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RESUMEN

La presente investigacion busca principalmente determinar el efecto de los catalizadores
soportados en una mordenita natural en la producciéon de hidrégeno, a partir de cuesco de
palma en un gasificador de lecho fijo a escala laboratorio. Para tal fin, inicialmente se estimoé
el potencial del cuesco de palma como materia prima en la produccion de hidrégeno,
mediante la caracterizacién fisico-quimica y mineralégica, y la simulacién del proceso de
gasificacion del cuesco en Aspen Plus®. Posteriormente, se realiz6 la sintesis y
caracterizacion de los catalizadores soportados en una zeolita tipo mordenita proveniente
de Ecuador. Se llevo a cabo la jerarquizacion de la zeolita mediante el lavado &cido con
HCI. Seguidamente, se realizo la incorporaron de los metales (Ni, Ca, K) en la mordenita
natural y modificada, aplicando la técnica de impregnacion hdmeda. Por ultimo, se
desarroll6 un andlisis mediante las técnicas XRF, XRD, SEM-EDX, Fisisorcién de N2, NHs-
TPD, FTIR-Py y TGA para determinar las propiedades quimicas, texturales, morfolégicas y
térmicas de los catalizadores.

También se estudio el efecto de los catalizadores soportados en la mordenita natural y el
agente gasificante en la cinética intrinseca de la gasificacién del cuesco de palma, a través
de analisis termogravimeétrico, evaluando tres modelos cinéticos: lineal, grano y volumétrico.
Finalmente, se evalu6 el efecto de los catalizadores, la temperatura y el agente gasificante
en el rendimiento del H, y la composicién del gas de sintesis, mediante un proceso de
gasificacién del char de cuesco de palma empleando un reactor de lecho fijo a escala
laboratorio. Dentro de los resultados mas relevantes se destaca que el cuesco de palma se
perfila como un promisorio combustible sélido para aplicacién en procesos termoquimicos,
en virtud de su alto contenido de carbono fijo y poder calorifico, y bajo contenido de
humedad. Asimismo, con base en el estimado actual de produccién de cuesco de palma en
Norte de Santander y las simulaciones realizadas se calcula que en el Departamento se
podrian obtener 51.6 t/mes de H.. De otra parte, en la sintesis de los catalizadores, el lavado
acido y la impregnacion de los metales en la mordenita generé cambios importantes en
diferentes propiedades del catalizador como acidez, cristalinidad, area superficial
especifica, entre otras.

El uso de catalizadores mejoré considerablemente la produccién de hidrégeno, el contenido
maximo de H en la gasificacién no catalizada fue de 33.6 %mol, siendo el valor mas bajo
comparado con los tratamientos que usaron catalizadores, el cual estuvo en el rango entre
40.1y 72.9 %mol. El catalizador T2-C5 impregnado con todos los metales present6 el mayor
contenido de H.. La temperatura més alta (900 °C) promovi6 la mayor formacion de H; en
el gas (72.9 %mol), y el uso de vapor de agua incrementod 2.3 veces el contenido de H en
el gas de sintesis, comparado con la gasificacion que utilizé CO..

PALABRAS CLAVE: Cuesco de palma; Gasificacion; Mordenita; Jerarquizacion;
Hidrégeno.
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INTRODUCCION

El uso de los combustibles fésiles trae consigo la emision de una gran cantidad de gases
de efecto invernadero (GEI) que son expulsados a la atmésfera sin ningun tratamiento
previo, lo cual afecta la capacidad calorifica del aire (producto de la concentracién de otros
gases diferentes al nitrégeno y oxigeno), y conlleva a un incremento de la temperatura
global. Las emisiones de CO; han aumentado en un 2.8% a nivel mundial en los Ultimos
cinco afos [1]. Se proyecta que para el 2030 dichas emisiones en Colombia alcancen las
332.7 millones de toneladas de CO: equivalentes si no se llevan a cabo acciones
remediales sistematicas y efectivas [2]. Asi mismo, el incremento de la poblacién y la
modernizacion hacen que el consumo energético aumente, trayendo consigo un mayor
volumen de emisiones de GEI, agotamiento de las reservas de los combustibles fésiles y
mas problemas medioambientales [3]. Por tanto, es fundamental la busqueda de estrategias
para superar los impactos econémicos y ambientales del uso de estos combustibles como
principal fuente de energia. Asi, el desarrollo de las fuentes primarias renovables de energia
y los vectores que de ellas se derivan son una alternativa idonea para diversificar la canasta
energética y mitigar la contaminacion ambiental.

Sumado a lo anterior, las energias renovables se proyectan segun la International Energy
Agency (IEA) como una de las principales fuentes de energia eléctrica en el afio 2050 con
un 31% de participacidén sobre la generacion eléctrica total, después del gas natural con un
39%. Caso contrario para el carbén y la energia nuclear que evidencian una reduccion del
11y 7%, respectivamente, con relacién a su participacion en la oferta energética actual [4],
[5]. Las tendencias energéticas mundiales muestran acciones para el desarrollo y uso de
las denominadas nuevas energias renovables (i.e. geotérmica, solar, eélica, mareomotriz e
hidraulica) en paises desarrollados, mientras que en gran parte de la poblacion rural de
paises en via de desarrollo y las zonas de escasos recursos de las ciudades, el recurso
proveniente de la biomasa es el Unico disponible para suplir las necesidades energéticas
basicas [4]. Es por ello, que estos paises enfocan sus esfuerzos en el desarrollo y
aprovechamiento de la biomasa como fuente de energia renovable, debido a su
disponibilidad y potencial energético.

La biomasa fue probablemente la primera fuente de energia explotada por los humanos,
sin embargo, actualmente menos del 11% de la demanda energética primaria es cubierta
por biomasa o combustibles derivados [5]. Esto ratifica la importancia de promover
proyectos o tecnologias que masifiquen la utilizacion de la biomasa como fuente de energia
limpia y renovable. La biomasa se obtiene a partir de diferentes recursos agricolas,
forestales, industriales, pecuarios, acuaticos y urbanos [6], [7]; y presenta algunas ventajas
como su capacidad de transformacion en combustibles sélidos, liquidos o gaseosos, bajas
emisiones toxicas durante su utilizacion, otorga valor agregado a residuos considerados
desechos y comparada con otros tipos de energia renovable su disponibilidad es continua
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y no esté condicionada a la variacion de condiciones climaticas como la energia solar o
eolica [8].

Dentro de la biomasa de residuos agricolas se ubica el cuesco de palma, el cual por su
disponibilidad, propiedades quimicas y energéticas se considera atractivo para la
produccién de hidrégeno mediante gasificacién [9]. Se caracteriza por tener un bajo
contenido de humedad y alto contenido de carbono fijo, lo cual redunda en un alto poder
calorifico, proyectandolo como una materia prima apropiada para la produccién de H; a
través de procesos termoquimicos [10], [11]. En la mayoria de plantas extractoras de aceite
de palma el uso del cuesco es similar, una parte es usado como combustible sélido en las
calderas, para la produccion de vapor requerido en el proceso o comercializado a otras
industrias, y el material restante es dispuesto en areas abiertas como acondicionadores de
vias, pero debido a su volumen, genera dificultades en su manejo, sin tener en cuenta el
impacto ambiental de los gases efecto invernadero que se pueden generar en su proceso
de degradacion [12]. En esta investigacion se busca principalmente presentar un escenario
para el aprovechamiento energético del cuesco de palma disponible en Norte de Santander,
puesto que en el Departamento no se han realizado estudios que permitan conocer el
potencial técnico del mismo como materia prima para la produccién de hidrégeno.

Existen diferentes procesos aplicados en la industria para el aprovechamiento de la
biomasa, tales como: agroquimicos, bioquimicos y termoquimicos [13]. Dentro de este
ultimo, se destaca la gasificaciéon, por su eficiencia de conversion de energia comparado
con los procesos termoquimicos alternos, pirélisis y combustion [14]. La gasificacion es un
proceso que ocurre en presencia limitada de oxigeno combinado con un material carbonoso
para producir un gas combustible compuesto principalmente por H, y CO, el cual se conoce
como gas de sintesis o “syngas” por sus siglas en inglés [15]. El proceso es desarrollado
en presencia de un agente gasificante (e.g. aire, vapor de agua, oxigeno), el cual depende
del tipo de gas que se desee obtener, se realiza a diferentes temperaturas que oscilan entre
400 a 1500 °C y a presiones atmosféricas o elevadas [16]. En muchos casos se utilizan
materiales fluidizables e inertes como arena, para aquella biomasa que tenga dificultades
en la fluidizacion [17].

De otra parte, el uso de catalizadores en la gasificacion ha tomado gran importancia, puesto
que, no solo mejora el rendimiento del producto deseado, sino que también hace que el
proceso sea econdmico mediante la reduccion de alquitranes y productos no deseados [18].
Los catalizadores utilizados en la gasificacion se clasifican en: minerales naturales, metales
alcalinos/alcalino-térreos y metales de transicién [19]. La dolomita y el olivino son dos de
los catalizadores minerales naturales mas utilizados en la gasificacion de biomasa. Aunque
el rendimiento del producto gaseoso se puede mejorar sustancialmente con estos
catalizadores, se requiere una etapa adicional de limpieza del gas ya que la calidad del
producto final es inadecuada para el uso directo en diferentes aplicaciones, como las celdas
de combustible [20]. La zeolita natural es un mineral del tipo aluminosilicato con una
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estructura particular que le infiere propiedades cataliticas en algunos procesos como el
cragueo catalitico de fluidos, también se usa comunmente en el mejoramiento de suelos,
control de olores y tratamiento de aguas residuales. No obstante, su uso en procesos
termoquimicos no ha sido tan extenso, se ha utilizado como material de soporte 0 como
catalizador directo en procesos de pirdlisis para la desoxigenacién del bioaceite [21], y el
aumento de la produccion de fenol [22], y en procesos de gasificacion en la adsorcion de
H.S [23], craqueo de alquitranes e incremento en el rendimiento del hidrégeno en el syngas
[24].

Los metales alcalinos, como potasio, sodio, litio y rubidio, se han utilizado también como
catalizadores en el procesamiento termoquimico de la biomasa, mejorando la velocidad de
reaccion de la gasificacion. Sin embargo, son susceptibles a la pérdida de actividad a altas
temperaturas debido a la aglomeracion de particulas [25], [26]. Alternativamente, los
catalizadores basados en metales de transicion, particularmente el niquel, son excelentes
para la gasificacion de la biomasa, debido a su eficacia en la eliminacion de alquitranes y
la capacidad de mejorar la calidad del gas producido [27].

Dentro del grupo de los minerales naturales, la zeolita se perfila como un material catalitico
preponderante para el incremento del rendimiento del Hz en el syngas y la eliminacion de
material indeseable durante la gasificacién, en funcién de los beneficios cataliticos que
posee como: alta difusion para moléculas pequefias en fase gaseosa [28], permite el
contacto del carbono con el agente gasificante actuando como un acido de Lewis [29],
puede ajustar su carga electronica facilitando la interaccion con otras especies [30],
promueve las reacciones de ruptura de anillos de hidrocarburos aromaticos [26], y presenta
alta capacidad de adsorcidn e intercambio iénico [30].

En la familia de las zeolitas se han identificado 206 tipos diferentes segun su estructura, de
los que mas de 40 son naturales; los restantes son sintéticos. Dentro de las zeolitas
naturales las mas comunes y abundantes son la heulandita-clinoptilolita, mordenita,
chabazita, phillipsita y analcima [31], [32]. Debido a sus caracteristicas estructurales,
estabilidad térmica, bajo precio y facilidad de regeneracién, la mordenita es una de las mas
empleadas en procesos termoquimicos, seguido por la clinoptilolita y en menor medida por
la chabazita [33]. Aunque la mordenita no posee un area superficial especifica alta, esta
puede ser mejorada con procesos de jerarquizacion [34], promoviendo su capacidad de
servir como soporte catalitico para la dispersion de la fase activa sobre el mismo [35].
Asimismo, presenta una alta cristalinidad que promueve su interaccion con metales en
diferentes estados de oxidacion [36]. Su naturaleza acida conlleva la ruptura de los enlaces
C-C y C-O a través de los sitios acidos logrando el craqueo de alquitranes [37]. Otro
parametro importante, es su estabilidad térmica y resistencia mecanica, que le permite
mantener su estructura a temperaturas de hasta 700 °C, contrario a lo que ocurre con la
phillipsita y la heulandita que pierden gran parte de su estructura en temperaturas por
debajo de los 500°C.

15



Estos catalizadores han permitido mejorar el rendimiento del hidrégeno en los procesos de
gasificacibn de biomasa, siendo el H, un vector energético considerado como una
alternativa potencial para abastecer la demanda energética y dar solucién a la problemética
presentada por la disminucion de las reservas de los combustibles fosiles, en virtud que
posee un alto poder calorifico 120 MJ/kg, comparado con otras fuentes fésiles como el
diesel y la gasolina [38], bajo nivel de contaminacion, ya que de su uso se obtiene solo agua
como subproducto y los combustibles derivados de la biomasa poseen concentraciones de
azufre insignificantes, producen menos cenizas y generan menos emisiones en
comparacion con los productos del petroleo [39]. En este contexto, esta investigacion
presenta un aporte a la produccion de hidrogeno a partir de cuesco de palma,
especialmente en Norte de Santander, puesto que hace una aproximacion en el estudio del
efecto de una nueva configuracion de catalizador (soporte: mordenita, fase activa: Ni,
promotores: Ca, K), la temperatura y el agente gasificante sobre el rendimiento en la
produccion de hidrogeno presente en el syngas, mediante gasificacion a nivel simulada en
Aspen Plus y experimental en un reactor de lecho fijo. Mediante la simulacién se analiza
técnicamente el aprovechamiento energético del cuesco de palma disponible en Norte de
Santander.
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OBJETIVOS Y METODOLOGIA GENERAL DE LA INVESTIGACION

OBJETIVO GENERAL

Evaluar el efecto de catalizadores soportados en mordenita dopados con Ni, Ca, K en la
produccién de syngas rico en hidrégeno a partir de la gasificacion de cuesco de palma a
escala laboratorio.

OBJETIVOS ESPECIFICOS

1. Analizar el potencial energético y catalitico del cuesco de palma disponible en Norte de
Santander mediante su caracterizacion fisicoquimica y composicion mineraldgica.

2. Examinar los cambios en las propiedades fisicas y quimicas asociadas a la composicién
de cada catalizador heterogéneo (mordenita + Ni + Ca/K).

3. Determinar los parametros cinéticos y operacionales del proceso de gasificacion
catalitica del cuesco de palma usando TGA-MS.

4. Evaluar el efecto de los catalizadores propuestos sobre el rendimiento del hidrégeno
presente en el syngas a partir de la gasificacién de cuesco de palma.

ESTRUCTURA Y METODOLOGIA GENERAL

Esta investigacion esta enmarcada en la posibilidad de producir hidrégeno a partir de la
gasificacion catalizada de cuesco de palma. Para dar contexto de la relevancia de esta
investigacion para nuestro pais, en particular para el departamento de Norte de Santander,
y a futuro potenciar alin mas la posibilidad de la implementacion de esta tecnologia para el
aprovechamiento energético de esta biomasa agroindustrial.

Inicialmente se realiza una revision del estado del arte de la tecnologia de gasificacion de
biomasa y la catdlisis heterogénea en procesos termoquimicos (Capitulo 1), posteriormente
se hace un andlisis simulado del potencial técnico de generaciéon de hidrégeno con
gasificacion del cuesco de palma disponible en Norte de Santander (Capitulo I1). Se estima
gue se podrian obtener 51.6 t/mes de H;, sugiriendo que es una materia prima promisoria
para usos energeéticos. Seguidamente se sintetizan y caracterizan los catalizadores a utilizar
en la gasificacién del cuesco de palma a nivel experimental (Capitulo 1), evaluando las
propiedades fisico-quimicas y estructurales de la mordenita natural y modificada,
impregnada con niquel, calcio y potasio. Luego se estudia en detalle el efecto de los
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catalizadores en la cinética de gasificacion del cuesco de palma (Capitulo 1V). Por altimo,
se analiza la produccién de H; a partir de cuesco de palma en un gasificador de lecho fijo a
escala laboratorio, teniendo en cuenta tres variables de operacion: tipo de catalizador,
agente gasificante y temperatura (Capitulo V). A continuacién se presenta el diagrama con
la metodologia general desarrollada en el trabajo de investigacién, interrelacionando cada
objetivo especifico con los diferentes capitulos de la tesis.

Objetivo Alcance Capitulo

A través de visitas técnicas se determina el uso y disponibilidad de la biomasa de
palma en Norte de Santander, especialmente el cuesco de palma. Mediante el

analisis préximo, ultimo y mineraldgico se definen las propiedades energéticas y los
minerales presentes que interactuan en las reacciones de gasificaciéon. En un proceso
simulado en Aspen Plus® se analiza el efecto de la temperatura y la relacién
vapor/biomasa en el proceso de gasificacion de cuesco de palma, estimando

tedricamente la produccion de H, a partir del cuesco disponible en Norte de
Santander.

Contempla la sintesis y caracterizacion de los catalizadores soportados en una zeolita
tipo mordenita. El proceso de sintesis comprende el tratamiento acido de la zeolita y

la impregnacién humeda del Ni, y la co-impregnacion humeda del Ca y K sobre la
zeolita natural y modificada. El proceso de sintesis busca obtener un catalizador con
propiedades que mejoren el rendimiento del H, obtenido a partir de cuesco de

palma mediante gasificacion. Para determinar dichas propiedades (quimicas,
texturales, morfoldgicas y térmicas) se aplican diferentes técnicas como XRF, XRD,
SEM-EDX, Fisisorcion de N,, NH;-TPD, FTIR-Py, TGA. |

Determina el efecto de los catalizadores soportados en la mordenita natural y el
agente gasificante en el modelamiento cinético de la gasificacion del cuesco de
palma. Se desarrolla el analisis TGA sin catalizadores y con catalizadores, aplicando
los modelos evaluados (lineal, grano y volumétrico) para determinar la cinética
intrinseca de la gasificacion. Se analizan los pardmetros cinéticos obtenidos de la
gasificacion del cuesco de palma con CO, y vapor sin catalizadores. Se evalua el
efecto de los catalizadores T1-C1, T1-C2 y T1-C5 en el modelamiento cinético de la
gasificacion del cuesco de palma con CO.,.

A nivel experimental se analiza el efecto de los catalizadores sintetizados en la

produccion de hidrogeno, a partir de la gasificacion del char de cuesco de palma en
un reactor de lecho fijo a escala laboratorio. Asi como la influencia de la
4 temperatura y el agente gasificante en el rendimiento del H, y la composicion del Vv

gas de sintesis. Se desarrolla a través de un proceso de pirdlisis del cuesco de palma

crudo y la gasificacion del biochar obtenido. Se llevan a cabo técnicas para la

caracterizacion fisico-quimica del biochar (analisis préximo y ultimo) y el gas

obtenido (IR, Conductividad térmica).
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CAPITULO I. GENERALIDADES SOBRE LA GASIFICACION CATALITICA DE
BIOMASA

1.1 GASIFICACION DE BIOMASA

El proceso de gasificacién fue desarrollado en Francia e Inglaterra en 1798, pero su
desarrollo tecnologico se dio 60 afios después, cuando fue posible iluminar gran parte de
Londres utilizando el gas producido a partir del carbon. El primer proceso de gasificacion
se realiz6 en Francia hace mas de 180 afios para producir combustibles a partir de
alimentos orgéanicos, dicho combustible fue utilizado para conducir el primer vehiculo
disefiado por J. W. Parker en Escocia en 1901 [40]. Posteriormente, durante la segunda
guerra mundial se construyeron mas de un millon de gasificadores a pequefia escala para
el procesamiento de biomasa y sus derivados, para produccion de vapor, energia eléctrica
y combustible para automotores [41].

La gasificacién consiste en la transformacion parcial o total de los componentes de un
combustible sélido en gas, lo cual es realizado bajo tratamientos térmicos o reacciones
quimicas, o una combinacion de las dos [42]. Es un método promisorio para producir syngas
0 gas de sintesis, dicho gas es el principal producto generado por la gasificacion de
biomasa, que consiste principalmente en Hy, CO, CO2, N2, pequefias particulas de char,
cenizas, alquitranes y aceites [43]. El H; y el CO representan aproximadamente el 50% de
la energia disponible en el syngas [44]. El gas de sintesis se puede utilizar como materia
prima eficiente para producir biodiesel, convertir en gas metano a través del método
Sabatier, sintesis de combustible via Fischer-Tropsch [45], o alimentar las celdas de
combustible de membranas de intercambio de protones (PEM) para producir energia
eléctrica [46].

1.1.1 Estructuray composicion de la biomasa

Se considera biomasa a cualquier materia organica que esté disponible de forma renovable
o recurrente, incluidos cultivos y arboles agricolas, madera y residuos de madera, plantas
(incluidas plantas acuaticas), hierbas, residuos, fibras y desechos animales, desechos
municipales y otros materiales de desecho [47]. Se caracteriza por tener relaciones O/C,
H/C altas, en comparacion con el carbén, lo cual se relaciona con un material de menor
poder calorifico y mayor contenido de material volatil [48]. Un tipo importante de biomasas
son las derivadas de residuos vegetales, comunmente denominadas biomasas
lignocelulésicas, en este tipo se incluyen los residuos agroindustriales como el cuesco de
palma, subproducto del proceso de extraccion de aceite de palma, material de interés en la
presente investigacion. La biomasa se compone principalmente de tres macromoléculas:
celulosa, hemicelulosa y lignina, ademas de extractivos y minerales [49]. En el cuesco de
palma, la celulosa corresponde aproximadamente al 14.64%, la hemicelulosa al 27.06% y
el restante 58.30%, corresponde a lignina [50], lo cual demuestra el potencial del cuesco de
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palma como materia prima en procesos termoquimicos, teniendo en cuenta el alto
porcentaje de lignina, componente importante en la etapa de gasificacion.

La celulosa es, generalmente, un polimero lineal cristalino, cuya unidad estructural es la
glucosa que se encuentra ligada por enlaces glucosidicos tipo B-D que forma cadenas de
hasta 10,000 unidades estructurales (grado de polimerizacion). La estructura cristalina
actlia como un escudo protector para la descomposicion térmica de cadenas internas de
celulosa, cuando estas son sometidas a calentamiento [51]. Los polimeros de celulosa
dentro de la biomasa se reorganizan para formar fibrillas, que dan a la celulosa una
estructura cristalina y sus propiedades Unicas de resistencia mecanica y estabilidad
quimica, que influyen a su vez en la forma y seleccion de tecnologia de aprovechamiento
de las mismas [52].

La hemicelulosa esta compuesta por estructuras poliméricas amorfas, mas cortas y
ramificadas y, en su mayoria, por azlcares de 5y 6 carbonos (xilosa, glucosa). Usualmente,
la hemicelulosa tiene un grado de polimerizacién entre 100-200 unidades, lo que significa
que cada cadena de la hemicelulosa tiene alrededor de 200 monémeros unidos. Ademas,
las cadenas de la hemicelulosa pueden ser ramificadas en lugar de ser cadenas lineales,
esto dificulta que se creen estructuras cristalinas [53], lo cual le confiere mayores
posibilidades de ataque enzimatico o transformacion termoquimica.

La lignina es una macromolécula compleja no cristalina, compuesta por una variedad de
constituyentes aromaticos como alcoholes sinapilico, cumarilico y coniferilico, unidos por
enlaces tipo B-éter [54]. La lignina y la hemicelulosa actian como agentes ligantes de la
celulosa, haciendo que las fibras de celulosa, permanezcan unidas. La estructura de la
lignina no ha podido ser consolidada, debido a la complejidad del proceso de aislamiento
de la misma, dicha estructura se puede asociar a la de un carbén de bajo rango (lignitos).
La dificultad radica en sus multiples unidades estructurales, las cuales no suelen repetirse
de forma periddica. Ademas, la compaosicién y estructura de la lignina varian dependiendo
de su origen y el método de extraccién o aislamiento utilizado [55].

El contenido de material mineral varia segun el tipo de biomasa, cominmente esta
compuesto de minerales de origen metalico como Na, K, Ca, Mg, Mn, Co, Zn, Cu, Si,
formando 6xidos o sales como cloruros, carbonatos, fosfatos y sulfatos [56]. Estos
minerales juegan un papel fundamental en los tratamientos térmicos de las biomasas al
actuar como catalizadores de algunas reacciones, como la deshidratacion de la biomasa
para favorecer la produccién de char y el craqueo catalitico de los volatiles pesados
generados durante la etapa de desvolatilizacién [57]. De acuerdo con lo expuesto
anteriormente, las biomasas contienen compuestos organicos complejos, material mineral
y humedad. Por lo tanto, se hace necesario su andlisis estructural y fisico-quimico. Dentro
de estos andlisis se encuentra el andlisis proximo, Ultimo y mineralégico, los cuales son
importantes para estimar la capacidad energética de las biomasas, determinar rendimientos
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de los procesos, realizar los balances de masa y energia, y determinar el contenido de
material inorganico inherente en la biomasa [15].

1.1.2 Mecanismo de reaccién y variables de operacion

La quimica de la gasificacion de la biomasa es bastante compleja, en términos generales,
el proceso de gasificacion consta de cuatro etapas: secado, pirdlisis, oxidacion y reduccion
[58]. Las caracteristicas fisicoquimicas de la biomasa y del char obtenido en el proceso de
pirdlisis, el tipo de reactor y sus condiciones de operacion, el agente gasificante y su
concentracion en la atmosfera reactiva influyen en la composicién quimica del gas
producido durante la gasificacion [59]. El gas obtenido se compone principalmente de Ha,
CO;, CO, CHs, algunas trazas de hidrocarburos pesados como CyHs y CoHg, agua y
pequefas particulas de contaminantes como carbonizado, cenizas y alquitranes [60].

En el proceso de gasificacion intervienen una serie de reacciones quimicas, divididas en
heterogéneas y homogéneas (Tabla 1.1). Las reacciones heterogéneas (solido-gas)
ocurren entre los productos de la pir6lisis (volatiles y carbonizado) y el agente gasificante,
y las reacciones homogéneas se llevan a cabo entre los productos de las reacciones
primarias con el agente gasificante en fase gaseosa [61]. Dichas reacciones inician a
temperaturas mayores a 500 °C, sin embargo, la velocidad de reaccion es lenta y el proceso
requiere mucho tiempo para desarrollarse a estos niveles de temperatura [8]. Las
reacciones heterogéneas son consideradas las mas importantes y se conocen como
reacciones primarias, se caracterizan por limitar la velocidad del proceso de gasificacion al
ser mas lentas que las reacciones homogéneas [62].

Tabla 1.1 Principales reacciones del proceso de gasificacion [63], [64]

Tipo Nombre Reaccion Entalpia (kJ/mol)
Heterogénea Oxidacién parcial C + 0,50, > CO -110.6
C+ 0, - C0, -393.6
Hidrogasificacion C +2H, & CH, -74.8
Char — vapor (primaria) C+ H,0 < CO+H, 131.3
Char — vapor (secundaria) C + 2H,0 < CO, + 2H, 90.2
Boudouard C+C0, < 2C0 172
Homogénea Water-gas shift (WGS) CO + H,0 & CO, + H, -41.2
Oxidacién parcial CO + 0.50, - CO, -284
CH, + 20, & CO, + 2H,0 -803
Metanacion 2C0 + 2H, -» CH, + CO, -247
€O, + 4H, > CH, + 2H,0 -165
Reformado de metano CH, + H,0 < CO + 3H, 206
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Cuando se tiene oxigeno o aire como agente gasificante ocurren las reacciones de
oxidacién, que son de caracter exotérmico y suministran la energia requerida, haciendo el
proceso autotérmico. Las reacciones de gasificacion del C con CO; e H; son lentas y
requieren condiciones especiales de temperatura y presion. Las reacciones char-vapor y
water-gas shift son las principales reacciones heterogéneas y homogéneas de gasificacion,
respectivamente, cuando el agente gasificante es vapor de agua [65]. Lo cual cambia si el
oxigeno es el medio gasificante, la reaccion dominante es la reaccion Boudouard [62].

De otra parte, la velocidad de gasificacion del carbonizado depende de la reactividad “R”
tanto del carbonizado como del agente de reaccién; usualmente: Rc+o2 >> Rc+h20 > Rc+co2
>> Rc+H2 [66]. Algunos gases como el Hz y CO tienen efectos inhibitorios en la velocidad de
gasificacion de las reacciones char-vapor y Boudouard, respectivamente, por lo tanto, es
necesario extraerlos del lugar de reaccion [67]. Por ejemplo, Barrio et al. [67] encontraron
que la velocidad de reaccion char-vapor se puede reducir 15 veces por la presencia de un
30% de H: en la atmosfera reactiva. Existen diversas caracteristicas en el carbonizado que
influyen en la reaccion, tales como: condiciones de pirdlisis, pretratamiento y conversion
previa, estructura superficial, centros activos disponibles para la reaccion, tamafo de
particula, contenido de minerales y su efecto catalitico [60].

Existen diferentes variables de operacion que afectan el proceso de gasificacion y por ende
la composicién final del gas de sintesis. Dentro de los pardmetros de funcionamiento mas
relevantes se encuentran la temperatura, la presion y el agente gasificante [68]. Respecto
a la temperatura, afecta los rendimientos de los productos y por ende la eficiencia del
proceso, asi como la calidad del gas, todo debido al comportamiento termodindmico de las
reacciones y al equilibrio entre las reacciones endotérmicas y exotérmicas [69]. Se ha
encontrado que la concentracion de H, aumenta con la temperatura y el contenido de CH4
y CO; tienen tendencia opuesta [70]. En cuanto al CO, este también aumenta con la
temperatura cuando se utiliza vapor de agua, ya que a temperaturas mas altas el carbono
tiende a reaccionar con vapor y CO; para producir mayores cantidades de CO [71].

En la actualidad los procesos de gasificaciébn se operan a presiones que van desde la
atmosférica hasta alrededor de los 180 bar, la presion se selecciona generalmente de
acuerdo con los requisitos del proceso o equipo; con el aumento de la presion la reaccion
de metanacion se favorece, haciendo que la cantidad de alquitrdn disminuya y la fraccion
de hidrocarburo aromatico aumente [72]. De igual forma, la presion tiene un efecto en los
rendimientos gaseosos del proceso de gasificacion, lo cual puede explicarse por su
influencia en reacciones en fase gaseosa, como aceleracion de la cinética de
desplazamiento agua-gas y cambio en las reacciones de los hidrocarburos pesados que se
desprenden de la estructura carbonosa y el contenido volatil [73]. Un aumento de la presion
da mayor tiempo de residencia a los gases dentro de las particulas, lo que hace que los
alquitranes se craqueen y favorece, por lo tanto, las reacciones sdlido-gas [57]. La
produccion de H; disminuye con la alta presion, ya que el equilibrio quimico de las
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reacciones de produccién de hidrégeno (reaccién water-gas shift, la reaccion de reformado
de vapor y la reaccion de metano) se desplazan hacia los reactivos, lo mismo sucede con
el CO que prefiere altas temperaturas y bajas presiones [74].

Otro pardmetro importante, es el agente gasificante, el cual es un gas que reacciona con el
carbono soélido y los hidrocarburos mas pesados para convertirlos en gases de bajo peso
molecular como el CO y el H; [75]. Los agentes gasificantes tipicos incluyen aire, vapor de
agua, CO,, Oz y mezclas de estos, la seleccion depende de la calidad del gas de sintesis
esperada [70]. El uso de aire es bastante comun en escalas demostrativas e industriales en
virtud de su bajo costo. Ademas, permite un proceso exotérmico y por tanto la posibilidad
de ser autotérmico, pero diluye el gas de sintesis en N cuya fraccioén en este es alrededor
del 50% y con esto se disminuye el poder calorifico [51], lo que genera un syngas con un
poder calorifico bajo de acuerdo a la clasificacién por su contenido energético (4—6 MJ/Nm?)
[76]. De otra parte, el uso del O, permite obtener un gas con un mayor poder calorifico (10
a 15 MJ/Nm?®) y se alcanzan temperaturas en el proceso entre 1,000 y 1,400 °C. Sin
embargo, el suministro de oxigeno puede traer un problema simultdneo de costo y
seguridad [77]. Cuando se emplea vapor de agua también se obtiene un gas de sintesis
con menos contenido de N2, con aumento de Hz y un gas con poder calorifico aceptable
(entre 9 y 13 MJ/Nm?), en comparacién con los gases combustibles tradicionales. No
obstante, la gasificacién con vapor es un proceso considerablemente mas dificil de escalar,
puesto que con vapor ocurren reacciones endotérmicas que no permiten que el sistema sea
totalmente autotérmico (autosuministro de energia con las reacciones exotérmicas), y por
lo tanto es necesario un aporte energético externo en los reactores a gran escala [78].
Finalmente, el uso de CO; en la gasificacion es prometedor por ser uno de los productos
del proceso y porque disminuye la formacién de alquitran en presencia de catalizadores,
asi como aumenta el contenido de H, y CO en el syngas comparado con la gasificacion con
aire. Se recomienda que su uso, se haga de forma integrada, es decir, que provenga de un
proceso previo como la combustién [79].

1.1.3 Modelos cinéticos

La cinética de gasificacién de un material sélido es fundamental para el disefio, escalado y
operacién de procesos de conversion de biomasa a nivel industrial [80]. En la literatura
existe un amplio numero de modelos que permiten obtener los pardmetros cinéticos
(energia de activacion y factor preexponencial), Utiles para fines de disefio y desarrollo de
procesos, asi como para proporcionar la simulacién detallada de procesos termoquimicos
[81]. La energia de activacion (E), considerada como el umbral de energia que se debe
superar para que las moléculas puedan acercarse lo suficiente para reaccionar y formar un
producto; y el factor preexponencial o de frecuencia (A), que mide la frecuencia en la que
todas las colisiones moleculares ocurren independientemente de su nivel de energia [82].
Con los parametros cinéticos anteriores se calcula la constante de velocidad (k(T)), que
representa la frecuencia de las colisiones exitosas entre las moléculas [83].
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La eleccion de un buen modelo cinético se basa en su capacidad para ajustarse con los
datos experimentales y explicar el comportamiento de la biomasa bajo ciertas condiciones
de operacion [84]. En general, hay cuatro modelos que se emplean comunmente en la
descripcién de la cinética de una reaccién de gas-sélido, modelo lineal (ML) [84], modelo
de grano o de nudcleo sin reaccionar (MG) [85], modelo volumétrico (MV) [86] y modelo de
poro aleatorio (RPM, por sus siglas en inglés) [87]. La descripcion de cada uno de estos
modelos se explica en detalle en la seccién 4.1.3. Una vez definidos los mecanismos de
reaccién y las variables de operacion mas relevantes en el proceso de gasificacion, se
procede a identificar las tecnologias existentes para el aprovechamiento energético de la
biomasa.

1.1.4 Tecnologias de gasificaciéon

Los gasificadores se clasifican principalmente de acuerdo con el tipo de contacto gas-sélido
y agente gasificante. Se clasifican en tres tipos principales: lecho fijjo o movil, lecho
fluidizado y flujo arrastrado [48][68].

Gasificacion en lecho fijo o mavil. En estos gasificadores el agente gasificante fluye de
forma que entra en contacto con el material combustible a gasificar en un lecho de particulas
sé6lidas. Dependiendo de la direccién del flujo a través del lecho, estos reactores se pueden
clasificar en Updraft y Downdraft. En los gasificadores tipo Updraft, el agente gasificante
fluye hacia arriba desde la parte baja y circula en contracorriente, el gas producido sale por
la parte superior a temperaturas relativamente bajas, debido a que el calor sensible es
utilizado para precalentar y secar el combustible, genera un alto contenido de alquitranes,
lo que dificulta la utilizacion del gas producido en motores de combustion interna [88]. De
otra parte, en los gasificadores Downdraft, el agente gasificante ingresa por la parte media
y el gas producido se recepciona por la parte baja, lo cual aumenta el contenido de cenizas
y humedad en el producto final [89].

Gasificacion en lecho fluidizado. En este tipo de reactores el material combustible es
gasificado en un lecho que permite la suspensién de las particulas debido al flujo del agente
gasificante (e.g. vapor, aire, oxigeno); este sistema promueve una buena mezcla entre el
material carbonizado y el agente de reaccién, logrando el desarrollo de elevadas
velocidades de reaccidn que incentivan la formacion de la fase volatil; ademas, se logra
uniformidad en los perfiles de temperatura y concentracion a lo largo del cuerpo del reactor
[88]. Una de las principales ventajas de este tipo de reactores es el buen contacto solido-
gas, la alta capacidad de procesamiento y el buen control de las condiciones de operacion,
reflejadas en el bajo contenido de alquitranes en el gas de sintesis producido. Como
principal desventaja se presenta un escape de material solido en la corriente gaseosa que
debe ser separado en un ciclon y recirculado al lecho [89]. Estos equipos se clasifican en
dos tipos: burbujeante y circulante. Los gasificadores de lecho fluidizado burbujeante fueron
desarrollados por Fritz Winkler en 1921 y son los mas utilizados para la gasificacion de
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biomasa. El tamafio de la particula alimentada debe ser menor a 10 mm, el material de
lecho es fluidizado con vapor, aire, oxigeno, o la mezcla de ellos. La ceniza generada por
el combustible o los materiales inorganicos asociados con ella se drena facilmente desde
el fondo del reactor. La temperatura del lecho se mantiene normalmente por debajo de 980
°C para el carbén y por debajo de 900 °C para la biomasa, para evitar la fusién de cenizas
y la consiguiente aglomeracion [90]. Respecto a los gasificadores de lecho fluidizado
circulante tienen un atractivo especial para la gasificacion de biomasa debido al largo
tiempo de residencia del gas en el reactor, adecuado especialmente para combustibles con
alto contenido de materiales volatiles. Los lechos fluidizados circulantes y burbujeantes son
significativamente diferentes en su forma hidrodinamica, es decir, la velocidad de
fluidizacion en un lecho circulante es mucho mas alta (3.5 — 5.5 m/s) que en un lecho
burbujeante (0.5 — 1.0 m/s). Ademas, hay una alta migracion de sélidos fuera de la tuberia
ascendente del lecho circulante, los cuales se capturan y se devuelven a la base del reactor.
Dependiendo del combustible y la aplicacién, el reactor funciona a una temperatura entre
800y 1,000 °C [88].

Gasificacion en lecho arrastrado. Los gasificadores de flujo de arrastre son ampliamente
utilizados en la gasificacion a gran escala de carbén, coque de petréleo y residuos de
refineria. Es ideal para la mayoria de los tipos de carbon, excepto el carbén de bajo rango,
que, como el lignito y la biomasa, no es atractivo debido a su gran contenido de humedad.
El carbdn con alto contenido de cenizas también es menos adecuado porque la eficiencia
de produccién de gas disminuye al aumentar el contenido de cenizas [19]. La gasificacion
por flujo arrastrado no es comun para la biomasa por el corto tiempo de residencia del
material en el reactor, el tamafio de particula debe ser muy fino (80-100 um) y el contenido
de cenizas afecta la eficiencia del proceso. La temperatura de gasificacion generalmente
supera los 1,000 °C, lo cual permite la produccién de un gas casi libre de alquitran y con un
contenido de metano muy bajo [91].

1.2 CATALISIS Y CATALIZADORES EN GASIFICACION

La catalisis es la clave de las transformaciones quimicas, la mayoria de las sintesis
industriales y casi todas las reacciones biol6gicas requieren catalizadores. Ademas, la
catdlisis es una tecnologia importante en la proteccién del medio ambiente, para la
prevencion de emisiones, por ejemplo, el convertidor catalitico para automoviles. Las
reacciones cataliticas se han utilizado desde la antigiiedad, aunque en ese momento no se
reconoce el principio de la catdlisis. Por ejemplo, la fermentacion del azlicar en etanol y la
conversion de etanol en &cido acético son catalizadas por enzimas (biocatalizadores). Sin
embargo, el desarrollo cientifico sisteméatico de la catalisis comenzd hace aproximadamente
200 afios, y su importancia ha crecido continuamente [92]. El término "catalisis" fue
introducido en 1836 por Berzelius para explicar varias reacciones de descomposicion y
transformacioén, supuso que los catalizadores poseen poderes especiales que pueden influir
en la afinidad de las sustancias quimicas. Una definicion que sigue siendo vélida en la
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actualidad se debe a Ostwald en 1895: "un catalizador acelera una reaccion quimica sin
afectar la posicién del equilibrio”. Ostwald reconocié la catalisis como un fenémeno
omnipresente que debia explicarse en términos de las leyes de la fisica quimica.

Aungue anteriormente se suponia que el catalizador permanecia inalterado en el curso de
la reaccion, ahora se sabe que el catalizador esta implicado en la unién quimica con los
reactivos durante el proceso catalitico. Por lo tanto, la catalisis es un proceso ciclico: los
reactivos estan ligados a una forma del catalizador, y los productos se liberan de otro,
regenerando el estado inicial. Ademas de acelerar las reacciones, los catalizadores influyen
en la selectividad de las reacciones quimicas [93]. Los catalizadores pueden ser gases,
liquidos o sdlidos. La mayoria de los catalizadores industriales son liquidos o sélidos, por
lo que estos Ultimos reaccionan solo a través de su superficie. La importancia de la catalisis
en la industria quimica se demuestra por el hecho de que el 75% de todos los productos
quimicos se producen con la ayuda de catalizadores; en los procesos recientemente
desarrollados, la cifra es superior al 90% [93]. Numerosos productos intermedios organicos,
necesarios para la produccion de plasticos, fibras sintéticas, productos farmacéuticos,
colorantes, resinas y pigmentos, solo pueden producirse por procesos cataliticos [94].

1.2.1 Tiposy propiedades de los catalizadores

Los numerosos catalizadores conocidos en la actualidad se pueden clasificar segun
diversos criterios: estructura, composicion, area de aplicacion o estado de agregaciéon. A
continuacion, se clasifican los catalizadores de acuerdo con el estado de agregacion en el
gue actian. Hay dos grandes grupos: catalizadores heterogéneos y catalizadores
homogéneos. También existen formas intermedias, como catalizadores homogéneos
unidos a soélidos (catalizadores soportados), también conocidos como catalizadores
inmovilizados [95].

En los catalizadores soportados, la sustancia cataliticamente activa se aplica a un material
de soporte que tiene una gran area superficial y generalmente es poroso. Los catalizadores
mas importantes en la industria petrolera son los catalizadores heterogéneos, se estima
gue la participacion en el mercado de los catalizadores homogéneos es aproximadamente
entre 10-15% [93].

Catalizadores homogéneos. Son generalmente compuestos quimicos bien definidos o
complejos coordinados, que, junto con los reactivos, se dispersan molecularmente en el
medio de reaccion. La catdlisis homogénea se da cuando los procesos cataliticos tienen
lugar en una fase gaseosa o liquida uniforme. Algunos catalizadores homogéneos incluyen
acidos minerales y compuestos de metales de transicion (e. g. complejos de rodiocarbonilo
en la oxo sintesis) [93].
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Catalizadores heterogéneos. Se refiere a los catalizadores que actlan en una fase
diferente que los reactivos. La mayoria de estos catalizadores son sélidos que acttan sobre
sustratos en una mezcla de reaccion liquida o gaseosa. De acuerdo con el proceso de
adsorcion existen diversos mecanismos para describir las reacciones en la superficie del
catalizador. El area superficial total del solido tiene un efecto importante en la velocidad de
reaccion. Algunos ejemplos de catalizadores heterogéneos son redes de Pt/Rh para la
oxidacién de amoniaco a gases nitrosos, catalizadores soportados como Ni en diatomita
para el endurecimiento de grasa y aluminosilicatos amorfos o cristalinos para craquear
fracciones de petréleo [94].

Biocatalizadores (enzimas). Las enzimas son moléculas de proteinas de tamafio coloidal
(e. g. aminoécidos). Algunos de ellos actian en forma disuelta en las células, mientras que
otros estdn quimicamente unidos a las membranas celulares o en las superficies. Las
enzimas se pueden clasificar en algun lugar entre catalizadores homogéneos moleculares
y catalizadores heterogéneos macroscopicos. Las enzimas son la fuerza impulsora de las
reacciones biologicas, exhiben actividades y selectividades notables. Por ejemplo, la
enzima catalasa descompone el peréxido de hidrogeno 109 veces mas rapido que los
catalizadores inorganicos [95]. Las enzimas son moléculas organicas que casi siempre
tienen un metal como centro activo. A menudo, la Unica diferencia con los catalizadores
homogéneos industriales es que el centro metalico esta ligado por una o mas proteinas,
dando como resultado una masa molecular relativamente alta [93].

La idoneidad de un catalizador para un proceso industrial depende principalmente de las
siguientes tres propiedades: actividad, selectividad y estabilidad (comportamiento de
desactivacion). Es dificil determinar cudl de estas funciones es la mas importante, debido a
que, las demandas hechas sobre el catalizador son diferentes para cada proceso. Sin
embargo, en la actualidad el uso eficiente de materias primas y energia es de gran
importancia, y es preferible optimizar los procesos existentes que desarrollar otros nuevos
[96].

Actividad. La actividad catalitica se refiere a la velocidad con la cual se induce a la reaccion
a seguir hacia el equilibrio quimico y puede definirse como la propiedad de aumentar la
velocidad de la reaccién con respecto a la manifestada sin catalizador, en las mismas
condiciones de temperatura, presion, concentracion, etc. La actividad puede incrementarse
usualmente elevando la temperatura, aunque de esta manera se puede acortar la vida del
catalizador o incrementar reacciones indeseables [97].

Selectividad. La selectividad de una reaccion es la fraccion del material de partida que se
convierte en el producto deseado. Varia usualmente con la presion, temperatura,
composicion de los reactantes, extension de la conversion y naturaleza del catalizador, y
por lo cual se debe hablar de la selectividad de una reaccion catalizada bajo condiciones
especificas. Se expresa por la relacion entre la cantidad de producto deseado y la cantidad
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de materia prima reaccionada de una reaccién asociada, y por lo tanto, proporciona
informacién sobre el curso de la reaccién. Ademas de la reaccion deseada, también pueden
ocurrir reacciones paralelas y secuenciales.

Estabilidad. Es la capacidad de un catalizador de mantener sus propiedades, en especial
la actividad y la selectividad durante un tiempo de uso suficiente para aplicarlo
industrialmente. En general, el catalizador pierde eficacia con el tiempo debido a cambios
fisicos o quimicos ocurridos durante la reaccién. La estabilidad puede expresarse también
como el tiempo de vida util del catalizador. Los catalizadores que pierden actividad durante
un proceso, a menudo se pueden regenerar antes de que finalmente tengan que ser
reemplazados. La duracion total del catalizador es de crucial importancia para la economia
de un proceso [97].

1.2.2 Mecanismos de reaccién y desactivacion del catalizador

El proceso global de una reaccién de catdlisis heterogénea en un material sélido procede a
través de una serie de etapas representadas en la Figura 1.1 (i) Transferencia de masa
(difusion) del o los reactivos del seno del fluido hacia la superficie externa de la particula de
catalizador, (ii) Difusion de los reactivos desde la boca del poro a la vecindad de la superficie
catalitica, (iii) Adsorcién de los reactivos sobre la superficie del catalizador, (iv) Reaccién
sobre la superficie catalitica, (v) Desorcion de los productos de la superficie, (vi) Difusién
de los productos desde el interior de los poros hacia la superficie externa y (vii)
Transferencia de masa de los productos de la superficie externa de la particula hacia el
seno del fluido.

(B

Difusién externa Citalizasi

Difusién interna

pcsori Ry
sorcion 4

Reaccion Q—.G

Desorcion
Superficie catalizador

Figura 1.1 Etapas de una reaccion catalitica heterogénea en un material poroso [37]
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La velocidad total de reaccidén se aproxima a la etapa mas lenta en el mecanismo. Cuando
los pasos de difusion (1, 2, 6 y 7) son muy rapidos, en comparacion con los pasos de
reaccién (3, 4 y 5), las concentraciones en la vecindad inmediata de los sitios activos no se
diferencian de aquellas del seno del fluido. En este caso, los pasos de transporte o difusiéon
no afectan la velocidad total de la reaccién, pueden ser despreciados y se suele enfocar
solo en las etapas de adsorcion, reaccion superficial y desorcion para determinar la
velocidad total de la reaccién [37].

El tipo de adsorcion que afecta a la velocidad de reaccion quimica es la quimisorcion. Los
sitios activos son puntos sobre la superficie catalitica que pueden formar enlaces quimicos
fuertes con un atomo o molécula adsorbida [97]. La adsorcién quimica o quimisorcion fue
propuesta por Langmuir en 1916, en este caso las moléculas de gas se mantienen unidas
a la superficie formando un enlace quimico fuerte. Este hecho define las caracteristicas
propias de la quimisorcion: (i) Una interaccion mas fuerte que la fisisorcion; (ii) Las entalpias
de quimisorcion son mucho mayores que las de fisisorcion; (iii) La quimisorcion es
especifica, por ejemplo el N, es quimisorbido a temperatura ambiente sobre Fe, W, Cay Ti,
pero no sobre Ni, Zn, Ag, Cu o Pb; (iv) Dado que se involucra la formacion de un enlace
entre adsorbato y el adsorbente, el proceso se detiene tras la formacién de una monocapa
sobre la superficie; y (v) En general, la quimisorcion implica la rotura y formacién de enlaces,
por lo que la molécula quimisorbida no mantiene la misma estructura electrénica (enlaces)
que en fase gaseosa [93].

Después de que un reactivo se adsorbe sobre la superficie, se promueve la reaccién sobre
la superficie del catalizador. Existen dos mecanismos ampliamente utilizados que describen
dicha reaccion [93]:

Mecanismo de Langmuir — Hinshelwood. Este mecanismo se basa en el supuesto que
ambas moléculas de reaccion A y B, se adsorben sin disociacion en diferentes sitios libres
en la superficie del catalizador. Luego las moléculas quimisorbidas cercanas reaccionan
para obtener el producto C, adsorbido en la superficie. Finalmente, el producto C es
desorbido (Figura 1.2). La secuencia de la reaccioén es asi:

AG\_—\A*yBG\_—\B*

A"+B*=C"
* moléculas adsorbidas C* = Cg
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Figura 1.2 Mecanismo de Langmuir-Hinshelwood [93]

La velocidad de la reaccién entre las dos moléculas adsorbidas para obtener el producto C,
se representa mediante la Ec. 1-1.

dpc kK paKppp
Teff = E = kgAGB = (1 n KApA n KBpB)Z Ec. 1-1

Donde 7. es la velocidad de reaccion efectiva; p,, pg, pc €s la presion parcial del gas de
cada molécula; 84, 65 es el grado de cobertura del material de inicio; K4, Kz es la constante
de equilibrio de adsorcién del gas y k es la constante de velocidad de reaccion. El
mecanismo de Langmuir-Hinshelwood ha sido aplicado para muchas reacciones, incluidas
algunas realizadas a escala industrial, por ejemplo: oxidacién de CO en catalizadores de
Pt, sintesis de metanol en catalizadores de ZnO, hidrogenacion de etileno en catalizadores
de Cu, reducciéon de N,O con H; en catalizadores de Pt u Au y oxidacién de etileno a
acetaldehido en catalizadores de Pd [93].

Mecanismo de Eley-Rideal. En este mecanismo, solo una de las moléculas de reaccion
gaseosa (e.g. A) es quimisorbida. La molécula A reacciona en su fase activa con el material
de inicio B en fase gaseosa, para obtener el producto quimisorbido C. En la etapa final, el
producto es desorbido de la superficie del catalizador. La secuencia de reaccion es asi:

Ag = A*

A" +Bg=C"
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En este caso, solo el grado de cobertura del gas A es decisivo para la cinética de la reaccion,
y sobre la base de la isoterma de Langmuir, la velocidad de la reaccion se puede calcular
mediante la Ec. 1-2.

Kapa

- P Ec. 1-2
(1 + Kypa) 5

T'eff = kQApB =k

Existen varios ejemplos a nivel industrial de reacciones que siguen el mecanismo de Eley-
Rideal, tales como: reducciéon de CO, con Hz, oxidacion de amoniaco en catalizadores de
Pt, hidrogenacién de ciclohexeno e hidrogenacion selectiva de acetileno en catalizadores
de Ni o Fe [93].

Los dos mecanismos mencionados anteriormente son relativamente sencillos. Sin
embargo, en la literatura se describen hasta cien mecanismos diferentes y sus ecuaciones
de velocidad de reaccion. Segun Hagen [93], el conocimiento del mecanismo de una
reaccion catalizada de forma heterogénea es fundamental para obtener relaciones
funcionales entre la velocidad de reaccion y las variables del proceso catalitico. En muchos
casos, una ecuacion de velocidad de reaccidon empirica que describa la influencia de las
variables mas importantes con suficiente precisibn en el rango operativo elegido es
necesario. El modelado matematico de la cinética de reaccion sobre la base de métodos
estadisticos permite elegir entre diferentes modelos y obtener la mejor expresion de
velocidad de reaccion posible.

Todos los catalizadores sélidos se desactivan durante su uso. Algunos lo hacen rapidamente,
en segundos como es el caso de los catalizadores utilizados para el cragueo catalitico, y otros
tardan afios para desactivarse lo suficiente para parar el proceso en el cual actian, como
ocurre con los catalizadores de Fe promovidos en la sintesis del amoniaco [97]. El
conocimiento detallado de los mecanismos de desactivacion es fundamental para prevenir
fallas en el funcionamiento o en la operacion de reactores a nivel de planta industrial, que
pueden conducir a una desactivacion imprevista y frecuentemente irreparable. Existen
diferentes causas para que un catalizador experimente la desactivacion, tales como:
envenamiento, sinterizacion, ensuciamiento, sublimacion y envejecimiento.

El envenenamiento es una quimisorcién fuerte de reactivos, productos o impurezas
encontradas en la alimentacion del reactor que ocupan sitios activos disponibles para la
catalisis, dicha quimisorcion de agentes venenosos puede ser reversible o irreversible. La
sinterizacion ocurre usualmente cuando se opera a altas temperaturas en el reactor, debido
a que las particulas de la fase activa se aglomeran reduciéndose el area activa. Estos
procesos de sinterizacion suelen ser acelerados cuando existe la presencia de vapor de
agua. El ensuciamiento se da por la formacion de depdésitos de carbono o de otro material
sobre la superficie, bloqueando los sitios activos. La sublimacién ocurre cuando los agentes
cataliticos dispersos en el soporte subliman a causa de los puntos calientes a lo largo del
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catalizador, y el envejecimiento se debe a los largos periodos de uso del catalizador, ya sea
por cambios graduales en la estructura cristalina o por pérdidas del material catalitico.

1.2.3 Sintesis y caracterizacion de los catalizadores

La fabricacion de un catalizador generalmente implica uno de tres procesos generales: (1)
ubicacion del componente activo sobre un soporte por impregnacion, adsorcion,
intercambio i6nico o precipitacion, seguido de lavado, secado, calcinacion y activacion; (2)
precipitacion de un complejo 6xido o carbonato de alta superficie que contiene el
componente activo, seguido de secado, calcinacion y activacion; o (3) preparacion de un
compuesto o aleacion denso, no poroso que contiene el componente activo, seguido por la
extraccion de material inactivo que deja una fase activa porosa de alta area superficial [98].

Impregnacion. La técnica se puede clasificar como impregnacion seca o himeda. En la
impregnacién seca la solucién se absorbe dentro de los poros del soporte por accion capilar.
En la impregnacion humeda, el volumen de poro del soporte se satura con solvente,
usualmente agua, antes de la impregnacion y el soluto se transfiere hacia el interior de los
poros solamente por medio de difusidon. En la adicién de sales cataliticas se pueden agregar
otros solutos a la solucién impregnante para controlar la distribucion del catalizador. La sal
catalitica y el soluto compiten por ser adsorbidos sobre los sitios libres presentes en la
superficie del soporte. Este soluto recibe el nombre de competidor y cuando son usados
varios competidores en la soluciébn impregnante, el método se conoce como co-
impregnaciéon o impregnacion simultanea. Si la impregnacion multicomponente se realiza
en etapas se denomina impregnacion sucesiva o secuencial. La impregnacién sucesiva
también puede usarse con un componente para enriquecer la carga o para dar uniformidad
catalitica. Las ventajas del método de impregnacion incluyen su relativa simplicidad, rapidez
y capacidad para depositar el precursor a altas cargas de metal. Una desventaja principal
es que el material se puede depositar de manera no uniforme a lo largo de los poros y a
través del granulo; otra es la tendencia de los precursores de metales basicos depositados
a oxidarse en la solucién acuosa a 6xidos que interactian fuertemente con los soportes de
alimina o silice y que son dificiles de reducir [97].

Adsorcién/Intercambio i6nico. Las superficies de soporte en contacto con soluciones de
sal metalica adsorben cantidades de equilibrio de cationes o aniones (0 ambos) en sitios
activos que contienen protones o grupos hidroxilo. El método de preparacion de adsorcion
o intercambio idnico implica remojar las particulas de catalizador previamente secadas en
la solucién de sal metalica apropiada a 25-80 °C durante un periodo de minutos u horas. La
sal que genera los cationes 0 aniones que contienen el elemento catalitico se elige para
que sea compatible con la carga superficial del vehiculo para obtener una adsorcion o
intercambio i6nico eficiente. Generalmente, las zeolitas intercambian y adsorben cationes
fuertemente, la silice adsorbe los cationes débilmente, la alimina adsorbe los cationes y
los aniones débilmente, el carbono adsorbe los cationes débilmente y la magnesia adsorbe
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los aniones fuertemente. El punto isoeléctrico del soporte, que depende del pH vy, en
algunos casos, de la concentracibn de la sal, influye en si se produce adsorcién
(intercambio) catidnica o anionica [99].

Precipitacién. El objetivo de este método es precipitar el precursor del catalizador en forma
de hidréxido o carbonato en los poros y en la superficie del soporte, ajustando el pH de la
suspension de soporte de solucién de sal metalica mediante la adicién de una base como
NaOH, NH4sOH o Na>CO. Alternativamente, el soporte y el precursor del catalizador se co-
precipitan juntos, como la coprecipitacion de hidroxido de Ni sobre silice al verter juntas
soluciones acuosas de silicato de sodio y nitrato de niquel. La base y la sal metélica se
eligen cuidadosamente para evitar la presencia de especies en el catalizador final que luego
podrian actuar como venenos, como Na* y SO4? para procesos de hidrogenacion. Al usar
la precipitacion para la preparacion de catalizadores, es altamente deseable obtener
depésitos uniformes, finamente divididos, ya que esto finalmente se traducird en un
catalizador altamente disperso, de alta area superficial y de alta actividad [97].

Existen diferentes técnicas que permiten caracterizar los catalizadores, con el fin de identificar
tres aspectos fundamentales: la composicién y estructura quimica, la textura y propiedades
mecanicas, y su actividad catalitica. Respecto al primer aspecto, consiste en el estudio de la
composicion elemental, estructura y proporciones de las fases individuales presentes, la
composicion superficial, la naturaleza y proporciones de los grupos funcionales que pueden
estar presentes en la superficie. Respecto al segundo factor, la textura cubre el analisis de la
morfologia y la estructura geométrica del catalizador, abarcando desde macro hasta
microescalas. Determina la forma y tamafio de las unidades de catalizador (particulas
individuales, pellets, etc.); estructura de poro, area superficial total, la disposicion de las fases
individuales entre si. El estudio de las propiedades mecanicas se refiere a aguellas que son
de importancia a nivel industrial, tales como: resistencia a la abrasion, dureza y resistencia al
chogue térmico. Con relacion al tercer factor, la actividad catalitica es una medida cuantitativa
de la habilidad de un catalizador de acelerar una reaccién quimica bajo condiciones
especificas. Se refiere a la velocidad de reaccion, o alguna cantidad relacionada con la
velocidad de reaccion por unidad de cantidad de catalizador, ademas de incluir la selectividad
de productos [97].

A continuacién, se describen los métodos mas comunes para caracterizar diferentes tipos de
catalizadores. Es importante resaltar que una caracterizacion adecuada, requiere del uso en
conjunto de varias técnicas complementarias, si se quiere tener una apreciacion mas
completa de sus caracteristicas.

Fisisorcion de gases. Es una técnica que permite estudiar las caracteristicas de los poros
de los materiales sdlidos, determina con precision la cantidad de gas adsorbido, lo que
constituye una medida directa de las propiedades y la estructura porosa del material. La
isoterma obtenida de estas medidas de adsorcion proporciona informacion sobre el area
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superficial, el volumen de los poros y la distribucién del tamafio de los mismos. Diferentes
gases de sonda se utilizan frecuentemente como adsorbentes (e.g. Nz, Ar y COy),
dependiendo de la naturaleza del material y de la informacion requerida. La adsorcion de
N2 a 77 K y a presiones sub-atmosféricas ha sido predominante en estudios para la
caracterizacién de catalizadores. Si se aplican en un amplio rango de presiones relativas
(p/po), las isotermas de adsorcion de N2 proporcionan informacion sobre las distribuciones
de tamafio en el rango de micro, meso y macroporosidad [100].

Espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS). Es una herramienta que permite
determinar la composicion, estructura electrénica y estado de oxidaciéon de los compuestos
que forman parte de la superficie del catalizador. Se ha aplicado con éxito a gases y solidos
y mas recientemente a soluciones y liquidos. Sin embargo, la aplicacibn mas importante y
valiosa de dicha técnica es el andlisis cualitativo de la superficie de solidos, como metales,
aleaciones, semiconductores y catalizadores heterogéneos [101]. Desde el punto de vista
cuantitativo, la espectroscopia electrénica es una técnica para el analisis quimico de la
superficie del catalizador, determinando el porcentaje de elementos quimicos en la
superficie del mismo mediante el uso de fotoelectrones. Los fotoelectrones exhiben niveles
de energia caracteristicos, revelando la naturaleza de los elementos quimicos en las
muestras que se examinan. Los fotoelectrones solo pueden escapar de las capas atomicas
mas altas del sélido (una profundidad de 10 nm 0 menos) porque sus energias son
relativamente bajas (generalmente 20-2000 eV) [102].

Microscopia electrénica. Es util para determinar el tamafio de los cristalitos metélicos
soportados y cambios en su tamafio, forma y posicion con el uso del catalizador [97].
Existen tres tipos de microscopia: de transmision (TEM), de barrido o scanning (SEM) y una
combinada (STEM) [101]. La técnica SEM se ha usado principalmente para examinar la
topologia de la superficie del catalizador y la morfologia de las particulas y los cristales
[103]. Cuando se adiciona un espectrofotbmetro de energia dispersiva de rayos X (EDX) de
litio a un microscopio electrénico de barrido SEM, se obtiene un instrumento para el estudio
de estructuras a escala micrométrica, que proporciona un espectro con la composicion
quimica de la superficie observada [104].

Difraccion de rayos X (XRD). Es una técnica utilizada en la ciencia de los materiales para
determinar la estructura atomica y molecular de un material. Para ello, se irradia una
muestra del material con rayos X incidentes y, a continuacién, se miden las intensidades y
los angulos de dispersion de los rayos X que son generados por el material. La intensidad
de los rayos X dispersos se traza en funcion del angulo de dispersion, y la estructura del
material se determina a partir del andlisis de la ubicacién, en angulo, y las intensidades de
los picos dispersos. Ademas de poder medir las posiciones medias de los atomos en el
cristal, se puede determinar la informacion sobre como la estructura real se desvia de la
ideal, como resultado, por ejemplo, de la tensién interna o de los defectos [105].
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Andlisis térmicos. Es un grupo de técnicas analiticas que miden cambios en las
propiedades de los catalizadores en funcién de la temperatura. Dichos cambios en las
propiedades incluyen dimensiones, masa, fase y comportamiento mecanico. Los métodos
de analisis térmico son relativamente simples porque cambiar la temperatura de una
muestra es menos complicado que analizar una muestra utilizando rayos X de alta energia,
electrones o haces de iones en técnicas de espectroscopia [102]. Se han desarrollado
diversas técnicas de analisis térmico, las mas utilizadas para la caracterizacién de
materiales cataliticos son: termogravimetria (TG), andlisis térmico diferencial (DTA),
calorimetria diferencial de barrido (DSC) y desorcién a temperatura programada (TPD) [97].

1.2.4 Catalizadores utilizados en la gasificacion de biomasa

El uso de catalizadores en el proceso de gasificacion esta enfocado en la eliminacion del
alquitran en el gas de sintesis, reduccion del contenido de metano o gases indeseables y
aumento de la produccion de hidrogeno [18]. Para la eleccién del catalizador se debe
considerar su efectividad, resistencia a la desactivacion, facil regeneracion y costo [88]. De
acuerdo con el estado de agregacion existen dos grandes grupos: catalizadores
heterogéneos y catalizadores homogéneos [95]. Los catalizadores heterogéneos
generalmente se agregan directamente a la biomasa mediante mezcla seca o impregnacion
hameda. En catalisis homogénea, la recuperacion del catalizador es dificil, lo que no
siempre es rentable para el proceso de gasificacion [106].

}Los catalizadores heterogéneos pueden trabajar en reacciones in-situ y post-gasificacion.
El primero implica la impregnacion del catalizador en la biomasa antes de la gasificacion,
se puede agregar directamente en el reactor, como en un lecho fluidizado. Dicha aplicacién
in-situ es eficaz para reducir el alquitran, lo cual mejora el rendimiento del gas de sintesis,
pero no para reducir el metano [95]. En la post-gasificacion, los catalizadores se introducen
en un reactor secundario aguas abajo del gasificador, cuyo propdsito es convertir el
alquitran y el metano formado, esta Ultima caracteristica mejora la calidad del gas producido
y el contenido de Hz en el mismo [88]. En la Figura 1.3 se muestran los diferentes tipos de
catalizadores heterogéneos utilizados usualmente en la gasificacion de biomasa.

35



Catalizadores
heterogéneos

Metales

Minerales alcalinos
naturales

Dolomita

Metales
Alcalino-

térreos
Metales

transicién

Figura 1.3 Clasificacion de catalizadores heterogéneos

Catalizadores basados en metales alcalinos (MA)

En la gasificacién catalitica, los elementos mas activos son los metales alcalinos (MA) [107].
El potasio y el sodio se encuentran en este grupo, siendo importantes en la gasificacion de
biomasa como catalizadores primarios. Convierten el CH4 en syngas mediante una reaccion
de reformado. El K* esta presente en varios tipos de biomasa de forma inherente en sus
cenizas, por lo que el proceso puede beneficiarse de la actividad catalitica del potasio con
una produccion reducida de alquitran. Sin embargo, se sabe que el K se aglomera en los
lechos fluidizados, lo que contrarresta su actividad catalitica [68].

La actividad catalitica de los MA mejora con el aumento del peso atémico [108]. Los MA
mas utilizados en la gasificacién por vapor son las sales de sodio, potasio y, en menor
medida, de litio. Otros MA como el rubidio y el cesio también tienen propiedades cataliticas,
pero su costo puede limitar su aplicacion comercial. Una desventaja del uso de MA en la
gasificacion es su tendencia a evaporarse, debido a sus bajos puntos de fusion y ebullicién,
por lo que se desactivan y forman aglomerados [109].

El potasio es el MA mas utilizado en la gasificacion [110]. El K actia como un acido de
Lewis, poniendo en contacto el carbono con el agente gasificante, que contiene un solo par
de electrones (e.g., CO», H>0, O») [111]. Algunos autores muestran que la presencia de un
atomo electropositivo, como el potasio, aumenta la densidad de electrones en los atomos
de carbono, haciendo que su carga atdbmica sea mas negativa [112]. El potasio presenta
una alta movilidad, lo que permite su rapida difusiébn a través del carbono durante la
gasificacion [113]. Esta rapida difusibn genera una alta dispersion que promueve la
formacion de microporos [114], que a su vez, aumenta la velocidad de reaccion, siendo
proporcional al &rea de superficie especifica del carbono [115]. Ademas, la generacion de
microporos promueve la reaccion de mas atomos de carbono con el agente gasificante
[116]. Un mecanismo para que el potasio mejore la gasificacion es la intercalacion,
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especialmente en los materiales de carbono grafitico [117]. Este mecanismo aumenta la
porosidad y la superficie expuesta [118]. Ademas, la movilidad del potasio le permite
intercalarse mas que otros elementos, como el Na [119]. Asimismo, la descomposicion del
precursor de potasio mejora la intercalacion porque los &tomos individuales de K penetran
mas facilmente entre las capas de grafito que los precursores moleculares mas grandes
[120].

Una desventaja en la gasificacion catalizada por K es la volatilidad de las especies de
potasio. El uso del KCI como precursor de potasio es limitado, debido a su alta volatilidad,
y a su menor actividad en comparacion con el KOH o el K;CO3 [113]. La generacion de KCl
durante la gasificacion puede corroer el gasificador [121]. La presencia de vapores
contaminantes [122], la formacién de escorias y el ensuciamiento son otros de los retos
asociados a los catalizadores de K [49]. Otros precursores del K, como el K,CO3 y el KOH
(y sus productos de descomposicién) también son volatiles, aunque presentan una mayor
actividad catalitica [123]. Otro problema es la desactivacion del potasio que provoca la
terminacion del ciclo catalitico debido a la reaccion del K con el Al y el Si presentes en la
biomasa, para formar aluminosilicatos potasicos estables y no reactivos (e.g., kaliofilita)
[124]. Por lo tanto, la biomasa con altos contenidos de ceniza, requiere mayores cantidades
de K para compensar la formacion de estos compuestos [125].

Chen y Yang [126] estudiaron el efecto de los atomos de litio, sodio y potasio para formar
grupos C-O-M (donde M representa el metal), encontrando que la carga neta de los atomos
de carbono cambia sustancialmente al ganar densidad electrénica del elemento metalico.
Esta actividad catalitica de los metales se correlaciona con su capacidad de donar
electrones y cambiar la carga neta de los atomos de carbono. Los resultados sugieren un
orden de actividad catalitica de: K > Na > Li, considerando el cambio de carga del sitio
activo en la quimisorcion de oxigeno. Asimismo, Kajita et al. [127] investigaron la
gasificacion de biomasa de cedro y bambu, encontrando que los metales MA y
alcalinotérreos (MAT), especialmente el K, influyeron fuertemente en la conversion y la
reactividad de las muestras al catalizar las reacciones de conversion del carbono.

Por su parte, el Na puede intercalarse dentro de la estructura del carbono, en menor medida
que el K [107], y presenta una buena dispersién promoviendo la formacién de mesoporos y
aumentando la velocidad de reaccion [107]. El Na es mas activo cuando se encuentra en
una forma soluble en agua, como el NaOH, el Na,CO3; o el NaCl [128]. Aunque estas
estructuras liquidas tienden a ser las mas volatiles [118], es capaz de catalizar la reaccion
water-gas shift, facilitando la produccion de H [129], promover el craqueo del alquitrédn y
descomponer estructuras complejas de carbono en compuestos mas pequefios
susceptibles de reacciones de gasificacion [130]. Sin embargo, el sodio tiene algunas
desventajas como su alta volatilidad [107] y su desactivacién por reaccién con los
aluminosilicatos presentes en la biomasa [124]. Ademas, el Na,COs tiene un punto de fusion
més bajo que el K,COs, lo que reduce la velocidad de reaccion global debido al bloqueo de
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los poros [107]. Asimismo, un punto de fusién inferior a la temperatura de gasificacion
provoca aglomeracion debido a la formacién de escorias en los gasificadores de lecho
fluidizado [131].

Catalizadores basados en metales alcalino-térreos (MAT)

El calcio es uno de los MAT més representativos en la gasificacion de biomasa. Sin
embargo, no es tan activo como los MA debido a su baja difusividad causada por una menor
movilidad [132]. Sin embargo, una alta dispersién de calcio antes de la gasificacién conduce
a tasas de reaccién similares a la gasificacion catalizada por potasio [133]. La actividad
catalitica del Ca?* disminuye a altas conversiones y se desactiva con la sinterizacién [134].
Teniendo en cuenta que el CO; no puede oxidarse mas, el uso de un adsorbente para
eliminar el CO, aumenta el poder calorifico del gas de sintesis [135], [136]. Por lo tanto, el
CaO captura el CO- del gas de sintesis para formar CaCOs3;, promoviendo la concentracién
de H, y CO y reduciendo la necesidad de un proceso de limpieza posterior [137]. El Ca
permite una mayor velocidad de reaccion, una mayor produccién de CO y energias de
activacion similares a las de un proceso no catalizado. Lo que sugiere que el papel del
catalizador en esta reaccion es aumentar el nimero de complejos oxigenados en la
superficie (aumentando la velocidad de reaccion), sin variar significativamente la energia
de activacion [138].

El CaO promueve las reacciones de reformado de metano con vapor y conversion agua-
gas [18], y la ruptura de cadenas organicas [62]. Ademas, los catalizadores a base de Ca
aumentan la concentracion de los productos deseados debido al craqueo de los alquitranes
[139]. En algunos casos, se ha afiadido calcio al craqueo catalitico del petréleo para evitar
gue la formacion de coque bloquee los sitios activos [140]. También hay otras ventajas del
Ca, se ha demostrado que el CaO adsorbe otras especies de la biomasa, como el nitrégeno
atébmico, promoviendo la formacion de N, durante la combustion y la gasificacion [141].
Asimismo, también puede adsorber azufre, limitando la liberacion de H,S en el gas de
sintesis [142]. Ademas, en estructuras minerales de biomasa a 600-850 °C, los iones de Ca
se intercambian con iones de Fe o0 Mg a través de una reaccion de sustitucion, lo que
conduce a un aumento de la velocidad de reaccion debido a la insercion de un catalizador
mas activo en la superficie [143]. En cuanto a las desventajas, ademas de la desactivacion
por sinterizacién, la gasificacion catalizada por el Ca conduce a la formacién de eutécticos
de bajo punto de fusion entre varias especies minerales y el Ca, lo que provoca
escoriaciones y taponamientos en el reactor [132]. Ademas, el Ca muestra una disminucion
de su reactividad después de alcanzar el 20% de la conversion, probablemente debido a la
aglomeracion de particulas de CaO y, en consecuencia, a la pérdida de contacto efectivo
entre las particulas de CaO y el material carbonoso [45].

Otro MAT utilizado en la gasificacion es el magnesio (Mg), que es cataliticamente menos
activo que el calcio [107]. La diferencia catalitica se debe principalmente a las temperaturas
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de descomposicion del Mg(OH)z, y del MgCOs; que son mucho mas bajas que las del
Ca(OH); y del CaCOs3 [144]. Cuando se descompone, forma MgO, que es estable, por lo
gue el ciclo catalitico se detiene. Algunas investigaciones no informan de la actividad
catalitica del magnesio, mientras que otras informan de cierta actividad pero menor que la
de los catalizadores anteriores [49], [145]. Sin embargo, el Mg tiene caracteristicas
beneficiosas similares a las del Ca, como la capacidad de absorcién de CO [146]. Sin
embargo, el MgO no puede actuar en las condiciones de funcionamiento de la gasificacion,
por lo que los compuestos de magnesio se utilizan principalmente como adsorbentes de
CO; en una etapa posterior (post-gasificacion) a 200-300 °C y presion atmosférica [124].
Una desventaja del Mg, similar a la del calcio, es la formacion de eutécticos con otras
especies metélicas [147].

De otra parte, la actividad catalitica de los metales alcalinotérreos también aumenta con el
peso molecular de las especies, tal como ocurre con los metales alcalinos. Es decir, segln
su peso molecular, el orden de actividad es: Ba > Sr > Ca > Mg [148]. A pesar de que el Ba
y el Sr tienen la mayor actividad catalitica, hoy en dia no se utilizan mucho como
catalizadores para la gasificacion de biomasa, quizas debido principalmente a la alta
disponibilidad del calcio de forma natural [107].

Catalizadores basados en metales de transicion (MT)

Se han utilizado diferentes especies de metales pesados o de transicion (MT) como
catalizadores para la gasificacion de biomasa, como el niquel [149], [150], y el hierro [151],
[152]. Su uso es habitual debido a su bajo costo y abundancia. Sin embargo, presentan una
importante desventaja por su rapida desactivacion e inmovilidad [109]. Se ha comprobado
gue el niquel tiene un mejor rendimiento cuando se utiliza el gasificador aguas abajo en un
reactor secundario. En general, a 740 °C se produce un aumento del contenido de H. y CO;
de los gases de combustién, con la eliminacion o reduccién del contenido de hidrocarburos
y metano [106]. Ademas, el rendimiento catalitico de los catalizadores basados en Ni se
mejora afiadiendo otros elementos como Fe, Co, Cu, Mg, Ce [153], [154]. Liu et al. [153]
modificaron el catalizador soportado en Ni sobre palygorskita afiadiendo aditivos y los
resultados mostraron que el Fe era el mejor aditivo para promover la eficiencia catalitica.

Shang et al. [154] mejoraron la produccién de gas de sintesis rico en H; a partir de la co-
gasificacion de paja de trigo y lodos de depuradora preparando catalizadores de Ni de alta
eficiencia con la adicion de Fe y La, soportados en el carbén de tallo de maiz (CSC). Los
catalizadores Ni/CSC y Ni-Fe-La/CSC mostraron una elevada estabilidad térmica. A bajas
temperaturas (600 °C), el efecto catalitico del Ni-Fe-La/CSC fue mas notable, el contenido
de H, aumenté de 18.93 vol% a 44.65 vol% (11.96 mol/kg de rendimiento de Hz), mientras
que a 900 °C, el contenido de H, aumenté de 38.41 vol% a 48.84 vol%. Este
comportamiento puede deberse a que a altas temperaturas puede producirse una
aglomeracion del metal, reduciendo la superficie activa del catalizador. Adamu et al. [155]
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implementaron catalizadores de Ni soportado en y-AL>O3, mesoporos- AL,Os, cerio-y-AL,O3
y cerio-mesoporos-AL,O3 en 20 wt% para la gasificacion de glucosa/tolueno, obteniendo en
todos los casos altas conversiones y ausencia de alquitran en el producto, debido a una
moderada acidez de los catalizadores. A partir de estos resultados, determinaron que un
entorno acido facilita el craqueo del alquitran. Sin embargo, una acidez excesiva conduce
a la desactivacion del catalizador y a un alto costo en su regeneracion. Al implementar el
catalizador de Ni(20) en una matriz de Ce-meso- AL>Os3, obtuvieron un mayor porcentaje de
hidrégeno a baja temperatura de gasificacién (500 °C), lo que puede estar relacionado con
un efecto sinérgico con el cerio segun el soporte sintetizado.

Gai et al. utilizaron catalizadores de Ni a una concentracién entre 0.1 y 1 mol/L soportados
en char para la gasificacion de serrin de pino. La gasificacion catalizada mostr6 una mayor
selectividad que la gasificacion sin Ni, debido a la alta dispersion del metal en el soporte. A
bajas concentraciones de Ni, se alcanzaron los mayores valores de selectividad. Esto se
debe a que los componentes metalicos mas pequefios quedan mas firmemente retenidos
en los poros, lo que provoca una mayor interaccién con el soporte [156].

El hierro y el niquel son mas viables cuando estan presentes en la materia prima, por
ejemplo el Fe en el carbon [157] o el Ni en el coque de petréleo [158] porgue su velocidad
de reaccién es menor que la del potasio [106]. Su bajo costo puede compensar la menor
actividad del hierro porque puede obtenerse como catalizador de desecho de varios
procesos industriales [159]. La mayor actividad del K se debe a su facilidad de dispersion
dentro de las particulas, al contrario que el Fe que permanece en su superficie [123]. El
hierro promueve la formacién de mesoporos que el potasio (microporos) [160], lo que
provoca una reduccion del area superficial y, por tanto, una menor tasa de gasificacion
[107]. El rendimiento del hierro se ha comparado con el del calcio, ya que ambos convierten
el H.S en compuestos no contaminantes [118]. Sin embargo, el hierro es menos activo y
convierte el N, en HCN y NO2, ambos téxicos, mientras que el calcio promueve la formacion
de nitrégeno inerte [161]. Algunos estudios recomiendan utilizar el Fe y el Ca como co-
catalizadores para aumentar su estabilidad y disminuir la formacion de alquitran [162], [163].
Recientemente, Domazetis et al. indicaron que en la gasificacién catalitica con vapor, el
grupo Fe-C era el sitio activo del material carbonizado y donde las moléculas de agua se
quimisorben para formar el enlace de coordinacion Fe-OH,, seguido de la desorcion de
hidrégeno, a través de complejos de tipo hidruro [164].

Ademas, el Ni evita los compuestos de azufre liberados en la fase de vapor durante la
gasificacion mediante la generacion de NisS, [165]. Dos desventajas del niquel son que
tiende a sinterizarse y que no puede capturar el CO, producido durante la gasificacion [158].
Una solucion alternativa es mezclarlo con un adsorbente de CO. como el CaO [166]. Se
acompafa de vanadio para evitar la sinterizacién, lo que permite que la gasificacion
catalitica continte hasta la conversion completa [158]. EI manganeso es mas eficaz que el
Ca en la degradacion de la celulosa a bajas temperaturas (<300 °C) durante la torrefaccion,
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y ayuda a la produccion de hidrocarburos liquidos, a expensas del Hz, durante la
gasificacion [167]. Sada et al. demostraron que el Zn inhibia la formacién de CH. y que el
aumento de la concentracion de zinc condujo a un aumento de los rendimientos de la
fraccion sélida y a una disminucién de los liquidos y gases distintos al hidrogeno [168].

La investigacion de Mastuli et al. identificé que los catalizadores de MT, como el Ni, el Cuy
el Zn, con mayor area superficial especifica no conducian al mayor rendimiento catalitico
en la gasificacion con agua supercritica de hojas de palma de aceite. Ademas, los
catalizadores con baja area superficial especifica mostraron una mayor selectividad de
hidrégeno, alcanzando el 83.8%, el 84.9% y el 87.6% (v/v) para los catalizadores
20Cu0O/MgO, 20NiO/MgO y 20ZnO/MgO, respectivamente (donde 20 se refiere al % de
metal sobre el soporte). En su estudio, el 20ZnO/MgO logré la mejor dispersion y el mayor
tamafio del cristalito, lo cual promovié una mayor carga del ZnO sobre el material de soporte
MgO, infiriendo que la buena dispersion de las particulas permiti6 un mayor nimero de
reacciones cataliticas. También concluyen que la resistencia basica de los catalizadores
influy6 en el rendimiento del H,, debido a que esta propiedad hace mas estable la unién las
moléculas del catalizador a altas temperaturas, evitando su desactivacién durante la
gasificacién catalitica. Asimismo, se encontré que el catalizador 20ZnO/MgO tiene la mayor
energia de enlace que la de otros catalizadores soportados, lo cual evidencia que la nube
de electrones de Mg en el catalizador basado en Zn tiene mayor fuerza de atraccién hacia
el ntcleo del oxigeno, generando una mayor estabilidad del catalizador y, por tanto, mayor
actividad catalitica [103].

Los MA son mas activos que los MT y suelen ser mas econémicos. Los catalizadores como
el niquel y el hierro no se desactivan con la materia mineral como lo hacen los MA. Sin
embargo, son mas sensibles al area de superficie especifica y estructura inicial [169]. Por
lo tanto, los MT pueden funcionar mejor en materias primas con alto contenido mineral. Se
plantea que el futuro promisorio de los metales pesados como catalizadores de gasificacion
(e.g. niquel), se encuentra en el reformado del alquitrdn en procesos aguas abajo [170].
Finalmente, es cominmente conocido que un requerimiento critico para una gasificacion
efectivamente catalizada por un alcali o un alcalino-térreo es la presencia de un anién que
contenga oxigeno, mientras que para metales de transicion como Ni y Fe, deben estar
preferiblemente en su estado metalico [171].

En los ultimos afos, varios articulos informan del uso de 6xidos de calcio y magnesio, que
se encuentran en minerales naturales, dopados con Ni o Fe. Este uso busca aprovechar
las caracteristicas cataliticas y bajo costo de metales alcalino-térreos, pero tratando de
reducir su rapida desactivacion al introducir el Fe o Ni. Xu et al. midieron la produccién de
H2 en la gasificacion de serrin de madera en un lecho fluidizado con catalizadores de CaO
dopados con diferentes cantidades de Fe. Estos autores informan el siguiente orden en la
produccion de H, 5Fe/CaO > 10Fe/CaO > 15Fe/CaO > 20Fe/CaO > CaO > Ninguno.
Atribuyen este comportamiento a los efectos sinérgicos entre el CaO y el CazFe»Os, esta
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tltima fase se forma debido al dopaje del CaO con Fe. El CaO absorbe CO; via reaccién
de carbonatacion, lo cual promueve la reaccién water-gas shift, y por lo tanto cuando la
relacién Fe/CaO es muy alta, se reduce los sitios activos para la reaccién. Sin embargo, la
presencia de CayFe,Os favorece la descomposicion de alquitran durante la gasificacion
mejorando la produccion de Hy;, CO, CO; e hidrocarburos livianos. Por este motivo el
Fe/CaO tiene un mejor desempefio en la produccion de Hs, que el CaO sin modificar [152].

Catalizadores de minerales naturales (MN)

Los minerales naturales (NM) contienen principalmente éxidos metalicos (Al.Os, FezOs,
MgO, CaO, TiO,, CeOz, SiO,), que les confieren propiedades cataliticas para la gasificacion
de la biomasa [172], [173]. Diferentes autores mencionan que estos minerales son
comunmente utilizados como portadores/soportes de catalizadores en la conversion
termoquimica de la biomasa [174], [175]. Dentro del grupo de los MN se destaca la
dolomita, que es muy eficaz para la eliminacion de alquitran, es econémica y abundante en
la naturaleza. Puede utilizarse como catalizador primario mezclado con la alimentacién o
como catalizador secundario en un reactor aguas abajo, también denominado lecho de
proteccién [176]. La dolomita calcinada es util para reformar el CH,4 presente en el syngas.
Cuando se utiliza diéxido de carbono, su actividad catalitica es mayor que cuando se utiliza
vapor como agente gasificante [95]. La composicion quimica de la dolomita varia, pero
generalmente contiene un 30% de CaO, un 21% de MgO y un 45% de CO; también
minerales en menor proporcién como SiO, FeO y AlO. Las areas de superficie especifica,
los tamafios y las distribuciones de los poros difieren segun el tipo de dolomita [177].

El olivino ((Mg, Fe).SiO.) es otro MN con propiedades cataliticas en la gasificacion de
biomasa [178]. Tiene una alta actividad de reformado de alquitran que esta asociada a su
contenido de Fe [179]; asimismo, se destaca por su alta resistencia a la atricibn en
comparacion con la dolomita, por lo que se recomienda su uso en gasificadores de lecho
fluidizado [180]. Una forma de mejorar el area superficial especifica del olivino es someterlo
a un proceso de calcinacion, promoviendo su activacion y la formacién de hierro libre a
partir de otras especies de hierro contenidas en su formulacién [30]. Aunque, como
desventaja, cuando el olivino se utiliza como catalizador, la fraccion volumétrica de CO-
suele alcanzar un mayor porcentaje, proponiendo que el olivino tiene selectividad por el
COg, a expensas del hidrogeno [181]. Ademas, el olivino se desactiva por la formacion de
coque, provocando una reduccion de la superficie del catalizador debido a su deposicion
en los sitios activos [26].

En la Tabla 1.2 se puede evidenciar el efecto de diferentes tipos de catalizadores
heter6geneos (excepto las zeolitas que seran analizadas en la siguiente seccion), en la
produccion de hidrégeno a partir de distintas biomasas sometidas a procesos de
gasificacion.
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Tabla 1.2 Rendimiento de H2 a partir de la gasificacidn catalitica de diferentes biomasas

Materia prima Condiciones de operacién Catalizador Rendimiento H, Ref.
Residuo de Catalizador: 40 wt.% Ni/Al2O3 36.1 mol% [46]
madera Relacién (S/B) 0.71 wt.% Ni/CeO2/Al.03 42.5 mol%

Temperatura: 823 °C
Reactor: Lecho fluidizado

Algas de hierba Tamafio particula: 5.0 mm; Dolomita 49.1 vol% [182]
Relacion S/B: 1.0 Olivino 44.5 vol%
Temperatura: 1,000 °C Lima 47.8 vol%

Tiempo residencia: 50 min
Reactor: Lecho fluidizado

Aserrin de pino Alimentacién biomasa: 200 g/h  Olivino 40.6 vol% [183]
Temperatura: 850 °C; S/B: 0.65 NiO/olivino 56.1 vol%
Reactor: Lecho triple separado
Aserrin de Agente gasificante: Vapor, N2 Ni-Ca-Mg-Al 52.3 wt.% [184]
madera Temperatura: 800 °C Ni-Mg-Al 35.1 wt.%
Reactor: Lecho fijo
Madera de Agente gasificante: Vapor, N2 Dolomita 27.3 wt.% [185]
cedro Temperatura: 750 °C Rh/Ce02/Si02  43.9 wt.%
Reactor: Lecho fluidizado
Estiércol de Carga Ni: 19 wt.% Ni/lignito char  69.1 mmol/g [186]
cerdo Temperatura: 650 °C

Agente gasificante: Ar
Reactor: Lecho fijo
Mazorca de Temperatura: 700 °C Limonita 70.4 vol% [187]
maiz Tiempo reaccion: 60 min
Agente gasificante: Vapor
Reactor: Lecho fijo
Tallo de maiz  Temperatura: 800 °C Ni-Mg-Al 56.5 vol% [188]
Vapor/Carbon (V/C): 3.54 wt.%
Tiempo reaccién: 30 min
Reactor: Lecho fijo
Tallo de maiz Carga Ni: 14.9 wt.% Ni-Ce/Al203 71.4 vol% [189]
Carga Ce: 2.0 wt.%
Temperatura: 900 °C; S/C: 6
Reactor: Lecho fijo

Cascarilla de Temperatura: 500-800 °C NiO/MgO 56.3 vol% [190]
arroz S/C: 8-20

Reactor: Lecho fluidizado
Residuos de Temperatura: 800 °C; S/B: 1.33 Dolomita 40.6 vol% [191]

palma de aceite Tamafio particula: 0.15-2 mm  NiLaFe/AlO3 53.6 vol%
Reactor: Lecho fijo

Bagazo de Temperatura: 950 °C Ni/Al203 76.8 vol% [192]
cafia de azUcar Flujo de vapor: 6 ml/h Ni/dolomita 73.4 vol%
Relacion biochar/cataliz.: 1.0 Ni/MgO 61.1 vol%

Reactor: Lecho fijo
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1.2.5 Uso de las zeolitas como catalizadores de procesos termoquimicos

El incremento del rendimiento del proceso, la mejora en la calidad del producto final y la
reduccion de los costos de operacién, son algunas de las razones del uso de las zeolitas
como catalizadores de los procesos termoquimicos. Las zeolitas tienen estructuras
uniformes que las dotan de caracteristicas Unicas, como alta estabilidad térmica y
mecénica, amplia area superficial especifica, acidez ajustable, buena selectividad y
resistencia a la corrosion [193]. Los multiples sitios &cidos de las zeolitas han incrementado
su uso en el aprovechamiento de diferentes tipos de biomasa. El nimero de sitios acidos
Brgnsted y Lewis se puede ajustar mediante la introduccion de metales en las zeolitas para
diferentes reacciones [194], [195].

Existen multiples tipos de zeolitas utilizadas en procesos termoquimicos, tanto sintetizadas
como naturales. Entre las mas representativas estdn ZSM5, SAPO-34, 5A, USY, Y,
mordenita, clinoptilolita 0 BEA [196]-[198]. Corte et al. [199] utilizaron la mordenita como
catalizador del proceso de gasificacion de madera, encontraron que el volumen total de gas
y los rendimientos incrementaron con el aumento de la temperatura y el contenido de agua
en el proceso. Se concluy6 que gran parte del hidrégeno gasificado en forma de hidrégeno
libre provenia del agua inherente a la biomasa, estimaron que el 25% del agua contenida
en la madera verde se transformé en hidrégeno, mientras que sélo el 15% de la atmésfera
controlada por el agua sufrié esta transformacion. Una posible explicacion es que el agua
original esta mas ligada a los hidratos de carbono, a altas velocidades de calentamiento se
puede suponer que el primer paso de la degradacion de la biomasa corresponde a la
produccién de radicales libres e iones ligeros [200]. En presencia de agua ligada, la
proximidad de las especies facilita la interaccion entre las moléculas de agua y los radicales
e iones. Los investigadores probaron tres tipos de catalizadores: alimina, aluminosilicato y
niquel soportado en mordenita. Los resultados mostraron que es posible controlar la
distribucién de especies gaseosas controlando el contenido de agua y que el catalizador de
niquel sobre mordenita fue mas eficaz para aumentar el rendimiento del gas de sintesis.

Otro estudio investigd el uso de mordenita natural y modificada en la gasificacion de cuesco
de palma. La modificacion de la mordenita se realiz6 mediante lixiviaciébn &cida, la
gasificacion se llevé a cabo en el rango de temperatura de 750-850 °C y la relacion vapor-
biomasa en el rango de 0 - 2.25 (%p/p). El resultado mostré6 que la gasificaciéon con la
adicion de la mordenita a 750 °C y la relacion vapor-biomasa 2.25 redujo el contenido de
alquitrdn hasta en un 98%. El gas de sintesis alcanz6 una concentracion de hidrégeno en
el rango de 52-64%. La presencia del catalizador ZA66 (mordenita modificada) aumento el
rendimiento de gas de sintesis en comparacion con la zeolita no modificada, sin la adicion
de fase activa de niquel. Esto se debié a que el catalizador ZA66 tenia la mayor area
superficial especifica en comparacion con los otros catalizadores. La utilizacion de ZA66
aumento el rendimiento de gas de sintesis de 41 mol/kg de biomasa a 51 mol/kg de
biomasa. La conversion de carbono también aumento del 45% al 61%. El incremento en el
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rendimiento del gas de sintesis y la conversién de carbono indicé que el alquitran se sometio
a una reaccioén de craqueo o reformado para producir gas de sintesis [201].

De otra parte, Adjaye y Bakhshi [202] estudiaron la gasificacion de un bioaceite con
diferentes catalizadores en un microrreactor de lecho fijo. Los catalizadores fueron HZSM-
5, H-Y, H-mordenita, silicalita y silice-alimina. Los experimentos se llevaron a cabo a
presion atmosférica y un rango de temperatura de 290 a 410 °C. El objetivo era obtener
altos rendimientos de hidrocarburos en la fraccién de destilado organico (ODF). Los
rendimientos de hidrocarburos (basados en la cantidad de bio-aceite alimentado) fueron de
27.9 % con HZSM-5, 14.1% con H-Y, 4.4 % con H-mordenita, 5 % con silicalita y 13.2 %
con silice-alimina. HZSM-5 y H-mordenita fueron responsables de producir mayores
cantidades de hidrocarburos aromaticos (12-89 % en peso de ODF) que los hidrocarburos
alifaticos (0.8-30 wt% de ODF). Ademas, HZSM-5 y H-mordenita fueron mas selectivos para
los hidrocarburos aromaticos dentro del rango de punto de ebullicion de la gasolina. Los
catalizadores acidos de zeolita, es decir, HZSM-5, H-Y y H-mordenita fueron los mas
eficaces en la conversion del bio-aceite en hidrocarburos, que la silice-alimina menos 4cida
y silicalita no acida.

La zeolita BEA fue estudiada como soporte de hierro y niquel en el proceso de gasificacion
de cuesco de palma en un reactor de lecho fijo [203]. La temperatura de calcinacién influyo
en el rendimiento de los catalizadores Ni/BEA y Fe/BEA, ya que la actividad catalitica
disminuyé al aumentar la temperatura de calcinacion. El catalizador Ni/BEA mostré una
pequefia disminucion del area superficial especifica cuando el catalizador se calcin6 a 500
y 600°C. Sin embargo, el area superficial especifica disminuy6 significativamente cuando
el catalizador se calciné a 700°C, mientras que la mayor generacion de H; se alcanzé en
presencia de Ni/BEA (500°C). La baja reduccion del area superficial especifica de Ni/BEA
a temperaturas de calcinacibn mas bajas se debe a la naturaleza hidrofobica del alto
contenido de silice en presencia de especies metdlicas de niquel [204]. De otra parte,
cuando solo se us6 BEA, la formacién de Hz, CO y CH4 en la corriente del producto aument6
ligeramente, mientras que la formacion de CO. disminuy6. El desempefio favorable de BEA
en la gasificacion se puede asociar a sus propiedades de textura, con un area de superficie
especifica alta y un didmetro medio de poro mas pequefio que el de los catalizadores
soportados. Estas caracteristicas son producto de la naturaleza acida de las sales
metalicas, utilizadas para la impregnacion que atacaron la abertura del poro del soporte, lo
que lleva a un tamafio de poro mayor y una deformacion de la superficie continua en una
superficie mas pequefia no continua [203], [204].

En otro trabajo relacionado, Yao et al. estudiaron el reformado de vapor catalitico de
polietileno de alta densidad residual para la produccién de hidrogeno/gas de sintesis,
utilizando diferentes catalizadores de niquel soportados en una zeolita. Se compararon los
catalizadores Ni/ZSM5-30, Ni/B-zeolita-25 y Ni/Y-zeolita-30 en relacién con la produccion
de hidrogeno y gas de sintesis. Los resultados mostraron que el catalizador Ni/ZSM5-30
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genero6 la produccién maxima de gas de sintesis (100.72 mmol g* de plastico), seguido por
el catalizador Ni/B-zeolita-25 y Ni/Y-zeolita-30. Ademds, el catalizador de niquel soportado
ZSM-5 mostré una excelente resistencia al coque y estabilidad térmica. Se encontré que el
catalizador de niquel soportado con zeolita de tipo Y (ZY) poseia poros mas estrechos que
los otros catalizadores, lo que a su vez promovia la desactivacion del catalizador por coque
[205]. Buchireddy et al. investigaron la actividad catalitica de las zeolitas y de las zeolitas
dopadas con Ni (7.5% p/p) para la eliminacion del alquitran. La ZY tuvo una mejor actividad
catalitica debido a su mayor tamafio de poro en comparaciéon con la ZSM5. La actividad
catalitica de las zeolitas es directamente proporcional al aumento de la acidez. La ZY-5.2
(Si/Al: 5.2), que es més &cida, tuvo mejores conversiones de naftaleno en comparacion con
la ZY-80 (Si/Al: 80). La sintesis de Ni con zeolitas aumentd la actividad de forma razonable
debido a la capacidad de reformado al vapor del Ni [206].

Otra funcidn de las zeolitas es promover el craqueo del alquitran durante la gasificacion de
la biomasa. En este sentido, Chen et al. investigaron el reformado del alquitran derivado de
la gasificacion de biomasa, centrdndose en el rendimiento del catalizador HZSM-5 cargado
con Ni o Ni y MgO. Los resultados mostraron que la actividad catalitica de Ni-MgO/HZSM-
5 era mejor que la de NifHZSM-5. La conversién de alquitran alcanz6 91.03% en peso y el
poder calorifico del gas alcanzé 7.64 MJ/Nm?3. La adicion de MgO produjo un aumento
significativo en el contenido de H, y CO [207]. El catalizador HZSM-5 suministra un protén
fuertemente acido que al mezclarse con el carbono forma el carbocation. Este enlace de
carbocation se rompe porque la estructura es inestable. El H, procede principalmente de la
deshidrogenacion y de la ciclizacion aromatica de las parafinas [208]. EI CO se obtuvo del
producto de descomposicion de los éteres y del anillo heterociclico que contiene oxigeno.

De manera similar, Chin et al. determinaron la eficiencia de la zeolita HZSM-5 para reducir
el alquitrdn producido por la gasificacion del cuesco de palma. Los resultados muestran que
la menor concentracion de fenol se consigue cuando se utiliza un 5% en peso de catalizador
de zeolita HZSM-5, con una reduccion del 99% y del 79% para una relacion
oxigeno/nitrégeno de 0.10 a 0.15, respectivamente, en comparacion con la concentracion
de fenol en ausencia del catalizador. Cuando la relacién O»/N, aumentd, se observé una
reduccién de la concentracién de fenol. Ademas, un alto porcentaje de catalizador
disminuye el nimero de compuestos quimicos en el alquitran. Por el contrario, cuando no
se usa catalizador, los compuestos quimicos que se encuentran en el alquitran son fenol,
o-metoxifenol, 2-metoxip-cresol y ftalato de dietilo [209]. Estos compuestos aromaticos
oxigenados podrian generar aguas residuales peligrosas. La zeolita HZSM-5 utilizada para
el craqueo catalitico puede eliminar eficazmente estos compuestos [210]. Ademas, este
proceso no requiere una temperatura tan elevada en comparacién con el craqueo térmico,
lo que supone una disminucién de los costos de produccion.

Inaba et al. estudiaron la produccién de H; por gasificacion de celulosa sobre catalizadores
de niquel soportados en 6xidos metalicos (CeO., SiO, y ZrO,) y diferentes tipos de zeolitas
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(H, H-mordenita, Na-mordenita, H-ZSM-5, Na-ZSM-5, USY, Na-Y). El uso de Oxidos
metdlicos dio lugar a grandes cantidades de alquitrdn, pero impidié la deposicion de
carbono. Por el contrario, las zeolitas disminuyeron la generacion de alquitran pero
aumentaron la deposicion de carbono. La Ni/H-mordenita produjo la mayor cantidad de H»
entre los catalizadores de niquel. Sin embargo, la Ni/Ce/H-mordenita produjo la menor
cantidad de Ha, lo que implica que la produccion de H. disminuye notablemente con la
incorporacién de cerio. El Ni/H-ZSM-5 gener6 alquitrén incoloro, deduciendo que tiene una
actividad importante para el craqueo de alquitran [196]. Otro estudio para diferentes tipos
de zeolitas fue realizado por Miao et al. evaluaron el efecto de varios tamices moleculares
(HY, SAPO-34, 5A, ZSM-5, MCM-41) en la produccion de gas de sintesis rico en hidrégeno
por reformado quimico en bucle a partir de vinagre de madera crudo. Los resultados
mostraron que la zeolita HY tuvo la mayor produccion de hidrogeno (64.68%) y una mejor
eficiencia de gasificacion (85.29%) [197].

Sin embargo, los catalizadores 5A, ZSM-5 y MCM-41 presentaron una baja eficiencia de
conversion de CHj, una reducida selectividad de H; y una alta selectividad de CO. En
cambio, cuando se utilizaron las zeolitas HY y SAPO-34, los rendimientos de metano y
mondxido de carbono fueron bajos, y los rendimientos de hidrégeno fueron superiores al
30%, lo que indica que estos dos catalizadores tenian una baja selectividad de CO y una
mayor eficiencia de conversién de CH,4 y selectividad de H,. Sin embargo, el rendimiento
de hidrégeno del SAPO-34 disminuyé gradualmente con el tiempo, lo que demuestra que
este tipo de zeolita era mas facil de desactivar que el HY. Por otro lado, el &rea de superficie
especificay el volumen de poros de MCM-41 eran los mayores, pero la caracteristica neutra
de MCM-41 debilitaba la actividad catalitica [211]. La zeolita con un diametro de poro
estrecho tenia una mayor selectividad. Sin embargo, afectaba ligeramente a la reaccion
cuando el diametro de la molécula de reactivo era mayor que el diametro de la zeolita del
poro. Porque un diametro de poro estrecho impide la ruta de transporte de los reactivos a
los productos, provocando una menor difusién molecular en el poro [212]. Aunque HY y
SAPO-34 tenian un alto volumen de poro, HY tenia un mayor diametro de poro y area de
superficie especifica. Ademas, la zeolita HY presentaba una estructura de faujasita,
considerandose una excelente estructura de esqueleto, lo cual permitié que los atomos y
moléculas de metal accederian facilmente al interior de la misma. La Tabla 1.3 presenta los
rendimientos en la produccion de H, mediante la conversion termoquimica de diferentes
tipos de biomasa, catalizada por las zeolitas descritas anteriormente.

Tabla 1.3 Efecto de las zeolitas en el rendimiento del Hz

Materia prima Condiciones de operacion Catalizador Rendimiento  Referencia
H2

Madera de Temperatura: 600-1000 °C  Alumina 19.80 vol% [199]

haya Peso biomasa: 1-2 g Aluminosilicato 26.90 vol%

Reactor lecho fijo

Ni/mordenita 41.50 vol%
Gas: Nz/vapor
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Cuesco de
palma

Celulosa
comercial

Polietileno
residual

Cuesco de
palma

Cascarilla de
arroz

Vinagre de
madera

Pulpa de pino

Céascara de
mani

Temperatura: 750-850 °C

Peso biomasa: 4 g
Reactor lecho fijo
Gas: Nz/vapor

Rel. Vapor/biomasa: 0-2.25
Rel. Biom./Catalizador: 1:1
Flujo N2: 200 mL min-?

Reactor lecho fijo

Gas de reaccion: Air (50%),

N2 (50%)

Flujo gas: 30 cm3/min
Temperatura: 600 °C
Peso celulosa: 0.3 g

Temperatura: 850 °C

Flujo vapor: 6 g/h
Reactor lecho fijo

700 °C, relacion S/B: 2.0,
5% NI/BEA, 5% Fe/BEA,
Tasa biomasa: 2 g/h

Fixed-bed reactor

Gasificador Downdratft,
Temperatura: 800 °C,

Gas: aire/vapor

Reformado de ciclo quimico
Tiempo reaccién: 30 min
Flujo N2: 100 mL/min
Temperatura: 800 °C

Peso biomasa: 3 g

Carga metal (HY): 10 wt%

Reactor lecho fijo,

Peso biomasa: 0.4 g, 700
°C, Carga Ni: 20 wt%
Reactor lecho fijo, Peso
biomasa: 10 g, 500 °C, 30
min, Flujo N2: 300 mL/min,
Rel. Biom./Catalizador: 2:1

Mordenita natural

Mordenita
modificada
5Ni/Mordenita
modificada
10Ni/Mordenita
modificada
Ni/H-p
Ni/H-mordenita
Ni/Na-mordenita
Ni/H-ZSM-5
Ni/Na-ZSM-5
Ni/USY
Ni/Na-Y
Ni/Ce/H-ZSM-5

Ni/Ce/H-mordenita

Ni/ZSM5-30
Ni/B-zeolita-25
Ni/Y-zeolita-30
BEA

Fe/BEA
Ni/BEA

Ni/HZSM-5

Ni-2MgO/HZSM-5
Ni-4MgO/HZSM-5

ZSM-5
HY

5A
SAPO-34
Fe/HY
Cu/HY
Ni/HY
Mn/HY
Ca/HY
ZSM-5

Ni/ZSM-5

Clinoptilolita
natural
Clinoptilolita
protonada

57.20 mol%
51.30 mol%

55.60 mol%
56.30 mol%

4,361 pmol
4,455 ymol
4,453 pmol
4,438 pmol
4,217 pymol

4,602 pmol
4,345 pmol
4,423 pmol
3,432 ymol
56.20 vol%
55.84 vol%
53.64 vol%
68.25 vol%
71.18 vol%
70.25 vol%

52.42 vol%
57.40 vol%
56.26 vol%
24.86 vol%
46.21 vol%
20.47 vol%
40.15 vol%
25.06 vol%
25.19 vol%
68.87 vol%
41.18 vol%
23.47 vol%
0.70 mmol/g

4.40 mmol/g
0.32 mmol/g

0.45 mmol/g

[201]

[196]

[205]

[203]

[207]

[197]

[198]

[213]
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1.2.6 Retosy perspectivas del uso de catalizadores en la produccion de H;

La diversificacion de la canasta energética, la reduccion de gases efecto invernadero (GEI)
y la generacion de energia en zonas no interconectadas, hacen que se promueva el uso de
fuentes renovables y amigables con el medio ambiente, dentro de ellas, el hidrégeno
despunta como el més indicado para motorizar el desarrollo humano en este siglo. La
biomasa constituye una alternativa prometedora como fuente de hidrogeno debido a su
potencial energético, disponibilidad y bajo costo [214]. La gasificacidbn es un proceso
termoquimico muy utilizado en la industria para la transformacion de la biomasa. Sin
embargo, dada la heterogeneidad de la biomasa, se debe considerar la optimizacion de
multiples pardmetros de operacion (e.g., temperatura, presion, agente gasificante, tipo de
reactor) para la eficiencia del proceso y la viabilidad econémica.

En la seccion anterior se han examinado los principales catalizadores utilizados en la
gasificacion de biomasa que promueven la mejora del rendimiento del proceso y la calidad
de los productos obtenidos. En este sentido, se ha podido identificar que cada catalizador,
segun sus propiedades fisicoquimicas, composicion y estructura, tiene ciertas ventajas y
desventajas que afectan positiva 0 negativamente al proceso de gasificacién. Por ejemplo,
los metales alcalinos (MA) promueven el craqueo de alquitrdn y mejoran la calidad del
syngas, pero su uso esta restringido a bajas temperaturas debido a su alta volatilidad y bajo
punto de fusién. Los metales de transicion (MT) promueven la produccién de H. pero
tienden a desactivarse debido a la deposicion del carbono. Por lo tanto, las investigaciones
futuras se deben centrar en la sintesis de nuevos catalizadores de alta eficiencia, que
combinen diferentes materiales como soportes (minerales naturales), promotores y fases
activas (metales alcalinos, alcalino-térreos, transicién) que permitan aprovechar los
beneficios y reducir las restricciones de estos materiales en la gasificacién de biomasa,
logrando de esta forma una mayor selectividad, estabilidad, vida util y actividad catalitica.

Segun estudios recientes, la estabilidad y la reciclabilidad del catalizador sugieren un reto
importante en las futuras aplicaciones a gran escala [178]. Se espera que las nuevas formas
de preparar o modificar los catalizadores aumenten la actividad y la estabilidad de los
mismos, como la tecnologia de deposicion de fluidos supercriticos [215], y el soporte de
catalizadores compuestos [216]. Estos desarrollos reducirian los costos del proceso de
gasificaciéon catalitica, promoviendo su competitividad a escala industrial, especialmente
para la produccién de hidrégeno. Otra alternativa importante para la reduccion de los costos
del proceso, es el uso de catalizadores provenientes de minerales naturales que se
encuentren en abundancia y que su proceso de obtencién sea econémico, como es el caso
de las zeolitas o dolomitas.

Aungue la gasificacion de la biomasa con vapor permite la produccién de syngas con un

alto poder calorifico y un alto contenido de H» (generalmente 40-60%), se genera alquitran
como subproducto, lo que reduce la eficiencia del proceso [178]. Algunos catalizadores
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tienen una alta eficiencia en el craqueo de alquitran a escala de laboratorio; sin embargo,
cuando estos catalizadores se utilizan a escala industrial, reducen su eficiencia debido a la
deposicién de carbono o al envenenamiento [217]. Por lo tanto, es esencial desarrollar un
catalizador de bajo costo que pueda regenerarse facilmente y descomponer eficazmente el
alquitran a gran escala. Asi, el desarrollo de la investigacion sobre la aplicacion de
tecnologias sostenibles para el tratamiento del alquitran es fundamental para que la
gasificacion de biomasa se convierta en una ruta comercialmente competitiva para la
produccién de hidrégeno.
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CAPITULO II. POTENCIAL ENERGETICO Y CATALITICO DEL CUESCO DE
PALMA EN NORTE DE SANTANDER

La biomasa puede provenir de diferentes fuentes: residuos agroindustriales, residuos
forestales y residuos solidos urbanos, entre otros [1]. En el primer tipo se ubica la biomasa
del procesamiento de la palma de aceite, la cual, por su disponibilidad, propiedades
quimicas y energéticas, y competitividad respecto a los métodos tradicionales de
produccién de H, se considera atractiva para tal fin [2]. Dentro de la biomasa de palma, el
cuesco se caracteriza por tener un bajo contenido de humedad, alto contenido de carbono
fijo y alto poder calorifico, proyectdndolo como una materia prima apropiada para la
produccion de H; [3]. Al respecto Kotowicz et al. sefialan que el cuesco de palma ofrece un
mayor rendimiento en la produccién de H, comparado con el rendimiento obtenido con el
bagazo de cafia, la cascarilla de arroz y la cascara de coco [4].

La produccion de H; a partir de cuesco de palma se lleva a cabo principalmente mediante
procesos de gasificacion [5]. Existen diferentes variables de operacién que afectan el
proceso y por ende la composicion final del gas de sintesis. Dentro de las variables mas
relevantes se encuentran la temperaturay la relacion vapor/biomasa [6], [7]. La temperatura
afecta los rendimientos de los productos y por ende la eficiencia del proceso, asi como la
calidad del gas, todo debido al comportamiento termodindmico de las reacciones y al
equilibrio entre las reacciones endotérmicas y exotérmicas [8]. El uso de vapor de agua en
el proceso permite obtener un gas de sintesis con menos contenido de N2, con aumento de
Hz y un gas con poder calorifico aceptable (entre 9 y 13 MJ/Nm?), en comparacién con los
gases combustibles tradicionales [9].

Por otra parte, la utilizacibn de simuladores comerciales, como Aspen Plus®, para
comprender, predecir y optimizar el comportamiento de las principales variables operativas
del proceso de produccion de H; por gasificacién de biomasa, es un enfoque metodoldgico
cada vez mas utilizado por sus ventajas y funcionalidades. Hussain et al. utilizaron este
software para estudiar el comportamiento en estado estacionario de la gasificacion de
cuesco de palma, logrando predecir la composicién del gas de sintesis obtenido en un
gasificador de lecho fluidizado, en la simulacién utilizaron un reactor R-STOIC, que se basa
en la estequiometria de reaccién y no en la cinética de gasificacion [3]. En otro trabajo,
Hussain et al. [10] modelan y simulan la cinética de gasificacién del cuesco de palma en un
gasificador de lecho fluidizado circulante, evaluando los efectos de la temperatura y la
relacion vapor/biomasa en el rendimiento de la produccion de Ho, para la construccion del
modelo utilizaron un reactor CFB (Circulating Fluidized Bed), donde simularon las
reacciones homogéneas en equilibrio quimico y las reacciones heterogéneas a partir de los
parametros cinéticos reportados por otros autores, los cuales pueden variar con el proceso
o las condiciones de la materia prima en estudio. Por ultimo, cabe mencionar el estudio de
la gasificacién de cuesco de palma con la captura de CO; en un medio adsorbente (CaO),
basado en la simulacién en Aspen Plus®, realizada por Shahbaz et al. [11], los autores
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utilizaron la minimizacion de la energia libre de Gibbs del proceso como criterio de decision,
que se basa en un principio termodindmico y no tiene en cuenta los parametros cinéticos.
En este contexto, este trabajo presenta una contribucion a la produccion de hidrégeno a
partir de cuesco de palma, basada en la construccién de un modelo en Aspen Plus®,
utilizando los parametros cinéticos obtenidos de la gasificacion experimental de cuesco de
palma en un andlisis termogravimétrico para la especificacién del reactor. Estos parametros
se evaluaron utilizando tres modelos semiempiricos para interpretar los resultados
experimentales y determinar el modelo con el mejor ajuste con estos resultados (Tabla 4.3).

Este capitulo se enfoca en determinar el potencial del cuesco de palma como materia prima
en la produccion de hidrégeno mediante un proceso de gasificacion. Inicialmente se define
la metodologia aplicada para conocer el uso y disponibilidad de la biomasa de palma en
Norte de Santander, luego se describen las técnicas desarrolladas para la caracterizacion
fisico-quimica y mineralégica del cuesco de palma, posteriormente se describe el modelo
de simulacién del proceso de gasificacion del cuesco de palma ejecutado en Aspen Plus.
En la seccién de discusion y resultados se muestra la cantidad de biomasa generada,
utilizada y disponible en el Departamento, seguidamente se presenta el analisis préximo,
altimo y mineral del cuesco de palma. Por ultimo, se analiza el efecto de la temperatura y
la relacion vapor/biomasa en el proceso de gasificacion de cuesco de palma simulado, asi
como le estimacion tedrica de la produccién de H; a partir del cuesco disponible en Norte
de Santander.

2.1 MATERIALES Y METODOS

2.1.1 Andlisis de ladisponibilidad y uso de la biomasa de palma

El sector agroindustrial de la palma de aceite se caracteriza por tener una alta produccion
de biomasa, generada durante el proceso de extraccién de aceite crudo de palma. Con el
fin de conocer el uso actual y la disponibilidad de la biomasa de palma en Norte de
Santander, se llevé a cabo una investigacién de campo en las tres plantas extractoras que
se encontraban en operacion, ubicadas en los municipios El Zulia y Tibd, realizando una
entrevista semi-estructurada al personal técnico y directivo de cada empresa.

2.1.2 Caracterizacién fisicoquimica del cuesco de palma

Una muestra de 2 kg de cuesco de palma fue recolectada a la salida del proceso de
extraccion de aceite crudo de palma, en una planta extractora de aceite de palma ubicada
en el departamento Norte de Santander. Esta muestra fue caracterizada por su analisis
proximo y ultimo, con el fin de determinar el potencial energético con vista a su
aprovechamiento como materia prima en el proceso de gasificacion. En el andlisis préximo
el cuesco de palma fue sometido a un proceso de molienda para alcanzar un tamafio
aproximado de 250 pm, posteriormente se determiné el porcentaje de humedad (ASTM
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D3173-17a), cenizas (ASTM D3174-12), materia volatil (ISO 562-10), carbono fijo (ASTM
D3172-13) y poder calorifico superior (ASTM D5865-13). Respecto a la composicion
elemental del cuesco de palma (CHN), se utiliz6 un analizador elemental EXETER CE-440
bajo el estandar ASTM D5373-14, el contenido de azufre fue determinado a través del
procedimiento ASTM D4239-17 Método A y el contenido de oxigeno fue calculado por
diferencia (0 = C — N — H — S — Cenizas).

Para determinar la composicién mineraldgica del cuesco de palma, se llevé a cabo un
andlisis de Fluorescencia de Rayos X (XRF) mediante un espectrometro ARL Optim’X
WDFRX de marca Thermo Fisher Scientific, cuyo calculo se realizé mediante un analisis
semicuantitativo utilizando el software UniQuant. Las condiciones de andlisis fueron 43%
de humedad y 23.1 °C de temperatura.

2.1.3 Simulacién del proceso de gasificacion del cuesco de palma

Como valor agregado del proyecto se llevd a cabo la estimaciéon de la produccién de
hidrégeno a partir del cuesco de palma disponible en Norte de Santander, mediante la
simulacion del proceso de gasificacion en el software Aspen Plus. La gasificacion del
cuesco de palma se desarrollé en estado estacionario, para ello se ingreso la materia prima
(PKS) en el reactor R-YIELD (Figura 2.1), en el cual se realiza el fraccionamiento del cuesco
en componentes mas simples y es convertido de componentes no convencionales a
componentes convencionales (e.g. Hz, CO, CO2, CH4, H20). En este reactor se calcula el
rendimiento de los productos a partir del andlisis préximo y dltimo. La corriente de salida
del reactor, DECOMP, se separa en una columna (SEP), dividiendo el material volatil (VM)
del carbono fijo y la ceniza (CHAR). El VM ingresa al reactor R-GIBBS, en el cual suceden
las reacciones en fase gaseosa aplicando el principio de minimizacion de energia libre de
Gibbs [12].

La corriente GAS-TAR se mezcla con vapor de agua en un mezclador (MIXER) a diferentes
relaciones vapor:biomasa (0 a 2.5) p/p, con el fin de determinar su efecto en la produccién
de H,. La corriente PROD1 se conduce a un reactor R-BATCH, en donde se simula la
gasificacién del PKS, en términos de las reacciones heterogéneas: carbonizado-vapor de
agua (C + H,0 - CO + H,) y boudouard (C + C0O, = 2€0) definidas en el modelamiento
cinético de la gasificacion del cuesco de palma con vapor de agua y CO», respectivamente
(Seccion 4.2.1). Para la especificacion de dichas reacciones se utilizaron los pardmetros
cinéticos Energia de activacion (E) y Factor pre-exponencial (A) que presentaron el mejor
coeficiente de determinacion (R?) segln la Tabla 4.3. El equipo R-BATCH opera a una
presion de 1 atm y a diferentes temperaturas (750 a 950 °C), con el fin de evaluar su efecto
en la produccion de H; presente en la corriente SYNGAS, la cual se obtiene de la separacion
del material solido (BIOCHAR) del gas de sintesis en el CYCLONE. Las condiciones de
operacion (temperatura y relacion vapor:biomasa) se seleccionaron teniendo en cuenta los
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resultados positivos de otros estudios en la produccion de hidrégeno a partir de biomasa
mediante procesos de gasificacion [13]-[15].

R-GIBBS
R-YIELD R-BATCH

SEP

GAS-TAR

PROD1

1 —
PROD2 [svers =

MIXER
| \
I
o sTeAm | ‘J/ CYCLONE

Figura 2.1 Diagrama de flujo del proceso de gasificacion simulado en Aspen Plus

| .
BIOCHAR [

2.2 RESULTADOS Y DISCUSION

2.2.1 Disponibilidad y uso actual de la biomasa de palma en Norte de Santander

En el 2020 la produccién de racimos de fruta fresca (RFF) en el mundo alcanzé un total de
322.5 millones de toneladas, siendo Indonesia el principal productor con un 57.5%, vy
Colombia ocupando el cuarto lugar con una produccién aproximada de 7.2 millones de
toneladas. En el mismo afio, a nivel mundial la generacion de biomasa de palma estimada
fue de 132.3 millones de toneladas y a nivel nacional de 2.9 millones de toneladas [16]. En
promedio se genera un 41% de biomasa por cada tonelada de RFF, distribuida
principalmente en raquis, fibray cuesco [17].

En el caso de Norte de Santander, la agroindustria de la palma de aceite también presenta
una produccién importante de racimos de fruta fresca y por ende de biomasa. Segun el
estudio realizado, mensualmente se procesan alrededor de 35,968 toneladas de RFF, de
los cuales se obtienen en promedio 8,175 toneladas de aceite y 1,820 toneladas de
almendra de palma [18]. Asimismo, en la Tabla 2.1 se puede identificar que se generan
mensualmente 14,082 toneladas de biomasa de palma, de las cuales el 58.5% son
utilizadas y el 41.5% restante, que equivalen a 5,844 toneladas se encuentran disponibles
para su aprovechamiento.
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Tabla 2.1 Biomasa de palma en Norte de Santander (t/mes) [18]

Tipo de biomasa Generada Utilizada Disponible
Raquis de palma 7,800 4,171 3,629
Cuesco de palma 1,705 455 1,250
Fibra de palma 4,578 3,613 965

Total 14,082 8,239 5,844

El raquis de palma representa la mayor cantidad de biomasa generada, alrededor de 7,800
toneladas mensuales, del cual el 53.5% es utilizado como materia prima en procesos de
compostaje, y las 3,629 toneladas restantes son dispuestas a cielo abierto como se refleja
en la Figura 2.2, usualmente se lleva al cultivo de palma como acondicionador de suelos
por su contenido de material organico. No obstante, esta practica puede conllevar a
problemas de tipo fitosanitario [19], debido a que la disposicion de la tusa en las
plantaciones genera la proliferacion de la mosca de los establos (Stomoxys calcitrans), por
lo que el Instituto Colombiano Agropecuario (ICA) emitié la Resolucion 2828 de 1995, para
regular el manejo y disposicion de la tusa en las plantaciones, con el fin de evitar la
presencia de esta especie de mosca [17].

De otra parte, la biomasa con el mayor indice de utilizacién es la fibra de palma (i.e. 78.9%
respecto al total de fibra de palma generada), su uso se enfoca principalmente como
combustible de caldera para la generacion de vapor requerido en el proceso y en procesos
de compostaje. Similar a lo reportado por [17] en su estudio a nivel nacional sobre el uso
de la biomasa de palma, realizado a 27 plantas extractoras en todo el pais, quienes
encontraron que el principal uso de la fibra fue como combustible para calderas con el
73.9% equivalente a 363,703 toneladas, seguido del uso en campo y para compost.

Finalmente, el cuesco de palma, biomasa de interés en el presente estudio presenta una
produccion mensual de 1,705 toneladas, siendo utilizado solo el 26.7% como combustible
de caldera, que equivalen a 455 toneladas. El material restante (1,250 ton/mes) es llevado
al campo como acondicionador de vias en los cultivos de palma (ver Figura 2.2). No
obstante, por el largo periodo requerido para su degradacién puede conllevar a la
generacion de gases de efecto invernadero (e.g. CHs y CO) [20]. De alli que se hace
necesario direccionar esfuerzos para el aprovechamiento del cuesco de palma residual, y
lograr asi dar un valor agregado a la industria de la palma de aceite, mitigando a su vez el
impacto negativo al medio ambiente generado por la incorrecta disposicion.
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Figura 2.2 Biomasa de palma dispuesta en campo, a) Raquis, b) Cuesco

2.2.2 Composicion fisico-quimicay mineralégica del cuesco de palma
2.2.2.1 Analisis proximo

En la Tabla 2.2 se muestra el poder calorifico del cuesco de palma (19.53 MJ/kg), siendo
un valor alto comparado con otras biomasas agroindustriales, como la cascarilla de café
(16.54 MJ/kg) y el raquis de platano (13.47 MJ/kg) [21]. Este parametro se conoce como la
medida de energia disponible de un combustible, el cual depende de la proporcién y calidad
de la fraccién organica de la muestra [22], en el cuesco de palma es producto del alto
contenido de carbono fijo y bajo contenido de humedad que posee, dichas caracteristicas
contribuyen a que el proceso de gasificacion sea mas eficiente, proyectandolo como una
materia prima viable técnicamente para fines energéticos. De hecho, varios estudios han
utilizado el cuesco de palma como materia prima para la produccién de energia por
gasificacion [23] y pir6lisis [24], y algunas de sus propiedades lo hacen similar a un carbén
de bajo rango [25].

De otra parte, el contenido de materia volatil del cuesco de palma (69.82%) es superior a la
materia volatil del raquis de platano (58.49%) y cascarilla de arroz (58.30%) [21]. Esto es
importante porque la materia volatil es la fraccion de biomasa que se volatiliza durante la
pirélisis, haciendo que la matriz carbonosa esté mas expuesta por la liberacion de material,
lo que puede facilitar el proceso de gasificacion [15]. El contenido de carbono fijo es de
especial interés porque indica el potencial de generacion de char una vez que el cuesco de
palma ha sido desvolatilizado. Por lo tanto, en virtud de su alto contenido (21.68%) con
relacion al contenido de carbono fijo del bagazo de cafia y cascarilla de café (8.30 y
14.30%), respectivamente [15], el rendimiento del char del cuesco sera superior, siendo el
char unos de los principales promotores de las reacciones heterogéneas, Boudouard y
reaccion agua-gas en la etapa de gasificacion, que maximizan la conversién de
hidrocarburos en gases con bajo peso molecular como H, y CO [26].

70



Se observa que el cuesco de palma posee un bajo contenido de humedad (7.43%)
comparado con las mismas biomasas de la palma de aceite como el raquis y la fibra, que
poseen contenidos de humedad de 12.55% [27] y 11.10% [28], respectivamente, lo cual es
favorable porque la cantidad de energia utilizada en el proceso de secado serd menor y se
podra destinar a las demas fases de la gasificacion [29]. Otro pardmetro positivo, es el bajo
contenido de cenizas (1.07%), comparado con la fibra y rdquis de palma, con 8.44% y
7.87%, respectivamente [30], beneficiando el proceso de gasificacion debido a que las
cenizas se consideran un material inerte que no reaccionan durante el proceso y que al
finalizar se convierten en biochar [9]. Aunque también se ha identificado que el contenido
inorgénico inherente de la biomasa puede tener efectos cataliticos en la reactividad de la
gasificacion, especialmente K, y en menor medida, Ca y Mg [31], [32].

Tabla 2.2 Analisis proximo del cuesco de palma

Parametro Matgrfa Car_t?ono Humedad Cenizas Poc,ic_er
volatil fijo calorifico?
% (p/p) 69.82 21.68 7.43 1.07 19.53

@ Poder calorifico superior expresado en MJ/kg
2.2.2.2 Analisis ultimo

Respecto al contenido elemental del cuesco de palma (Tabla 2.3), se identifica que el
contenido de carbono es 49.98% y el oxigeno es 43.63%, estos valores son caracteristicos
de la biomasa lignocelulésica debido a la presencia de grupos altamente oxigenados dentro
de su estructura [15]. El contenido de carbono fijo y a su vez el contenido de carbono
elemental, son un resultado del alto contenido de lignina del cuesco (58.30%, p/p) [21],
componente fundamental en la etapa de gasificacibn que conlleva al aumento de la
temperatura del proceso para su degradacién, puesto que la lignina puede formar
estructuras recalcitrantes cuando se calienta [33]. El bajo contenido de azufre (0.04%) se
encuentra entre el rango tipico de las biomasas reportado en la literatura [34], siendo un
parametro favorable porque se presume que habra una produccion minima de un gas
inflamable y téxico como el acido sulfhidrico (H.S) durante el proceso de gasificacion [22].
Similar al valor reportado para el nitrdgeno (0.41%, p/p), su bajo contenido supone que la
formacion de moléculas de amoniaco y cianuro de hidrégeno en la etapa de gasificaciéon
seran bajas, un aspecto positivo teniendo en cuenta que dichos gases son altamente
contaminantes [29].

El contenido de carbono del cuesco de palma es superior al de otras biomasas
agroindustriales como la cascarilla de arroz (33.8%) y el raquis de platano (45.7%) [21], lo
cual es muy favorable para promover las reacciones intervinientes durante la gasificacion,
tales como: boudouard, oxidacion, hidrogasificacion y char-vapor [26].
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Tabla 2.3 Analisis elemental del cuesco de palma

Parametro C H N (@) S

% (p/p) 49.98 4.87 0.41 43.63 0.04

2.2.2.3 Analisis mineralégico

El contenido de material mineral varia segun el tipo de biomasa, cominmente esta
compuesto de minerales de origen alcalino y alcalinotérreo como Na, K, Ca, Mg, Mn, Co,
Zn, Cu, Si, formando éxidos o sales como cloruros, carbonatos, fosfatos y sulfatos [33].
Estos minerales juegan un papel fundamental en los tratamientos térmicos de las biomasas
al actuar como catalizadores de algunas reacciones, como la deshidratacion de la biomasa
para favorecer la produccién de char y el craqueo catalitico de los volatiles pesados
generados durante la etapa de desvolatilizacion. Ademas, son importantes en los procesos
termoquimicos, por promover fendmenos de ensuciamiento (escoriacion o slagging) en las
camaras de reaccion, tanto en la gasificacion como en la combustiéon de biomasas. De
hecho, la composicidon mineraldgica es un factor determinante en la utilizacion energética
de las biomasas, ya que limita la temperatura del proceso segun la temperatura de
fusibilidad de las cenizas [9].

En la Tabla 2.4 se muestra el contenido mineral total del cuesco de palma (1.60%). Los
minerales que se encuentran en mayor proporcion son SiO- (1.05%), K20 (0.19%) y MgO
(0.09%) y en menor proporcién CaO (0.08%) y Fe,O3 (0.03%). Las sales de potasio actian
como catalizadores en la degradacion térmica de la celulosa, reduciendo la temperatura a
la que se produce dicha descomposicion, lo que disminuye el rendimiento del levoglucosan
y aumenta tanto la velocidad de reaccion global, como el rendimiento del char [36]. Otro
elemento importante es el calcio, conocido como un catalizador en la etapa de pirdlisis para
la transformacion de la hemicelulosa, ademas, puede ser un eficaz absorbente para
capturar CO- a altas temperaturas [37]. Asimismo, Garcia-Nufiez atribuyé ciertos efectos
cataliticos en la gasificacion del cuesco de palma a la concentracion de Al, Fe, Niy Cu
presente en la biomasa, concluyendo que la presencia de extractivos y metales en la
biomasa cruda puede modificar considerablemente el comportamiento térmico de la
celulosa, la hemicelulosa y la lignina [36].

Tabla 2.4 Analisis mineraldgico del cuesco de palma

Composicién  SiO; K20 MgO SiO3 CaO P.Os FexO3  AlxO3 Total

% (p/p) 1.05 0.19 0.09 0.08 0.08 0.06 0.03 0.02 1.60
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2.2.3 Estimacién de la produccion de hidrogeno a partir del cuesco de palma
2.2.3.1 Validacion del proceso simulado en Aspen Plus®

Los resultados de la simulacién han sido validados con los resultados experimentales de la
investigacion de Lv et al. [39], que estudiaron el efecto de la temperatura y la relacion V/B
en la gasificacion de cuesco de palma. Se calculé la raiz del error cuadratico medio (RMSE)
de la composicién de hidrégeno en el syngas. El RMSE fue hallado mediante la Ec. 2-1.

N
1 oy
RMSE = —Z(M)Z Ec. 2-1
N =1 Vie

Donde y;. Y vi, son las composiciones experimentales y simuladas del hidrégeno presente
en el syngas, respectivamente. En la Tabla 2.5 se observan los resultados de la validacion
del modelo, encontrando que el modelo propuesto en la simulacién presenta un RMSE de
0.1828 y 0.0865 respecto a la relacion V/B y la temperatura, respectivamente, (i.e. RMSE
promedio 0.135). Lo cual infiere que el modelo simulado predice con un buen ajuste los
datos experimentales, comparando dicho valor con el RSME promedio (0.282) obtenido por
Nikoo and Mahinpey, quienes estudiaron la gasificacion de biomasa en un proceso
simulado en Aspen Plus, en condiciones operativas similares, temperatura entre 700 y 950
°C, relacion vapor/biomasa entre 0y 4 [12].

Tabla 2.5 Resultados de validacion del modelo

Relacién V/B (Temperatura: 900 °C) Temperatura (Relacién V/B: 1.5)

Relacion Hz_ Sim Ho Exp Error - °C Hz Sim Ho Exp Error -
cuadrético cuadratico

0 32.8% 33.5% 0.0005 750 30.7% 27.6% 0.0130

0.5 29.0% 30.8% 0.0033 800 34.7% 35.4% 0.0004

1 26.1% 31.5% 0.0297 850 38.2% 37.3% 0.0006

15 23.7% 29.8% 0.0421 900 42.8% 39.6% 0.0063

2 21.7% 28.5% 0.0574 950 48.7% 43.1% 0.0171

25 20.0% 27.0% 0.0675 - - - -

RMSE 0.1828 RMSE 0.0865

2.2.3.2 Efecto de la temperatura

En el proceso de gasificacion simulado se evalué el efecto de dos variables, temperatura 'y
relacion V/B. En el primer caso, se varid la temperatura del reactor R-BATCH entre 750 y
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950 °C, para una relacion V/B de 1.5, con el fin de determinar la influencia de tal variacion
en la cantidad de H; en el syngas. En la Figura 2.3 se aprecia que la produccion de H- es
directamente proporcional al incremento de la temperatura, debido a que a una mayor
temperatura, la reaccion char-vapor de agua aumenta, maximizando la produccién de H-
[20]. Similar a lo reportado por Turn et al. quienes encontraron la misma tendencia al
aumentar la temperatura, lo cual puede atribuirse a que las temperaturas elevadas
promueven el craqueo térmico del hidrocarburo y el reformado con vapor [40]. Este
resultado corresponde con lo evidenciado en la Seccién 5.2.3, en la gasificacion
experimental del char de cuesco de palma, donde la temperatura mas alta (900 °C)
promovié la mayor formacion de H en el gas (72.9 %mol), contrario al biochar gasificado a
700 °C, que alcanzé una produccion de H, de 37.1 %mol.

Este comportamiento se explica porque las altas temperaturas favorecen a los reactivos en
las reacciones exotérmicas y a los productos en las reacciones endotérmicas, segun lo
expuesto en el principio de Le Chatelier [7]. Por lo tanto, el incremento de la temperatura
promovio las reacciones endotérmicas de reformado de metano (CH, + H,0 < CO + 3H,)
y la reaccion char-vapor de agua, y la reaccién exotérmica de hidrogasificacion
(C + 2H, & CH,); dando como resultado un aumento de la concentracion de H, debido a la
entalpia de cada reaccion. Otro estudios que utilizaron biomasa como materia prima
también reportaron un incremento de la produccion de hidrégeno al aumentar la
temperatura de gasificacion [14], [15]. Aydin et al. investigaron la gasificacion de char de
pino y pellets de madera a escala piloto utilizando aire como agente gasificante,
encontrando que la produccion de H, y CO aumentaba a medida que incrementaba la
temperatura del reactor en un rango entre 701 y 1,046 °C [14]. Asimismo, Khan et al.
estudiaron el efecto de la temperatura (600-750 °C) sobre la gasificacion con adsorcion
catalitica integrada (ICA) de cuesco de palma, concluyendo que el rendimiento maximo de
H. de 150 g/kg de biomasa se observo a una temperatura de 750 °C [41].

60%
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£ 40%
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Figura 2.3 Efecto de la temperatura sobre la produccion de H:
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2.2.3.3 Efecto de la relacion vapor:biomasa

Otra variable estudiada fue la relaciéon vapor/biomasa (V/B), ésta se aumenté desde 0 a 2.5
(p/p) a una temperatura de 900 °C. En la Figura 2.4 se muestra que la produccién de H>
disminuye levemente al aumentar la cantidad de vapor en el proceso, similar a lo reportado
por Lv et al. [39]. Dicho resultado es probable porque la corriente PROD1 presenta una
menor temperatura (352 °C) comparada con la temperatura en el reactor R-BATCH, lo cual
hace que se disminuya la temperatura de la reaccion y se aumente la cantidad de alquitran
[12].

El estudio de gasificacion de biomasa a una temperatura de 800 °C realizado por Lv et al.
evidencié que en el rango V/B de 1.35 a 4.04, el rendimiento del gas, el poder calorifico
inferior del gas y la eficiencia de conversion de carbono mostraron tendencias decrecientes,
lo que puede explicarse por la cantidad excesiva de vapor de baja temperatura que reduce
la temperatura de reaccién, ocasionando a su vez la degradacion de la calidad del gas [39].
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0 0.5 1 1.5 2 2.5

Steam to biomass ratio
Figura 2.4 Efecto de la relacién V/B sobre la produccién de H:
2.2.3.4 Rendimiento de la produccién de H,
Para estudiar el rendimiento de la produccién de hidrégeno a partir de cuesco de palma en
funcion de las variables: temperatura y relacion vapor:biomasa, se desarroll6 un modelo de

regresion lineal multiple (Ec. 2-2) para describir la relacion entre la produccién de H; (g/kg
PKS) y las variables independientes mencionadas anteriormente.

H, yield (g/kg PKS) = 75,4798 + 0,0361192X — 8,49139Y Ec. 2-2
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Donde la variable X corresponde a la temperatura y la variable Y a la relacion
vapor/biomasa. Para visualizar el efecto de la combinacion de estas variables de proceso,
se estudia el diagrama tridimensional de superficie (Figura 2.5). Se observa que en
correspondencia con los resultados anteriores, la produccién de H, aumenta en la medida
en que incrementa la temperatura y se disminuye la relacién V/B. Esta produccion oscila
entre 80 y 109 g de H; por cada kg de cuesco de palma, alcanzando su pico maximo a 950
°C y una relacién V/B de 0. La produccion minima de hidrégeno se obtiene a una
temperatura de 700 °C y una relacion V/B de 2.5. El rango de produccién de H; obtenido,
corresponde con los resultados reportados por Yosef et al.,, quienes alcanzaron una
produccion entre 84 y 137 g Ho/kg de cuesco de palma a diferentes condiciones operativas
de temperatura (650-900 °C) y relacion V/B (0.5-3) [42]. De igual forma, Yusup et al.
estudiaron el efecto de la temperatura (600-750 °C) y la relacién vapor/biomasa (1.7-2.5)
encontrando una produccion de hidrégeno que oscilé entre 70 y 160 g de H, por kg de
cuesco de palma [43].
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Figura 2.5 Efecto de la temperatura y la relacion V/B sobre el rendimiento del Hz

2.2.4 Potencial teérico de la produccién de H;

Con el fin de estimar la produccion tedrica de hidrogeno a partir del cuesco de palma
disponible en Norte de Santander, se ingresaron 1,250 toneladas/mes de materia prima al
reactor R-Yield para dar inicio al proceso de gasificacion, manteniendo las condiciones
operativas que permitieron alcanzar el mayor rendimiento de H, segun la Figura 2.5. Con
base en los resultados obtenidos en la simulacién, en el Departamento se podrian producir
mensualmente 51,563 kg (51.6 t) de hidrégeno que equivalen a 26,602.2 kmoles. Por lo
tanto, se resalta el potencial de Norte de Santander para la produccion de energia limpia y
renovable mediante el aprovechamiento de los subproductos de la cadena productiva de la
palma de aceite, lo cual permite también diversificar la canasta energética y aportar al
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desarrollo econémico, social y ambiental de la region. Se torna importante en futuras
investigaciones estudiar el costo de produccion de hidrégeno a partir de cuesco de palma
mediante procesos de gasificacion en Norte de Santander, con el fin de determinar la
viabilidad econdmica de dicha alternativa energética, teniendo en cuenta que estos costos
estan fuertemente influenciados por la economia de escala, la densidad de energia
aprovechable para un sitio especifico y el tiempo de vida de la tecnologia utilizada [44].

Algunos estudios han estimado los costos para la produccién de hidrégeno, Kumar et al.
determinaron que el costo de produccion de H; para una planta de capacidad de 2,000 t/dia
utilizando como materia prima algas secas mediante gasificaciébn con agua supercritica y
gasificacion térmica, es US$ 4.59/kg y US$ 5.66/kg de Hy, respectivamente [45]. Sarkar et
al. estudiaron un gasificador para la produccién de biohidrégeno usando residuos forestales
y paja de trigo y reportaron US$ 1.17/kg y US$1.29/kg de H, a una capacidad de la planta
de 2,000 toneladas secas/dia [46].

2.3 CONCLUSIONES

En Norte de Santander se generan mensualmente 14,082 toneladas de biomasa de palma,
de las cuales el 58.5% son utilizadas y el 41.5% restantes se encuentran disponibles para
su aprovechamiento. Respecto al cuesco de palma se generan 1,705 t/mes, siendo utilizado
el 26.7% como combustible de caldera, lo cual sugiere una disponibilidad de 1,250 t/mes
gue puede ser utilizado como materia prima para la produccién de hidrégeno. De otra parte,
el contenido de carbono fijo (21.68%), humedad (7.43%) y poder calorifico (19.53 MJ/kg),
demuestran que el cuesco de palma es una biomasa potencial para gasificacion, debido a
que el contenido de carbono fijo supone que se promoveran las reacciones heterogéneas
en la ultima etapa del proceso, el bajo contenido de humedad hace que la etapa de secado
del cuesco de palma requiera menos energia, y el alto poder calorifico denota la cantidad
de energia disponible en el biocombustible.

Asimismo, el cuesco de palma en virtud de su alto contenido de carbono elemental
(49.98%), comparado con otras biomasas agroindustriales como la cascarilla de arroz y el
raquis de platano, lo perfilan como un material prominente para promover las reacciones
intervinientes durante la gasificacion, tales como: boudouard, oxidacion, hidrogasificacion y
char-vapor, que permiten la obtencién de diferentes gases (e.g. Hz, CO,, CO y CH.), a partir
de la interaccion del agente gasificante con el char disponible en la biomasa.

El proceso de gasificacién simulado con base en los parametros cinéticos de las reacciones
con vapor y CO, permitié alcanzar un buen ajuste con los datos experimentales (RMSE
promedio 0.135) y con mayor precision comparado con otro modelo simulado en Aspen
Plus (RSME promedio 0.282). Se encontré que la produccion de H, se favorece con el
aumento de la temperatura, debido a que las temperaturas elevadas promueven a los
reactivos en las reacciones exotérmicas y a los productos en las reacciones endotérmicas.
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Sin embargo, el vapor de agua tiene un efecto contrario, ya que al aumentar su proporcién
se disminuye el contenido de H: en el syngas, puesto que el ingreso de una mayor cantidad
de vapor disminuye la temperatura de la reaccidon y aumenta la cantidad de alquitran,
ocasionando una degradacién de la calidad del gas.

Segun el modelo de regresién lineal, el rendimiento de la produccién de H. oscila entre 80
y 109 g Ha/kg PKS, alcanzando su pico maximo a 950 °C y una relacién V/IB de 0, y la
produccién minima a una temperatura de 700 °C y una relacion V/B de 2.5. A partir del
cuesco de palma disponible en el Departamento, se podrian obtener 51.6 t/mes de Hy, lo
cual denota el potencial de Norte de Santander para la produccién de energia limpia y
renovable mediante el aprovechamiento de los subproductos de la cadena agroindustrial
del aceite de palma, con el fin de aportar al desarrollo econdémico, social y ambiental de la
region.
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CAPITULO lIl. SINTESIS Y CARACTERIZACION DE CATALIZADORES
SOPORTADOS EN UNA MORDENITA

En este capitulo se presenta la sintesis y caracterizacion de los catalizadores soportados
en una zeolita tipo mordenita, los cuales son sujeto de estudio en la investigacion.
Inicialmente, se muestra el proceso de limpieza de la mordenita natural importada de la
provincia de Guayas, Ecuador. Luego se presentan los diferentes pasos para la
jerarquizacion de la zeolita mediante el lavado acido utilizando HCI. Como etapa final en el
proceso de sintesis, se ilustra la metodologia experimental empleada para la incorporacion
de los metales (Ni, Ca, K) en la mordenita natural y modificada; aplicando la técnica de
impregnacién himeda para la adicion de la fase activa (Ni) y co-impregnacién himeda para
la adicion de los promotores (Ca, K). También se describen otras técnicas implementadas
tales como: intercambio i6nico en estado liquido e intercambio i6nico en estado sélido, que
aunque no lograron la carga esperada de los metales en el soporte zeolitico, podrian ser
unas técnicas con alto potencial de aplicacion para disminuir el tiempo y el consumo de
agua durante la sintesis, por lo cual se presentan en este documento como un paso inicial
para futuras investigaciones. El proceso de sintesis de la mordenita con los metales
propuestos, busca obtener un catalizador que posea caracteristicas importantes para
mejorar el proceso de gasificacion de biomasa, como: alta eficiencia en la eliminacién de
alquitran, promotor de las reacciones de hidrégeno, estable térmicamente, con buen area
superficial, amigable con el medio ambiente (sin contaminaciéon secundaria), bajo costo,
alta disponibilidad, facil regeneraciéon y que no se desactive rapidamente. Sin embargo,
segun lo expuesto en la seccién 1.2.4 cada metal presenta propiedades y beneficios
diferentes, y no permiten reunir dichas caracteristicas en uno solo. Por lo tanto, se pretende
sintetizar un catalizador que permita agrupar dos 0 mas metales para mejorar el rendimiento
y estabilidad del mismo en los procesos termoquimicos.

Posteriormente se detallan las condiciones operativas de las técnicas bajo las cuales se
caracterizaron los catalizadores (i.e. XRF, XRD, SEM-EDX, Fisisorcion de Nz, NHs-TPD,
FTIR-Py, TGA). En la seccion siguiente se estudian los resultados obtenidos en cada
técnica para determinar la composicion y las propiedades quimicas, asi como las
propiedades texturales, morfologicas y térmicas de los catalizadores, con el fin de investigar
su viabilidad técnica como elementos cataliticos en la gasificacién de biomasa. Finalmente,
se incluyen las conclusiones parciales del capitulo.

3.1 DESCRIPCION DEL PROCESO DE SINTESIS

El proceso general de sintesis se llevd a cabo en dos etapas, la primera consistié en un
tratamiento &cido de la zeolita y posteriormente se llevé a cabo la incorporacion del niquel
mediante la técnica de impregnacion himeda, y la co-impregnaciéon hiumeda del calcio y
potasio sobre la zeolita natural y modificada. Para ello se siguieron los métodos reportados
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por [1]-[4], dicha sintesis se realiz6 en el laboratorio del grupo de investigacion de Catalisis
Ambiental de la Universidad de Antioquia.

3.1.1 Limpiezay lavado 4cido de la mordenita

En esta primera etapa del proceso, se adquirié una zeolita natural en polvo importada desde
la provincia de Guayas, Ecuador, la cual es distribuida por la empresa ZEOCOL S.A.S. Esta
zeolita es utilizada en diferentes aplicaciones como nutricion de suelos, alimentacion animal
y tratamiento de aguas [5]. Inicialmente se homogenizé el tamafio de las particulas a 250
um mediante un proceso de tamizaje de 50 g de zeolita, luego se realiz6 un lavado con
agua desionizada, aplicando 5 ciclos de lavado mediante agitacion a 800 RPM durante 30
minutos, usando una relacion de 10 ml H,O/1 g zeolita, hasta eliminar las impurezas
adheridas al agitador magnético y remanentes en el papel filtro. Posteriormente, la zeolita
lavada fue sometida durante la noche a un proceso de secado en un horno convencional a
105 °C.

El soporte catalitico se dividid en dos tipos: Mordenita Natural (MN) y Mordenita Modificada
(MM), la MN obtenida luego del proceso de secado, se somete a un proceso de activaciéon
mediante calcinacion en una mufla a 500 °C durante 4 horas a una tasa de calentamiento
de 5 °C/min en atmdsfera de aire. En la Figura 3.1 se describe el proceso general de
limpieza y activacion de la mordenita natural.

izai Filtracion y Calcinacién a
Tamizaje de Lavado P
mordenJita g ag\iltacié%l secado a 105 500 °C por4 h a
250 um durante 30 min °C durante la una tasa de 5
H noche | °C/min

Figura 3.1 Proceso general de mordenita natural (MN)

Respecto a la MM, se obtiene a partir de la MN al realizarle un lavado acido, con el fin de
mejorar las propiedades texturales y adsorbentes del soporte catalitico, como éarea
superficial especifica y cristalinidad, mediante el intercambio de los cationes de aluminio o
sodio que pueden ubicarse en los poros de la zeolita blogueando el ingreso a los meso y
microporos, y también al disolver los fragmentos de la silice amorfa que generan el mismo
efecto en los canales [1], [6]. Para el proceso de lavado acido se siguié el método reportado
por [1], [2], que consistié en la preparacion de 250 ml de solucién de HCI 2M, para ello se
utiliz6 HCI de marca Merck con una concentracién de 37.2% v/v, teniendo en cuenta la
densidad y la masa del HCI se adicionaron 41.3 ml de HCl y 208.7 ml de agua desionizada.
A la disolucion preparada, se agregaron 10 g de la mordenita natural obtenida segun el
proceso descrito anteriormente.
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Posteriormente se realizé una agitacién lenta hasta dispersar la mordenita en la solucién y
se mantuvo en reposo por 24 h (Figura 3.2), luego se filtré y lavd con agua desionizada
hasta eliminar los iones de cloro presentes (se aplicé el método de precipitacién de solucién

de nitrato de plata al 1% p/p) [2].

Tiempo de reposo: 0 h

Figura 3.2 Mordenita en la disolucion de HCI

Finalmente, la mordenita lavada con la disolucion de HCI fue secada a temperatura
ambiente durante la noche y como etapa final se realiz6 una calcinacion a 500 °C durante
4 horas a una tasa de calentamiento de 5 °C/min en atmdsfera de aire. En la Figura 3.3 se
describe el proceso general de lavado acido de la mordenita, la cual se denomina mordenita

modificada (MM).
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Preparacion de 250 cm?® de disolucién de HCI 2M

Adicién de mordenita natural (MN) a la disolucion

Agitacion lenta hasta homogeneizar la muestra

Tiempo de reposo por 24 h

Filtracion de mordenita modificada

Lavado con agua desionizada

Secado a temperatura ambiente

Calcinacion a 500 °C por 4 h a una tasa de 5 °C/min

Figura 3.3 Proceso general de mordenita modificada (MM)

3.1.2 Incorporacién de metales en el soporte catalitico

Una vez obtenido el soporte del catalizador configurado en dos tipos: Mordenita Natural y
Mordenita Modificada se procedié con la incorporacion de los metales (Ni, K, Ca) sobre el
mismo, con el fin de lograr la carga esperada segun la Tabla 3.1. Como precursores de los
metales se utilizaron Ni(NO3),*6H,0, Ca(NO3),*4H,0 y KNO3, todos los reactivos de grado
analitico (pureza superior al 99.95%) marca Merck.

Para el proceso de incorporacion de los metales se aplicaron diferentes métodos segun lo
expuesto en la seccién 1.2.3, inicialmente se aplicé un intercambio iénico en estado liquido
siguiendo el método reportado por [7], [8]. Sin embargo, segun los resultados del analisis
de composicién elemental mediante Fluorescencia de Rayos X (XRF) no se alcanzé la
carga esperada de los metales sobre el soporte zeolitico, el Unico elemento que logro
incorporarse fue el potasio, principalmente porque, aunque la zeolita tiene una alta
capacidad de intercambio [9], al intentar intercambiar varios metales en un solo paso, es
probable que se presente una competencia entre ellos y la zeolita presente una mayor
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selectividad hacia alguno de ellos, como en este caso el K; dicha selectividad est4 asociada
a diferentes parametros como: temperatura, pH de la solucion, propiedades del disolvente,
entre otras [9]. Por tanto, para alcanzar un equilibrio en el intercambio de cationes con la
zeolita estas variables deben ser estrictamente controladas y ajustadas a los requerimientos
de cada metal a intercambiar, este método es viable cuando se busca incorporar un solo
metal sobre la zeolita, 0 en su defecto desarrollar el proceso de intercambio por etapas.

Tabla 3.1 Composicién esperada del catalizador

Carga esperada (% p/p)

Descripcién Cégligo
catalizador nigrdenita  Niquel Calcio Potasio

Mordenita natural (Mn) T1-C1 100 0 0 0
Mn1ONi T1-C2 90 10 0 0
Mn1ONi5Ca T1-C3 85 10 5 0
Mn1ONi5K T1-C4 85 10 0 5
Mn1ONi5Ca5K T1-C5 80 10 5 5
Mordenita modificada (Mm) T2-C1 100 0 0 0
MmZ1ONi T2-C2 90 10 0 0
Mm210Ni5Ca T2-C3 85 10 5 0
MmZ1ONi5K T2-C4 85 10 0 5
Mm10Ni5Ca5K T2-C5 80 10 5 5

En el estudio de Berber-Mendoza et al. [10] encontraron que al incrementar el pH en la
solucién, aumentd la carga negativa de la superficie de la zeolita, lo cual promovio las
interacciones electrostaticas entre los cationes en la soluciéon (Cd?* y Pb?*) y la superficie
de la zeolita. Asimismo, concluyeron que al incrementar la temperatura se favorece el
intercambio de los cationes con la zeolita, puesto que el intercambio de iones es una
reaccion quimica endotérmica. Otro método evaluado, fue el intercambio i6nico en estado
s6lido realizado en dos equipos, un rotoevaporador y un molino de bolas marca RETSCH®
PM 100, con el fin de promover la incorporacién de todos los metales en una sola etapa [7],
y buscando evaluar un método seco o con menos humedad que redujera el gasto energético
en la etapa de secado del material. No obstante, este proceso no fue eficiente dado que se
perdia aproximadamente un 50% del material catalitico, adherido a las paredes del
recipiente de mezclado.

Finalmente, para realizar la sintesis del catalizador se aplicé un proceso de impregnacion
huimeda de la fase activa y co-impregnacion humeda de los promotores [3], [4]. El proceso
sigue un esquema general, solo varian los reactivos y su peso de acuerdo al tipo de
catalizador a sintetizar. En la Figura 3.4 se describe el proceso para la obtencion del
catalizador T2-C5 (Mm10Ni5Ca5K). Inicialmente se realizé la impregnacion del niquel sobre
la mordenita modificada, para ello se preparé una mezcla de 2 ml de agua desionizada y
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2.48 g de Ni(NO3),*6H,0, luego se agregaron 5.5 g de mordenita modificada, se mantuvo
durante 60 min para lograr la impregnacién de la fase activa sobre el soporte,
posteriormente se realiz6 un secado en un horno convencional a 105 °C durante 7 h, por
ultimo se realiz6 la calcinacion en una mufla a 500 °C por 4 h a una tasa de calentamiento
de 10 °C/min. Una vez impregnado el niquel, se procedi6 a la co-impregnacion del calcio y
el potasio, en 2 ml de agua desionizada se agregaron 1.48 g de Ca(NO;),*4H,0 y 0.65 g
de KNO3, se mezclaron lentamente, luego se agregé la zeolita modificada con el niquel
impregnado, y se mantuvieron por 60 min para lograr la co-impregnacién. Finalmente, para
eliminar el agua y activar el catalizador, se realizdé un secado y calcinacién bajo las mismas
condiciones que en la etapa de impregnacion del Ni.

Preparacion de mezcla (Ni + Agua desionizada)

Adicion de mordenita modificada

Tiempo de impregnacién: 60 min a temp. ambiente

Secado a 105 °C durante 7 h

Calcinacién a 500 °C por 4 h a una tasa de 10°C/min

Preparacion de mezcla (Ca + K + Agua desionizada)

Adicion de mordenita modificada con Ni incorporado

Tiempo de co-impregnacion: 60 min a temp. ambiente

‘ Secado a 105 °C durante 7 h ‘

Calcinacion a 500 °C por 4 h a una tasa de 10 °C/min ‘

Figura 3.4 Proceso para la sintesis del catalizador T2-C5
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3.2 TECNICAS DE CARACTERIZACION APLICADAS

Existen multiples técnicas que permiten determinar la composicion y propiedades de un
catalizador, usualmente cada una analiza un aspecto en particular del material, por lo tanto,
es importante una combinacién de métodos que permita obtener una descripcién completa
del material catalitico. En la Tabla 3.2 se resumen las técnicas analiticas empleadas para
identificar la idoneidad del catalizador en las reacciones de gasificacion para la produccion
de hidrégeno a partir del cuesco de palma. Generalmente, la caracterizacion de un
catalizador proporciona informacién sobre: estructura y morfologia, composicién quimica,
estabilidad térmica, capacidad para absorber y retener moléculas, y capacidad quimica para
promover reacciones [11].

Tabla 3.2 Técnicas analiticas empleadas

Técnica analitica Equipo Aplicacion

Fluorescencia de rayos X Thermo Scientific ARL Optim’X Composicién quimica
y WDFRX P q

Difraccion de Rayos X Malvern-PANalytical Empyean Analisis quimico y

estructural

Microscopia electronica de Microscopio JEOL JSM-6490LV Propiedades texturales

barrido
Fisisorcion de nitrégeno Micromeritics ASAP2020 Plus  Propiedades texturales

Desorcion a temperatura

programada de NH3 Micromeritics Autochem II 2920 Propiedades quimicas

Espectroscopia infrarroja con Thermo Scientific Nicolet IS50 Propiedades quimicas
adsorcién de piridina FT-IR P q
Mettler Toledo - TGA SDTA

Andlisis termogravimétrico Propiedades térmicas

851E

3.2.1 Fluorescencia de rayos X (XRF)

La muestra se expone a radiacion de rayos X de alta energia, lo que provoca la excitacién
de electrones de un orbital central del elemento que se esta analizando. El principal
mecanismo de relajacion es que los electrones de un orbital energéticamente mas alto
llenan la vacante, lo que resulta en la generacion de radiacion (fluorescencia de rayos X).
La energia y la intensidad de la radiacion de fluorescencia de rayos X son caracteristicas
del tipo y concentracién de los atomos emisores y, por lo tanto, se pueden utilizar para
analisis quimicos cualitativos y cuantitativos [12].

Para determinar la composiciéon quimica de los catalizadores y evaluar el grado de eficacia
del método de sintesis aplicado, se llevo a cabo un andlisis XRF mediante un espectrometro
ARL Optim’X WDFRX de marca Thermo Fisher Scientific, cuya valoracion se realizé
mediante un analisis semicuantitativo utilizando el software UniQuant. Las condiciones de
andlisis fueron 43% de humedad y 23.1 °C de temperatura.
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3.2.2 Difraccion de rayos X (XRD)

Un andlisis esencial para establecer la identidad de la zeolita natural y los catalizadores
sintetizados es la difraccion de rayos X. Esta técnica permite obtener informacion en escala
atomica, tanto de materiales cristalinos como no cristalinos (amorfos), usandose
principalmente para la identificacién de las fases del material y obtener informacién sobre
las dimensiones de las celdas unitarias [13], [14]. El analisis XRD se basa en la interferencia
constructiva de rayos X monocromaticos y una muestra cristalina. Estos rayos X son
generados por un tubo de rayos catédicos, filtrados para producir radiacion monocromaética,
colimados para concentrarse y dirigirlos hacia la muestra. La interaccion de los rayos
incidentes con la muestra produce interferencia constructiva (y un rayo difractado) cuando
las condiciones satisfacen la ley de Bragg. Esta ley relaciona la longitud de onda de la
radiacion electromagnética con el angulo de difraccion y el espaciamiento de red en una
muestra cristalina. Estos rayos X difractados se detectan, se procesan y se cuantifican [15].

Los ensayos se realizaron en un Difractometro de Rayos X Malvern-PANalytical Modelo
Empyean 2012, con detector Pixel 3D y fuente de Cu (A=1.541874) a 45kV y 40mA,
Goniémetro: Omega/2 theta y configuracion de la plataforma: Reflexion Transmision
Spinner con giros de 4s. Los patrones se registraron en el modo de reflexiébn en un angulo
20 entre un rango de 5° y 70° con un tamafio de paso de 0.01° y un tiempo por paso de 52
s. Para determinar el tipo de zeolita y las fases incorporadas en el soporte, los patrones
cristalinos se compararon con los patrones de linea estandar de la base de datos de
archivos de difraccién de polvo (ICSD)[16] mediante el software PAnalytical X'Pert
Highscore Plus. El tamafio de cristalito promedio de cada catalizador se calculé aplicando
la ecuacién de Scherrer (Ec. 3-1) [12].

K
~ PBcosh

Ec. 3-1

Donde, K es el factor de forma de la particula (tomado como 0.9 asumiendo una forma
esférica); A es la longitud de onda de Cu Kq1 (1.5418 A); B es el ancho total a la mitad del
pico maximo y 6na es el angulo de Bragg. Otro parametro estudiado fue el grado de
cristalinidad de cada catalizador, para ello se aplicé la Ec. 3-2. Alli el Ing corresponde al area
de la integral de cada pico y I; corresponde al &rea de la integral total del difractograma
[17].

I
%C = —™*_ x100 Ec. 3-2

It + Inp
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3.2.3 Microscopia electronica de barrido (SEM-EDX)

La textura y estructura de las fases presentes en los catalizadores heterogéneos es
compleja. La microscopia electrénica de barrido acoplada con espectroscopia de rayos X
de dispersién de energia (EDX) es una herramienta que permite observar directamente la
estructura quimica, la textura de la superficie, la morfologia y el tamafio cristalino de los
materiales cataliticos en un amplio rango de resoluciones de tamafio que van desde
dimensiones atémicas (0.2 — 0.3 nm) hasta varios cientos de micras [18].

Las muestras se fijaron en una cinta de grafito, se les realizé un recubrimiento delgado en
oro (Au) aprox. 25 nm, (equipo DENTON VACUUM Desk IV) y se analizaron en el
microscopio electrénico de barrido JEOL modelo JSM 6490 LV en alto vacio, con el fin de
obtener imagenes en alta resolucién. Se empleo el detector de electrones secundarios para
evaluar la morfologia y topografia de las muestras. El analisis elemental se realiz6 mediante
una microsonda de rayos X-EDX (referencia INCA PentaFETx3 Oxford Instruments), el
voltaje usado fue 20 kV, con un tiempo de conteo de 120 s (puntual) 520 s (mapping) y una
distancia de trabajo de 10 mm. Se manejaron tres niveles de magnificaciéon X (1,000, 5,000,
10,000) asociados a tres cotas en um (10, 5, 1), respectivamente.

3.2.4 Fisisorcion de nitrégeno

El &rea superficial especifica y la porosidad son propiedades fisicoquimicas de gran interés
en la caracterizacion de catalizadores, puesto que permiten estimar la viabilidad del material
como soporte catalitico o promotor de las reacciones gas-solido en sus poros o superficie
externa [19]. La determinacion del &rea superficial especifica se basé en la teoria
desarrollada por Stephen Brunauer, Paul Hugh Emmett y Edward Teller, a lo cual
denominaron método BET [20]. Esta teoria consisti6 esencialmente en una extension
multicapa del tratamiento cinético de Langmuir de la adsorcion en monocapa en una
variedad de sitios idénticos [21]. Una isoterma de adsorcién muestra como la cantidad
adsorbida depende de la presion de equilibrio del gas a temperatura constante [22].

El analisis de adsorcion/desorcion de N» a -196 °C se realiz6 en un analizador Micromeritics
ASAP2020 Plus. Previamente, 250 mg de muestra fueron desgasificados a 350 °C bajo
vacio (50 mmHg) durante 8 h a una tasa de calentamiento de 10 °C/min, para eliminar la
humedad y cualquier otro material volatil que pueda interferir con el experimento de
adsorcion. La distribucién de tamafio de poro se analiz6 siguiendo dos métodos sugeridos
en la literatura en funcién del ancho de poro, los cuales han demostrado una buena
precision en sus resultados a partir de las isotermas de adsorcion. Para los mesoporos (2 -
50 nm) se aplico el método Barrett-Joyner-Halenda (BJH), est4 basado en dos supuestos
fundamentales: la forma del poro es cilindrica, y la cantidad adsorbida resulta tanto de la
adsorcion fisica en las paredes de los poros como de la condensacién capilar en los
mesoporos [23], [24]. Para el estudio de los microporos (< 2 nm) se utilizé la Teoria
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Funcional de la Densidad (DFT), debido a que el método BJH presenta ciertas restricciones
gue no describe ni el diametro de los microporos, ni el de los mesoporos estrechos [25],
asociado a efectos fisicos durante la adsorcién, como la resistencia a la tracciéon y los
efectos de la red de poros, que conducen a estimaciones incorrectas del tamafio de los
micro y los mesoporos de la rama de desorcién [26]. Esta teoria permite calcular las
isotermas de un solo poro y, a partir de ellas, calculadas para poros de diferente anchura,
es posible estimar las distribuciones del tamafio de los poros [27]. La DFT asume que los
poros tienen forma de rejilla sin conexiones de red, pero con paredes grafiticas ideales [28]
[29].

3.2.5 Desorcion atemperatura programada de NHsz (NHs-TPD)

La técnica de desorcibn a temperatura programada (TPD) ha sido desarrollada
especialmente en el campo de la catalisis, permite estudiar la interaccion de diferentes
moléculas de prueba con las superficies sélidas [30], determinando los sitios activos en los
catalizadores, incluyendo su cantidad, fuerza y distribucion de la fuerza [31]. Teniendo en
cuenta las caracteristicas acidas de la zeolita natural [32], se utiliz6 como molécula de
sonda el NHs, puesto que, se ha convertido en una molécula convencional para estudiar la
acidez en materiales cataliticos, por su tamafio y la afinidad con los sitios acidos al ser una
base fuerte [33].

Los analisis de desorcion a temperatura programada de amoniaco (NHs-TPD) se llevaron
a cabo en un equipo de quimisorcion Micromeritics Autochem 2920. Para realizar el analisis,
una cantidad conocida de la muestra (aproximadamente 50 mg) se ubic6 en un reactor de
cuarzo entre dos capas de lana de cuarzo. Posteriormente, se realiz6 un tratamiento
térmico, calentando la muestra hasta 500 °C en un flujo de 50 mL min? de He a una
velocidad de calentamiento de 10 °C min, y manteniendo la temperatura por 30 min. Luego
la muestra se enfri6 por conveccion a 50 °C y se realizé la adsorcién del amoniaco,
utilizando un flujo de 50 mL min* de NHs; en He (3,000 ppm NHs, Airgas) durante 90 min.
Se purgo el exceso de NHs, haciendo fluir a través de la muestra 50 mL min de He, durante
60 min. Seguidamente, se midi6 la concentracion de NHs adsorbido, mediante un detector
de conductividad térmica (TCD), con una frecuencia de medicién por segundo. Se realiz6
el calentamiento con una rampa de temperatura de 5 °C min?, iniciando en 50 °C y
terminando en 750 °C. Después de alcanzar la temperatura deseada de 750 °C, se detuvo
la medicidn y se enfrié la muestra a temperatura ambiente.

Para determinar la concentracién del amoniaco desorbido, se utiliz6 una curva de
calibracion realizada previamente en el laboratorio, con su correspondiente regresion lineal
como se muestra en la Figura 3.5, el area de los picos se calcul6 mediante procesamiento
de las sefiales obtenidas en la caracterizacién con TPD.
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Figura 3.5 Curva de calibracion NHz-TPD

Asimismo, para la cuantificacién de la acidez de los catalizadores se aplicé la Ec. 3-3, donde
Npes SON las milimoles desorbidas de amoniaco, Vy, es el flujo volumétrico del gas de
arrastre en mL min, V,, es el volumen molar en mL de 1 mol de gas a condiciones estandar
(1 atmy 273.15 K), B es la velocidad de calentamiento en °C min y ; es la concentracién
en ppm de amoniaco.

Vye 1 (Tr
Npes = 1073 =2 = | "C,dT Ec. 3-3
Vm B Jr,

3.2.6 Anadlisis por infrarrojo con adsorcion de piridina (FTIR-Py)

La espectroscopia infrarroja (IR) estudia la interaccion entre la materia y la radiacién
infrarroja, dicha radiacion abarca la regién del espectro electromagnético con longitudes de
onda de 0.78 a 1,000 um. Su aplicacion es muy amplia, dado que es sensible a la presencia
de grupos funcionales en una molécula y/o material, lo que permite identificar dichas
especies para comprender mejor el compuesto de estudio [34]. Cada especie quimica
presenta una absorcion caracteristica en la region del IR, la cual se manifiesta a su vez en
el espectro a un numero de onda e intensidad especificas, a través de la intensidad de las
bandas se puede realizar una cuantificacion de la concentracién de las especies en el
material [35].

Cuando se emplea la técnica sobre materiales sdlidos, es posible realizar previamente la
adsorcion de moléculas de prueba, las cuales permiten evidenciar la naturaleza quimica de
la superficie del material. Particularmente, las moléculas como el NH3, CO y la piridina, al
ser adsorbidas por el material, permiten evidenciar los sitios &cidos del mismo, siendo la
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mas usada la piridina, dado que posee mayor selectividad hacia los sitios 4cidos y es mucho
mas sensible en la discriminacion de sitios Bronsted y Lewis [36]. De esta manera, al
conocer no solo la cantidad total de sitios 4cidos que posee un catalizador, sino su tipo, es
posible comprender mejor como interactlia éste en una reaccion quimica, dando explicacion
a la formacién de productos determinados y a su actividad catalitica en general.

En este caso, las muestras se empastillaron con una prensa hidraulica bajo una carga de 2
ton por 1 min. Las muestras se introdujeron en una celda de vidrio para realizar la adsorcion
de piridina y hacer un andlisis posterior por FTIR, las ventanas son de ZnSe. Inicialmente,
las muestras se sometieron a un vacio de 4x10® mbar y a un tratamiento térmico de
desgasificacién que consisti6 en calentar a 350 °C por 6 h con el objetivo de eliminar
humedad del material analizado. Posteriormente, se grabaron los espectros IR de los
materiales desgasificados, los cuales se tomaron como referencia. La adsorcion de piridina
se realizé a 150 °C. Para ello, se expusieron las muestras a vapores de piridina por 15 min.
Seguidamente, se evacuaron los vapores remanentes y se removio la piridina fisisorbida de
las muestras evacuando la celda con un vacio de 2.5x10° mbar. Luego se procedi6 a grabar
espectros consecutivos de las muestras realizando un calentamiento a 150 °C, 250 °C y
350 °C, con rampas de calentamiento de 10 °C/min.

Para la cuantificacién de la concentracion de sitios acidos Bronsted y Lewis (B/L),
inicialmente se realizé una normalizacion de los espectros, tomando como referencia la
maxima intensidad alcanzada en la regién 1400-1600 cm?, y luego realizando una
integracion de las bandas asociadas a acidos tipo Bronsted (1548 cm™) y tipo Lewis (1445
cm?) [36]-[38]. Posteriormente se emplearon las Ec. 3-4 y Ec. 3-5.

Cg = IA(B)TR? /(we)) Ec. 3-4

C, = IA(L)TR?/(we;) Ec. 3-5

Donde Cg y C. son las concentraciones de sitios acidos Bronsted y Lewis (mmol/g),
respectivamente; |1A(B) es la absorbancia integrada de la banda Bronsted (banda alrededor
de 1548 cm™), y IA(L) la correspondiente a la banda Lewis (banda alrededor de 1445 cm™),
R es el radio del sedimento de muestras, cuyo valor es de 1.27 cm para este caso, w es el
peso de la muestra (mg) y € es el coeficiente de extincion que para acidez Bronsted tiene
un valor de 1.67 cm/umol y en el caso de acidez Lewis toma el valor de 2.22 cm/pmol.
Finalmente, mediante la divisibn de estas ecuaciones, se obtiene la relacion de
concentraciones de sitios acidos Bronsted y Lewis (Cg/Cy).
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3.2.7 Analisis termogravimétrico (TGA)

La termogravimetria es una técnica en la cual la masa de la muestra es monitoreada
respecto al tiempo o temperatura a través de una termobalanza [39]. Los cambios de peso
en la muestra conllevan a la formacién de productos volatiles o productos de reaccion que
generan el cambio de peso en la muestra [40]. Esta técnica es muy popular en la
investigacion de catalizadores, en particular para estudiar la estabilidad térmica de ellos en
condiciones reales y para identificar la temperatura donde se dan las principales
descomposiciones. Es posible obtener un concepto rapido de dicha estabilidad midiendo su
masa con un TGA en funcioén de latemperatura a una velocidad de calentamiento constante,
es decir, experimentos no isotérmicos [39].

El analisis se realiz6 en un equipo Mettler Toledo - TGA SDTA 851E. En este equipo 10 mg
de catalizador fueron calentados desde temperatura ambiente hasta 1,000 °C en un flujo
de aire de 50 mL min~! a una tasa de calentamiento de 10 °C min™t. Se realiz6 en atmosfera
de aire con el fin de evaluar el comportamiento del catalizador en condiciones similares al
proceso de gasificacion, al cual serda sometido en la fase experimental.

3.3 ANALISIS DE LAS PROPIEDADES DE LOS CATALIZADORES

3.3.1 Analisis de composicion y propiedades quimicas

Inicialmente se determiné la composicion quimica de los catalizadores para evaluar la
efectividad del proceso de sintesis aplicado de acuerdo a la composicién esperada segun
lo expuesto en la Tabla 3.1. De igual forma, se estudio el efecto del lavado &cido en la
composicion de la zeolita. Mediante el andlisis de fluorescencia de rayos X se identificaron
los elementos presentes en el catalizador y se cuantificaron a partir de sus 6xidos, en la
Tabla 3.3 se puede observar que el catalizador T1-C1 (Mordenita natural) estd compuesto
principalmente por Si y Al con una relacién 4.9, caracteristico de este tipo de zeolitas que
oscila entre 4.2 y 5.9 [6] [41], [42]. También se identifica que todos los catalizadores
presentan el contenido de metal esperado, por ejemplo, el catalizador T1-C5 que se
esperaba una carga minima de Ni: 10%, Ca: 5%, K: 5%, presenta una composicion de los
elementos incorporados en su estado metalico de 13.1%, 9.1% y 5.0%, respectivamente,
(Los valores de cada elemento en su estado metalico fueron calculados a partir de la
eliminacion del contenido del 6xido presente). Es importante resaltar que la mordenita
posee en su estructura natural un contenido inicial de calcio y potasio como se puede
observar en el catalizador T1-C1, lo que hace que el contenido final luego del proceso de
impregnacién de estos metales supere ampliamente el valor esperado, como en el caso del
catalizador T1-C3 donde el contenido final de CaO es 12.7%.
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Tabla 3.3 Composicién quimica del catalizador

Composicion (% p/p)

Catalizador
SiO; Al;03 NiO CaO K20 MgO Na>O Fe2O3

T1-C1 70.7 14.5 0.0 5.3 0.7 1.4 24 4.5
T1-C2 58.7 12.0 16.4 4.7 0.7 1.1 1.7 4.1
T1-C3 53.0 11.0 16.0 12.7 0.6 1.0 1.6 3.8
T1-C4 57.1 11.6 15.6 4.8 7.2 1.1 2.2 2.3
T1-C5 48.4 10.0 16.7 12.7 6.0 0.8 1.3 3.6
T2-C1 77.0 13.2 0.0 3.8 0.8 0.7 0.5 3.5
T2-C2 64.1 11.1 16.5 34 0.7 0.5 0.3 3.0
T2-C3 57.1 9.8 16.4 12.3 0.6 0.4 0.1 2.8
T2-C4 59.7 10.5 16.0 3.2 7.1 0.4 0.0 2.8
T2-C5 53.0 9.1 16.2 11.6 6.4 0.5 0.2 2.6

Respecto al proceso de lavado del catalizador, se identific6 que se disminuyé el contenido
de Na;O y AlO3 en un 1.9% y 1.3%, respectivamente, lo cual estd asociado al proceso de
desaluminizacién y descationizacidon que se da durante el tratamiento con HCI [2], [43], de
ello se puede inferir que el Al*®y el Na* se comportaron como los cationes de compensacion
intercambidndose con H* para ubicarse en las posiciones vacantes [6]. Similar a lo ocurrido
en el estudio realizado por Wang et al. quienes encontraron que los iones de Na y Al se
intercambiaron con iones de La y Ce, hasta alcanzar el equilibrio de la carga general de la
zeolita [44]. De igual forma, se puede observar que el CaO y el MgO también redujeron su
contenido después del proceso de lavado &cido, en un 1.5% y 0.7%, respectivamente,
debido posiblemente a que el Ca y Mg pueden lixiviarse en medio acido, dado que este
medio permite romper los enlaces y extraer estos elementos de la zeolita en forma de CaCl,
y MgCl.. Finalmente, se puede observar que la reduccion en el contenido de Al y el aumento
en el contenido de Si incrementa levemente la relacion Si/Al a 5.8, lo cual puede conllevar
a un incremento en la acidez del catalizador [45].

Una vez identificada la composicion quimica de los catalizadores, se procedio a identificar
las fases presentes en el mismo para determinar el tipo de zeolita natural utilizada como
soporte, la cristalinidad y el tamafio del cristalito de los catalizadores sintetizados. Mediante
el software PAnalytical X'Pert Highscore Plus se compararon los patrones cristalinos con
los patrones de linea estandar de la base de datos de archivos de difraccién de polvo
(ICSD)[16]. Encontrando una alta correspondencia (Match-Score: 82%) del difractograma
reportado por el catalizador T1-C1 con el patron de referencia 98-003-4891 del ICSD,
asociado a una mordenita intercambiada con Na (AINaO1,Sis). A partir del andlisis
semicuantitativo, se evidencia que el 84.9% corresponde a la fase de esta zeolitay el 15.1%
restante a una fase de cuarzo (SiOy), presentando en su estructura el sodio como catién de
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compensacion, lo cual se confirma mediante el andalisis XRF donde el contendido de Na se
redujo en 1.9% luego del lavado &cido. En la Figura 3.6 se observa que los principales picos
de difraccién para la fase mordenita se encuentra en 26 = 6.50°, 9.74° y 13.45°, que
representan los planos (1 1 0), (200) y (1 1 1), respectivamente, que se relacionan con un
sistema cristalino ortorrombico. Estos hallazgos estan de acuerdo con lo reportado en
estudios previos para la identificacién y clasificacién de este tipo de zeolita natural [41],
[46]-[48].
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Figura 3.6 Identificacion de zeolita por XRD

El difractdgrama obtenido por la zeolita natural se tom6 como linea base para identificar la
aparicion o eliminacion de picos de difraccion producto del tratamiento acido de la zeolita'y
la incorporacibn de metales en el catalizador. En la Figura 3.7 se muestran los
difractégramas de los catalizadores soportados en la mordenita natural, alli se evidencia la
aparicion de nuevos picos en el catalizador T1-C2 en la posicién 20 = 37.25°, 43.29° y
62.93°, asociados a reflexiones de Bragg (1 1 0), (1 1 -1) y (3 1 -1), respectivamente, de
acuerdo al patron de referencia del NiO (ICSD: 98-007-6670), que corresponde a una
estructura monoclinica, esto confirma los resultados del analisis XRF respecto a la
incorporacién de niquel en el catalizador. Asimismo, se evidencian nuevos picos de
difraccion que corroboran la incorporacién de los metales de interés en el catalizador, en el
caso del calcio, en los resultados del difractograma para los catalizadores T1-C3 y T1-C5,
un pico se solapa sobre el pico reportado para el niquel en 43.19° (26), no obstante, se
evidencia un nuevo pico de difraccion pequefio en 20 = 29.36° (1 0 4), estos picos
corresponden con el patron de referencia para la calcita (CaCOs3) con codigo 98-004-0112,
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lo cual es caracteristico de materiales con arreglo hexagonal [49], y corresponde con
estudios recientes donde han encontrado calcita en muestras de mordenita natural [41],
[50]. Finalmente, respecto al potasio, dado que la composicibn méasica en el catalizador es
baja (<10%), los picos de difraccidn no son significativos, se observa un pico solapado con
el pico difractado por la mordenita en la posicion 27.49° y otro pico de baja intensidad en
39.29° (260), producto de los planos (2 0 0) y (2 2 0) del material K20, respectivamente. Lo
anterior, permite validar la efectividad del proceso de sintesis del catalizador, mediante la
aparicion de nuevas fases relacionadas con cada precursor del metal deseado.
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Figura 3.7 Patrones XRD de catalizadores soportados en mordenita natural

De otra parte, en el difractograma T2-C1 (Figura 3.8) se puede evidenciar que la mordenita
conserva su cristalinidad luego del lavado acido. Ademas, al comparar este difractograma
con el reportado por el catalizador T1-C1 se observa como incrementa levemente la
intensidad de los picos en 20.92° y 26.70° y se reduce la amorficidad en la zona entre 22 —
25° (20), lo cual se atribuye a la eliminacion de impurezas y material amorfo luego del
tratamiento de la zeolita, similar a lo reportado por Korkuna et al. [6]. Respecto, a la
incorporacién de los metales en el soporte zeolitico modificado, se evidencia un
comportamiento muy similar en los difractogramas de los catalizadores soportados en la
modernita natural (Figura 3.7), donde los picos de difraccion relacionados con los
precursores del niquel y calcio aparecen manteniendo su localizacion e intensidad. Sin
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embargo, el potasio solo presenta el pico solapado con el pico difractado por la mordenita
en la posicion 27.49°, el pico de baja intensidad en 39.29° (26) no se muestra.
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Figura 3.8 Patrones XRD de catalizadores soportados en mordenita modificada

Finalmente, en la Tabla 3.4 se consolidan los célculos de la determinacion de la cristalinidad
aplicando la Ec. 3-2 y el tamafio del cristalito mediante la Ec. 3-1, alli se puede identificar
gue la cristalinidad aumenta levemente (3.3%) luego del lavado acido de la zeolita con HCI,
lo cual corresponde con lo reportado por el difractégrama del catalizador T2-C1 donde se
evidencia un aumento en la intensidad de los picos difractados a 20.92° y 26.70° y se reduce
la amorficidad en la zona entre 22 — 25° (20), conllevando a un incremento en el valor del
parameto Il y una reduccién del area de la integral total del difractograma (ly),
respectivamente. De igual manera, se observa gue al incorporar las especies metalicas en
el soporte zeolitico se incrementa la cristalinidad, aumentando de 74.0% a 83.3% para el
catalizador sin metales impregnados y el catalizador con todos los metales presentes,
respectivamente.

El efecto es similar tanto para los catalizadores soportados en la mordenita natural, como
para los catalizadores soportados la mordenita modificada, donde la cristalinidad aumenté
en un 8.56%. Lo anterior obedece principalmente a que la incorporacion de la especies
metalicas trae consigo la aparicion de nuevos picos que incrementan el area de la integral
de cada pico (Ina) [17]. En general, se evidencia que los catalizadores presentan una alta
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cristalinidad (>74%), lo cual es muy positivo para garantizar una estructura homogénea que
permita la presencia de sitios activos que promuevan las reacciones de gasificacion.
Respecto, al tamafio del cristalito no se evidencia una diferencia significativa entre la
mordenita natural y la mordenita modificada, si se observa una tendencia a disminuir
levemente su tamafio al incorporar los metales en el catalizador en 4.0 y 1.1 nm para los
catalizadores de la serie T1 y T2, respectivamente, lo cual corresponde con lo reportado
por Arroyave [11], donde no encontré cambios significativos en el tamafio del cristalito en
la zeolita ZSM-5 antes y después del lavado, asi como después de la incorporacion de Cr
y P en su estructura.

Tabla 3.4 Andlisis de cristalinidad y tamafio de cristalito

Catalizador Tamgﬁo de Cristalinidad Difere_ncia
cristalito (nm) (%) (% Crist.)
T1-C1 40.88 74.01 --
T1-C2 40.71 77.74 3.73
T1-C3 36.92 82.59 8.58
T1-C4 37.83 81.38 7.38
T1-C5 36.88 83.27 9.26
T2-C1 40.14 77.27 --
T2-C2 37.30 81.51 4.24
T2-C3 39.34 83.79 6.52
T2-C4 37.89 84.61 7.35
T2-C5 39.03 85.83 8.56

Un analisis de gran importancia para determinar las propiedades quimicas de los
catalizadores, es la desorcién a temperatura programada de amoniaco (NHs-TPD), dado
que es de interés conocer la disponibilidad y caracteristicas de los sitios activos que
promoveran las reacciones de gasificacion. Por ejemplo, un objetivo en la industria del
petréleo es encontrar una correlacién entre el nimero, el tipo y la fuerza de los sitios acidos
en las zeolitas y su actividad catalitica. Si bien tal objetivo ain no se ha logrado por
completo, se han realizado avances considerables en el area de cuantificar y caracterizar
los sitios acidos activos en zeolitas, asi como correlacionar los datos con el rendimiento
catalitico [51]. Por lo tanto, se torna relevante en esta investigacion analizar el efecto de las
propiedades acidas del catalizador en la produccion de hidrégeno a partir de cuesco de
palma.

El interés por las propiedades &cidas de los catalizadores se centra en que diferentes
reacciones estan determinadas por la naturaleza y la fuerza de los sitios acidos implicados,
las tres mas importantes son: ruptura del enlace carbono-carbono, isomerizacion y
transferencia de hidrogeno [52], [53]. También promueven otras reacciones, tales como:
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alquilacion y condensacion, junto con algunas reacciones reversibles como la
polimerizacién, desalquilacién y deshidrogenacion [54]. Uno de los mecanismos planteados
en la reaccién de craqueo, es la formacion de un atomo de carbono cargado positivamente,
o carbocatién, es asi que las aplicaciones cataliticas se han relacionado principalmente con
aguellas en las que la zeolita se usa como un acido sélido [52]. En consecuencia, en el
campo del craqueo catalitico de hidrocarburos mediante catalizadores que contienen
zeolita, los términos "sitio activo" y "sitio acido" son sindnimos [51].

Los perfiles de NHs-TPD reportados en la Figura 3.9 se dividieron en tres regiones de
acuerdo a la fuerza acida: débil, media y fuerte, en los rangos 110 — 250, 280 — 520 y 550
— 780 °C, respectivamente [55]. Las sefiales por debajo de 150 °C de todos los catalizadores
impregnados con sales metélicas se asignan a la fisisorcién de amoniaco en sitios &cidos
muy débiles [56], excepto para los catalizadores que solo presentan la estructura zeolitica
(T1-C1y T2-Cl). Por otra parte, las bandas de desorcion amplias, empezando alrededor
de 600 °C se asocian con la deshidroxilacién de los grupos silanol en la mordenita natural
y modificada [57].

Entre las limitaciones del método esta que puede distinguir los sitios acidos solo por la
fuerza de sorcion, pero no por su naturaleza (i.e. sitios Lewis o Brgnsted). Ademas, la
desorcion puede proceder simultdneamente de sitios de diferentes tipos, dando como
resultado algunos picos de TPD superpuestos [58]. Los picos presentes en la regién de alta
temperatura pueden ser atribuidos a la desorcion de NHz a partir de los sitios Brgnsted y
Lewis fuertes, los cuales son de importancia catalitica [59]. De igual forma, los picos
reportados en la region de baja temperatura provienen esencialmente de la descomposicion
de las asociaciones de amoniaco protonado [58].

Como se puede apreciar en la Figura 3.9, los perfiles de los catalizadores son complejos y
estan compuestos por lo menos por 2 picos superpuestos, especialmente en la zona de
baja temperatura, lo cual es una muestra de la heterogeneidad de los sitios accesibles por
la molécula de sonda. Similar a lo reportado por Dondur et al. quienes encontraron 2 picos
a 120y 200 °C en un espectro de zeolitas HZSM-(80) y HZSM-(120), respectivamente [60].
Se resalta que el tratamiento &cido de la zeolita no trae consigo cambios significativos en
el espectro, sin embargo, la adicion de metales como el niquel si incrementa la intensidad
del pico en la region de acidez media, lo cual corresponde con los valores obtenidos en la
Tabla 3.5, demostrando una buena interaccion del Ni con la zeolita para comportarse como
un sitio activo en el proceso catalitico, similar a la interaccién del amoniaco con los sitios
acidos de la zeolita Y impregnada con Cu [60]. Un cambio importante en los espectros
ocurre para los catalizadores T1-C5 y T2-C5, donde se evidencia que el pico tiende hacia
la zona de alta temperatura, lo cual se relaciona con los resultados de la cuantificaciéon de
los sitios acidos (Tabla 3.5), disminuyendo la acidez débil y media, e incrementando la
acidez fuerte, debido esencialmente a los procesos de deshidroxilacion y desamonizacion
que se realizan en sitios acidos muy fuertes [33].
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Figura 3.9 Termogramas de NHs-TPD de los catalizadores

Para estimar cuantitativamente la distribucion de los sitios acidos (i.e. débil, medio, fuerte),
se realiz6 la deconvolucién de los espectros de TPD a través de un software de
procesamiento de datos, se utilizaron las lineas de forma Gaussiana para obtener un buen
ajuste de las sefiales TPD (R? > 0.95). Se debe resaltar que, aunque el area total de un
catalizador sea mayor a otro, no implica que la acidez total sea mayor.

Respecto a la fuerza de los sitios acidos, los perfiles de deconvolucién de la Figura 3.10
dejan ver la existencia tanto de sitios débiles como fuertes en todos los catalizadores. Sin
embargo, es claro que el proceso de lavado acido de la zeolita y la incorporacién de los
diferentes metales traen consigo cambios en la distribucion y cantidad de los sitios acidos.
Se evidencia que el tratamiento de la mordenita conlleva a una modificacién en los
espectros en la regién de baja temperatura, en el catalizador T2-C1 se reduce el hombro,
que aparece en el espectro del catalizador T1-C1 sobre los 184 °C, este pico esta asociado
a los sitios de acidez débil. No obstante, los otros dos picos presentes en esta zona no
muestran cambios significativos, estos picos se asocian con sitios de acidez muy débil y
media. La presencia de estos tres picos obedece a la interaccion del amoniaco con los
grupos silanol libres, geminales y enlazados, en los sitios de acidez muy débil (amoniaco
fisisorbido), débil y media, respectivamente [25], lo cual permite inferir que el lavado acido
de la zeolita afecta la formacion de grupos silanol geminales [61], disminuyendo levemente
el nimero de sitios acidos débiles (Tabla 3.5). De otra parte, en la region de alta temperatura
se observa una reduccion en el tamafio del pico en la muestra T2-C1 respecto a la muestra
T1-C1, lo cual corresponde con la disminucion de acidez fuerte reportada en la Tabla 3.5,
siendo coherente con lo expuesto en la literatura que refiere que la poblacién de los sitios
acidos mas fuertes disminuye con el aumento del grado de desaluminacion del material
[33], alcanzado con el tratamiento acido del catalizador.
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En cuanto a los cambios que genera la incorporacién de los metales en la zeolita,
inicialmente se debe resaltar que los perfiles de TPD por debajo de los 400 °C son
complejos por la presencia de picos superpuestos. Por lo tanto, la asignacion de centros
activos particulares a partir de los resultados de TPD es dificil. Como se puede observar en
la Figura 3.10 la adicién del niquel sobre la mordenita modificada (T2-C2) conllevé a la
generacion de un pico simétrico e intenso a los 512 °C, esto demuestra una interaccién
especifica del NHs con sitios &cidos fuertes en el catalizador, contrario a lo reportado por el
espectro del catalizador T1-C2, donde se observa un pico aplanado y pequefio a los 598
°C. Asi como el caso anterior, la impregnacion del calcio sobre la mordenita natural (T1-C3)
trae consigo la formaciéon de un pico simétrico y definido a los 622 °C, diferente al pico
obtenido en esta zona en la mordenita modificada (T2-C3), generando a su vez un aumento
en los sitios acidos fuertes, similar a lo obtenido por Gelves en la zeolita tipo Heulandita
luego de la impregnacion con calcio [62].

Respecto al potasio, su incorporacion presenta un pequefio cambio en la region de baja
temperatura, con la aparicién de un hombro a los 150 °C en la muestra T2-C4. Sin embargo,
como se refiri6 anteriormente, este pico no se puede asociar a un sitio acido
especificamente, sino probablemente al amoniaco fisisorbido en la superficie de la zeolita.
En la region de alta temperatura se observa en la muestra T1-C4 un pico a una temperatura
mayor (662 °C), que el pico reportado por la muestra T2-C4 (649 °C). Este hallazgo sugiere
que la molécula de sonda establece enlaces mas fuertes con los sitios activos presentes en
la mordenita natural, que con la mordenita modificada [58], conllevando a un incremento en
la acidez fuerte del catalizador.

Los catalizadores que fueron impregnados con todos los metales (Ni, Ca, K) en la mordenita
natural (T1-C5) y la mordenita modificada (T2-C5), exhibieron cambios significativos en los
espectros TPD, respecto a los espectros de los demas catalizadores. En las dos muestras
no se observa el pico asociado a los sitios de acidez media, y los picos relacionados con
los sitios de acidez débil redujeron su altura y area, ocasionando una disminucion en la
acidez débil y media en los catalizadores (Tabla 3.5). Por otra parte, en la region de alta
temperatura se realiz6 la deconvolucion del pico asimétrico en dos picos simétricos. Esta
sefial es obtenida por dos procesos de desorcion paralelos: la deshidroxilacion y la
desamonizacion, que tienen lugar en los sitios acidos muy fuertes [33]. Similar a lo ocurrido
con las zeolitas HY y HDY que evidenciaron procesos de deshidroxilacion a altas
temperaturas [63]. Este comportamiento conlleva a la obtencion de la acidez fuerte mas
alta, tanto para los catalizadores soportados en la modernita natural, como en la mordenita
modificada (Tabla 3.5).
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Figura 3.10 Deconvolucién de las curvas obtenidas por NH3-TPD para los catalizadores

En la Tabla 3.5 se muestran los resultados de la aplicacion de la Ec. 3-3, que permitio
desarrollar un andlisis cuantitativo de la deconvolucion de los espectros TPD de las
muestras. Se encontré el siguiente orden de acidez total de los catalizadores, acorde con
la capacidad de adsorcién de la molécula sonda sobre los sitios acidos: T2-C2 > T2-C3 >
T1-C2 > T2-C4 > T2-C5 > T1-C3 > T2-C1 > T1-C4 > T1-C1 > T1-C5. No obstante, este
orden puede variar si se analiza la acidez por cada tipo de sitio, por ejemplo, el catalizador
gue presenta la acidez més alta para los sitios fuertes es el T2-C5. La variacion en la acidez
se debe a diferentes razones: i) cambio en la electronegatividad del sistema, ocasionado
por el reemplazo de los cationes de intercambio, elementos con mayor electronegatividad
como los metales incorporados, contribuyen a un incremento en la acidez del material [64].
i) capacidad de los cationes de intercambio para formar grupos hidroxilos puente (Al-OH-
Si), responsables de la acidez Brgnsted en la superficie de zeolitas. H* presenta una alta
capacidad de intercambio, dado que puede formar directamente el grupo hidroxilo [65]. iii)
la ubicacién preferencial, concentracién y tamafio de los cationes de compensacion en la
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estructura de la zeolita, los cuales pueden bloquear o permitir el ingreso de la molécula
sonda hacia los sitios acidos de la mordenita [66].

La dltima razén permite inferir que el niquel intercambiado, se ubica preferencialmente en
un area que facilita la difusion de la molécula sonda hacia los sitios activos al interior de la
zeolita, lo cual le permite obtener los valores mas altos de acidez débil (0.97 mmol NHs/g)
y media (0.89 mmol NHs/g) en la mordenita modificada, mostrando las barras mas altas en
la Figura 3.11. También podria estar asociado a la electronegatividad del niquel (1.91,
escala de Pauling), la cual es mayor que la electronegatividad del calcio (1.0) y el potasio
(0.8) [67], afectando positivamente la acidez del material. En general, en la Figura 3.11 se
puede observar que la acidez total aumenta al incorporar los metales en la zeolita, lo cual
corresponde con lo reportado en la literatura [56], [68], [69]. Excepto para el catalizador T1-
C5 que presenta todos los metales impregnados y muestra el valor mas bajo en la acidez
total (0.89 mmol NHs/g), debido probablemente a que algunos de ellos se ubican en los
poros de la zeolita, impidiendo el ingreso de la molécula sonda hacia los sitios activos.
Contrario a lo ocurrido con el catalizador T2-C5, que exhibe el valor mas alto de acidez
fuerte (1.30 mmol NHs/g) ver Tabla 3.5, lo cual se puede explicar porque los diferentes
estados de coordinacion de los metales son los responsables de los sitios acidos medios y
fuertes [70]. Respecto a los sitios acidos débiles, en la Figura 3.11 se observa una tendencia
a incrementar levemente la cantidad al impregnar los metales, relacionado con el enlace de
los cationes metdlicos con un grupo hidroxilo [68].

Tabla 3.5 Cuantificacién de acidez de los catalizadores

Acidez (mmol NHs; desorbido/g material)

Catalizador

Débil Media Fuerte Total
T1-C1 0.58 0.52 0.10 1.19
T1-C2 0.79 0.53 0.26 1.58
T1-C3 0.51 0.58 0.31 1.41
T1-C4 0.63 0.29 0.36 1.27
T1-C5 0.06 0.00 0.83 0.89
T2-C1 0.56 0.74 0.05 1.35
T2-C2 0.97 0.89 0.29 2.14
T2-C3 0.66 0.86 0.27 1.79
T2-C4 0.74 0.51 0.31 1.56
T2-C5 0.19 0.00 1.30 1.49

Respecto al tratamiento acido de la zeolita, en la Figura 3.11 se puede observar que el
catalizador T2-C1 presenta una mayor acidez total comparada con el catalizador T1-C1
(2.35 y 1.19 mmol NHs/g, respectivamente). Este incremento se debe probablemente a la
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eliminacion de impurezas o elementos que obstruyen los poros o interactian con los sitios
acidos, permitiendo recuperar sitios activos en la mordenita modificada [32]. Sin embargo,
se muestra una leve disminucion de la acidez fuerte, lo cual esta relacionado con la
desaluminizacion del material. Similar a lo ocurrido con la zeolita Y que redujo casi 5 veces
la cantidad de sitios acidos fuertes luego del proceso de desaluminizacion [33]. Finalmente,
de acuerdo al analisis de acidez, se puede sugerir que el proceso de sintesis aplicado, fue
Gtil para la obtencion de un agente catalitico, dado que en la mayoria de los materiales se
evidencia un incremento en la acidez total, parAmetro importante para promover sitios
activos gque catalicen las reacciones de gasificacion.

2.5
_. 20
ao
~
Im
Z 15
©
E
g 1.0
N
]
T
g os

0.0

Ti1-C1 T1-C2 T1-C3 T1-C4 T1-C5 T2-C1 T2-C2 T2-C3 T2-C4 T2-C5
Catalizador
Débil Media Fuerte Total

Figura 3.11 Analisis comparativo de la acidez de los catalizadores

La determinacion de la distribucién de tipos de sitios acidos juega un papel importante a la
hora de comprender la actividad catalitica y comportamiento del catalizador en una reaccion
quimica. Al emplearse la piridina como molécula de prueba, es posible identificar mas
facilmente si los sitios acidos presentes en la superficie de los materiales son tipo Bronsted
(dadores de protones) o tipo Lewis (receptores de electrones) [71].

En la Figura 3.12 se observan los espectros IR de las muestras T1-C1 (Figura 3.12a) y
T2-C2 (Figura 3.12b), después de la adsorcion de piridina, analizadas a diferentes
temperaturas. En la region de 1400-1600 cm™*, ambas muestras exhiben tres bandas a 1445
cm?, 1490 cm? y 1548 cm, la primera esta asociada a la vibracién del enlace coordinado
entre la piridina y los sitios &cidos tipo Lewis, la banda a 1548 cm™ a la interaccion entre el
ion piridinio (PyH") y los sitios &cidos tipo Bronsted. Por Gltimo, la banda alrededor de 1490
cm se relaciona con la interaccién entre el ion piridinio y los sitios Bronsted y Lewis (B/L)

106



en conjunto [36], [72]. La muestra T1-C1 presenta un corrimiento de alrededor de 2 cm?
hacia menor nimero de onda frente a la muestra T2-C1, que se asocia a la interaccién entre
la piridina y los cationes de sodio (Na*) presentes en el material [73].

De manera cualitativa se puede observar la disminucion de la intensidad de las bandas con
el aumento en la temperatura de desorcién de la piridina, siendo mas significativo el cambio
entre 250 y 350 °C, lo cual es consecuente con los resultados de NH3-TPD. También se
puede identificar que en la region de acidez débil reportada en el andlisis NHs-TPD (a
temperaturas por debajo de los 250 °C) se presentan en mayor proporcion sitios Lewis y
una mezcla de sitios Bronsted/Lewis (banda a 1490 cm™) segln lo obtenido en el andlisis
IR-piridina. En cuanto a la region de acidez media y fuerte (Figura 3.10) esta predominada
por sitios B/L, y en el caso del catalizador T1-C1 se evidencia también la presencia de sitios
Lewis. Finalmente, las bandas en la muestra T2-C1 presentan menor cantidad de ruido,
segun lo reportado por Patrylak et al., esto puede estar ligado al tratamiento acido empleado
[38].
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Figura 3.12 Espectros de IR a diferentes temperaturas de a) T1-C1y b) T2-C1

En la Tabla 3.6 se presenta la distribucién de tipos de sitios 4cidos en las muestras, donde
se puede observar que la muestra T2-C1 presenta una concentracion de sitios acidos total
mayor a la de la muestra T1-C1. Tanto el nUmero de sitios tipo Bronsted como tipo Lewis
aumento, siendo mas significativo el aumento en el tipo Bronsted, lo cual se evidencia desde
la relacién de concentraciones, donde para el material T1-C1 se encuentra en el rango 0.25-
0.44 y para la muestra T2-C1 alrededor de 0.46-0.63, lo cual se asocia al tratamiento acido
gue se realiz6 sobre esta Ultima. Si bien no son directamente comparables, se puede
observar que la concentracion total de sitios acidos en ambas muestras es menor a la
obtenida mediante NHs-TPD, lo cual se debe a que generalmente al emplear amoniaco se
tiende a sobrecuantificar los sitios acidos, debido a una menor selectividad de la molécula
de prueba en la superficie de los materiales, respecto a la piridina, como se mencioné
previamente.
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Segun lo reportado en la literatura, para la mordenita sintética se obtienen relaciones B/L
mayores a la unidad, indicando una mayor cantidad de sitios Bronsted que Lewis [74], [75],
pero en el caso de las zeolitas naturales, es comln encontrar investigaciones donde se
invierte esta relacion. La inversién en la relacion B/L en la mordenita natural se debe por
una parte a la cantidad de impurezas que presenta la zeolita natural, que pueden tener una
naturaleza de acidez tipo Lewis [71], [76], y por otra parte, a que, como se vio por XRD, el
material presenta un porcentaje significativo de fases amorfas (aproximadamente 25%),
entre las cuales se pueden encontrar 6xidos de aluminio extrarred (AIO*, Al(OH)?*, Al(OH),*
0 AIO(OH)), que por fuera de la red de la zeolita, se comportan como sitios &cidos Lewis
[74], [77], [78].

De la misma manera, al realizar tratamientos acidos sobre zeolitas sintéticas, cominmente
se aumenta el numero de sitios acidos tipo Lewis (disminuye la relacién B/L), lo cual se
asocia a la generacion de especies de aluminio extrarred con acidez tipo Lewis [79], [80].
En el caso de las zeolitas naturales modificadas mediante tratamientos &cidos, se ha
reportado el aumento en la relacion B/L de los materiales con bajas concentraciones de HCI
(menores al 5 M). La explicacion para este fendmeno esta relacionada a que, como se
menciond previamente, el tratamiento acido es capaz de eliminar impurezas del material,
como las fases amorfas presentes, aumentando el area especifica y desbloqueando
canales de la zeolita, que en términos de la acidez del material, implica una disminucién de
la cantidad de sitios acidos débiles y tipo Lewis [76], y por otra parte, se da un intercambio
iGnico entre los cationes de compensacion Na*, K*, Ca*y Mg* en la red de la zeolita, con el
H*, lo que permite recuperar los sitios acidos tipo Bronsted del material [37], [81], [82].
Ademas, cabe la posibilidad de que al realizarse la desaluminacién parcial en la muestra,
se generen grupos silanoles superficiales (Si-O-H), los cuales poseen naturaleza de acidez
tipo Bronsted débil [83].

Tabla 3.6 Concentracién de sitios acidos (mmol/g) y relacion B/L

T = 150°C T = 250°C T = 350°C
Catalizador Total
C. Cs Cg/C, C. Cs Cs/C, C. Cs Cg/CL

T1-C1 0.08 0.02 0.25 0.08 0.03 0.38 0.09 0.04 0.44 0.34

T2-C1 0.13 0.06 0.46 0.20 0.10 0.50 0.08 0.05 0.63 0.62

La cantidad y fuerza acida de las zeolitas naturales es menor que su contraparte sintética,
y es por esto que surge la necesidad de realizar tratamientos acidos, que permiten activar
y mejorar tanto las propiedades texturales y quimicas de los materiales, acercandolos asi a
los valores obtenidos para las zeolitas sintéticas [76]. Los resultados muestran que el
tratamiento acido es beneficioso para mejorar no solo la relacion Si/Al, propiedades
texturales, cantidad de sitios acidos, sino también la relacion B/L de la zeolita natural, lo
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cual puede mejorar su actividad en la reaccién de gasificacion de biomasa, la cual se tiene
como aplicacién en esta investigacion.

3.3.2 Andlisis de propiedades texturales y morfolégicas

La microscopia electrénica de barrido es una técnica muy importante para elucidar la
morfologia y estructura superficial de los catalizadores. En la Figura 3.13 se puede apreciar
el efecto del tratamiento acido en la morfologia de la zeolita. En las imagenes SEM de la
mordenita natural (T1-C1) se observan particulas polidispersas, de forma irregular, de grano
fino que muestran una notable propension a la aglomeracién, producto de que sus paredes
siliceas no presentan ningln ordenamiento, pareciéndose a las paredes de las silices y
aluminosilicatos amorfos, que suelen presentar muchos defectos estructurales dado que
son materiales pristinos [84], [85].

En la mordenita modificada (T2-C1) se puede observar que el lavado acido conllevé a un
alisamiento de la superficie, lo cual puede explicarse por la elucién de los cationes de
intercambio (Na) e incluso parcialmente de aluminio, similar a lo ocurrido en el tratamiento
realizado por Korkuna et al. a la mordenita natural proveniente de Ucrania, ellos encontraron
que para la mordenita lavada con HCIO4 se observo erosién del contorno de la superficie y
como resultado de esto las muestras se volvieron mas homogéneas [6]. De otra parte,
después del tratamiento no se observa una variacién significativa del tamafio de los
cristales, si hay cambios respecto a su forma, tomando un aspecto laminar por capas
pequefias y delgadas que no presentan agregacion, apareciendo independientes una de
otras [86], lo cual promueve la formacién de mesoporos, bien sea por la generacion de los
mismos por el lavado &cido, o por la limpieza de los canales de la mordenita natural [32].
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Figura 3.13 Imagenes SEM de mordenita natural (T1-C1) y mordenita modificada (T2-C1)

De otra parte, en las imagenes SEM de la Figura 3.14 se puede evidenciar los cambios que
trae la incorporacion de los metales en el soporte zeolitico, se aprecia la conformacién de
agregados sobre la superficie, el cual va incrementando en la medida en que aumenta el
tipo de metal impregnado (i.e. Ni, Ca, K). También se observa que estos metales se
depositan sobre los mesoporos del catalizador, generando consigo una posible reduccion
en el area superficial especifica [2], aunque en los catalizadores T1-C5 y T2-C5 que
presentan la mayor composicion de metales incorporados se pueden apreciar ciertos
canales en la estructura de la zeolita que no han sido bloqueados. En la imagen del
catalizador T2-C5 se puede identificar que los metales afiadidos presentan una mejor
dispersién y mayor homogeneidad en la superficie, debido al alisamiento de la misma en la
mordenita modificada, comparado con el catalizador T1-C5 que presenta conglomerados
de material en algunas zonas.
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Figura 3.14 Imagenes SEM de catalizadores soportados en mordenita natural (T1) y mordenita
modificada (T2)

La Figura 3.15 muestra las regiones analizadas por espectroscopia de rayos X de energia
dispersiva (EDS o EDX, por sus siglas en inglés) con el fin de identificar los cambios
ocasionados por la incorporacién de Ni, Cay K en la mordenita natural y modificada. Los
mapas EDS de los catalizadores T1-C1 y T2-C1 validan los resultados reportados por las
imagenes SEM de los mismos, encontrando una superficie homogénea y una mejor
distribucion de los elementos siliceos en la superficie del catalizador T2-C2 producto del
tratamiento acido. De igual forma, se puede identificar en el mapeo de las regiones
analizadas en los catalizadores T1-C5 y T2-C5, la presencia de los elementos incorporados
a traveés de la aparicion de los colores asociados a cada elemento, lo cual corresponde con
los resultados obtenidos mediante el analisis XRF (Tabla 3.3). Estos resultados son
similares a lo reportado por Li etal. [87] quienes encontraron cambios en el mapeo
elemental por EDS del catalizador por la presencia de elementos como O, Bi, Bry Pd en el
compuesto sintetizado, los cuales presentaron una distribucién homogénea sobre la
superficie del soporte catalitico.
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Figura 3.15 Mapas EDS de Ni, Cay K en los catalizadores

De otra parte, el analisis de adsorcibn—desorcién de nitrégeno es una técnica muy valiosa
para determinar las propiedades texturales de los catalizadores. En la Figura 3.16 se
pueden observar las isotermas obtenidas por el material catalitico, identificando un cambio
importante en la zona de presion relativa baja, entre la isoterma del catalizador T1-C1 vy el
catalizador T2-C1, relacionado con el incremento de la microporosidad debido al
tratamiento acido aplicado. Las isotermas de los catalizadores T2-C1 y T2-C2 presentan un
comportamiento similar a la isoterma tipo I(a) en la zona de presion relativa baja (< 0.1) y
tipo 1V(a) en la zona de presion relativa mayor a 0.1, segun la clasificacién IUPAC [88]. En
la primera zona, el perfil corresponde al llenado de los microporos, donde se dan dos
procesos de adsorcion diferentes, inicialmente a presiones relativas muy bajas hasta un
valor de 0.01 ocurre la acomodacion de una o dos capas de moléculas de nitrégeno en los
ultramicroporos (ancho de poro inferior a 0.7 nm). El proceso secundario tiene lugar en los
supermicroporos (ancho de poro entre 0.7 y 2 nm) a presiones relativas entre 0.01 y 0.1,
donde se pueden acomodar hasta cinco capas de moléculas de nitrégeno adsorbidas [6].
Las isotermas de tipo I(a) vienen dadas por materiales microporosos que tienen
principalmente microporos estrechos (de ancho <~ 1 nm) y son caracteristicas de algunos
sélidos microporosos que poseen superficies externas relativamente pequefias (e.g.
algunos carbones activados, zeolitas de tamiz molecular y ciertos 6xidos porosos) [88]. Lo
anterior corresponde con el area superficial especifica en los microporos (170.27 y 45.45
m?/g) y el tamafio promedio de poro (0.75 y 1.25 nm) para los catalizadores T2-C1y T2-C2,
respectivamente, reportada en la Tabla 3.7.

Respecto a la zona de presion relativa mayor a 0.1, teniendo en cuenta el lazo de histéresis
formado, los materiales presentan una isoterma pseudo-tipo 1V(a), por lo que se puede
inferir que el proceso de llenado de los mesoporos esta gobernado por el fenébmeno de
condensacion capilar y por las propiedades percolativas del sélido [19]. El ciclo de histéresis
puede estar relacionado con el llenado de poros interparticula, de acuerdo a lo reportado
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por Wahab et al. [89] y Yang et al. [90]. Dichos poros se formaron en los intersticios entre
las particulas constituyentes del material [19], y no necesariamente a la porosidad
intraparticula caracteristica de un material mesoporoso. Estos resultados son similares a
los reportados por Smail et al. [91] quienes analizaron una mordenita sintetizada y
obtuvieron una isoterma tipo IV con un ciclo de histéresis tipo H3.

Durante el llenado y evacuacién de nitrdgeno en los materiales, puede ocurrir que la
condensacion capilar se dé a una presion diferente a la que se produce la evaporacién
dentro del poro, ocasiondndose un ciclo de histéresis en la isoterma de adsorcion-
desorcion. El origen de la histéresis se debe a dos factores principales: la geometria del
poro y al efecto de bloqueo de poros [92]. Existen otros menos frecuentes que también
pueden provocar la histéresis, tales como: la aparicion de estados metaestables en la fase
liquida [93], cambio en el angulo de contacto de las interfases sélido-liquido-vapor, efecto
de la tension superficial del liquido, rugosidad, deformacion del sélido, etc. [19]. En general
todos los catalizadores de esta investigacion presentan un ciclo de histéresis tipo H3, el
cual esta relacionado con agregados no rigidos de particulas en forma de placa paralelas
[19] o laminares [29], o también por el llenado parcial de los macroporos con el condensado
de nitrégeno [88]. Este resultado corresponde con las imagenes obtenidas en el andlisis
SEM (Figura 3.13), donde la mordenita modificada presenta una estructura laminar por
capas pequefias y delgadas.
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Figura 3.16 Isotermas de adsorcion/desorcion de Nz de los catalizadores

Otro analisis realizado fue la estimacion de la distribucion de tamafio de poro (Figura 3.17),
encontrando que al aplicar el método BJH se evidencia la presencia de mesoporos en un
rango aproximado de 3 a 4 nm para los catalizadores T1-C1, T1-C2, T2-C1, T2-C2 y T2-
C4, para el T2-C1 el rango es de 2 a 4 nm. Esta mesoporosidad puede estar relacionada
con lo expuesto anteriormente sobre la aparicion de poros interparticula. También se puede
apreciar que para el catalizador T1-C4 existe una distribucién abierta, sugiriendo una gran
dispersion en los tamafios de poros del material [32]. De igual forma, al aplicar el método
DFT se puede observar que el catalizador T2-C1 presenta un tamafo de poros entre 0.5 —
0.7 nm principalmente, lo cual corresponde con la microporosidad identificada en la
isoterma de sorciéon de N2y en el tamafio de poro reportado en la Tabla 3.7. También se
identifica que los catalizadores T1-Cl1 y T2-C2 presentan un distribucion de poro
aproximada entre 1.1 — 1.4 nm, y para el caso del catalizador T1-C2 muestra una
distribucion abierta.
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Volumen de poro (cm3/g-nm)
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Figura 3.17 Distribucién de tamafio de poro aplicando: a) método BJH; b) método DFT

En la Tabla 3.7 se puede apreciar el cambio significativo en el area superficial especifica
de los catalizadores debido al tratamiento acido, incrementando de 25.28 a 183.34 m?/g en
el catalizador T1-Cl y T2-C1, respectivamente, puesto que en el proceso de
desaluminizacion y descationizacion el anién acido atrae los iones metalicos, lo cual resulta
en la formacién de sales, que luego son removidas de los canales por el lavado con agua,
y de la misma manera, se eliminan también algunas impurezas que posee la zeolita natural
[41], permitiendo el ingreso de moléculas de nitrégeno a la estructura porosa del catalizador.
Esta remocion de material de los poros conlleva también en un aumento significativo del
area superficial de los microporos incrementando en 153.52 m?/g entre la mordenita natural
y la mordenita modificada. El crecimiento del area superficial especifica también fue
obtenido por otros autores debido al proceso de desaluminizacion del material zeolitico [41]
[94]. Respecto al area superficial especifica de la mordenita natural (25.28 m?g) es
consistente con los estudios publicados que informan un area en el rango de 14-30 m?/g
[95-97].
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No obstante, también se puede evidenciar que al incorporar los metales en el soporte, el
area superficial especifica de los catalizadores se reduce considerablemente,
disminuyendo de 25.28 a 4.52 m?/g para los catalizadores T1-C1y T1-C5, y de 183.34 a
6.79 m?/g para los catalizadores T2-C1y T2-C5, respectivamente. Esta reduccion en el area
superficial total obedece esencialmente a la obstruccion de los poros, tanto de la mordenita
natural como la modificada, por la distribucion aleatoria de los metales sobre la superficie
de la zeolita, que se puede identificar en el analisis SEM (Figura 3.14). También se puede
apreciar que el volumen total de poro presenta un comportamiento similar al &rea superficial
total, aumentando luego del lavado &cido de la mordenita y disminuyendo por la
impregnacion de metales en el soporte zeolitico. En el caso particular del calcio, se puede
identificar que en los catalizadores impregnados con este metal (T1-C3, T1-C5, T2-C3, T2-
Cb), el area total BET disminuye, comparado con los catalizadores impregnados con
potasio (T1-C4, T2-C4); principalmente se reduce el area externa, lo cual puede estar
asociado con la sinterizacion del calcio durante la etapa de calcinacion [98], formando
particulas mas grandes aglomeradas [99], y con ello una superficie externa menor.

Respecto al didmetro de poro promedio, al aplicar el modelo de Dubinin-Radushkevich (DR)
[27] se puede identificar una pequefia diferencia entre los catalizadores que no presentan
metales incorporados (T1-C1, T2-C1) con un tamafio de poro menor a 0.8 nm, y aquellos
gue incorporan metales en su estructura con un tamafo de poro entre 1.2 — 1.6 nm. Se
puede inferir que los valores obtenidos se correlacionan mejor con la distribuciéon de tamafio
de poro reportada segun el método DFT, puesto que, en el método BJH se presenta una
distribucién mesoporosa (~ 4 nm) que no se evidencia bajo el modelo DR.

A pesar de que el valor obtenido en el area superficial especifica de la mayoria de los
catalizadores es bajo (< 30 m?/g), comparado con los valores de area de muchas zeolitas
sintéticas, las cuales pueden estar por encima de 500 m?/g [100], [101]. Es importante
resaltar que en la literatura se destacan catalizadores que, pese a tener un area superficial
especifica baja, han demostrado ser activos en el proceso catalitico [102], debido a que las
reacciones se pueden dar en diferentes regiones de la zeolita, como en los microporos, la
superficie externa o en la boca de los poros [103], por ejemplo, en el craqueo de moléculas
grandes como el polietileno y el hexadecano [104], la condensacién de moléculas grandes
y la alquilacion de compuestos aromaticos [105].

De otra parte, no se evidencia una correlacién constante entre el area superficial especifica
y la acidez total del catalizador, puesto que, el catalizador T2-C1 que demostro el area total
BET mas alta (183.34 m?/g), no report6 la acidez total mas alta. No obstante, el catalizador
T1-C5 que obtuvo la acidez total mas baja (0.89 mmol NHs/qg), si present6 el area total BET
menor respecto a los demas catalizadores, lo cual podria estar relacionado, como se explico
anteriormente, con la obstruccién de los poros por los metales incorporados, impidiendo asi
el ingreso de las moléculas de sonda al interior del soporte zeolitico. Por lo anterior, en el
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ultimo capitulo se analiza el efecto del catalizador con mayor area superficial especifica (T2-
C1) y con mayor acidez total (T2-C2) sobre el rendimiento de la produccién de H,, con el
fin de determinar el parametro mas preponderante en la maximizacién del contenido de
hidrégeno en el gas de sintesis. Cabe resaltar que, ademas de estos dos parametros,
existen otros factores internos o propiedades que pueden afectar la actividad catalitica y el
rendimiento en la produccion de H, como la interaccion metal-soporte, presencia de los
dopantes, cristalinidad y homogeneidad de la superficie, entre otros.

Tabla 3.7 Parametros texturales de los catalizadores

Area superficial especifica (m2/g)  Volumen de poro (x 102 cm3/(g) Diametro de

Catalizador i poro promedio
Totalger EXti-plot MicCrot-piot Viotar™ Vmicro Vmeso (nm)
T1-C1 25.28 8.52 16.75 5.00 0.87 4.13 0.74
T1-C2 16.79 10.02 6.77 6.57 0.62 5.95 1.39
T1-C3 4.53 1.09 3.44 2.08 0.17 1.91 1.52
T1-C4 6.60 6.36 0.23 3.91 0.24 3.67 1.26
T1-C5 4.52 2.69 1.83 3.09 0.17 2.92 1.48
T2-C1 183.34 13.07 170.27 11.62 6.81 4.81 0.75
T2-C2 64.37 18.92 45.45 7.19 2.43 4.76 1.25
T2-C3 6.42 3.93 2.49 2.94 0.24 2.70 1.53
T2-C4 13.62 9.29 4.32 4.52 0.47 4.05 1.46
T2-C5 6.79 4.68 2.11 3.23 0.23 3.00 1.60

* Volumen total de poro obtenido a P/P, = 0.98

3.3.3 Analisis de propiedades térmicas

La resistencia a altas temperaturas es un parametro fundamental para evitar la
desactivacion del catalizador durante el proceso de gasificacion, el cual es desarrollado
usualmente a temperaturas que superan los 800 °C [106]. Por lo tanto, el analisis
termogravimétrico permitié conocer la estabilidad térmica de los catalizadores sintetizados,
en la Figura 3.18 se evidencia que en general todos los catalizadores T1 y T2 presentan
una buena estabilidad térmica, puesto que a 1,000 °C la pérdida maxima de peso es 8.4%
reportado por el catalizador T2-C2. Se destaca que no existen diferencias estadisticamente
significativas entre la pérdida de peso de los catalizadores soportados en mordenita natural
y mordenita modificada. Por ejemplo, los catalizadores T1-C1 y T2-C1 la masa perdida es
7.5% y 8.1%, respectivamente. De otra parte, los catalizadores que presentan mayor
resistencia a altas temperaturas son T1-C4 y T2-C3, quienes solo pierden un 3.5% y 4.7%
de su masa total, respectivamente, lo cual puede estar asociado al alto punto de fusion de
los precursores del potasio y el calcio [107]. Estos resultados corresponden con los
hallazgos reportados por Sprynskyy et al. que obtuvieron durante el analisis
termogravimétrico una pérdida en la masa de la zeolita (clinoptilolita) entre 3 'y 7% [1].
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Respecto al comportamiento de las curvas TG/DTG se observan dos zonas importantes de
descomposicién de la mayoria de los catalizadores, la primera en el rango entre 100-150
°C, debido a la eliminacion del agua no ligada a la estructura de la zeolita, lo cual se asocia
con la falta de cationes extra-estructurales, que tienen el efecto de unir fuertemente las
moléculas de agua dentro de los poros [108]. La segunda zona entre 600-800 °C, siendo
mas pronunciado el pico DTG para los catalizadores T1-C5 y T2-C5, producto de dos
factores principalmente, la pérdida del agua estructural (grupos hidroxilo) que ocurre
después de los 360 °C [109], o la descomposicién del cuarzo que ocurre sobre los 570 °C
[62]. Sin embargo, todos los catalizadores estabilizan las pérdidas de masa en torno a los
800 °C. Esto ratifica el buen desempefio térmico que posee la mordenita que soporta
temperaturas cercanas a los 700 °C, comparada con otras zeolitas que pierden su
estructura y cristalinidad sobre los 500 °C, como la phillipsita y la heulandita [62].
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Figura 3.18 Curvas TG/DTG de los diferentes catalizadores

3.4 CONCLUSIONES

El analisis de composicion quimica permiti6 determinar la efectividad del método de
impregnacién humeda del niquel y co-impregnacion del calcio y potasio, puesto que, se
alcanzé la carga esperada de los metales sobre el soporte zeolitico, también se encontrd
gue la mordenita natural estd compuesta principalmente por Si 'y Al en una relacion 4.9,
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caracteristico de este tipo de zeolitas que oscila entre 4.2 y 5.9. Asimismo, se identificé que
el lavado acido redujo el contenido de NaO y Al,Os en un 1.9% y 1.3%, respectivamente,
presente en la zeolita natural, lo cual estd asociado al proceso de desaluminizacién y
descationizacion, sugiriendo que el Al*® y el Na*! se comportan como los cationes de
compensacion intercambiandose con H* para ubicarse en las posiciones vacantes.

En cuanto al andlisis XRD se evidencid un ajuste alto (82%) entre el difractégrama reportado
por la zeolita natural con el patron de referencia del ICSD de la mordenita intercambiada
con Na (AINaO1.Sis). Ademas, el analisis semicuantitativo confirmé la presencia de esta
fase zeolitica en un 84.9% y el 15.1% restante a una fase de cuarzo. Mediante esta técnica
también se pudo corroborar la incorporacion de los metales en el material de soporte, por
ejemplo, en el catalizador impregnado con niquel (T1-C2) se identificaron los picos
caracteristicos del NiO (ICSD: 98-007-6670) en la posicién 26 = 37.25°, 43.29° y 62.93°,
asociados a reflexiones de Bragg (1 1 0), (1 1 -1) y (3 1 -1). Respecto a la cristalinidad de
los catalizadores, se evidencié que aumenta levemente (3.3%) luego del lavado acido de la
zeolita, debido al incremento en la intensidad de los picos difractados (26 = 20.92° y 26.70°)
y reduccion de la amorficidad en la zona entre 22 — 25° (260). De igual manera, se observé
que al incorporar las especies metalicas en el soporte zeolitico se incrementd la
cristalinidad, aumentando de 74.0% a 83.3% para el catalizador sin metales impregnados
y el catalizador con todos los metales presentes, respectivamente, asociado a la aparicion
de nuevos picos en el difractdgrama caracteristicos de cada metal impregnado. En general,
se evidencia que los catalizadores presentan una alta cristalinidad (>74%), lo cual es muy
positivo para garantizar una estructura homogénea que permita la presencia de sitios
activos que promuevan las reacciones de gasificacion.

Respecto a la cantidad y fuerza de los sitios acidos, todos los catalizadores presentaron
tanto sitios débiles como fuertes. Sin embargo, es claro que el proceso de lavado acido de
la zeolita y la incorporacion de los diferentes metales traen consigo cambios en la
distribucién y cantidad de los sitios acidos. La variacion en la acidez se debe a diferentes
razones: i) cambio en la electronegatividad del sistema, ii) capacidad de los cationes de
intercambio para formar grupos hidroxilos, iii) la ubicacién preferencial, concentracion y
tamafio de los cationes de compensacion en la estructura de la zeolita. La acidez total
aumenta al incorporar los metales en la zeolita. Excepto para el catalizador T1-C5 que
presenta todos los metales impregnados y muestra el valor mas bajo en la acidez total (0.89
mmol NHs/g), debido probablemente a que algunos de ellos se ubican en los poros de la
zeolita, impidiendo el ingreso de la molécula sonda hacia los sitios activos. Contrario a lo
ocurrido con el catalizador T2-C5, que exhibe el valor méas alto de acidez fuerte (1.30 mmol
NHs/g), lo cual se puede explicar porque los diferentes estados de coordinacion de los
metales son los responsables de los sitios acidos medios y fuertes. De acuerdo al analisis
de acidez, se puede sugerir que el proceso de sintesis aplicado, fue Util para la obtencion
de un agente catalitico, dado que en la mayoria de los materiales se evidencia un
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incremento en la acidez total, parAmetro importante para promover sitios activos que
catalicen las reacciones de gasificacion.

Mediante el andlisis SEM se identificé que la mordenita natural presenta particulas
polidispersas, de forma irregular, de grano fino que muestran una notable propension a la
aglomeracion, relacionado con defectos estructurales muy comunes en materiales
pristinos. En la mordenita modificada se evidencié que el lavado &acido conllevé a un
alisamiento de la superficie, producto de la elucién de los cationes de intercambio, tomando
un aspecto laminar por capas pequefias y delgadas que no presentan agregacion,
promoviendo la formacion de mesoporos por la generacién de los mismos durante el
tratamiento o por la limpieza de los canales de la mordenita natural. También se pudo
apreciar la conformacién de agregados sobre la superficie, debido a la deposicién de los
metales en el soporte zeolitico, generando consigo una posible reduccion en el area
superficial especifica.

En linea con lo anterior, se pudo apreciar el cambio significativo en el &rea superficial
especifica de los catalizadores debido al tratamiento &cido, incrementando de 25.28 a
183.34 m?/g en la mordenita natural y la mordenita modificada, respectivamente, asociado
con la eliminacién de algunos elementos o impurezas organicas que bloquean los poros del
catalizador. También se obtuvo que al incorporar los metales en el soporte, el area BET de
los catalizadores se reduce considerablemente, disminuyendo de 25.28 a 4.52 m?/g para
los catalizadores T1-C1y T1-C5, y de 183.34 a 6.79 m?/g para los catalizadores T2-C1y
T2-C5, respectivamente. Esta reducciéon obedece esencialmente a la obstruccion de los
poros por la distribucién aleatoria de los metales sobre la superficie de la zeolita. El volumen
total de poro presenta un comportamiento similar al area BET, aumentando luego del lavado
acido de la mordenita y disminuyendo por la impregnacién de metales en el soporte
zeolitico. No obstante, aunque el area superficial especifica de la mayoria de los
catalizadores es baja (<30 m?qg), diferentes autores han encontrado que algunos
catalizadores pese a tener un area BET baja han demostrados ser activos en el proceso
catalitico, debido a que las reacciones se pueden dar en diferentes regiones de la zeolita
como en los microporos, en las bocas de los poros o en la superficie externa.

Finalmente, se puede inferir que en general todos los catalizadores presentan una buena
estabilidad térmica, puesto que a 1,000 °C la pérdida maxima de peso es 8.4%. Se destaca
que no existen diferencias estadisticamente significativas entre la pérdida de peso de los
catalizadores soportados en mordenita natural y mordenita modificada. En las curvas
TG/DTG se observan dos zonas importantes de descomposicion de la mayoria de los
catalizadores, la primera en el rango entre 100-150 °C, debido a la eliminacién del agua no
ligada a la estructura de la zeolita. La segunda zona entre 600-800 °C relacionado con la
pérdida del agua estructural (grupos hidroxilo) o la descomposicion del cuarzo presente en
el material zeolitico. Sin embargo, todos los catalizadores estabilizan las pérdidas de masa
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en torno a los 800 °C. Esto ratifica el buen desempefio térmico que podra tener el
catalizador durante la produccion de syngas a partir de biomasa a temperaturas elevadas.
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CAPITULO IV. CINETICA DE LA GASIFICACION CATALITICA DEL CUESCO DE
PALMA

Una estimacion adecuada de los parametros cinéticos es esencial para el disefio, escalado
y optimizacion del proceso de gasificacion [1], [2]. El método mas comun para estudios
cinéticos es el analisis termogravimétrico (TGA), ya que puede controlar con mejor precision
las condiciones de reaccion, asi como controlar la pérdida de peso con respecto al tiempo,
proporcionando datos importantes para determinar algunas caracteristicas cinéticas como
el orden de reaccion, energia de activacion y velocidad de reaccion [3]-[5]. La reactividad
del char depende de tres caracteristicas principales de la muestra: estructura quimica,
constituyentes inorganicos y porosidad [6]. Diferentes modelos cinéticos han sido
estudiados para determinar la reactividad del char a partir de los resultados experimentales
en el TGA, tales como: modelo lineal, modelo de nucleo de decreciente, modelo de poro
aleatorio, modelo volumétrico y modelo de grano, entre otros [7], [8]. La eleccion de un buen
modelo cinético se basa en su capacidad para hacer coincidir estrechamente los datos
experimentales con complejidades matematicas limitadas [6].

En el proceso de gasificacion controlado por la cinética quimica, la reaccién del carbono y
el agente gasificante es la etapa mas lenta [7]. Por lo tanto, diferentes catalizadores han
sido evaluados para aumentar la velocidad de reaccion. Meng et al. estudiaron el efecto
catalitico de los carbonatos de metales alcalinos en la gasificacion de carbén con COg, y
encontraron que los tres catalizadores (Li, Na, K) conducen a una mayor actividad siendo
el litio el mas alto [9]. Asimismo, Irfan et al. en su revisién citan una serie de estudios que
utilizan catalizadores metalicos para mejorar la reactividad de la gasificacién de carb6n con
diéxido de carbono [10]. Otra investigacion realizada por Huley et al. encontraron que la
cantidad de alquitran se redujo y el rendimiento de gas de sintesis aumento
significativamente, al incorporar Fe, Co, Ni y Ru en la gasificacion de biomasa lefiosa con
CO; [11]. Es por ello que el estudio de la cinética intrinseca en la gasificacién de cuesco de
palma y la identificacion del catalizador apropiado para acelerar la conversién podria ser un
hito en el uso de este proceso a mayor escala.

Este capitulo se centra en determinar el efecto de los catalizadores soportados en la
mordenita natural y el agente gasificante en el modelamiento cinético de la gasificacion del
cuesco de palma. Inicialmente se describe el procedimiento aplicado para el andlisis
termogravimétrico sin catalizadores y con catalizadores, luego se definen los modelos
evaluados (lineal, grano y volumétrico) para determinar la cinética intrinseca de la
gasificacion. Posteriormente se identifican y comparan las etapas de descomposicién del
cuesco de palma sin y con catalizadores. Seguidamente se analizan los parametros
cinéticos obtenidos de la gasificacion del cuesco de palma con CO. y vapor sin
catalizadores. En la siguiente seccién se evalla el efecto de los catalizadores T1-C1, T1-
C2y T1-C5 en la tasa de descomposicion del cuesco de palma a diferentes temperaturas,
y se determina el efecto de los mismos catalizadores en el modelamiento cinético de la

130



gasificacion del cuesco de palma con CO.. Finalmente, se presentan las conclusiones
parciales del capitulo.

4.1 MATERIALES Y METODOS

4.1.1 Analisis termogravimétrico del cuesco de palma sin catalizadores

Los estudios de descomposicién térmica del cuesco de palma sin catalizadores se
realizaron en un analizador termogravimétrico (TGA), Linseis STA PT1600, en el
Laboratorio de Ciencias de la Energia de la Universidad Nacional de Colombia. El cuesco
de palma fue secado en un horno convencional por 12 horas a 105 °C, antes de llevar a
cabo el andlisis termogravimétrico. La descomposicion térmica se llevé a cabo en dos
zonas: la zona de pirdlisis a una tasa de calentamiento de 15 °C/min y un flujo de nitrégeno
de 50 ml/min; y la zona de gasificacion isotérmica. En el proceso de gasificacion se aplico
un disefio factorial de (2) factores: Temperatura (T) y Agente gasificante (A), a diferentes
niveles cada uno segun se muestra en la Tabla 4.1. En total se realizaron seis tratamientos
(k = 6), cada tratamiento se realizé por duplicado (r = 2). De otra parte, para cada
experimento el tamafio de muestra aproximada fue 20 mg, con un tamafio de particula de
250 um y el tiempo en la zona de gasificacion fue 60 min.

Tabla 4.1 Matriz de disefio de tratamientos de TGA sin catalizadores

Agente gasificante [A]

Temperatura
[T1 (°C) A1=CO2 Az = Vapor
T1=750 k1 k>
T2= 850 ks Ka
T3=950 ks Ke

4.1.2 Andlisis termogravimétrico del cuesco de palma con catalizadores

Los estudios de descomposiciéon térmica del cuesco de palma con catalizadores (T1-C1,
T1-C2, T1-C5) se realizaron en un analizador termogravimétrico (TGA), Shimadzu TGA-
50/50H, en el “Bioenergy and Biofuels Research Laboratory” de la Universidad de Auburn
(U.S.A)) El cuesco de palma fue secado en un horno convencional por 12 horas a 105 °C,
antes de llevar a cabo el andlisis termogravimétrico. La descomposicion térmica se llevo a
cabo en dos zonas: la zona de pirdlisis a una tasa de calentamiento de 15 °C/min y un flujo
de nitrégeno de 20 ml/min; y la zona de gasificacion isotérmica. En el proceso de
gasificacion se aplicé un disefio factorial de (2) factores: Temperatura (T) y Catalizador (C),
a diferentes niveles cada uno segun se muestra en la Tabla 4.2. En total se realizaron nueve
tratamientos (k = 9), cada tratamiento se realizé por duplicado (r = 2). De otra parte, para
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cada experimento el tamafio de muestra aproximada fue 10 mg (i.e. 9 mg de cuesco de
palma, 1 mg de catalizador), con un tamafio de particula de 250 um, el tiempo en la zona
de gasificaciéon fue 60 min y el agente gasificante CO; con un flujo de 20 ml/min.

Los catalizadores utilizados fueron seleccionados con el fin de estudiar la interaccion de la
mordenita natural (T1-C1), con los metales: Ni (T1-C2), Cay K (T1-C5) en la cinética de la
gasificacion catalitica del cuesco de palma, lo cual es muy valioso para predecir el posible
comportamiento de los demas catalizadores en la reaccidén con el char de cuesco de palma
durante el proceso de gasificacion.

Tabla 4.2 Matriz de disefio de tratamientos de TGA con catalizadores

Catalizador [C]

Tem peratura
[T1(°C) C1=T1Cl Co=T1-C2 Cs=T1-C5
T1=700 k1 ko ks
T2= 800 Ka ks K
Ts= 850 ks Ke ke

4.1.3 Modelamiento cinético aplicado

La conversion de una particula de char resulta de la interaccion de varios procesos fisicos,
como la transferencia de masa a través de los poros dentro de la particula, la transferencia
de masa de los reactivos gaseosos al exterior de la particula, y la cinética intrinseca de la
reaccion [12]. Para evaluar la cinética quimica intrinseca, la conversion debe ocurrir en el
régimen | y asi separar las contribuciones de los fenémenos quimicos y de transporte, para
ello se deben garantizar ciertas condiciones como baja temperatura de reaccion, alto flujo
del reactivo gaseoso, poca cantidad de muestra y tamafio de particula pequefio [13], [14].
En el estudio actual se plantea que la reaccion de la gasificacion del cuesco de palma se
desarrolla en el régimen cinético intrinseco, puesto que se siguieron las recomendaciones
de diferentes autores respecto a las condiciones de operacion del analisis
termogravimétrico (peso de muestra, tamafo de particula, temperatura, flujo de gas), que
permitan suprimir las limitaciones por transferencia de calor y masa [15]-[17].

El modelamiento se baso en la Ultima zona segun la Figura 4.4 para determinar la cinética
intrinseca de la gasificacion de cuesco de palma sin y con catalizadores, con el fin de
calcular los parametros cinéticos como energia de activacion (E), factor pre-exponencial
(A), velocidad de reaccion (k) y orden de reacciéon (n). Inicialmente se determiné la
conversion de la biomasa durante la gasificacion, la cual esta dada por la Ec. 4-1 [18], [23].

dX/dt = k(T)f(X) Ec. 4-1
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Donde (dX/dt) es la velocidad de la reaccion de gasificacion; k(T) es la constante de
velocidad de reaccioén en funcién de la temperatura (T); f(X) es una funcién dependiente del
modelo cinético, que expresa el cambio en las propiedades fisicas y quimicas de la biomasa
durante la reaccién. Respecto a la constante k(T), se puede expresar con la ecuacion de
Arrhenius (Ec. 4-2) donde ko es el factor pre-exponencial; E es la energia de activacion y R
es la constante universal del gas.

k = koexp (TE/pr) Ec. 4-2

Un pardmetro importante para determinar la conversion de la biomasay por ende la cinética
de la gasificacion es f(X), la cual se relaciona con el modelo cinético utilizado, en el estudio
se implementaron tres modelos para interpretar y modelar los resultados experimentales
obtenidos en el TGA: el modelo lineal (ML), el modelo de grano (MG) y el modelo
volumétrico (MV). El modelo lineal considera que la reaccion de gasificacion solo depende
de la temperatura de reaccion, con una dependencia lineal de conversién en el tiempo (t),
se representa por la Ec. 4-3 [6].

X =kut Ec. 4-3

El modelo de grano o el modelo de nucleo sin reaccionar fue propuesto por Szekely y Evans
[19], el modelo asume que un pellet sélido esta formado por una cantidad de particulas
pequefias o grano y que el pellet se convierte en un material poroso durante la reacciéon. En
este modelo, el poro rodea el grano y la reaccion se produce en la superficie del grano. Por
lo tanto, el agente gasificante para reaccionar con el grano debe desactivarse a través del
poro para alcanzar la superficie del grano. La reaccién ocurre inicialmente en la superficie
externa de los granos y se mueve gradualmente hacia adentro, una capa de producto se
formara en la superficie del grano a lo largo del tiempo, asi una vez formada la regién del
producto, comenzard a resistir la reaccion entre el agente gasificante y el grano. La reaccion
general se describe segun la Ec. 4-4.

X =1-(kyet)*? Ec.4-4

El modelo volumétrico asume que se produce una reaccion homogénea en toda la muestra,
lo que significa que no considera los cambios en la estructura de la particula durante la
reaccion. Los agentes gasificantes reaccionan con la muestra en todos los sitios activos, la
reaccion se distribuye uniformemente tanto en el exterior como en el interior de la biomasa,
se define por la Ec. 4-5 [20].

X =1—-exp(kyyt) Ec. 4-5
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4.2 RESULTADOS Y DISCUSION

4.2.1 Efecto del agente gasificante en la cinética de gasificacion del cuesco de
palma

Inicialmente se analizé la reactividad térmica del cuesco de palma durante la gasificacion
no catalizada, utilizando dos tipos de agentes gasificantes (i.e. vapor y CO,). Se encontrd
que el cuesco de palma estd compuesto principalmente de hemicelulosa, celulosa, lignina,
minerales y algunos extractos de biopolimeros que son componentes menores [21], [22].
La proporcién de estos componentes afectan la textura, las propiedades fisicas (e.g.
densidad, dureza) y, lo mas importante, la reactividad térmica y su combustion. La
descomposicién térmica del cuesco de palma se desarrolla en diferentes etapas, en la
Figura 4.1 se muestran los resultados del analisis TG/DTG a una tasa de calentamiento de
15 °C min?, temperatura de gasificacion de 950 °C, CO, como agente gasificante y sin
utilizar catalizadores.

En la etapa 1, a temperaturas entre 30 y 140 °C se evidencia una reduccidon de masa
correspondiente a la humedad del material [23]. En la etapa 2 que oscila entre 140 y 435
°C ocurre la descomposicion de la hemicelulosa y la celulosa, se puede observar que la
curva DTG presenta dos picos, el primero asociado a la volatilizacién de la hemicelulosa
gue generalmente ocurre entre 160-360 °C y el segundo pico correspondiente a la
degradacién de la celulosa que se da entre 240 y 410 °C aproximadamente [3], [24]. En la
Ultima etapa, la degradacién térmica ocurre entre 435 y 670 °C correspondiente a la
descomposicion de la lignina y la oxidacién del char [25]. El pico de DTG que aparece
alrededor de 600 °C es indicativo de la descomposicion de la lignina, mientras que la leve
curvatura observada sobre los 780 °C se puede atribuir a la combustién del carbén, que
generalmente ocurre entre 700 y 900 °C [26]. La interpretacion de estos resultados es
fundamental para conocer el comportamiento cinético (i.e. velocidad de la reaccién, energia
de activacion, factor preexponencial) del cuesco de palma durante la gasificaciéon catalitica
y no catalitica.
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Figura 4.1 Identificaciéon de etapas de descomposicion del cuesco de palma

Una vez conocido el comportamiento térmico del cuesco de palma durante el proceso de
gasificacién no catalizado. Se procedi6 a estimar mediante la grafica de Arrhenius (Figura
4.2) los parametros cinéticos en funcién del agente gasificante utilizado, para ello el valor
obtenido de Ln (k) se graficd contra (1/T), donde se alcanzé una correlacion lineal entre las
diferentes temperaturas evaluadas (i.e. 750, 850, 950 °C), tanto para la gasificacion con
vapor como con CO,. Este procedimiento fue aplicado para cada uno de los modelos
evaluados (ML, MG, MV), en la Figura 4.2 se muestran los resultados de los modelos que
demostraron el mejor coeficiente de determinacion (R?) con los resultados experimentales,
el modelo lineal (ML) con un ajuste del 0.966 y el modelo de grano (MG) con un ajuste del
0.965 para la gasificacion del cuesco de palma con vapor y CO, respectivamente. Lo
anterior permite inferir que los modelos analizados pueden satisfacer en alto grado el
comportamiento de los datos experimentales.
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Figura 4.2 Gréfico de Arrhenius para la gasificacién del cuesco de palma

Teniendo en cuenta que la energia de activacién determina la barrera energética que se
debe superar para dar a inicio a la reaccién, un valor bajo de energia sugiere que hay un
mejor escenario para que ocurran las reacciones [27]. Con base en lo anterior, se puede
inferir que la gasificaciéon con vapor tiene una mayor reactividad, puesto que la energia de
activacion (E = 95.71 KJ/mol), para iniciar las reacciones heterogéneas es menor
comparado con el CO, (E = 105.60 KJ/mol), teniendo en cuenta los datos obtenidos para
los modelos que presentaron el coeficiente de determinaciéon mas alto (Tabla 4.3). Este
resultado corresponde con los estudios cinéticos realizados por Zhang et al., donde la
reactividad de gasificacion de los carbones de antracita con vapor fue unas 10 veces mayor
que la de los carbones con CO; [28]; y por Ahmed y Gupta, quienes concluyeron que la
gasificacion de char de madera con CO. dur6 aproximadamente 60 minutos, mientras que
la gasificacién con vapor durd aproximadamente 22 minutos. La velocidad de reaccion
promedio para la gasificacion con vapor fue casi el doble que la del CO; [29]. Asimismo,
Shahabuddin y Bhattacharya investigaron el comportamiento de la gasificacion del carbén
bituminoso usando diferentes reactivos de CO,, vapor y una mezcla de CO; y vapor, en un
reactor de flujo arrastrado a temperaturas de 1,000 y 1,200 °C. Logrando una conversion
de carbono méxima del 86% con gasificacién con vapor a una temperatura de 1,200 °C en
comparacion con el 74% de la gasificacion con CO,. La mayor conversion de carbono de la
gasificacion con vapor se debe a la mayor reactividad que la gasificacion con CO; [30].

De otra parte, la reaccion con CO; presenta un factor de frecuencia (ko) un poco superior

(A = 7.21 mint), comparado con la reaccién con vapor (A = 5.83 min?), lo cual sugiere un
mayor nivel de colisiones moleculares durante la gasificacion, favoreciendo a su vez la
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interaccion entre el carbono, agente gasificante y moléculas formadas durante el proceso
[31]. Asimismo, se muestran los resultados obtenidos para la constante k, se denota que el
modelo volumétrico (MV) presenta la mayor velocidad de reaccién, tanto para la gasificacion
con vapor como con CO,, que corresponden a 1.53x10° y 1.09x102 s, respectivamente.
No obstante, se evidencia un bajo coeficiente de determinacion (R? < 0.8), lo cual significa
que el modelo no explica con buena precision lo que ocurre a nivel experimental. Por lo
tanto, no es posible atribuir la velocidad de reaccién del modelo a la velocidad de reaccion
de gasificacion del cuesco de palma.

Tabla 4.3 Modelamiento cinético de la gasificacion del cuesco de palma

Vapor CO2

Parametro

ML MG MV ML MG MV
k (st 1.71x10*  3.06x10* 1.53x10°  4.72x10% 7.68x10° 1.09x107
E (KJ/mol) 95.71 86.42 62.49 112.18 105.60 77.62
A (min?t) 5.83 3.92 1.58 8.62 7.21 5.15
n 0.45 0.6 0.99 0.05 0.20 0.90
R? 0.916 0.881 0.661 0.951 0.962 0.790

Respecto a los tres modelos analizados en la Tabla 4.3, se considera el modelo lineal como
el mejor modelo para describir la reactividad de la gasificacion del cuesco de palma con
vapor, teniendo en cuenta que presenta el coeficiente de determinacién mas alto (R? =
0.916), sugiriendo que la conversioén de la biomasa depende directamente de la temperatura
de reaccion con una dependencia lineal en el tiempo, sin tener en cuenta los cambios fisicos
y quimicos del biochar durante la gasificacion [6]. En la investigacion de Reddy et al., el
modelo lineal también describié con mejor precision la gasificacion del char de cuesco de
palma, puesto que presento el error cuadratico medio mas bajo (0.009) respecto al modelo
volumétrico (0.017) y modelo de nlcleo decreciente (0.015) [6]. En cuanto a la gasificacion
con CO., el modelo de grano demaostrd expresar con mayor precisién el mecanismo de
reaccion, planteando que el cuesco de palma cuenta con un nucleo inicial sin reaccionar, la
reaccion comienza fuera del granulo y luego avanza hacia el nicleo, a medida que el agente
gasificante se desactiva [18]. Un fendmeno similar encontr6 Lerkkasemsan en el
modelamiento cinético de la gasificacién de cuesco de palma con CO,, concluyendo que el
modelo de grano presentd un mayor ajuste con los datos experimentales comparado con
los otros modelos evaluados: modelo volumétrico y modelo de poro aleatorio (“Random
Pore Model — RPM”) [18].

4.2.2 Efecto de los catalizadores en la cinética de gasificacion del cuesco de palma

En el andlisis termogravimétrico del cuesco de palma sin catalizadores se utilizaron tres
temperaturas de gasificacion (750, 850, 950 °C). Sin embargo, al incorporar los

137



catalizadores en el andlisis se encontr6 que la tasa de descomposicion de la biomasa (a)
se incremento al aumentar la temperatura de la reaccion. Por lo tanto, para estimar el efecto
de la temperatura y el catalizador en la descomposicién del cuesco de palma, se llevé a
cabo un TGA preliminar con el catalizador T1-C1, llevando el equipo desde temperatura
ambiente hasta 950 °C a una tasa de calentamiento de 15 °C/min, mediante un flujo de
nitrdgeno de 20 mi/min, con un peso de muestra aproximada de 10 mg (i.e. 9 mg de cuesco
de palma, 1 mg de catalizador). La tasa de descomposicion de la biomasa (a) se representa
como un parametro relacionado con la temperatura en forma adimensional segun la Ec.
4-6, donde Wi, W, y Ws es el peso inicial, actual y final de la muestra durante el experimento.

W; —Ww)
= W Ec. 4-6
En la Figura 4.3 se puede identificar que la tasa de descomposicion del cuesco de palma
incrementa significativamente después de los 600 °C cuando se utiliza el catalizador T1-C1
en el andlisis termogravimétrico, para el caso del proceso que no utiliza catalizador se
alcanza una tasa de descomposiciéon maxima de 0.81 (i.e. 81%) al llegar a los 950 °C,
contrario a lo que ocurre cuando se incorpora el catalizador T1-C1 que la tasa maxima de
1.0 (i.e. 100%) se alcanza al llegar a los 925 °C, lo anterior obedece probablemente a que
el catalizador mejora la reactividad del proceso haciendo que la descomposicién del cuesco
de palma se acelere [23], lo cual corresponde con lo observado en la zona de gasificacion
(Figura 4.4), donde la temperatura redujo el tiempo de descomposicion del cuesco de
palma, cumpliendo asi la funcién de catalizar las reacciones intervinientes en la conversion
de la biomasa.
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Figura 4.3 Comportamiento de la tasa de descomposicién del cuesco de palma
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Con base en lo anterior, las temperaturas de analisis para la gasificacion del cuesco de
palma con catalizadores se modificaron a 750, 800 y 850 °C, debido a que el modelamiento
cinético se desarrolla en la zona de gasificacion segun la Figura 4.4. Por lo tanto, es
necesario contar con un masa del biochar suficiente que permita evaluar su reaccion con el
agente gasificante y el catalizador durante el tiempo de gasificacion.

Similar a lo ocurrido en la Figura 4.1 también se puede evidenciar que la descomposicion
térmica del cuesco de palma con catalizadores sigue las mismas etapas: i) eliminaciéon de
la humedad, ii) descomposicion de la hemicelulosa y la celulosa, iii) degradacién de la
lignina [23]. En la Figura 4.4 se observa que las dos primeras etapas son similares, tanto
para el proceso sin catalizador como para el proceso con catalizadores. En la etapa 3y en
la zona de gasificacion se evidencia un cambio entre el proceso catalizado y no catalizado,
relacionado principalmente con la masa del catalizador que no se descompone en este
rango de temperatura, debido a la estabilidad térmica de los catalizadores de acuerdo a la
Figura 3.18, por ello se evidencia una diferencia en la masa restante (biomasa + catalizador)
entre el proceso catalizado y no catalizado que oscila entre 10% y 15%, aproximadamente.
También es posible identificar que el catalizador T1-C5 permite obtener el mayor grado de
degradacion de la biomasa (86.9%), sugiriendo que la incorporacién de los metales en el
soporte aumenta la reactividad del proceso de gasificacion del cuesco de palma, lo cual
corresponde con la Tabla 4.4, donde la energia de activacion mas baja (81.22 KJ/mol) fue
obtenida por el catalizador T1-C5.

100%

80%

60%

% Masa

40%
Zona de gasificacion

20%

Et.1: Etapa2 : Etapa3

0%
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120

Tiempo (min)
Sin catalizador ——T1-C1 T1-C2 ——T1-C5

Figura 4.4 Descomposicién térmica del cuesco de palma a 850 °C
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Como es bien conocido, la temperatura de gasificacibn es uno de los parametros mas
influyentes en la velocidad de la reaccién de gasificacion [32], [33]. Por lo tanto, en el estudio
cinético de la gasificacién del cuesco de palma sin y con catalizadores, se vario el rango de
temperatura entre 750-950 °C y 750-850 °C, respectivamente. En la Figura 4.5 se muestran
los resultados de la tasa de descompaosicidn del biochar versus el tiempo, aplicando la Ec.
4-6 en la zona de gasificacion. Segun lo esperado, la conversién de carbono fue sensible a
la temperatura de reaccion, donde las altas temperaturas mejoraron la tasa de conversion
del biochar, puesto que las reacciones de gasificacion son endotérmicas y el aumento de
la temperatura promueve su desarrollo. Para la gasificacion sin catalizador con CO: el
tiempo requerido para lograr la conversion completa fue alrededor de 51 minutos a 750 °C,
mientras que este tiempo se acorté a 39 y 14 minutos a temperaturas de 850 y 950°C,
respectivamente. Similar a lo ocurrido en la gasificacion con catalizadores con CO., para el
caso del catalizador T1-C2 se observa que el tiempo requerido para alcanzar la conversion
total se reduce de 60 a 16 minutos al aumentar la temperatura de gasificacion de 750 a 850
°C.

Diferentes autores también han encontrado resultados similares, Lahijani et al. reportaron
gue para la gasificacion de char de neumaticos con CO; a diferentes temperaturas (850,
900, 950 y 1,000 °C), la conversién total de carbono se dio a los 700 minutos a 850 °C, lo
cual se redujo a 36 minutos a 1,000 °C [34]. Del mismo modo, Lahijani et al. confirmaron el
efecto significativo de la temperatura en la promocion de la reactividad del char, en el
estudio de gasificacion de la cascara de nuez con COg, alcanzaron el 100% de conversion
del carbono en casi 18 min a 1,000 °C, mientras que este tiempo se prolong6 a 210 min a
800 °C [17]. Aunque evidentemente el uso de altas temperaturas mejora la velocidad de
reaccion de la gasificacion, desde el punto de vista econdémico y operativo del proceso, no
resultaria muy conveniente manejar temperaturas elevadas. Ademas, es posible a
temperaturas muy altas la reaccién podria cambiar al régimen controlado por difusion de
poro, donde se requiere una buena comprension de la morfologia del char y su
microestructura, para estudiar el rendimiento general de la gasificacion [35].
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En linea con lo anterior, en la Figura 4.6 se puede observar que la incorporacion de
catalizadores también aumenta la velocidad de la reaccion de gasificacion y por ende
disminuye el tiempo de conversion del carbono. Para la gasificacion del cuesco de palma a
850 °C con el catalizador T1-C5, T1-C2 y T1-C1 el tiempo total de conversién del biochar
es aproximadamente de 10, 15y 23 min, respectivamente, por debajo de lo registrado para
la gasificacion sin catalizador a la misma temperatura, donde el tiempo aumenta a 39 min.
Lo cual esta relacionado con la menor barrera energética que impone la gasificacion con
catalizadores para iniciar las reacciones del proceso, como se puede apreciar en la Tabla
4.4 la energia de activacion para la gasificacion con catalizadores es menor respecto a la
gasificacion sin catalizador. Huang et al. también concluyeron que los catalizadores
utilizados en la gasificacion de biochar de madera con CO. disminuyeron el tiempo de
conversion del carbono total, mostrando el siguiente orden de efectividad K>Na>Ca>Fe>Mg

[36].
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Figura 4.6 Efecto de catalizadores en el tiempo de conversion del biochar a 850 °C

De otra parte, similar al método aplicado para estimar los parametros cinéticos de la
gasificacion sin catalizador, mediante la constante de velocidad de reaccién (k) obtenida
para cada temperatura en los diferentes modelos evaluados, el logaritmo natural de la
constante de velocidad de reaccion (Ln k) se graficd versus el inverso de la temperatura
(1/T) para determinar los parametros cinéticos de la gasificacion del cuesco de palma
catalizada. En la Figura 4.7 se muestran los resultados de los modelos que demostraron el
mejor coeficiente de determinacion (R?) con los resultados experimentales, el modelo lineal
(ML) con un ajuste del 0.963 para la gasificacion con T1-C1, el modelo volumétrico (MV)
con un ajuste del 0.975 para la gasificacién con T1-C2, y el modelo de grano con un ajuste
del 0.955 para la gasificacion con T1-C5. El alto coeficiente de determinacion (> 0.95)
sugiere que los modelos evaluados explican en buena medida el proceso de gasificacion
del cuesco de palma. Se observé que existe una correlacion lineal en el grafico de Arrhenius
a las temperaturas evaluadas, lo cual supone que la reaccion se mantuvo en el régimen
controlado cinética o quimicamente, similar a lo reportado por Lahijani et al., no obstante,
los mismos autores identificaron que al incrementar la temperatura por encima de 900 °C,
el mecanismo de reaccion fue controlado por la difusién de poro [17]. Por lo anterior, el
estudio cinético y los experimentos de gasificacion en el reactor de lecho fijo se mantuvieron
por debajo de esta temperatura.
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Figura 4.7 Grafico de Arrhenius para la gasificacién catalitica del cuesco de palma

Se determiné que la incorporacién de metales en el soporte catalitico trae consigo cambios
en los parametros cinéticos, en la Tabla 4.4 se observa que en linea con lo expuesto
anteriormente, el catalizador T1-C5 presentdé mayor reactividad, a partir de una energia de
activacion mas baja (81.22 KJ/mol) y una mayor velocidad de reaccién (9.59x1073 s%?)
comparado con los otros catalizadores y la gasificacién no catalizada. El mejor desempefio
del catalizador T1-C5 podria estar asociado a la presencia de K, Cay Ni en su composicion.
El potasio ha mostrado una buena actividad catalitica debido a la propiedad de formar
compuestos de intercalacion con el carbono, como K-C-K, que aumentan la distancia entre
capas y causan expansion de volumen, facilitando asi la penetracion de moléculas [37]-
[39]. Los enlaces C-C existentes entre las capas se debilitan y se mejora la reaccion de
gasificacion [37]. No obstante, la principal causa de desactivacion del potasio es la
interaccion con el material mineral presente en la biomasa [40]. Por lo tanto, una estrategia
es la adicion de un material que inhiba esta interaccién, Jiang et al. utilizaron el calcio para
evitar la inactivacion del potasio, encontrando una sinergia entre el Ca y K, logrando que
las especies de Ca actuaran como un elemento disuasorio de las reacciones de
desactivacion del potasio con la materia mineral del cuesco de palma, lo cual conllevé a
que el K se mantuviera por mas tiempo cataliticamente activo durante la gasificacion y asi
mejorara la tasa de reaccion [41]. Otro beneficio de la incorporacién de Ca es la posibilidad
de formar grupos oxigenados C(O) en la superficie del biochar [42], debido a la capacidad
del calcio de formar carbonatos con el CO; producido durante la reaccién (e.g. CaCOs), lo
gue conduce a una mayor reactividad del carbono [43].
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Diferentes estudios han evidenciado el efecto positivo de los metales alcalinos, alcalino-
térreos y de transicion en la reactividad de la gasificacién de biomasas. Sadhwani et al.
informaron que los cuatro catalizadores utilizados en la gasificacion del char de pino con
CO- disminuyeron la energia de activacion del proceso, el potasio reportd el mejor efecto
catalitico con una energia de activacion de 114 kJ/mol, seguido por el calcio (102 kJ/mol),
sodio (75 kJ/mol) y magnesio (74 kJ/mol) [7]. Lahijani et al. informaron que la energia de
activacion del char de cuesco de palma en el proceso de gasificacion de CO- se redujo de
298 a 253 kJ/mol en presencia de 5% de Fe(NOs)s [35]. Zhang et al. estudiaron la
reactividad de gasificacion de varias biomasas catalizadas por metales, reportaron que la
reactividad de la gasificacion se mejor6 en presencia de metales alcalinos (K 'y Na) seguidos
de metales alcalinotérreos (Ca y Mg) [44]. En otra investigacion llevada a cabo por Huang
et al.,, se examin6 la influencia de varios compuestos metalicos en la reactividad de
gasificacién de CO; del char de madera. Los resultados revelaron el efecto promotor de la
carga del catalizador en la mejora de la reactividad del carbono en el orden de K > Na > Ca
> Fe > Mg [36].

Tabla 4.4 Modelamiento cinético de la gasificacién catalitica del cuesco de palma con CO2

Parametro
Catalizador Modelo K E A
(s) (KJ/mol) (min-1) : =
Lineal 4.72x10° 112.18 8.62 0.05 0.951
Sin catalizador  Grano 7.68x10°% 105.60 7.21 0.20 0.962
Volumétrico 1.09x103 77.62 5.15 0.90 0.790
Lineal 1.11x10*# 97.77 4.16 0.00 0.963
T1-C1 Grano 2.50x10+ 116.86 72.08 0.20 0.946
Volumétrico 1.66x104 107.34 17.32 0.10 0.956
Lineal 2.15x10* 121.10 90.65 0.15 0.964
T1-C2 Grano 1.70x104 113.18 31.03 0.10 0.974
Volumétrico 1.08x10+ 97.37 3.66 0.00 0.975
Lineal 2.49x103 100.46 119.52 0.95 0.950
T1-C5 Grano 9.59x103 81.22 5.85 0.75 0.955
Volumétrico 1.72x103 92.34 34.69 0.88 0.951

En el estudio actual se puede evidenciar que los catalizadores mostraron el siguiente
desempefio en la reduccion de la energia de activacion T1-C5 > T1-C2 > T1-C1. Respecto
al factor pre-exponencial (A) se encuentra en el rango reportado por otros estudios, por
ejemplo, la investigacion realizada por Ninduangdee et al. para la gasificacion de cuesco
de palma y raquis de palma, presentaron un A entre 2.82 — 44.83 y 62.2 — 208 min?,
respectivamente [3]. De igual forma, en el estudio de Reddy et al. en la gasificacion de
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cuesco de palma con CO: en un rango de temperatura entre 800 a 1000 °C, reportaron un
factor preexponencial (min*) para los diferentes modelos cinéticos evaluados: lineal (1.59),
volumétrico (6.58), grano (4.18) y poro aleatorio (4.49) [6].

Se describe de manera general la reaccién a la cual se determina la cinética. La reaccién
Boudouard (C + CO, < 2C0) que usa CO, como agente gasificante consiste en tres pasos
segun el mecanismo propuesto por Rao et al., que constituyen una secuencia ciclica, donde
el metal (Ni, Ca, K) actia como un sitio activo. En el primer paso, el metal reacciona con el
CO; para oxidarse y formar CO, luego ese metal oxidado reacciona con mas CO; para
formar carbonatos, seguidamente los carbonatos interactian con el C de la biomasa, se
reduce de nuevo el metal y forma CO [45]. Respecto a los modelos aplicados para describir
el proceso de gasificaciéon catalizada del cuesco de palma, se identific6 que no existe un
modelo Unico que defina la reaccion del biochar con los diferentes catalizadores, planteando
que su comportamiento varia de acuerdo al catalizador incorporado. Con base en el
coeficiente de determinacion de cada modelo, es posible sugerir que la reaccién del biochar
con los catalizadores T1-C1, T1-C2 y T1-C5 sigue el mecanismo definido en el modelo
lineal, volumétrico y de grano, respectivamente. Es valido resaltar que la gasificacion del
cuesco de palma sin catalizador presenta una energia de activacion baja (105.60 KJ/mol),
lo cual podria atribuirse al contenido inorganico presente en la biomasa, especialmente al
potasio que ocupa el segundo lugar en la composicion total, es decir, 0.19% p/p (Tabla 2.4).
Similar a lo ocurrido en el estudio de Dupont et al., donde analizaron diecinueve chars de
biomasa gasificadas en condiciones isotérmicas en una termobalanza, encontrando que la
variacion en la reactividad en un factor de mas de treinta parecia estar correlacionada con
los elementos inorganicos de la biomasa. En particular, se destacé el efecto catalitico del
potasio (K), asi como el efecto inhibidor del silicio (Si) y el fésforo (P) [15].

4.3 CONCLUSIONES

La gasificacion no catalizada del cuesco de palma con vapor presenta una mayor
reactividad, puesto que la energia de activacion es menor, comparada con la gasificacién
con CO.. No obstante, la reaccion con CO, promueve con mayor facilidad la interaccién
entre el carbono, el agente gasificante y las moléculas formadas durante el proceso, debido
a gue posee un mayor factor de frecuencia que la reaccién con vapor. Se considera que el
modelo de grano describe de una mejor manera la reactividad de la gasificacion del cuesco
de palma con CO., teniendo en cuenta que presenta el coeficiente de determinacion mas
alto, asi como el modelo lineal demostré expresar con mayor precision el mecanismo de
reaccion de la gasificacion con vapor.

El uso del catalizador mejora la reactividad del proceso haciendo que la descomposicion
del cuesco de palma se acelere, la conversion del char se incrementa significativamente
después de los 600 °C cuando se utiliza el catalizador T1-C1. El proceso de gasificacion
sin catalizador alcanza una tasa maxima de 0.81 al llegar a los 950 °C, contrario a lo que
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ocurre cuando se incorpora el catalizador T1-C1 que la tasa maxima (1.0) se alcanza a los
925 °C, cumpliendo asi la funcion de catalizar las reacciones intervinientes en la conversion
de la biomasa. Se puede evidenciar que la descomposicién térmica del cuesco de palma
sin y con catalizadores sigue las mismas etapas: eliminacion de la humedad,
descomposicion de la hemicelulosa y la celulosa, y degradacion de la lignina. Las dos
primeras etapas son similares, sin embargo, en la etapa 3 y en la zona de gasificacion se
evidencia un cambio entre el proceso catalizado y no catalizado, relacionado principalmente
con la masa del catalizador que no se descompone por su estabilidad térmica.

La incorporacion de catalizadores aumenta la velocidad de la reaccion de gasificacién y por
ende disminuye el tiempo de conversion del carbono. Para la gasificacion del cuesco de
palma con el catalizador T1-C5 el tiempo total de conversién del biochar es
aproximadamente 10 min a 850 °C, y para la gasificacion sin catalizador a esta temperatura
el tiempo aumenta a 39 min. Lo cual esta relacionado con la menor barrera energética que
impone la gasificacion con catalizadores para iniciar las reacciones del proceso. De igual
forma, las altas temperaturas mejoran la tasa de conversion del biochar, en la gasificacion
sin catalizador con CO; el tiempo requerido para lograr la conversion completa fue de 51
minutos a 750 °C, mientras que este tiempo se acortdé a 39 y 14 minutos a temperaturas de
850 y 950°C, respectivamente, lo cual se atribuye a que las reacciones de gasificacion son
endotérmicas y el aumento de la temperatura promueve su desarrollo.

Los metales impregnados en el soporte catalitico generaron cambios en los parametros
cinéticos, el catalizador T1-C5 presentd la energia de activacion mas baja y la mayor
velocidad de reaccién. El desempefio del catalizador T1-C5 podria estar asociado a la
presencia de K, Ca y Ni en su composicion, es posible que el calcio y el potasio
desarrollaron un efecto sinérgico, evitando la desactivacion del potasio por su interaccion
con el material mineral de la biomasa, promoviendo asi una mayor actividad catalitica. El
siguiente orden se sugiere por el desempefio de los catalizadores en la reduccion de la
energia de activacién T1-C5 > T1-C2 > T1-C1. Finalmente, se determiné que no existe un
modelo Unico que defina la reaccion del biochar con los diferentes catalizadores, planteando
que su comportamiento varia de acuerdo al catalizador incorporado. Con base en el
coeficiente de determinacién de cada modelo, es posible suponer que la reaccion del
biochar con los catalizadores T1-C1, T1-C2 y T1-C5 sigue el mecanismo definido en el
modelo lineal, modelo volumétrico y modelo de grano, respectivamente.
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CAPITULO V. EFECTO DE LOS CATALIZADORES EN LA PRODUCCION DE
HIDROGENO MEDIANTE GASIFICACION EN LECHO FIJO

El uso de catalizadores en la gasificacion de la biomasa y el carbdén ha mostrado un interés
sostenido de los investigadores de todo el mundo, debido a las ventajas de la baja
temperatura de funcionamiento, la alta eficiencia de la conversién de energia, la baja
inversion de capital y la selectividad en el gas producido [1], [2]. Los estudios realizados
sobre el potencial de la gasificacion de biomasa para la produccién de gas de sintesis se
pueden clasificar principalmente asi: segun el tipo de biomasa utilizada, el tipo de reactor,
el tipo y la adicion de catalizador, los productos finales y el agente gasificante [3]—[5]. Los
tipos de biomasa que se han analizado incluyen desechos solidos municipales, residuos de
madera, licor negro y residuos agricolas [6]. Se han estudiado diferentes tipos de reactores,
como gasificadores de lecho fijo, gasificadores de tiro descendente, gasificadores de tiro
ascendente, gasificador Texaco, gasificadores de lecho dual y gasificadores de lecho
fluidizado [7]. Se ha empleado una amplia variedad de catalizadores en los procesos de
gasificacion, como la dolomita y zeolita, metales como potasio, calcio, y los compuestos a
base de niquel [3]. Uno de los principales desafios para el proceso de gasificacion es aplicar
un catalizador que pueda mejorar efectivamente el proceso, aumentar la cantidad y calidad
de la produccion de gas de sintesis a bajo costo. En cuanto al agente gasificante se ha
utilizado vapor, aire, oxigeno y CO-. La seleccién depende de la economia del mismo y del
gas de interés a obtener [8].

Este capitulo busca determinar el efecto de los catalizadores sintetizados en la presente
investigacion en la produccién de hidrégeno, mediante un proceso de gasificacion del char
de cuesco de palma. Asi como la influencia de la temperatura y el agente gasificante en el
rendimiento del H. y la composicién del gas de sintesis. Inicialmente se describe el montaje
experimental implementado para el proceso de pirdlisis y gasificacién del cuesco de palma,
y se describen las técnicas desarrolladas para la caracterizacion fisico-quimica del char de
cuesco de palma y el gas obtenido. En la seccién de discusion y resultados se muestran
las caracteristicas fisico-quimicas y energéticas del biochar de cuesco de palma, asi como
el rendimiento alcanzado en el proceso de pirdlisis, seguidamente se analiza el efecto de
los diferentes catalizadores sintetizados en la produccion de hidrégeno y la composicion del
gas obtenido en el proceso de gasificacién. Por dltimo, también se analiza el efecto de la
temperatura y el agente gasificante en la produccién de hidroégeno y la composicion del gas
obtenido en un reactor de lecho fijo.

51 MATERIALES Y METODOS

5.1.1 Produccion de biochar de cuesco de palma

El cuesco de palma recolectado en una planta extractora de Norte de Santander fue
sometido a un proceso de pirdlisis, con el fin de eliminar el material volatil y promover que
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los catalizadores reaccionaran directamente con el carbono (char). Inicialmente el cuesco
de palma fue llevado a un proceso de molienda en un molino de cuchillas, hasta alcanzar
un rango de tamafio de particula aproximado de 1-2 mm. Luego 30 g de cuesco de palma
molido fueron puestos en un reactor tubular de 300 mm de alto y 25.4 mm de diametro,
para alcanzar una altura de lecho de 95 mm. El reactor se calent6 mediante un horno
eléctrico (Thermo scientific, Lindberg BlueM) a una tasa de calentamiento de 5 °C/min,
incrementando desde 25 a 600 °C, una vez se alcanzé la temperatura de pirdlisis se
mantuvo por 60 minutos. Durante todo el proceso se suministré un flujo de nitrégeno de 100
mL/min para garantizar una atmadsfera inerte. Como se muestra en la Figura 5.1 en la parte
superior del reactor se acopl6 un sistema para la recoleccién de los productos de la pirélisis
diferentes al biochar.
1] mperaturs

Termocupla

Regulador
de presion

Cuesco de
palma

Colector de productos
de pirdlisis

»
»

Figura 5.1 Esquema del proceso de pirdlisis de cuesco de palma

Después de 19 corridas equivalentes al total de cuesco de palma crudo (aprox. 566 g), se
obtuvo el biochar, que luego fue mezclado y almacenado en un recipiente cerrado. Se
tomaron unas muestras para caracterizar el biochar mediante analisis préximo y ultimo
siguiendo las normas ASTM. Se utilizé un analizador elemental CHNS/O (Elementar, Vario
MICRO Select) para realizar el analisis ultimo. El poder calorifico superior del biochar se
determind utilizando una bomba calorimétrica de oxigeno (IKA, Modelo C-200, Wilmington,
NC). El rendimiento global del biochar (RGpiochar) fue calculado segun la Ec. 5-1, donde W,
hace referencia al peso total del cuesco de palma que fue pirolizado y W, corresponde al
peso total del biochar obtenido.

Wy
RGpiochar (%) = W x 100 Ec. 5-1

Cc
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5.1.2 Montaje experimental de gasificacién de biochar

El biochar obtenido del proceso de pirdlisis del cuesco de palma fue sometido a un proceso
de molienda en un molino de bolas horizontal, en todas las pruebas se utilizé un tamafio de
particula inferior a 0.5 mm, con el fin de suprimir las limitaciones por transferencia de calor
y masa al interior de la particula durante el proceso. La Figura 5.2 muestra la configuracion
experimental utilizada para la gasificacion del biochar de cuesco de palma. Para la
gasificacién catalitica, 2 g de biochar se mezclaron con cada catalizador soportado en
mordenita natural (T1) y mordenita modificada (T2) en un 10% p/p, respecto al cuesco de
palma crudo. La cantidad de catalizador se determin6 con base en el rendimiento obtenido
por el biochar durante el proceso de pirdlisis, equivalente a 32.03% (ver seccion 5.2.1), lo
cual significa que 2 g de biochar se obtienen a partir de 6.25 g de cuesco de palma, por
ende la cantidad de catalizador requerida es 0.62 g. Asimismo, se definié un 10% p/p de
catalizador sobre el cuesco de palma, teniendo en cuenta los resultados positivos obtenidos
por diferentes investigadores en la produccién de hidrogeno a partir de biomasa utilizando
gasificacion catalitica [9], [10].

La mezcla de biochar y catalizador se ubicaron dentro de un reactor tubular de acero
inoxidable (altura: 200 mm; diametro: 12.7 mm), el cual estd montado verticalmente dentro
de un horno (Thermo scientific, Lindberg BlueM). El biochar se colocé entre dos tapones de
lana de cuarzo dentro del reactor para hacer un lecho de fibra. El reactor se calentd a través
del horno desde temperatura ambiente hasta 900 °C a una tasa de calentamiento de 20
°C/min, una termocupla conectada en la parte superior permite medir la temperatura en el
reactor. Se inyecta un flujo de 100 ml/min de N al reactor mientras se realiza el
calentamiento del horno para promover un atmosfera inerte. Una vez alcanzada la
temperatura de gasificacion se introduce el agente gasificante (vapor) al reactor durante 60
minutos, mediante una bomba de jeringa que inyecta un flujo de agua liguida de 12.5 mi/h
(Vapor/biomasa: 2 p/p), el agua se evapora a través de una cinta de calentamiento eléctrica.
El contenido de vapor se determiné siguiendo las recomendaciones de diferentes estudios,
gue refieren la importancia del mismo en la produccion de H, mediante las reacciones
water-gas shift y reformado de metano. No obstante, la cantidad excesiva de vapor de baja
temperatura puede reducir la temperatura de reaccién, ocasionando a su vez la
degradacion de la calidad del gas.

Posteriormente, los gases obtenidos pasan a través de dos dispositivos para eliminacion
de hidrocarburos y humedad para evitar que cualquier compuesto no deseado entre en el
analizador de gases. La medicion de los gases (H., CO, CO, y CHa) se realiza mediante un
analizador multi-gases (NOVA, Modelo 7905AQN4), el cual posee un detector infrarrojo
para identificar el contenido de CO, CO,, CH. y una celda de conductividad térmica para
determinar la concentracion de H;, el equipo analiza una muestra cada 30 segundos. El
analisis de gases se hace en base libre de nitrégeno. El procedimiento para evaluar cada
catalizador se hace por triplicado.
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Figura 5.2 Esquema de la gasificacién de biochar de cuesco de palma

Para evaluar el efecto de la temperatura de gasificacion, se sigui6 el procedimiento descrito
anteriormente, utilizando el biochar y el catalizador que presentd el mejor desempefio (T2-
C5) y vapor como agente gasificante, se estudiaron dos temperaturas de gasificacion
diferentes (700 - 800 °C). Respecto al andlisis del agente gasificante, también se uso la
mezcla biochar y catalizador T2-C5, temperatura de gasificacion: 900 °C, se incorporaron
dos tipos de agente gasificante: CO- puro y una mezcla de COz/vapor. El flujo de CO; puro
fue 100 ml/min, y mezclado con vapor fue 50 ml/min. El flujo de vapor se mantuvo similar
(12.5 mi/h). En la Figura 5.3 se puede apreciar las diferentes variables y condiciones de
operacion en la gasificacion del biochar de cuesco de palma a escala laboratorio. Todos los
experimentos se hicieron por triplicado.
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Figura 5.3 Diagrama sobre la experimentacion realizada en laboratorio

5.2 RESULTADOS Y DISCUSION

5.2.1 Caracteristicas del biochar de cuesco de palma

Para la pirdlisis se procesaron 566.08 g de cuesco de palma. Segun los resultados de la
Ec. 5-1, el rendimiento global de biochar fue 32.03%. Este rendimiento se encuentra en el
rango de los resultados de diferentes autores que han pirolizado cuesco de palma, Lee et
al. obtuvieron un rendimiento masico de 32.2% en un proceso de pirdlisis lenta a 500 °C
durante 60 min [9]. Asimismo, Titiladunayo et al. reportaron un rendimiento de biochar de
31-39%, a temperaturas que oscilaron entre 400-800 °C y un tiempo de pirolisis de 55-167
min [10]. De igual forma, se resalta que el cuesco de palma presenta un rendimiento masico
de biochar superior a otras biomasas lignocelulésicas como tallos de madera y bagazo que
presentan rendimientos de 22.3% y 24.5%, respectivamente. Este rendimiento se asocia
principalmente al alto contenido de lignina que posee el cuesco de palma entre 46-51% [9],
[11], el cual se sitta entre los valores mas altos encontrados en la biomasa vegetal [12].
Aunque la cristalinidad de la celulosa también juega un papel importante, la lignina posee
una estructura aromatica mas compleja que resiste la volatilizacién y, por lo tanto, favorece
la formacién de biochar [13].

Se conoce que la celulosa y la hemicelulosa estan formadas por monémeros de azlcares

simples que se descomponen a temperaturas inferiores a 450 °C, principalmente en
compuestos de bajo peso molecular que se liberan como vapores piroliticos. En cambio, la
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lignina es un polimero amorfo e hidrofébico con un enorme peso molecular superior a
10,000 g/mol, compuesto por numerosos grupos funcionales que contienen subestructuras
arométicas de carbono [9]. Durante la pirdlisis, la lignina se descompone lentamente en un
amplio rango de temperatura y contribuye mas a la formacion de biochar. Cagnon et al.
informaron que el rendimiento del biochar se atribuye un 23.5% a la hemicelulosa, 19% a
la celulosa y 45% a la lignina [14]. En el andlisis termogravimétrico del cuesco de palma
(Figura 4.1) se pudo identificar que a la temperatura de pirélisis seleccionada (600 °C) es
suficiente para eliminar significativamente el material volatil y la humedad presente en el
cuesco de palma. La temperatura de pir6lisis se determind con base en los resultados
obtenidos por otros autores, quienes refieren que a 600 °C se logra la descomposicion
térmica de la celulosa y la hemicelulosa, conllevando al incremento del carbono fijo y
elemental, el cual es el compuesto de interés en las reacciones de gasificacion [9], [10],
[13].

En la Tabla 5.1 se puede observar que el contenido de carbono fijo del biochar incrementa
considerablemente respecto al cuesco de palma (57.93%), a expensas de la materia volatil
que reduce su contenido en una proporcion similar entre el biochar y el cuesco de palma
(57.78%), lo cual favorece directamente el potencial energético del material debido al
aumento del poder calorifico superior, de 19.53 MJ/kg a 33.17 MJ/kg, para el cuesco de
palma y el biochar, respectivamente. Estas propiedades perfilan al biochar de cuesco de
palma como un promisorio combustible sélido.

Tabla 5.1 Analisis proximo del cuesco de palma crudo y biochar

Muestra Mgtgria Cgrbono Humedad Cenizas PCS*
volatil (%) fijo (%) (%) (%) (MJ/kg)
Biochar 12.04 79.61 2.96 5.39 33.17
Cuesco de palma 69.82 21.68 7.43 1.07 19.53
Diferencia -57.78 57.93 -4.47 4.32 13.64

* Poder calorifico superior

La reduccién en el contenido de materia volatil en el biochar obedece a la descomposicion
de los diferentes componentes del cuesco de palma, como hemicelulosa, celulosa y lignina
[15], lo cual también se puede corroborar en el analisis TGA del cuesco de palma (Figura
4.1), donde se evidencian las diferentes etapas de degradacion de cada material a
diferentes rangos de temperatura. Haryati et al. también observaron un comportamiento
similar en el contenido de materia volatil y carbono fijo luego del proceso de pirdlisis del
cuesco de palma a condiciones similares (temperatura: 600 °C, tiempo de residencia: 60
min), la materia volatil disminuy6 de 70.7% a 20% y el carbono fijo incremento6 de 22.2% a
70.9%, en el cuesco de palma crudo y el biochar, respectivamente [13]. Asimismo, en la
investigacion de Lee et al. encontraron que el contenido de carbono fijo en el biochar
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aumento en un 62.9% vy la materia volatil se redujo en un 54.51%, respecto al cuesco de
palma crudo, el proceso de pirdlisis a llevo a cabo a 500 °C por 1 hora [9].

En correspondencia con el incremento en el contenido de carbono fijo del biochar, en el
analisis elemental (Tabla 5.2) se puede identificar que el contenido de carbono también
incrementd de 49.55% en el cuesco de palma crudo a 84.71% en el biochar obtenido.
Ademas, se puede apreciar que el contenido de H y O disminuy6 en un 3.73% y 30.86%,
respectivamente, entre el biochar y el cuesco de palma, causado posiblemente por las
reacciones de deshidratacion y descarboxilacion que ocurren en el proceso de pirdlisis [16].
Asi como la aromatizacién y la formacion de hidrocarburos de bajo peso molecular que
podrian también reducir el contenido de H [17]. Respecto al contenido de Sy N no se
observan cambios significativos durante el proceso de pirdlisis, similar a lo ocurrido en el
estudio de [13].

Tabla 5.2 Andlisis elemental del cuesco de palma crudo y biochar

Muestra C (%) H (%) N (%) S (%) O (%)
Biochar 84.71 2.52 0.70 0.48 11.60
Cuesco de palma 49.55 6.24 1.24 0.51 42.46
Diferencia 35.16 -3.73 -0.54 -0.03 -30.86

En la investigacion de Haryati et al. reportaron que el contenido de carbono elemental
incremento6 de 49.2% a 74.2% entre el cuesco de palma y el biochar, respectivamente, en
un proceso de pirdlisis a 500 °C durante 30 min [13]. De igual forma, Lee et al. reportaron
un aumento del 32.03% en el contenido de C entre el cuesco de palma y el biochar [9]. El
mejoramiento en el contenido de carbono elemental corresponde con los resultados de la
investigacion actual, sugiriendo la importancia del biochar de cuesco de palma en procesos
termoquimicos.

5.2.2 Efecto de catalizadores en la produccion de hidréogeno

En la Figura 5.4 se muestra la distribucion completa del contenido de H; en el gas obtenido,
identificando los valores maximos y minimos, asi como los cuartiles donde se distribuyen
los valores de concentracion de hidrogeno. Para la construccion del grafico se tuvo en
cuenta los resultados reportados por el analizador de gases durante las 3 corridas
desarrolladas por cada catalizador, y por el proceso no catalizado. Se puede identificar en
los bigotes que el valor minimo en el contenido de H: es similar en cada tratamiento, el cual
oscila aproximadamente entre 7'y 12%, la diferencia radica en el valor maximo, el cual varia
entre 33y 72.9%. Lo anterior, permite determinar el rango de la composicion molar del H»
durante el proceso de gasificacion del char de cuesco de palma, el cual es
aproximadamente 66%. Estadisticamente se puede deducir que la mediana varia
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significativamente de acuerdo a cada tratamiento. Por ejemplo, en la gasificacién no
catalizada la mediana de la produccion de H; es 28% aproximadamente, es decir, la mitad
de los datos reportados por el equipo se encuentran por debajo de este valor y la otra mitad
entre 28 y 33%. Contrario a lo que ocurre con el proceso que uso el catalizador T1-C3y T2-
C5, la mediana corresponde a 47 y 50.5%, respectivamente.

Respecto a las cajas, se evidencia que existe una heterogeneidad en su tamario, en la
gasificaciébn que usa el catalizador T1-C1 es mas estrecha comparada con la caja del
catalizador T2-C5, en las cajas se ubican los datos que corresponden a los cuartiles 2 y 3,
lo cual significa que el 50% del hidrégeno obtenido durante la gasificacion se encuentra en
este rango. Es decir, para el catalizador que refiere la menor produccion de H, (T1-C1) el
50% del contenido de hidrogeno se encuentra entre 25y 36% aproximadamente. En el caso
del catalizador T2-C5 la distribucién es mas amplia, la mitad del hidrégeno producido se
encuentra entre 33.5 y 68% aproximadamente, la otra mitad se encuentra entre 10 - 33.5%
y 68 - 72.9%. También se resalta que no se reportan valores atipicos “outliers” en el
contenido de hidrogeno presente en el gas de sintesis en los diferentes tratamientos.
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Figura 5.4 Distribucién del contenido total de Hz por tratamiento

El uso de catalizadores en el proceso de gasificacion del char de cuesco de palma mejoré
considerablemente la produccion de hidrogeno. Asimismo, la incorporacién de metales en
la zeolita incrementd la selectividad del Hz, debido a las beneficios cataliticos y el efecto
sinérgico de los metales impregnados que se describen posteriormente. En la Figura 5.5 se
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observa gue el contenido maximo de H; en la gasificacion no catalizada es 33.6 %omol, el
cual es el valor mas bajo comparado con los demas tratamientos que usan catalizadores,
el cual oscila entre 40.1% y 72.9 %mol. De igual forma, los catalizadores T1-C1 y T2-C1
gue corresponden a la mordenita natural y modificada sin metales impregnados, reportan
el valor mas bajo en el contenido maximo de H, 40.1% y 47.6 %mol, respectivamente,
comparado con los demas catalizadores que incorporan metales en su estructura, asociado
con el efecto importante del Ni, Ca y K en la maximizacién del rendimiento de H; en la
gasificacion. De acuerdo al contenido maximo de H; presente en el syngas, el orden de
desemperiio de los catalizadores es T2-C5 > T1-C3 > T2-C3 > T1-C5 > T2-C2 > T2-C4 >
T2-C1>T1-C4>T1-C2 > T1-C1.

En la serie de los catalizadores soportados en la mordenita natural (T1-C1, T1-C2, T1-C3,
T1-C4, T1-C5), se identifica que el catalizador impregnado con Niy Ca (T1-C3) report6 el
mejor desempefio durante la gasificacion, lo cual se debe posiblemente a que el calcio tiene
la propiedad de adsorber el CO, para formar CaCOs; [18], incrementa el nimero de
complejos oxigenados en la superficie (aumentando la velocidad de la reacciéon) [19],
promueve las reacciones water-gas shift y reformado de metano con vapor [20], asi como
la ruptura de cadenas organicas [21]. Asimismo, el niquel contribuye con el craqueo de los
alquitranes [22], también promueve las reacciones de reformado de vapor, water-gas shift
y descomposicién del NH3 [23]. Sin embargo, una de las desventajas del Ni es que no puede
capturar el CO, producido durante la gasificacion, una solucién es mezclarlo con un
adsorbente de CO;, como el CaO [24]. Por lo tanto, se sugiere un efecto sinérgico entre los
metales impregnados durante la gasificacién. Diferentes estudios han reportado los
beneficios cataliticos de calcio y niquel, Shuai et al. encontré que la concentracion de H;
fue mejorada notablemente debido al efecto catalitico de Ca(OH). sobre la reaccion water-
gas shift, ellos refirieron que segun los patrones de XRD la fase principal fue CaO, el cual
es la forma mas activa del calcio mineral que puede jugar un rol significativo durante la
gasificacién, los autores reportaron que el tamafio de la particula de CaO se hizo mas
pequefa por la accién del vapor de agua, y se generaron poros en forma de panal en la
superficie del char donde el CaO podia ingresar, logrando una mayor dispersion del CaO
[25]. De igual forma, Khan et al. concluyeron que la adicién de CaO incremento el contenido
de H. presente en el syngas, el cual aumenté de 65.52 a 82.11 %vol [26]. Asimismo, Yang
et al. reportaron que el uso de CaO incrementé la concentracion y el rendimiento de Ho,
correspondiente a 48.2 %vol y 10.4 mg/g biomasa [27].

Respecto al niquel, es uno de los catalizadores mas utilizados en la gasificacion de biomasa
para mejorar el rendimiento de la produccion de H», se ha utilizado mezclado con otros
minerales o metales para mejorar sus propiedades. Peng et al. utilizaron Ni soportado en
AlbO3 y CeO:; en la gasificacion de residuos de madera alcanzando rendimientos en la
produccion de H, de 36.1 y 42.5 %mol, respectivamente [28]. Yao et al. combinaron Ni con
Mg y Al en la gasificacién de tallos de maiz obteniendo un 56.5 %vol en la produccion de
H> [29]. Li et al. utilizaron NiLaFe/Al;O3 en la gasificacion de residuos de palma de aceite
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alcanzando un rendimiento de H; de 53.6 %vol [30]. Waheed et al. gasificaron el bagazo de
cafa de azucar usando niquel en diferentes soportes (Al,Os, dolomita, MgO), logrando un
rendimiento importante en la produccién de H; (76.8, 73.4, 61.2 %vol), respectivamente
[31]. Gai et al. utilizaron catalizadores de Ni soportados en char para la gasificacién de
serrin de pino. La gasificacion catalizada mostré una mayor selectividad que la gasificaciéon
sin Ni, debido a la alta dispersién del metal en el soporte. A bajas concentraciones de Ni,
se alcanzaron los mayores valores de selectividad [32]. Esto se debe a que los
componentes metalicos mas pequefos quedan mas firmemente retenidos en los poros, lo
que provoca una mayor interaccién con el soporte.

En cuanto a los catalizadores soportados en la mordenita modificada (T2-C1, T2-C2, T2-
C3, T2-C4, T2-C5), el catalizador T2-C5 impregnado con todos los metales (Ni, Ca y K)
present6 el mayor contenido de H. (Figura 5.5), lo cual esta asociado a la interaccion
sinérgica de los metales Ca y K. Puesto que, se ha determinado que el calcio actia como
un disuasivo para la desactivacién del potasio [33], debido a que el potasio presenta un
grave problema y es la interaccion con la materia mineral de la biomasa, que reduce su
actividad catalitica y también dificulta la recuperacién del catalizador [34]. Por lo tanto, el
calcio se ha perfilado como un aditivo econdmico que ha demostrado ser eficaz para inhibir
la interaccién entre el potasio y el material mineral presente [35]. Pereira et al. confirmaron
gue el 6xido bimetalico (CaKOx) tenia una mayor actividad catalitica para el carbono libre
de cenizas que el 6xido solo [36], concluyeron que el K,Ca(COs), podria ser un catalizador
mas activo que K:COs, también identificaron que las especies formadas entre calcio y
potasio fueron térmicamente insensibles al elevar la temperatura de 500 a 900 °C.
Asimismo, Ramsurn et al. observaron la mejora de la gasificacion catalizada por K,COs3
mediante la adicion de Ca(OH), al precursor del biochar, switchgrass, debido a los
componentes inorganicos pasivados [37]. EI Ca(OH), y Ca(Ac). mostraron una mayor
reactividad no solo para suprimir la desactivacién de potasio, sino también para promover
efectos sinérgicos entre ellos [33].
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Figura 5.5 Contenido maximo de hidrégeno por tratamiento

La mejora en la produccion de hidrogeno también esté relacionada con el cambio en la
reactividad del proceso de gasificacion. En la Figura 5.6 se observa una relacién inversa
entre la energia de activacion (Ea) y el contenido de H,, el uso de catalizadores reduce la
Ea de 105.60 a 81.22 KJ/mol e incrementa el contenido de H, de 33.6 a 56.6 %mol, para la
gasificacion sin catalizador y la gasificacibon que utilizé el catalizador T1-C5,
respectivamente. Lo cual significa que se disminuye la barrera energética que permite el
inicio de las reacciones de gasificacion intervinientes en el proceso, promoviendo asi la
formacion de hidrégeno [38]. Dicho efecto puede estar relacionado con la capacidad del Ca
de intercambiarse con iones de Fe 0 Mg, a través de una reaccién de sustitucion durante la
gasificaciéon, lo que conduce a un aumento de la velocidad de reaccion resultado de la
insercién de un metal mas activo en la superficie [40]. Otro beneficio de la incorporacién de
Ca es la posibilidad de formar grupos oxigenados C(O) en la superficie del biochar, lo que
conduce a una mayor reactividad del carbono [36], [41].

Por otra parte, el K se destaca por formar compuestos de intercalacion con el carbono,
como K-C-K, que aumentan la distancia entre capas facilitando la penetracién de moléculas
[42]. EI K en el catalizador actia como un &cido de Lewis, poniendo en contacto el carbono
con el agente gasificante (e.g., CO2, H20) [43]. Asi mismo, el catibn de potasio presenta
una alta movilidad, lo que permite su rapida difusion a través del carbono durante la
gasificacion [44]. La alta movilidad y capacidad de intercalacion podria ser un factor clave
en el incremento en la velocidad de reaccién [45].
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Figura 5.6 Analisis comparativo entre Ea y contenido de H>

De igual manera, el alto desempefio del catalizador T2-C5 para incrementar la produccion
de hidrégeno en el proceso de gasificacion del char de cuesco de palma, puede estar
relacionado con sus propiedades quimicas, morfoldgicas y texturales. La baja relacion Si/Al
de la mordenita implica una acidez relativamente alta, donde el enlace Al-O es susceptible
a reacciones de hidrélisis que conducen a la ruptura de los enlaces Si-O-Al y la eliminacién
del aluminio de la posicion de la red tetraédrica, lo que conlleva a defectos de red y, en
Ultima instancia, a la desestabilizacién de la estructura y al eventual colapso [46]. Asimismo,
la adicion o extraccion de metales del catalizador puede cambiar la presencia de sitios
acidos Bronsted y Lewis [47]. Es conocido que la mayor acidez del catalizador aumenta la
propensidn del mismo a promover reacciones de craqueo de los alquitranes, lo que redunda
en una mayor produccion de gases, entre ellos el hidrégeno [48].

Lo anterior corresponde con lo reportado con la Tabla 3.5, donde los catalizadores
soportados en la mordenita modificada (serie T2) presentaron una tendencia de mayor
produccion de H, con respecto a los catalizadores soportados en la mordenita natural. De
igual forma, en la Figura 5.7 se observa que el incremento en la acidez fuerte del catalizador
favorece la formacién de H», por ejemplo, el catalizador T2-C5 report6 la acidez fuerte mas
alta (1.30 mmol NHz) y el mayor contenido de H (72.9 %mol), debido a que este tipo de
acidez es producto de la desorcion del NH; a temperaturas superiores a los 550 °C de los
sitios Bronsted y Lewis fuertes, donde ocurren procesos de deshidroxilacion y
desamonizacion [49], siendo estos sitios altamente activos en las reacciones de gasificacion
[50]. Aunque este fenébmeno no se evidencio en los catalizadores T1-C4 y T2-C4, donde se
presentd un leve incremento de la acidez fuerte y el contenido de hidrogeno disminuyd, lo
cual puede estar relacionado con el efecto de los metales incorporados. Estos catalizadores
no contienen calcio, quien puede actuar como un elemento inhibitorio de la desactivacion
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del niquel debido a la sinterizacion [34], siendo esta una de las principales desventajas de
este metal [51]. Por lo tanto, se sugiere un efecto sinérgico entre el Ca y Ni permitiendo que
la gasificacidn catalitica continle hasta la conversion completa [52].

Otra desventaja del niquel es su baja capacidad para capturar el CO; producido durante la
gasificaciéon [52], alli el Ca también juega un papel importante actuando como un
adsorbente de CO, para formar CaCQOs;, promoviendo la concentracion de H. y CO vy
reduciendo la necesidad de un proceso de limpieza posterior [53]. De otra parte, un
problema en la gasificacién catalizada por K es la desactivacion del mismo, producto de la
reaccion del K con el Al y el Si para formar aluminosilicatos potésicos estables y no reactivos
(e.g., KAISIO4) [54]. Asimismo, algunos precursores del K, como el K:COz y el KOH se
caracterizan por su alta volatilidad, afectando asi su actividad catalitica [55].
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Figura 5.7 Analisis comparativo entre la acidez y el contenido de H:

Finalmente, es importante resaltar que no es posible atribuir el desempefio catalitico y el
rendimiento en la produccion de H; a una propiedad especifica del catalizador, en este caso
la acidez. Puesto que, existen diferentes pardmetros y propiedades que pueden afectar la
actividad catalitica, como la interaccion de los metales/soporte con el agente gasificante y
los reactivos generados durante el proceso, velocidad de reaccion, desactivacion del
catalizador, tipos de sitios 4cidos, entre otros. En futuras investigaciones, seria importante
valorar que tipos de sitios acidos predominan en estos catalizadores (Bronsted o Lewis) al
incorporar los metales, para determinar su efecto en las reacciones quimicas que
intervienen en la gasificacion, en este trabajo solo se analiz6 esta propiedad en la mordenita
natural y modificada, la cual puede variar al impregnar Ca, Ky Ni. De igual forma, se podrian
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complementar los andlisis de reactividad del proceso de gasificacion que usa los
catalizadores C3 y C4, para determinar los cambios que conlleva la adicion de calcio y
potasio en los parametros cinéticos.

En el estudio realizado por Gelves [56], también encontré que la impregnacion de metales
en la zeolita tipo Heulandita aumenté la concentracion de sitios &cidos fuertes. La cantidad
y fuerza &cida de las zeolitas naturales es menor que su contraparte sintética, y es por esto
que surge la necesidad de realizar tratamientos acidos, que permiten activar y mejorar tanto
las propiedades texturales y quimicas de los materiales [57], con el fin de promover las
reacciones de gasificacion. En la Tabla 3.6 se puede identificar que los sitios acidos
predominantes son los sitios tipo Lewis tanto en los catalizadores T1 y T2, también se
identifica que la acidez total casi se duplica luego del lavado acido (0.34 a 0.62 mmol/g),
sugiriendo que los sitios tipo Lewis son sitios altamente activos para llevar a cabo las
reacciones de gasificacion [50].

Respecto a la cristalinidad obtenida en los andlisis de XRD, similar a lo ocurrido con la
acidez, los catalizadores soportados en la mordenita modificada presentaron un leve
incremento en la cristalinidad comparado con los catalizadores soportados en la mordenita
natural (Figura 5.8). Siendo el catalizador T2-C5 el que presenté la mayor cristalinidad
(85.8%) y el mayor contenido de H2(72.9 %mol), y el catalizador T1-C1 el que presenté la
menor cristalinidad (74%) y el menor contenido de H; (40.1 %mol). Este comportamiento
permite inferir que la alta cristalinidad ofrece una estructura homogénea que facilita la
presencia de sitios activos que promueven las reacciones de gasificacion. Este efecto
también se evidencié en el analisis SEM, donde el lavado acido gener6 un alisamiento de
la superficie y una formacioén laminar por capas uniformes, permitiendo en el catalizador T2-
C5 que los metales impregnados presentaran una mejor dispersion y mayor homogeneidad
en la superficie, diferente al T1-C5 que presentdé conglomerados de material en algunas
zonas. Lo anterior corresponde con lo reportado por Inaba et al., quienes encontraron que
la cristalinidad alta del catalizador basado en niquel favorecié la formacion de hidrégeno y
la descomposicién de alquitranes [58].
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Figura 5.8 Analisis comparativo entre la cristalinidad y el contenido de H>

En cuanto al area superficial especifica, en la medida en que se incorporaron los metales a
la zeolita se redujo el area BET, atribuido principalmente al bloqueo parcial de los poros del
catalizador. Asi que la produccién de H; incrementé, mientras el area superficial especifica
se disminuyd (Figura 5.9). Para el caso del catalizador T2-C5 que alcanzé la mayor
produccion de Ha, el area total BET fue 6.79 m?/g, sugiriendo que las reacciones de
gasificaciéon se pudieron dar en la superficie externa o en la boca de los poros de la zeolita
[59]. Enlinea con ello, Fushimi et al. en su investigacién identificaron que las reacciones de
gasificacion se llevaron a cabo principalmente en la superficie de poros grandes del char
[60]. Asimismo, Mastuli et al. concluyeron que el area superficial especifica mas grande no
condujo al rendimiento catalitico mas alto en los catalizadores evaluados (Ni, Cu y Zn
soportados en MgO) en la gasificacion de hojas de palma de aceite con agua supercritica.
El catalizador 20ZnO/MgO que mostro el rendimiento de H, mas alto (87.6 %v/v) presentd
un area superficial especifica baja de 13.1 m?/g [61].
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Figura 5.9 Andlisis comparativo entre el area total BET y el contenido de Hz

De otra parte, en la Figura 5.10 se puede identificar el contenido de Hz, CO, CO, y CH4
presente en el gas obtenido a partir de la gasificacion catalitica del cuesco de palma, no se
tienen en cuenta otros tipos de gases derivados del nitrdgeno, azufre o hidrocarburos
livianos, ya que no son detectados por el equipo. En general, el contenido de metano en
todas las muestras es muy bajo, solo se observa una cantidad poco significativa (<2 %mol)
en los catalizadores T1-C2 y T1-C5, lo cual se debe posiblemente a que la presencia de
niquel promueve las reacciones de metanacion [58], [62]. De otra parte, se puede observar
gue la presencia de calcio en los catalizadores increment6 el contenido de H, a 42.9%,
42.2%, 40.5% y 49.5% para el proceso catalizado por T1-C3, T1-C5, T2-C3 y T2-C5,
respectivamente. Este fendbmeno obedece a la absorcién de CO: in-situ a través de la
reacciones de carbonatacion y water gas shift (causando el cambio de equilibrio) [63], lo
gue conlleva a la reduccion de CO y CO; [64]. Este efecto fue similar al reportado por Guoxin
y Hao, quienes observaron un incremento en la producciéon de H, a expensas de la
concentracion de CO y COy, al incorporar CaO en la reaccion se promovi6 la reaccion de
reformado de metano, conllevando a un aumento importante en el contenido de H; en el
gas producido [65].

165



80

60
40
20

0

Ti-C1  T1-C2 T1-C3 T1-C4 T1-C5 T2-C1 T2-C2 T2-C3 T2-C4 T2-C5

Composiciéon del gas (%mol)

Catalizador
HH2 mCO CO2 CH4

Figura 5.10 Composicion del gas de sintesis por tratamiento
5.2.3 Efecto de latemperatura de gasificacion

Es conocido que la temperatura es uno de los parametros importantes en el proceso de
gasificacion, puesto que, afecta los rendimientos de los productos y por ende la eficiencia
del proceso, asi como la calidad del gas, todo debido al comportamiento termodinamico de
las reacciones y al equilibrio entre las reacciones endotérmicas y exotérmicas [24], [66]. Por
lo tanto, en la presente investigacién se evalud el efecto de tres temperaturas (700, 800,
900 °C), utilizando el catalizador que demostr6 el mejor desempefio en la produccién de
hidrégeno (T2-C5) y vapor como agente gasificante. En la Figura 5.11 se puede observar
gue la temperatura mas alta promovio la mayor formacion de H en el gas (72.9 %mol),
contrario al char de cuesco de palma gasificado a 700 °C, que alcanzé una produccion de
H> de 37.1 %mol. Este comportamiento puede explicarse por tres razones: los compuestos
volatiles sin reaccionar se liberan a temperaturas elevadas, las altas temperaturas
favorecen las reacciones como Boudouard y reformado de metano, ya que son reacciones
endotérmicas, y por ultimo, la alta temperatura promueve el craqueo y reformado del
alquitran [3]. En el mismo sentido, de acuerdo con el principio de Le Chateliers, las
temperaturas mas altas favorecen los reactivos en las reacciones exotérmicas y favorecen
a los productos en reacciones endotérmicas. Dado que las principales reacciones para la
produccion de H, son endotérmicas (char-vapor primaria y secundaria, reformado de
metano), se ven favorecidas por el aumento de la temperatura [3], [67].

De otra parte, en el estudio cinético de gasificacién catalitica del cuesco de palma (Seccion
4.2.2) se encontré que la conversion de carbono fue sensible a la temperatura de reaccion,
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donde las altas temperaturas mejoraron la tasa de conversion del biochar. Por ejemplo,
para el catalizador T1-C2 el tiempo requerido para alcanzar la conversién total se redujo
de 60 a 16 minutos al aumentar la temperatura de gasificacién de 750 a 850 °C. Aunque
evidentemente el uso de altas temperaturas mejora la velocidad de reaccion de la
gasificacién, no es muy factible técnica y econémicamente para escalar el proceso a nivel
industrial [68].

De igual forma, este comportamiento corresponde con lo obtenido en la simulacion del
proceso de gasificacion del cuesco de palma (Seccion 2.2.3.2), donde se vario la
temperatura del reactor entre 750 y 950 °C, con una relacion Vapor/Biomasa de 1.5,
identificando que la produccion de H; es directamente proporcional al incremento de la
temperatura, puesto que, el contenido de H, aument6 de 30.7 a 48.7 %mol al elevar la
temperatura de 750 a 950 °C. Similar a lo reportado por Turn et al. quienes encontraron la
misma tendencia al aumentar la temperatura, lo cual puede atribuirse a que las
temperaturas elevadas promueven el craqueo térmico del hidrocarburo y el reformado con
vapor [69].
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Figura 5.11 Contenido maximo de hidr6geno por temperatura

Los resultados obtenidos en la Figura 5.11, corresponden con lo reportado por otros
estudios que utilizaron biomasa como materia prima en procesos de gasificacion, quienes
concluyeron que el contenido de H; presente en el gas de sintesis increment6 al aumentar
la temperatura del proceso [7], [62], [63]. Waheed et al. estudiaron la produccion de
hidrégeno a partir de la gasificacion catalitica del bagazo de cafia de azUcar a temperaturas
entre 750 y 1,050 °C, caudal de vapor de 6 a 25 ml/h y diferentes catalizadores como: Ni-
dolomita, Ni/MgO y Ni/Al>O3, con un 10% (p/p) de carga de niquel. La temperatura 6ptima
para obtener el rendimiento de hidrégeno mas alto (187.25 mmol/g de bagazo) fue de 950
°C [32]. Peng et al. analizaron la gasificacion de residuos de madera en un lecho fluidizado
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utilizando dos tipos de catalizadores metélicos (Ni/Al,Os; y Ni/CeO2/Al;0O3) con diferentes
porcentajes (20, 30 y 40% p/p), tres tiempos de residencia (20, 40 y 60 min) y tres
temperaturas de gasificacién (750, 825 y 900 °C). Los resultados revelaron que la alta
temperatura (900 °C) y la alta carga de catalizador (40% p/p) son favorables para el craqueo
de alquitran y la produccion de hidrégeno de alta pureza [30].

Respecto al efecto de la temperatura en la variacion de la composicion de los gases
presentes en el syngas, en la Figura 5.12 se muestra que el aumento de la temperatura
favorece la produccién de H; a expensas de la produccion de CO. Puesto que, el contenido
de CO disminuye de 26.9 a 13.5 %mol al aumentar la temperatura de 800 a 900 °C,
respectivamente. Contrario a lo que ocurre con el Hz, que aumenta de 39.3 a 49.5 %mol en
ese mismo rango de temperatura. Esto podria explicarse porque se promueve la reaccion
water-gas shift, la cual favorece la produccion de hidrégeno a partir de la conversién de CO
[70]. Con relacion a los demas gases (CO, y CHs) no se observa una diferencia
estadisticamente significativa en su composicion al incrementar la temperatura del proceso.
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Figura 5.12 Composicién del gas de sintesis por temperatura

5.2.4 Efecto del agente gasificante

Otro de los parametros importantes para promover la produccion de H, a partir de la
gasificacion de biomasa u otras materias primas es el agente gasificante utilizado en el
proceso [72]. Cuando el agente gasificante es vapor de agua, las reacciones char-vapor y
water-gas shift son las principales reacciones heterogéneas y homogéneas de gasificacion,
respectivamente [39]. Diferente cuando el CO, es el medio gasificante, la reaccion
Boudouard se convierte en la reacciéon dominante [73]. De otra parte, cuando se tiene
oxigeno o aire como agente gasificante ocurren las reacciones de oxidacion, que son de
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caracter exotérmico y suministran la energia requerida, haciendo el proceso autotérmico
[39].

En esta investigacion se evalud el efecto de dos agentes gasificantes: vapor de agua 'y COy,
y una mezcla de ellos, en la gasificacién de char de cuesco de palma a una temperatura de
900 °C y usando el catalizador T2-C5. En la Figura 5.13 se observa que al utilizar vapor de
agua en la gasificacion, el contenido de H; es 2.3 veces mayor que cuando se utiliza COa.
Es decir, asciende de 31.2 a 72.9 %mol. Este efecto se puede atribuir a que la gasificacion
con vapor tiene una mayor reactividad, puesto que la energia de activacién con vapor es
menor que con CO; (Tabla 4.3). Lo anterior sugiere que la barrera energética a alcanzar
para iniciar las reacciones heterogéneas es mas baja en el proceso gasificado con vapor,
promoviendo a su vez un mejor escenario para que ocurran dichas reacciones [39]. Similar
a lo reportado por Zhang et al., donde la reactividad de gasificacion de los carbones de
antracita con vapor fue unas 10 veces mayor que la de los carbones con CO; [74]. Ahmed
y Gupta en su estudio concluyeron que la velocidad de reaccién promedio para la
gasificacion con vapor fue casi el doble que la del CO: [75]. Asimismo, Shahabuddin y
Bhattacharya obtuvieron en la gasificacién del carbén bituminoso en un reactor de flujo
arrastrado, una conversion de carbono maxima del 86% en la gasificacion con vapor en
comparacion con el 74% de la gasificacién con CO,, ésta mejor conversion de carbono se
debe a la mayor reactividad de la gasificacién con vapor que con CO; [76].
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Figura 5.13 Contenido méaximo de hidrogeno por agente gasificante

Al usar la mezcla de vapor y CO,, se puede encontrar un efecto sinérgico entre los dos
gases, el uso de vapor puede disminuir el tamafio de las particulas de CaO y aumentar su
dispersion, facilitando asi la adsorcion de CO- sobre CaO. Ademas, con la participacion de
CaoO, la interaccién entre H,O y CO, puede permitir que ambos entren en los intersticios o
poros del char mas rapidamente, lo que acelera la velocidad de reaccion y redunda en una
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mayor produccién de H, comparado con la gasificacion que solo usa CO- [77]. En el estudio
realizado por Shahabuddin y Bhattacharya refirieron dos fendmenos positivos al mezclar
vapor y CO, con una relacidon estequiométrica de 50/50 en la gasificacion de carbdn
bituminoso en un reactor de flujo arrastrado. En primer lugar, la caida de la temperatura del
gasificador se disminuye debido a la menor concentracion de vapor y, en segundo lugar; el
vapor de la parte sustituida del CO, ayuda aumentar la reactividad del proceso. Al utilizar
agentes gasificantes mixtos no necesariamente compiten por un sitio activo particular en el
char para la gasificacion, sino que siguen un mecanismo de reaccién Unico v,
posteriormente, afectan la reactividad y la eficiencia de la conversién de carbono [78]. El
rendimiento total de H, en el syngas fue 52.3, 25.6 y 16.1 %vol cuando se uso vapor,
vapor/CO, y CO; como agente gasificante [76] .

Con respecto a la composicion del gas de sintesis, en la Figura 5.14 se muestra que el uso
de CO; incrementa levemente la cantidad de CHa4 presente, debido posiblemente a que el
diéxido de carbono puede promover las reacciones de metanacion, las cuales favorecen la
formacion de metano [79], [80]. El contenido de CO: no muestra diferencias
estadisticamente significativas en el gas producido. En cuanto al CO se observa una
reduccién al usar solo vapor en el proceso comparado con el uso de COg, variando de 22.3
a 13.5 %mol, lo cual incrementé el contenido de H, de 26.2 a 49.5 %mol. Este
comportamiento corresponde con lo propuesto por Svoboda et al., la gasificacién con vapor
produce gas de sintesis rico en Hz, mientras que la gasificacion con CO, produce gas de
sintesis rico en CO [81]. Bajo la gasificacion con vapor, la reaccién C-vapor se vuelve
dominante, mientras que en la gasificacion con CO;, la reaccion C-CO; se vuelve
dominante, lo que resulta en la evolucion de una mayor cantidad de H; y CO,
respectivamente [82], [83].

80
60
40

20

Composicidn del gas (%mol)

C0O2/Vapor Vapor
Agente gasificante

mH2 mCOo Cco2 CH4
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Diferentes estudios han reportado los beneficios del vapor como agente gasificante,
Waheed et al. estudiaron la gasificacion del bagazo de cafia de azlcar a temperaturas entre
750y 1,050 °C, caudal de vapor de 6 a 25 ml/h y diferentes catalizadores como: Ni-dolomita,
Ni/MgO y Ni/Al2Os. La influencia del flujo de vapor mostré que con el aumento de 6 a 15
mi/h, el rendimiento de hidrégeno aumenté de 187.25 a 208.41 mmol/g de bagazo de cafia
[32]. De igual forma, Ning et al. evaluaron la produccion de syngas rico en H; a partir de la
gasificacién de char de tusa de maiz, demostrando que al incrementar el flujo de vapor de
0.2 a 0.4 g/min a una temperatura de 900 °Cy 6% de KOH, la concentracioén de H, aumentd
de 59 a 61.3 %vol, mientras que la concentracion de CO disminuyé de 33.6 a 25.5 %vol,
respectivamente [84]. Asimismo, Shahabuddin y Bhattacharya definieron que el rendimiento
de H: en la gasificacion con vapor es 5 veces mayor, que el rendimiento en la gasificacion
con COa.. Por el contrario, el rendimiento de CO de la gasificacién con CO; es el doble que
el de la gasificacién con vapor, utilizando carb6n bituminoso como materia prima a una
temperatura de 1,200 °C [76].

Aunque el vapor de agua permite obtener un gas de sintesis con un mayor contenido de H,
y con un poder calorifico aceptable (entre 9 y 13 MJ/Nm?), en comparacion con los gases
combustibles tradicionales. La gasificacion con vapor es un proceso considerablemente
mas dificil de escalar, por el suministro de calor en los reactores a gran escala [85]. De otra
parte, el uso de CO; en la gasificacion es prometedor por ser uno de los productos del
proceso y por ser un contaminante de casi todos los grandes sectores industriales, siendo
una de las principales causas del calentamiento global [86]. Un inconveniente importante
de este proceso es que se requiere una fuente externa de calor para mantener la
temperatura de gasificacién, porque el calor no se suministra mediante la combustion
parcial de la biomasa, como en el caso de la gasificacién con aire y oxigeno [87]. Por lo
tanto, se recomienda que su uso se haga de forma integrada, es decir, con una planta de
energia o una unidad de gasificacion convencional para utilizar el gas de combustion CO,
[88], [89].

5.3 CONCLUSIONES

El biochar de cuesco de palma presenta un rendimiento masico superior a otras biomasas
lignocelulésicas como tallos de madera y bagazo. Este rendimiento se asocia
principalmente al alto contenido de lignina que posee el cuesco de palma, el cual se
encuentra entre los valores mas altos encontrados en la biomasa vegetal. Después del
proceso de pirdlisis del cuesco de palma el contenido de carbono fijo incrementd
considerablemente en un 57.93%, a expensas de la materia volatil que reduce su contenido
en una proporcion similar (i.e. 57.78%) con respecto al cuesco de palma crudo, lo cual
favorece el poder calorifico superior, de 19.53 MJ/kg a 33.17 MJ/kg, para el cuesco de
palmay el biochar, respectivamente. En correspondencia con el incremento en el contenido
de carbono fijo del biochar, en el andlisis elemental se pudo identificar que el contenido de
carbono también incrementd de 49.55% en el cuesco de palma crudo a 84.71% en el
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biochar obtenido. Ademas, se puede apreciar que el contenido de H y O disminuy6 en un
3.73% y 30.86%, respectivamente, entre el biochar y el cuesco de palma, causado
posiblemente por las reacciones de deshidratacion y descarboxilacibn que ocurren en el
proceso de pirdlisis. Estas propiedades perfilan al biochar de cuesco de palma como un
promisorio combustible sélido para aplicacién en procesos termoquimicos.

El uso de catalizadores en el proceso de gasificacion del char de cuesco de palma mejoro
considerablemente la produccién de hidrégeno, asimismo, la incorporacion de metales en
la mordenita increment6 la selectividad del H.. El contenido méximo de H; en la gasificacion
no catalizada fue de 33.6 %omol, el cual es el valor mas bajo comparado con los tratamientos
que usaron catalizadores, el cual oscilé6 entre 40.1 y 72.9 %mol. El catalizador T2-C5
impregnado con todos los metales (Ni, Ca y K) present6 el mayor contenido de Hy, lo cual
esta asociado a la interaccion sinérgica de los metales Ca y K. Puesto que, el calcio actia
como un disuasivo para la desactivacion del potasio, ya que el potasio interactia con la
materia mineral de la biomasa, reduciendo su actividad catalitica y dificultando su
recuperacion; asi que el calcio ha demostrado ser eficaz para inhibir la interaccion entre el
potasio y el material mineral. De igual forma, el uso de catalizadores mejoré la reactividad
del proceso, alcanzando una reduccién en la energia de activaciéon de 105.60 a 81.22
KJ/mol para la gasificacion sin catalizadores y la gasificacion que utilizé el catalizador T1-
C5, respectivamente, lo que conllevé a una disminucién de la barrera energética que dio
paso al inicio de las reacciones de gasificacion.

De igual manera, el alto desempefio del catalizador T2-C5 puede estar relacionado con sus
propiedades quimicas, morfolégicas y texturales. El catalizador T2-C5 reporté la acidez
fuerte mas alta (1.30 mmol NHs), esta acidez puede atribuirse a la adicion de metales al
catalizador, la mayor acidez del catalizador aumenta la propension del mismo a promover
reacciones de craqueo de los alquitranes, lo que redunda en una mayor produccién de
gases, entre ellos el hidrogeno. También se pudo identificar que los sitios acidos
predominantes son los sitios tipo Lewis tanto en los catalizadores T1 y T2, sugiriendo que
los sitios tipo Lewis son sitios altamente activos para llevar a cabo las reacciones de
gasificacion. Respecto a la cristalinidad, el catalizador T2-C5 también presentd la mayor
cristalinidad (85.8%), lo cual permite inferir que la alta cristalinidad ofrece una estructura
homogénea que permite la presencia de sitios activos que promueven las reacciones de
gasificacion. Este efecto también se evidencié en el andlisis SEM, donde el lavado acido
generd un alisamiento de la superficie y una formacion laminar por capas uniformes,
permitiendo en el catalizador T2-C5 que los metales impregnados presentaran una mejor
dispersion y mayor homogeneidad en la superficie. En cuanto al area superficial especifica,
en la medida en que se incorporaron los metales a la mordenita se redujo el area BET,
atribuido principalmente al bloqueo parcial de los poros del catalizador. La producciéon de
H. incrementé mientras el area superficial especifica se disminuy0, para el caso del
catalizador T2-C5 que alcanz6 la mayor produccién de H,, el area total BET fue 6.79 m?/g,
sugiriendo que las reacciones de gasificacion se pudieron dar en la superficie externa o en
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la boca de los poros de la zeolita. De acuerdo al contenido maximo de H, presente en el
syngas, el orden de desempefio de los catalizadores fue T2-C5 > T1-C3 > T2-C3 > T1-C5
>T2-C2>T2-C4>T2-C1>T1-C4>T1-C2>T1-C1.

Respecto al efecto de la temperatura en la produccién de H,, se pudo apreciar que la
temperatura mas alta promovié la mayor formacion de H; en el gas (72.9 %mol), contrario
a la gasificacion a 700 °C, que alcanzé una produccién de H; de 37.1 %mol. Este
comportamiento puede explicarse por tres razones: los compuestos volatiles sin reaccionar
se liberan a temperaturas elevadas, las altas temperaturas favorecen las reacciones como
Boudouard y reformado de metano, ya que son reacciones endotérmicas, y por ultimo, la
alta temperatura promueve el craqueo y reformado del alquitran. Asimismo, de acuerdo con
el principio de Le Chateliers, las temperaturas méas altas favorecen los reactivos en las
reacciones exotérmicas y favorecen a los productos en las reacciones endotérmicas. Dado
que las principales reacciones para la produccién de H, son endotérmicas (char-vapor
primaria y secundaria, reformado de metano), se ven favorecidas por el aumento de la
temperatura.

Finalmente, el uso de vapor de agua en la gasificacion increment6 2.3 veces el contenido
de H en el syngas, comparado con la gasificacion que utilizé6 CO,. Este efecto se puede
atribuir a que la gasificacién con vapor tiene una mayor reactividad, puesto que la energia
de activacién con vapor es menor gue con CO», lo que sugiere que la barrera energética a
alcanzar para iniciar las reacciones heterogéneas es mas baja en el proceso gasificado con
vapor. Al usar la mezcla vapor/CO-, se puede encontrar un efecto sinérgico entre los dos
gases, trayendo consigo efectos positivos, la caida de la temperatura del gasificador se
vuelve menor debido a la menor concentracion de vapor, y el vapor de la parte sustituida
del CO; ayuda aumentar la reactividad del proceso. Al utilizar agentes gasificantes mixtos
No necesariamente compiten por un sitio activo particular en el char para la gasificacion,
sino que siguen un mecanismo de reaccion Unico y, posteriormente, afectan la reactividad
y la eficiencia de la conversion de carbono.
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CONCLUSIONES FINALES

En Norte de Santander se generan mensualmente 14,082 toneladas de biomasa de palma,
de las cuales el 58.5% son utilizadas y el 41.5% restantes se encuentran disponibles para
su aprovechamiento. Respecto al cuesco de palma se generan 1,705 t/mes, siendo utilizado
el 26.7% como combustible de caldera, lo cual sugiere una disponibilidad de 1,250 t/mes
gue puede ser utilizado como materia prima para la produccién de hidrégeno. De otra parte,
el contenido de carbono fijo (21.68%), humedad (7.43%) y poder calorifico (19.53 MJ/KkQ),
demuestran que el cuesco de palma es una biomasa potencial para gasificacion, debido a
que el contenido de carbono fijo supone que se promoveran las reacciones heterogéneas
en la ultima etapa del proceso, el bajo contenido de humedad hace que la etapa de secado
del cuesco de palma requiera menos energia, y el alto poder calorifico denota la cantidad
de energia disponible en el biocombustible. Segun el modelo de regresion lineal, el
rendimiento de la produccion de H; oscila entre 80 y 109 g H./kg PKS, alcanzando su pico
méaximo a 950 °C y una relacién V/B de 0, y la produccién minima a una temperatura de
700 °C y una relacion V/B de 2.5. A partir del cuesco de palma disponible en el
Departamento, se podrian obtener 51.6 t/mes de H, lo cual denota el potencial de Norte de
Santander para la produccién de energia limpia y renovable mediante el aprovechamiento
de los subproductos de la cadena agroindustrial del aceite de palma, con el fin de aportar
al desarrollo econémico, social y ambiental de la region.

La mordenita natural estd compuesta principalmente por Si y Al en una relacion 4.9. Se
identificé que el lavado acido redujo el contenido de Na,O y Al,O3; en un 1.9% y 1.3%,
respectivamente, presente en la zeolita natural, lo cual esta asociado al proceso de
desaluminizacién y descationizacion, sugiriendo que el Al*® y el Na*! se comportan como
los cationes de compensacién intercambiandose con H* para ubicarse en las posiciones
vacantes. Respecto a la cristalinidad de los catalizadores, se evidencié que aumenta
levemente (3.3%) luego del lavado acido de la zeolita, debido al incremento en la intensidad
de los picos difractados (26 =20.92° y 26.70°) y reduccion de la amorficidad en la zona
entre 22 — 25° (20). De igual manera, se observé que al incorporar las especies metalicas
en el soporte zeolitico se incremento la cristalinidad, aumentando de 74% a 83.3% para el
catalizador sin metales impregnados y el catalizador con todos los metales presentes,
respectivamente. En general, se evidencia que los catalizadores presentan una alta
cristalinidad (>74%), lo cual es muy positivo para garantizar una estructura homogénea que
permita la presencia de sitios activos que promuevan las reacciones de gasificacion.

Respecto a la cantidad y fuerza de los sitios acidos, todos los catalizadores presentaron
tanto sitios débiles como fuertes. Sin embargo, es claro que el proceso de lavado acido de
la zeolita y la incorporacion de los diferentes metales traen consigo cambios en la
distribucion y cantidad de los sitios acidos. La acidez total aumenta al incorporar los metales
en la zeolita. Excepto para el catalizador T1-C5 que presenta todos los metales
impregnados y muestra el valor mas bajo en la acidez total (0.89 mmol NHs/g), debido

180



probablemente a que algunos de ellos se ubican en los poros de la zeolita impidiendo el
ingreso de la molécula sonda hacia los sitios activos. El proceso de sintesis aplicado fue
Gtil para la obtencion de un agente catalitico, dado que en la mayoria de los materiales se
evidencia un incremento en la acidez total, parAmetro importante para promover sitios
activos que catalicen las reacciones de gasificacion. Mediante el analisis SEM se evidenci6
gue el lavado &cido conllevé a un alisamiento de la superficie, producto de la elucion de los
cationes de intercambio, tomando un aspecto laminar por capas pequefias y delgadas que
no presentan agregacion, promoviendo la formacion de mesoporos por la generacion de los
mismos durante el tratamiento o por la limpieza de los canales de la mordenita natural.
También se pudo apreciar la conformacion de agregados sobre la superficie, debido a la
deposicion de los metales en el soporte zeolitico, generando consigo una posible reduccion
en el area superficial especifica.

En linea con lo anterior, se pudo apreciar el cambio significativo en el &rea superficial
especifica de los catalizadores debido al tratamiento &cido, incrementando de 25.28 a
183.34 m?/g en la mordenita natural y la mordenita modificada, respectivamente, asociado
con la eliminacién de algunos elementos o impurezas organicas que bloquean los poros del
catalizador. También se obtuvo que al incorporar los metales en el soporte, el area BET de
los catalizadores se reduce considerablemente, disminuyendo de 25.28 a 4.52 m?/g para
los catalizadores T1-C1y T1-C5, y de 183.34 a 6.79 m?/g para los catalizadores T2-C1y
T2-C5, respectivamente. Esta reducciéon obedece esencialmente a la obstruccion de los
poros por la distribucién aleatoria de los metales sobre la superficie de la zeolita.
Finalmente, se puede inferir que en general todos los catalizadores presentan una buena
estabilidad térmica, puesto que a 1,000 °C la pérdida maxima de peso es 8.4%.

La gasificacion no catalizada del cuesco de palma con vapor presenta una mayor
reactividad, puesto que la energia de activacion es menor, comparada con la gasificacion
con COz. Se considera que el modelo de grano describe de una mejor manera la reactividad
de la gasificacion del cuesco de palma con CO., teniendo en cuenta que presenta el
coeficiente de determinacion mas alto, asi como el modelo lineal demostré expresar con
mayor precision el mecanismo de reaccién de la gasificacion con vapor. El uso del
catalizador mejora la reactividad del proceso haciendo que la descomposicién del cuesco
de palma se acelere, la conversion del char se incrementa significativamente después de
los 600 °C cuando se utiliza el catalizador T1-C1. El proceso de gasificacién sin catalizador
alcanza una tasa maxima de 0.81 al llegar a los 950 °C, contrario a lo que ocurre cuando
se incorpora el catalizador T1-C1 que la tasa méaxima (1.0) se alcanza a los 925 °C,
cumpliendo asi la funcion de catalizar las reacciones intervinientes en la conversion de la
biomasa. La incorporacion de catalizadores aumenta la velocidad de la reaccién de
gasificacion y por ende disminuye el tiempo de conversion del carbono. Para la gasificacion
del cuesco de palma con el catalizador T1-C5 el tiempo total de conversién del biochar es
aproximadamente 10 min a 850 °C, y para la gasificacion sin catalizador a esta temperatura
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el tiempo aumenta a 39 min. Lo cual esta relacionado con la menor barrera energética que
impone la gasificacion con catalizadores para iniciar las reacciones del proceso.

Los metales impregnados en el soporte catalitico generaron cambios en los pardmetros
cinéticos, el catalizador T1-C5 presentd la energia de activacion mas baja y la mayor
velocidad de reaccién. El desempefio del catalizador T1-C5 podria estar asociado a la
presencia de K, Ca y Ni en su composiciéon, es posible que el calcio y el potasio
desarrollaron un efecto sinérgico, evitando la desactivacion del potasio por su interaccion
con el material mineral de la biomasa, promoviendo asi una mayor actividad catalitica. El
siguiente orden se sugiere por el desempefio de los catalizadores en la reduccion de la
energia de activacion T1-C5 > T1-C2 > T1-C1. Con base en el coeficiente de determinacién
de los modelos cinéticos aplicados, es posible suponer que la reaccién del biochar con los
catalizadores T1-C1, T1-C2 y T1-C5 sigue el mecanismo definido en el modelo lineal,
modelo volumétrico y modelo de grano, respectivamente.

De otra parte, después del proceso de pirdlisis del cuesco de palma el contenido de carbono
fijo increment6 considerablemente en un 57.93%, a expensas de la materia volatil que
reduce su contenido en una proporcion similar (i.e. 57.78%) con respecto al cuesco de
palma crudo, lo cual favorece el poder calorifico superior, de 19.53 MJ/kg a 33.17 MJ/Kg,
para el cuesco de palma y el biochar, respectivamente. Estas propiedades perfilan al
biochar de cuesco de palma como un promisorio combustible sélido para aplicacion en
procesos termoquimicos. El uso de catalizadores en el proceso de gasificacién del char de
cuesco de palma mejoré considerablemente la produccién de hidrégeno, asimismo, la
incorporacién de metales en la mordenita incrementé la selectividad del H,. El contenido
maximo de H; en la gasificacion no catalizada fue de 33.6 %mol, el cual es el valor mas
bajo comparado con los tratamientos que usaron catalizadores, el cual oscilé entre 40.1y
72.9 %mol. El catalizador T2-C5 impregnado con todos los metales (Ni, Ca y K) present6 el
mayor contenido de Ha, lo cual esta asociado a la interaccion sinérgica de los metales Cay
K. Puesto que, el calcio actila como un disuasivo para la desactivacion del potasio, ya que
el potasio interactlia con la materia mineral de la biomasa, reduciendo su actividad catalitica
y dificultando su recuperacién; asi que el calcio ha demostrado ser eficaz para inhibir la
interaccion entre el potasio y el material mineral. De igual forma, el uso de catalizadores
mejor0 la reactividad del proceso, alcanzando una reduccién en la energia de activaciéon de
105.60 a 81.22 KJ/mol para la gasificacion sin catalizadores y la gasificacion que utilizo el
catalizador T1-C5, respectivamente, lo que conllevé a una disminucion de la barrera
energética que dio paso al inicio de las reacciones de gasificacion.

El alto desempefio del catalizador T2-C5 puede estar relacionado con sus propiedades
quimicas, morfolégicas y texturales. El catalizador T2-C5 report6 la acidez fuerte mas alta
(2.30 mmol NHs), esta acidez puede atribuirse a la adicién de metales al catalizador, la
mayor acidez del catalizador aumenta la propensién del mismo a promover reacciones de
craqueo de los alquitranes, lo que redunda en una mayor produccion de gases, entre ellos
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el hidrégeno. También se pudo identificar que los sitios acidos predominantes son los sitios
tipo Lewis tanto en los catalizadores T1 y T2, sugiriendo que los sitios tipo Lewis son sitios
altamente activos para llevar a cabo las reacciones de gasificacibn. Respecto a la
cristalinidad, el catalizador T2-C5 también presenté la mayor cristalinidad (85.8%), lo cual
permite inferir que la alta cristalinidad ofrece una estructura homogénea que permite la
presencia de sitios activos que promueven las reacciones de gasificacion. En cuanto al rea
superficial especifica, la produccion de H; increment6 mientras el area superficial especifica
se disminuyd, para el caso del catalizador T2-C5 el area total BET fue 6.79 m?/g, sugiriendo
que las reacciones de gasificacion se pudieron dar en la superficie externa o en la boca de
los poros de la zeolita.

Respecto al efecto de la temperatura en la produccién de H,, se pudo apreciar que la
temperatura mas alta promovié la mayor formacion de H. en el gas (72.9 %mol). Este
comportamiento puede explicarse por tres razones: los compuestos volatiles sin reaccionar
se liberan a temperaturas elevadas, las altas temperaturas favorecen las reacciones como
Boudouard y reformado de metano, ya que son reacciones endotérmicas, y por ultimo, la
alta temperatura promueve el craqueo y reformado del alquitran. Asimismo, de acuerdo con
el principio de Le Chateliers, las temperaturas méas altas favorecen los reactivos en las
reacciones exotérmicas y favorecen a los productos en las reacciones endotérmicas. Dado
que las principales reacciones para la produccion de Hz son endotérmicas (char-vapor
primaria y secundaria, reformado de metano), se ven favorecidas por el aumento de la
temperatura. Finalmente, el uso de vapor de agua en la gasificacién increment6 2.3 veces
el contenido de H; en el syngas, comparado con la gasificacion que utilizé6 CO,. Este efecto
se puede atribuir a que la gasificacion con vapor tiene una mayor reactividad, puesto que,
la energia de activacion con vapor es menor que con CO», lo que sugiere que la barrera
energética a alcanzar para iniciar las reacciones heterogéneas es mas baja en el proceso
gasificado con vapor.
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