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RESUMEN

El reformado seco de metano (RSM) y la metanacién de CO, son reacciones catalizadas muy
estudiadas porque ofrecen alternativas energéticas con positivo impacto medioambiental a una
logistica como la de Chile, donde la biomasa representa la potencial materia prima de un proceso
neutro en gases de efecto invernadero, y la red de gases operativa permitiria distribuir el CHy4
producido. El objetivo principal de esta investigacion fue evaluar el efecto de la naturaleza del
soporte sobre la actividad intrinseca de catalizadores de Rh soportado, en las reacciones de
formacién y reformado seco de CH,4, considerando que ambas reacciones, junto a la de
desplazamiento de gas de agua (en inglés “water gas shifi; siglas WGS), estan
termodinamicamente relacionadas. Para ello se evaluaron 12 catalizadores de Rh, sobre diferentes
soportes puros (y-Al,Os, CeO, y Zr0,) y sobre soportes de y-Al,O3 modificada con Ce o Zr. Los
materiales fueron caracterizados por adsorcion de N, a 77 K, TPR, quimisorcién de H, o CO,
TEM, XPS, DRX y mediciones DRIFTS ‘in situ "

Se estudi6 la cinética de la reaccion de RSM entre 500 y 700°C (CH,/COyHe = 10/20/70),
confirmdndose que la actividad catalitica expresada por sitio de Rh expuesto (TOF) depende del
grado de coordinacion de los dtomos de Rh en la superficie del catalizador, determinado por la
dispersion metdlica, pero no depende del grado de interaccion Rh-yAl,Os. Se observé una mayor
actividad de la superficie de Rh en particulas mas pequefias, donde la mayor proporcion de
atomos en bordes y esquinas explica el menor grado de coordinaciéon promedio del Rh
expuesto.

Los ensayos cinéticos para la metanacion de CO (200-360°C, 1-5 kPa de CO y 5-25 kPa de H,)
demuestran que la TOF se ve afectada negativamente por la Pco y positivamente por la Py, con
Ea aparente entre 56-108 kJ mol™. Se observé un efecto de la naturaleza del soporte y del tamafio
medio de los cluster de Rh sobre la TOF, confirmando la sensibilidad estructural de esta reaccion
sobre el Rh. En las condiciones estudiadas, el CO adsorbido result6 ser la especie mas abundante
en superficie, no asi las especies H* y HyO*, lo que fue corroborado al combinar resultados de
estudios cinéticos en reactor de lecho fijo con mediciones DRIFTS “in situ”. Se observé un efecto
mds significativo de la Pipo (un producto de la reaccion) sobre la velocidad de formacién de
metano, para el catalizador con tamafio de particula promedio de Rh de Inm, que para el de 3nm,
lo que sugiere que la sensibilidad de la cinética a la concentracién de agua depende del grado de
coordinaciéon de los dtomos de Rh en superficie. Un posible mecanismo que explicaria esta
sensibilidad de la cinética a la Pypo, cuando el agua adsorbida no forma parte del balance de
sitios en un modelo del tipo Langmuir-Hinshelwood, considera la reversibilidad del paso

cinéticamente relevante, donde el CO se disocia mediante doble asistencia de hidrogeno.
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ABSTRACT

Dry reforming of methane (DRM) and CO methanation are very studied catalytic
reactions because they offer energy alternatives with a positive environmental impact to a logistics
like Chile, where biomass represents the potential raw material of a neutral process in gases
Greenhouse gas, and the operational gas network would allow the CH, produced to be distributed.
The main objective of this research was to evaluate the effect of the nature of the support on the
intrinsic activity of supported Rh catalysts in the formation reactions and dry reforming of CHy,
considering that both reactions, together with the water gas shift (WGS), are thermodynamically
related. For this purpose, 12 Rh catalysts on different pure support (y-Al,Os, CeO, and ZrO,) and
on Ce or Zr modified y-Al,O3; supports were evaluated. The materials were characterized by
adsorption of N2 at 77 K, TPR, H, or CO chemisorption, TEM, XPS, DRX and DRIFTS
measurements in situ.

The kinetics of the DRM reaction between 500 and 700 °© C (CH,/CO./He = 10/20/70) was
studied, confirming that the catalytic activity expressed by exposed Rh site (TOF) is
dependent on the coordination degree of the Rh atoms at the catalyst surface, determined
by the dispersion metallic, but does not depend on in degree of Rh-y-Al,Os interaction.
Higher Rh surface activity was observed in smaller particles, where the higher
proportion of atoms at edges and corners explains the lower degree of average
coordination of exposed Rh.

Kinetic test for the methanation of CO (200-360 ° C, 1-5 kPa CO and 5-25 kPa H;) show
that the TOF is negatively affected by Pco and positively by Py,, with apparent Ea
between 56-108 kJ mol'. An effect of the nature of the support and the average size of
the Rh cluster on the TOF was observed, confirming the structural sensitivity of this
reaction on Rh. In the studied conditions, CO adsorbed proved to be the most abundant
species on the surface, but not H* and H,O* species, which was corroborated by
combining results from kinetic studies in a fixed-bed reactor with DRIFTS
measurements in situ. A more significant effect of Pyyo (a reaction product) on the rate
of methane formation was observed for the catalyst with an average particle Rh size of
Inm, than for the catalyst of 3 nm, suggesting that the sensitivity of the kinetics at the
water concentration depends of the degree of coordination of the surface Rh atoms. A
possible mechanism that would explain this kinetic sensitivity to Pyyo, when adsorbed
water is not part the site balance in a Langmuir-Hinshelwood type model, considers the
reversibility of the kinetically relevant step, where CO is dissociated by double

assistance of hydrogen.
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CAPITULO 1. INTRODUCCION

Hoy en dia, disminuir la emisién de gases contaminantes al medio ambiente, como el
CO, CHy4 y CO,, es uno de los mayores desafios para la industria y la sociedad. En la
actualidad se realiza un gran esfuerzo para disminuir su produccién y liberacion a la
atmosfera, por lo que los procesos que implican la produccién y almacenamiento de
estos gases son objeto de gran interés [1-3]. La transformacién de estos gases a
moléculas de alto valor agregado estd llamado a ser un proceso de suma importancia
para controlar sus emisiones a la atmdsfera, y el CHs puede ser utilizado en las
industrias quimicas y petroquimicas para el ahorro del consumo de gas natural [1]. La
posibilidad de transformar H, y CO, a CH4 se convierte en una alternativa real desde un
punto de vista medioambiental y ecoldgico. Entre los procesos que se estudian en la

actualidad se encuentran el reformado seco de CHy y la metanacién de CO.
1.1 Reformado seco de metano o reformado con CO,

El reformado seco de metano (RSM) (Ecuacion 1.1) es una reaccion levemente mas
endotérmica que el reformado de metano con vapor, favorecida a altas temperaturas y
bajas presiones; por lo que puede usarse como almacenamiento energético y como
sistema de transmision de energia quimica. La energia almacenada en forma de gas de
sintesis puede transportarse por tuberias y liberarse en otro lugar por la reaccién inversa,

la metanacion de CO [4-6].
CH, + CO, & 2H, +2CO0  AH, = 247 k] mol~! RSM 1.1

El proceso RSM es de interés tanto tecnoldgico como ambiental [7, 8] y produce un gas
de sintesis con una relacién H,/CO = 1 [9], util para la sintesis de Fischer Tropsch [10-
12], como para la produccion de productos basicos como metanol y amoniaco [12]. El
RSM también es una alternativa interesante en zonas donde la disponibilidad de agua es
limitada [13] y podria resultar una opcién econdmicamente atractiva en yacimientos

petroliferos donde actualmente el gas natural se considera un residuo, o en los
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yacimientos remotos de gas natural, muchos de los cuales contienen grandes cantidades
de CO,, que debe ser separado y almacenado antes de transportar el gas natural hasta
otro lugar. Por medio de este proceso, el CO, no tendria que ser eliminado [13-16] y se

estaria usando como materia prima para un producto de mayor valor agregado.

De forma general, el RSM puede resultar viable siempre que haya una fuente de CO,
disponible, tal como en la industria petroquimica o metalirgica, al procesar efluentes de
gases ligeros con corrientes de CO; residuales, o en el tratamiento de biogds, resultante
de la digestion anaerobia de residuos de vertederos e industriales [17]. Ademds, resulta
ser una ruta mds conveniente, en cuanto a costo, ya que el CHs y CO, se encuentran
disponibles a bajo costo, como por ejemplo en el biogds (50 — 75 % de CHa4, 25 — 45 %
de COy, <1 % de H,S, <2 % Hy, <2 % O,y <2 % N») [18-21]. Esta es una gran ventaja
medioambiental, ya que se estarian consumiendo dos gases de efecto invernadero: CO, y
CHy, lo que conducirfa a una disminucion de la tasa de calentamiento global, reduccion
del cambio climético y logrando un balance neutro del carbono [7, 12, 22]. Otra ventaja
es que la materia prima proviene de recursos renovables, ya que el biogas se puede

obtener a partir de la digestion anaerdbica de biomasa [12].

Esta reaccidn estd acompaifiada de otras reacciones secundarias [9, 12]

CO, + H, & CO+ H,0 AH, = 41kJ mol™! Inversa WGS 1.2
2C0 & C+ CO, AH; = =172k mol~!  Inversa Boudouard 1.3
CH, & C + 2H, AH; = +75 k] mol~! Craqueo de CHy 1.4
H,0+ C - CO + H, AH; = +131 k] mol~! 1.5

A temperaturas inferiores a 800 °C es posible que ocurra la reaccién inversa de
desplazamiento con vapor de agua (Ecuacion 1.2) inversa de la reaccion de “water gas
shift, WGS)", responsable de un costo adicional en el reformado con vapor [18-20, 23], y
produce un gas de sintesis con una relaciéon H,/CO igual o menor a la unidad, favorable

para la produccion de aldehidos y alcoholes a través de la hidroformilacién y




responsable de la mayor conversion de CO, frente a CH4, observada en muchos estudios

en rango de temperatura de 600-800 °C.

En condiciones estequiometricas y temperaturas inferiores a 700 °C la formacién de
coque es debido a la reaccién inversa de Boudouard (ecuaciénl.3). Sin embargo, a
temperaturas altas pierde importancia por su caricter exotérmico, teniendo lugar la

gasificacion de carbono con CO; (reaccién de Boudouard).

A elevada temperatura se produce la formaciéon de coque debido al craqueo de CHy
(Ecuaciénl.4), la mas favorecida y principal causante de formacion del coque [18-20,
24, 25]. Se espera que el carbon sea eliminado por reacciéon con el CO; y con H,O
producto de la reaccion inversa de desplazamiento con vapor de agua segun la ecuacién

L.5.

Si la descomposicion del CHs (Ecuacion 1.4) ocurre mucho més rdpido que la
eliminacién del carbén formado (Ecuaciones 1.3 y 1.5) se producird la desactivacion del
catalizador, el principal problema que dificulta el desarrollo del RSM. Los catalizadores
pueden ser desactivados debido a la formacion de carbono [12, 26, 27], sinterizacion a
alta temperatura [12, 28] u oxidacion de los sitios metélicos [12, 29]. Los metales nobles
soportados pueden proporcionar un buen rendimiento catalitico en términos de actividad,

selectividad y resistencia a la deposicion de carbono [12].

1.1.1 Mecanismos propuestos para el RSM

Es amplia la informacién existente en cuanto al mecanismo del RSM. Los estudios
coinciden en que la activacion de CH4 ocurre via adsorcion disociativa en la superficie
metdlica, para formar H, y especies CH, adsorbidas, comprobada como la unica etapa
cinéticamente relevante (tanto para el RSM como para el reformado con vapor de agua)

[29, 30].

Otros estudios también reportan diferencia de actividad del Rh debido a la naturaleza del
soporte [31] sin hacer referencia a la dispersion del Rh [8, 30]. Al co-reactivo (CO;) no

se le atribuye ningun efecto cinético; sin embargo, estudios del RSM indican que para
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razones CO,/CH4 menores a 1, el CO, puede afectar la cinética debido a la competencia
por los sitios activos [30, 32], sin acuerdo respecto del mecanismo de activacioén del
CO,. Wei e Iglesia [30] y Rostrupnielsen y Hansen [27] plantean que el CO; se disocia
en CO y O adsorbido, el cual reacciona con las especies CHx para formar CO e H,.
Mientras Mark y Maier [33] y Erdohelyi er al [31] sugieren un mecanismo tipo Elay
Rideal, en el cual las especies que resultan de la disociacion de CH4 reaccionan

directamente con el CO; en fase gas para formar CO.

Estas diferencias aparecen cuando no se consideran importantes aspectos como el efecto
de la dispersion de la fase activa, la eliminacion de efectos de transporte e incorporacion
de una correccion por aproximacion al equilibrio, o bien el uso de velocidades espaciales
lo suficientemente altas para evitar conversiones cercanas a las controladas por el

equilibrio.

Por las razones anteriormente presentadas, el mecanismo mds aceptado en la actualidad
es el planteado por Wei e Iglesia [8, 30] que considera que la dispersion del Rh juega un
papel decisivo en la actividad del RSM y que la actividad catalitica es independiente del
tipo de soporte. Estos investigadores reportan que la actividad depende del tamafio de las
particulas del Rh, y que el soporte podria afectar la actividad catalitica solo de forma
indirecta incidiendo sobre la dispersion del metal. Wei e Iglesia [8, 30], teniendo en
cuenta que la adsorcion disociativa del CHy (activacion del enlace C-H) sobre el Rh es la
unica etapa limitante, proponen y comprueban que este mecanismo responde a una ley

de velocidad de reaccion de primer orden con respecto al CHy (ecuacién 1.6).

rf:k ' PCH4_ 1.6

Donde:
1¢: Velocidad de reaccion en sentido de los productos
k: Constante de velocidad

Pcy, : Presion parcial de CHy




En el Capitulo 3 y los Apéndices se detalla el procedimiento para realizar los calculos de
la actividad de los catalizadores en términos de velocidad especifica por dtomos de Rh

(TOF) teniendo en consideracién las ecuaciones 1.6.

1.2 Metanacion o hidrogenacion de CO

En la reaccion de metanacién se produce la conversiéon de CO en una molécula de alto
valor agregado, ademds de convertir el H, en una fuente de energia mds facilmente
explotable, como es CHy4 [1]. Se propone que el H, requerido puede obtenerse en
industrias que producen un exceso de Hj o por electrdlisis del agua y la energia eléctrica
suministrada por medio de procesos verdes (paneles solares, edlica, biomasa, etc.)

(Figura 1.1).

CNG filling station

Figura 1.1 Esquema general del proceso de metanacion. Fuente: internet

La hidrogenaciéon de CO o CO; no son muy diferentes entre si, la diferencia esta en la
disociacion de uno u otro gas y luego se plantea el mismo mecanismo de reaccion. La
metanacion de CO (Ecuacion 1.7) fue descrita por Sabatier hace mas de 100 afos,

usando catalizadores de Ni [23, 25, 34-36].
CO + 3H, & CH, + H,0 AH; = —206 k] mol~! (298 K) 1.7

Esta reaccion es altamente exotérmica, favorecida a baja temperatura (menor que 565

°C) y alta presiéon [34, 36, 37]. Ademads, lleva asociada otras reacciones paralelas




indeseadas, como lo es la reaccion inversa de Boudouard (ecuacién 1.3) que produce
depdsitos de carbono que puede desactivar los catalizadores, sin embargo, esta reaccion
toma importancia a temperaturas superiores a 430 °C [38]. Otra reaccidon paralela que
puede ocurrir es la reaccion de “Water Gas Shift” (por sus siglas en inglés, WGS),

ecuacion 1.8 (inversa de la Ecuacién 1.2).
CO+H,0 & CO,+ H, AH,= —41KkJmol™? WGS 1.8

La reaccién de metanacion de CO tiene multiple aplicaciones en distintos procesos
industriales, como etapa de purificacidn, reaccién secundaria o una etapa mas de un
proceso industrial [25, 34]. Muchas investigaciones dan indicios de que esta reaccion a
baja temperatura serd una solucién para el control de las emisiones crecientes de CO, sin
embargo, debe conseguirse Optimas condiciones de reaccion catalitica (temperatura,

presion, naturaleza del catalizador, promotor de catalizadores) [6].

La metanacién ocurre como reaccion secundaria no deseada en los procesos de Fischer-
Tropsch y la sintesis de metanol. En ambos procesos se obtienen productos importantes
como la gasolina, alcanos, alquenos y compuestos oxigenados entre otros y a partir del
metanol: dcidos tereftdlico (en este caso el metanol es una de las materias primas que se
usan en algunos de los procesos de produccion de este dcido), dcido acético, alcoholes,

formaldehidos, metil metacrilato, eteno y propeno entre otros [34, 39].

La metanacion a partir de CO ha sido estudiada utilizando una amplia variedad de
catalizadores [40], con un marcado efecto en las propiedades de los catalizadores sobre
la conversion de los reactantes y la selectividad hacia la produccién del CHy [41].
Algunos de los catalizadores que se han investigado estan basados en Ru, Rh, Ni, Pt, Co
y Pd y entre los soportes mds estudiados se encuentran la Al,O3, CeO,, ZrO,, TiO; y
SiO; [37, 42-45]. En general la reaccion de metanacion es catalizada por los metales del
grupo 8-10 de la tabla periddica [37]. Los metales soportados han mostrado la mayor
actividad para la reaccion de metanacion, donde el efecto del tamafio medio de particula
del metal y la naturaleza del soporte sobre la actividad, selectividad y estabilidad

catalitica siguen siendo un aspecto fundamental con resultados contradictorios [46].




La actividad de estos catalizadores se ha relacionado con la entalpia de adsorcion de los
reactantes, como con la energia de disociacion del enlace de la molécula adsorbida de
CO en la superficie [40, 47-49]. Entre los metales nobles, el Rh es uno de los que
muestra mayor actividad, con un calor de adsorcién 6ptimo de CO de alrededor de 120
kJ mol”. La barrera para la disociacién de CO vy la estabilidad de los intermediarios
principales sobre la superficie, son propiedades importantes de la superficie catalitica,
las cuales determinan la actividad en la metanacién [41, 47]. La energia de disociacién
de los reactantes puede cambiar con el tamafio medio de las particulas metdlicas, con el
grado de cobertura de la superficie [50] y también con la naturaleza del soporte [40, 51,
52]. Por otro parte, la reactividad de los intermediarios en la superficie depende de la
fuerza con la cual estas especies son adsorbidas en la superficie del metal, que varia con

el grado de coordinacion de los 4tomos del metal en la superficie del catalizador.

Esta reaccién tienen cada vez mds importancia debido a que es una de la etapas de
obtencion de gas natural sintético a partir de carbon, ya que las reservas de petrdleo y
gas natural son limitadas y menos cuantiosas que las del carbon. Debido a esto, hay gran
interés en definir los pardmetros y condiciones de operacion adecuadas para obtener una

elevada conversion y selectividad, sin reacciones secundarias en paralelo.

Esta reaccion puede ser utilizada para remover las trazas de CO en las plantas de amonio o
en las celdas de pilas de combustible de electrolito de polimero donde el CO es un veneno
[53-55]. Ademas, se hace necesaria la comprension detallada de este proceso puramente
cientifico, siendo una de las reacciones cataliticas mds simples y sirviendo como banco de

pruebas para la comprension fundamental de la catdlisis heterogénea [56].

1.2.1 Mecanismos propuestos para la metanacion de CO

En la actualidad no hay claridad sobre la naturaleza de los compuestos intermedios que
intervienen en el proceso de reaccion y en el esquema de la formacién de CHy4 [36]. La
diversidad entre los mecanismos se basa principalmente en las diferentes condiciones de

operacion o en los catalizadores [36].




Sobre el mecanismo involucrado en esta reaccion sobre metales del Grupo VIII
soportados, existe consenso sobre la existencia de dos caracteristicas intrinsecas a los
sitios activos metdlicos que definen el mecanismo de reaccién: (1) la barrera energética a
vencer para disociar la molécula de C-O y (2) la estabilidad de los intermediarios reactivos

en la superficie.

En estudios DFT ("Density Functional Theory”), Andersson et al. [47] lograron avances
en la materia al analizar diversos metales del grupo VIII soportados en alimina
estabilizada con MgO. Ellos analizaron el efecto que genera en la actividad catalitica la

adsorcion disociativa de CO para cada superficie metdlica (Figura 1.2).
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Figura 1.2 Influencia de la adsorcién disociativa de CO en la actividad catalitica de

metales del Grupo VIII para la reaccion de metanacion de CO [47]

En la Figura 1.2 se observa que el rodio es uno de los metales mds activos en la reaccion
de metanacion. Ademads, la forma de volcan tiene estrecha relacion con la barrera
energética a vencer para lograr la ruptura del enlace C-O. Los metales ubicados a la
derecha del gréfico presentan mayores energias de activacion para la disociacion de CO,

siendo este factor una limitante de la actividad catalitica, mientras que los catalizadores




ubicados a la izquierda, tienen como factor limitante su gran estabilidad de las especies

atémicas C* y O* adsorbidas, formadas de la disociacion del enlace C-O.

Las propiedades fisicas de los catalizadores también juegan un papel importante en el
desarrollo de esta reaccién. Muchos investigaciones sefialan que la metanacién de CO es
una reaccion sensible a la estructura [57-61], es decir, que su actividad varia de acuerdo
al tamafio de los cristales metélicos dispersos en el soporte, o lo que es lo mismo,
respecto al grado de coordinacién de los dtomos metdlicos superficiales. Ademds,
algunas investigaciones afirman que la actividad catalitica para la metanacién de CO se

ve afectada por la naturaleza del soporte [38, 59, 62].

Se han propuesto mecanismos de reaccién para la metanacién donde el paso controlante
de la velocidad de formacion del CHy4 es la disociacion de HCO*, producido en la
hidrogenacién de la adsorcion de CO [5, 40]. Algunos investigadores sugieren que el
rompimiento del enlace C-O asistido por H; es el paso relevante en la metanacién sobre
el catalizador Rh/Al,0O3; sin embargo no especifican si la primera o segunda adicién de

hidrégeno al CO adsorbido es el paso cinéticamente relevante.

En general en las investigaciones se consideran dos vias fundamentales: la disociaciéon
directa de CO adsorbido y la disociacion del CO adsorbido asistido por H adsorbido. El
primer mecanismo se produce sobre catalizadores basados en metales del grupo VIII
[36]. Ojeda et al. [63] Proponen que la disociacion de CO asistida por hidrégeno es la
ruta predominante en el caso de la hidrogenaciéon CO sobre catalizadores de Co y Fe.
Solymosi et al. [64] reportan que la disociacién de CO en Rh puede ser promovida por
hidrégeno adsorbido, y Karelovic et al. [61], proponen un proceso de disociacion

asistida H-CO a través de la formacion de especies hidrurocarbonilo de Rh.

Otro punto importante es la influencia del agua en la formacién y selectividad de CHa.
Sinkevitch et al [65] informaron que el agua tenia un efecto insignificante sobre esta
reaccion para un catalizador de Rh/Al,Os. Panagiotopoulou et al. [66] analizaron el
efecto de la alimentacién de agua, un 30%(v/v), a catalizadores soportados en alimina,
observando que la adicion de agua en la alimentacion para el catalizador de Rh

desplazaba la curva de conversion de CO hacia temperaturas mds altas en 30-50 °C con
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respecto a dicha curva con alimentacion seca (Figura 1.3). Ademads, se observa una
disminucién sustancial de la selectividad hacia CHs a bajas temperaturas con la

alimentacion de agua, lo cual se atribuyen a la formacién de CO, a través de la reaccion

WGS.
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Figura 1.3 Conversion de CO vy selectividad hacia el CHy sobre catalizadores de Rh en
ausencia y en presencia de H,O (30% v/v) en la alimentacion [66]. 0.5% p/p Rh/AlLOs3,
d, de Rh 1.4 nm, 150 mg de catalizador, composicion de alimentacién 1 % CO, 50 % H,

(balance de He), flujo total: 200 cm’ min’

Escobar et al. [3] demostraron, mediante un estudio cinético y espectroscopia IR ‘“in situ”
(con celda de trasmision), que el agua no tiene efecto sobre la cobertura de CO* para un
catalizador de 1%Rh/Al,O3; con didmetro de particula de Rh de 3 nm. Donde se
demostré que la cobertura de CO* es independiente de la presion parcial del H, y del
H,O bajo las condiciones de reaccién que estudiaron (Pco = 1.5 y 5 kPa, Py (0-40 kPa),
Po (0-1.6 kPa), velocidad espacial (VE) 83.3 mLs"'g™.), es decir, que las especies mas

abundantes en la superficie del catalizador (MASI, por su sigla en inglés), son los sitios
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vacios y CO*. Estos autores proponen un mecanismo de reaccion donde se considera la

asistencia de hidrégeno a la disociacién del enlace C-O, proponiendo la segunda adicién
* .. . . 2

de H como paso cinéticamente relevante (RDS por sus sigla en inglés), y los restantes

pasos anteriores quasi-equilibrados.

1.3 Catalizadores para las reacciones de RSM y metanacion

Los catalizadores basados en Ni son los més estudiados para fines industriales debido a
su bajo costo y facil disponibilidad. Sin embargo, este catalizador se desactiva incluso a
baja temperatura debido a la sinterizacion de particulas de Ni, formacién de carbonilos
de niquel, o la formacién de depdsitos de carbono [36]. También se han informado otros
metales activos, tales como Rh [1, 36, 67], Co, Fe, Ru, Ni, soportados sobre Al,03, Si0;,
TiO,, ZrO,, CeO; [1, 36]. Entre los soportes mas estudiados se encuentran los 6xidos de

AlzO,, CeO, y ZrO; [12, 26, 28].

En el catalizador N1/CeQOa, la interaccion metal soporte produce una disminucion de la
actividad catalitica junto al depdsito de coque. Sin embargo, la adicion de CeO, al
sistema Ni/y-Al,O3 no solo incrementa la actividad catalitica y estabilidad, sino que
también contribuye a eliminar el carbono depositado, debido a las propiedades oxidantes

del CeO, [12].

El CeO, tiene una amplia gama de aplicaciones debido a su notable capacidad de
almacenamiento de oxigeno [12] y se ha utilizado ampliamente como promotor textural
y estructural en catalizadores de metales nobles. Su efecto se atribuye a la contribucién
de mejorar la resistencia térmica y mecdnica y la capacidad de almacenamiento de
oxigeno, debido a las vacancias de oxigeno en la interfase metal-6xido de ceria reducido
[68], componente importante en la industria automotriz [69], como catalizador de
control de emisiones, oxidacion selectiva y aplicaciones en células de combustible [70].
El CeO; ha sido también utilizado como soporte para catalizadores de metales nobles

para la reaccion CO/NO, la metanacién de CO y COs, la oxidacién de CO y el RSM.
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Aunque atin hay dudas con respecto al mecanismo para la metanacion, el papel del CeO,
en la promocién de estas reacciones reside en su capacidad para crear vacantes en el
"bulk”y en la eficacia de su par redox Ce**/Ce**. A la presencia de vacantes de oxigeno
en CeQO; situados en la superficie se le atribuye el fuerte aumento de la actividad en la
hidrogenacién de CO, sobre Rh/CeO, comparado con Rh/TiO, o Rh/Nb,Os [24]. El
CeO, ha presentado diferencias entre sus propiedades dependiendo si se usa como

soporte o0 como promotor [71].

Con respecto al ZrO, también presenta propiedades de adecuada estabilidad térmica,
conductividad eléctrica y vacantes de oxigeno, y sus propiedades pueden ser mejoradas
por la introduccién de cationes lanténidos y alcalinotérreos tales como Y%, La**, Ca* o
MgZJr en su red cristalina. Estas modificaciones en el soporte de ZrO, pueden activar la
produccion de oxigeno gaseoso O, o especies o} que faciliten la oxidacion de

hidrocarburos [72].

El ZrO, se presenta en tres estructuras cristalinas monoclinica, tetragonal y cubica.
Rhodes y Bell [73, 74] al estudiar la sintesis de metanol, demostraron que la actividad de
Cu soportado sobre zirconia monoclinica es considerablemente mayor que la actividad
de Cu soportado sobre zirconia tetragonal. La diferencia en la actividad se atribuye a la
diferente capacidad de adsorber especies reactivas y por lo tanto diferentes grados de
interaccion. En particular, la adsorcion de CO y CO, es mucho mayor en ZrO,

monoclinica que en ZrO; tetragonal [73, 74].

La metanacién de CO ha sido estudiada por varios investigadores en una gran variedad
de catalizadores soportados entre los que se incluyen Ni [47], Ru [47, 75, 76] , Pt [47,
76], Rh [3, 47, 60, 76, 77]. Los catalizadores de Ni presentan una alta actividad para esta

reaccion [78], la cual también se ve afectada por la naturaleza del soporte.

Con respecto a los metales nobles (Pt, Rh, Pd) [26, 79], en la reaccién de metanacién a
partir de CO; se ha estudiado el Rh soportado en ¥-Al,Os [1, 6, 80-82], donde se compara
este catalizador con los de Ni y bimetélicos Rh-Ni. Se encuentra que los catalizadores de
Rh son muy selectivos al CHy , y que si se modifica el soporte con ceria se mejora la

actividad catalitica y resistencia al depésito de coque [18, 83]. Los resultados de

e
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conductividad eléctrica indican que los agentes reductores (CH4, Hy) en el sistema de
reaccion pueden ser activados y disociados en el sitio metélico (Rho) liberando electrones
al CeO, en estrecho contacto con Rh” y generar el par redox Ce* */Ce®*. Medidas de XPS
indican que la transferencia de electrones de Rh” a CeO, permite la formacién del par
Rh%Rh®". La coexistencia de los pares redox Ce™/Ce™ y Rh’/Rh®" facilita la activacién de
CH, y CO,, mejora la actividad catalitica y la resistencia al depdsito de coque [83, 84]. Se
reporta una mayor area superficial y volumen de poro de la yAl,Os al modificarlo con

ceria, tal como se muestra en la Tabla 1.1 [85].

Tabla 1.1 Resultados de catalizadores de Rh/soporte [85]

T calcinacion SBET V poros
Catalizador
oC mZg-l cm3g-1
a-Al,O4 4 0.01
Ce(5%)a-Al,O; 500 10 0.04
Ce(5%)a-Al,O; 650 10 0.03
yALOs L 137 0.23
Ce(5%)y-Al,O3 500 156 0.21

Teniendo en cuenta la similitud entre ambas reacciones (metanacion de CO y CO,) es
importante el desarrollo de catalizadores para la metanacion selectiva de CHy con alta
actividad a temperaturas lo suficientemente bajas, capaces de retardar tanto la

metanacién de CO, como la reaccion inversa de WGS (por su siglas en inglés).

El efecto de la naturaleza del soporte; zeolita: NaY, 6xidos: YAl,Os3, Nb,Os y TiOs [86],
CeO, y ZrO; [87] se ha reportado para diferentes catalizadores de Rh, encontrandose
que sobre ¥-Al,0O3 modificada con zirconia [19, 20], se mejora la actividad atribuido a

una disminucién de la interaccién metal-soporte (Rh- ¥-Al,O3).
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Considerando los antecedentes previamente presentados, en esta tesis de doctorado se
van a estudiar catalizadores de Rh soportados sobre yAl,O; modificada con ceria o
zirconia para ser utilizados como catalizadores en la reaccién de RSM y en la reaccion
de metanacion de CO. Se plantea determinar el efecto que tiene la modificacion del
soporte sobre la interaccion metal-soporte, la dispersion del metal. Con esta
investigacion se obtendrd informacion valiosa para el disefio de catalizadores mds
reactivos y estables, pudiendo ser sustitutos de los actualmente usados en la industria
para ayudar en la disminucién de los costos de produccion por concepto de selectividad,
rendimiento global y vida util del catalizador. Se espera aportar al conocimiento en
disminuir la contaminacién ambiental, a través de un control mas eficiente de emisiones
de los gases causantes del conocido efecto invernadero. Ademds se pretende aportar en
cuanto al mecanismo de la reacciéon de metanacion de CO vy la influencia o no del agua

en dicho mecanismo.
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2.1

2.2

CAPITULO 2. HIPOTESIS Y OBJETIVOS

Hipoétesis

La modificacién del soporte YAl,O3 con CeO; o ZrO, disminuird la interaccién Rh-
vAl,O3, favoreciendo la reducibilidad del Rh y su actividad para las reacciones de
formacion y reformado seco de metano.

La disminucién del tamafio medio de las particulas de Rh afectard positiva o
negativamente la actividad catalitica expresada por sitio expuesto (TOF) de Rh
soportado y producird catalizadores mds selectivos en las reacciones de formacién y
reformado seco de metano.

La modificacién del soporte YAl,O3 con CeO; o ZrO, disminuird el depdsito de

coque en las reacciones de formacién y reformado seco de metano.

Objetivo general

Evaluar el efecto de la naturaleza del soporte sobre la actividad intrinseca de

catalizadores de Rh soportado, en las reacciones de formacioén y reformado seco de

metano.

2.3

Objetivos especificos

Preparar y caracterizar los catalizadores de Rh soportados en yAlLOs pura y
modificada.

Definir el efecto del grado de modificacion (25, 50, 75, 100% de cobertura) de la
vYAl,O3 injertada con CeO; y ZrO,, sobre la dispersion de Rh soportado y sobre los
calores de adsorcion de los compuestos involucrados cinéticamente en las
reacciones de formacién y reformado seco de metano.

Evaluar la actividad de catalizadores de Rh soportado sobre soportes puros (yAl,Os,
CeO,, Zr0O;) y modificados en las reacciones de metanacién y reformado seco de

metano.
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CAPITULO 3. METODOLOGIA EXPERIMENTAL

3.1 Método de preparacion

El método de preparacion de los catalizadores de Rh soportados considera cuatro etapas
fundamentales, que se indican en la Figura 3.1. Los soportes utilizados fueron
preparados por la técnica de ‘grafting” y la fase activa, rodio (I % en masa) fue

incorporado por el método de impregnacién himeda.

I. Preparacion del soporte por ‘grafting” de ceria o zirconia sobre
alimina comercial (y —Al;O3, Alfa- Aesar)

.4
.4

III. Incorporacidn de la fase activa (1 % Rh)

\ 4

II. Etapa de calcinacion

IV. Etapa de calcinacién

Figura 3.1 Etapas fundamentales de la preparacion de catalizadores de Rh soportados.

Fuente: Elaboracion propia
3.1.1 Soportes

Se utilizaron tres (3) 6xidos puros que se muestran en la Tabla 3.1, aldmina comercial,
(y-ALOs, Alfa Aesar, Sger = 72 m°g"), ceria (CeO,, Sper = 98 m’g"'[88]) y zirconia
(ZrO,, Alfa Aesar, Sggr = 5 ng‘l). Los dos tltimos (ceria y zirconia) preparados por
calcinacién a 500 °C por 2 h de los precursores Ce(NO3)3*6H,0 (Sigma-Aldrich, purity
> 99%) y n—propoxido de zirconio ((C3H;0)4Zr; Merck, 99,8 % respectivamente.
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Tabla 3.1 Oxidos puros

Soportes puros Nomenclatura a usar
y-AlLO; YALO;
CeO, CeO,
7rO, ZrO,

Fuente: Elaboracién propia

Los soportes preparados a partir de un proceso de “grafting”, con porcentajes de
recubrimiento (y) de 25, 50, 75 y 100 % se muestran en las Tablas 3.2 y 3.3. Para una

mejor comparacion, en ambas tablas se ha incluido el soporte puro de Al,O3 comercial.

Tabla 3.2 Alumina modificada con ceria

Soporte modificado Nomenclatura a usar

0%Ce0,-Al,03 YALO3
25%Ce0,-Al,03 25%CeO,
50%Ce0,-Al,03 50%Ce0O,
75%Ce0,-Al,03 75%CeO,
100%Ce0,-Al,03 100%CeO,

Fuente: Elaboracion propia

Tabla 3.3 Alimina modificada con zirconia

Soporte modificado Nomenclatura a usar

0%Z10»-Al,0; vALO;
25%Zr05-Al,05 25%710,
50%Zr0,-Al,0; 50%Zr0,
75%Z10,-Al,05 75%Z10,
100%Zr0,-ALO5 100%ZrO;

Fuente: Elaboracion propia
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Para la preparacién de los soportes modificados (Tablas 3.2 y 3.3) se han utilizado como
precursores el hidrato de acetilacetonato de cerio III (Ce(AcAc);.H,O; Strem Chemicals;
99.9 % con masa molar de 437.44 ¢ mol'l) y n—propoxido de zirconio ((CzH70)4Zr;
Merck, 99.8 % con masa molar de 327.57 g mol™) siguiendo el esquema de la Figura

3.2.

Se determina la masa del precursor (m,)

Ce(AcAc);.H,O (Strem Chemicals; 99.9 %; para soporte con ceria
(CsH70)4Zr (Merck, 99.8 %:; para soporte con zirconia)

v

Disolucién del precursor (m,) y adicién de la masa yAl,O3

50 mL tolueno (C¢HsCH3;Merck; 99.9 % para soporte yCeO,)
50 mL n-propanol (C3HO; Merck 99.8 %: para soporte yZrO»)

\ 4

Agitacion por 2 h
A 60 °C (para soporte con ceria)
A temperatura ambiente (para soporte con zirconia)

) 4

Evaporacion en rotavapor conectado al vacio a 32 °C
75 °C para evaporar la acetilacetona (para soporte yCeQO»,)

\ 4

Secado en estufa por 16 h a 110 °C, facilitando la hidrdlisis

\ 4

Se calcina en aire durante 5 h
(Rampa de calentamiento 10 °C min™")

Figura 3.2 Esquema de preparacién de los soportes modificados con ceria o zirconia

Fuente: Elaboracion propia

La masa del precursor (m,) se determina a partir de las ecuaciones 3.1 y 3.2 para los

soportes modificados con ceria y zirconia respectivamente.

y.mg. k. M
my = P 3.1
Mceo2

_ mA1203 'SBET,A1203 . MZI‘OZ

mp—

3.2

OZro, - Ny
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Donde:

my, mg: Masa de precursor y del soporte a preparar respectivamente, g
k: Fraccion madsica del cubrimiento tedrico de la monocapa de CeO,, (0.19 %) [89]
CeAl

M,: Masa molar del precursor (x = p), del 6xido de cerio (x = CeO;) y del 6xido de
zirconio (X =Zr0y), g mol’

SBET, Al,0,: Superficie BET, determinada experimentalmente, m’ g'1
07r0," Area circular proyectada por una molécula ZrO, de radio 0.226 nm
N,: Nimero de Avogadro, 6.022-10% mol ™

y: Porcentaje de recubrimiento de la alimina con ceria o zirconia (25, 50, 75 y 100%)
3.1.2 Catalizadores

En el proceso de incorporacion de la fase activa se utilizan componentes activos con
aniones térmicamente inestables (p.e., nitratos, acetatos, carbonatos, hidroxidos). La fase
metalica se incorpora al soporte utilizando el método de impregnacion humeda con una
disolucién acuosa de la sal precursora de Rh (hexaclorodato de amonio, (NH4);RhClg;
Acros; 28 % de peso de Rh). El proceso de incorporacion de la fase activa se explica, se

resumen y representa en la Figura 3.3.

Disolver 180 mg del precursor de Rh en 100 mL de agua destilada agitando

v

Se agrega 5 g de soporte y agua destilada hasta completar los 300 mL

\ 2

Las mezclas se agitan por 2 h a temperatura ambiente

v

Las mezclas son llevadas a un rotavapor conectado al vacio, girando y sin hervir a 32 °C
y luego a una estufa a 110 °C durante 16 h

\ 4

Los catalizadores obtenidos se calcinaron en aire en una mufla durante 4 h (velocidad de
calentamiento 10 °C min™)

Figura 3.3 Esquema de incorporacion de la fase activa. Fuente: Elaboracion propia
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Siguiendo el esquema anterior (Figura 3.3) se obtienen los catalizadores que se muestran
en las Tablas 3.4, 3.5 y 3.6, con la nomenclatura que se utilizard durante el anédlisis de

los resultados en el Capitulo 4.

Tabla 3.4 Catalizadores de Rh soportados en 6xidos puros

Catalizador Nomenclatura a usar

1%Rh-yAl,O3 Rh-yAl,O3
1%Rh-CeO, Rh-CeO,
1%Rh-Zr0O, Rh-ZrO,

Fuente: Elaboracion propia

Tabla 3.5 Catalizadores de Rh soportados en alimina modificada con ceria

Catalizador Nomenclatura a usar
1%Rh-25%Ce0,-Al,0; Rh-25%CeO,
1%Rh-50%Ce0,-Al,03 Rh-50%CeO,
1%Rh-75%Ce0,-Al,03 Rh-75%CeO,
1%Rh-100%Ce0O,-Al,03 Rh-100%CeO,

Fuente: Elaboracion propia

Tabla 3.6 Catalizadores con soportes de alimina modificados con zirconia

Muestra preparada Nomenclatura a usar
1%Rh-25%71r0,-Al,03 Rh-25%7r0O,
1%Rh-50%7Zr0,-Al,04 Rh-50%7ZrO,
1%Rh-75%71r0,-Al,04 Rh-75%7r0O,

1%Rh-100%ZrO,-Al,0; Rh-100%ZrO,

Fuente: Elaboracion propia
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3.2 Caracterizacion de los catalizadores

3.2.1 Superficie especifica BET

La superficie y el volumen de los poros de los catalizadores (caracteristicas texturales)
fueron determinados por medio de isotermas de adsorcién de nitrégeno a 77 K para
conocer informacién de la porosidad de los catalizadores (microporos: < 2 nm,
mesoporos: 2 — 50 nm y macroporos: > 50 nm, [90]). Estos ensayos fueron realizados en
un equipo Micromeritics Gemini en el Laboratorio de Carbono y Catalisis
(CARBOCAT) del Departamento de Ingenieria Quimica de la Universidad de
Concepcion. Las muestras fueron previamente purgadas a presion de 0.4 mbar y
temperatura de 300 °C, durante 24 h. Para tratar los datos obtenidos en la isoterma de
adsorcion se utiliza la teoria propuesta por Brunauer, Emmett y Teller (BET), la que se
basa en el modelo cinético de Langmuir donde en la superficie del s6lido microporoso se
considera una distribucion de sitios de adsorcion equivalentes. Sin embargo la isoterma
de Langmuir no considera la adsorcion en multicapas, motivo por el que se llega a una
saturacion de la superficie a presiones altas [91-94]. La Teoria BET introduce una serie
de premisas que simplifican el modelo planteado por Lagmuir, obteniendo la conocida
ecuacion BET (ecuacion 3.3) que admite la posibilidad de formacion de multicapas, el
crecimiento indefinido hasta producirse la condensacion del gas y es aplicable a sélidos
meso y macroporosos correspondientes a isotermas tipo Il y IV, proporcionando una
buena aproximacién en el rango 0,05 < PP < 0,3 [91, 92, 94, 95]. La condicién
principal del modelo BET es que las fuerzas participantes en la condensacion del gas son
también responsables de la energia de enlace en la formacién de multicapas,

traduciéndose en tres premisas [91, 92, 94, 95]:

i) Cuando se iguala la presioén a la que se mide la adsorciéon de nitrégeno (P) a la
presién atmosférica (P), el gas adsorbato se condensa en un liquido sobre la
superficie del sélido, haciendo indefinido el nimero de capas.

i1) Todos los centros de adsorcidn de la superficie son equivalentes. La capacidad de

adsorcién de un centro no depende del grado de ocupacién de los centros vecinos.
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iii) Sobre cada centro pueden adsorberse varias capas de moléculas, siendo el calor de
adsorcién para todas ellas equivalentes, e igual al calor de licuefaccion, excepto
para la primera capa, es decir, en todas las capas excepto en la primera las
condiciones de evaporacion y condensacion son idénticas.

P/P° 1 (c-1) P
V-(1-P/P°) ~ Vp-C VppC  P°

3.3

Donde:

V: Volumen adsorbido a la presion P, cm3g'1 STP

V,,: Volumen adsorbido de nitrégeno en una monocapa, cm® g STP

C: Parametro relacionado con el calor de adsorcion

P/P°: Presion relativa de equilibrio (P, presion a la que se mide la adsorcién de

nitrégeno, mmHg; P°, presién atmosférica, mmHg)

La obtencion de la data experimental de la isoterma de adsorcién de N,, volumen

P/P°

adsorbido como funcién de la presion relativa, permite construir el grafico Y

P , . . . .
versus . El célculo del volumen de monocapa, Vm, es inmediato a partir del intercepto

1 . (c-1)
e’ la pendiente e

. La capacidad de monocapa (n;) se obtiene del Vm, para
finalmente calcular la superficie especifica BET (Spgr) mediante la ecuacion 3.4 [91, 92,
95].

Vi -
SBET: mNoam].O 16 34

Donde:

a,,: Area supuesta circular de una molécula de N, proyectada sobre una superficie, 1.62

2
nm

No existe en la literatura unanimidad cientifica sobre la superficie que ocupa una
molécula adsorbida, principalmente porque el drea depende de la estructura del sélido.

Ademads del N,, se pueden ocupar otros gases para realizar la isoterma de adsorcion:

e
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Krypton con un drea de la molécula de 0.21 nmz, Argén con 0.142 nm’ o CO; con 0.17
nm?. Considerando ausencia de microporosidad y la accesibilidad de las moléculas del

gas a adsorberse en todos los poros, se puede hacer la aproximacién que el volumen
. . . . . P
adsorbido correspondiente a la méxima presion relativa (; ~ 1) es el volumen total de

poros,Vp [91, 92]. Suponiendo poros con geometria cilindrica se puede obtener el radio

medio de poros, Ry, a partir de la ecuacion 3.5 [91, 92]

R, = 2¥& 35

SBET

3.2.2 Reduccion a temperatura programada (TPR)

La técnica de reduccion a temperatura programada (TPR) se basa en el seguimiento de la
reduccién del catalizador al exponerlo a un flujo de una mezcla reductora con un
incremento lineal de la temperatura con el tiempo [90]. Esto permite estudiar las fases
presentes en el catalizador, su grado de reduccién y la fuerza de interaccion entre el

metal y el soporte.

Los andlisis de TPR fueron realizados en un equipo de adsorcion quimica ChemBET
3000 Pulsar TPR/TPD (Quantachrome Instruments), equipado con un detector de
conductividad térmica (TCD), en el Laboratorio de Carbones y Catélisis (CARBOCAT)
de la Facultad de Ingenieria Quimica de la Universidad de Concepcién. El

procedimiento a seguir se describe a continuacion.

¢ Procedimiento para realizar los anélisis de TPR (Figura 3.4)
1. Cargar en el reactor la masa de catalizador (0.1 g aproximado).

2. Previo al experimento de TPR, para garantizar que todo el rodio presente en la
muestra esta oxidado, las muestras fueron sometidas a un tratamiento térmico bajo

un flujo de aire de 50 mL min™', con las siguientes condiciones, Etapa 1.
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2.1 Se lleva de temperatura ambiente hasta 400 °C en 1 h (velocidad de

calentamiento de 6.7 °C min™")

2.2 Una vez alcanzados los 400 °C se mantiene esta temperatura por 2 h en las

condiciones de oxidacidn.

3 Pasadas las 2 h a la temperatura de 400 °C se cambia el flujo de aire por un flujo de
He puro (50 mL min") durante 30 min, para luego enfriar hasta temperatura

ambiente bajo el mismo flujo de gas (He), Etapa 2.

4 Al alcanzar la temperatura ambiente, se cambia el flujo de He por un flujo de Hy/Ar
5% (v/v)) de 30 mL min’’ y se procede a la estabilizaciéon de la linea base y

condiciones para realizar el andlisis de TPR (atenuacion 16, detector 150), Etapa 3.

5 Se comienza el andlisis de TPR para lo cual se tienen las siguientes condiciones,

Etapa 4:

5.1 Se lleva de temperatura ambiente hasta 700 °C a 10 °C min” en H, 5% (vIv)
Hy/Ar de 30 mL min™).

5.2 Una vez alcanzado los 700 °C se mantienen las condiciones reductoras por 2 h,
con el objetivo de simular las condiciones reales en que son sometidos los

catalizadores en los ensayos cinéticos.

Una vez terminado el ensayo se enfria el catalizador en un flujo de He puro de 30

mLmin™ y se recupera, Etapa 5.

Antes de realizar los anélisis de TPR se procede a la calibracién del equipo con CuO y
asi poder determinar la cantidad de hidrogeno adsorbido en cada ensayo. El

procedimiento de calibracion se describe en el Apéndice A, seccion A.1.
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Figura 3.4 Esquema del procedimiento de los ensayos de TPR. Fuente: Elaboracién

propia
3.2.3 Quimisorcion de H, y CO

A partir de la quimisorcién selectiva es posible conocer el area superficial de la fase
metélica, estimar la dispersion y el tamano medio de las particulas metélicas depositadas
sobre Oxidos inorgdnicos. Esta técnica consiste en la formacién de una monocapa

adsorbida en forma irreversible, de gases como H,, O,, CO, NO y N,O.

Todos los catalizadores fueron sometidos a un pretratamiento reductivo, antes los
ensayos de quimisorcion, haciendo pasar un flujo de H, puro (80 mL min™"), calentando
hasta 700 °C (velocidad de calentamiento de 10 °C min‘l) y manteniendo esta
temperatura por 1 h para garantizar la reduccién de todo el Rh presente en la muestra y
simular las condiciones de reaccién. Luego, la muestra es purgada y enfriada hasta

temperatura ambiente para comenzar las inyecciones con el gas sonda.

Los ensayos con los catalizadores con soportes modificados con zirconia fueron
realizados con CO mediante la técnica de pulsos (método dindmico), en el equipo de

adsorciéon quimica ChemBET 3000 Pulsar TPR/TPD (Quantachrome Instruments),
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equipado con un detector de conductividad térmica (TCD) ubicado en el laboratorio de
Carbones y Catalisis (CARBOCAT) de la Facultad de Ingenieria Quimica de la
Universidad de Concepcion. La muestra de catalizador fue introducida en un tubo en
forma de U de cuarzo para proceder al pretratamiento y luego los ensayos de
quimisorcién, una vez alcanzado el estado estacionario en 30 °C, se inyectaban pulsos
(134 pL) de CO en He (9.7 % v/v) hasta alcanzar la saturacién de CO en la superficie.
Con el fin de verificar y cuantificar el volumen de CO reversiblemente adsorbido, la
muestra fue sometida a una purga con He por 30 min. Luego de lo cual se realizaron

inyecciones adicionales de CO hasta alcanzar nuevamente la saturacion.

En los ensayos con los catalizadores con soportes modificados con ceria se descarta la
posibilidad de uso de CO en la quimisorcién por la formacion de carbonatos que
enmascaran la medicion de datos. En presencia de CeO; y condiciones ambientales, el
hidrégeno migra desde sitios activos (Rh) al soporte, por lo que mediciones volumétricas
no reflejan la cantidad real quimisorbida, sino el consumo de hidrégeno tanto en el rodio
como en el CeO, superficial. Para evitar este fendmeno “spillover” los ensayos de
quimisorcidn se realizan con hidrégeno a temperatura de hielo seco en un equipo de
adsorcion Micromeritics ASAP ubicado en el laboratorio (CARBOCAT) de la Facultad
de Ingenieria Quimica de la Universidad de Concepcién, siguiendo el procedimiento

anteriormente descrito previo a los ensayos de quimisorcion.

La dispersion (Drp) de la fase metélica es determinada como la razén entre el niimero de
atomos de Rh en la superficie (se relaciona con la cantidad de gas sonda adsorbido) y el
nimero total de dtomos de Rh impregnado en el catalizador (se relaciona con el
porcentaje de Rh, 1 %, y la masa total de la muestra a usar en el ensayo) considerando

una estequiometria H:Rh =1y CO:Rh = 1.

Ademds, a partir de la dispersion, se determina el tamafio medio (dgp, ) de las particulas
metalicas (ecuacion 3.6) suponiendo particulas esféricas y el area de superficie metalica

expuesta (ecuacion 3.7).

dy, = _6'PM-o 3.6

Drh " PrR " No
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%Rh

—222__ . N, 3.7
100-PM- o

Sm = Dgp -

Donde:

PM: Masa molar del Rh, 102.91 g mol™

o: Atomos del metal (Rh) por area, 1.33- 10" m™
p: Densidad del Rh, 12.4 g cm™

3.2.4 Microscopia electronica de transmision (TEM)

Mediante la microscopia electrénica de transmision (TEM, por sus siglas en inglés) se
puede determinar el tamafio de particula del metal presente, y su distribuciéon en la
superficie [90]. De esta forma, se compara con resultados de dispersion obtenidos con
otras técnicas, como quimisorcién volumétrica con H, o CO de forma independiente, y

quimisorcién por pulsos con CO.

Los anélisis fueron realizados en un microscopio electronico de transmision marca Jeol,
modelo JEM-1200 EX II perteneciente a la Direccion de Investigacion de la Universidad

de Concepcion.

El equipo es un microscopio que utiliza un haz de electrones para visualizar una
muestra, lo que permite una mayor potencia amplificadora que la de un microscopio
optico, la cual esta limitada por la longitud de onda de la luz visible. Debido a que los
electrones tienen una longitud de onda respectivamente menor en la microscopia

electrénica, con esta técnica se pueden observar estructuras mucho mas pequenas.

La técnica TEM permite el estudio a nivel molecular (< 0,5 nm) y la estimacion del
tamafio medio de las particulas se hace mediante la ecuacion. 3.8 [96], para lo cual se

midieron alrededor de 250 particulas.

3 inj - d;
b =5 38

Donde:

d,: Didmetro promedio de particulas en una muestra, nm
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d;: Didmetro de una particula, nm

n;: Numero de particulas de didmetro d;

Con el didmetro promedio de particulas y suponiendo una geometria hemisférica de las
particulas, es posible calcular la dispersién del rodio, a partir de la ecuacidén. 3.9:

Vi

i 3.9

Drpn =6 -

Donde:
Vi Volumen de una molécula de Rh, 13.78 A3 [78]
A, : Superficie de la molécula de Rh, 7.58 A2 [78]

Las muestras de catalizadores usados para este analisis fueron reducidas en un flujo de
H; y posteriormente purgadas con gas inerte, He. Algunas de las muestras para poder ser
observadas en el microscopio fueron preparadas por la técnica de réplica extractiva

(excepto para el catalizador Rh-ZrO,).

La técnica de Réplica Extractiva consiste en depositar en una ldmina de carbono una
muestra reducida del catalizador a analizar. Esta ldmina es depositada en una mezcla de
40 % de acido perclorico (Merck, 72 %) y de 60 % de fluorhidrico (Merck 48 %) por un

tiempo prudente, ente 5 a 10 dias antes de su observacion en el TEM.

3.2.5 Espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS)

Mediante la espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS) se obtiene informacién de
la composicién superficial y el estado de oxidacién en la superficie. Adicionalmente
permite comprobar los valores obtenidos de dispersion de la fase metdlica por
quimisorcion, utilizando la relacion atomica superficial, fase activa/soporte. Esta técnica
estd basada en el efecto fotoeléctrico, que consiste en la emision de electrones de los
niveles internos de los d&tomos de la muestra cuando se le irradia con fotones de rayos X
de alta energia. Un detector hemisférico detecta los electrones emitidos y registra su
energia para obtener el espectro de emision fotoelectronica. La energia cinética de los

electrones emitidos estd relacionada con su energia de ligadura (“binding energy”, BE) a

e
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través de la ecuacion 3.10 y es caracteristica de los elementos presentes en la muestra y

de las interacciones electronicas que existen entre ellos [90].
Ex =hv— Ey- @ 3.10

Donde:

Ey : Energia cinética del electrén emitido
Ey : Energia de ligadura del electrén

hv: Energia del fotén

@: Funciodn trabajo del espectrémetro

Los andlisis XPS de las muestras fueron realizados en la Unidad de Catdlisis del
IMCN/MOST - Facultad de Ingenieria Biol6gica, Agricola y Ambiental, Université
Catholique de Louvain, Louvain-la-Neuve, Bélgica. Se utiliz6 un espectrometro
fotoelectrénico SSX—100 modelo 206, Surface Science Instrument (USA), equipado con
una fuente monocromadtica de rayos X Al Ka (hv = 1486 eV, [90]) y un analizador

hemisférico.

La muestra fue depositada en pequefias bandejas de acero inoxidable de 4 mm de
didmetro, la presion residual en la cdmara durante el andlisis fue de aproximadamente 10°
Pa y la energia del haz de electrones fue ajustada en 8 eV con una fina malla de Ni ubicada
3 mm sobre la superficie de la muestra. El drea eliptica de andlisis fue de
aproximadamente 1.4 mm’ y el dngulo entre la normal a la superficie y la direccion de
recoleccion de electrones fue 55°. La escala de energia de enlace del espectrémetro fue
calibrada respecto del peak Aus, del oro, fijado en 83,98 eV. Las energias de enlace de
O, Alap, Zr3g y Rh3q fueron calibradas respecto de las componentes C — (C,H) del “peak™
Cls, fijado en 284,8 eV, que aparece debido a la contaminacion por hidrocarburos, casi

siempre presente.

A partir de las fracciones atomicas superficiales obtenidas se usan para determinar la

dispersion y el didmetro medio de las particulas de rodio segtin la ecuacién 3.11.

dey = 2 - (;) 3.11

A pRh * SBET
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Donde:

L: Fracciéon maésica del metal en la muestra (0,01 p/p para todos los catalizadores
preparados)

A: Fraccion de area de soporte cubierto por el Rh

3.2.6 Difraccion de rayos X (DRX)

La técnica de difraccién de rayos X (DRX) permite verificar la estructura cristalina de
los materiales preparados, identificar las fases metalicas soportadas y estimar el tamafio

medio del cristal de la fase metalica [90].

Los perfiles de difraccion de rayos X fueron obtenidos en un difractometro Rigaku
Geigerflex (Dmax II), disponible en el Instituto de Geologia Econdémica Aplicada
(GEA), Universidad de Concepcion. El equipo opera a 40 kV y 20 mA, y se encuentra
equipado con una fuente de radiacion Cu Kal (A =1.5418 A) y un filtro kp de Ni.

En esta técnica, los rayos X generados a partir del bombardeo de un determinado
material con electrones de alta energia se hacen incidir sobre la muestra. Los rayos
reflejados por los 4dtomos de la red cristalina con una interferencia constructiva
abandonan el cristal con un angulo 26 [90, 97]. La identificacién de las fases se realiza
comparando las posiciones de linea, y las distribuciones de intensidad de un conjunto de
reflexiones de la muestra analizada, con la fuente de datos Powder Diffraction File
(PDF) [98]. Los catalizadores son generalmente policristalinos y contienen fases ricas en
defectos, lo cual origina un ensanchamiento de las lineas en la difraccién de rayos X que
podria complicar el anélisis, aunque también permite determinar el tamafo de los
cristales. Para determinar el tamafio de los cristales, teniendo en cuenta que los distintos
espectros se pueden diferenciar por la presencia de compuestos en las muestras en que
cada pico corresponde a un plano del cristal denominado indice de Miller (h)k,l) y
ademas la ecuacion de Scherrer, ecuacion 3.12 [90].

K-A

dp - B-cosH

3.12
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Donde:

K: Factor de forma (fue usado como 0.89)

A: Longitud de onda del Cu, 1.54506 A

[: Ancho del pico a la mitad de la intensidad maxima (FWHM), llamada $1/2

6: Angulo de Bragg al cual ocurre la medicién de reflejo

3.2.7 Espectoscopia Infrarrojo ‘in situ™

Las mediciones de infrarrojo (IR) con un espectrémetro infrarrojo de transformada de
Fourier (FTIR) para los catalizadores de Rh soportado, se desarrolla en una celda
DRIFTS, Smart Collector dual sample chamber, acoplada a un FTIR Thermo Scientific,
modelo Nicolet 6700 (Figura D.2, Apéndice D), disponible en el laboratorio de
Carbones y Catdlisis (CARBOCAT) de la Facultad de Ingenieria Quimica de la
Universidad de Concepcién con el propdsito de estudiar el comportamiento catalitico en

la superficie en condiciones de reaccion.

La tecnologia FTIR promueve la absorcion de la luz por compuestos orgdnicos e
inorgdnicos para generar un espectro de absorcion. Esta tecnologia utiliza infrarrojo (IR)
para realizar el andlisis cuantitativo, el cual hace que los componentes de una muestra
emitan una energia (longitud de onda) que es representada en un espectro. El espectro
representa el movimiento de un compuesto, que en realidad es una vibracién que da lugar
a la emision de energia medida en longitud de onda o nimeros de onda. Asi, el espectro de

absorcion es una gréfica de longitud de onda frente a un haz de radiacion [90]

Esta técnica usa la ecuacion de la transformada de Fourier para convertir la sefial espectral
desde un dominio de tiempo a un dominio de frecuencia. Su mecanismo de accién se basa en
la modulacién del interferémetro de Michelson. El dominio del tiempo es un método
espectroscopico que utiliza variacién de potencia alta. El interferémetro de Michelson modula

las frecuencias altas del dominio del tiempo para producir frecuencias bajas y medibles [90]

Para el andlisis de cada muestra se tuvo en cuenta el siguiente procedimiento:
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L

Montaje de la muestra en la celda: Se descubre la celda, agregdndole un volumen
de peso conocido de la muestra. Luego se vuelve a cubrir la celda y se verifica que

el espejo de la celda, para la toma blanco, esté en su sitio.

En este paso hay que tener especial cuidado tanto en el montaje de la muestra como del

espejo, debido a que en las orillas de las celdas se encuentran unas termocuplas muy

delicadas (del grosor de un cabello) que pueden dafiarse.

IL.

I1I.

IV.

Montaje del set de celdas y conexién de lineas: Una vez montada la muestra y el
espejo, se incorporan todas las piezas necesarias para garantizar que las
conexiones del agua de refrigeracion y del ingreso de los gases queden en perfecto

funcionamiento.

Encendido de la bomba de agua de refrigeracion: Antes de comenzar cualquier
operacion con el FTIR se debe encender la bomba de circulacion de agua hacia las

celdas, para evitar la fatiga de los materiales del alrededor.

Carga del nitrégeno liquido: Es de vital importancia para garantizar la toma de los

espectros.

Este paso se realiza diariamente siempre y cuando se vaya a usar el equipo.

V.

Test de fuga: Cuando el sistema se encuentra listo para ser operado, se abre la
vélvula de H, (por general un flujo de 100 mL min™) para verificar el valor en el
medidor de flujo y descartar fugas en la linea. De existir fugas se procede a revisar
y apretar las conexiones existentes en el sistema y repetir el procedimiento para

detectar fugas.

El flyjo de H; se mantiene ya que serdn usados en los pasos posteriores.

VL

Encendido del programa OMNIC: El software asociado al equipo FTIR, se
denomina OMNIC y es desde donde se realizaron los ensayos, se controld la
temperatura, se vislumbraron los espectros capturados y se analizaron, calculando

por ejemplo el drea de los picos.
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VII.  Operacién del programa OMNIC: la primera etapa del proceso consistié en
aumentar la temperatura del sistema, la cual se llevé a cabo en H, (100 ml min™),

para reducir completamente la muestra, luego de su exposicion al ambiente.

Tener especial cuidado, un aumento brusco de temperatura puede perjudicar la

. ., . .- .
caracterizacion del catalizador, por lo que se suben 5 °C min aproximadamente.

VIII. Toma de muestra blanco: Para tener una referencia para los ensayos con el
catalizador se tomaron muestras blanco, lo cual consiste en obtener espectros en
una segunda celda por donde pasan los gases que se abrieron en pasos anteriores,
sin pasar por la muestra, para lo cual se ubic esta segunda celda en el sector de

toma de muestra al interior del denominado hogar de las celdas.

IX. Toma de muestra de catalizador: Consta de dos pasos principales:
1) Introducir completamente el set de celdas en el hogar,

i1) Seleccionar el blanco capturado anteriormente y se guarda el espectro obtenido.

3.3 Ensayos cataliticos

Se realizaron ensayos cataliticos en dos reacciones: reformado seco de metano (RSM) y

metanacién de CO (Figura 3.5).

CH, + CO, 2H, +2CO

Catalizadores modificados: Rh-yMO,
(y=0, 25, 50, 75 y 100 % de cobertura;
M= Ce o Zr)
atalizadores puros: Rh-CeQO,, Rh-ZrO,
Rh-yALO;

Catalizadores modificados: Rh-yMO,
(y=0, 25, 50, 75 y 100 % de cobertura;
M= Ce o Zr)

h-CeO,, Rh-ZrO,

CO + 3H2 CH4 + H20

Figura 3.5 Resumen de las reacciones y ensayos cataliticos a desarrollar. Fuente:

Elaboracién propia

En los siguientes acépites de detalla el sistema de reaccion, asi como las condiciones en

que se realizaron los ensayos cataliticos.
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3.3.1 Sistema de reaccion

Las pruebas y ensayos cataliticos se llevaron a cabo en el sistema que se muestra en las
Figuras 3.6 y 3.7, instalado y puesto en marcha en el Laboratorio de Carbones y
Catalisis (CARBOCAT) de la Facultad de Ingenieria Quimica de la Universidad

Concepcion. En el Anexo D, Figura D.1 se encuentra una foto real de la instalacion.

-Wz ‘ﬁ
y
Xz
1 4
r
3
—R;- s Productos
i (O E]
TC1
c
¥
y
1 Leyenda: @
1 _ Bombonas de gases reactivos { He, CH,, C0s, CO v Ha)
2 _ Walvulas de paso 3 _ Walvulas de tres vias
4 _ Horno eléctrico 5 _ Reactor tubular de cuarzo

CFM _ Controlador masico de flujo;, TC _ Termocuplas;
3 _ Cromatdgrafo de gases

Figura 3.6 Esquema del sistema de reaccion para los ensayos cataliticos. Fuente:

Elaboracién propia

El sistema utilizado consta de tres partes fundamentales:

1. Seccién de alimentacion: Los gases de alimentacién (He, H,, CO, CO, y CH4+/He
(25/75 v/v)) son suministrados en bombonas por Indura o AIR LIQUIDE con
pureza igual o mayor de 99.9 %. Las bombonas de CO y CO; se intercambian al
controlador de flujo dependiendo de la reaccién a estudiar. Los flujos de gases se
controlan y monitorean con controladores de flujo mdsicos Brooks serie 5850E

calibrados en el laboratorio con un medidor de flujo digital Fischer Scientific
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modelo 520 La calibracion de los controladores se encuentra en el Anexo C, Figura

C.1.

2. Seccién de reaccidn: Los gases alimentados llegan a la seccién de reaccién que
consiste en un reactor tubular de cuarzo, lecho fijo, flujo descendiente, didmetro
interno 4,5 mm ubicado en posicion vertical, al interior de un horno eléctrico. El
catalizador es peletizado y tamizado para obtener el rango de tamafios de particula
que aseguren la ausencia de limitacién difusional interna, externas y de calor. El
lecho catalitico es colocado dentro del reactor sobre una frita de cuarzo. El sistema
cuenta con dos termocuplas tipo K: una para monitorear la temperatura en el lecho y
la otra para medir la temperatura en las cercanias de la pared externa del reactor (en

el horno), sefial transmitida al controlador de temperatura del horno.

3. Secci6n de andlisis de productos: La corriente de productos (gas efluente) se envia a
un cromatografo de gases PERKIN ELMER 8700, equipado con un detector de
conductividad térmica (TCD), un detector de ionizacién de flama (FID) y columna

de adsorcion carboxen 80/60 (Supelco).

Para realizar los ensayos de metanacion de CO con alimentacion de agua fue necesario
hacer algunas modificaciones al sistema representado en la Figura 3.6. Estas
modificaciones consistieron en adicionar al sistema una bomba de jeringa, hacer
cambios de tuberias plésticas por tuberias de acero y el uso de manta calefactora: Estos

cambios al sistema se representa en la Figura 3.7.

Para alimentar agua al sistema y poder analizar la influencia de la misma en la actividad
catalitica de los catalizadores en la reaccién de metanacién de CO se us6 una bomba de
jeringa (Syringe Pump) marca Cole Parmer, con la cual se alimenta agua liquida con una
velocidad conocida y controlada, para luego vaporizarla mediante una cinta calefactora
que se mantiene a 130 °C y se mezcla con la corriente de gas procedente de los
controladores de flujo. Luego, la mezcla de gas resultante se alimenta al reactor a través
de tubos de acero inoxidable. Toda linea que pueda contener agua estd calefaccionada

mediante cinta calefactora para evitar la condensacion y posterior acumulacion de ésta.
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Figura 3.7 Esquema del sistema de reaccion con las modificaciones necesarias para los

ensayos cataliticos de metanacién de CO con alimentacion de agua [99]

3.3.2 Procedimiento experimental

En esta seccidn se explicard detalladamente los pasos y condiciones usadas para llevar a

cabo los ensayos cinéticos realizados durante toda la investigacion.

3.3.2.1 Reaccion de reformado seco de metano

Los ensayos cinéticos para la reaccion de RSM se llevaron a cabo bajo las siguientes
condiciones: flujo total de la mezcla de reactivo de 100 mL min" (CH,:CO,:He =
10:20:70), masa de catalizador de 50 mg, velocidad espacial igual a 1.2- 10° mL h"g']cat,
temperatura de trabajo de 500-700 °C, aumentando la temperatura en 50 °C y el

protocolo que se detalla a continuacion:
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II.

III.

IV.

VL

Sobre la frita interior en el reactor tubular de cuarzo se depositan 50 mg de

catalizador (dp 104—180 pum). El reactor es colocado en el horno eléctrico.

Se purga el sistema por 20 min con He y se comprueban la ausencia de fugas de

gases.

Se reduce “in situ” en H, puro (80 mL min'l) calentando a 10 °C min™ desde la
temperatura ambiente hasta 700 °C. Una vez alcanzada esta temperatura se

mantiene la misma por 2 h.

Se purga en He por 30 min a la temperatura de reduccién (700 °C) y luego se
enfria hasta la temperatura de trabajo (500 °C) y garantizar una condiciones

isotérmicas.

Se hace pasar el flujo de mezcla reactiva, 100 mL min™, se espera el tiempo
suficiente para garantizar el estado estacionario. En cada temperatura se tomaron
como minimo 3 puntos (intervalos de 15 min) para comprobar que los ensayos
cataliticos realmente se realizan en condiciones de estado estacionario, para un

tiempo de reaccion minimo total de 9 h por cada catalizador.

Terminada las mediciones con todas las temperaturas se procede a llevar el
sistema a la temperatura inicial (500 °C) para repetir y verificar los resultados y

descartar la posibilidad o no de una desactivacion del catalizador.

VIIL. Terminado el ensayo por completo se deja el catalizador enfriando en un flujo

bajo de He durante toda la noche. Se repiten los ensayos cinéticos para

comprobar la reproducibilidad de los resultados (repetir los puntos V y VI).

Con el objetivo de comparar de forma cinética el efecto de la técnica de preparacion del
soporte, se realizaron ensayos cataliticos con dos catalizadores, denominados Rh-
50%CeO0Os-1 (impregnado) y Rh-50%CeO,-g (grafteado), preparados por Miranda [88].
Para el primer catalizador el soporte fue preparado por el método de impregnacion y

para el segundo catalizador el soporte fue preparado por el método de “grafting”. Para
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los ensayos cataliticos se usé el mismo procedimiento descrito anteriormente solo que se

1 _-1

us6 una masa de 12 mg de catalizador y una velocidad espacial igual a 5- 10°mL b g cat

3.3.2.2 Reaccion de metanacion de CO

Para los ensayos cinéticos en la reaccion de metanaciéon de CO se usaron las siguientes

condiciones: flujo total de la mezcla de reactivo de 200 mL min'l, donde se vario la

concentracion de H; (5, 10 y 15 %) y CO (1, 3, 5 %), masa de catalizador de 300 mg,

velocidad espacial igual a 4- 10* mL h''g" ., temperatura de trabajo entre 200300 °C, y

el protocolo que se detalla a continuacion:

II.

III.

IV.

Sobre la frita interior en el reactor tubular de cuarzo se depositan 300 mg de
catalizador (didmetro de particulas entre 104—180 um). El reactor es colocado en

el horno eléctrico.

Se purga el sistema por 20 min con un flujo bajo de He y se comprueban la

ausencia de fugas de gases.

Se reduce “in situ” en Hy puro (80 mL min™) calentando a 10 °C min™ desde la
temperatura ambiente hasta 500 °C. Una vez alcanzada esta temperatura se

mantiene por 2 h.

Se purga en He por 30 min a la temperatura de reduccion y luego se enfria hasta

la temperatura de trabajo y se garantiza condiciones isotérmicas.

Se hace pasar el flujo de mezcla reactiva, 200 mL min™, se espera como minimo
34 h para garantizar estado estacionario, comenzar los ensayos cataliticos y la
toma de muestras. En cada temperatura se tomaron como minimo 3 puntos
(intervalos de 15 min) para comprobar que los ensayos cataliticos realmente se
realizan en condiciones de estado estacionario. El catalizador debe mantenerse en

la mezcla reactiva durante que no se termine los ensayos cataliticos.
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3.3.3 Test difusionales

Para encontrar las condiciones de operacién en los ensayos cataliticos que permitan
descartar limitaciones difusionales de transferencia de masa interna, externas y de calor,
garantizando que la velocidad de reaccion sea obtenida en estricto régimen cinético, se

realizaron tres test.
4 Limitacion externa [100]:

Se realizaron ensayos cataliticos diferentes flujos (50, 75, 100, 150, 200, 225 y 300 mL
min"') manteniendo constante el tiempo de residencia (W/F), para lo cual se varia tanto
la masa del catalizador (W) como el flujo de la mezcla (F) y se determina la conversion
(%X) en el cromatégrafo de gases por andlisis del contenido de los gases en la mezcla
producto. Los datos calculados de conversion se grafican versus el flujo de alimentacidn,
para determinar el rango de flujo que garantice la ausencia de problema difusional

externo.
4 Limitacién interna:

Una vez determinado el rango de flujo de alimentacion a trabajar, donde no hay
problema de limitacion difusional externa, se procede a realizar nuevos ensayos
cataliticos para garantizar ausencia de limitacién interna. Para estos ensayos se fija el
flujo teniendo en cuenta los resultados de los ensayos de limitacion difusional externa y
se prepararon muestras del catalizador con diferentes didmetros de particulas,

manteniendo la masa de la muestra (120 mL) y la temperatura constantes.

Se realizaron los célculos del % X con los resultados obtenidos en el cromatdgrafo de
gases (contenido de gases en la mezcla reactiva y en la mezcla producto). Los datos
calculados de conversion fueron graficados versus el didmetro promedio de particula en
el rango definido para determinar el rango de didmetro promedio de particula necesarios
para realizar los ensayos cataliticos garantizando ausencia de problema difusional

interno.
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4 Limitacion difusional de transferencia de masa, test de Koros y Nowak [101]:

Una vez obtenidos los resultados de los ensayos anteriores se procede a realizar nuevos
ensayos con diferentes diluciones de catalizador, teniendo en cuenta las condiciones
donde no se tengan problemas de difusién interna como externa, con el objetivo de
determinar la conversion y los valores correspondiente de la actividad especifica en
términos de TOF ("Turn Over Number frecuency”) de metano, teniendo en cuenta los
datos obtenidos en el cromatdgrafo de gases. Se grafica el TOF versus las diluciones a

temperatura constante y se verifica el resultado obtenido por los test anteriores.
3.3.4 Tratamiento de datos cinéticos
La actividad catalitica es medida en términos de velocidad de reaccion expresada por

sitio de metal expuesto (TOF, ecuacion 3.13) que representa la actividad por sitio activo

del catalizador y permite comparar la actividad catalitica de catalizadores.

TOF (S—l) — I'neta * MRh mol CH4 3 13
@-Dgp  \mol Rhgyp s ’

Donde:

I'meta: Velocidad neta de reaccién (mol gca{ls’l)

@: Fraccion masica de Rh en el catalizador (1 %)

La velocidad neta de reaccion se calcula por la ecuacion de diseiio de un reactor de flujo

piston (RFP) (ecuacion 3.14) [102]:

w X 1

F_AO Yo Tneta (X) X 314
Donde:

W: Masa del catalizador, g

X: Conversion, la que se explicard mds adelante como se determina
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Para evaluar la actividad catalitica se realizaron ensayos en el sistema de reaccién
representado en la Figura 3.6 y 3.7. Se determind la conversién (Xj), necesaria para
determinar la actividad de los catalizadores [103] usando la siguiente ecuacidn:

X, =54 100 3.15
F

A0

Donde:

Fy, Fao: Flujo del reactivo “A™ a la salida y entrada del reactor respectivamente, mLmin™"

Los valores de conversion (X) se obtienen a partir de la data experimental obtenida en el

cromatégrafo de gases segin como se describe en el procedimiento experimental.
3.3.4.1 Reaccion de reformado seco de metano

Para medir la actividad catalitica se trabaja en un rango de temperatura entre 500—700
°C, aumentando 50 °C y tomando como minimo 3 muestras en cada punto para
comprobar la reproducibilidad y estar en condiciones de estado estacionario, para un
tiempo minimo de retencion total de 9 h aproximadamente. Al finalizar los ensayos para
cada catalizador se repite el punto inicial (a temperatura de 500 °C) para verificar la

reproducibilidad de los datos y que no exista desactivacion del catalizador.

Antes de comenzar los ensayos cataliticos, se realiza la reduccidon “in situ” del
catalizador en 80 mL min"' de H, puro desde temperatura ambiente hasta 700 °C a una
velocidad de 10 °C min™ por 2 h y luego se enfriar en un flujo bajo de He hasta la
temperatura de trabajo (500 °C). El proceso de reduccion se realiza al comenzar la
evaluacion catalitica, y al finalizar se deja el catalizador usado en un flujo bajo de He
durante toda la noche para repetir la medida catalitica y comprobar la reproducibilidad

de todos los datos.

La ecuacion 3.14 se desarrolla para dos casos: 1) reactor integral y ii) reactor diferencial,
teniendo en cuenta los valores de la conversion obtenida a partir de los datos tomados en

el cromatégrafo de gases.
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4  Reactor diferencial:

Se considera que se trabaja en condiciones iniciales del reactor, al comienzo del lecho.
Se supone que la velocidad es uUnica, como en un reactor continuo perfectamente
agitado, e invariante con respecto a la posicién en el lecho. Esta suposicion se hace
cuando las conversiones (% X) de salida en el reactor son menores o igual del 15 %.
Considerando lo anterior la ecuacién 3.14 de disefio queda tal como se representa en la

ecuacion 3.16:
w _ X 1 X<15% _X'FAO

= 3.16

_— = r
Fao 0 rpeta (X) heta w

4 Reactor integral:

En ocasiones es imposible garantizar trabajar en régimen diferencial, cuando Ia
conversion a la salida del reactor es mayor del 15 %, y se hace necesario resolver la

ecuacion 3.14 de forma integral.

Solo para el caso de los ensayos cinéticos para la reaccién de reformado seco de metano
(RSM) se obtuvieron valores de conversion sobre el 15 %. Considerando que la
velocidad de reaccion para el RSM es de primer orden respecto a la presion parcial de
metano (ecuacion 3.17) [30] e incorporando la correccion por aproximacion al equilibrio

(ecuacidn 3.18) la ecuacién de disefio toma la forma representada por la ecuacion 3.19:
re =K - Pep, 3.17

P¢oPh 1
=—2 . — 3.18

Pco,'PcH, Keq

w X 1

LA o S N
Fao fo res (1-m) 3.19
Donde:

k: Constante de velocidad, mol g~ts™*kPa™?
Keq: Constante de equilibrio

n: Es definido en términos de presiones parciales de reactivos y productos [30]
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Trabajando con las ecuaciones 3.17 a la 3.19 se llega a la expresion representada por la
ecuacion 3.20 para calcular la constante de velocidad y con ella la actividad de los
catalizadores. El procedimiento para obtener la ecuacion 3.19 se detalla en el Anexo A,
Seccion A.2.

x* 117!

FeHyo x| 1-x 5 1
[1_0'2.){ 16 PCH4-,0 (Z—X)'(1+0,2'X)3 Keq dX 320

k_

W.PCH4—,0 0

La ecuacion 3.20 se resuelve de forma numérica utilizando el software Matlab y los
datos de conversion que se obtienen a partir de los ensayos cinéticos en condiciones de
régimen integral. La determinacion de la constante de equilibrio se detalla en el Anexo

A, Seccion A.3.
3.3.4.2 Reaccion de metanacion de CO. Estimacion de parametros cinéticos

Para evaluar un determinado mecanismo se puede utilizar la herramienta SOLVER de
Excel, para lo cual se hace variar los pardmetros de un modelo determinado y se

minimiza la funcién objetivo (ecuacién 3.22).

2
Fop; = XV (TOFCH4exp - TOFCH4m0d) 3.21
Donde:

TOFCH4exp y TOFCH4m0d son las TOF de formacién de metano experimentales y
calculadas para el modelo propuesto, respectivamente.

Para analizar los resultados se utilizé la suma de los errores relativos (SER).

2
— 'V —
SER = ¥ [(TOFCH4exp TOFcy, ) ] 3.22

Para comprobar el significado fisico de los pardmetros cinéticos obtenidos del ajuste, se
determinan los calores de adsorcién mediante la aplicacion de la ecuaciéon de Van’t Hoff
(ecuacion 3.23) mientras que la energia de activacion aparente se determina a través la

ecuacion de Arrhenius (ecuacién 3.24).
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K; = exp (ﬂ) = exp (M) 3.23

RT RT

k = exp (_Ea) 3.24

RT

Ademais se usaron las condiciones propuesta por Boudart [96, 104, 105] basadas en los
parametros termodindmicos contenidos en las constantes, los cuales deben ser

fisicamente consistentes. Estas condiciones son las siguientes:

1) La adsorcién es invariablemente exotérmica, por lo tanto, la entalpia de adsorcién

debe ser un valor negativo,
—AH? 4 > 0 3.25

2)  Debe existir una disminucién de la entropia luego de la adsorcidn,

AS® 45 = S%4s — SOg <0 3.26
Donde: S° g » entropia total estdndar del reactivo en fase gaseosa.

3) La molécula o d&tomo no puede perder mas entropia que la que posee antes de la
adsorcion,

|—AS, 4] < S 3.27
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CAPITULO 4. DISCUSION DE RESULTADOS DE CARACTERIZACION Y
ACTIVIDAD CATALITICA

4.1 Caracterizacion de materiales

Considerando que la reacciéon de RSM se lleva a cabo a temperaturas entre 400 y 700 °C
[88, 106], se establecid la temperatura de 500 °C para la calcinacién de los soportes
puros y de alimina modificada con zirconia y ceria, mientras que para los catalizadores

de Rh soportados sobre alimina modificada con zirconia y ceria se utilizé 700 °C.

En esta investigacién se estudian dos series de materiales: catalizadores de Rh
soportados sobre alimina modificada con ceria (Tablas 3.2 y 3.5, Capitulo 3, Secciones
3.1.1 y 3.1.2) y catalizadores de Rh soportados sobre alimina modificada con zirconia
(Tabla 3.3 y 3.6, Capitulo 3, Secciones 3.1.1 y 3.1.2) con diferentes contenidos de ceria
o zirconia (en adelante denominada cobertura), con el objetivo de analizar el efecto del
grado de cobertura de la alimina con zirconia o con ceria, sobre las propiedades
estructurales y la actividad catalitica del Rh soportado. Para una mejor comparacion,
también se incluye en este estudio los catalizadores de Rh soportados en alimina, ceria y
zirconia puros (Tablas 3.1 y 3.4, Capitulo 3, Secciones 3.1.1 y 3.1.2). La constante de la
velocidad directa de reaccidon se determina a partir de mediciones en un reactor en
operacion diferencial, o a partir de la integracion de aquella data con conversiones
caracteristicas de un reactor integral, asumiendo una cinética de primer orden respecto a

la presioén parcial de metano en caso de la reaccion de RSM.
4.1.1 Analisis textural (Sggr)

Las isotermas de adsorcion de los soportes y catalizadores fueron obtenidas en trabajos
previos [88, 106] desarrollado en el grupo de investigacion CARBOCAT y se muestra
en la Figura 4.1 un ejemplo de isoterma para el caso del soporte de alimina con 100%
de cobertura de ceria (100%CeQ,). Para todos las muestras se observan isotermas tipo II

o pudiera ser tipo IV (considerando que el equipo utilizado para los anélisis solo realiza
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la adsorcion), por lo que se puede justificar la aplicacion del modelo BET, en el rango de

0.05 < P/P, < 0.3[94].

La superficie especifica (Sggr), volumen de poro (Vp) y radio medio (Rp) se determinan
usando la ecuacién BET, (ecuacién 3.3, Seccién 3.2.1 del Capitulo 3) y se muestran en

las Figuras 4.2 y 4.3 y en las Tablas B.0.1,- B.0.4 del Anexo B.

120 4

100 ~

80 +

60 - _e

\% (cm3 g'1 STP)
~

40 -

20+ /./0

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1,0
pP/pP°

Figura 4.1 Isoterma de adsorcion de nitrégeno para el soporte 100%CeO, [88]

4 Soportes y catalizadores modificados con ceria:

Al modificar el soporte puro de alumina (yAl,Os3), la superficie BET aumenta
significativamente a medida que aumenta el contenido de ceria (Figura 4.4). Este
aumento varia desde un 7 % hasta 51 %, para los soportes 25%CeO, y 100%CeO,,
respectivamente, lo que indica que la adicién de la ceria tiene un efecto positivo en la

porosidad del material.

De forma general, el volumen y radio medio de poro (Figura 4.2) disminuyen, no
mostrando una tendencia definida. Para el soporte 50%CeQO,, estos valores (Vp y Rp)

disminuyen para mantenerse practicamente constante para contenidos de 75%CeO; y
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100%CeO,, atribuida a obstrucciéon parcial o totalmente de los poros de la alumina,

aspecto que se detallard mds adelante.

Luego de la impregnacion del 1%Rh, fase activa, los valores de drea superficial, para
todos los catalizadores disminuye a valores entre los 60 y 75 m* g (Figura 4.4). Esta
disminucién varia entre 18 y 32 % para el caso de Rh-25%CeO, y Rh-100%CeO,
respectivamente (18 %, Rh-yAl,Os, catalizador puro de alimina; 22 %, Rh-50%CeO, y
26 %, Rh-75%CeQ,). Esta disminucién de drea superficial puede ser atribuible al
proceso de sinterizacion en el proceso de calcinacion a 700 °C, que puede ser atribuido a

dos efectos:

1. Destruccién de la porosidad del soporte debido a un proceso de sinterizacion,
produciendo poros de mayor didmetro;
2. Aumento en el tamafio de los cristales de CeO, pudiendo cubrir por completo o

parcialmente la entrada de poros de la alimina.

A O Soporte
; 0,41 @® Catalizador
Ib[) 'i
en 0,2
E b
S o ) o
§ 0,0 T T T 1
10
8
E 6
g ¢ ° ) \
X 5 ol
0 25 50 75 100

Cobertura (%)

Figura 4.2 Volumen y tamafio de poro determinada por isotermas de N, para los soportes

y catalizadores con alimina pura y modificada con ceria. Fuente: Elaboracién propia

Al analizar y comparar los resultados obtenidos para volumen y didmetro de poro para

los soportes y para los catalizadores (Figura 4.2) se evidencia que no hay cambios
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drésticos entre estos valores por lo que se descartar la opcién 1, anteriormente
mencionada para justificar la disminucién de la superficie especifica de los catalizadores
respecto a los soportes, y se asume la opcion 2, que podrad ser comprobada mediante el

andlisis de los ensayos de difraccion de rayos X que se mostrard en la seccion 4.1.4.

Al centrar la atencién en los catalizadores se observa igual tendencia que en sus
respectivos soportes. La superficie especifica de los catalizadores modificados respecto
al catalizador sobre soporte puro de alimina (Figura 4.4) aumenta hasta un 25 %, con el
incremento de la cobertura de alimina con ceria, disminuyendo inicialmente el volumen
y didmetro medio de poros para 25 % de cobertura, permaneciendo constante para

coberturas superiores (50, 75 y 100 %) de ceria sobre alimina (Figura 4.2).

4 Soporte y catalizadores modificados con zirconia:

Al modificar el soporte puro de alimina la superficie BET aumenta ligeramente a
medida que aumenta la cobertura de zirconia (Figura 4.4). Este aumento varia desde un
4 9% hasta 18 %, para los soportes 25%7Zr0O;, y 100%ZrO,, respectivamente, lo que indica

que la adicion de la zirconia contribuye al aumento del area superficial.

De forma general el volumen y radio medio de los poros (Figura 4.3) disminuyen, al
modificar el soporte con zirconia, manteniéndose practicamente constante para todos los
soportes modificados, indicando que el contenido de ZrO, no influye en las

caracteristicas texturales.

Al impregnar 1%Rh como fase activa, los valores de drea superficial, para todos los
catalizadores disminuye a valores cercanos a 60 m” g"' (Figura 4.4). Esta disminucién
varia entre 17 y 30 % para el caso de Rh-25%ZrO, y Rh-100%ZrO; respectivamente (18
%, Rh-yAl,O3, 22 %, Rh-50%Z1r0O, y 25 %, Rh-75%7r0O,). Esta disminucién de area
superficial puede ser atribuida al proceso de sinterizacién de los soportes durante la
calcinacion a 700 °C. A mayor contenido de zirconia mayor es la perdida de drea por lo

que se induce inestabilidad térmica de la zirconia.
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Al analizar y comparar los resultados obtenidos para el volumen y didmetro de poro para
los soportes y para los catalizadores (Figura 4.3) se evidencia que no hay cambios
dréasticos en cuanto a los valores de los volimenes de poros mientras que el tamaifo

medio de los poros aumenta una vez impregnado la fase activa.
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Figura 4.3 Volumen y tamafo de poro determinada por isotermas de N, para los soportes

y catalizadores con alimina pura y modificada con zirconia. Fuente: Elaboracién propia

Con respecto a los valores de volumen de poro (Vp), no se evidencia un efecto del
contenido de ZrO, para los catalizadores modificados, y para el radio medio de poro
(Rp), disminuye respecto al catalizador sobre alimina puro (Rh-yAl,Os), y luego

aumentan con el contenido de ZrO,.

Al centrar la atencion en los catalizadores (Figura 4.4) se observa una tendencia
contraria a sus respectivos soportes ya que la superficie especifica de los catalizadores
modificados respecto al catalizador en soporte puro de alimina (Rh- yAl,O3) (Figura
4.4), disminuye a medida que aumenta el contenido de ZrO,, lo que se evidencia en los
valores de porcentajes de incremento, los cuales varian desde 5 hasta 0 %, para los

catalizadores Rh-25%7r0O;, y Rh-100%ZrO, respectivamente (Tabla B.0.4, Anexo B).
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Esta tendencia contraria a los soportes (Figura 4.4) evidencian una inestabilidad térmica
para la ZrO,, sin embargo, las menores Sggr de los catalizadores comparados con sus

respectivos soportes, coincide con lo reportado en la bibliografia [107].

100-

80-
:g 6010 — u — — -
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Figura 4.4 Superficie especifica para soportes y catalizadores sobre alimina modificada
con CeO, o ZrO,, normalizada por unidad de masa de yAl,O3 Cddigos: Barras rellenas:
soportes; Barras sin relleno: catalizadores; Rojo: CeO,; Azul: ZrO; y la representacion
en 0 % de cobertura corresponden a el catalizador Rh-yAl,O3 y soporte puro YAl,Os.

Fuente: Elaboracion propia

De forma general, al ser modificado los soportes la superficie especifica (Figura 4.4)
aumenta con respecto al catalizador sobre alimina pura (Rh-yAl,O3) con tendencias
contrarias, a medida que aumenta el porcentaje tedrico de ceria la Sgrr aumenta,
mientras que a medida que aumenta la cobertura con zirconia la Sggr disminuye. Al
impregnar el 1% Rh (fase activa) y calcinar a 700 °C, disminuye la superficie especifica
de todos los catalizadores respecto a los soportes. Los catalizadores con soporte

modificados con zirconia presentan menor superficie especifica.
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El radio medio de poro de todas las muestras se encuentra entre 2.3 a 7.8 nm,

correspondiente al rango de tamaio de particula de s6lidos mesoporosos (2 — 50 nm).

4.1.2 Determinacion de la dispersion y el tamafio medio de particula del Rh

(Quimisorcion de H, y CO, XPS y TEM)

La dispersién (D), didmetro medio de particula (dp) y drea superficial metdlica (Swm) para
los diferentes catalizadores fue determinada por quimisorcién de H, para el caso de los
catalizadores con soportes modificados con ceria a temperatura de hielo seco y
quimisorcién de CO para los catalizadores con soportes modificados con zirconia. En la
Tabla 4.1 se muestran los resultados para los catalizadores con soporte modificados con
ceria, y en la Tabla 4.2 para los catalizadores con soportes modificados con zirconia. El
tamafio de particula para algunos -catalizadores también fue medido mediante
microscopia electrénica de transmision y por andlisis de XPS, para corroborar los

valores estimados por quimisorcion (Tablas 4.1 y 4.2).
4 Catalizadores modificados con ceria:

En la Tabla 4.1 se observa una disminucién en la dispersion del Rh con el contenido de
ceria. A medida que aumenta la cobertura de ceria, excepto para el catalizador con
cobertura del 25 % (Rh-25%Ce0O,), hay un aumento en el tamafio de particula y
disminucion en los valores de drea metdlica expuesta. El aumento de la dispersion para

el catalizador Rh-25%CeO, no es significativo.

El didmetro medio de particula metdlica de Rh para los catalizadores modificados con
ceria (Tabla 4.1) se encuentra en un reducido rango entre 3.4 — 4.6 nm, diferencias poco
significativas, la cuales podrian relacionarse con procesos de sinterizacion de la ceria
provocando que al formarse particulas mds grandes, cubran los poros de la alimina

limitando el acceso al Rh.

Los resultados anteriores confirman la opcién 2, mencionada en la seccién anterior

(Seccion 4.1.1). La ausencia de cambios importantes en el didmetro medio de particula
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de Rh indica que el grado de modificacion de la alimina con ceria no afecta la

dispersion de las particulas de Rh.

Tabla 4.1 Dispersion y didmetro medio de particula de Rh para los catalizadores con

ceria por quimisorcién de H,, TEM y XPS

Quimisorcion de H, TEM XPS
Catalizador
D*, Yo dp*, nm Sy, m’ g'1 d,, nm dp*, nm
Rh-yAl,03 31 3.5 1.40 3.1 3.8
Rh-25%CeO, 32 34 1.44 3.4 3.2
Rh-50%CeO, 28 3.9 1.26 --- 33
Rh-75%CeO, 24 4.6 1.08 --- 3.6
Rh-100%CeO, 25 4.4 1.13 --- 34
Rh- CeO, : = 54 -

“Estos datos fueron obtenidos de los ensayos previamente realizados por Gonzéles [88]
en el grupo de investigacion CARBOCAT. Los resultados de los célculos fueron
debidamente rectificados.

Fuente: Elaboracion propia

4 (atalizadores modificados con zirconia:

En la Tabla 4.2 se observa una disminucion cercana al 29 % en la dispersion del Rh para
el catalizador Rh-25%ZrO, comparado con Rh-yAl,Os;. Sin embargo, también se
observa que a medida que aumenta el contenido de zirconia la dispersion aumenta, hasta
un 13 % mayor que la del catalizador con alumina pura, con un menor tamafio de

particula y mayor valor de drea metélica expuesta.

El didmetro de particula metélica para los catalizadores modificados con zirconia (Tabla
4.2) se encuentra en un reducido rango entre 3.1-5.1 nm, diferencias poco significativas,
la cuales podrian relacionarse con procesos de sinterizacion de los soportes durante la
calcinacidn del catalizador a 700 °C. Para el catalizador con mayor contenido de zirconia

se obtiene mayor dispersion, mayor drea metdlica expuesta y menor tamafio medio de
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particula comparado con el catalizador sobre Al,Os pura. Estas diferencias no son
significativas por lo que al igual que la modificaciéon con Ce, la modificaciéon de la
Al;O3 con zirconia tampoco afecta de forma importante la dispersion de las particulas de

Rh.

Tabla 4.2. Dispersion y didmetro medio de particula de Rh para los catalizadores con

zirconia por quimisorcién de CO, TEM y XPS

Quimisorcion de H, TEM XPS
Catalizador
D*, Y% dp*, nm Sy, m’ g'1 d,, nm dp*, nm

Rh-yAL,O3 31 3.5 1.40 3.1 3.8
Rh-25%710, 22 5.1 0.99 --- 3.5
Rh-50%ZrO, 25 4.4 1.13 --- 29
Rh-75%710O, 28 39 1.26 --- 2.5
Rh-100%ZrO, 35 3.1 1.58 4.1 3.2
Rh-ZrO, 6 18.3 0.27 20.0 16.3

“Estos datos fueron obtenidos de los ensayos previamente realizados por Rojas [106] en
el grupo de investigacion CARBOCAT. Los resultados de los célculos fueron
debidamente rectificados

Fuente: Elaboracion propia

Con el objetivo de complementar los resultados de los ensayos de quimisorcion se
realizé microscopia electronica de transmision (TEM) para la observacion directa de las

particulas metalicas.

En las Tablas 4.1 y 4.2 se muestran los resultados de TEM para los catalizadores de Rh
sobre la yAl,O3, CeO, y ZrO, pura y para los catalizadores Rh-25%CeO, y Rh-
100%ZrO,. Lamentablemente no fue posible tomar micrografias para el resto de los
catalizadores preparados. Ejemplos de algunas de las micrografias obtenidas se muestran
en la Figura 4.5, en las que para determinar el didmetro medio de particula se utiliz6 la

ecuacion 3.8, Capitulo 3, el programa Image] para realizar el conteo de las particulas y
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el Origin 8 para el procesamiento y su correspondiente andlisis. Para realizar los anélisis
de TEM al catalizador Rh-CeQO, fue necesario aplicar el método extractivo explicado en

detalle en la Seccion 3.2.4 del Capitulo 3.

Figura 4.5 Ejemplos de las imagen obtenidas por TEM de catalizadores sobre CeO, y
ZI'OQ

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos para el didmetro medio de particula entre
quimisorcién de H, o CO (segun corresponda) y TEM (para los catalizadores que fue
posible realizarle TEM) mostrados en las Tablas 4.1 y 4.2 se evidencia que no hay

diferencias significativas.

4.1.3 Espectroscopia fotoelectrénica de rayos X (XPS)

Estos andlisis fueron realizados previamente en trabajos de investigacion desarrollados
en el grupo CARBOCAT por las investigadoras Gonzélez [88] para el caso de los
catalizadores con soportes modificados con ceria y Rojas [106] en el caso de los
catalizadores con soportes modificados con zirconia. Espectros XPS se utilizaron para
determinar los niveles energéticos de los elementos Rh 3d, Ce 3d, O 1s, Al 2p y Zr 3d de

los catalizadores, resultados que se muestran en las Tablas 4.7 y 4.9, y las relaciones
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atémicas superficiales a partir de las intensidades de los picos XPS en las Tablas 4.8 y
4.10.

4 (Catalizadores modificados con ceria:

La Figura 4.6 muestra la deconvolucién del pico del electrén Ce 3ds;, a la energia de
enlace 916.39 eV para cuantificar el Ce® [108]. Todos los catalizadores con soportes
con cobertura de ceria (Tabla 4.3) presentan energia de enlace entre 916.4 y 916.7 eV,
superior que la energia de enlace correspondiente al CeO, puro que es de 916.2 £ 1.0 eV
[88, 109], lo cual puede explicar el cambio de coordinacion del Ce (menor intensidad
electronica alrededor del nucleo) por nuevas interacciones con atémos de mayor

electronegatividad como el Al y O.

Ce 3d

00
R
[

Intensity (10 counts/s)

e s
920 915 910 005 200 805 890 885 880 875
Binding Energy (V)

Figura 4.6 Bandas XPS asociada a Ce 3d y sus componentes [88]
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Las energias de enlace del Al 2p (Tabla 4.3 y 4.5) para todos los catalizadores con
soporte con cobertura de ceria o zirconia es menor comparado con la energia de enlace
de Al,Os pura (BE = 74.7 £ 1.0 eV [109]), la diferencia varia entre 0.1 a 0.6, indicando
una redistribucién debido a la formacién de enlaces en la preparacion del soporte por el
método de “grafting”, corroborado con las energia de enlace para los electrones O 1s y

Ce 3d que participan en el enlace Ce-O-Al.

Tabla 4.3 Energia de enlace (B.E) de los catalizadores modificados con ceria [88]

Energia de enlace, B.E, eV

Catalizador
Ce 3d O 1s Rh 3d;; Rh 3ds, Al 2p
Rh-yAL,O; 531.2 314.7 309.9 74.6
Rh-25%CeO, 916.7 531.1 314.5 309.8 74.2
Rh-50%CeO, 916.6 531.2 314.5 309.8 74.6
Rh-75%CeO, 916.4 531.1 3144 309.6 74.1
Rh-100%CeO, 916.4 530.9 314.4 309.6 74.3

‘Estos datos fueron tomados de los ensayos de XPS realizados para el trabajo de investigacién
referido en el subtitulo de la tabla correspondiente

Fuente: Elaboracion propia

Las energias de enlace de los electrones O 1s para todos los catalizadores con soportes
con cobertura de ceria no varian mucho, tal como se observa en la Tabla 4.3. En
comparacion con la energia de enlace de los 6xidos puros, el electrén O 1s tiene una
energia de enlace hasta 1.9 veces mayor que el CeO, puro (529.3 £ 1.0 eV) [109] y 0.7
veces menor que para la Al,Osz pura (531.6 + 0.1 eV) [109]. La energia de enlace del
electrén O 1Is también puede ser atribuido a la presencia de Rh,O3 (531.0 £ 1.0 eV) [88,
109].

La energia de enlace para el electrén Rh 3ds, en todos los catalizadores estdn en el

orden de 309.6 a 309.8 eV, caracteristico del estado Rh*? [88]
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Por otro lado en la Tabla 4.4 se observa que la razén atémica superficial Ce/(Ce+Al) es
siempre mayor a la del "bulk” indicando una buena dispersion de la ceria, que se le
atribuye al efecto del método de preparacion de los soportes “grafting, y aumenta con el

contenido de ceria.

La razon atomica Rh/(Ce+Al) en la Tabla 4.4, se mantiene pricticamente constante, con
valores aproximadamente iguales a los del "bulk”, evidenciando una buena resistencia a
la sinterizacién del Rh en presencia de ceria, tanto en fase cerinita CeO, (Ce+4) como de

la ceria (Ce™).

Tabla 4.4" Razén atémica superficial y “bulk” de los catalizadores modificados con ceria

[88]

Rh/(Ce+Al)  O/(Ce+Al)  Ce/(Ce+Al) Al/(Ce+Al)

Catalizador
XPS Bulk XPS XPS Bulk XPS
Rh-yAl,03 0.006 = 0.005 1.709 — —— 0.990
Rh-25%CeO, @ 0.006 0.005 1.712 0.021 0.015 0.979

Rh-50%CeO,  0.006  0.005 1.728 0.033  0.030 0.967
Rh-75%CeO,  0.006 0.006 1.740 0.053  0.047 0.947

Rh-100%CeO, 0.006 0.006 1.800 0.071 = 0.065 0.929

“Estos datos fueron tomados de los ensayos de XPS realizados para el trabajo de investigacién
referido en el subtitulo de la tabla correspondiente

Fuente: Elaboracion propia

4 (Catalizadores modificados con zirconia:

En la Tabla 4.5 se observa la energia de enlace de los electrones Al 2p muy cercanas
entre si (0.4 como méaxima de diferencia), correspondientes a la Al,Os3 pura (74.7 £ 1.0
eV [109]), y la energia de enlace de Zr 3d levemente superior (hasta 0.6 eV) al valor de
la energia de enlace correspondiente a la zirconia pura (182.3 + 1.0 eV [109]). Este

resultado se puede relacionar con el cambio del niimero de coordinacién de los atomos
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de Zr por la interaccion entre los atomos Zr y Al con formacién del enlace Zr-O-Al

[106].

En la Tabla 4.5 se puede observar que las energias de enlace de los electrones O 1s para

los catalizadores modificados con zirconia no varian mucho, ya que en comparacién con

la energia de enlace de los 6xidos puros, el electréon O 1s tiene una energia de enlace

hasta 1.3 veces mayor que la de ZrO, puro (530.3 £ 1.0 eV) [109] y 0.7 veces menor que

para Al,O3 puro (531.6 = 0.1 eV) [109]. Aunque el valor de la energia de enlace del

electron O 1s también puede ser atribuido a la presencia de Rh,O3 (531.0 £ 1.0 eV) [88,

109], tal como se ha discutido previamente para los catalizadores modificados con ceria.

Tabla 4.5 Energia de enlace (B.E) de los catalizadores modificados con zirconia [106]

Energia de enlace, B.E, eV

Catalizador Zr 3d O 1s Rh3d3; Rh3ds, Al2p
Rh-yAl,O3 --- 531.2 314.7 309.9 74.6
Rh-25%7rO, 182.7 531.0 314.5 309.8 74.2
Rh-50%7rO, 182.7 531.1 314.6 309.9 74.3
Rh-75%7ZrO, 182.9 531.3 314.5 309.8 74.4
Rh-100%ZrO, 182.4 531.0 314.6 309.8 74.4

“Estos datos fueron tomados de los ensayos de XPS realizados para el trabajo de

investigacion referido en el subtitulo de la tabla correspondiente

Fuente: Elaboracion propia

En la Figura 4.7 se observa que el pico de Rh 3d de los catalizadores modificados con

zirconia corresponde a un solo doblete con su componente 3ds, con energia de enlace

alrededor de 309.5 eV, indicando que la unica especie presente en la superficie es RhO».
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Figura 4.7 Bandas XPS asociada a Rh 3d y sus componentes [106]

La razén superficial de Rh/(Al+Zr) con respecto a la del "bulk” (Tabla 4.6) no
experimenta cambios significativos, por lo que se induce que la incorporacién de la
zirconia produce una resistencia a la sinterizacién del Rh en los catalizadores con

soporte modificado.

Tabla 4.6 Razén atémica superficial y bulk” de los catalizadores modificados con

zirconia [106]

Rb/(Zxr + Al)  O/(Zr + Al) Zr/(Zr + Al) Al/(Zr + Al)

Catalizador
XPS Bulk XPS XPS Bulk XPS
Rh- yAl,03 0.006  0.005 1.6 e e 1.0
Rh-25%7ZrO, 0.006  0.005 1.6 0.03  0.01 1.0
Rh-50%ZrO, 0.007  0.005 1.5 0.06  0.02 0.9
Rh-75%ZrO, 0.008  0.005 1.6 0.11 0.03 0.9
Rh-100%ZrO,  0.006  0.005 1.5 0.06  0.04 0.9

“Estos datos fueron tomados de los ensayos de XPS realizados para el trabajo de investigacion
referido en el subtitulo de la tabla correspondiente. Fuente: Elaboracién propia
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La raz6n atomica de la zirconia respecto al soporte siempre es mayor que en el “bulk’,
evidenciando una buena dispersion de la zirconia mediante el método de “grafting” para

preparar soportes modificados.

4.1.4 Difraccion de rayos X (DRX)

Estos andlisis fueron realizados previamente en trabajos de investigacion desarrollados
en el grupo CARBOCAT por las investigadoras Gonzélez [88] para el caso de los
catalizadores con soportes modificados con ceria y Rojas [106] en el caso de los

catalizadores con catalizadores modificados con zirconia.

En la Figura 4.8 se presentan los espectros de Rayos X para los soportes puros de

alimina (yAl,Os), ceria (CeO,) y zirconia (ZrO,).

Intensidad (u.a)

ZrO ) 3 h i\
CeO, ) _l ]| L A
y-ALLO, o, /\ j\_

10 20 30 40 50 60 7(
26 (Grado)

Figura 4.8 Espectros de Rayos X para los soportes puros YAl,03, CeO, y ZrO,. Fuente:

Elaboracién propia
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Se observan los picos de difraccidn caracteristicos que coinciden con lo reportado en la
bibliografia [12, 106, 110, 111]. Para la ceria se identifica la fase atribuida a la cerinita
correspondientes a los picos con dngulos de Bragg alrededor de 28.5°, 33.0°, 47.5°,
57.0°, 59.0° y 69.0°, para indices de Miller (111), (200), (220), (311) y (222)
respectivamente [88, 112, 113]. Para la alimina, se identifica la alimina monofésica en
dos picos con maximos alrededor de 37.0° y 39.0° (dngulos de Bragg), al igual que dos
picos caracteristicos de la yAl,O5 a 46.0° y 67.0°, correspondientes a las reflexiones de
las caras (220)/(311), (400) y (440) respectivamente [88, 110]. Para la zirconia, se
observan los picos correspondientes a dngulos de Bragg en 24.0°, 28.2°, 30.2°, 31.5°,
35.0°, 41.0°, 50.5° y 59.5°, indicando la formacién de una mezcla de fases cristalinas,
monoclinica, tetragonal y cubica [106]. Los picos con maximos a 24.0°, 28.2°, 31.5° y
41.0° corresponden a la fase monoclinica y los picos a 30.2°, 35.0°, 50.5° y 59.5° fase

tetragonal [106, 110].
4 Soportes y catalizadores modificados con ceria:

En la Figura 4.9 se muestran los espectros de difraccion de rayos X para los soportes (a)
y los catalizadores (b) modificados con ceria. En el soporte puro de ceria (Figura 4.8) se
identificé la cerinita (fase cubica centrada en las caras) y no son detectadas las fases
hexagonal o ctbica, a los valores de dngulo de Bragg de 30° y 49°respectivamente. Se
puede identificar los picos correspondientes a la Al,O3 y YALOs; (Figura 4.8) para
valores de angulos de difraccion 32°, 37.5°, 46° y 67° para los soportes y los

catalizadores.

Al observar la Figura 4.9, se evidencia que la cantidad de ceria no interfiere sobre las
fases identificadas, y que a medida que aumenta la cobertura de ceria, los picos

correspondientes a la fase cerinita aumentan y disminuyen los de la alimina.

En la Figura 4.9 se observa que el pico de difraccion a 28.5° caracteristico del plano
(111) del CeO, (Figura 4.8) disminuye el ancho y aumenta la intensidad con la cobertura
de ceria, indicando que el tamaifo de particula del CeO, aumenta posterior a la

impregnacion del Rh.
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Figura 4.9 Espectro de Rayos X para soportes (a); catalizadores modificados con ceria

(b) Fuente: Elaboracion propia

En la Tabla 4.7 se muestra el didmetro de particula de CeO; calculado utilizando el pico
a 28.7°. El didmetro de particula de CeO, calculado es mayor luego de la impregnacion
del Rh, lo que indica que se produce una sinterizacion de las particulas de ceria asociada
a la temperatura de calcinacién (700°C). Este proceso de sinterizacién es mayor a

medida que aumenta la cantidad de ceria sobre la alimina.
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Tabla 4.7 Didmetro de particula de CeO, determinado por la ecuacién de Scherrer

Soporte dceo2, NM Catalizador dceo2, NM

YALOs Rh- yAlLO3 -
25%Ce0, 4.7 Rh-25%CeO, 6.2
50%CeO, 5.1 Rh-50%CeO, 6.8
75%Ce0O, 6.2 Rh-75%Ce0O, 8.8
100%Ce0O, 5.6 Rh-100%CeO, 10.3

Fuente: Elaboracion propia

4 Soportes y catalizadores modificados con zirconia:

En la Figura 4.10 se muestran los espectros de rayos X para los soportes (a) y
catalizadores (b) modificados con zirconia. Se observa picos correspondientes a la
alimina monofasica y la y-Al,Os, identificados claramente en la alimina pura (Figura

4.8).

En la Figura 4.10 los picos correspondientes a la fase de la zirconia tetragonal (26~
30.2°, 35.0°, 50.5° y 59.5°) se hacen mds intensos y mds anchos a medida que aumenta
la cobertura de zirconia grafteado sobre la alimina, indicando que aumenta la formacién
de la fase tetragonal de la zirconia y que su dispersién disminuye y por lo tanto aumenta

el tamafio de particula con el contenido de ZrO,.

Debido a la baja intensidad de los picos asignados a las fases de la zirconia no es posible
realizar los cdlculos con la ecuaciéon de Scherrer, ya que se cometerian muchos errores a
la hora de estimar el ancho del pico (B). La dispersion de la zirconia se discute solamente

mediante XPS (Tabla 4.8).
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Figura 4.10 Espectros de Rayos X para soportes (a) y catalizadores modificados (b) con

zirconia. Fuente: Elaboracion propia

En la Tabla 4.8 se resumen los didmetros de particulas determinados a partir del anélisis
de XPS para los soportes y catalizadores con zirconia. Analizando dichos resultados
(Tabla 4.8), se evidencia el proceso de sinterizacion de las particulas de zirconia para
todos los catalizadores lo que se relaciona con el proceso de calcinaciéon a 700 °C. De la
misma forma, se observa que la dispersiéon aumenta, y disminuye el tamaiio de particula
con la cobertura de zirconia alcanzando su maximo valor para el 75 %, ya que para el
catalizador Rh/100%ZrO, (cobertura 100 % de zirconia sobre la alimina) baja la

dispersion de la zirconia. Al observar los resultados para el tamafo de particulas de Rh
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(Tabla 4.2) y dispersion de la zirconia (Tabla 4.8) se concluye que el tamafio de particula
de Rh no se ve afectado por la dispersion de la zirconia. La baja concentraciéon de Rh
(1%) no permite su identificacion por DRX en fases como Rh;03;, RhO, o posibles

compuestos mixtos con el Ce o Zr.

Tabla 4.8 Dispersion de ZrO, a partir del anélisis de XPS

Soporte dz:02, NIM Catalizador dzr02, NM
YALO; - Rh-yAl,O4 -—
25%7r0, 17.7 Rh-25%7r0, 17.0
50%7Zr0O, 14.5 Rh-50%7Zr0O, 20.3
75%7Zr0, 29.1 Rh-75%710O, 26.7
100%ZrO, 12.3 Rh-100%ZrO, 10.7

Fuente: Elaboracion propia

4.1.5 Reduccion a temperatura programada (TPR)

En la Figura 4.11 se muestran los perfiles de TPR para los catalizadores puros, Rh-
YAl O3, Rh-CeO; y Rh-ZrO,. Para los tres catalizadores se observa un pico con maximo
entre los 100 y 200 °C, correspondiente a la reduccién completa del rodio oxidado
(Rhy03) seguin la ecuacion 4.1 [83, 114-116]. Para el catalizador Rh-CeO, aparece un
segundo pico con un maximo a menor temperatura, entre 50 y 150 °C; el comienzo de
un pico amplio de consumo de H, a partir de 500 °C para este catalizador se atribuye a la

reduccién del CeO, bulk™[83, 115, 116].
Rh,O; + 3H, - 2Rh + 3H,O 4.1

Considerando la estequiometria segun la ecuacion 4.1, 1.5 pmolm pmoth‘l, y la
cantidad de Rh impregnada, 1%, la cantidad tedrica de consumo de hidrogeno

corresponde a 146 umoly,- gca{]. Al cuantificar el consumo de hidrégeno
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correspondiente a los picos identificados para el Rh-CeO, (Figura 4.11) se encuentra
mayor consumo de hidrégeno que el necesario para la reduccion total de Rh,O; (Tabla
4.9), indicando que la reduccién del CeO; superficial puede ocurrir a temperaturas mas
bajas. Este resultado indica que el Rh® activa y disocia al hidr6geno, que se propaga

sobre la superficie del CeO,, promoviendo su reduccién [83].
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Figura 4.11 Perfiles de TPR de los catalizadores con soportes puros, Rh-ZrO,, Rh-CeO,
y Rh- YAL,Os. Fuente: Elaboracién propia

Para el catalizador de Rh-yAl,O3 se consume 45 pmoly, gca{l alrededor de los 150 °C
(Tabla 4.9 y Figura 4.11) lo que se atribuye a especies aisladas de RhOy que interactian
débilmente con la alimina [115], y sobre los 250 °C aparece lo que indica ser un amplio
pico correspondientes a especies RhOy bien dispersas con fuertes interacciones con el
soporte [115]. El bajo porcentaje estimado de reducciéon de Rh, ratifica evidencias de las
fuertes interacciones Rh—alimina (interacciones metal-soporte) posterior a la calcinacién

a altas temperaturas, formandose aluminatos del tipo RhOx-Al,O3 que pueden reducirse
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parcialmente a partir de 300 °C. Para el catalizador Rh-ZrO, se consume 189 pmoly,

geal | (representando un 97 % de reduccién del Rh) (Tabla 4.9).

Tabla 4.9 Consumo de H, y porcentaje de reduccién de Rh determinados a partir de los

analisis de TPR

Catalizador  Consumo de H, pmoly; gc'  Reduccién de Rh', %

Rh-yALLO; 45 23
Rh-CeO, 248 128
Rh-ZrO, 180 97

"Respecto a la cantidad de Rh tedrica esperada segiin cada catalizador
Fuente: Elaboracién propia

En cuanto al catalizador Rh-ZrO, se observa un consumo de hidrégeno mayor que el
tedrico esperado (Tabla 4.9) cercano al 100%, de lo que se puede inducir que en este
catalizador el rodio tiene poca interaccion con el soporte reduciéndose a baja

temperatura.

4 (Catalizadores modificados con ceria:

Al modificar el soporte de alimina con ceria se observa un pico de reduccién a bajas
temperaturas que se desplaza a menor temperatura (entre 250 y 200 °C) a medida que
aumenta la cobertura de ceria (Figura 4.12), lo que se atribuye a la reduccion de CeO;
superficial a través de “spillover” de hidrogeno adsorbido y activado en los sitios

metalicos (Rh”) [88, 117].

El desplazamiento del primer pico de reduccién hacia temperaturas més bajas con el
aumento de la cobertura de ceria (Figura 4.12) y su acercamiento a la temperatura de
reduccion de las especies de RhOy alrededor de 150 °C, sugiere que una mayor presencia

de ceria aumenta el contacto entre el rodio y la ceria, es decir, hay una mayor cantidad
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de Rh que se encuentra sobre ceria, disminuyendo asi la fuerte interaccion rodio-

alimina.

Para los catalizadores de menor recubrimiento Rh-25%CeO; y Rh-50%CeO, se observa
un pico a la temperatura maxima entre 550 y 600 °C (Figura 4.12), que se asocia a la
reduccién de ceria superficial [83]. Esta reduccién indica que no toda la ceria estd en
contacto con el rodio sino que también existen particulas de ceria aisladas, con una
mejor dispersién de la ceria sobre la alimina a menor grado de cobertura (estos
resultados fueron verificados por DRX (Tabla 4.7 seccién 4.1.4)), asi como también

existen particulas de CeO, que conservan su temperatura de reduccion.

Rh-100%CeO,

Rh-75%CeO,

Rh-50%CeO,

|

Consumo de H, (u.a)

100 200 300 400 500 600 700
Temperatura (°C)

Figura 4.12 Perfiles de TPR de los catalizadores con soportes modificados con ceria.
Fuente: Elaboracién propia

Se observa el comienzo de un extenso pico de reduccién a mayor temperatura, mas
amplio para los catalizadores con mayor contenido de ceria y temperatura de reduccién

superior a los 700 °C, asociado a la reduccién de CeO, “bulk’.




El consumo de hidrégeno, excepto para Rh-25%CeO, de la Tabla 4.10, supera la
cantidad necesaria para reducir todo el rodio presente en el catalizador, evidenciando la
reduccion de la ceria, por lo que el porcentaje de reduccién no sélo incluye el hidrégeno
consumido para la reduccién del Rh, sino también el consumido para la reduccién de la
ceria, ya que existe migracién del hidrégeno adsorbido sobre el rodio, hacia la ceria
superficial en contacto con los sitios metalicos. Estos resultados permiten concluir que a
mayor contenido de ceria hay menor cantidad de rodio impregnado directamente sobre
la alimina, disminuyendo las fuertes interacciones Rh—alimina que limitan Ia

reducibilidad del rodio.

Tabla 4.10 Consumo de H; y porcentaje de reduccion de Rh determinados a partir de los

andlisis de TPR de los catalizadores con soportes modificados con ceria

Catalizador Consumo de H;, pmoly; gca{l Reduccion de Rh*, %

Rh- YAl O3 35 18
Rh-25%CeO, 132 68
Rh-50%CeO, 187 96
Rh-75%CeO, 221 114
Rh-100%CeO, 647 333

"Respecto a la cantidad de Rh teérica esperada segiin cada catalizador
Fuente: Elaboracion propia

4 (atalizadores modificados con zirconia:

En la Figura 4.13 se observa que al modificar la alimina con zirconia, aparece un pico a
baja temperatura, entre los 100 y 150 °C, indicando que para estos catalizadores se

facilita adn mas la reduccién del rodio.
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Rh-100%ZrO,

Rh-75%Z10,

Rh-50%Z10,

Consumo de H, (u.a)

Rh-25%Z10,

100 200 300 400 500 600 700
Temperatura (°C)

Figura 4.13 Perfiles de TPR de los catalizadores con soportes modificados con zirconia.

Fuente: Elaboracion propia

Todos los porcentajes de reduccién del Rh resultaron menores a 100% (Tabla 4.11), lo
que descarta la reducciéon de la ZrO, en este rango de temperatura. El consumo de
hidrégeno a mayor temperatura, indica aun presencia de compuestos rodio-alimina
(Rh(AlO),) dificiles de reducir. Al determinar la cantidad de hidrégeno consumido
(Tabla 4.11) se observa que a medida que aumenta el contenido de zirconia, también
aumenta la cantidad de rodio reducido, corroborando la disminucion de las fuertes
interacciones Rh—alimina. Por lo tanto, la incorporacién de zirconia para modificar la
alimina aumenta la cantidad de particulas aisladas de RhOy [60] con menos contacto con
la alimina, siendo estas las Unicas especies que se forman sobre la zirconia pura, y que

los resultados de XPS indican que se trata fundamentalmente de RhO,.

70



Tabla 4.11 Consumo de H, y porcentaje de reduccion de Rh determinados a partir de los

andlisis de TPR de los catalizadores con soportes modificados con zirconia

Catalizador Consumo de H;, umoly, gca{l Reduccion de Rh*, %

Rh-yALO; 35 18
Rh-25%ZrO; 46 23
Rh-50%Z1O, 130 67
Rh-75%ZrO; 150 77
Rh-100%ZrO, 179 92

"Respecto a la cantidad de Rh tedrica esperada segiin cada catalizador
Fuente: Elaboracion propia

La diferente naturaleza de las fases de la zirconia en contacto con el Rh soportado puede
desempefiar un papel importante en la interaccion Rh-soporte. Como se analiz6 en la
seccion 4.1.4, por los resultados de los andlisis de DRX se demuestra que durante el
procedimiento de “grafting” se forman la fase tetragonal de la zirconia y que la cantidad
y tamaifio de los cristales de ZrO, aumenta con el contenido de zirconia y la temperatura
de calcinacién de los catalizadores. Por lo que, efectivamente, en los catalizadores con
soportes modificados hay mayor cantidad de rodio en contacto con la fase tetragonal de
la zirconia, lo cual es mayor mientras mayor es el contenido de zirconia, sin embargo en
el catalizador Rh-ZrO; el rodio estd en mayor contacto con la fase monoclinica de la

zirconia.

Considerando el andlisis de TPR (Figura 4.13) se obtiene el siguiente orden para la
interacciéon Rh-soporte: Rh-yAl,O3 > Rh-100%ZrO, > Rh-75%ZrO;, > Rh-50%ZrO, >
Rh-ZrO,. Por otra parte, la dispersion de ZrO, sobre los soportes injertados no sigue la
misma tendencia (Tabla 4.8): Rh-75%ZrO, > Rh-50%7ZrO, ~ Rh-100%ZrO,. Es
importante sefialar que este orden observado para la dispersiéon de ZrO2 no significa
necesariamente que la cobertura de alimina con zirconia es similar en los catalizadores

Rh-50%7rO, y Rh-100%ZrO,, de hecho, se espera que un mayor contenido de zirconia
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esté disponible en el soporte con 100 % de cobertura, por lo tanto, habrd mas Rh sobre

zirconia en el catalizador correspondiente comparado con el catalizador Rh-50%ZrO,.

Estos resultados sugieren que tanto la cobertura de la alimina con zirconia como la
naturaleza de la fase de la zirconia que se forma en los soportes, influyen en el grado de
interacciéon Rh-soporte en los diferentes catalizadores con soportes modificados con
zirconia. Es decir, una mayor cobertura de la alimina con zirconia conduce a
catalizadores con mads rodio en contacto con la zirconia y no con la alimina,
disminuyendo las interacciones metal-soporte. Sin embargo al aumentar el contenido de
zirconia aumenta la fase tetragonal de la misma y los resultados sugieren que las
interacciones del Rh con la fase monoclinica son més débiles que con la fase tetragonal
de la zirconia, por lo que las interacciones metal-soporte aumentan a medida que

aumenta el contenido de zirconia en el catalizador.

En general, estos resultados demuestran que el uso de soportes modificados con ceria o
zirconia genera catalizadores de Rh con diferentes grados de interacciéon Rh-alimina, lo
que permitird evaluar el efecto de estas interacciones, sobre la actividad de estos
materiales en la reaccion de reformado seco de metano (RSM) y en la reaccion de
formacién de metano. El procedimiento para determinar el consumo de hidrégeno y el
porcentaje de reduccién (Tabla 4.10 — 4.11) se encuentra detallado en el Apéndice A,

Seccion A.1

4.2 Reaccion de reformado seco de metano

En esta seccidon se presentardn y analizardn los resultados obtenidos en los ensayos

cinéticos realizados para el reformado seco de metano.

4.2.1. Ensayos para descartar limitaciones difusionales

Para garantizar régimen cinético en todos los ensayos cataliticos, se realizaron tres test o

criterios experimentales para descartar limitaciones difusionales externas, internas y de
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transferencia de calor, lo cual se explica en detalle en Capitulo 3, Seccion 3.3.2. Estos

ensayos se ilustran en la Figura 4.14 [91, 101, 118].

Para realizar los test se utiliza el catalizador con soporte puro de ceria, Rh/CeO;, una
masa total de 120 mg (catalizador mds diluyente) y tres diluciones intraparticula, 1/5,
1/10 y 1/30 (para la dilucién 1/5 masa catalizador 24 mg, para la dilucién 1/10 masa
catalizador 12 mg y para la dilucién 1/30 la masa del catalizador es 4 mg) para

garantizar régimen diferencial.

- W/F constante, variando la Variando diametro de
= masa y flujo (Test Madon | particula.
|y Boudart, 1982). =

o U U @ L )

Test de Koros y Nowak,
analizando la velocidad especifica
en diferentes condiciones a
temperatura constante.

(©

Figura 4.14 Test o Criterio experimental. Efecto del transporte interfacial (a),

intraparticular (b) y criterio de Koros y Nowak (c). Fuente: Elaboracién propia

4 Limitacién difusional externa o extraparticula

Los ensayos cataliticos se realizaron a diferentes flujos (50, 75, 100, 150, 200, 225 y 300
mL min") manteniendo constante la relacién entre la masa del catalizador y el flujo de

alimentacion (W/F) o tiempo de reaccion en el reactor (Figura 4.15).

Al analizar los resultados obtenidos y representados en la Figura 4.15, se evidencia que

se puede trabajar en ausencia de control difusional externo en un rango de flujo entre

e
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100 y 300 mL min™', colocando 120 mg o menos de catalizador en el lecho, para todas

las muestras o ensayos realizados.

—K— W/F=0.24
504 X [~ W/F=0.12
] —/\— W/F =0.08
40 —O— W/F=0.04
{} W/F=0.02
30 -
IS
< 20
X
. O=O——
O T T T T T T
0 100 200 300
F, mL min’’

Figura 4.15 Test de limitacion difusional externa o extraparticula. Relacion W/F, g min
mL'l, o tiempo de reaccion en el reactor constante. Masa de catalizador constante, masa
total de la muestra 120 mg, T = 500 °C, Pcpy = Pcop = 5 kPa, VE=4.5-10° L g’ s,

Fuente: Elaboracion propia

¢ Limitacién difusional interna o intraparticula

Una vez establecido el flujo de trabajo se realizan ensayos con diferente rango de
didmetro de particula del catalizador (73-104, 104-180, 180-230, 230-380 y mayores de
380 um) manteniendo la temperatura del reactor constante en 500 °C. Los resultados

obtenidos se muestran en la Figura 4.16.
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En la Figura 4.16 se observa que el rango de didmetro para garantizar ausencia de
limitacién difusional para las condiciones experimentales utilizadas es 104-180 um,

donde la conversion se mantiene constante.

Por lo tanto, para garantizar que se trabaja en régimen cinético en todos los ensayos a
realizar se utilizardn las siguientes condiciones, flujo de 100 — 300 mL min™' y didmetro
de particula entre 104 - 180 um. Valores que coinciden con los reportados en la

literatura [96].

10

8 .

6 -
IS
<,

Control difusional
2 -
350 300 250 200 150 100

dp, pm

Figura 4.16 Test de limitacion difusional interna o intraparticula. Masa de catalizador
constante (4 mg), masa total de la muestra 120 mg, T = 500 °C, Pcps = Pcox =5 kPa, F,=
300 mL min”', VE =4.5-10° L ¢'s™'. Fuente: Elaboracién propia

¢ Limitacién difusional, Test de Koros y Nowak

Los ensayos anteriores permiten comprobar que si la conversién no cambia cuando se
varia el tamaio de las particulas (Figura 4.16) la difusioén dentro y fuera de los poros de

las mismas no es un factor limitante. Si la conversion se mantiene igual cuando la

e
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velocidad del flujo a través del reactor se cambia a velocidad espacial constante (Figura
4.15) la difusién hacia y desde la superficie externa de las particulas no influye en la

velocidad del proceso quimico.

Sin embargo, estos ensayos experimentales para determinar régimen cinético tienen sus
limitaciones, ya que el modificar el tamafio de las particulas puede distorsionarse el
campo de flujo en el reactor, y el cambio en la conversion asociado a una variacién del
flujo a velocidad espacial constante puede ser dificil de detectar [101, 119]. Ademads, el
transporte de calor para reacciones significativamente endotérmicas o exotérmicas,
puede estar més limitado que el de masa, lo que provocaria un error en el verdadero
valor de temperatura al que se reporta la velocidad de reacciéon medida en el seno del
fluido, en comparacion a la temperatura en la superficie catalitica donde ocurre la

reaccion.

Debido a esto, se hace necesario comprobar los resultados anteriores utilizando el
método de Koros y Nowak [101], analizando el comportamiento de la actividad
catalitica (TOF) para diferentes diluciones de los pellets de catalizador (diluciones

intrapartiulas).

En la Tabla 4.12 se muestran los resultados obtenidos de los ensayos cataliticos para la
velocidad espacial (VE), tiempo de reaccién (1/VE) y actividad catalitica en terinos de
sitios activos (TOF) para distintas diluciones intraparticulas para el catalizador con

soporte puro de ceria.

En los resultados mostrados en la Tabla 4.12, se observa que al variar la dilucién (Dc:
1/30 y 1/60, 1/30 y 1/45) manteniendo la masa del catalizador, no hay cambios en la
velocidad espacial y por lo tanto tampoco en el tiempo de reaccion, obteniendo la misma
actividad en términos de los sitios activos (TOF) con diferencias menores al 5%. Al
analizar los resultados para diferentes diluciones en las que se aumenta la masa del
catalizador, se encuentra que al disminuir la dilucién (1/60, 1/45, 1/30, 1/10 y 1/5)

aumenta el tiempo de reaccién y también disminuye el TOF (Figura 4.17).
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Tabla 4.12 Velocidad espacial, tiempo de reacciéon (1/VE) y TOF para distintas
diluciones intraparticulas. Pcys = Pcox =5 kPa, T = 500 °C y F;= 300 mL min’!

Masacy VE-10' t-10’ TOF

D¢
mg mL g, ' h! (1/VE) s

1/30 2 9.0 1.1 49.7
1/60 2 9.0 1.1 48.5
1/30 4 4.5 2.2 33.9
1/45 4 4.5 2.2 32.6
1/30 8 2.3 4.4 24.1
1710 12 1.5 6.7 13.1
1/5 24 0.75 13.3 7.9

Fuente: Elaboracién propia

TO , S_]

‘0> Q e,

Figura 4.17 Test de limitacion difusional para el catalizador Rh-CeO,. Dc: 1/60, 1/45,
1/30, 1/10 y 1/5. Pcya=Pco2=5 kPa, T=500 °C y F=300 mL min"!. Fuente: Elaboracién

propia
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Por otro lado, al analizar los resultados manteniendo la dilucién constante (1/30) (Tabla
4.12) ratifica los resultados anteriormente discutidos representados en la Figura 4.17, ya
que al aumentar el tiempo de reaccién (1/VE) el valor del TOF disminuye, como
consecuencia de la disminucién en la concentracién de los reactantes y del acercamiento

al equilibrio, como ha sido reportado previamente [8]

Al graficar los valores del TOF versuss el tiempo de reaccién (1/VE) para todas las
diluciones (Figura 4.18) se observa que para el catalizador de Rh-CeO, a 500 °C el valor

de TOF inicial a tiempo de reaccién cero es 47.37 s

] 1/30
50 ~ X  1/60
% ® 1/45
A 1/10
40 - v 15
o ™
> 30+
[
o O
= 0o
A
10 4 -
o 3 6 9 12 15
10’/GHVS

Figura 4.18 TOF versus tiempo de reaccion para distintas diluciones. T = 500 °C, Pcps =

Pco, =5 kPay F; =300 mL min"'. Fuente: Elaboracién propia

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos con estos andlisis se fijaron las condiciones
de trabajo para realizar los ensayos cataliticos que se detallan en la metodologia,

Capitulo 3, Seccion 3.3.3.1.

78



4.2.2 Actividad global. Efecto de la modificacion del soporte sobre la conversion del

metano

En las Tablas 4.13 y 4.14 se muestra la conversion de metano durante la reaccion de
RSM en catalizadores soportados de Rh a diferentes temperaturas (500-700 °C) y
condiciones de reaccion en estado estacionario. En todos los ensayos cataliticos se
comprobd la conversion al final de cada ensayo (alrededor de 9 horas continuas de
trabajo desde 500 °C hasta 700 °C), encontrdndose que no hubo diferencias
significativas entre las mediciones iniciales y finales, por lo que se infiere que no hay
desactivacion de los catalizadores en las condiciones de reaccion usadas. Ademas, se
confirmé una excelente reproducibilidad de los datos, al repetir los ensayos luego de
dejar el lecho catalitico limpiando en un flujo de He bajo durante toda la noche a
temperatura ambiente. La reproducibilidad obtenida para la conversion de CH4 no
muestra diferencia superiores al 2 % entre los datos obtenidos para una misma condicion

catalitica de trabajo.

Tabla 4.13 Actividad catalitica de catalizadores de Rh soportados en Al,O3; modificada
con CeO; en el RSM. T=500-700 °C; Pcua/Pcoa/Pre=10/20/70; VE =1.2-10° mL h™' gey!

Conversion de CHy, % Eap
Catalizador

500 °C | 550 °C | 600 °C | 650°C | 700 °C | 500 °C | kJ mol™

Rh-yAl,04 17 31 51 74 92 17 89

Rh-50%CeO, 6 14 24 43 78 7 77

Rh-75%CeO, 4 10 19 33 59 6 71

Rh-100%CeO, 4 9 18 32 60 5 95

Rh-CeO, 2 3 6 10 15 2 73

Fuente: Elaboracion propia
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Se observa que para los catalizadores de Rh con soporte puro (Rh-yAl,O3, Rh-CeO, y
Rh-ZrO; (Tablas 4.13 y 4.14) hay un cambio significativo en la conversion de metano de
aproximadamente un orden de magnitud con respecto al catalizador con alimina pura
(Rh-yAl,03), con una tendencia Rh-Al,03>Rh-CeO,>Rh-ZrO,. La menor actividad para
los catalizadores con soportes puros de ceria y zirconia se atribuye a el drea superficial
(Figura 4.4) relacionada con la sinterizacion de las particulas de ceria o zirconia en el
proceso de calcinacion a 700 °C, lo que fue detectado por DRX, conllevando a la
aglomeracion de la fase activa de Rh soportado, lo que se traduce en particulas de rodio

mds grandes y por lo tanto menos activas para el caso de la reaccion de RSM.

Al modificar la alimina con ceria (Tabla 4.13) para todas las temperaturas la conversion
de metano disminuye, manteniéndose practicamente constante para las mayores
coberturas (75 y 100 %) y en todo el rango de temperatura de reaccion estudiada. Esta
disminuciéon de la velocidad de reacciéon se relaciona de forma directa con la
disminucién de la dispersion, evidenciando el cardcter demandante de la estructura que

tiene la reaccion de RSM.

Por otro lado, al modificar la alimina con zirconia (Tabla 4.14) se observa una
disminucién de la conversion hasta 75% de cobertura con ZrO, (correspondiente al
catalizador Rh-75%7r0;) y luego comienza a aumentar superando los resultados
obtenidos para el catalizador puro sobre alimina (Rh-yAl,Os). Este efecto puede
explicarse con los resultados de los andlisis de DRX, ya que a medida que aumenta la
cobertura de zirconia aumenta la sinterizacién de estas particulas, siendo maxima para la
cobertura del 75 % (Tabla 4.8). Por lo tanto, para estos catalizadores, la sinterizacién de
las particulas de ZrO, forma aglomerados que dificultan el acceso del reactante a la fase
metalica. Ademas, también evidencia la sensibilidad estructural de la reaccion de RSM,
al ser la velocidad proporcional a la dispersion del rodio o inversamente proporcional al

tamafio de particula de la fase activa.
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Tabla 4.14 Actividad catalitica de catalizadores de Rh soportados en Al,O3; modificada
con ZrO; en el RSM. T=500-700 °C; Pcpa/Pcoa/Pue=10/20/70; VE=1.2-10° mL h™' g o'

Conversion de CHy, % Eap

Catalizador

500 °C | 550 °C | 600 °C | 650 °C | 700 °C | 500 °C | kJ mol™

Rh-yAlL,O3 17 31 51 74 92 17 89
Rh-50%Zr0O, 19 35 55 75 91 20 83
Rh-75%Zr0O, 17 32 50 67 85 19 75
Rh-100%Z710O, 20 34 56 78 94 20 89
Rh-ZrO, 3 4 7 14 24 2 89

Fuente: Elaboracién propia

La menor variacién de conversion para los catalizadores con soportes modificados con
ceria y zirconia con respecto a la alimina pura se observa a 500 °C (Tablas 4.13 y 4.14)
y la mayor conversion a 500 °C se obtiene para el catalizador con mayor cobertura de

zirconia (Rh-100%Zr0), el que tiene la menor sinterizacién de las particulas de ZrO,

(Tabla 4.8).

Con el objetivo de comparar de forma rigurosa los resultados resumidos en las Tablas
4.13 y 4.14 y teniendo en consideracion la dependencia de los mismos de la superficie
expuesta del rodio (fase activa), la actividad catalitica se informa normalizada por los
atomos expuestos de Rh, en términos de TOF. Esta correccion de realiza teniendo en
cuenta los resultados de la conversién (si es mayor o menor de 15 %) segin el
procedimiento detallado en el Capitulo 3, seccion 3.3.3 utilizando los datos de dispersion
determinada por quimisorcion (Tabla 4.1 y 4.2) con excepcidn del catalizador Rh-CeO,

que fue determinada solamente por TEM.

En la Figura 4.19 se muestran los graficos tipo-Arrhenius de las TOF para la reaccion de

RSM. Se observa claramente el efecto exponencial de la temperatura sobre la velocidad
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de reaccién permitiendo el cdlculo de la energia de activacion aparente (Tablas 4.13 y

4.14) para cada catalizador.

100 5 100 5
E Rh-yAl, O, 3 Rh-yALO,
Rh-50% CeO, . Rh-50% ZrO,
10 - Rh-75% CeO, 10 - Rh-75% ZrO,
3 Rh-100 % CeO, 3 Rh-100% ZrO,
— Rh-CeO, Rh-ZrO,
"on
~— 1 4 1 4
=
-
-
0.1 3 0.1 3
| 1 (b
0.01 12 . | 0.01 1P | .
1,0 1.1 1.2 1.3 1,0 1.1 1.2 1.3
1000K/T 1000K/T

Figura 4.19 Gréficos tipo Arrhenius para el TOF en la reaccion de RSM para
catalizadores con soporte modificado con ceria (a), con soportes modificados con
zirconia (b). T= 500-700 °C, Pcpu/Pcoa/Pre = 10/20/70; VE = 1.2-10° mL h™ g.,( .

Fuente: Elaboracion propia

Todos los catalizadores con soportes de alimina modificada ya sea con ceria (Figura
4.19 a), o zirconia (Figura 4.19 b), muestran valores de TOF absolutos muy similares,

sin aparente influencia del grado de cobertura de la alimina con CeO; o ZrO,.

Los catalizadores con soportes puros Rh-CeO, y Rh-ZrO, son los menos activos
(menores valores de TOF), a pesar que el catalizador Rh-CeO, presenta dispersion
cercana a los catalizadores de Rh soportados sobre alimina grafteada con ceria y
zirconia (Tabla 4.1). Los valores de energia de activacion aparente similares indican que
la naturaleza del soporte no tiene influencia cinéticamente significativa en la reaccion de
RSM. El catalizador Rh-ZrO, presenta el mayor tamafio de particulas de Rh, lo que se
relaciona con la mayor sinterizacion durante la preparacion de los soportes modificados,

confirmado por andlisis de DRX.
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Los catalizadores con mayor dispersion presentan mayor actividad catalitica, lo que
confirma la sensibilidad estructural informada por otros autores para la reaccién de RSM
[30, 96, 120]. Mientras mayor es el tamafio medio de las particulas de Rh (20.0 nm para
el catalizador Rh-ZrO,), menor es el TOF, lo que explica la diferencia notable entre la
actividad de este catalizador y los catalizadores con soportes puro de alimina y
modificado con zirconia. Un efecto similar ocurre para los catalizadores con ceria,
siendo el Rh-CeO; el de mayor tamafio medio de particula de Rh (donde ocurre la mayor
sinterizacién de ceria) comparado con los catalizadores con alimina pura y modificada

con ceria.

Existen evidencias experimentales y cdlculos tedricos [30, 96, 120] que indican que el
paso controlante de la velocidad del RSM es la activacion de la molécula de CHy, etapa
favorecida en las particulas més pequefias, donde el porcentaje de &tomos de Rh que ocupa
posiciones de esquinas y bordes (baja coordinacién de los 4&tomos) es mayor que en las
particulas grandes. Por lo tanto, la actividad para los catalizadores con mayor tamafo de
particula es atribuida a 4tomos de Rh altamente coordinados que activan muy lentamente

las moléculas de metano, produciendo menores valores de velocidad de reaccion.

Por otro lado, los resultados de TPR, seccion 4.1.5, indican una disminucién en las
interacciones Rh-alimina con la modificacion de la alimina con ceria o zirconia. Estos
catalizadores modificados presentan una interaccion Rh-alimina media entre el catalizador
con soporte puro de alimina (Rh-yAl,Os) y el puro en ceria (Rh-CeO,) o zirconia (Rh-
7Zr0,), lo que indica que la superficie de la alimina no queda completamente cubierta

con ceria o zirconia, lo cual se confirmé con los andlisis de XPS (Tabla 4.4 y 4.6).

Al analizar los resultados de la actividad se puede concluir que sin efecto en las
diferencias detectadas en la interaccion del Rh con la alimina, no se observa un efecto
significativo sobre la sensibilidad estructural de la reaccion de RSM, ya que la velocidad
de reaccion expresada como TOF es similar para los catalizadores de Rh soportados en
alimina grafteada con ceria y zirconia y con tamafio de particula similar. Los
catalizadores Rh-CeO, y Rh-ZrO, que presentan la interaccion mds débil (Figura 4.11)

también presentan la actividad mas baja, atribuida al tamafio de las particulas de Rh, por
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la sinterizacion de las particulas de ceria o zirconia en el soporte. Por lo tanto, la
actividad catalitica en la reaccion de RSM depende del grado de coordinacién de los
atomos de Rh en la superficie del catalizador, que a su vez dependen de la dispersion y

no depende de las interacciones Rh-alimina.

4.2.3 Efecto del método de preparacion del soporte en la velocidad de reaccion

expresada por sitio activo

En investigaciones anteriores en el grupo, se compararon dos métodos de preparacién de
soportes de catalizadores [88], uno usando grafting (g) y el otro por impregnacion (i),
llegando a concluir que: 1) Ni la temperatura de calcinacion, ni el método de preparacion
de los soportes afectan la naturaleza de las fases en el "Dulk™ i) El método de
preparacion no tuvo efecto significativo sobre el tamafio de los poros, todas las muestras
fueron materiales mesoporosos; iii) Los soportes preparados por grafting presentan
mayor drea Sger (del orden de 20% mayor) que los soportes impregnados. La mayor
Sget se atribuye a una mejor dispersion de la ceria sobre la alimina de los catalizadores
grafteados, y por lo tanto menos bloqueo de entrada de los poros. En términos
cataliticos, permitiria una mejor dispersion de la fase activa, lo que favoreceria la

actividad catalitica.

Segun las principales conclusiones obtenidas en la investigacion desarrollada por Miranda
[88], el catalizador con soporte preparado por el método de grafting (Rh/50%CeQO;-g)
posee una dispersion de la fase activa (Rh) relativamente superior al catalizador con
soporte preparado por el método de impregnacion (Rh/50%CeO,-1). Los resultados de la
dispersion fueron obtenidos por andlisis de quimisorcioén de H,, obteniéndose que para el
catalizador Rh/50%CeO;,-g la dispersion de Rh es de 28 %, mientras que para
Rh/50%Ce0»-1 es de 22 %, también se realizaron los cédlculos por XPS pero solo fue
posible para el caso del catalizador Rh/50%CeQO,-g, obteniéndose un 33 % de dispersion
de la fase metdlica. De estos resultados se deduce que el método de preparacién por
‘grafting” promueve soportes de mejores propiedades texturales para su uso en la

catélisis heterogénea.
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Estos resultados no son suficientes para tomar una decision definitiva por lo que se
realizan ensayos cataliticos para comprobar el efecto de la preparacion del soporte sobre
la actividad catalitica expresada por sitio activo (TOF). En la Figura 4.20 se compara la
actividad expresada por Rh expuesto de los catalizadores con soportes preparados por el
método de impregnaciéon 'y grafting” (Rh/50%CeO;-i y Rh/50%CeO;-g,

respectivamente) en la reaccion de RSM.

100

10 5

Rh/50%CeO -i

Rh/50%CeO,-g

0,1 T T T

1000K/T

Figura 4.20 Efecto del método de preparacion de los soportes de los catalizadores en la
velocidad de reaccion para el RSM. T=500-700 °C, Pcua/Pcor/Pu.= 10/20/70; VE =

5-10°mLh’ gca{l. Fuente: Elaboracion propia

Los valores de la energia de activacion determinados a partir de los resultados anteriores
resumidos en la Tabla 4.15, tampoco muestran diferencias significativas. Considerando
la similitud de tamafio de cluster de Rh entre los catalizadores se puede concluir que el
efecto del método de preparacion del soporte no conduce a cambios significativos en la
dispersion de la fase activa, lo que trae como consecuencia resultados similares en la
actividad de ambos catalizadores (TOF). En general para estas condiciones de trabajo el
método de preparacion de los soportes no juega un papel cinéticamente significativo en

la reaccion del RSM, lo que es consistente con reportes previos de otros autores [30].
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Confirmando, ademds, la mayor relevancia del grado de coordinacién del Rh en

superficie (dispersion o tamafio de cldster) sobre la actividad para la reaccién de RSM.

Tabla 4.15 Resultados de la dispersion y energia de activacion para los catalizadores con

soportes con 50 % de cobertura de ceria preparados por ‘grafting e impregnacion

D* Ea
Catalizador
% kJ mol!
Rh-50%CeO»-1 22 76
Rh-50%CeO,-g 28 79

S
Estos datos fueron tomados de los ensayos de quimisocién de H,
realizados por Gonzdlez [88]

Fuente: Elaboracion propia

4.3 Reaccion de metanacion de CO

Para medir la actividad catalitica en la reaccién de metanacion de CO se trabaj6 en un
rango de temperatura entre 200 °C y 300 °C, tomando como minimo 3 mediciones en
cada condicién de reaccidon, para comprobar la reproducibilidad y asegurar estado

estacionario, para un tiempo minimo de reaccién de 9 h.

Antes de comenzar la evaluacion catalitica se realizé una reduccién “in situ” del
catalizador en H, puro con un flujo de 80 mL min™ desde temperatura ambiente hasta
500 °C a una velocidad de 10 °C min™ por 2 h y luego se enfri6 en He hasta la
temperatura de reaccion, para luego fijar las condiciones de reacciéon y dejar el
catalizador en la mezcla reactiva y condiciones experimentales de estabilizacién, un
tiempo minimo de 34 h previo a la evaluacion catalitica. El proceso de reduccion solo se
realiza una vez al comenzar los ensayos con un mismo catalizador, considerando que la

mezcla de reactantes (CO+H,) es altamente reductora.
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4.3.1 Actividad catalitica

A partir de esta seccion se explican los resultados obtenidos en los ensayos cataliticos de
la metanacién de CO, donde se discutirdn los siguientes aspectos: estabilidad de los
catalizadores usados en estos ensayos, catalizadores puros (Rh-CeO,, Rh-ZrO, y Rh-
Al,O3); catalizadores con 50 y 100 % de cobertura de ceria (Rh-50%CeO,, Rh-
100%Ce0;) y con 50 y 100 % de cobertura de zirconia (Rh-50%ZrO,, Rh-100%Zr0O,);
el efecto de la presion parcial de CO, de H, y la temperatura sobre la velocidad de
reaccion (estudio cinético); el efecto del tamafio medio de particula mediantes ensayos
cinéticos sobre catalizadores de Rh-yAl,O3 con distintas dispersiones de Rh; el efecto de
la cobertura del soporte. Ademads, se propone un mecanismo de reaccion, consistente con
las evidencias experimentales derivadas de los estudios mencionados anteriormente y

soportado por ensayos infrarrojo (DRIFTS) ‘in situ".

4.3.1.1 Evaluacion de la estabilidad de los catalizadores

La estabilidad de los catalizadores fue evaluada para las siguientes condiciones 1% de
CO, 5% de H,, VE = 4- 10* mL h! g']. La reaccion de metanacion fue llevada a cabo a
300 °C para el catalizador Rh-yAl,O3 y a 250 °C para los catalizadores restantes
(incluyendo al catalizador Rh-yAl,03): Rh-CeO,, Rh-ZrO,, Rh-50%CeQO,, Rh-50%ZrO,,
Rh-100%CeO; y Rh-100%ZrO,. Los cambios de velocidad especifica por sitios

expuestos (TOF) se presentan en funcién del tiempo en la Figura 4.21.

Al comenzar los ensayos cinéticos de metanacion a 300 °C se observo una disminucion
gradual de la velocidad intrinseca (TOF) en el tiempo hasta llegar a una estabilizacién
(Figura 4.21) por lo que se decidi6 bajar la temperatura hasta 250 °C. A esta temperatura
se observé el mismo comportamiento, realizdndose ensayos adicionales para profundizar

e intentar explicar dicho comportamiento.
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Condiciones:
e Reduccién del catalizador Rh-yAl,O3 “in situ™ en Hy por 2 h a
Ensayo-1 500 °C con una velocidad de calentamiento de 10 °C min™.

e Se enfria hasta 300 °C, temperatura de la reaccion, segin

(300 C)‘ procedimiento del Capitulo 3, seccién 3.3.4
Condiciones:
e Reduccién del catalizador Rh-yAl,Os “in situ”™ en H, por 2 h a
Ensayo-2 500 °C con una velocidad de calentamiento de 10 °C min™.
(250 °C_1) Se enfria hasta 250 °C, temperatura de la reaccion, segun
p procedimiento del Capitulo 3, seccién 3.3.4
Condiciones:
e Terminado el ensayo anterior (Ensayo-2, 250 °C_1) se dejo6 el
Ensayo-3 catalizador en He toda la noche.
> Reduccioén del catalizador Rh-yAl,O3 “in situ” en H, por 2 h a
(250 °C_2) 500 °C con una velocidad de calentamiento de 10 °C min.
e Se enfria hasta 250 °C, temperatura de la reaccién, segun
I procedimiento del Capitulo 3, seccion 3.3.4

| Condiciones:
e Terminado el ensayo anterior (Ensayo-3, 250 °C_2) se dejo6 el
catalizador en He toda la noche.
(250 °C_3) e Se calienta hasta 250 °C, temperatura de la reaccion, segun
( procedimiento del Capitulo 3, seccion 3.3.4

Ensayo-4

Figura 4.21 Ensayos realizados para analizar la disminucién de la actividad catalitica.

Fuente: Elaboracién propia

Los ensayos realizados y las condiciones usadas se resumen en el esquema representado

en la Figura 4.21. Estos ensayos cinéticos se encuentran resumidos en la Figura 4.22.
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Figura 4.22 Estudio de la estabilizacion de los catalizadores en la reaccién de
metanacién. a) Todos los catalizadores a 250 °C b) catalizadores con soporte puro de
alimina. 300 mg de catalizador, 1 % de CO, 5 % de H,, VE = 4- 10 mL h! g‘l. Fuente:

Elaboracién propia

En la Figura 4.22 a) se observa que todos los catalizadores (a 250 °C) alcanzan el estado
estacionario a partir de las 20 horas, siendo este el punto a partir del cual se puede
comenzar a hacer las mediciones de los ensayos cataliticos a las diferentes condiciones
de reaccién y temperatura para determinar la actividad catalitica. De estos resultados se
puede sugerir que en las condiciones estudiadas no hay una influencia o efecto de la
naturaleza del soporte sobre el tiempo necesario para alcanzar el estado estacionario y

poder tomar datos representativos para calcular la actividad del catalizador.

Analizando los resultados obtenidos para el catalizador Rh-yAl,O3 (Figura 4.22 b), se
observa una influencia positiva de la temperatura sobre el tiempo que se necesita para
alcanzar el estado estacionario. Al comparar los 4 ensayos realizados con este
catalizador (Rh-yAl,O3) representados en la Figura 4.22 b, se observa notablemente una

disminucién de la actividad, mucho més acentuada a la temperatura de reaccion de 300
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°C, alcanzédndose el estado estacionario a un mayor tiempo, sobre las 90 horas de
reaccion ininterrumpidas. Este efecto podria atribuirse a la formacion de compuestos de
hidrocarburos que ensucian el catalizador y en caso de mayor temperatura (300 °C) su
formacion es mayor, conduciendo a una menor actividad, por lo que se necesitaria un
mayor tiempo para la estabilizacion del catalizador. La formacion de estos compuestos,
especificamente sobre soportes de alimina, ha sido reportado por Solymosi et al. [62] al
observar una disminucién de la selectividad a metano de catalizadores de Rh soportado

sobre aldmina a 275 °C.

De forma general, la disminucion de la actividad sugiere que podria estar relacionado
con la formacién de compuestos de hidrocarburos que ensucian el catalizador y pueden
ser eliminados con un simple tratamiento a los catalizadores, como por ejemplo: limpiar
el catalizador con un gas inerte (He, Ar) luego de los ensayos cataliticos, conllevando a

que el catalizador vuelva a su actividad inicial (Figura 4.22).

4.3.1.2 Efecto de la presion parcial de CO, de H, y temperatura de reaccion

El efecto de la presion parcial de CO, de H; y de la temperatura sobre la actividad
catalitica en la reaccion de hidrogenacién de CO fue evaluada para los catalizadores Rh-
CeO;, Rh-ZrO,, Rh-yALLOs, Rh-50%CeO,, Rh-50%ZrO,, Rh-100%CeO, y Rh-
100%ZxO5.

En la Figura 4.23 se muestran los resultados de actividad catalitica informada como
velocidad de formacién de metano expresada por sitio de Rh expuesto para los
catalizadores puros (Rh-CeO,, Rh-ZrO,, Rh-yAl,03) a la temperatura de reaccién de 250
°C en funcién de la presion parcial de CO y de H,. Para evaluar el efecto de la
temperatura solo se muestran los resultados obtenidos para 1 kPa de CO. Los restantes
resultados: actividad catalitica para los catalizadores puros a las restantes temperaturas
evaluadas y para los demds catalizadores modificados con ceria y zirconia, siguen la
misma tendencia y se muestran en el Anexo B.2 (Figuras B.2.1 a la B.2.3). Esto indica
que la naturaleza del soporte no afecta el tipo de mecanismo a través del cual se

desarrolla la reaccién de metanacién de CO sobre Rh soportado.
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En la Figura 4.23 se observa que el aumento de la presion parcial de CO tiene un efecto

inhibitorio en la formacién de CHy, lo que se traduce en menores valores de TOF a

medida que aumenta la presion parcial de CO. Mientras que al aumentar la presion

parcial de hidrégeno se observa un incremento de la velocidad formacién de CHa.

Efecto de la presion parcial de COy Hy a

Efecto de la Temperatura a 1kPa de CO

250 °C
Rh—’YA1203
15/ ® 1kPadeCO 151 ® 250°C
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Figura 4.23 Efecto de la presion parcial de CO, de H; y la temperatura en la velocidad de

reaccion de la metanacion de CO, para los catalizadores con soporte puro. 300 mg de

catalizador, T: 300-200 °C, VE = 4-10*mL h™'g"". Fuente: Elaboracién propia
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La actividad mas baja fue observada a 200 °C para todos los catalizadores estudiados.
Estos bajos valores se hicieron muchos menores con el aumento de la presion parcial de
CO tanto para los catalizadores con soporte puros (Figura 4.23, Figura B.2.2 y Tabla
B.1.1 Anexo B) como para los catalizadores con soportes modificados (Tabla B.1.2 del
Anexo B). Se obtuvieron mayores valores de velocidad para los catalizadores con

soporte modificados con zirconia (Figura B.2.2 del Anexo B).

En todos los catalizadores se observé la influencia negativa de la presion parcial de CO
y positiva para la presion parcial de H, y la temperatura (Figura 4.23 y Figuras B.2.1-
B.2.2 del Anexo B) lo que ha sido reportado por otros investigadores [3]. La tendencia
observada se comport6 de forma lineal con la presion parcial de H,, es decir, el aumento
de la velocidad de produccion de metano a las diferentes temperaturas y a las diferentes
condiciones de presion parcial de CO (Figura 4.22) mostr6 un comportamiento lineal
con respecto a la presion parcial de Hy, lo que se puede verificar en las Tablas B.1.1 y

B.1.2 del Anexo B y coincide con lo reportado en la literatura [3].

El efecto negativo de la presion parcial de CO en la velocidad de formacion del metano
sugiere que la concentracion del CO adsorbido (CO") es uno de los compuesto mas
abundante en la superficie del catalizador (MASI) y que el CO habria que tenerlo en
cuenta en el balance de sitio, por lo que deberia aparecer en el denominador de dicho
modelo, siendo la adsorciéon del CO un paso equilibrado en el mecanismo de reaccion.
Mientras que el efecto positivo de la presion parcial de hidrégeno sugiere que el mismo
deberia estar presente en el modelo que describe el mecanismo de reaccidén al menos en
el numerador. Ademds se conoce que el hidrégeno adsorbido (H') debe asistir la
disociacion del CO. Estos resultados se tendrdn en consideracion en la seccion 4.3.1.6

para el anélisis del mecanismo de reaccion y la propuesta de un modelo cinético.

4.3.1.3 Efecto del tamaino medio de las particulas de rodio en la reaccion de

metanacion de CO

Para evaluar este efecto, se toman 2 catalizadores (entre todos lo disponibles para esta

investigacion, Tabla 4.1 y 4.2) con tamafio de particula significativamente diferentes,
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correspondientes a los catalizadores con soportes puros Rh-yAl,O3 con d, = 3.1 nm y
Rh-ZrO; con d, = 20.0 nm. Sin embargo, considerando que en la comparacion de la
actividad de estos dos catalizadores podria influir el efecto del soporte, se procede a
preparar dos catalizadores, uno sobre alimina y otro sobre zirconia pura, con didmetro
medio de particulas diferentes a los ya disponibles, y asi poder evaluar adecuadamente el

efecto del tamafio medio de particula, a partir de experimentos cataliticos.

Los catalizadores preparados fueron caracterizados por quimisorcién volumétrica de H, y
TPR y Microscopia TEM, obteniéndose como resultados un tamaiio de particula medio de 1

nm para el nuevo catalizador de Rh-yAl,O3y de 3 nm para el nuevo catalizador de Rh-ZrO,.

Para facilitar el andlisis en esta seccién se usard una nomenclatura especial que se
resumen en la Tabla 4.16 para nombrar los catalizadores tanto los nuevos como los
anteriormente sintetizados. Con estos catalizadores se realizaron ensayos cataliticos a
dos temperaturas en el rango de trabajo, 250 y 280 °C, a dos presiones parciales de CO
con una concentracién del 10 % de H;, observdndose el mismo efecto negativo de la
presion parcial del CO sobre la velocidad de formacion de metano expresada por sitios

activo para los nuevos catalizadores (Tabla B.2.1 del Anexo B)

Tabla 4.16 Nomenclatura especial para el anélisis comparativo con respecto al efecto del

tamafno medio de particulas de rodio

Catalizador dp (nm) Nomenclatura
Rh-7ZrO, 3.1 Rh-Zr0O,-3 nm
Rh-ZrO, 20.0 Rh-ZrO,-20 nm

Rh-yAl,O3 1.0 Rh-yAl,O3-1nm
Rh-yAl,O3 3.0 Rh-yAl,03-3nm

Fuente: Elaboracion propia
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En la Figura 4.24 se presenta la velocidad de formacion del metano en funcién del
tamano medio de las particulas de Rh para los catalizadores de Rh soportados sobre

alimina y zirconia puros relacionados en la Tabla 4.16.

>
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Rh-yAL O -280 °C
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Figura 4.24 Velocidad de formacion de CH4 en funciéon del tamano medio de las
particulas de Rh en la metanaciéon de CO. 1 kPa CO, 10 kPa H,, VE = 4- 10* mL g‘lh‘l.

Fuente: Elaboracion propia

En la Figura 4.24 se evidencia el efecto positivo del tamafio medio de las particulas de
rodio sobre la actividad catalitica en términos de TOF, tanto para los catalizadores Rh-
vAl,O3 como para los Rh-ZrO,. De forma general a mayor tamafio medio de particula,
mayor es la actividad catalitica en la metanacion de CO, tendencia observada por

diferentes investigadores [61, 62, 121].

Los atomos de Rh soportados sobre alimina con tamafio medio de 3.1 nm (catalizador
Rh-yAl,O3-3nm) son mds activos que los correspondientes al catalizador Rh-yAl,Os-
Inm, habiendo un orden de magnitud de diferencia, corroborando el efecto positivo del
tamafo medio de las particulas de Rh sobre la actividad catalitica. Efecto similar se

observa en caso de los catalizadores sobre zirconia, donde los dtomos de Rh presentes en
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el catalizador Rh-ZrO,-20nm son muchos mds activos que los presentes en el catalizador
Rh-ZrO,-3nm. Este comportamiento ratifica resultados obtenidos por otros los
investigadores [60, 62, 122, 123] donde se confirma la sensibilidad estructural de la
metanaciéon de CO y el aumento de la actividad por sitios expuesto a medida que
aumenta el grado de coordinacién de los dtomos de Rh en superficie. Esta tendencia es
parcialmente contradictoria con un reciente reporte de Ligthart, el at [124], quienes
reportaron una tendencia tipo-volcan: aumento de la actividad catalitica en término de
TOF hasta un tamafio medio de particulas alrededor de los 4 nm y luego una
disminucién de la TOF a medida que continuaba el aumento del tamano medio de las
particulas (el rango de tamafio medio de particula estudiado en dicha investigacion fue
entre 1-9 nm). Sin embargo, esta tendencia no se corresponde con lo observado en este
estudio, especialmente considerando los resultados para el catalizador Rh-ZrO,-20nm,

de un tamafio medio de particula bastante mayor a los usados por Ligthart, el ar [124].

Los resultados obtenidos confirman la sensibilidad estructural, explicada desde el punto
de vista geométrico por Van Hardeveld et al [50]. Para tamafios de particulas menores
de 3nm, predominan los atomos ubicados en bordes y esquinas en la superficie, los
cuales poseen un bajo nimero de coordinacidén, mientras que a partir de los 4 nm
comienzan a predominar las terrazas en la superficie, cuyo nimero de coordinacién es
mayor. Este cambio en el grado de coordinaciéon de los atomos en la superficie activa
ejerce un efecto significativo sobre la actividad catalitica en términos de TOF de
formacién del metano en catalizadores de rodio, siendo este efecto superior para el Rh
soportado sobre alimina que sobre la zirconia, lo que se evidencia claramente en la
mayor pendiente observada para los catalizadores con alimina comparada con los

catalizadores con zirconia (Figura 4.24).

4.3.1.4 Efecto de la cobertura de alimina con zirconia o ceria (o efecto de la

naturaleza del soporte) sobre la reaccion de metanacion de CO

Tomando como base la informacién mostrada en la Figura 4.24 de la seccién anterior

(Seccidn 4.3.1.2) se puede analizar el efecto de la naturaleza del soporte al comparan los
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resultados obtenidos para los catalizadores de Rh soportados sobre alimina (Rh-yAl,Os-
3nm) y zirconia (RhZrO,-3nm) con igual tamafio de particula, es decir, con igual grado
de coordinacion donde se evidencia un efecto mds positivo sobre la actividad catalitica
en términos de TOF para Rh-yAl,O3, efecto contrario al visto por Lizuka, el at [122],
donde observaron un efecto més positivo del soporte ZrO, en el TOF que la alimina

como soporte de Rh.

Considerando los resultados obtenidos en la caracterizacion de los catalizadores (Tablas
4.1 y 4.2) en cuanto a didmetro de particula, se analizardn o compararan los resultados
obtenido para los catalizadores con soportes modificados (Rh-50%CeQO,, Rh-
100%Ce0O,, Rh-50%7ZrO, y Rh-100%Zr0,) y el catalizador soportado en alimina (Rh-
vAl,O3) que no tienen diferencias significativas en el didmetro de particula (d, entre 3.1
y 4.4 nm), para lo cual se usardn los resultados de los ensayos cinéticos obtenidos para 1
kPa de CO (presion parcial mds baja de CO) y 10 kPa de H; (presion parcial intermedia

de H») usada en esta investigacion (Figura 4.25).

En la Figura 4.25 al comparar los catalizadores con los soportes modificados con ceria
(todos con tamafio de particula sin diferencias significativas) con la actividad catalitica
expresada en términos de TOF de formacion del metano por sitios expuestos de rodio
disminuye al modificar el soporte. Esta disminucion para el caso de los catalizadores con
soporte modificado con ceria no es evidente a no ser a la mayor temperatura. Mientras
que para los catalizadores con soportes modificados con zirconia ocurre un efecto
contrario, la adicién de zirconia favorece ligeramente la actividad catalitica en las
condiciones estudiadas, lo cual corrobora el efecto mds positivo encontrado para la

zirconia como soporte por algunos investigadores [122].
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Figura 4.25 Efecto de la naturaleza del soporte y del grado de interacciéon Rh-soporte
sobre la actividad para la metanacion de CO. 300 mg de catalizador, 1 kPa CO, 10 kPa
H,, VE =4-10*mLh™ g'l. Fuente: Elaboracion propia

Es vélido destacar que estos resultados para estas condiciones de trabajo no son
concluyentes debido a la poca diferencia entre los resultados obtenidos de TOF para
cada catalizador, pero tienen tendencia a corroborar que efectivamente existe un efecto

de la naturaleza del soporte en la reaccion de metanacion selectiva de CO.

4.3.1.5 Mecanismo de reaccion

En la Figura 4.26 muestra el mecanismo de formacién de metano mediante la
disociacion directa de la absorciéon del CO en vacancias o sitios de Rh desocupados.
Teniendo en cuenta los resultados obtenidos, el efecto positivo de la presion parcial de
H, y el efecto negativo para la presion parcial del CO, se deduce que el modelo
correspondiente al célculo de la velocidad de formacién de metano debe tener al menos
en el denominador a la presién parcial del CO y en el numerador la presioén parcial de

H,.
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1.CO  +  x__ CoO*

2. H, + 2"=e= 2H"

3 CO* 4+ H'==— HCO"+ =

4. HCO* + H* - CH* + OH~
5. CH* + H~ - CH; + =

6. CH, + H” - CH; + =«

7. CH; + H” - CHy + =«

8. CHj - CH, + =

9. OH* + H's=%— H,0" + =

10.H,0" o H,0 + =

11.OH* + CO* - CO, + H* + «

Figura 4.26 Mecanismo de disociacion del CO con hidrégeno

Teniendo en cuenta la Figura 4.26, se deduce un modelo matematico representado por
ecuacion 4.2, para determinar y comparar la velocidad de formacién de metano. Todo el
procedimiento para derivar el modelo matemaético se encuentra detallado en el Anexo A,

Seccion A 4.

El mecanismo representado en la Figura 4.26 describe los paso elementales de la
formacion del metano, un mecanismo similar es propuestos por Escobar et al [3] para el
caso de catalizadores de Rh sobre alimina de 3 nm de didmetro medio de las particula
metélicas, solo que en ese estudio se asumid la segunda adicion como paso
cinéticamente relevante (RSD) y no se considera la formacion de agua adsorbida en la
superficie, por lo que en el paso 9 se obtiene directamente el agua (no se considera el

paso 10).

El mecanismo propuesto describe en los 3 primeros pasos la adsorcion y disociacion del
CO y del H; y la formacion de HCO adsorbidos (HCO") en pasos cuasi-equilibrados (=)
seguidos de 5 pasos irreversibles (—) donde el primero de ellos da lugar a la formacién

de CH y OH adsorbidos para luego seguir el proceso de adiciéon de hidrégeno hasta
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llegar a la formacion del CHy. Es valido destacar que en todos estos pasos mencionados
se ocupan y liberan vacancias (*) segin y haga falta. Seguido de dos pasos cuasi-
equilibrados para la formacién del agua, terminando con un paso irreversible para la

formacion del CO,.

La derivaciéon del modelo a comprobar para todos los catalizadores usados en este
estudio se determina considerando como paso cinéticamente relevante la formacién de
metano (paso 8) del mecanismo representado en la Figura 4.26. Ademds solo se
consideré en el balance de sitios las vacancias o sitios vacios de Rh y CO adsorbido, es
decir se asume que el CO es el mas abundante en la superficie (MASI) al igual que los
sitios vacios, obteniéndose el modelo matemdtico representado por la ecuacién 4.2,

modelo que coincide con el derivado a partir del mecanismo propuesto por Escobar e/ at

[3]

k -PCO-PH
_ap- Lo M2 4.2

r =
CHy (1+Kco.Pco)?

Donde:
rcy, - Velocidad de formacion del metano, mol gls?

k Constante cinética aparente, relacion de la constante de velocidad del paso

ap:
cinéticamente relevante (paso 8) y las constantes de equilibrio de los tres primeros

pasos, molg™'s 'kPa™

Kco: Constante de equilibrio de la formacién de HCO* (paso 3), kPa™

Pco/Pu,: Presion parcial de CO y H; respectivamente, kPa

El ajuste de los datos cinéticos obtenidos experimentalmente al modelo cinético
(ecuacidn 4.2) permiti6 obtener los pardmetros cinéticos que minimizaron la suma de los
errores relativos (SER) entre la TOF obtenida con los datos experimentales y la obtenida
usando el modelo cinético predicho por la ecuacién 4.2, para lo cual se aplicé la
herramienta SOLVER del programa Excel. Para todos los catalizadores dichos resultados

de los parametros cinéticos y el SER se resumen en la Tabla 4.17.
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En la Figura 4.27 se presenta la comparacion entre la TOF tedrica y experimental.
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Figura 4.27 Comparacién de las velocidades experimental con las calculadas (Ecuacion
4.2) 270 °C (9), 250 °C (o), 230 °C (e) y 200 °C (A). 300 mg de catalizador, 1-5 kPa de
CO, 5-15 kPade Hy, VE=4-10*mL h' g'l. Fuente: Elaboracion propia

El ajuste de los datos obtenidos experimentalmente al modelo cinético, (ecuacién 4.2)
también se evidencia claramente en la Figura 4.27, al comparar los valores del TOF de
formacion de metano experimentales con los obtenidos por el modelo. Al observar los
ajustes representados en la Figura 4.27 se muestra que el modelo obtenido se ajusta a los
datos cinéticos experimentales en el cual no se tuvo en cuenta el efecto del agua.
Resultados similares a los obtenidos por Escobar et al [3] donde descarta el efecto del

agua en caso del catalizador Rh-yAl,Os con didmetro medio de particula de Rhde 3 nm.
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Con el objetivo de comprobar el significado fisico de los parametros cinéticos obtenidos,
se determind el calor de adsorcion del CO (AHco) aplicando la ecuaciéon de Van't Hoff,
ecuacion 3.23 (detallado en el Capitulo 3, Seccion 3.2.4.2), ademas del cambio entrépico
y la energia de activacion aparente de la reaccion a partir de los datos obtenidos para la
constante de velocidad aparente, usando la ecuaciéon de Arrhenius, ecuacién 3.25
(detallado en el Capitulo 3, Seccién 3.2.4.2). Estos resultados para todos los

catalizadores usados en esta investigacion se encuentran resumidos en la Tabla 4.18.

Tabla 4.18 Pardmetros termodindmicos y energia de activacion determinados para la
reaccion de metanacién de CO para los catalizadores modificados con zirconia (a) y los

catalizadores modificados con ceria (b)

(a) Ea Qad (- AH) AS
Catalizador kJ mol™ kJ mol 'K
Rh-ALO; 60.4 31.7 -50.0
Rh-50%Zr0, 56.9 18.9 -40.3
Rh-100%Z10, 64.5 34.6 -62.3
Rh-ZrO, 87.3 11.3 -20.4

Fuente: Elaboracion propia

(b) Ea  Qad (- AH) AS
Catalizador kJ mol! kJ mol'K!
Rh-ALO5 60.4 31.7 -50.0
Rh-50%CeO, 100.6 222 423
Rh-100%Ce0, 71.6 31.4 -62.6
Rh-CeO, 107.2 15.8 322

Fuente: Elaboracion propia
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Al observar los datos obtenidos y comprobar el ajuste del modelo representado por la
ecuacion 4.2 (Tabla 4.17) para todos los catalizadores usados en esta investigacion la
constante de equilibrio de CO (Kc¢p) disminuye con el aumento de la temperatura,
corroborando el caracter exotérmico de las reacciones de adsorcion en superficie, cuyos

calores de adsorcion se encuentran entre -31 y -11 kJ mol™ (Tabla 4.18).

Los valores de los calores de adsorcién para los catalizadores son significativamente
menores a lo reportado por algunos investigadores (-175 kJ mol™) para el caso del
catalizador 1% Rh/Al,0; [125]. Sin embargo, Escobar et al. [3] reportaron un calor de
adsorcién de -14 kJ mol™! sobre Rh/Al,03, cuyo bajo valor fue atribuido al efecto de la
cobertura del Rh con CO, mientras mayor sea la cobertura de CO, menores valores de
entalpia de adsorcion se obtienen, y al dominio de la actividad observada por parte de
los atomos de Rh expuestos en caras planas (mayor grado de coordinacion), los que se
caracterizan por un menor calor de adsorciéon. Maroto-Valiente et al [125] reportaron
valores entre 30 y 120 kJ mol™ para un catalizador de Rh soportado en aldmina con un

contenido en peso del metal de 1 %.

Al modificar la alimina pura con ceria o zirconia se afecta la cobertura de CO, lo que se
evidencia en los resultados de los calores de adsorcion (Tabla 4.18). Teniendo en cuenta
estos resultados y lo planteado por Escobar et.al [3] a medida que aumenta la cantidad
de ceria o zirconia disminuye la cobertura de CO, conllevando a un aumento de los
calores de adsorcion (Tabla 4.18), siendo mayor el efecto en caso de los catalizadores
modificados con zirconia. Ademds, estos resultados estarian indicando que para los
catalizadores modificados con 50 % de ceria o zirconia los d&tomos de Rh se encuentran
con mayor grado de coordinacion que en el caso de los catalizadores modificado con
100% de ceria o zirconia lo que se condice con los resultados obtenidos en los valores de
TOF, siendo mas bajos para estos catalizadores (Figura 4.25). Por lo que se puede
inducir que a medida que aumenta la cobertura de la alimina con ceria o zirconia
disminuye la cobertura de CO en la superficie del catalizador conllevando a un aumento

de la actividad.
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El efecto de la temperatura sobre la constante de equilibrio permite determinar el cambio
entropico de la adsorcion de CO sobre la superficie del Rh (Tabla 4.18). La constante de
velocidad aparente (k,pp) aumenta con el incremento de la temperatura, lo cual se relaciona
de forma coherente con los valores positivos de la energia de activacién aparente (Tabla
4.18), que contiene la informacion energética de todas las constantes involucradas en la
constante de velocidad aparente. El efecto de la temperatura tanto para la constante de
equilibrio como para la constante aparente de velocidad para todos los catalizadores tienen
la misma tendencia, la cual se evidencia en la Tabla 4.18 y ademds se graficé y representd

en la Figura 4.28 para el caso del catalizador en alimina pura.
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Figura 4.28 Efecto de la temperatura en los pardmetros cinéticos determinados por la
ecuacion 4.2, Kqpp (0) y Kco (A) para el catalizador Rh-yAl;Os. 300 mg de catalizador, 1-
5 kPa de CO, 5-15 kPa de H, VE =4-10"mL h™! g'l. Fuente: Elaboracion propia

Para terminar con la validacién del modelo cinético se comprob6 el significado fisico de
los pardmetros, segun los criterios propuestos por Boudart [96, 105], explicados en el
Capitulo 3 Seccion 3.2.4.2 ecuaciones 3.25-3.26. La naturaleza exotérmica comprobada

por los valores negativos obtenidos de los calores de adsorcién (entre — 11 a -32 kJmol™)
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son consistente con el primer criterio de Boudart, donde dice que el valor del calor de
adsorcion debe ser menor que cero (—AH 45 > 0). La entropia estdndar del CO a 1 atm
corresponde a SOg = 197.6 Jmol™" K, por lo que al comparar los resultados obtenidos
para la pérdida de entropia durante la adsorcién, se cumple el segundo y tercer criterio
donde se plantea que este cambio entropico debe ser menor que el valor de la entropia
estandar para el CO, es decir, debe existir una disminucion de la entropia luego de la
adsorcién y la molécula o dtomo no puede perder mds entropia que la que posee.
Cumpliéndose los tres criterios propuestos por Boudart, por lo que los parametros
cinéticos tienen significados fisicos y el modelo se ajusta a los resultados experimentales

obtenidos en esta investigacion.
4.3.1.6 Efecto de la presion parcial del H,O sobre la cinética de metanacion de CO

Teniendo en consideracion los resultados obtenidos en la seccién anterior (seccion
4.2.2.1.5), lo reportado por Ecobar et al [3] (la no influencia del agua en la cobertura de
CO) y el desacuerdo actual del efecto del agua se realizaron ensayos con alimentacién

de agua como se detalla en el Capitulo 3, Seccién 3.3.1.

Para estos ensayos cataliticos se usaron los catalizadores sobre Al,O3 pura con 1 y 3 nm
de didmetro medio de particula de Rh y sus nomenclaturas especiales (Tabla 4.16).
Luego de esperar el tiempo necesario para establecer el estado estacionario, se adicion6
agua para verificar si la presion parcial de la misma tiene un efecto en la cinética de la

formacion de metano sobre los catalizadores de Rh en estudio.

En la Figura 4.29 se muestra la actividad catalitica en términos de TOF de formacién de
metano antes, durante y después de la adicién de 1.78 kPa de H,O a 250 °C (3 kPa de
CO y 10 kPa de H») sobre los catalizadores Rh-yAl,O3-3nm y Rh-yAl,O3-1nm.

Al observar la Figura 4.29 se evidencia claramente que la adiciéon del H,O afect6 la
actividad del catalizador de 1nm (la TOFcp4 de 0.22- 102 ! disminuy6 a 0.17- 107 s']).

Mientras que para el catalizador Rh-yAl,0O3-3nm no hay cambios significativos en la
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TOF de formacién de metano con la adiciéon de 1.78 kPa de H,O al mantenerse

practicamente invariable los valores de la TOF de formacion de metano.

Rh-yAL O,-3 nm
J/HER EO0Q OO0 000 oo dmmE =
g 0 kPa 1.78 kPa 0 kPa
v, 14 HO H,0 H,0
— ]
=
.E” : Rh-yALO,-1 nm
@ | 00 0@ ® 00 )
= O OQO ‘.
8 ele)®
013 kpa 1.78 kPa 0 kPa
H,0 H,O H,0
0 2 4 6
Tiempo (h)

Figura 4.29 Actividad catalitica expresada en términos de TOF de formacién de CH4
antes, durante y después de adicionar agua sobre catalizadores de Rh soportados sobre
aliimina. 3 kPa CO, 10 kPa H,, T = 250 °C, VE = 4-10* mL g"'h™". Fuente: Elaboracién

propia

U antes de la

El catalizador Rh-yAl,Os-1Inm tiene una actividad estable de 0.22- 107 s
adicion del 1,78 % de H,O al sistema. Al alimentar agua el TOF de formacién de
metano disminuyo su valor de forma inmediata (Figura 4.29). Tras 1 h de alimentacion
de agua la velocidad alcanzé un valor estable de 0.15-107 s, lo que equivale a una
disminucién del 22 % de la actividad inicial del catalizador. Al detener la alimentacion
de H,O la TOF de formaciéon de metano vuelve a las cercanias de su valor inicial sin

alimentacion de agua (0.22- 107 s y se mantiene practicamente estable. Resultado que

sugiere un efecto cinético del agua para este catalizador.

Teniendo en consideracion los resultados obtenidos para el catalizador Rh-yAl,Os-1nm,

con la alimentaciéon de agua durante la reaccion hay un efecto cinético, el cual
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desaparece al suspender la alimentacion del agua, lo que indicaria que el agua no afecta
a la estabilidad del catalizador. Estos resultados son similares a los publicados en
literatura: Wenping Ma et al.[126] determinaron que al co-alimentar 30 % de agua no se
vio afectada la estabilidad del catalizador 0.27%Ru-25%Co/Al,0O3. De modo similar,
Jacobs et al. [127] reportan que a bajas adiciones de agua (0-25%) esta no tiene efecto
sobre la actividad del catalizador 25%Co/Al,03, sin embargo sobre 25% (hasta 30% que
realiz6 el estudio) el agua tiene un efecto negativo en la conversidon de CO. La actividad

catalitica del catalizador es significativamente recuperada luego de la adicién del agua.

Para tener una mayor cantidad de informacion y llegar a certeras conclusiones se realiza
un estudio en un rango de presién de agua en la alimentacién entre 0 y 10 kPa para
ambos catalizadores a 250 °C y 280 °C, presion de 10 kPa de H; y presiones de CO de 1
y 3 kPa. Para ambas presiones de CO se obtuvo un comportamiento similar por lo que

solo se presentarédn los resultados correspondientes a 1 kPa de CO en la Figura 4.30.
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Figura 4.30 Actividad catalitica en términos de TOF de formacién de metano en funcién
de la presion de alimentacion del agua. 1 kPa CO, 10 kPa H,, VE = 4. 10* mL g‘1 h'.

Fuente: Elaboracion propia
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Para similares condiciones de reaccion en la Figura 4.30 se observa que el catalizador
Rh-yAl,O3-3nm (mayor tamaifio de particula) muestra valores de TOF de formacién de
metano cerca de dos 6rdenes de magnitud mayores que las mostradas por el catalizador
Rh-yAl,O3-Inm (menor tamafio de particula), tendencia que se mantuvo para las dos
temperaturas y las dos presiones parciales de CO evaluadas. Estos resultados confirman
el efecto de tamafio de particula en la reaccién de metanacién de CO discutido en
secciones anteriores, corroborando la sensibilidad estructural de esta reaccidén sobre

catalizadores de Rh [121, 123].

El catalizador de Rh-yAl,0O3-3nm no mostré cambio significativo en la velocidad de
formacion de metano al variar la alimentacién de agua en el sistema. Cuando se adiciona
agua desde 0 kPa a 2.25 kPa la actividad catalitica en término de TOF de formacion
metano disminuye desde 7.91- 107 s hasta 5.67-10° s, correspondiendo a una
disminucién del 28 % para este catalizador (Rh-yAl,03-3nm). Mientras que para el
catalizador Rh-yAl,Os-1nm, la TOF de formacion de metano disminuye desde 2.12- 107
s hasta 9.46-107 s, correspondiendo a una disminucion del 56 % para las mismas
condiciones de reaccion. La misma tendencia se observd cuando la reaccidén se
desarroll6 a 3 kPa de CO, con una disminucién maxima del 9 % para el catalizador Rh-
vAlO3-3nm (TOF de formacién de metano disminuy6 desde 6.06- 107 s hasta 5.49-107
s y del 53 % para el catalizador Rh-yAl,O3-1nm (TOF de formacién de metano
disminuy6 desde 1.90-10* s hasta 0.90-10™ s™).

El catalizador Rh-yAl,O3-3nm resulté significativamente menos sensible a la presion
parcial de agua en la alimentacién que el catalizador Rh-yAl,Os-1nm, lo que sugiere que
un menor tamafio medio de particula de Rh resulta en un mayor efecto de la presion de

agua sobre la velocidad de formacion de metano.

Aun cuando la disminucion de la velocidad de formacion de metano en el catalizador
Rh-yAl,O3-1nm no resulté de un orden de magnitud debido a los bajos valores de la
TOF, si se aprecia una significativa disminucién de la velocidad, lo que es consistente
con lo observado por Panagiotopoulou et al. [76] quienes observaron similar efecto

negativo del agua en la actividad en catalizadores 0.5%Rh/Al,Os. Por otra parte, otros
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investigadores (Hibbitts et al.) [128] reportan un efecto positivo del agua sobre la

velocidad de metanacién de CO a metano, pero sobre catalizadores de 5%Ru/Si0;,

La pérdida de actividad observada en la reaccién de metanacion de CO debido a la
presencia de agua, pudiera explicarse de dos formas: (i) la oxidacién causada por la
presencia de agua superficial, como ha sido previamente informado y discutido en
investigaciones sobre la sintesis de Fischer-Tropsch [129, 130]. (ii) la adsorcién
competitiva de H,O y CO por los sitios activos, lo que disminuye el nimero total de
sitios en la superficie disponibles para la adsorcién y activaciéon de CO y H, [131], lo
cual conduce a una menor actividad para la metanacion de CO. En este caso, la
oxidacién de los sitios metélicos (mds activos) provocaria la pérdida de actividad del
catalizador como consecuencia de una disminucién en el nimero de sitios activos
expuestos. Para los catalizadores de Rh soportados, sin embargo, no se ha informado

hasta el momento la desactivacién debido a la oxidacion de la superficie por el agua.

Para las condiciones estudiadas, el catalizador Rh-yAl,O3-3nm no muestra cambios
significativos en su actividad, mientras que para el catalizador Rh-yAl,Os-1nm si se
evidencia un efecto negativo de la presion de agua en la alimentacion sobre la actividad
catalitica en términos de TOF de formacién de metano, lo cual sugiere que el catalizador
posee una sensibilidad al agua que depende del tamafio medio de las particulas de Rh.
Estos resultados serdn verificados con ensayos de infrarrojo que se detallan en la

siguiente seccion.

4.3.1.7 Validacion del mecanismo de reaccion. Mediciones Infrarrojo “in situ” en

celda DRIFTS

En los andlisis de resultados en las secciones anteriores quedaron conclusiones o
sugerencias que pueden ser corroboradas por los ensayos en infrarrojos ‘in sifu” en celda
DRIFTS (Figura D.2 Anexo D). En la seccién 4.3.1.2, los resultados sugieren que la
concentracién de CO adsorbido (CO”) pudiera ser uno de los componentes abundantes en

la superficie (MASI) de los catalizadores y que la concentraciéon de CO habria que tenerlo
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en consideracion en el balance de sitio. Ademds que el hidrégeno estaria presente en el
mecanismo de reaccién. En la seccion 4.3.1.6, la adicién de agua en la alimentacion tiene
un efecto negativo en la TOF de formacién de metano en el catalizador soportado en
alimina pura de menor tamafio medio de particula (1 nm) de Rh y no tiene efecto

significativo sobre el catalizador con mayor tamafio medio de particula (3 nm).

Teniendo en consideracion los resultados de las secciones anteriores en esta seccion se

analizaron los resultados de los ensayos DRIFTS. Estos ensayos tienen como objetivos:

i) Demostrar el comportamiento tipo Langmuir de la superficie;

ii) Identificar las especies mds abundantes en superficie (MASI), para ayudar a

definir el balance de sitios en el modelo cinético;

i11) Evaluar si el agua es un MASI para el catalizador, y poderle dar explicacion al
efecto inhibitorio o no significativo del agua en la velocidad de formacién de
metano sobre los catalizadores con diferente grado de coordinacién promedio

del Rh, es decir, diferentes tamafio medio de particulas de Rh.

Pero: ;qué pasaria para estos dos catalizadores (Rh-yAl,O3; -3nm y Rh-yAl,O3 -1nm) si
se verificara el modelo propuesto en la seccion 4.3.1.5, representado por la ecuacion
4.27, pues con los resultados de la seccion anterior (4.3.1.6) se comprob6 que al menos
para el catalizador Rh-yAl,Os -1nm ( menor tamafio de particula de Rh) el agua tiene un
efecto negativo en la velocidad de formacion del metano y antes de pasar a los ensayos
de infrarrojo se hace necesario verificar si los datos cinéticos se ajustan al modelo

representado por la ecuacién 4.2.

En la Tabla 4.19 se resumen los parametros cinéticos del modelo representado por la
ecuacion 4.2 obtenidos para los ensayos cinéticos realizados para los catalizadores de Rh

en alimina pura de 1 y 3 nm. Los ajustes se representan en la Figura 4.31.
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Tabla 4.19 Ajuste de pardmetros cinéticos del modelo representado por la ecuacién 4.2

para los catalizadores Rh-yAl,O3 -3nm y Rh-yAl,O3 -1nm

Catalizador T (°C) a (st Kco (kPa™')  ER (%)
250 2.30E” 2.21
Rh-yAl,03 -3nm 22.0
280 4.057 1.72
250 7.64E* 5.53
Rh-yAl,0O3 -1nm 69.0
280 5.53E7 4.84

Fuente: Elaboracion propia

1.00E+00 = 1.00E-02
P (@) (b)
N .-
o .
= 1.00E-01 1.00E-03
'g . - Q.'
g P
- 2 aX®
1.00E-02 . 00 .
= AL 1.00E-04 A
o) Y
H . A250°C ...’ A250°C
1.00E-03 L O2BOC | | pop-o5 L ©230°C
1.00E-03 1.00E-02 1.00E-01 1.00E+ 1.00E-05 1.00E-04 1.00E-03 1.00E-02

: -1
TOF (4 experimental (s™!) TOF ¢y experimental (s7)

Figura 4.31 Comparaciéon de las TOFcps obtenidas experimentalmente con las
calculadas a partir del modelo (ecuacién 4.2) a 250°C (A ) y 280°C (e) para Rh-yAl,Os -
3nm (a) y Rh-yAl,O3 -1nm (b). Pco: 1-3 kPa, P,=10 kPa. Fuente: Elaboracién propia

Al comparar los errores relativos (Tabla 4.19) el catalizador Rh-yAl,O3 -3nm presenta
significativamente menor valor que Rh-yAl,O3; -1nm, confirmando el mayor efecto del
agua sobre la cinética de este ultimo catalizador, el cual posee menor tamaio de
particula, menor grado de coordinacién. Por lo que para el catalizador Rh-yAl,O3 -3nm
se ratifica que el modelo representado en la ecuacion 4.2 puede ser aceptado, mientras
que para el catalizador Rh-yAl,O3 -1Inm es imposible no considerar el efecto del agua

por lo que se proponen 2 variaciones en el mecanismo propuesto (Figura 4.26).
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Variante 1 (V1): El agua constituye uno de los compuestos mds abundantes en superficie

(MAS]), por lo que se considera en el balance de sitios.

Variante 2 (V2): El agua afecta la cinética de la formacién de metano a causa del OH
adsorbido (OH*) siendo el paso 4 del mecanismo (Figura 4.26) reversible y no se
considera el agua como MASI, por lo que no se considera en el balance de sitio. En la

Tabla 4.20 se resume el modelo obtenido para ambas variaciones.

Tabla 4.20 Modelos obtenidos a partir de las variaciones propuestas para el mecanismo

representado en la Figura 4.26 para la reaccién de metanaciéon de CO

Variante Modelo obtenido Modelo simplificado
Vi1: (kaKcoKn,Kuco)PeoPhu, a1 PcoPy,
TCHy, = (1 + KcoPco + K,oPu,0)? (1 + KcoPco + Kn,oPu,0)?
V2. <k+4k5KC0KH22KHCO> ) PoPyz? a _PCOPHZZ
TcH, = k_34K9Ky, 0 Phz0 Prz0
(1 + (k kslfpll’é ) . IfH2 ) (1 + K¢oPco)? (1 th IZHZZO) (1 + KeoPeo)®
—2.48981,0/ 20

Fuente: Elaboracién propia

A partir del ajuste de los datos cinéticos para ambos modelos, V1 y V2, se obtienen los
parametros que se resumen en la Tabla 4.21 y 4.22 respectivamente para cada
temperatura y en la Figura 4.32 se muestra el ajuste entre los valores de TOF de

formacion de metano del modelo y los experimentales.

Tabla 4.21 Ajuste de pardmetros cinéticos para la V1 para el catalizador Rh-yAl,O3 -1nm

TCC) a; (-10Y) ") Kco kPa)  Ky,o kPa')  ER (%)

250 4.81 3.34 1.11
20.5
280 6.67 2.85 1.07

Fuente: Elaboracién propia
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Tabla 4.22 Ajuste de pardmetros cinéticos para la V2 para el catalizador Rh-yAl,O3 -1nm

T (°C) o (-10%) (s  Op(kPa')  Kco (kPa')  ER (%)
250 1.09 0.20 0.62
7.1
280 1.21 0.14 0.53

Fuente: Elaboracion propia

Al observar los resultados de la Tablas 4.20 y 4.21 los datos experimentales se ajustan a
ambos modelos siendo el mejor ajuste para el caso del modelo V2 (menor error relativo)

lo cual se evidencia ain maés en el ajuste de la comparacion de los valores de TOF de

formacion del metano representado en la Figura 4.32.

6.00E-04 6.00E-04
L)
@ Vi Y V2
° Y e
: %%
g y )
2 L 4
© A
5 A
= /A A250° A250°C
C ©280°C
6.00E-05 6.00E-05
6.00E-05 6.00E-04 6.00E-05 6.00E-04

: -1
TOFy, experimental (s!) TOFcyy experimental (s7)

Figura 4.32 Comparacién de los valores de TOF de formacién de metano obtenidos
experimentalmente con las calculados con los modelos V1 (Tabla 4.20) y V2 (Tabla
4.21) a 250°C (A) y 280°C () para Rh-yAl,0O; -1nm. Pco: 1-3 kPa, Pyp=10 kPa.

Fuente: Elaboracion propia
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Para comprobar el significado fisico de los parametros cinéticos obtenidos, se determind
el calor de adsorcion de CO (—AH¢p) y el calor de adsorcion del agua (—AHy, () al
aplicar la forma diferencial de la ecuaciéon de Van't Hoff (Ecuacién 3.23, Capitulo 3,
Secciéon 3.2.4.2) a las constantes de equilibrio de CO y HO, Kco y Kmo,
respectivamente. También se determind la energia de activacion aparente (Eap) a través
de la ecuacion de Arrhenius (Ecuacién 3.24, Capitulo 3, Seccién 3.2.4.2). Los resultados

obtenidos se presentan en la Figura 4.33 y 4.34 y resumen en la Tabla 4.23.

10 0.001
Ao al = 0.1976e-3-148(1000/T)
N s ‘
E Ko = 0.1813e!-5235(1000T)
ER DU —— g
¢ KCO
B KH20
Aol
Kipo = 0.5815¢03391000m)
.................................................................. .
R . . . : 0.0001
180 182 184 186 1.8 190 192
1000/T (1/K)

Figura 4.33 Relacién tipo Arrhenius y Van’t Hoff de los pardmetros cinéticos del
modelo V1. (@) Kco, (m) Koo v (A) @, en funcién de la temperatura. Fuente:

Elaboracién propia
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Ko = 0.0351e!-3042(1000T)
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v °p2 B2 = 0.0003¢3-394(1000/T)
. =
ol ®K CO
[en}
T Y
@ oSt
Becooconiiii e A
™ 0.00001

1.80 1.82 1.84 1.86 1.88 1.90 1.92

1000/T (1/K)

Figura 4.34 Relacion tipo Arrhenius y Van’t Hoff de los pardmetros cinéticos del
modelo V2. (®) Kco, (®) By (A) a, en funcién de la temperatura. Fuente: Elaboracion

propia

En la Figura 4.33 y 4.34 se observa que las constantes de equilibrio Kco y Hmo segun
corresponda) disminuyen con la temperatura, lo cual ratifica el caricter exotérmico de

las reacciones de adsorcion en superficie.

Tabla 4.23 Resumen de parametros termodindmicos y energia de activacion para las dos

variantes aplicadas al mecanismo de reaccién para el catalizador Rh-yAl,O3-1nm

Eap —AH¢o _AHHZO —ASco _ASHZO B

Modelo (kJ mol™) (J mol” K™

V1l H,Oen MASI  28.6 12.67 2.86 14.2 4.5 -

V2 RDS reversible  8.0* 12.51 - 27.9 - 28.22

*Tienen otra implicancia cinética con respecto a la de la V1
Fuente: Elaboracion propia
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Para terminar con la validacién del modelo cinético al igual que se hizo en la seccién
4.3.1.5 se comprobd el significado fisico de los pardmetros, segin los criterios
propuestos por Boudart [96, 105], detallados en el Capitulo 3 Seccién 3.2.4.2. Para
ambos modelos se comprueba la naturaleza exotérmica de la adsorcién por los valores
negativos obtenidos de los calores de adsorcién (Tabla 4.22) en consistente con el
primer criterio, (—AH,4s > 0). El cambio de entropia asociado a la adsorcién es menor
que el valor de la entropia estdndar para el CO (a 1 atm, SOg =197.6 Jmol! K™') (Tabla
4.22), es decir, debe existir una disminucién de la entropia luego de la adsorcién y la
molécula o dtomo no puede perder mds entropia que la que posee, por lo que al
comparar los resultados obtenidos para la pérdida de entropia durante la adsorcién, se
cumple el segundo y tercer criterio. Al cumplirse los tres criterios propuestos por

Boudart, los parametros cinéticos tienen significados fisicos.

El valor de la Ea aparente determinada a partir del modelo V1 se determina partir del
efecto de la temperatura sobre el parametro a;, dicho conceptualmente es igual al a del
modelo representado por la Ecuacion 4.6, en consecuencia se pueden comparar sus
valores para un mismo catalizador. Este parametro fue calculado para Rh-yAl,O3-1nm
para similares condiciones de reaccion pero sin co-alimentar agua durante la reaccidn,
obteniendo una energia de activacion aparente de 71.6 kJ mol ™, por lo que el adicionar
agua a la reaccion causé una disminucion de 2.5 veces en la energia de activacion
aparente a. Para el caso del modelo V2 el pardmetro a, aumenta con el incremento de la
temperatura, lo que concuerda con la Ea aparente positiva. Es vdlido aclarar que la
informacion energética es conceptualmente diferente al parametro o;, lo cual se
relaciona en las ecuaciones 4.3 y 4.4 obtenidas teniendo en cuenta los modelos
resumidos en la Tabla 4.24.

Eq1 = Egps + AHy, + AHyco + AHeg 4.3
Ey2 = Eq3 = Eypps + Es + 2AHy, + AHyco + AHeo — (E_gpps + AHg + AHy, o) 4.4

En la Tabla 4.24 se resumen las condiciones usadas para desarrollar los ensayos

infrarrojo in situ” o ensayos operando DRIFTS
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Tabla 4.24 Condiciones usadas para desarrollar los ensayos infrarrojo “in situ™ 0 ensayos

operando DRIFTS

Presion parcial (kPa)

H, CO T (°C)
10 3 200 - 360
10-25 3 280

Fuente: Elaboracion propia

Con los ensayos realizados se obtuvieron las coberturas de CO en la superficie a cada
condicidén, a partir de las dreas bajo los picos de CO adsorbidos linealmente (Figura
4.35). Se determiné un factor de TOF usando las areas bajo los picos de metano y el
grado de recubrimiento total se observé a la mas baja temperatura, entre los 200-210 °C,

ya que no hubo variacién considerable del area bajo los picos.

— 10 kPa H2
A 15
—— 15 kPa H2
20 kPa H2 / S
CO 9
- 14 <
—25 kPa H2 I et
S
o
<
- 1.3
= 1.2

2200 2150 2100 2050 2000 1950 1900 1850 1800
Numero de ondas (cm™)

Figura 4.35 Efecto de la presiéon parcial del H, sobre la banda de CO lineal en los

ensayos de infrarrojo. Fuente: Elaboracion propia
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En la Figura 4.35 se evidencia que no hay variacién notable de la cobertura de CO en la
superficie del catalizador al variar la presion parcial hidrégeno en la alimentacién en las
condiciones de reaccion, este efecto fue similar en ambos catalizadores, ademas estos
resultados se corroboran con los célculos realizados de la cobertura y TOF de formacién

de metano, representados en la Figura 4.36.

Los resultados mostrados en la Figura 4.36 verifican los resultados obtenidos en los
ensayos cinéticos en el rector en cuanto al efecto positivo de la presion parcial de H; sobre
la actividad catalitica en términos de TOF de formacion de metano para los catalizadores.
Ademds, la cobertura no presenta variaciones significativas corroborando los resultados
reportado por Escobar et al [3]. Estos resultados aseguran que efectivamente los ensayos

de infrarrojo se realizaron en condiciones de reaccion.

Rh-yAl,05-3nm

1.00 250
0.80 - Q----0----0- o 4 L 200
% 0.60 - A L 150 2
o [
> 0.40 - - 100
8 A S
o 020 - 50
O
0.00 . . 0
0 10 20 30
1.00 Rh-yAl,O,-1nm 3.00
080 . .' """ . """ ._i::::‘ | 6.00
Q_) Prd
5o 0.60 - .-
= T A - 4.00 =
S 040 - & E
3 A - 2.00
o 020 - g
“  0.00 . . 0.00
0 10 Py, (kPa) 20 30

Figura 4.36 Efecto de la presion parcial del H; en la cobertura y el TOF de formacién de

metano determinados por ensayos de operando DRIFTS. Fuente: Elaboracion propia
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Al analizar los resultados obtenidos en el infrarrojo con alimentacién de agua representado
en la Figura 4.37 se corrobora que la reaccion de metanacion de CO es sensible a la
estructura, obteniéndose los mismo resultados que en los ensayos cinéticos efectuados en
el reactor en las secciones anteriores donde se ratificé que a medida que aumenta el
tamafio medio de particula de Rh aumenta la actividad expresada en término de TOF de
formacién de metano. Ademas se evidencia el efecto negativo marcado de la alimentacién
de agua para el caso del catalizador Rh-yAl,O3-Inm (menor tamafio de particula),
mientras que para el catalizador Rh-yAl,O3-3nm (mayor tamafo de particula) el efecto no
es significativo, corroborando la relacion entre el efecto del agua y el grado de
coordinacion de los dtomos de Rh (el mismo efecto observado al realizar los ensayos con

alimentacion de agua en el reactor, seccion 4.3.1.6.

100

Eﬂ““E“*—E—_\E

Rh-yAl,03-3nm

.\ i . Rh-yAl,O3-1nm

1 I I I
0 5 10 15 20

Pi,o (kPa)

Figura 4.37 Mediciones DRIFTS ‘in situ". Efecto de la presion parcial del H,O alimentada
como reactante sobre la TOF de formacion de metano para diferentes tamafios medios de

particulas de Rh. Fuente: Elaboracion propia

Con los ensayos realizados se comprob6 el efecto tanto de la presion parcial de hidrogeno
como la del agua sobre la cobertura de CO en la superficie. Resultados que se resumen en

la Figura 4.38.
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Figura 4.38 Efecto de la presion parcial del hidrégeno y del agua alimentada como

reactante en la cobertura de CO. Fuente: Elaboracion propia

Es evidente que no hay una variacidn significativa en la cobertura de CO con respecto a
la presion parcial del hidrégeno y del agua alimentada como reactante lo que indica que
en el balance de sitio no estd presente ninguno de estos componente, solo estaria el CO y
los sitios vacios lo que corrobora los resultados obtenido para el modelo representado en

la ecuacion 4.2 y el obtenido para la V2.

Las contantes de equilibrio de CO fueron determinadas aplicando el modelo de

Langmuir (Ecuacion 4.5), representado en la Figura 4.39.

Keo = (2) 2= 45

PJ) 1-6¢o

Donde:

P,,: Presion estandar (1atm), P, Presion del reactivo, 8¢, cobertura de CO en la superficie
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La disminucién de la cobertura de CO adsorbido con el aumento de la temperatura
(Figura 4.39) es consistente con la naturaleza exotérmica de la adsorciéon de CO. Al
linealizar el modelo de Langmuir (Figura 4.40) y trabajar con los datos obtenidos de los
ensayos de IR se obtienen los valores correspondientes a las constantes de adsorcion de

CO (inverso de la pendiente de la ecuacion) a las diferentes temperaturas (Figura 4.41).

1
R *
0.8 - T
0.6 1 oo
S
S04 4
() 1y
2 i 280°C
24 e
50 # --#--310°C
O 340°C

Pco (kPa)

Figura 4.39 Isotermas de adsorcion de CO sobre el catalizador Rh-yAl,03-3nm usando

los datos de las mediciones de IR “in situ” (10 kPa H»). Fuente: Elaboracién propia

6
(1/6) = (/K )(A/P_ ) + 1
54 _A
340 °C
4_
L
— i A =
3 = =
B - 310 °C
24 A "
| Lok e @ *- N >, 280°C
0 1 2 3 4 5

1/Pco

Figura 4.40 Modelo de Langmuir linealizado para las mediciones de IR “in situ” sobre el

catalizador Rh-yAl,O3-1nm. 10 kPa H, Fuente: Elaboracién propia
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Figura 4.41 Grafico Kco versus 1000K/T para el célculo del calor de adsorcion
promedio de la reacciéon de metanacién de CO sobre el catalizador Rh-yAl,Os-1nm. T =
200-360 °C, Datos obtenidos de las mediciones de infrarrojo “in situ” (10 kPa Hj).

Fuente: Elaboracion propia

En la Tabla 4.25 se resumen los valores del calor de adsorcion (AHco) aplicando la
ecuacion de Van't Hoff, ecuacién 3.23 (segin lo explicado en el Capitula 3, Seccién
3.2.4.2), ademas del cambio entrépico y la energia de activacion aparente de la reaccion
a partir de los datos obtenidos para la constante de velocidad aparente, usando la
ecuacion de Arrhenius, ecuacion 3.24 (segin lo explicado en el Capitula 3, seccién
3.2.4.2). Estos parametros cumplen con los tres criterios propuestos por Boudart [96,

105], detallados en el Capitulo 3 Seccién 3.2.4.2.

Los valores de calores de adsorcién se encuentran en el rango reportado por
investigadores. Maroto-Valiente et al [125] reportaron valores entre 30 y 120 kJ mol™! para

un catalizador de Rh soportado en alimina con un contenido en peso del metal de 1%.
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Tabla 4.25 Pardmetros cinéticos determinados para el ajuste del modelo V2

Qad (- AH) AS
Catalizador kJmol' = Jmol'K*

Rh-yAL,O3-3nm 48 86

Rh-yAl,O3-1nm 46 72

Fuente: Elaboracion propia
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CAPITULO 5. CONCLUSIONES

Para el desarrollo de esta investigacidn se estudiaron dos reacciones: reformado seco de
metano (RSM) y la metanacién de CO, sobre catalizadores de Rh soportado en alimina
pura y modificada con ceria y zirconia (25, 50, 75 y 100 % de cobertura), ademads de los

catalizadores de Rh soportados en ceria y zirconia pura.

¢ Reformado seco de metano (RSM)

» El método de preparacion de los soportes (‘grafting” e impregnacién) no juega
un papel cinéticamente significativo en la reaccion del RSM para las condiciones
estudiadas

» Aun cuando hay diferencias en la interaccién del Rh con la alimina teniendo en
cuenta el grado de cobertura de ceria o zirconia, no se observa un efecto
significativo de esta interaccion Rh-soporte sobre la sensibilidad estructural de la
reaccion de RSM, ya que la velocidad de reaccion expresada como TOF de
formacion de metano es similar para los catalizadores de Rh soportados en
alimina modificada con ceria y zirconia y con similar tamafio medio de

particulas de Rh.

» Los catalizadores Rh-CeO, y Rh-ZrO, presentan la interaccion mas débil Rh-
soporte y la actividad mds baja para el RSM, lo que se atribuye al mayor tamafio
medio de las particulas de Rh, resultado del proceso de sinterizacion de las

particulas de ceria o zirconia, segin corresponda.

» En los catalizadores con soportes alimina modificada con zirconia la cobertura
de alimina con zirconia y la naturaleza de la fase de ZrO, formada en los
soportes modificados determinan el grado de interacciéon Rh-soporte en los
catalizadores. Ademads, la interaccion de Rh con las fases de ZrO, tetragonal es

mas fuerte que con la fase monoclinica.

e
124




» La actividad catalitica en la reaccion de RSM depende del grado de coordinacién
de los dtomos de Rh en la superficie del catalizador, que a su vez dependen de la

dispersion y no depende de las interacciones Rh-alimina.

¢  Metanacion de CO

» La actividad catalitica de la reacciéon de metanacion CO se ve afectada
negativamente por la presion parcial de CO y positivamente por la presion
parcial de H, y la temperatura. Ademas es afectada por la naturaleza del soporte y
el tamafio medio de los cluster, confirmando la sensibilidad estructural de la

misma.

» Al aumentar la cobertura de ceria o zirconia de la alimina disminuye la cobertura
de CO, conllevando a un aumento de los calores de adsorcion, y de la actividad

catalitica, siendo mayor el efecto en los catalizadores modificados con zirconia.

» Todos los datos cinéticos obtenidos para todos los catalizadores (excepto para el

catalizador Rh-yAl,O3-1nm), se ajustan al modelo cinético tipo langmuir

kap-PCO-PHz

(L+KegPogy? * dUE S€ deriva del mecanismo propuesto donde la adsorcién
CO-fco

Icy, =
molecular del CO, la disociativa del H, y la formacion de HCO adsorbidos
(HCO") son pasos cuasi-equilibrados, seguidos de 5 pasos irreversibles donde el
primero de ellos da lugar a la formacién de CH y OH adsorbidos para luego
seguir el proceso de adicién de hidrégeno hasta llegar a la formacién del CHa.
Seguido de dos pasos cuasi-equilibrados para la formacién del agua, terminando
con un paso irreversible para la formacion del CO..

» EIl CO adsorbido es el mas abundante en superficie, no asi el hidrégeno y el agua,
en las condiciones estudiadas, comprobado por los resultados cinéticos obtenidos

y por IR.

Ademas se realizaron ensayos para verificar la influencia de la coalimentacién del

agua como reactante de donde se concluy6 que:
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» La co-alimentaciéon del agua provoca una disminuciéon de la velocidad de
formaciéon del metano en término de TOF, expresado por sitio activo
principalmente en el catalizador de menor tamafio de particula el cual posee
menor grado de coordinacién de los atomos de Rh. Y los datos cinéticos se

2
PcoPH2
PH20

P
1+ﬁzp:zzo)(1+1<copco)2

a

, obtenido del mismo mecanismo,

ajustan mejor al modelo (

pero que considera reversible el paso de la disociacion del HCOH, generando el
OH adsorbido (OH"), cuya concentracién en superficie es determinada por la
concentracion de agua, que es un producto de la reaccidon de metanacion de CO.
Las mediciones DRIFTS in-situ sugieren que el agua no es un MASI, por lo que

no se considera en el balance de sitio del modelo cinético propuesto.
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ANEXOS

ANEXO A

A.1 Moles de H; consumidos y cantidad de Rh reducido a partir de perfiles TPR

Los moles de H, consumidos se determinan mediante una calibraciéon que consiste en un
ensayo previo en las mismas condiciones experimentales: atenuacion de la sefial del
TCD, flujo de gas, velocidad de calentamiento de la muestra de CuO y se considera la

siguiente estequiometria de reaccion:
CuO (s) + H,(g) » Cu + H,0 A.l.1

La masa correspondiente de CuO para la calibracion se determiné considerando la masa
correspondiente a los catalizadores de Rh, suponiendo que todo el Rh se encuentra en
forma oxidada (Tratamiento previo por 2 h a 400 °C en aire, descrito en la seccién

2.2.2, Capitulo 2), reaccion representada por la ecuacion A.1.2.
RhO, (s)+ 2-H,(g) - Rh + 2-H,0 A.1.2

De la ecuacion A.1.2 se tiene que por cada &tomo de Rh hay dos moléculas de hidrégeno
y conocida la masa de catalizador (100 mg) utilizada en cada ensayo de TPR se
determina los moles de Rh y los moles de hidrogeno consumido. Considerando la
estequiometria (Ecuaciéon A.1.1) entre el H, y el CuO se determina la masa necesaria de

CuO para el andlisis de TPR para la calibracién.

mtotal,cat = 100 mg, 1% d€ Rh

Mgh = 0,01 - Meggarcar = 0,01+ 100 = 1 mg de Rh

m 0,001 -
Npp, = —2& = =19,718-107° mol
PMgp 102,905

2-ngp = ny, = 19,435-107° mol = ngyo
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Mcyo = Neyo * PMeyo = 19,435-107° - 79,545 = 1,546 - 1073 g
mcyo = 1,5 mg, masa utilizada para la calibracion del TPR

Donde:
Ngrp; Ny, moles de rodio e hidrogeno, respectivamente

PMgy; PMcyo Masa molar de Rh y CuO, g.mol'1 [132]

Los datos obtenidos en el ensayo con CuO se muestran en la Figura A.1.1. Considerando
el perfil de TPR (Figura A.1.1) se determina el 4rea bajo la curva de la sefial del TCD
(mV) en funcién de la temperatura (°C) a partir de la integracion de los datos
experimentales en el software ORIGIN 8 (area igual 27653.643 mV °C) y conocida la
cantidad de H, consumido, se obtiene la cantidad de H, correspondiente a 1 unidad (U)

de drea (Tabla A.1.1). Con este factor se corrigen los datos experimentales de todos los

catalizadores.
CuO
—— Gauss Fit of N

300 ~

S 200 4
£
‘©
c
[¢b}
N

100 -

0 ' 1 T T T T T T T T T T T
0 100 200 300 400 500 600 700

Temperatura (°C)

Figura A.1.1 Perfil TPR de CuO. Muestra mcy,o = 30 mg. Gas “carrier™ Helio, Fy.: 30
mL min™', Velocidad de calentamiento: 10 °C min™' y gas para el TPR: Hy/Ar. Fuente:

Elaboracién propia
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Tabla A.1.1 Resultados obtenidos a partir del perfil TPR de CuO

Mcuo Mcuo Ncuo Ny U
(g/mol) (g) (umol) (umol) (umol H; / unidad de area/)
79.548 0.030 251.420 251.420 9.092 E-03

Fuente: Elaboracion propia

Tabla A.1.2 Resultados obtenidos a partir del perfil TPR de los catalizadores

Experimental Tedrico
A Mol H, Mol Rh Meat MR Mol Rh
Catalizador mV-°C pmol pmol g g pmol
Rh-yAlL,0O3 745.9 6.78 34 0.150 0.00150 14.6
Rh-CeO, 2727.4 24.80 12.4 0.100 0.00100 9.7
Rh-100%CeO, = 3859.2 97.06 48.5 0.150 0.00150 14.6
Rh-75%CeO, 1316.1 33.10 16.6 0.150 0.00150 14.6
Rh-50%CeO, 1122,8 28.24 14.1 0.151 0.00151 14.7
Rh-25%CeO, 782.8 19.69 9.8 0.149 0.00149 14.5
Rh-ZrO, 2388.4 21.71 10.9 0.115 0.00115 11.2
Rh-100%Zr0O, 2005.7 18.24 9.1 0.102 0.00102 9.9
Rh-75%710O, 1682.4 15.30 7.6 0.102 0.00102 9.9
Rh-50%Zr0O, 1431.9 13.02 6.5 0.100 0.00100 9.7
Rh-25%710O, 563.1 5.12 2.6 0.152 0.00152 14.8

Fuente: Elaboracion propia
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Considerando la estequiometria de reduccién del Rh (Ecuacion A.1.2) se relaciona la
cantidad de H, consumido con la cantidad de metal reducido, y conocida la cantidad de
Rh reducido, se compara con el 1% de metal en la masa total del catalizador, los

resultados se resumen en la Tabla A.1.2 para los todos los catalizadores.
A.2 Velocidad de reaccion. Reactor integral

Por lo general, cuando se realiza un estudio cinético se trabaja en régimen diferencial (X
< 15%), para lo cual se ocupa la ecuacion de disefio de reactor continuo perfectamente
agitado [102] para determinar la velocidad de reaccién. En ocasiones es imposible
mantener estas condiciones por lo que se hace necesario analizar datos obtenidos en un
régimen integral (X > 15%) de operacion del reactor. Para este caso, la velocidad de la
reaccion directa debe ser determinada mediante el célculo de la constante de velocidad
directa a partir de la integracion condicionada por la ecuacién de disefio de un reactor
empacado isotérmico con comportamiento flujo-piston, ecuacion A.2.1, asumiendo

despreciable la dispersion axial en el reactor.

Para realizar esta integracion, es imprescindible conocer o suponer la expresion cinética
de la reaccion. Considerando que para la reacciéon de RSM se ha demostrado que la
velocidad es de primer orden respecto a la presion parcial de metano [30] e incorporando
la correccidn por aproximacién al equilibrio, mediante el factor 7, la ecuacién de diseio

toma la siguiente forma:

0 F 0 I‘d(l—T])
X dX
W = FCH4,0 fo m A2.1
Donde

rq: Velocidad directa de conversion de metano
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El factor n estd definido en término de las presiones parciales de los reactivos y
productos [30] (Ecuacién A.2.2) por lo que se hace necesario determinar las expresiones
correspondientes a las presiones y ponerlas en funcién de la presion parcial inicial del

metano, que es la conocida

2 2
— FeoPh, 1

PCOZPCH4 Keq

A22

Ademds, es necesario determinar las expresiones que relaciona la presion parcial
(concentracion) de cada componente con la conversion en el reactor del CHy (reactivo
limitante). A continuacién se definen las expresiones para la concentracion en un

sistema gaseoso como el que se analiza [133]:

a-% To P

P e A23
Cp = Ao%%% A24
Co = AO%%% A25
Cp = Gy, 2o=/alXiTo P A26

(14eX) T Py

Donde:

a, b, c y d, Coeficientes estequiométricos de reactivos y productos (ecuacion A.2.12)

0;, Relacion entre moles de reactivos y productos respecto a uno fijo

g, Incremento de moles totales por moles alimentados (factor de expansion, para 100%
de conversion), que se obtiene como el producto entre la fraccién molar del metano en la

alimentacion y la expansion por mol de metano (9).

. . D T | P N;

Considerando que el sistema es isobdrico e isotérmico — =1, — =1,y que §; = —* =
T Po N

Ci Yi P; .. .

40 =20 =0 para las condiciones de trabajo (Pcy,. = 10 kPa, Py, =

Cao Yao Pao 4,0 2,0

20kPa) g =2 y 6., =0y =0, sustituyendo en las ecuaciones A.2.3 — A.2.6 se
tiene:

Cy= Cy 2

Ao (1+eXx)

A2.7
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[2-X]

CB = CAO (1+_€X) A28
_ [2X]

Co = Cay s A29
[2X]

Co = Cayriomss A2.10

Expresando las concentraciones en términos de presiones usando la ley de gases ideales:

PV=nRT =2 =Lsc=t=sc =2 A2.11
|4 RT RT RT,

Sustituyendo la ecuacion A.2.11 en las ecuaciones A.2.7 — A.2.10 y considerando que de

forma general, la reaccion de RSM se representa por la ecuacién A.2.12

aA(g) + bB(g) — cC(g) +dD(g) A2.12
Se tiene:
_ (1-X)
Pen, = Penyy e A2.13
[2-X]
Peo, = Penay tiiany A2.14

[2X]
CHag (1+€X)

A2.15

Peo = PH2:

Considerando que existe cambio de volumen, lo cual se evidencia por el cambio en el

nimero de moles totales respecto a los moles de CHy ().

s=%445_ b2 1_9242-1-1=2
a a a
€ = 6yCH4_‘0 = ZYCH4_0 = 02 A216

Se tiene que sustituyendo las ecuaciones A.2.13 — A.2.15 en la expresion del factor de

aproximacion al equilibrio (Ecuacién A.2.2):
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P2 4x2 2 4x2

n= CH40(1+sX)2 PCHa o Trex? 1
= =g 2—X

PCH401+£XPCH401+5X Keq

B ) X4 (1+eX)* 1
n= 16PCH4_,0 (1+eX)* (2-X)(1-X) Keq

x4 1

— 2 -
N =16Peu, . o A217

Luego sustituyendo la ecuacién A.1.13 en la expresidon correspondiente a la ley de

velocidad para el reformado seco de metano (rd = kPcy 4) [30] se tiene:

ra = kPe,, (1) A2.18

1-eX

Posteriormente, sustituyendo en la expresion A.2.1 las ecuaciones A.2.17 y A.2.18 se

llega a:
X dXx
W - FCH4,0 fo kP ( 1-X )[1 16P x4 1
CH4,0\1-0.2X CH4,0 (2-X)(1-X)(1+0.2X)%2Keq
FCH4OJ- dx
kPCH40 0 #
02X CH4,0 (2-X)(1+0.2X)3Keq
FcHuo X[ 1-% 2 x4 1]t
k = — . [ ~16P%y,, ——————| dX A2.19
WPcH, "0 |1-0.2X 40 (2—-X)(1+0.2X)3 Keq

Para el caso en que el factor de aproximacion al equilibrio sea insignificante (N K< 1)

se puede despreciar y sustituyendo en la ecuacion A.2.1 se obtiene:

FcHyo X1-0.2X

W = dx
kPCH4’0 0 1-Xx
F,
k= a0 [(1 —0.2X) — A.2.20
WPCH4,0

Las ecuaciones A.1.19 y A.1.20 permiten calcular la constante de velocidad y el TOF o

velocidad especifica expresada por sitios activos para los catalizadores.
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A.3 Determinaciéon de la constante de equilibrio (K., para la reaccion de

reformado seco de metano

Se conoce que:
AGL,,. = —RTInK,, A3.1
De donde se obtiene:

_AGgeac)

Koq = o5 A32

Donde AGY.,. es la energia de Gibbs, la cual hay que determinar para la reaccién del

RSM (Ecuacién A.2.12).
AG19eac = ZAG]? = ZH*AGRP _ZH*AGJQ,R
AGleqe = 2% AGP o + AGPy, — MGy, — AGR o, A33

De tablas termodindmicas se obtienen los valores necesarios para realizar los cédlculos

(Tabla A.3.1) [134].

Tabla A.3.1 Tabla de propiedades termodindmicas en condiciones estandar

Compuesto AG? (kJ mol'l) AH? (kJ mol'l)

CH4 -50.72 -74.81
CO, -394.359 -393.509
CO -137.168 -110.525

Fuente: Elaboracion propia

Sustituyendo en la ecuacién A.3.3, AGL.,. = 170.743 x103 J.mol ™!

Sustituyendo en la ecuacién B.2.2 y usando R = 8.3145 Jmol 'K,
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20.536 x103)

Keq = A A3.4

Donde la temperatura debe estar en unidades K para realizar los calculos. La ecuacion
A.3.4 se utiliza para determinar el valor de la constante de equilibrio en condiciones
estindar (K.q 295 = 1.222 x1073%,25°C 0 298K) y poder determinar los valores a
diferentes temperaturas, a partir de la ecuaciéon de Van't Hoft integrada y suponiendo
que AH}’ es independiente de la temperatura [135]:

Kegz  AHP [ 1 1
In— = —f(———) A3.5
Keqzos R \298 T

Para determinar la variacién de entalpia para la reacciéon del RSM se usa el mismo

procedimiento que para la energia de Gibbs.
AHP = 2 % AHP oo + AHP . — AHR oy — AHR oo A3.6

Considerando la informacion de la Tabla A.3.1, AH]? = 247.269 - 103 Jmol™t.
Despejando la constante de equilibrio a diferentes temperaturas,

AHY
),

Keqz =e eql

247269 x103/ 1 1

Keqz — e[ 83145 \297.15 Tz)] % 1.222 x10730

. [2.9739x1o4(3.354x10‘3 —%)]

Keqz = 1.222 x10730 « A3

Los ensayos cataliticos se realizaron en un rango de temperatura de 500 — 700 °C,
aumentando 50 °C para obtener 5 puntos y repetir el punto inicial (500 °C), para cada
punto fue determinada la constante de equilibrio (Ecuaciéon A.3.7), las cuales se

relacionan en la Tabla A.3.2
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Tabla A.3.2 Valores calculados de la constante de equilibro a diferentes temperaturas

Puntos T (°C) Keq

1 500  5,02E*
2 550 5,197
3 600  4,11E”
4 650  2,60E’
5 700 1,36

Fuente: Elaboracién propia

A.4 Procedimiento para derivar el modelo matematico a usar en los calculos en la

reaccion de metanacion o hidrogenacién de CO

Para derivar el modelo matematico usado en la reaccién de metanacién de CO se us6 el

modelo representado en la Figura A.4.1.

.C0 + x__ €O

2 H, 4+ 2"=—e— 2H"

3 CO* + H'—e— HCO"+ =
4 HCO* + H* - CH' + OH’
5. CH* + H* - CH;} + =
6. CH; + H* —> CH} + =
7. CH; + H* —> CH} + =
8. CHj - CH, + =
9. OH* + H*=—e— H,0" + =«
10. H,0" —e—  H,0 + =

11.0H* + CO0* - CO, + H* + =

Figura A.4.1 Mecanismo de disociacién del CO con hidrégeno

e
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Considerando la formacién del metano (paso 8 del mecanismo de reaccidn, representado

en la figura A.4.1) el paso cinéticamente relevante se tiene que:
rCH4 = k8 ' eCH4 A4l
Aplicando concepto de Estado Estacionario (EE) para los 7 y 8:

dfch,
dt

= k7'9CH4'9H_ ks'ecmzo
k7'eCH3 Oy = k8'9CH4

k7:0ch;On

Bon, =~ A42

Aplicando concepto de E.E para los pasos 7 y 6:

dOcn,

at =—k7-9CH3-GH+k6-GCH2-9H=0

k7 - eCH3 O = ke 6CH2 Oy
k
GCH3 = k—iGCHZ AA43

Aplicando concepto de E.E paralos 6 y 5:

dBcH,

at = —ke-GCH2-9H+k5-9CH-9H =0

k6'eCH2'eH= Ks - Ocy - Oy

Ks

= Ocn Ad4

eCH2 =

Aplicando concepto de E.E para los pasos 5 y 4:

dBcH,
dt

= — K5 O¢cy Oy + Ky Oyco- 0y =0

kS'eCH'eH= k4'9Hco'9H
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k
Ocu = k_:eHCO A45

Del paso 3 del mecanismo de reaccidn se obtiene:

OHCOo 0+«
K =
eqs3 0coOun
_ 6co'OH
Onco = Keq3 _— A4.6

0.

Del paso 2 del mecanismo de reaccion se obtiene:

Keqz = —h
eq2 — PHZ'G»%
Oy = K&, P -6, AAT

Del paso 1 del mecanismo de reaccion se obtiene:

_ Bco
Keqr = Pco 6.

eco = Keql ) Pco ' 6* A48

Sustituyendo las ecuaciones A.4.8 y A.4.7en A.4.6

1, 1,
_ Keq1'Pco 0+ 'Ky, P, 0,
eHCO - Keq3 9

Orco = Keqs  Keqr - K:e/zqz "Peo - 1;/22 - 0, A.49
Sustituyendo la ecuacion A.4.9 en A.4.5

k 1 1
Ocy = é *Kegs * Keqr " Kész * Peo " P, * 6. A4.10

Sustituyendo la ecuacién A.4.10 en A.4.4

_ ks ke Y Y%
6CH2 ~ ke ks : Keq3 : Keql ’ Keq2 “Peo PHZ - 6.
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k Y, ”
Oct, = 1" Keqs " Keqr " Kegz *Peo " P, * 0. A4.11

Sustituyendo la ecuacién A.4.11 en A.4.3

— k6 k4- 1/ 1
eCH3 = % ke ’ Keq3 ’ Keq1 ’ KeZqZ “Peo PHZZ * 0,

K 1 "
Och, = 3= Keqs " Keqs * Kegz * Poo - PA, - O, A4.12
Sustituyendo la ecuacion A.4.12 y A.4.7en A4.2

k 1 ! 1
k7'%'Keqs'Keqi'Kézqz'PCO'PI{IZZ 'e*'Kézqz'szz 0.
ecm = Ke

k
Och, = k_Z' Keq1 " Keqz * Keqs * Pco * Pu, - 02 A4.13

Sustituyendo la ecuacién A.4.13 en A.4.1
e, = Ko 2 Kogq - Kegs * Kegs * Peo * P, - 02
CH, — B8 ke eql eq2 eq3 'CO 1'H, *

rcu, = K Keqr *Kegz * Kegs = Peo " Py, - 67 A4.14
Realizando el balance de sitios y considerando que predominan los sitios ocupados por
CO

1: 9*+ eco

Sustituyendo la ecuacion A.4.8
1 = 9*+ Keql'Pco'e*

1=01+ Keql'PCO)'e*

1
(a+ Keql ‘Pco)

A4.15

*

Sustituyendo la ecuacion A.4.15 en la ecuacion A.4.14

2
1
=k, K - K - K *Prg " Py, -
fe, 4 Teql Teqz Teq3 TCO - TH, I(l + Keqr- Pco)l
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k4-'Keq1 'Keqz 'Keq3 ‘Pco 'PHZ

r =
CHy (1+ Keql'PCO)2
r _ kapp'PCO'PHz
CH, (1+ Kco'Pco)?
Donde:

Tcn,: Velocidad de formacion del metano, mol. g'l.s'1

kap: Constante cinética aparente, relacion de la constante de velocidad del paso
cinéticamente relevante (paso 8) y las constantes de equilibrio de los tres primeros
pasos, mol.g'l.s'l.kPa'2

Ko: Constante de equilibrio correspondiente a la formacién de HCO* (paso 3), kPa™

Pco /P, : Presion parcial de CO y Ha respectivamente, kPa

La constante cinética aparente y la constante de equilibrio se determinan con los datos

experimentales usando el Solver.
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ANEXO B

B.0 Resultados de las isotermas de adsorcion

Tabla B.0 Superficie especifica, volumen y radio medio de poro del soporte de alimina

pura y el catalizador Rh-yAl,O3 [88]

*SBET Incremento Vp Rp

Muestra
m’g’ % cm’ g’ nm
Al,O3 73 0 0.25 6.9
Rh-yAlL,O3 60 0 0.23 7.8

*Normalizada por unidad de masa de alimina
Fuente: Elaboracion propia

Tabla B.0.1 Superficie especifica, volumen y radio medio de poro de los soportes de

alimina modificados con ceria [88]

*SBET Incremento Vp Rp

Soporte
m’ g’1 % cm’ g'1 nm
25%Ce0, 78 7 0.17 4.6
50%CeO, 87 19 0.09 23
75%Ce0O, 95 30 0.12 3.0
100%CeO, 110 51 0.13 29

*Normalizada por unidad de masa de alimina
Fuente: Elaboracién propia
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Tabla B.0.2 Superficie especifica, volumen y radio medio de poro de los catalizadores

con soportes de alimina modificados con ceria [88]

*SBET Incremento Vp Rp

Catalizador
m’ g! % cm’ g’ nm
Rh-25%CeO, 64 8 0.13 4.3
Rh-50%CeO, 68 13 0.10 3.1
Rh-75%CeO, 70 17 0.09 3.1
Rh-100%CeO, 75 25 0.10 3.3

*Normalizada por unidad de masa de alimina
Fuente: Elaboracion propia

Tabla B.0.3 Superficie especifica, volumen y radio de medio de poro de los soportes de

alimina modificados con zirconia [106]

"SBET Incremento Vp Rp

Soporte
m* g’ % cm’ g’ nm
25%7Zr0O, 76 4 0.17 4.6
50%ZrO, 79 8 0.17 4.6
75%2xO, 83 14 0.18 4.6
100%ZrO, 86 18 0.18 4.7

*Normalizada por unidad de masa de alimina
Fuente: Elaboracién propia
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Tabla B.0.4 Superficie especifica, volumen y radio medio de poro de los catalizadores

con soportes de alimina modificados con zirconia [106]

*SBET Incremento Vp Rp

Catalizador
m’ g’ % cm’ g’ nm
Rh-25%71r0, 63 5 0.19 6.2
Rh-50%Z10, 62 3 0.19 6.5
Rh-75%710, 62 3 0.19 6.7
Rh-100%Z1r0O, 60 0 0.18 6.8

*Normalizada por unidad de masa de alimina
Fuente: Elaboracion propia

B.1 Ajuste correspondientes a los ensayos cinéticos de metanacion

Los ajustes corresponden a los resultados de la velocidad intrinseca en términos de TOF,
expresadas por sitios activos para todos los catalizadores usados en la reaccion de
metanacion (Figura 4.22 del Capitulo 4) y en las Figuras B.2 de este apéndice. Estos

ajuste responden a una ecuacion lineal del tipo: y = m * x.

Donde:
y.... Velocidad de formacion del metano (expresada en TOF), s
X,... Presion parcial de H,, kPa

m... Pendiente

Todos los resultados se muestran se obtuvieron al procesar los datos con Origing 8 y se
resumen en dos tablas, Tabla B.1.1 para los catalizadores con soportes puros (Rh-CeO,,

Rh-ZrO,, Rh-0%CeO, o Rh-0%ZrO, (Rh-Al,O3) y Tabla B.1.2 para los catalizadores
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con soportes modificado ya sea con cerio o zirconia para todos los valores de

temperatura y presion parcial de CO.

Tabla B.1.1 Resultados del ajuste de los datos cinéticos para los catalizadores con

soporte puro

Catalizador Ensayo R? Pendiente (m)

250 °C, 1% CO 0,99982 0,73951

250 °C, 3% CO 0,99927 0,46545

250 °C, 5% CO 0,99868 0,33968

230 °C, 1% CO 0,99191 0,37744

Rh-yAL,O3 230 °C, 3% CO 0,99543 0,17705
230 °C, 5% CO 0,99942 0,12514

200 °C, 1% CO 0,99685 0,04796

200 °C, 3% CO 0,99939 0,02659

200 °C, 5% CO 0,99971 0,01927

270 °C, 1% CO 0,98765 0,62749

270 °C, 3% CO 0,99755 0,42298

270 °C, 5% CO 0,99945 0,34106

250 °C, 1% CO 0,99275 0,21843

Rh-ZrO, 250 °C, 3% CO 0,99972 0,17974
250 °C, 5% CO 0,99972 0,14941

230 °C, 1% CO 0,99781 0,10219

230 °C, 3% CO 0,99965 0,07227

230 °C, 5% CO 0,99747 0,05800

250 °C, 1% CO 0,97145 0,61258

250 °C, 3% CO 0,98698 0,47690

250 °C, 5% CO 0,99318 0,44479

230 °C, 1% CO 0,97528 0,18895

Rh-CeO, 230 °C, 3% CO 0,98657 0,15183
230 °C, 5% CO 0,98342 0,12415

200 °C, 1% CO 0,97436 0,02788

200 °C, 3% CO 0,98608 0,02238

200 °C, 5% CO 0,99096 0,01989

Fuente: Elaboracién propia
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Tabla B.1.2 Resultados del ajuste de los datos cinéticos para los catalizadores con
soporte modificado con zirconia y ceria

Catalizador Ensayo R? Pendiente (m)
250 °C, 1% CO 0,99831 1,05284
250 °C, 3% CO 0,99442 0,70104
250 °C, 5% CO 0,99369 0,55878
230 °C, 1% CO 0,99957 0,48843
Rh-100%Zr0O, 230 °C, 3% CO 0,99825 0,27784
230 °C, 5% CO 0,99641 0,20292
200 °C, 1% CO 0,99976 0,06931
200 °C, 3% CO 0,99786 0,04009
200 °C, 5% CO 0,99681 0,02673
250 °C, 1% CO 0,98963 0,43133
250 °C, 3% CO 0,98004 0,41097
250 °C, 5% CO 0,98489 0,39347
230 °C, 1% CO 0,99488 0,40132
Rh-50%7r0O, 230 °C, 3% CO 0,99718 0,33562
230 °C, 5% CO 0,99642 0,30288
200 °C, 1% CO 0,99940 0,06895
200 °C, 3% CO 0,99701 0,06550
200 °C, 5% CO 0,99609 0,06347
250 °C, 1% CO 0,99894 0,26105
250 °C, 3% CO 0,99727 0,21133
250 °C, 5% CO 0,99582 0,19205
230 °C, 1% CO 0,99951 0,14257
Rh-100%CeO, 230 °C, 3% CO 0,99974 0,10678
230 °C, 5% CO 0,99458 0,09397
200 °C, 1% CO 0,99979 0,01988
200 °C, 3% CO 0,90476 0,01396
200 °C, 5% CO 0,90268 0,01271
250 °C, 1% CO 0,99391 0,53272
250 °C, 3% CO 0,99722 0,34123
250 °C, 5% CO 0,99944 0,27733
230 °C, 1% CO 0,99647 0,13921
Rh-50%CeO, 230 °C, 3% CO 0,99701 0,10022
230 °C, 5% CO 0,99818 0,08706
200 °C, 1% CO 0,99141 0,02172
200 °C, 3% CO 0,90353 0,01435
200 °C, 5% CO 0,90229 0,01229

Fuente: Elaboracion propia
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B.2 Resultados de los ensayos cataliticos de la metanacion de CO
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Tabla B.2.1 Resultados de los ensayos cinéticos. Efecto del tamafio medio de las

particulas. T = 250 y 280 °C, 1 y 3 kPa de CO y 10 kPa de H,, VE =4-10* mL h''g"!

T PC() Conversion CH4 SCH4/CO TOFCH4 TOFCO
Catalizador (°C) KkPa (%) (%) st st
Rh-yAl,03-3nm 42.16 1146  791E° | 0.069
250 | 1
Rh- yAL,O3-1nm 16.00 1.76 2.12E*  0.012
Rh-yALL,O3-3nm 13.72 9.67 6.06E° | 0.067
250 3
Rh- yAl,O3-1nm 8.67 1.26 1.90E* = 0.014
Rh-yAl,03-3nm 100 11.14  1.82E*  0.164
280 1
Rh- yALO;-1nm 19.55 2.66 3.95E*  0.015
Rh-yAl,03-3nm 3 31.28 1129 | 1.65E% | 0.146
280
Rh- yAL,Os-1nm 3 11.45 1.75 3.49E*  0.020

Fuente: Elaboracion propia
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ANEXO C

C.1 Calibracion de los controladores de flujo masicos Brooks serie S850E

Controlador

Controlador

Figura C.1.1 Calibraciéon de los controladores utilizados en los experimentos de

HZ
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©
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S 504
(@)
0 : :
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A He O CH,/He
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80
20
401
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0- : : 0- : : :
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O T T O T T
0 7 . 14 0 30 60

evaluacion catalitica. Fuente: Elaboracién propia
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C.2 Calibracién del TCD y FID

O’ 1 2 __ igjlfa;i?anua 3;);:6;3*)(
O’ 1 0 _- Fracci' n Intercept Valueo e E—r—r - —>|<
- 0,08 —_ Fracci' n Slope 0,0548 0,00107 % .-
§ 0,06— %
£ 0,04 e
0,02 - %% o CO
0,00 % élé% T T T T T T T
0,0 0,4 0,8 1,2 1,6 2,0
Equation y=a+b*x
0,06 - Adj. R-Squar  0,99976 /
q Fraccion Intercept e 0 Sandard El:r- _- E’ - —
§ 0’04 Fraccion Slope P 0,0067 3,94647E-5 ) ",_» ’
* 0,02
”,-~II“’ CH,
0 , 00 ++— — T T T T
0 2 4 6 8
Area

Figura C.2.1 Calibracion del CO y CH4 para mediciones en el TCD. Fuente: Elaboracion

propia
0’05 Equation y=a+ b*x
Adj. R-Square 0,98856 CH4
Value Standard Error
0704 7 Fraccion Intercept (o] - (]
Fraccion Slope 3,01349E-6 1,44834E-7
g 0,031 O
3
Q
o=
P~ 0,02+ O
0,01 4 O
0,00 + . . .
0 4000 8000 12000
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Figura C.2.2 Calibracién del CH,4 para mediciones en el FID. Fuente: Elaboracién propia
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ANEXO D

D.1 Fotografia del sistema de reaccion

4

Figura D.1 Instalacién experimental utilizada en los experimentos de evaluacion

catalitica de reformado seco de metano e hidrogenacién de CO. (1). Bombona de gases,

(2). Controladores masicos de flujo, (3). Horno y reactor de cuarzo, (4). Cromatégrafo

de gases. Fuente: Elaboracion propia
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D.2. Foto del equipo de infrarrojo de transformada de Fourier

'*...'.'.'//’””

)]

-

Figura D.2 Equipo de infrarrojo de transformada de Fourier. Fuente: Elaboracién propia

1. Celda DRIFTS para montaje de muestra en estudio y 8. Celda de trasmisién

2. Celda DRIFTS de referencia, contiene un espejo para realizar la muestra blanco

3. Entrada y salida de agua de refrigeracion, evita el sobrecalentamiento de las celdas
4. Entrada de Nitrégeno liquido

5. Hogar de las celdas

6. Recipiente con agua de enfriamiento

7. Salida de gases desde FTIR hacia equipo espectrometro de masa
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