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Resumen

Se han desarrollado diversas investigaciones para remover el azufre del gas amargo o de
corrientes de gas producto de los procesos de hidrodesulfuracion de refinerias, las cuales han
intensificado su importancia debido a la estricta legislacion ambiental y el incremento sustancial
en los costos de operacion que esto implica. El alto contenido de sulfuro de hidrégeno en estas
corrientes sugiere ser la ruta para un nuevo proceso de reformacion del metano. Esta alternativa

permite recuperar hidrégeno y disulfuro de carbono, dos elementos quimicos valiosos.

Esta investigacion comprendié la sintesis del soporte mesoporoso SBA-15 modificando su
estructura micelar con didxido de circonio logrando asi aprovechar la resistencia mecanica,
estabilidad quimica y propiedades redox que posee la circonia y aumentar su baja area especifica
y porosidad. Adicionalmente a esto, se sintetizo la circonia modificando su estructura micelar con
oxido de lantano incrementando su area especifica y formando un sélido mesoporoso con mayor
estabilidad térmica. Los soportes fueron impregnados con molibdeno como fase activa y cromo

como promotor.

Los catalizadores se evaluaron cataliticamente en planta piloto bajo la reaccion de reformacion
del metano con sulfuro de hidrogeno en un intervalo de temperaturas de 600 a 850 °C, con una

relacion molar de los reactantes CH4:H,S de 1:12.

Los catalizadores sintetizados fueron caracterizados antes y después de reaccién por medio de las
técnicas: difraccion de rayos X, adsorcion fisica de nitrogeno por la técnica BET (Brunauer,
Emmett y Teller), microscopia electronica de transmision de electrones con barrido,
termogravimetria y espectroscopia de infrarrojo con reflectancia difusa, permitiendo comprobar la
estabilidad térmica y mecanica de los soportes y sus propiedades texturales.

La circonia modificada con Oxido de lantano impregnada con molibdeno mostr6 mejor
desempefio catalitico, logrando alta selectividad hacia hidrégeno, por lo cual se desarrollaron con
este catalizador pruebas experimentales adicionales variando flujos molares de entrada. Con base

en los resultados de la etapa experimental anterior, se establecid un nuevo intervalo de



temperatura (750 - 1050 °C) y se incrementd la masa del catalizador a 3 g. Estos nuevos

resultados experimentales permitieron el estudio de la cinética del sistema reactivo.

Se obtuvo informacién termodindmica y composiciones quimicas al equilibrio tomando como
sistema de estudio la reaccion CH4-H,S y la descomposicién del H,S. El analisis termodinamico
ayudo a establecer el nuevo intervalo de temperaturas. De acuerdo con estas temperaturas del
sistema reactivo es posible excluir la pirolisis del metano y considerar insignificante la formacion
de carbono. Como siguiente fase del proyecto, se estimaron los parametros cinéticos de la
reaccion de reformacién con base en el modelo cinético con mayor ajuste a los datos
experimentales obtenidos de los propuestos tedricamente, siguiendo la metodologia de Langmuir-

Hinshelwood.

Por ultimo, se hizo la simulaciéon de un proceso en el cual la separacion de productos de la
reaccion y el H,S que no reacciond, se hace con base en una absorcién por medio de
dietanolamina en lugar de una destilacion criogénica o el uso de membranas, como se ha sugerido
en trabajos de investigacion previos. Asimismo, se calcularon las dimensiones de un reactor

tubular usando los pardmetros cinéticos obtenidos a partir de los datos experimentales.



Abstract

Several researches have been developed to remove sulfur from sour gas by hydrodesulfurization
process. The high content of hydrogen sulphide in such stream suggest new route for recovering

hydrogen and carbon disulfide, two valuable chemicals.

The synthesis of modified SBA-15 support with zirconia gives chemical stability and redox
properties, thus improving the textural characteristics and mechanical resistance. Furthermore,
lanthanum oxide incorporation in zirconia was carried out allowing specific area increase with
enhanced thermal stability. The supports were impregnated with molybdenum as active phase and

chromium as promoter.

The materials were evaluated in a quartz reactor for the reforming of CH, by H,S at interval
temperatures of 600 to 850 °C, feed molar ratio CH4:H,S of 1:12.

Synthesized materials were characterized before and after reaction by X-Ray diffraction, nitrogen
physisorption, scanning transmission electronic microscopy, thermogravimetry techniques (TGA
— DSC) and Fourier transform infrared spectroscopy. All techniques confirm the mechanical and
thermal stability of the supports and their textural properties.

Molybdenum supported on zirconia-lanthana catalyst showed better catalytic performance,
achieving high selectivity to hydrogen. Based on the experimental results of the previous stage, a
new range of temperature (750 - 1050 ° C) was set and the mass of the catalyst was increased to 3

g. These new experimental results allowed the kinetics study of the reaction system.

Thermodynamic data and equilibrium compositions were obtained using as study system the
reaction CHy-H,S and H,S decomposition. Thermodynamic analysis helped to establish the new
temperature range. According to the results, the methane pyrolysis could be excluded and carbon
formation considered negligible under the conditions used. As next step of the project, the
Langmuir-Hinshelwood theory was used for obtaining a Model from statistical and

thermodynamic constraints.

Xi



Finally, the simulation process of reforming CH, with H,S was developed in which separation of
the reaction product and non-reacted H,S involves absorption through diethanolamine. A tubular

reactor was designed using the kinetics parameters obtained of the previous step.
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1. Introduccién

El gas natural es un recurso abundante en varias partes del mundo, estd compuesto
mayoritariamente por metano, llegando a cubrir frecuentemente mas del 95% de la fraccion de
hidrocarburos del gas™. La expansién del uso de gas natural es frecuentemente obstaculizada por

las dificultades en almacenaje y manejo de un combustible gaseoso.

Por otra parte, con la nueva legislaciébn ambiental que impone una reformulacion de los
combustibles para los automotores, con el objeto de disminuir la contaminacion ambiental, la

industria petrolera internacional se ha enfrentado basicamente a dos importantes retos:

1) El procesamiento de crudos pesados, y

2) La produccion de combustibles con minima emision de contaminantes: Azufre, <30 ppm en
gasolinas y <15ppm en diesel; Aromaticos, 30 %vol en Magna y 25 %vol en Premium (benceno 2
y 1%vol respectivamente); Olefinas, 15 %vol en Magna y 20 %vol en Premium; y el nimero de
octano comercial [numero de octano de investigacion (RON) + nimero de octano del motor
(MON)/2] de 87 en Magna y 92 en Premium!?.

Nuestro pais no queda ajeno a estos retos y debe tomar providencias para evitar las consecuencias,
ya que esto implicara un incremento sustancial en los costos de operacion, inversion para
ampliaciones y plantas nuevas de refinerias a fin de adaptarse a la nueva normatividad. Las
tendencias existentes de un mayor contenido de azufre, metales, sal y agua en los crudos que se
extraen, y la normatividad de los combustibles producidos, persistiran en el futuro y su solucion
requerira de nuevos desarrollos o el mejoramiento de los existentes. Estos factores, consecuencia
del actual escenario energético dependiente de las reservas del petroleo como fuente de energia
primaria, hacen altamente deseable la conversion de gas natural en liquidos valiosos dentro de
especificaciones. Existen procesos comerciales o en desarrollo para convertir el gas natural a

hidrocarburos liquidos de varias formas.



Dentro de los principales retos de transicién tecnoldgica se encuentra la conversion de Gas a
Liquidos (GTL) que se define como la produccion de crudo a partir de fuentes alternas de carbon

mediante el Proceso Fischer-Tropsch®.
(2n+1) H, + n"CO —» CnHyp+2 + NHO

Los procesos GTL actualmente en operacién convierten 286 m® de gas en un poco més de 0.16 m*

de combustible sintético liquido.

En el caso del gas natural, los reactivos iniciales para el proceso de Fischer-Tropsch (CO y Hy)
son producidos bajo reformacion catalitica del CH, con vapor de agua (80-85 % del total de

hidrégeno producido en el mundo):
CH; +H,O — CO + 3H,

La reformacion catalitica del CH4 con vapor de agua es llevada a cabo normalmente en un
intervalo de temperaturas bastante altas desde 700 a 900 °C!, cubriendo del 50 % a 60 % del
costo capital en el proceso GTL. Ademas, requiere de la remocién del sulfuro de hidrégeno
presente en las corrientes de gas natural. Esta etapa adicional de limpieza dentro del proceso, con
su costo adicional, es necesaria porque el H,S es altamente corrosivo en presencia del agua, tiene
un impacto negativo en la capacidad calorifica del gas natural y los catalizadores son rapidamente

envenenados por compuestos de azufre®!.

Por lo tanto, la eliminacion del sulfuro de hidrogeno del gas natural y de corrientes de gas
producto de los procesos de hidrodesulfuracion de refinerias ha intensificado su importancia

debido al impacto ambiental y econémico ocasionado por los procesos que se utilizan hoy en dia.

El proceso de endulzamiento de gas (figura 1.1), consiste en remover los contaminantes, H,S
(sulfuro de hidrogeno) y CO, (bidxido de carbono), del gas himedo amargo (gas natural con
hidrocarburos liquidos y contenido de sulfuro de hidrégeno) recibido de los pozos productores.

Este proceso consiste en la absorcidn selectiva de los contaminantes, mediante una solucion



acuosa, con base en una formulacién de amina, la cual circula en un circuito cerrado donde es

regenerada para su continua utilizacion.

El gas acido (H,S sulfuro de hidrogeno + CO, bioxido de carbono), proveniente del proceso de
endulzamiento, pasa por un reactor térmico (caAmara de combustidn) y posteriormente pasa a dos
reactores cataliticos, donde finalmente se logra la conversion del H,S (sulfuro de hidrogeno) en
azufre elemental (97.5 %); este proceso se conoce como Claus. El azufre elemental se almacena,

transporta y entrega en estado liquido!”.

H,S + 3/2 0, —» SO, + H,O
2 H,S + SO, — 3/x Sy + 2H,0

Emisiones al aire

de SO,
Gas amargo Endulzadoras Gas acido Plantas T
> de gas »| recuperadoras de
(de pozos de (proceso MDEAY) (34-42% H,S y azufre (proceso
petréleo y gas 37-45% COy,) Claus)
asociado del
sureste y/o Golfo
de México con
1.5-2.7% de H,S) Azufre liquido con
99.9% de pureza
Gas
endulzado
A4 Etano
Criogénicas > Fraccionadoras — Gas licuado del petréleo
g Naftas

(proceso criogénico)

—— > Gas natural con 4 ppm de H,S

*MDEA = Metildietanolamina

Figura 1.1Procesos de endulzamiento y recuperacion de azufre a partir del gas amargom

Como puede observarse, este proceso produce gases remanentes en la chimenea del oxidante con
un alto contenido de azufre en forma de SO,; es decir, gases con un alto grado de contaminacion
atmosférica. De acuerdo con la EPA (Environmental Protection Agency), la méaxima emision
permitida para este tipo de procesos es de 140 kg de SO,/tonelada de azufre producido. Este dato

se toma como base de comparacion por no tener una Norma Mexicana especifica para este



proceso. A pesar de las modificaciones y mejoras realizadas al proceso, uno de los parametros
dificiles de mantener en control, es la condicién estequiométrica de alimentacion, ya que
frecuentemente se tienen cambios en el contenido y concentracion del gas de carga, provocando el

desajuste de la relacion H,S/SO,®!.

De un estudio termodinamico realizado por Sitja y Bravo en relacién con las condiciones de
operacion no estequiomeétricas de una planta recuperadora de azufre, se concluye que no se puede
cumplir con lo establecido por la EPA, ya que se tienen emisiones de la atmosfera de 440 y 705

kg de SO,/tonelada de azufre producido®®.

Alternativamente, investigaciones recientes han considerado al H,S como una ventaja y no una
preocupacion, ya que puede ser una valiosa fuente de hidrégeno y/o también un reactivo para

llevar a cabo el reformado de metano!?':
CH, + 2H,S —— 4H, + CS»

A su vez, la hidroconversion catalitica de CS, tiene un interés potencial para la obtencién de
hidrocarburos liquidos como nafta ligera, por medio de la siguiente reaccion®!:

3H, + CS) ——» -[CHz]- + 2H,S
El H,S puede ser recirculado para usos alternativos.

El sulfuro de hidrégeno (H,S) se encuentra actualmente en los recursos de petrdleo y el gas en
todo el mundo. Este gas acido es una parte importante de los yacimientos de gas natural de baja
permeabilidad, el cual presenta una proporciéon variable de H,S que va desde un pequefio
porcentaje hasta cerca de 90% de H,S. Por esta razon, los yacimientos de baja permeabilidad no

son capaces de producir gas natural a tasas econémicamente rentables.



Ademas, una parte importante de la reserva mundial de gas esta localizada en sitios remotos sin
visién alguna de produccién y con una concentracion significativa de H,S, lo cual no justifica la

instalacion de unidades convencionales de endulzamiento.

Por otro lado, el H,S se encuentra en las industrias de refinacion de petroleo y procesamiento de
gas, como producto del proceso de hidrodesulfuracion (HDS), que es ampliamente utilizado para

la eliminacion de azufre de los hidrocarburos™®.

Adicionalmente, esta importante ruta de reformado de metano, haciendo uso del sulfuro de
hidrogeno, permite recuperar hidrogeno y disulfuro de carbono, dos compuestos quimicos

valiosos.

El hidr6geno, ademas de intervenir como materia prima esencial en la industria del petréleo en los
procesos de hidrotratamiento para la obtencion de combustibles mejorados, es un atractivo
portador de energia de manera similar a la gasolina y gas natural, o como agente de transferencia
en una pila de combustible para generar electricidad sin emision alguna de carbono en el punto de

usotY,

Su principal ventaja es que su combustion produce solo agua, lo que significa que no emite gases
de efecto invernadero, como ocurre con los combustibles fosiles e incluso con la biomasa. Esto lo
hace particularmente apropiado para sustituir a los derivados del petroleo. Una de sus propiedades
importantes es la energia especifica de su combustion. Su valor es de 120 Mega Joule por
kilogramo (MJ/kg) en comparacion con 50 MJ/kg del gas natural o con 44,6 MJ/kg del

petrleot™?.

Por otra parte, el disulfuro de carbono es ampliamente usado en la fabricacién de rayén viscoso y
celofan, como materia prima para la elaboracion de aceleradores de vulcanizacion, insecticidas,
etc.™® A pesar de que es considerado un compuesto quimico relativamente téxico, puede ser
facilmente almacenado en estado liquido a una temperatura de 25 °C y a una presion de 0.1 MPa

bajo una capa de agua. Presenta un precio en el mercado cuatro veces mayor que el azufre ™4,



La reformacién catalitica del CH; con H,S para producir H, y CS, ha sido escasamente
investigada a lo largo de los afios. La mayoria de los articulos cientificos se enfocan en la cinética
y velocidades de reaccion quimica de las reacciones paralelas que tienen lugar en el contexto de la

reformacion catalitica del metano con vapor™>#!,

Investigaciones recientes muestran a la reaccién de reformacion como fuertemente endotérmica y
termodindmicamente desfavorable a bajas temperaturas. Esas investigaciones™ 22 estan basadas
en pruebas experimentales con condiciones de operacion extremas: altas temperaturas (1000 —
1200°C) y/o presion de vacio que generan un gasto econdémico extra. A condiciones moderadas de
operacion, p.ej., bajas temperaturas (600 — 800°C) y presion atmosférica, sélo se han logrado
bajas conversiones a los productos deseados. Esta deficiencia puede ser a causa del uso de
catalizadores masicos o soportes simples que, dadas sus caracteristicas cataliticas, no satisfacen

las necesidades de activacion, selectividad y/o estabilidad requeridas para esta reaccion.

Existe, entonces, la motivacion de investigar la estructura de catalizadores que posean
caracteristicas que generen alto potencial de conversion a condiciones moderadas de operacion y

que pudieran ser la base de una interesante opcion de proceso en la produccion de hidrégeno.

Por ello, el objetivo general de esta investigacion es estudiar cinética y termodinamicamente la
reaccion catalitica de reformacion del metano con sulfuro de hidrégeno para la produccion de
hidrogeno, mediante el catalizador que resulte ser el mejor de una serie de catalizadores
heterogéneos con Mo y/o Cr como fases activas. Asi mismo, simular el proceso de produccion de

hidrégeno y dimensionar el reactor tubular.

Los objetivos especificos de este trabajo se pueden expresar de la siguiente manera:
1. Sintetizar y caracterizar los catalizadores heterogéneos impregnados con molibdeno como fase
activa y cromo como promotor, modificando su estructura micelar para mejorar sus

propiedades.



2. Evaluar cataliticamente en planta piloto con la reaccién de reformacion de metano con sulfuro
de hidrégeno y en un intervalo bajo de temperaturas y baja presién para saber cual de los

catalizadores tiene el mejor desempefio.

3. Estudiar cinéticamente el sistema reactivo usando el mejor catalizador encontrado en la etapa
anterior y con las condiciones de reaccidn sugeridas por los resultados de esa etapa del

proyecto.

4. Simular un proceso de produccién de hidrogeno y dimensionar el reactor tubular con base en
los parametros cinéticos obtenidos en la etapa anterior y los resultados globales de la

investigacion.

Para el desarrollo del proyecto, se sintetizé el soporte mesoporoso SBA-15 modificando su
estructura micelar con didxido de circonio (ZrO,). Esta combinacion logra aprovechar la
estabilidad quimica y propiedades redox que posee la circonia, aumentando su baja area
especifica, porosidad y resistencia mecanica al mantener la estructura mesoporosa hexagonal de
alta simetria, caracteristica del SBA-1511. Ademas, se sintetiz6 la circonia, modificando su
estructura micelar con 6xido de lantano (La;Os), incrementando con esto su area especifica y
formando un s6lido mesoporoso con mayor estabilidad térmica, inhibiendo la formacion de fase
cubica de la ZrO; a favor de la fase tetragonal y por otra parte la transformacién ZrO, tetragonal a
ZrO, monoclinica?®. Los soportes fueron impregnados con molibdeno (Mo) como fase activa y
cromo (Cr) como promotort® 14122425291 " pjchos catalizadores, fueron evaluados cataliticamente

en planta piloto.

Los catalizadores fueron analizados antes y después de reaccion, mediante la caracterizacion por
difraccién de rayos X, adsorcion fisica de nitrdgeno (BET; Brunauer, Emmett y Teller),
microscopia electrénica de transmision (MET) y barrido (MEB), termogravimetria y
espectroscopia de infrarrojo con reflectancia difusa. Con base en los resultados obtenidos, se
realiz6 un estudio termodindmico con el fin de generar datos de conversiones, rendimientos y

velocidades de reaccion al equilibrio del sistema de reaccion; esto permitio comprender la



influencia de la temperatura y relacion molar de alimentacién H,S/CH, en la conversion del CH,

y H,S y los rendimientos de la reaccion hacia los productos.

En otra etapa del proyecto, se estudid la cinética del sistema reactivo con base en la metodologia
de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson. En la planta piloto, se obtuvieron datos
experimentales de conversion para un intervalo de temperaturas y un intervalo de tiempos de
residencia y con ellos se determind cual modelo cinético entre varios posibles daba el mejor ajuste

a los datos experimentales. Se obtuvieron los parametros cinéticos del modelo del mejor ajuste.

Finalmente, con el objetivo de observar una aplicacion ingenieril de los resultados del proyecto,

se crearon dos modelos de simulacion:

1. Uno para proponer un diagrama de flujo que, con base en las condiciones de reaccion
estudiadas, permita obtener y separar productos del sistema reactivo con purezas
comercialmente aceptables.

2. El otro para emplear los pardmetros cinéticos obtenidos en el estudio y calcular las

dimensiones de un reactor tubular para una produccién dada.



2. Generalidades y antecedentes

2.1 Sintesis de catalizadores

2.1.1. Sintesis de soportes mesoporosos modificados

La Circonia es usada en una amplia gama de aplicaciones incluyendo pigmentos, dispositivos
piezoeléctricos y sensores. Debido a su resistencia mecénica, estabilidad quimica y sus
particulares propiedades acido-base y redox, la circonia es conocida como un catalizador efectivo
para muchas reacciones y un buen soporte catalitico®. Por otra parte, el interés en las nuevas
aplicaciones de materiales con base en ZrO, en catélisis estd creciendo. La circonia ha sido
probada con éxito como un soporte de metales nobles en la oxidacion de monoéxido de carbono
(CO)® oxidacion de metanol a formiato de metilot®Y, y en reacciones de combustion del tolueno
321 metano™3y éter de dimetilo®¥, entre otros. Como catalizador, la ZrO, ha mostrado excelentes
resultados en la hidrogenacion de acidos carboxilicos a aldehidos!®, hidrogenacién de mondxido

de carbono a isobutano e isobuteno®, asi como en la oxidacién parcial del CH, a gas de sintesis
[37]

Sin embargo, la circonia pura disponible comercialmente tiene un area superficial especifica
(<100 m?/g) y porosidad bastante baja, lo cual restringe su posible uso en catélisis. Muchos
esfuerzos se han realizado con el fin de mejorar sus caracteristicas texturales mediante el uso de
método de preparacion poco convencional. Por ejemplo, D’Souza y col.,®® sintetizaron un
soporte mesoporoso de circonia tetragonal con alta &rea superficial especifica (134 — 336 m%(g)
utilizandolo para soportar Platino. Otro enfoque para ampliar la superficie de la ZrO, es el
combinarla con materiales que posean buenas caracteristicas texturales. Por ejemplo, la insercion
de la ZrO, en materiales siliceos ordenados permite obtener un soporte con alta area superficial
especifica. La incorporacion de la ZrO, en materiales siliceos ordenados puede ser llevado a cabo
por varias técnicas experimentales, como la adicion del precursor Zr(IV) durante la sintesis de los
materiales siliceos, su injerto quimico en la superficie de los materiales siliceos ya sintetizados, y

otros diferentes métodos de impregnacion!®*“.



En el afio 2009, Gutierrez O. Y.y col.," utilizaron diferentes metodologias para la preparacion
de ZrO, modificada con materiales SBA-15 para estudiar la actividad intrinseca del Molibdeno en
los proceso de hidrodesulfuracion (HDS). Se encontrd que la carga de ZrO, y caracteristicas de
modificacién del SBA-15 dependen del método de preparacion usado. Diferentes procedimientos
post-sintéticos como injerto quimico, impregnacion a humedad incipiente o hidrdlisis interna
pueden ser usados para la incorporacion de la ZrO; en el SBA-15. Entre ellos, la impregnacion a
humedad incipiente, un método conocido, facil y practico, mostré ser el mas apropiado para una
rapida preparacion de este material capaz de sustituir ZrO, pura en diferentes aplicaciones

cataliticas.

Zhao y colaboradores™* sintetizaron, en 1998, materiales mesoporosos con gran tamafio de poro y
alta estabilidad, mediante un template de copolimeros en bloque no ionico: poli(éxido de etileno)-
poli(6xido de polipropileno)-poli(6xido de etileno) (Pluronic OEy-OPx-OEy). Estas silicas
mesoporosas llamadas materiales SBA-n (Santa Barbara Amorphous), exhiben una arquitectura
de poro hexagonal (SBA-2, 3, 12, 15) y cubico (SBA-1, 6,16) en 2 y 3 dimensiones. Esta
interesante familia de silicas, muestra poros de hasta 30 nm y son poseedores de una pared mas
gruesa, que los hace mas resistentes a las condiciones hidrotérmicas. Por otro lado, registran una
estrecha distribucion de tamafio de poros en la regién mesoporosa (2-30 nm), fruto de su
estructura altamente ordenada, una elevada superficie especifica (1000-1500 m%g) y una gran
actividad quimica superficial que permite la facil modificacion de sus propiedades cataliticas y de

adsorciont4el,

El material mesoporoso de fase hexagonal 2-D SBA-15 de simetria pémm estd formado por
arreglos de poros cilindricos individuales e independientes de diametros entre 4 y 8 nm, aunque
en ocasiones pueden estar interconectados mediante puentes de microporos de diametro <1 nm.
Estos cilindros estan arreglados como sets de 6 elementos colaterales en empaque hexagonal (tipo
panal de abeja). La principal morfologia de la SBA-15 consta de un conjunto de fibras de
micrometros de longitud, compuestos de particulas tipo varillas o particulas de varillas

individuales bien definidas*".
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Los solidos mesoporosos SBA-15, pueden ser facilmente preparados dentro de una amplia gama
de temperaturas (35-130 °C) exhibiendo tamarfios controlables de poro que se extienden de 2.5 a
30 nm, tienen paredes de poro gruesas (2-6 nm) permitiendo mejorar la estabilidad del material
con respecto a otros materiales mesoporosos, ademas de exhibir una variedad grande de

morfologias dependiendo de las condiciones de la sintesist* 4",

Gutierrez O. Y. y col.,* reportan un éarea superficial especifica del orden de los 400 m?/g
correspondiente al soporte mesoporoso SBA-15 impregnado al 50 % con ZrO,, con un didametro
de poro de 35 A. Al disminuir la carga de la ZrO,, las caracteristicas texturales mejoran
acercandose a aquellas caracteristicas del SBA-15 puro. Durante la evaluacion catalitica del
comportamiento del Mo soportado en ZrO,(x)-SBA-15 con cargas de circonia por debajo del 25%
en peso, el catalizador muestra una actividad intrinseca similar al obtenido con Mo/ZrO,,

convirtiéndolo en un material interesante para otras aplicaciones cataliticas.

Un enfoque adicional en la busqueda de mejora de las caracteristicas de la ZrO; es el obtenido por
Won Kim y col.”® quienes mencionan el hecho de que la incorporacion de metales de transicion,
especialmente metales nobles, a la ZrO, le provee una mayor actividad y estabilidad del
catalizador; adicionalmente confirman mediante resultados experimentales que la impregnacion
del segundo metal en el soporte de ZrO, modificado incentiva considerablemente la sinterizacién

a menor temperatural®® *8!,

2.1.2. Catalizadores para la reformacion del metano con sulfuro de hidrégeno

Actualmente existen escasas investigaciones sobre el desempefio catalitico de la reformacion del
metano con sulfuro de hidrogeno para la produccion de disulfuro de carbono e hidrégeno. Es
conveniente establecer que, de acuerdo con analisis termodinamicos de estudios previos™ *% la
descomposicion del sulfuro de hidrogeno en azufre e hidrégeno es una reaccion que ocurre de
manera significativa, por ello que se incluye en el andlisis de caracteristicas cataliticas de

investigaciones previas, entre los que se encuentran los siguiente:
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Fukuda K. y colaboradores*®, estudiaron la descomposicion del sulfuro de hidrégeno utilizando
como catalizadores al disulfuro de molibdeno (MoS;) y el disulfuro de tungsteno (WS,) en un
intervalo de 500 a 800 °C. ElI MoS;, mostr6 mayor eficacia generando conversiones a hidrégeno y
azufre elemental en todo el intervalo de temperaturas empleado, logrando mas de 95 % de
conversién del H,S alimentado a 800 °C por remocion continua de azufre e intermitente de H,.
Mencionan el hecho de que otros sulfuros de metales de transicién pueden suponerse efectivos
como catalizadores para la descomposicion del H,S; sin embargo, el sulfuro de fierro (FeS),
sulfuro de niquel (NiS) y sulfuro de cobalto (CoS) forman facilmente polisulfuros en contacto con

H,S a elevadas temperaturas, lo cual los hace muy pobres como catalizadores.

Raymont*®® |levé a cabo una investigacion sistematica de la reaccion de descomposicion de
H.S en un reactor tubular a presion atmosférica con un intervalo de temperatura de 477 a 1077°C.
Se investigaron tres catalizadores: perlas de silice, molibdeno-cobalto y 1 % de platino pre-
sulfurado. El catalizador de cobalto-molibdeno fue el més activo de los tres.

Chivers y col.,***Yestudiaron las actividades cataliticas de Cr,Ss, WS, y MoS, y concluyeron que

MoS; presentd mayor desempefio a temperaturas por encima de 600 °C.

Recientemente, Kaloidas and Papayannakos®?¥! desarrollaron un modelo cinético de la reaccion
de descomposicion del H,S a partir de datos experimentales obtenidos de un reactor tubular a
temperaturas desde 740 a 860 °C, presion de 103 a 314 kPa y MoS, como ente catalitico. La
actividad catalitica del MoS; resulté decreciente con el tiempo, alcanzando estabilidad a 65 % del
valor inicial después de 15 — 25 horas de operacion.

[ apordaron la reaccion de la reformacion del

En 1991, Megalofonos S.K. y Papayannakos N.G.,
metano con sulfuro de hidrégeno enfocados a la produccion de H,. La experimentacion se llevo a
cabo en un reactor tubular primero sin catalizador y mas tarde utilizando MoS, como agente
masico catalitico a condiciones de 700 a 825 °C bajo 0.1MPa de presion, obteniendo resultados de
mejoria notable para el caso del uso de catalizador. Cuatro afios mas tarde, en 1995, estudiaron el

desempefio del platino (Pt) soportado en alumina (Al,O3) bajo similares condiciones de reaccion,
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alcanzando valores de conversiones y rendimientos con mayor cercania a su equilibrio

termodinamico en comparacién con aquellos obtenidos con el catalizador MoS,*%,

Erek J. Erekson® en su reporte final técnico del proyecto “Obtencion de gasolina a partir del gas
natural por el procesamiento de azufre”, concluye que después de 327 corridas, el mayor
porcentaje de produccion del CS, obtenido fue de 98% con Cr,S; como catalizador a una
temperatura de 1102 °C y 1 atm de presion. Ademas, en cuanto a la reaccion de hidrogenacion de
CS; sobre una mezcla de zeolita con intercambio de Cobalto (Co) y MoS, como catalizador, se

alcanz6 una conversion de 95 % de CS,y 51 % de selectividad a C,".

Erekson demostro el proceso de produccién de hidrocarburos liquidos en una sola unidad con dos
reactores: uno para la conversion de metano a disulfuro de carbono y el segundo para la
conversion de disulfuro de carbono a hidrocarburos liquidos. En las pruebas de deteccion de
catalizadores se demostrd que la actividad para la descomposicién del H,S fue un indicador fuerte

para medir la actividad catalitica en la reaccion de CH,4 con H,S.

Sandoval F.J., Jaimes L.L., y col.,®! desarrollaron experimentacion del sistema de reaccién de
sulfuro de hidrégeno y metano para producir disulfuro de carbono e hidrégeno con catalizadores
Cr/alimina, Mo-Ni/alimina y Mo-Co/alimina activandolos con N,-H,S, CH4-H,S e H,-H,S. Los
resultados muestran que de los catalizadores usados, el de Molibdeno-Niquel presentd los mejores
resultados a las condiciones de operacién de 660 °C, 585 mm de Hg y 14 s de tiempo de contacto.
Con respecto al procedimento de activacion (sulfhidracion) del material catalitico, el mejor
resultado fue al efectuarlo con mezcla de carga (metano + sulfuro de hidrdégeno) a la temperatura

de reaccion.

Reyes de la Torre A. I., Dominguez Esquivel J.M., y col., realizaron estudios de esta misma
reaccion utilizando carburos y sulfuros de metales de transicién soportados en Al,Oz; y TiO; a
1000 °C y presién atmosférica para demostrar la viabilidad de conversién, logrando porcentajes
méaximos de rendimiento para la formacion de CS; del intervalo de 35-40 % con NiMoCAI,O3
como unidad de catélisis™™.. En el afio 2010, Portales B., Dominguez J.M., y col.®linvestigaron

bajo estas mismas condiciones de reaccién el desempefio de catalizadores nanoestructurados Ni-
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Mo/NTC alcanzando rendimientos porcentuales a CS, promedio de 60 %, mencionando que el
40% restante de metano se convirtio a carbon elemental el cual se qued6 adherido a las paredes

del reactor.

Con base en el andlisis anterior, se concluyé como mejor opcion el trabajar sintetizando soportes
mesoporosos SBA-15 modificando su estructura micelar con ZrO, y circonia modificando su
estructura micelar con 6xido de lantano (La;03), impregnandolos con molibdeno (Mo) como fase

activa y cromo (Cr) como promotor para su evaluacion catalitica en planta piloto.

2.2 Equilibrio termodinamico

Los calculos termodinamicos proveen informacion de los valores maximos de conversion de una
reaccion quimica, correctas solo para condiciones de equilibrio (inexistencia de variacién de
concentraciones de reactivos y productos con respecto al tiempo). De ello se deduce que la
velocidad neta de una reaccion quimica es igual a cero en su estado de equilibrio. Por lo tanto, un
grafico de velocidad de reaccion contra tiempo siempre se aproximara a cero a medida que el
tiempo se acerque a infinito. La figura 2.1 muestra la situacion planteada donde la velocidad de
reaccion tiende a cero asintéticamente. Para algunos casos, el equilibrio se alcanza con mayor

rapidez como se representa en la curva BB,

Velocidad
de
reaccion
A Equilibrio
e l
Tiempo E— 0

Figura 2.1 Velocidad de reaccién contra tiempo.

De manera similar, la conversion calculada de datos termodinamicos serda el punto final alcanzado

gue se mantiene constante a un tiempo infinito sobre una curva de conversion contra tiempo como
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se muestra en la figura 2.2. La curva A representa el caso donde es mayor el tiempo requerido

para alcanzar las condiciones de equilibrio en comparacion con la curva BEY.

Conversion
Conversion al equilibrio

%

QUSRI N Ny

Tiempo ——» o)

—+
[uN

Figura 2.2 Conversion contra tiempo

Las curvas A 'y B pueden describir el desempefio de una misma reaccion; la diferencia entre ellas
refleja el hecho de que en el caso B la velocidad de reaccién ha sido incrementada (alterando los
valores de las constantes de velocidad), por ejemplo, por el uso de un catalizador. La reaccion
catalitica y la no catalizada alcanzan la misma conversion de equilibrio (la constante de equilibrio
no se afecta por la presencia de un catalizador) sin embargo, el catalizador brinda un porcentaje
més alto de conversién a un dado tiempo de reaccion (t,)®Y (ver la figura 2.2). Por otra parte, la
presencia del catalizador permite alcanzar una mayor conversion de reactante a condiciones de
operacion mas moderadas®?, por ejemplo a la temperatura (T1) de la figura 2.3. Un catalizador no

puede llevar a cabo reacciones termodinamicamente imposibles®?.

|Conversi()n al equilibrio

1

1
Conversion Bi
]
1
1
1
1
)
|
1
1
1
1
1

%

Ty Temperatura _—>

Figura 2.3 Conversion contra temperatura
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La conversion de equilibrio es importante como una base previa con el fin de evaluar el
desempefio de la reaccion. Sin embargo, el disefio de un sistema de reaccion depende de los
parametros cinéticos. La constante de equilibrio K, se relaciona con la variacion de energia libre

estandar de Gibbs por medio de la siguiente relacion termodindmica:
AG" = —RT InK

Conocida la constante de equilibrio puede estimarse el rendimiento maximo de los productos de

reaccion.

El calor de reaccion en una reaccion catalizada es el mismo que el correspondiente a una reaccion

no catalitica®®.

Megalofonos S.K., Papayannakos N.G.'“ly Sandoval F.J., Jaimes L.L., y col.Plrealizaron un
analisis termodinamico de la reformacion del metano con sulfuro de hidrégeno considerando,
ademas de la descomposicion térmica del H,S, la inclusion de reacciones de dimerizacién del
metano a etano y etileno. Se concluye que a medida que se incrementa el contenido de H,S en la
carga, se aumenta la produccion de hidrogeno y disulfuro de carbono hasta alcanzar un méaximo a
diferentes temperaturas, por el contrario las concentraciones de etano y etileno disminuyen hasta

volverse despreciables.

Huang C. y T-Raissi A.[*!, en el afio 2007, realizaron calculos de equilibrio quimico basados en
el principio de minimizacion de la energia libre de Gibbs para la reaccion de reformacion de
metano con sulfuro de hidrégeno. Establecieron que esa reaccion ocurre simultdneamente con la
descomposicion térmica del H,S y la pirolisis del metano de acuerdo con las reacciones

siguientes:

H,S «— 0.5S, + H,

CHy «— C(s) + 2H(9),
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ambas reacciones requieren altas temperaturas y el uso de un agente catalitico con el fin de
incrementar la velocidad de reaccion. Los gases de azufre normalmente no desactivan los
catalizadores con base en sulfuros de metales; por otro lado, si existe formacién de carbén solido
contaminard la superficie del catalizador y causard su desactivacion. Con base en lo anterior,
Huang y Raissi estudiaron las condiciones de reaccion necesarias para que no ocurra la formacion
de carbdn sélido. Los céalculos termodindmicos mostraron que es necesaria una cantidad de H,S
de alimentacion mayor que la estequiométrica a fin de prevenir la formacion de carbon.
Adicionalmente, se concluyo que la descomposicién del H,S es la etapa limitante en el proceso de
la reformacion del metano con sulfuro de hidrégeno ya que involucra la formacién del azufre gas
diatomico (S;) que reaccionara posteriormente con el metano para producir disulfuro de carbono e

hidrégeno.

En este trabajo, se obtuvieron la informacion termodindmica y las composiciones quimicas al
equilibrio tomando como sistema de estudio la reaccion CH4-H,S y la descomposicién del H,S.

Se empled como apoyo el simulador Aspen Plus™.

2.3 Cinética Heterogénea

2.3.1 Adsorcién

Para el estudio de la adsorcidn en cinética heterogénea se acostumbra usar la nomenclatura que se

describe a continuacioén.

La letra S representa un sitio activo; S sola denota que el sitio esta vacio, es decir, no esta
ocupado por un atomo, una molécula o un complejo adsorbido sobre él. La combinacion de S con
otra letra (por ejemplo, A - S) indica que hay una unidad de la especie A adsorbida sobre el sitio
S. La especie A puede ser un atomo, una molécula o alguna otra combinacion de atomos,
dependiendo de caso. En consecuencia, la adsorcion de A sobre el sitio S se representa como

sigue: A+S «—> A - S,
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La concentracion molar total de sitios activos por unidad de masa de catalizador es igual al
numero de sitios activos por unidad de masa dividido entre el nimero de Avogadro, que se
denotara como C; (mol/g-cat). La concentracién molar de sitios vacios, C,, es el niUmero de sitios
vacios por unidad de masa de catalizador dividida entre el nimero de Avogadro. En ausencia de
desactivacion de catalizador, se supone que la concentracion total de sitios activos permanece

constante.
Algunas definiciones adicionales incluyen:

P; presion parcial de la especie i en fase gaseosa, atm o kPa

C;.s concentracion superficial de sitios ocupados por la especie i, mol/g-cat

La figura 2.4 muestra un modelo conceptual que representa a las especies A y B adsorbidas en

dos sitios, donde la concentracioén total de sitios es:
Ct = Cv + CA-S + CB-S

Esta ecuacion se conoce como balance de sitios.

A B
A\

V272772444 77

T4

Figura 2.4 Sitios vacantes y ocupados

Los datos de adsorcién de un gas inerte sobre la superficie de un catalizador suelen reportarse en
forma de isotermas de adsorcion, las cuales ilustran la cantidad de gas adsorbido sobre un solido a
distintas presiones, pero a una misma temperatura. Primero se propone un modelo y después se
compara con la isoterma obtenida del modelo con los datos experimentales que se muestran en la
curva. Si la curva que predice el modelo concuerda con los datos experimentales, se concluye que
el modelo describe razonablemente lo que ocurre en el sistema real. Si la curva predicha no
concuerda con los datos obtenidos experimentalmente, el modelo no ilustra totalmente el

comportamiento fisico, por lo menos respecto de alguna o algunas caracteristicas importantes.
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De manera ilustrativa se postulan dos modelos para la adsorcion de monodxido de carbono (CO)

sobre superficies metalicas. En un modelo, el CO se adsorbe como moléculas de CO:
CO+S<+— CO-S

En el otro caso, el monéxido de carbono se adsorbe en forma disociada, a manera de 4&tomos de

oxigeno y carbono, en lugar de CO molecular:
CO+2S<«—>» C-S+0-8S

Al primer caso se le llama de adsorcién molecular o sin disociacién y al ultimo, adsorcion
disociativa. ElI hecho de que la molécula de CO se adsorba no disociativamente o

disociativamente depende de la superficie®*.
2.3.1.1 Adsorcién de moléculas de mondxido de carbono

Como el mondxido de carbono no reacciona mas después de ser adsorbido, s6lo se necesita
considerar el proceso de adsorcion: CO + S «—— CO - S para obtener una ley de velocidad
para la velocidad de adsorcion; la reaccion puede considerarse elemental. La velocidad de union
de moléculas de mondxido de carbono, con el sitio activo en la superficie, es proporcional al
nimero de choques que tales moléculas realizan contra el sitio activo en la superficie por
segundo. En otras palabras, una fracciéon especifica de las moléculas que chocan contra la
superficie se adsorbe. A la vez, la tasa de colision es directamente proporcional a la presion
parcial del mondxido de carbono, P.,. Como las moléculas de mondxido de carbono se adsorben
solo sobre sitios vacios y no sobre sitios ocupados por otras moléculas de monoéxido de carbono,
la tasa de union también es directamente proporcional a la concentracion de sitios vacios, C,,. Al
combinar estos dos hechos, se observa que la tasa de unién de moléculas de monoxido de carbono
sobre la superficie es directamente proporcional al producto de la presion parcial de CO vy la

concentracion de sitios vacios, esto es,

Tasa de unién = k,P-oC,
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La tasa de desprendimiento de moléculas de la superficie puede ser un proceso de primer orden,
es decir, el desprendimiento de moléculas de mondxido de carbono de la superficie suele ser
directamente proporcional a la concentracion de sitios ocupados por las moléculas adsorbidas (es

decir, Cco.s):

Tasa de desprendimiento = k_,Cco.s
La tasa neta de adsorcion es igual a la tasa de union molecular con la superficie menos la tasa de
desprendimiento de la superficie. Si k4 y k_, son las constantes de proporcionalidad para los

procesos de unién y desprendimiento, entonces

Tap = kaPcoCy — k_4Cco.s

El cociente K, = kA/k ., es la constante de equilibrio de adsorcion. Por lo tanto:

Cco.
Tap = ka (PCOCv - IC(ZS) (2.1)

La constante de tasa de adsorcion, k,, para adsorcion molecular es practicamente independiente
de la temperatura, mientras que la constante de desorcion, k_,, aumenta exponencialmente al
elevarse la temperatura. La constante de adsorcion en el equilibrio Ky, por lo tanto, se reduce

exponencialmente al aumentar la temperatura.

Como el monoxido de carbono es el Unico material adsorbido sobre el catalizador, el balance del
sitio es:
Ct = Cy+ Ceoos (2.2)

En el equilibrio, la tasa neta de adsorcion es igual a cero. Al sustituir r,,, igual a cero y despejar la

concentracion de CO adsorbido en la superficie, en la ecuacion (2.1), se obtiene:

Cco.s = KaCyPeo (2-3)
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Por lo tanto, de las ecuaciones (2.2) y (2.3) se obtiene:

Co o = K4PcoCt
€OS ™ 14+ K,Peo

Esta ecuacion da la concentracion de monéxido de carbono adsorbido en la superficie y es una
ecuacion para la isoterma de adsorcion. Este tipo de ecuacion de isoterma en particular se conoce
como isoterma de Langmuir. Un método para verificar si un modelo (por ejemplo, el de adsorcion
molecular contra el de adsorcién disociativa) predice el comportamiento de los datos
experimentales, es linealizar la ecuacion del modelo y después graficar las variables indicadas una

contra otral®l.
2.3.1.2 Adsorcién de mondéxido de carbono en forma disociativa

Cuando la molécula de mondxido de carbono se disocia al adsorberse, el proceso se denomina
adsorcion disociativa. Igual que en el caso de la adsorcion molecular, la tasa de adsorcion es
proporcional a la presion de monoxido de carbono en el sistema, porque esta tasa depende del
numero de colisiones de gas en la superficie. Para que una molécula se disocie al adsorberse es
necesario que haya dos sitios activos vacios adyacentes, en lugar del sitio Unico que se requiere
cuando la sustancia se adsorbe en su forma molecular. La probabilidad de que haya dos sitios
vacios adyacentes uno a otro es proporcional al cuadrado de la concentracion de sitios vacios.
Estas dos observaciones implican que la tasa de adsorcién sea proporcional al producto de la
presion parcial de mondxido de carbono por el cuadrado de la concentracion de sitios vacios,
PcoC2.

Para que ocurra la desorcion, deben estar adyacentes dos sitios ocupados, lo cual significa que la
tasa de desorcion es proporcional al producto de la concentracion de sitios ocupados (C - S) X (O

- S). La tasa neta de adsorcion puede expresarse, por lo tanto, como sigue:

Tap = kaPcoCZ — k_4Co.5Cc.s
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En funcion de la constante de equilibrio de adsorcidn, la ecuacion para la adsorcién disociativa es

Cc-sco-s)

Tap = Ky <P60C3 - K,

donde K, = kA/k )

En la adsorcién disociativa, k, y k_,, aumentan exponencialmente al elevarse la temperatura,

mientras que K, disminuye al aumentar la temperatura.

El balance de sitio es:
Ci=C,+Cos+Ccs (2.4)

En el equilibrio, 74p = 0,y kaPcoC2 = k_4Co.5Cc.s

Siendo Co.s = Cc.s; (KAPC())O'SCV = Co.s

— CO.S
(KaPco)%®

Asi: Cy (2.5)

Sustituyendo la ecuacion (2.5) en la ecuacion (2.4) y despejando C,.s (Que es igual aCq.g) se

logra:

Coo= (KaPc)*°C,
05 ™ 14 2(K,Ppp)05

Cuando esta presente mas de una sustancia, las ecuaciones de la isoterma de adsorcion son mas
complejas. Los principios son los mismos, no obstante, y las ecuaciones de las isotermas se
derivan facilmente. Al obtener las ecuaciones de la isoterma de Langmuir, se realizaron varias
suposiciones del sistema de adsorcion. La mas importante de ellas y la que ha sido puesta en duda

con mayor frecuencia, es que la superficie sea uniforme. En otras palabras, que cualquier sitio
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activo experimente la misma atraccién hacia una molécula que choca contra cualquier otro

sitiol®*],
2.3.2 Reaccion superficial

Después de que el reactivo se adsorbe sobre la superficie puede reaccionar de diversas maneras

para formar el producto de reaccion. Las tres formas son:

1. Sitio Unico. La reaccién de superficie puede ser un mecanismo de sitio Unico, en el que sélo el

sitio en el cual el reactivo se adsorbe participa en la reaccion:
A-S «<— B-S

Como en cada paso el mecanismo de reaccion es elemental, la ley de velocidad de reaccion

superficial es:

Cp. crep - ., ..
rs = kg (CA.S - ﬂ) donde K; es la constante de equilibrio de reaccion en la superficie
Ks

k
Ks = S/k_s-

2. Sitio dual. La reaccion superficial puede ser un mecanismo de sitio dual, en el cual el reactivo

adsorbido interacciona con otro sitio (ya sea, ocupado o sin ocupar) para formar el producto:
A-S+S «<—>» B-S+8S.

La ley de velocidad de reacciéon superficial correspondiente es:

CB-SCU>

rs = ks (CA-SCU - KS

23



Otro ejemplo de mecanismo de sitio dual es la reaccion entre dos especies adsorbidas:
A-S+B-S4«——> C-S+D-S
La ley de velocidad de reaccién superficial correspondiente es:

CC-SCD-S>

Ts = kS (CA-SCB-S - KS

Un tercer mecanismo de sitio dual es la reaccion de dos especies absorbidas sobre diferentes tipos

de sitios Sy S’:
A-S+B:-S" «— C-S’+D"-S.
La ley de velocidad de reaccién superficial correspondiente es:

CC~S'CD-5>

Ts = kg (CA-SCB-S’ - K

En ocasiones se dice que las reacciones que incluyen mecanismo de sitio unico o sitio dual

descritas anteriormente, tienen cinéticas de Langmuir-Hinshelwood®".

3. Eley-Rideal. El tercer mecanismo es la reaccion entre una molécula adsorbida y una molécula

en fase gaseosa.
2.3.3 Desorcién

En cada uno de los casos anteriores, los productos de la reaccion superficial adsorbidos sobre la
superficie experimentan desorcidén subsecuente hacia fase gaseosa. Para la desorcion de una

especie (por ejemplo, C):

C-S «—>» C+S
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La tasa de desorcion C es:

donde K es la constante de equilibrio de desorcién. Observamos que el paso de desorcion de C
es simplemente el inverso del paso de adsorcion de C y que la tasa de desorcion de C, rp, es de

signo opuesto a la tasa de adsorcion de C, 4pc; oe = —Tapc-

Ademas, vemos que la constante de equilibrio de desorcidn es simplemente el reciproco de la

constante de equilibrio de adsorcién para C, K.; Kpe = Ki .

Cc

Por lo tanto;

Tpc = kp(Ce.s — KcPeCy)
2.3.4 El paso que limita la velocidad

Cuando se efectlan reacciones heterogeneas en estado estable, las tasas de cada uno de los tres

pasos de reaccion en serie (adsorcion, reaccion superficial y desorcidn) son iguales una a otra.
—1r'a=Tp=15=1p

Sin embargo, se observa que en particular uno de los pasos en la serie suele limitar o controlar la
velocidad. Esto es, si lograramos que tal paso en especial fuera mas rapido, toda la reaccion se

daria a mayor velocidad.

El proceso para determinar los mecanismos cataliticos y heterogéneos suele Ilamarse enfoque
Langmuir-Hinshelwood, consta de una primera suposicion de una secuencia de pasos en la
reaccion. Al escribir la secuencia se elige entre mecanismos como adsorcion molecular o atomica
y reaccion en sitio Unico o dual. Después se escriben leyes de velocidad para los pasos

individuales, suponiendo que todos los pasos son reversibles. Por Gltimo, se postula un paso
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limitante de la velocidad, en tanto que los pasos que no limitan la velocidad se emplean para

eliminar todos los términos dependientes de la cobertural®*.
2.3.5 Paradmetros cinéticos y constantes de adsorcion

La constante de velocidad de reacciébn k no es verdaderamente una constante, es sélo
independiente de las concentraciones de las especies que interactdan en la reaccion. La cantidad k
es referida a la velocidad de reaccion especifica o constante de velocidad. Casi siempre depende
fuertemente de la temperatura y de que esté presente un catalizador o no, y en reacciones en fase

gas puede estar en funcién de la presion total.

Fue el gran quimico sueco Arrhenius quien primero sugirio que la dependencia de la velocidad de
reaccion especifica k con respecto de la temperatura, podria correlacionarse por una ecuacion del
tipo:

k(T) = Ae E/RT (2.6)

Donde

A = constante

E = energia de activacion, J/mol

R = constante de los gases = 8.314 J/mol K

T = temperatura absoluta, K

Si los reactivos son radicales libres que esencialmente reaccionen de inmediato al chocar, hay
usualmente energia de activacion. Sin embargo, para la mayoria de los atomos y las moléculas
que experimentan una reaccion, se requiere una energia de activacion. Dos razones son las

siguientes, para reaccionar:

1. Las moléculas requieren energia para distorsionar o estirar sus enlaces de modo que puedan
romperse para formar otros nuevos.
2. Las fuerzas de repulsion estérica y electronica deben ser vencidas para que las moléculas

reaccionantes se acerquen.
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La energia de activacién puede considerarse como una barrera para la transferencia de energia (de

energia cinética a energia potencial) entre moléculas reactivas y debe ser vencida.

La ecuacidn postulada por Arrhenius sigue siendo el paso mas importante de cinética quimica y
aun conserva su utilidad en la actualidad. La energia de activacion, E, se determina
experimentalmente efectuando la reaccion a diversas temperaturas. Después de sacar el logaritmo

natural de la ecuacion obtenemos:

Ink=1InA E<1)
nk =1In R\T

Y vemos que la energia de activacion puede encontrarse a partir de una grafica de In k en funcion
de (1/T)B4.

La presencia de un catalizador en el medio de reaccion, normalmente reduce la energia de
activacion del sistema, facilitando asi la transformacion quimica. Sin embargo, el factor de
frecuencia A, debe ser bastante mas pequefio en reacciones cataliticas que en los sistemas que
reaccionan en ausencia del catalizador. En efecto, el nimero de colisiones entre las moléculas de

los reactantes es mucho mayor que el de éstas con los centros activos del catalizador ©2.

La constante de equilibrio de adsorcion K,q varia también con la temperatura. El valor de esta
constante de equilibrio baja cuando la temperatura aumenta, (el recubrimiento de la superficie del

catalizador baja cuando la temperatura aumenta);
Kaa(T) = Agqe™*H/RT (2.7)

Donde

Aaq = constante

AH = calor de adsorcion, J/mol

R = constante de los gases = 8.314 J/mol K

T = temperatura absoluta, K
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El conocimiento de la parte energética de la adsorcion es muy importante desde el punto de vista
de la catéalisis. No so6lo posibilita distinguir la fisisorcion de la quimisorcion sino que, ademas, da

una idea de la homogeneidad de la superficie del solido.

Papayannakos, N.G. y Megalofonos S.K.P% 5T han estudiado la cinética de la reaccion catalitica
de la reformacion de metano con sulfuro de hidrégeno; en 1995 empleando un catalizador de
platino soportado en alimina y en el afio de 1997 utilizando al disulfuro de molibdeno como

catalizador.

Las evaluaciones cataliticas fueron realizadas en un reactor tubular de cama fija en un intervalo de
temperaturas de 700 a 800 °C bajo una atmdsfera de presion y con tiempos espaciales entre 0.1 y
1 s. El método de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson fue utilizado para determinar posibles
modelos cinéticos para cada catalizador empleado. De acuerdo con el modelo seleccionado, el
paso que resultd ser el limitante para la velocidad es la reaccion entre un CH, quimisorbido y dos
especies de azufre monoatomicas (S) quimisorbidas con la participacion de tres sitios cataliticos
para el caso del platino soportado en alimina como catalizador y la reaccion entre las especies
CHs, H,S y S quimisorbidas sobre la superficie catalitica, con la participacion de tres sitios

cataliticos para el caso del disulfuro de molibdeno como catalizador.

En este trabajo, se determinaron los parametros cinéticos de la reaccion de la reformacion del
metano con sulfuro de hidrégeno basados en el modelo cinético con mayor ajuste a los datos
experimentales obtenidos de los propuestos tedricamente; siguiendo la metodologia de Langmuir-

Hinshelwood.

2.4 Simulacion del proceso

Huang C. y T-Raissi A.¥ utilizaron el programa de simulacién Hysys para establecer tres
diagramas de flujo para la produccién de hidrégeno (liquido o gas) de la reformacion de metano
con sulfuro de hidrégeno operando bajo condiciones termodindmicamente Oéptimas para

minimizar la formacion de carbén solido (EFECTO “PINCH” o de constriccion).
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El primer diagrama se desarroll6 mediante un proceso criogénico para la obtencién de hidrogeno
liquido, el H,S en el proceso sirve como un fluido de trabajo recirculandolo después a la corriente

de alimentacion.

Para el segundo y tercer diagrama se planted una separacion del hidrégeno gas de la mezcla de
gases producto mediante membranas, la diferencia entre procesos deriva en el orden de
separacion. El proceso por membranas mas eficiente energéticamente fue aquél donde se realiza
en primera instancia la separacion del CS, de la mezcla de gases por una columna de destilacion y
maés tarde se comprime la mezcla a 12 atm permitiendo la filtracion del gas H, a través de la

membrana.

Concluyeron que de los tres diagramas de flujo, el proceso de separacion criogénico requiere de
menor cantidad total de energia, ademas de integrar la separacién y licuefaccion del hidrégeno en
un solo proceso. En comparaciéon con los procesos de separacién de membranas, el proceso
criogénico tiene eficiencias mayores de la primera y segunda ley de la termodinamica, alcanzando

80 % y 50 % respectivamente.

El objetivo del proyecto en este apartado fue el generar el diagrama de flujo de un proceso en el
cual la separacién de productos de la reaccion y el H,S que no reaccion6 se haga con base en una
absorcion por medio de dietanolamina en lugar de una destilacién criogénica o el uso de
membranas, como se ha sugerido en trabajos de investigacion previos. Asimismo, se propone el
dimensionamiento de un reactor tubular involucrando los parametros cinéticos obtenidos a partir
de los datos experimentales. Se emplearon los programas de simulacion Aspen Plus® 11.1 y

Aspen Hysys V8.4 para el logro de objetivos.
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3. Metodologia

3.1 Metodologia experimental

En la primera etapa del proyecto de investigacion se prepararon catalizadores de Mo-Cr
soportados sobre materiales mesoporosos SBA-15 modificado en su estructura micelar por medio
de dioxido de circonio (ZrO,) y circonia modificada en su estructura micelar por 6xido de lantano
(La203) con porcentajes: de 15 % en peso de Mo y mezclas bimetélicas 15 % en peso de Mo —
5% en peso de Cr. Los soportes mesoporosos fueron modificados bajo una relacién 1:1. La
sintesis de los catalizadores abarco desde la preparacion del soporte, impregnacion de la fase
activa y promotor por el método de humedad incipiente, hasta la obtencién de los 6xidos. Los
catalizadores sintetizados fueron caracterizados mediante las diferentes técnicas: difraccion de
rayos X, adsorcion fisica de nitrogeno (BET; Brunauer, Emmett y Teller), microscopia electronica
de transmision (MET) y barrido (MEB), termogravimetria y espectroscopia de infrarrojo con
reflectancia difusa. Se sometieron a evaluacion catalitica en la reformacion de metano con sulfuro
de hidrégeno bajo un intervalo de temperaturas de 600 a 850°C a una atmdsfera de presion, con
una relacion molar de los reactantes CH4:H,S de 1:12. La relacién molar de reactantes se eligio

con base en lo sugerido por Huang, Cy T — Raissi, A."*!
En la tabla 3.1 se muestra la nomenclatura utilizada para los catalizadores sintetizados.

Tabla 3.1 Nomenclatura de los catalizadores sintetizados

Catalizador Descripcion

Mo/ZrO,-SBA15 Mo al 15% en peso soportado en ZrO,-SBA-15 (1:1)

Cr al 5% en peso, Mo al 15% en peso soportado en
Zr0,-SBA-15 (1:1)

Mo/La,03-ZrO, Mo al 15% en peso soportado en La;03-ZrO,(1:1)

CrMo/ZrO,-SBA15

Cr al 5% en peso, Mo al 15% en peso soportado en

CrMo/La,03-ZrO; La,05-Zr0, (1:1)
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3.1.1 Sintesis del soporte ZrO,-SBA15

La sintesis del silicato mesoestructurado SBA-15 se realiz6 en medio acido, a partir de soluciones
claras (TEOS/H,0) y Pluronic123 (JOE]20-[OP]70-[OE]20, P.M. 5838 g/gmol, donde EO: 6xido de
etileno y PO: 6xido de polietileno). En una sintesis tipica se pesan 4 g de Pluronic P123 y se
disuelve en 140 ml de agua (H,0O). Posteriormente se agrega 7.5 ml de acido clorhidrico (HCI). La
disolucién se transfiere a una celda a 45 °C y se agita de 2 a 3 h. Se adiciona 9.6 ml de TEOS gota
a gota con constante agitacion y se deja reposar con agitacion durante un periodo de 24 horas. Se
coloca en la estufa a una temperatura a 90 °C durante 24 horas. Al término de esto el sélido
formado se filtra y se lava con agua desionizada hasta alcanzar un pH neutro. Enseguida se coloca
en la estufa para un secado completo durante 12 hr. Posteriormente, se calcina en una atmosfera
estatica de aire a 550 °C durante 6 horas a razon de 2 °C/min, para eliminar el agente estructurante

organico F-123. Este procedimiento se llevé a cabo por el método reportado por Zhao D y col.**

56]

La modificacion del soporte SBA-15 se realizd via injerto quimico metalico. Como fuente de
circonio se empled propoxido de circonio 1V, Zr(nPrO),, al 70 % en 1-propanol, el cual se
disuelve en etanol dejandolo reposar durante 20 minutos. Posteriormente, se afiade el soporte
SBA-15 y se mantiene la mezcla en agitacion constante a temperatura ambiente por un lapso de 8
horas. El sélido obtenido se filtra a vacio y se lava tres veces con etanol absoluto a fin de eliminar
el exceso de alcdxido. Finalmente, el sélido se seca a 100 °C por 12 horas y se calcina a 540 °C
por 5 horas a razén de 2 °C/min".

3.1.2 Sintesis del soporte La,03-ZrO,

El 6xido compuesto, La,03-ZrO, fue preparado por co-precipitacion de una solucion de
oxicloruro de circonio (ZrOCl,) y nitrato de lantano hexa hidratado (La(NO3)36H,0), con
solucion de amonio. Durante la precipitacion el pH se controla hasta alcanzar un valor de 8. El
precipitado se colecta por filtracion y se lava con agua desionizada. El sélido se seca a 105 °C por

24 horas y més tarde se calcina en flujo de aire a 550 °C por tres horas a razén de 5 °C/min %%,
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3.1.3 Impregnacion de los metales

La impregnacion de fases activas y promotores a los soportes sintetizados se efectud por el
método de humedad incipiente. Se calientan 17 g del soporte para evacuar el agua de los poros y
entonces se sumergen en 5.52 g de heptamolibdato de amonio ((NH4)sMo70,4) vy 8.1 g de
nitrato de cromo nano hidratado (Cr(N03)3'9H20)[24], para ocupar los poros con 15 % peso de Mo
y 5 % peso de Cr respectivamente de acuerdo con lo necesitado, agitandolo por una hora a 70 °C.
Los vapores del agua supersaturan la soluciéon y también los depdsitos del componente activo
sobre la superficie. El solvente es removido via evaporacion y las muestras resultantes se secan
durante 23 horas a 120 °C. Los materiales cataliticos se calcinan en flujo de aire a 400°C durante

2 horas a raz6n de 5 °C/min.
3.1.4 Caracterizacioén de los catalizadores

La caracterizacion de las propiedades de los catalizadores es muy importante para el disefio y
manufactura a escala industrial asi como la optimizacién de los procesos cataliticos industriales.
El proposito principal consiste en entender la interrelacion entre la actividad y la selectividad del
catalizador con sus propiedades fisicas y quimicas. Las técnicas de caracterizacion que se

utilizaron en la evaluacion de las propiedades de estos solidos cataliticos son:

¢ Difraccion de rayos X

¢ Adsorcion fisica de nitrégeno

e Microscopia electrdnica de transmision de electrones con barrido (STEM)
¢ Analisis termogravimétricos

e Espectroscopia de infrarrojo con reflectancia difusa DRIFTS
3.1.4.1 Difraccion de rayos X (DRX)

Esta técnica permitio caracterizar la homogeneidad de la fase cristalina de las particulas metalicas,

asi como el ordenamiento en los arreglos porosos de los catalizadores y soportes. A través de
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dicha técnica, también fue posible identificar los compuestos quimicos cristalinos que constituyen

a los materiales estudiados.

Las muestras se analizaron mediante la técnica de polvos en un difractometro de rayos X marca
Siemens, modelo D-500. El tamafio del material fue reducido mediante molienda. Posteriormente
fueron colocados aproximadamente 0.3 g del material en un portamuestras, para ser expuestos al
haz monocromado de rayos X Cu Kol de A = 1.5406 A, obtenida a 35 KV y 25 mA, con una
velocidad de barrido de 1.2 ° por minuto y un intervalo de 0.5-10 y 10-70 grados en la escala 26.
El software del equipo cuenta con un banco de datos de las fichas de referencia de la Joint
Committee of Powder Diffraction Standards (JCPDS). Los difractogramas obtenidos se

compararon con las fichas estdndar para la determinacién de las fase activa presente.

3.1.4.2 Adsorcion fisica de nitrogeno

Esta técnica se utiliz6 para determinar las propiedades texturales de los sélidos cataliticos (area
especifica, volumen y didmetro de poro). Los andlisis fueron realizados en un equipo
automatizado QUANTA CHROME, modelo AUTOSORB-1. Los materiales a analizar fueron
previamente sometidos a un tratamiento de secado a 300 °C por 3 horas. Se utilizaron 0.2 mg de
catalizador sometiéndose posteriormente a un tratamiento a vacio a 5 mmHg. El analisis se
efectud adsorbiendo y desorbiendo en la superficie del sélido N, a diferentes presiones y

temperatura constante de -196 °C.

3.1.4.3 Microscopia electronica de transmision de electrones con barrido (STEM)

Esta técnica se utilizo para estudiar la estructura superficial, los cambios en ella producidos por el
sinterizado, transiciones de fase y deposicion de materiales extrafios mediante imagenes de
electrones secundarios. Ademas, permitié el analisis de la estructura interna, distribucion de
tamafio y localizacién de los componentes especificos de los materiales mediante imagenes

STEM en campo claro y campo oscuro.
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Una pequefia cantidad de muestra se sometid a sonicacion durante 15 minutos y posteriormente se
depositd en una rejilla de cobre preparada. Cada una de las rejillas fue introducida al microscopio
electronico JOEL JSM-7600F que cuenta ademas con un sistema de microanalisis elemental por
espectroscopia dispersiva de energia (EDS), para evaluar la composicion elemental de la muestra.

3.1.4.4 Andlisis termogravimeétrico (TGA-DSC)

Por medio del Andlisis Térmico Gravimétrico TGA se determiné la estabilidad térmica del
catalizador sometido a reaccidn, antes y después de reaccion; se obtuvo el peso de la muestra
frente a la temperatura mientras se sometia a un programa de temperatura controlado en una
atmosfera especifica. Los estudios se realizaron en un analizador termogravimétrico TGA-DSC,
utilizando un equipo cuyo modelo es SDT 2960 de marca TA Instrument. La muestra antes de
reaccion fue calentada desde temperatura ambiente hasta 1000 °C con una rampa de velocidad de
calentamiento 5 °C/min, en una atmdsfera de nitrégeno para la muestra antes de reaccién y en

atmosfera de aire para la muestra después de reaccion.

La Calorimetria Diferencial de Barrido DSC, permitio identificar los procesos exotérmicos y
endotérmicos del material al calentarse desde temperatura ambiente hasta 1000 °C con una rampa

de velocidad constante de calentamiento 5 °C/min.

3.1.4.5 Espectroscopia de infrarrojo con reflectancia difusa DRIFTS

La region del infrarrojo medio que se extiende entre aproximadamente 670 y 4000 cm™, emplea

los espectros de absorcidn, reflexién y emision para analisis cualitativos de especies moleculares.

Se utilizo la técnica de espectrometria de reflectancia difusa en el infrarrojo de transformada de
Fourier (DRIFTS) para comprobar la presencia de depositos de carbono en el catalizador
sometido a reaccion en la etapa de evaluacion catalitica y en la etapa del analisis cinético

consecuencia de la pirolisis del metano a bajas temperaturas de reaccion.
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DRIFTS es una técnica eficaz para obtener espectros cuando un haz de radiacion choca con la
superficie de un polvo finamente dividido. En este tipo de muestras tiene lugar una reflexién
especular en cada superficie plana. Sin embargo, como hay muchas superficies de estas y se

encuentran aleatoriamente orientadas, la radiacion se refleja en todas las direcciones.

Los espectros IR de los materiales del soporte Mo/La,0O3-ZrO, antes y después de reacciéon se
realizaron con el equipo Nicolet Avatar diffuse reflectance, modelo Nexus 470 FT-IR, haciendo
uso de la técnica mas popular de manipulacion de muestras sélidas que es la formacion de
pastillas de bromuro de potasio (KBr). Las sales de haluros tienen la propiedad de flujo en frio
por lo cual cuando se presiona suficientemente este material finamente pulverizado presenta
propiedades transparentes o translicidas como el vidrio. Al usar esta técnica, se mezclan a fondo
un miligramo de la muestra, finamente pulverizada, con aproximadamente 100 mg de polvo de
KBr desecado. La mezcla se puede realizar con un mortero y su pistilo, 0 mejor, en un pequefio
molino de bolas. Posteriormente, se presiona la mezcla en un troquel especial a 2000 kg/cm? hasta
obtener un disco transparente. A continuacion, el disco se coloca en la trayectoria del haz del

instrumento para su examen espectroscopico.

3.1.5 Evaluacion catalitica

Las condiciones de reaccion fueron establecidas tomando como referencia resultados de estudios
termodinamicos de la reformacion de metano con sulfuro de hidrégeno de investigaciones

previasi**°!, siendo las mismas para todos los catalizadores, ver tabla 3.2.

Tabla 3.2 Condiciones de operacion de la reaccién

Tipo de catalizador: Catalizador mallado (0.1 cm de diametro)

Masa: 1.5 g

Parametro Sulfhidracion Operacion
Presion: 585 mmHg 585 mmHg
Carga gaseosa: N2:H,S, 6.8376:0.5946 L/h CHy4:H,S, 0.189:2.268 L/h
Temperatura: 450°C 600 — 850°C
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La evaluacion catalitica de los materiales se llevo a cabo en la microplanta CGA-V1 ubicada en el
“laboratorio de evaluacion en microplanta y escalamiento de catalizadores” del Instituto
Mexicano del Petroleo en México D. F. El sistema esta constituido principalmente por tres

secciones, ver figura 3.1:

12 Seccion de alimentacion, consta de un control de suministro de gases con controladores
MAsicos.

2% Seccion de sistema de reaccion, consta de un reactor tubular vertical de cuarzo de lecho fijo,
equipado con un horno Thermolyne 11000 con controlador de temperatura interna.

32 Seccion de identificacion de productos de reaccion, cuenta con un cromatografo de gases marca
Varian Star modelo 3400 CX equipado con una columna capilar HP plot —Q con fase de polimero

divinil-benceno con una longitud de 30 my 530 um de diametro interno.

Controladores de

flujo mésico (P
1 0 (9

O
—r1 Desfogue
H
0
r
n
- 0
Depurador
CrMo/ZrO,-SBAL CrMo/ La,0;-Zr0,
R Punto de Medidor .
Mo/ZrO,-SBA15 J.** muestreo de flujo *\ Mol La,05-2r0,

Figura 3.1 Diagrama esquematico del sistema de reaccion
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Etapa de Secado

Se sect el catalizador a 120 °C durante 2 horas en atmdsfera de nitrégeno (N;) utilizando un flujo
de 6.838 L/h. Finalizado el periodo, se incrementé la temperatura hasta 230°C, manteniéndose asi
por tres horas.

Etapa de sulfuracion

Continuando con el mismo flujo de gas N, se adicioné gas H,S (.5946 L/h) incrementando la
temperatura a 450 °C a razon de 180 °C/h manteniéndolo bajo esas condiciones durante 4 horas
con el fin de asegurar la formacion de los materiales sulfurados de disulfuro de molibdeno (MoS5)
y sulfuro de cromo Il (Cr3S,). Se procedié a cambiar el flujo de gas N, por el flujo de gas Helio
(He) a razon de 6.84 L/h iniciando el incremento de 450 °C a 600 °C a razon de 180 °C/h.

Etapa de reaccion

Con la relacion CH4:H,S de 1:12 se procedié al cambio del flujo de gas He y se alimento el gas
CH, por la parte lateral superior fijando un flujo de 0.189 L/h, y para el gas H,S por la parte
superior con un flujo de 2.268 L/h. La reaccion inicié a una temperatura de 600 °C durante 4
horas; se incremento la temperatura de 600 °C a 700 °C, de 700 °C a 800 °C y de 800 °C a 850 °C
a razon de 180 °C/h, manteniendo la reaccién por 4 horas al alcanzar cada una de las temperaturas
deseadas, analizando en cromatografo el producto de gas a tiempo cero y cada 45 minutos de

reaccion.

Antes de liberar el producto de gases a la atmdsfera, los gases se envian a través de un depurador
de 2 litros conteniendo una solucion de 6M de hidroxido de sodio (NaOH) y 6M de perdxido de

hidrogeno (H.0,); esto para remover de ellos, de manera efectiva, el H,S y otros gases de azufre.

3.1.6 Informacion experimental para el estudio cinético

A partir del analisis de resultados obtenidos en la evaluacion catalitica, se realizaron pruebas
experimentales adicionales variando flujos molares de entrada al catalizador que mostré mejor
desempefio catalitico. Se establecio un nuevo intervalo de temperaturas, un poco mas alto (750 -

1050 °C) para poder ignorar la pirolisis del metano y la consiguiente desactivacion del catalizador
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por la formacion de carbono s6lido™® se incrementd la masa del catalizador a 3 gy se

mantuvieron constantes el resto de los parametros de operacién. Los valores de flujos

volumétricos de alimentacion utilizados se muestran en la tabla 3.3, se tomé el flujo volumétrico

de gas minimo que el medidor de flujo de la microplanta pudo controlar (0.189 L/h de CHy) y

aplicando la ecuacién de gases ideales se obtuvo el flujo molar correspondiente al valor del mayor

tiempo de residencia estudiado (altas conversiones, T = 1.46 kg.,: - h/mol). Este valor se dividio

entre el total de corridas experimentales a realizar, el decremento obtenido se aplicé para obtener

el valor del tiempo de residencia correspondiente a cada corrida y posteriormente se obtuvieron

los flujos molares de CH4 para cada t determinada, manteniendo constate la masa del catalizador.

Por medio de la ecuacion de los gases ideales se obtuvo el perfil de flujos volumétricos a emplear.

Tabla 3.3 Variacion de flujos volumétricos de la alimentacion

Flujos volumétricos de entrada
expgé?’?rrrzgﬁtal CHq (L/h) H,S (L/h)
1 0.189 297
2 0.236 283
3 0.315 3.78
4 0.473 5.67
S 0.945 11.34

El objetivo de estas corridas experimentales es la obtencion de datos experimentales que permitan

calcular los parametros cinéticos del sistema reactivo.

3.2 Analisis termodinamico

Se tomaron en cuenta dos reacciones independientes para el estudio del equilibrio quimico:

(1) Lareaccion CHy4-H,S;
(2) La descomposicion del H,S;
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CH; + 2H,S «— 4H, + CS, (1)
2H,S «—» S, + 2H, 2)

Se generaron datos de conversiones y rendimientos al equilibrio del sistema de reaccién. No se
involucrd la reaccion de pirolisis del metano propuesta por Huang C. y T-Raissi A.“% con el fin
de realizar un andlisis comparativo con el desempefio catalitico y determinar la significancia de la
formacion de carbono bajo la influencia de la temperatura y relacion molar de alimentacion
CH4:H,S.

Las reacciones de dimerizaciéon del metano a etano (C,Hg) y etileno (C,H,4) se descartaron con
base en los resultados de estudios termodinamicos realizados por Megalofonos S.K.,
Papayannakos N.G."*4'y Sandoval F.J., Jaimes L.L., y col.®! de la reaccién de reformacién de
metano con sulfuro de hidrégeno donde muestran la obtencién de rendimientos porcentuales
molares del orden de 1x10™ para el C,Hs y C,H. con la relacidon molar CH,4:H,S de 1:12, relacion
utilizada en este trabajo de investigacion para la obtencion de datos experimentales (ver apartado
3.1).

El analisis termodinamico fue llevado a cabo haciendo uso de un reactor Gibbs en el simulador
de procesos quimicos Aspen Plus® 11.1 introduciendo comandos Fortran para el célculo de

conversiones y rendimientos definidos de la siguiente manera:
Las conversiones de CH4 y H,S se definen por:

CH,(%) = [CH"[]COH:][OCH“‘] x 100

H,S(%) = [HZS[];’IZE][OHZS] x 100

Donde [CH,], Yy [H,S], denotan las concentraciones iniciales (entrada) de CH, y H,S,

respectivamente. [CH,] y [H,S] son concentraciones de equilibrio a la salida del reactor.
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Los rendimientos de los productos fueron definidos con base en los moles de productos generados

divididos por el nimero total de moles de reactivos de entrada;

o [H,]
Hy(%) = 2[CH + [HzS]ox 100

[CS,]
0, =
CS,(%) CH4]Ox100
2[S,]
S, (%) = x 100
2(%) [H,S1o

Donde [X], y [X] denotan las concentraciones molares iniciales y de equilibrio para la especie X,

respectivamente.

Las constantes de equilibrio fueron calculadas en un intervalo de temperaturas de 600 a 1050 °C,

con el fin de obtener aquella reaccién termodinamicamente favorecida.

Dado que la temperatura de estado estandar es la de la mezcla de equilibrio, los cambios de
propiedades estandar de la reaccion, tales como AG" y AH’, varian con la temperatura del
equilibrio. La dependencia de AG® sobre T esta dada por la ecuacién B

o

d(AG'/RT) —AH

aT RT?
Sabiendo que,
AG™ Ink
RT
Por consiguiente,
dlnK AH
0T  RT?2
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La ecuacidn anterior da el efecto de la temperatura sobre la constante de equilibrio y, de aqui,
sobre la conversion del equilibrio. Si AH' es negativo, es decir, si la reaccion es exotérmica, la
constante de equilibrio (K) decrece al incrementarse la temperatura (T). Inversamente, K

incrementa con T para una reaccion endotérmica.

Un punto de partida conveniente para el desarrollo riguroso del efecto de la temperatura sobre la

constante de equilibrio es la relacién general:
AG" = AH® — TAS® (3.1)

Esta ecuaciéon proviene de la definicion de la energia de Gibbs aplicada al cambio de una

propiedad estandar de reaccion de cada especie de una reaccidn quimica, tabla 3.4.

Tabla 3.4 Factores que afectan al signo de AG" en la relacion AG° = AH® — TAS®

AH® AS° AG®
+ N La reaccion se desarrolla espontaneamente a altas temperaturas. A
bajas temperaturas, la reaccion es espontanea en direccién inversa.
+ ) AG’ es siempre positiva. La reaccion es espontanea en direccion

inversa a cualquier temperatura.

AG” es siempre negativa. La reaccion se desarrolla espontaneamente
a cualquier temperatura.

La reaccion se desarrolla espontdneamente a bajas temperaturas. A
altas temperaturas, la reaccion es espontanea en direccion inversa.

El calor estandar de reaccidn esta relacionado con la temperatura mediante la ecuacion:

AH' = AH +R [} ~20T (3.2)
donde AH" y AH, son los calores de reaccion a la temperatura T y a una temperatura de referencia

T, , respectivamente.

La dependencia del cambio de entropia estandar de reaccion con respecto a la temperatura se

desarrolla similarmente:
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AS" = AS;+R [} AC” o (3.3)

donde AS” y AS, son los cambios de entropia estandar de reaccion a la temperatura T y a la

temperatura de referencia T, , respectivamente.

Ademas,

ASy ==

(3.4)

Por lo tanto, sustituyendo las ecuaciones (3.2), (3.3) y (3.4) en la ecuacién (3.1), se obtiene:

AHS—AGS T TAC, T

AG® = AHy + R —pa
0t j To . R T
0

La divisién por RT produce:

AG"  AH, +AG§ — AH, N 1fTACp B fTACp oT

RT ~ RT RT, T, R r R T
Recordando que:
AG™ Ink
RT ~

La tabla 3.5 muestra la relacion entre K y AG” y lo que el signo de AG” indica.

Tabla 3.5 Relacion entre AG” y K segun lo predicho por la ecuacion AG" = —RTInK

K InK AG® Comentarios

-1 Positivo | Negativo Los pr_o_duc_:tos son favorecidos sobre los reactivos en
el equilibrio.

_q 0 0 Productos y reactivos son favorecidos por igual en el

B equilibrio

<1 Negativo | Positivo Los reactivos son favorecidos sobre los productos en
el equilibrio.
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En este trabajo, la dependencia de la capacidad calorifica con respecto a la temperatura de cada

especie esta dada por la ecuacion: Cp = a + bT + cT? + dT?3, por lo tanto:

TAC,

1 b d
j —”aT=—[a(T—TO)+—(T2—T§)+£(T3—T§)+—(T4—T5*)]
- R 2 3 4

n R T

R

TAC, 0T 1 c d
P =2 [a In(T/To) + (T = To) + 2 (12 = T) + 5 (1° = T03)]

Los datos termodinamicos de las sustancias quimicas involucradas en las reacciones fueron

[60].

tomados de Reid, Prausnitz y Poling®; y Lide y colaboradores!®.

3.

3 Analisis cinético

Se tom6 como base el algoritmo establecido por Fogler H. S.5%, para la determinacion del

mecanismo de reaccion y el paso limitante de la velocidad de la reformacion catalitica del metano

con sulfuro de hidrégeno en estudio:

. Elegir un mecanismo.

Suponer un paso limitante de la velocidad. Elegir primero la reaccion superficial, ya que mas
del 75% de las reacciones heterogéneas no limitadas por la difusion son limitadas por la

reaccion superficial.

. Encontrar la expresion para concentracion de la especie adsorbida C;(s). Usar los otros pasos

que no son limitantes para despejar C;(s).

Escribir el balance de sitios.

5. Derivar la ley de velocidad.

. Comparar con los datos experimentales. Comparar la ley de velocidad derivada en el paso 5

con los datos experimentales. Si hay concordancia, existe una buena posibilidad de haber
encontrado el mecanismo correcto y el paso limitante de la velocidad. Si la ley de velocidad
derivada (es decir, el modelo) no concuerda con los datos:

a) Suponer un paso limitante de la velocidad distinto y repetir los pasos 2 a 6.
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b) Si después de suponer que cada uno de los pasos es limitante de la velocidad ninguna de las
leyes de velocidad derivada concuerda con los datos experimentales, elegir un mecanismo
diferente y despues proceder a los pasos 2 a 6.

c) Si dos o mas modelos concuerdan, deben aplicarse pruebas estadisticas (por ejemplo,

comparacion de residuales) para hacer una discriminacion entre ellos.

Las reacciones cataliticas involucradas en este trabajo de investigacion, para el estudio cinético de
la reformacion del metano con sulfuro de hidrégeno son las siguientes, con una relacion molar de
los reactantes CH4:H»,S de 1:12,

2H28 + CH4 E— CSZ + 4H2

2H,S ———» S, +2H,

3.3.1 Sintesis de la ley de velocidad, el mecanismo y el paso limitante de la velocidad

1. Eleccién del mecanismo
Las reacciones de la tabla 3.6 representan el mecanismo propuesto para este estudio.

Al escribir leyes de velocidad para estos pasos, se trata cada paso como una reaccién elemental; la
Unica diferencia es que la concentracion de las especies en fase gaseosa se reemplaza por sus

respectivas presiones parciales.

Tabla 3.6 Pasos para un mecanismo con cinética de Langmuir-Hinshelwood

CH; + (s) «— CHy(s) + H;
Adsorcion
4H,S + 4(s) «— 45(s) + 4H,

CHa(s) + 2S(s) «—> CS,(s) + Hy + 2(s)
Reaccion superficial
S(s) +S(s) > Sx(s) + (5)

CSy(s) «— CS;, +(s)
Desorcién
Sa(s) > S, + ()
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Las expresiones de velocidad para la adsorcién del metano y del sulfuro de hidrégeno son;

Cen
Tap1 = Ka1 (PCH4 Gy — KC;(S) ) PH2> (3.5)
4
CS4(S)
Tapz = Kaz <PI325 : CIA/L - Ky ) P;-L12> (3.6)
2

Las leyes de velocidad para el paso de reacciones superficiales que producen adsorcion de

disulfuro de carbono y azufre e hidrogeno en fase gaseosa son;

Ces OB Py, - Cl;
Ts1 = kTSl [CCHz(S)'CS?(S) _ 2 SK 1 2 (37)
rs
Cs,(s) * Cv
Ts2 = Krsz [CS(S) * Css) — ZKS—Z] (3.8)
s
Las tasas de desorcion del disulfuro de carbono y azufre son:
Pcs, * Cy
Tp1 = Kp1 <Cc52(s) - K;T> (3.9
2
PS * CV
Tp2 = kp <CSZ(5) - I;DS ) (3.10)
2

Para el mecanismo postulado en la secuencia dada por la tabla 3.6, se desea determinar el paso
limitante de la velocidad. Primero se supone que uno de los pasos limita la velocidad (controla la
velocidad) y después se formulan las leyes de velocidad de reaccion en términos de las presiones

parciales de las especies presentes.

3.3.1.1 Suponiendo como paso limitante de la velocidad las reacciones superficiales

2. Eleccion del paso limitante de la velocidad
Se establecié como paso limitante inicial las reacciones superficiales con base en los resultados

del estudio cinético de la reaccién catalitica del metano y sulfuro de hidrogeno sobre un
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catalizador de platino soportado en alimina realizado por Papayannakos, N.G. y Megalofonos
S.K.FO,

Ces,(s) * Pu -G}
Ts1 = kps1 lCCHz(S)'CSZ(S) - Kys1 2
s

Cs,(s) * Cv
Tsy = Kysp [CS(S) : CS(s) - ZK , ]
s

Suponiendo que este paso (o cualquier otro) limita la velocidad, vamos a considerar que las
constantes de velocidad de reaccion de este paso (en este caso k,51Y krs2) SON pequefias con

respecto a las velocidades especificas de los otros pasos (en este caso, ka1, ka2, kp1Ykp2).

3. Determinacion de las expresiones para las concentraciones de las especies adsorbidas C; s,

La velocidad correspondiente a la primera reaccion superficial es:

Cesy(s) * P, - C7
Ts1 = Krs1 CCHz(S)'CSZ(S) B 2 K51 2
rs

Como no es posible medir Cy 0 Cey, (s), Cs(s)s Ces,(s), S€ deben reemplazar estas variables en la

ley de la velocidad por cantidades medibles para que la ecuacion tenga significado.

Para la operacion en estado estacionario tenemos

Yap1 = VYap2 = Ts1 = Ts2 = Tp1 = Tp2

Para reacciones limitadas por las reacciones superficiales, k,s; Y k,s» SOn pequefios y kyq,

. B r r T T ~
ka2, kp1ykp, son grandes. En consecuencia, los cocientes 22, 422 -1 -D2 5on muy pequerios
ka1 kaz kpi kp2

H H H Ts1 Ts2 H
(aproximadamente cero), mientras que las proporciones Y —son relativamente grandes.

sl rSs2
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Por lo tanto, ya que:

Tabp1 _ Tapz _ 0
ka1 A2
De la ecuacion (3.5)
CH,(s)
PCH4'CV= C; PH2
4
C Kcry,Pcuy Cv
CHz(S) PHZ
De la ecuacion (3.6)
S(s)
Py,s+ Cy _KHS.PHZ
2
KH,s'PH,s5'Cy
CS(S) = : szz
Ya que
kp1 kp2
De la ecuacion (3.9)
c _ Pcs, * Cy
“2O T Kpes
2
De la ecuacion (3.10)
PSZ * CV
CSZ(S) = Kps
2

Considerando las reacciones de desorcion del disulfuro de carbono y azufre,

CS,(s) «—» CS, + ()

Sz(S) +«— S, + (S)

(3.11)

(3.12)
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de derecha a izquierda se puede observar que la desorcion es el inverso de la adsorcion del
disulfuro de carbono y azufre respectivamente. En consecuencia, se demuestra con facilidad que

la constante de equilibrio de adsorcion es el reciproco de la constante de desorcion:

! =K
Kbpcs, €52
! =K,
Kps, 52
Por lo tanto:
Ccsz(s) = KCSZP cS, Cy (3.13)
Cs,(s) = Ks,Ps,Cy (3.14)

4. Desarrollo del balance de sitios.
Es posible eliminar la concentracién de sitios vacios, Cy,, empleando el balance de sitios para

obtener la concentracion total de sitios, la que se asume, es constante:

Sitios totales = Sitios vacios + Sitios ocupados
Cr = Cy + Cenys) + Csis) + Ces,(s) + Csy(s)

Kcn, * Pen, - Cv + Kn,s* Py,s - Cy
Py Py

CT=CV+ +KC52'PC52.CV+K52'PSZ.CV

2 2

Ken, * Pen Ky,s * Pu,s
CT:CV<1+ 4PH 4‘l‘ ZPH = +KCSZ'PCSZ+KSZ'PSZ

2 2

Despejando Cy, tenemos
‘r (3.15)

Cy =
4 Kep,-P Ky, P
CH4 " CHy HyS'"HpS . .
(1 t PHZ } PHZ EKCSZ PCSZ+KSZ PSZ
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Sustituyendo la ecuacion (3.15) en Cep, (s), Cs(s), Ces, (5)Y Cs, (s)(€cuaciones (3.11), (3.12), (3.13) y

(3.14))
C _KCH4'PCH4'CT 1
CHy(s) — p ' Kcu,'PcH Kn,s'PH,s
" [1 + ;Hz ot ZPHZ =+ Kes, * Pes, + K, 'PSZ]
C _KHZS'PHZS'CT 1
S(s) — P ) Kcy,'PcH Kp,s'PH,s
H2 [1 + ;Hz : + ZPHZ ) + KCSZ ) PCSZ + KSZ ) PSZ]
C K P C !
CSy(s) — B¢s, " Ies, "Lt * KenaPen Kios'PH,s
[1 + ;Hz : + ZPHZ ) + KCSZ ) PCSZ + KSZ ' PSZ]
C K -Ps - C !
Sp(s) = sy " Lfsy Tt t KcH,'PcH KH,s'PH,S
[1 + ;Hz ot ZPHZ =+ Kcs, * Pes, + Ks, - PSZ]

5. Derivar la ley de velocidad.

Combinando las ecuaciones anteriores, se obtiene que la ley de velocidad correspondiente a la

primera de reaccion superficial es:

[
rey = Koy | (KCH4 Py, - CT) <KI-2125 - Phs- C%)
- s
I Py, P2

l 2

1

3

Kch, PcH KH,s'PH,s

1+ 4 4+ 2 2+KCS.PCS +K5'PS
PHZ PHZ 2 2 2 2

_(Kcs2 ‘PCSZ'CT)'PHZ'CTZ
Krsl

1

3

KchH, PcH KH,s'PH,s

1+ 4 4+ 2 2+KCS'PCS +K5'PS
PHZ PH2 2 2 2 2
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0, reorganizando,

2 2
_ kysi - C7 Ken, * Pen, \ Ki,s * Pil,s
Ts1 = P Ko P 3 Py P?
14—y S 2L Koo - Peg, + K, - PSZ] 2 Hz
Py, Py,
_Kcs;2 'Pcs2 'PH2
Krsl
Al igualar rg; = 0, puede expresarse la constante de equilibrio como sigue:
2 4
_ KHZS ' KCH4 *Krs1 _ PCSZPHZ
el — - 2
Kcsz PCH4PH25
y la ecuacion anterior queda,
3 2 2
. krsiCr - KHZS ' KCH4 PCH4PH25‘ Pcsz : PH2
Tsy = P PR 3| p3 T g
1 + CH4' T CHy + HpS'THpS + KCS . PCS + KS . PS ] Hz e
Py, Py, 2 2 2 2

Sustituyendo:

kys1+ C? - Kf,s - Kcu, = ky (constante de velocidad de reaccion)

Kch,PcHy . KHys'PHyS ) ) N
y 1 + PHZ + PHZ + KCSZ PCSZ + KSZ PSZ] — QT
e = k lPCH4Pf2125 Pcs2 'PHZl 1
51— 1 - 3
PI:}SZ Kel QT3

Finalmente,

Pcsz'Pﬁz] 1
X, (3.16)

ky [ 2
rs1 =~ |Pey, P2 s —
S1 sz CH4" H,S Q3

1
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De la misma manera, se desarrolla la velocidad correspondiente a la segunda reaccion superficial:

Cs,s)* Cv
Ts2 = Kys2 | Css) * Cs(s) — 21(—2]
s

SustituyendoCy , Cg(s) ¥ Cs,(s) €n la ley de la velocidad por cantidades medibles para que la

ecuacion tenga significado:

1

K l Kcp,-P Ky, 5P 2
rs2 [1 + CH4 T CHy + HpS'THpS + KCS-Z . PCSZ + KSZ . PSZ]

PHZ PHZ

Al igualar rg, = 0;

2 2
_ KHZS Krso . PSZPHZ

K
e KSZ PI-%ZS
— 2 2 Pf2125 PSz 1
o2 = Hrez KHZS ‘Cr PI-% - K KcH,'PcH KH,s'PH,S 2
e 4 4 2 2
2 2 [1 + PHZ + PHZ + KCSZ * PCSZ + KSZ * PSZ

Sustituyendo:

kysz - KI-ZIZS : C% = k;

KCH'PCH KHS'PHS
[1"‘ 41-31_1 4‘|‘ ZPH 2 +KC52'PCSZ+K52'PSZ =QT‘

2 2

- Ph,s Ps] 1
52 2 PI-%Z Kez Qrz
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Finalmente,

k Ps, - Pg,] 1
__Zl 2 _Ml (3.17)

o’

Si la ley de velocidad derivada no concuerda con los datos experimentales, hay que suponer un
paso limitante de la velocidad distinto y repetir los pasos 2 a 5. Se deriva a continuacion las leyes
de velocidad estableciendo como paso limitante la adsorcion del metano y sulfuro de hidrogeno,

como una segunda alternativa para la descripcion de la cinética de la reformacion catalitica.

3.3.1.2 Suponiendo como paso limitante de la velocidad la adsorcién del metano y sulfuro de

hidrogeno sobre la superficie
2. Eleccion del paso limitante de la velocidad

Huang C. y T-Raissi A.“Jdeterminaron, desarrollando un analisis termodinamico, que la reaccion
de descomposicion del H,S es el paso limitante en el proceso de reformacion del metano con
sulfuro de hidrégeno a medida que avanza por la reaccion secuencial que implica la pir6lisis del
H,S para la formacion de gas de azufre diatdbmico (S;), seguido por la reaccién del S, con CH,

para producir disulfuro de carbonoy H, ( S; + CH; «— CS; + 2H)).

Ceny(s)
Tap1 = ka1 <PCH4 -Gy — Kc; - Py,
4

Csts)
Tap2 = ka2 <P1325 - Cy — Ky s : P§2>
2

3. Determinacion de las expresiones para las concentraciones de las especies adsorbidas C;s)

Para reacciones limitadas por la adsorcion, ks, y kap SONn pequenios k,gq,Krs2, kp1 Y kpz SON

Ts1 Ts2 'p1 "D

grandes. En consecuencia, los cocientes , 2 son muy pequefios (aproximadamente
2

krsll krsz le’ kD

cero), mientras que las proporciones % rl;ﬂ son relativamente grandes.

Al A2

52



Por lo tanto, ya que:

Ts1 Ts2
=0 y

kT‘Sl kTSZ

0

R

De la ecuacion (3.7)

CCSz(S) : PHZ * C‘;

2 _
Ceny(s)-Css) = Koot

Ccs2 (s) * P H, * CIE

C =
=) K1 - CSZ (s)

De la ecuacion (3.8)

Cs,(s) ' Cv
Csr " bs) = Tk

A

Cstr = — ko3
s
Ya que
Tp1 Tp2
— =0 y—=0
kpy kp

De la ecuacion (3.9)

Ccsz(s) = Kcsz P cs, * Cy

De la ecuacion (3.10)
Csz(s) = Ks2 : P52 - Cy

Sustituyendo Cg, (5, obtenida, en Cs g para obtener cantidades medibles:

0.5,p0.5
C _ KSZ ‘Psz ‘CV
S(s) — K05

rSs2

(3.18)

(3.19)

(3.20)
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Del mismo modo Cs(sy Y Ces,(s) €N Cey(s):

C _KCSZ'PCSZ'PHZ'KrSZ'CV
CHZ(S) Krsl : KSZ : PSZ

(3.21)

4. Desarrollo del balance de sitios.
Es posible eliminar la concentracion de sitios vacios, C,,, empleando el balance de sitios para

obtener la concentracion total de sitios, la que se supone, es constante:

Sitios totales = Sitios vacios + Sitios ocupados
Cr = Cy + Cepys) + Css) + Ces,(s) T Cs,(s)

Kes, * Pes, * Pu, * Krso * Cy Ksoz'5 'Psgz's - Cy
KTSl * KSZ * PSZ KOS

rs2

CT:CV+

+KC52.PC52.CV+KSZ'PSZ'CV

Despejando Cy, tenemos

Cy = T (3 22)
%4 0.5,p0.5 .
| Kcs,'Pcs,'PHy Krs2 Ksz 'Psz
(1 Krs1'Ks,Ps, | KOS + Kcsz : fcsz + Ksz 'Psz

Sustituyendo la ecuacion (3.22) en Cey, (s), Cs(s), Ces, ()Y Cs, (), (Ecuaciones (3.18), (3.19), (3.20).
y (3.21)),

c _ Kcs, " Pes, * Py, - Ko - Crp 1
CH,(s) — ' 0.5.50.5
KT'Sl . KSZ . PSZ [1 + KCSz'PCSZ'PHz'KTSZ KSZ PSZ + KCS . PCS + KS . PS ]
KTSl'KSZ 'PSZ KTQSSZ 2 2 2 2
0.5 0.5
C _ KSZ M PSZ M CT 1
S(s) — K05 : 0.5.50.5
: Kcs,'Pcs, PH, Krsz | Ks;''Ps
rs2 14 —2—2-2 222 + Kes - Pes, + Ks, - P
[ KTSl'KSZ'PSZ KT(”)SSZ CS, CS, S2 S,
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1

0.5,p0.5
KCSz'PCSZ'PHz'KTSZ KSZ 'PSZ

Ccsz(s) = Kcsz 'Pcs2 Cr- [

1+ + Ky *Prs. + K. - P
KTSI'KSZ'PSZ KTQSSZ CSZ CSZ SZ SZ
1
CSZ(S) = KSZ ) PSZ Cp - K05.p05
Kcs,"Pcs,"PHy Krsa S, 'S,
1+ o5+ Kcs, - Pcs, + Ks, * Ps,
Krs1'Ks,Ps, Krss

5. Derivar la ley de velocidad.
Combinando las ecuaciones anteriores, se obtiene que la ley de velocidad correspondiente a la

primera de reaccion de adsorcion es:

2
- ka1 - Cr IP Kcs, * Pes, * Krs2 * P,
AD1 = 05505 CHy —
1 + KCSZ'PCSZ.PHZ'KTSZ KSZ S2 + K . P + K . P KCH4_ : Krsl : KSZ : PSZ
K Kc.-P KO.S CSZ CSZ SZ SZ
rs1'8 S S, rs2

Al igualar r,p; = 0;

KCH4 “Kpgq Ks2 P CSZP 1—212
Ke1 = =

KCSZ : KrsZ - PCH4_ : PSZ

Describiendo a la reaccién: CH, + S, «— CS, + 2H,, correspondiente a lo establecido por
Huang C. y T-Raissi A1),

Asi,
2
r —_ kAl.CT PCSZ.PHZ
AD1 = 5.50. CH, — — 1
1 + KCSZ'PCSZ'PHZ'KTSZ ngs'PSQZS + K . P + K . P 4 Kel
Krs1'Ks, Ps, K19552 CS; CS; Sz Sz
Sustituyendo:
ka1 - Cr = kq
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Kcs, * Pes, * Pu, * Krs2 KO'S'Ps(*)Z'S
Krs1+ Ks, * Ps, K%

rs2

1+ +KC52'PC52+K52'PSZ =QT‘

Finalmente,

(3.23)

Pcs, - PHZ]
Qr

Tap1 = Kq lPCH4
Desarrollando la velocidad correspondiente a la segunda reaccién de adsorcién:
CS(s)
Tap2 = Kz (PHZS - Cy T K . * Py,
H,S

Sustituyendo Cy Yy Cs(s, n la ley de la velocidad por cantidades medibles para que la ecuacion

tenga significado:

0.5 0.5
r _ kaz - Cr l Ks2 'P 'PH2
AD2 — 0.5 05 H,S — 05
14+ Kcs,'Pcs, PH, Krs2 n Kg, 2 4\ Koo P +Ke -P Ky, s Krsz
K. Kec.-P KOS CSZ CSZ SZ 52
rs1' 88§y S, rs2
Al igualar r4p, = 0;
0.5
_ KHZS Krsz Psz 'PH2
ey - -
KSZ PHzS
0.5
. _ kaz - Cr l PSz PHzl
AD2 — 0.5 05 H,S —
14 Kcs,Pcsy PH, Krs2 n Ks, 'Pg 2 4\ Ko P +Ke P K.,
K Kc P KOS CSZ CSZ SZ 52
rs1'8S, S, rs2
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Sustituyendo:

kaz - Cr = ks
1+ KCSZK.TZC:%K.SZPITIZP;ZKHZ Ksoz;gsgsz + Kcs, * Pes, + Ks, * Ps,| = Qr
Finalmente,
Tapz = ks lPst PSOZS PHZ] 0 (3.24)
r

3.3.2 Determinacion de los parametros cinéticos y constantes de adsorcion

1. Se calcularon la conversién total del metano y conversion del H,S a S, en funcion de la
concentracion en moles de entrada y salida de los compuestos.
Los moles se calcularon con la informacién experimental de composicion obtenida a los
diferentes valores de temperatura en el intervalo 750 °C a 1050 °C y a los diferentes valores
de tiempo de residencia en el intervalo de 0.5 a 1.5 kgcat.h/mol.

2. Para una temperatura, se calcularon los parametros de ajuste para una funcion polinomial de

conversion vs tiempo de residencia (t), por medio de Excel
— 2 3
XcH, = Qo + 41T + apT° + az7
x52 = bo + blT + szz + b3T3

3. Con bhase en las ecuaciones

axCH4

Tew, = 5 = a1t 2a,7 + 3ast?

O0xg
rSZ = aTZ = bl + szT + 3b3T2
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se obtiene una tabla de valores de velocidad de reaccién vs tiempo de residencia para cada

temperatura.
Puesto que

TcH, = Ts1
y

Ts, = Ts2

Se cuenta ahora con la informacién necesaria para calcular los valores de las constantes de
velocidad cinética k, y k, asi como, los valores de las constantes de equilibrio de adsorcion
Kcu,» Ku,s, Kcs, ¥ Ks, mediante un procedimiento de calculo iterativo, suponiendo que

dependen solo de la temperatura. Se utilizo el programa de computo Polymath, que permite

saber la calidad del ajuste del modelo segln los datos experimentales y asi comparar modelos.

Basados en los resultados obtenidos en el paso 4 para el mejor modelo, se calculan los
factores preexponenciales de velocidad de reaccion, A;, donde j = 1,2 y los factores
preexponenciales de adsorcion, Agq;, donde i = CHy, H2S, CS,, Sy, asi como las energias de
activacion, Ej, y los calores de adsorcion, AH;. Para estos calculos se usan los valores de k; vs

Ty Kqq; vs T, obtenidos en el paso 4 y las expresiones ya conocidas:

Ej (1

AH; (1
In Kadi = lnAadi - T (;)

Se grafica In kjo In Kqg en funcién de (1/T), segdn correspondal™,
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3.4 Simulacion del proceso

3.4.1 Diagrama de flujo del proceso

Con base en los resultados experimentales se propuso el diagrama de flujo de un proceso para la

produccion de hidrégeno gaseoso via reformacion de metano con sulfuro de hidrégeno.

El diagrama de flujo se cre6 con el apoyo del simulador de procesos Aspen plus y tiene como
parte inicial bésica un reactor estequiométrico, Rstoic, en el cual ocurren las reacciones

siguientes:

CH; + 2H,S <— 4H, + CS;

2H,S «— S, + 2H,

a 950 °C, 1 atmosfera de presion y con una relacion de alimentacion H,S/CH, = 12. Las
conversiones fraccionales son 0.99 y 0.28, respectivamente. Se tomaron de los resultados

experimentales y se asignaron como datos del modelo del reactor Rstoic.

El diagrama de flujo se construyé tomando como base de calculo 100 kmol/h de CH,. Para este
flujo de metano, las conversiones fraccionales dadas y la relacién de reactivos necesaria en la
alimentacion al reactor, se requiere que entren al proceso 690 kmol/h de H,S. Esta mezcla
reactiva se calienta aprovechando la corriente caliente de salida del reactor y se combina con una
corriente de H,S que esta recirculando en el proceso y que dara la relacion molar de entrada al
reactor de 12/1.

La corriente de salida del reactor se enfria mediante otro intercambiador de calor con una

corriente fria del proceso y un enfriamiento extra para separar el azufre en fase liquida con una

pureza de 99.2 % mol.
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Una columna de destilacién fraccionada separa el CS, formado, con una pureza de 99.3 % mol,
como producto de fondo. El producto del domo de la columna esta formado basicamente por el

hidrogeno producido en el reactor y el sulfuro de hidrogeno que no reacciona y se recircula.

Para la separacién del hidrégeno se han propuesto destilacion cridgenica y el uso de membranas
149l gl procedimiento sugerido en este trabajo es la separacion del H, y H,S por absorcion del H,S
en una solucién acuosa de dietanolamina con la recuperacién y recirculacion de esa solucion en
una columna de desorcién. La corriente de hidrégeno se obtiene con un flujo de 890.9 kmol/h y
una pureza de 99.6 %. La solucion de dietanolamina es 25 %mol y se usa en la columna de
absorcion con un flujo de 6000 kmol/h.

El modelo de simulacion creado se muestra en el capitulo de Resultados como la figura 4.25
donde se puede observar que es factible el proceso en la forma propuesta y se proporcionan los
balances de materia y energia.

3.4.2 Dimensionamiento del reactor
Se dimensiono el reactor para el régimen de produccion de hidrégeno del primer modelo de
simulacion, como un reactor tubular catalitico usando el simulador de procesos Hysys V8.4 y el

modelo Plug flow reactor.

Hysys incluye una expresion general para la ecuacion de velocidad de una reaccion catalitica

heterogénea con la siguiente forma:

reactivos productos ~Bj
kf l_[i=1 Ci _kr Hj:l C;

]
Y n
{1+ 20 [Ke T, ¢}
k¢ y k. son los factores preexponenciales de la ecuacion de Arrhenius de velocidad de reaccion

directa e inversa, K es el factor preexponencial de la ecuacion de Arrhenius de velocidad de

adsorcion y M es el nimero de reactantes y productos adsorbidos incluyendo los inertes.
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Los factores preexponenciales kg, k. y K, se introducen en el simulador Hysys en la forma que
lo establece la ecuacion de Arrhenius. Por consiguiente, se dieron como datos principales al
simulador los valores de los pardmetros cinéticos: factores preexponenciales de velocidad de
reaccion, factores preexponenciales de adsorcidn, energias de activacion, calores de adsorcion y
constantes de equilibrio obtenidos en los apartados anteriores del estudio y de acuerdo con las

expresiones (2.6) y (2.7). Los resultados se presentan y analizan en el capitulo siguiente.
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4. Resultados

4.1 Propiedades estructurales de los catalizadores

4.1.1 Difraccién de rayos X

Los perfiles de difraccion de rayos X a angulo bajo (26 = 0.5° a 5°) de las muestras calcinadas se
presentan en las figuras 4.1 y 4.2 y los de angulo alto (26 = 10° a 80°) se presentan en las figuras
44y45,

La figura 4.1 muestra el patron de difraccion de rayos X del soporte mesoporoso SBA-15 después
de ser calcinado a 600 °C. Se observan 3 picos principales que corresponden a los planos (100),
(110) y (200) asociados a una simetria hexagonal pemm(*!.. La reflexién intensa en el plano (100)
es caracteristico de las estructuras mesoporosas hexagonales de alta simetria, el pico en el plano
(110) indica el ordenamiento de poros 2-D y el plano (200) muestra la periodicidad del
ordenamiento de los poros. En términos generales, el patron de difraccion muestra un material
con una estructura bien definida de arreglo hexagonal 2-D, con un arreglo ordenado y canales

largos uniformes en una dimension, tipico del material SBA-151,

100
\1/( )

Intensidad (u.a.)

(110)y (200)

0.7 1.2 1.7 2.2 2.7 3.2 3.7 4.2 4.7
20

Figura 4.1 Patron de Difraccion de Rayos X del material SBA15.
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La figura 4.2 se obtuvo a bajo angulo de difraccion con el fin de dar evidencia de la presencia del
SBA-15 en los materiales CrMo/ZrO,-SBA15 y Mo/ZrO,-SBA15. Los materiales estudiados
presentaron, a 600 °C de calcinacion, la reflexion intensa en el plano (100) caracteristico de las
estructuras mesoporosas hexagonales de alta simetria. La ausencia del plano (110) y del plano
(200) se debe a la adicién en su estructura micelar de ZrO,. Conforme la temperatura de

calcinacién aumentd, los picos caracteristicos de SBA-15 a bajo angulo desaparecieron.

l/ (100)

<

=

~ ——CrMo/ZrO2-SBA15

o

3 —— Mo/Zr0O2-SBA15

‘»

[

[¢B)

[

I T T T T T T ‘#‘ I
0.7 1.2 1.7 2.2 2.7 3.2 3.7 4.2 4.7

20
Figura 4.2 Patrones de Difraccion de Rayos X a bajo angulo de los materiales CrMo/ZrO,-SBA15

y Mo/ZrO,-SBA15.

Alamilla Garcia R. y colaboradores,®”

generaron resultados de difraccion de rayos X del ZrO,
sintetizado por el método sol-gel, a temperatura de calcinacion de 100, 400, 500, 600 y 800 °C.
Las figuras 4.3 y 4.4 presentan los resultados de la investigacion donde se exhibe de manera clara
el estado de cristalinidad de la ZrO, por efecto de la temperatura de calcinacion. Mientras que las
muestras calcinadas a 400 y 500 °C presentan un difractograma con picos escasos y anchos, tipico
de solidos con tamafio de cristal pequefio, los correspondientes a las muestras calcinadas a 600 y
800 °C tienen picos numerosos Yy estrechos, indicativo de una aglomeracion de cristales del
material, aumentando por esto el tamafio de cristal, disminuyendo como consecuencia su area

superficial (ver tabla 4.1).
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El analisis detallado de dichos espectros permite concluir que se trata de una mezcla de dos
formas cristalinas diferentes, una minoritaria perteneciente al sistema monoclinico (26 = 28.2°,
31.59 y 3498 y otra mayoritaria perteneciente al sistema tetragonal (26 = 30.2°, 35.2°, 50.5° y
60.1° ) en el caso de los materiales calcinados a 400 y 500 °C. Por otro lado, los materiales
calcinados a 600 y 800 °C solo presentaron la forma cristalina perteneciente al sistema
monoclinico.

t(112)

Intensidad (u.a.)

m(211) 2400

t=2r0, Tetragonal
m=2Zro, Monoclinica

15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70
2 Teta (°)

Figura 4.3 Patrones de Difraccion de Rayos X del ZrO, calcinado a 100°C, 400 y 500°C®*],
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Figura 4.4 Patrones de Difraccion de Rayos X del ZrO, calcinado a 600°C y 800°C*4.

La figura 4.5 evidencia los picos caracteristicos de los elementos que componen a los materiales
CrMo/ZrO,-SBA15 y Mo/ZrO,-SBA15 respectivamente, a &ngulo alto y a temperaturas de
calcinacién en el intervalo de 600 a 800 °C. Los resultados confirman la impregnacion de las
especies de oxidos de molibdeno y, en su caso, 6xidos de cromo. Asi, los picos de difraccion
corresponden a la reflexion de la fase ortorrémbica MosOy; (20 = 22.5°, 23.9° y 25.79)",
encontrandose picos caracteristicos de la fase monoclinica Cra(MoOg)s (26 = 21.4° y 24.99)™en
el difractograma del catalizador CrMo/ZrO,-SBA15.

El dioxido de circonio (ZrO,) puro a diferencia de muchos otros ceramicos, tiene tres
transformaciones polimérficas: la fase cubica, estable desde su punto de fusién (2680 °C) hasta
~2380 °C; a temperaturas inferiores la fase cubica se transforma en tetragonal que es estable hasta
~1240 °C; y por ultimo, a temperaturas inferiores, hasta temperatura ambiente, la fase estable es
la monoclinical®. Es conocida la estabilizacion de la fase metaestable ZrO, tetragonal en el seno
de una matriz vitrea conteniendo 6xido de silicio IV (SiO;). En este material compuesto, la
presencia de SiO, en la matriz tiene un doble efecto: por una parte inhibe la formacién de fase
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clbica a favor de la fase tetragonal y por otra parte inhibe la transformacion ZrO, tetragonal a
ZrO, monoclinica. Los difractogramas muestran que se logra la estabilizacién de la forma
tetragonal del ZrO, a temperaturas de calcinacion de 600 °C a consecuencia de la adicion de
SBA-15, modificando su estructura micelar, brinddndole mayor estabilidad térmica y quimica,
manteniendo, a diferencia del ZrO, pura, un tamafio de cristal pequefio (ver figura 4.11).
Conforme la temperatura aumenta, los picos caracteristicos de SBA-15 a bajo angulo desaparecen
y la estructura SiO, monoclinico se modifica a silicato de circonio (ZrSiOg4). Al alcanzar la
temperatura de 800 °C los picos de ZrSiOs (20 = 23.1°, 23.9° y 24.4°)"? ganan intensidad y
aparece con él la fase monoclinica de ZrO,, rompiendo la estabilidad lograda, aumentando en

consecuencia el tamafio del cristal (ver figura 4.13).

Mo/ZrO,-SBA15/800°C

Mo/ZrO,-SBA15/700°C ® tetragonal ZrOy g
—_— < 71Si0,
_,_,.,__..__,—/\_..x NN\ Mo/ZrO,-SBA15/600°C

+ monoclinic ZrO,

Intensity

A orthorhombic M0401;

CrMo/ZrO,-SBA15/800°C .
A monoclinic Cry(M00O,);

— monoclinic SiO,
CrMo/ZrO,-SBA15/700°C

CrMo/ZrO,-SBA15/600°C

40 45 50 55 60 65 70
20

20 25 30 35

Figura 4.5 Patrones de Difraccion de Rayos X de los materiales Mo/ZrO,-SBA15 y CrMo/ZrO,-

SBAI5 a diferentes temperaturas de calcinacion.

De manera similar, la figura 4.6 muestra los picos caracteristicos de los elementos que componen
a los materiales CrMo/La,03-ZrO, y Mo/La;03-ZrO,.

A diferencia del soporte mesoporoso ZrO,-SBA15, en éste se observa que aun bajo la presencia

de ZrO, monoclinico no ocurren cambios de fases que modifiquen la estructura del soporte al
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incrementar la temperatura, tampoco muestran formacion de nuevos compuestos y/o colapso de
estructuras. Esto confirma que la adicién de La,Os; (20 = 50.1° y 59.3%)! prinda al soporte
constante estabilidad térmica y mecénica ante variaciones de temperatural®. Sin embargo, es
necesario recordar que la presencia de picos estrechos presentes en la figura 4.6 es indicativo de
una aglomeracion de cristales del material, aumentando por esto el tamafio de cristal,

disminuyendo como consecuencia su area superficial (ver tabla 4.1).

Mo/La,03-Zr0,/800°C

Mo/La,03-Zr0,/700°C
@ tetragonalZrO; o

>
2
w ..
c MolL#0-210,/600°c  —H monoclinic Zr0;
[<5)
o A orthorhombic Mo,0y;
A CrMolLa,05-20,800°c & monoclinic Crz(MoOy)s
O cubicLaO
CrMo/La,05-Zr0,/700°C
J\WM/\»/\’L CrMo/La,05-2r0,/600°C
e N
20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70

20

Figura 4.6 Patrones de Difraccion de Rayos X de los materiales Mo/La,03-ZrO, y CrMo/La;0s-

ZrO, a diferentes temperaturas de calcinacion.

4.1.2 Propiedades texturales

El andlisis por fisisorcion de nitrogeno gener6 los resultados mostrados en la tabla 4.1 acerca de
las propiedades texturales de los materiales sinterizados; estos son catalogados como
mesoporosos, segun el criterio de la Unidn Internacional de Quimica Pura y Aplicada (IUPAC),
debido a que los diametros de poro se encuentran en el intervalo 20 — 500 A calculados segun el
método de Barrett-Joyner—Halenda (BJH)®®!. El area especifica obtenida para la estructura
mesoporosa tipo SBA15 es alta (~800 m?%/g), una caracteristica de este tipo de catalizadores. Se

confirma, ademas, uno de los principales problemas del 6xido de circonio para su uso como
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soporte en la catalisis heterogénea, esto es sus bajas areas especificas (~18 m?g) disminuyendo
drasticamente durante la calcinacion, debido a los procesos de sinterizacion que ocurren en el
material, coincidiendo con la disminucion en el volumen de poro y aumento de sus diametros

promedios®.

Los catalizadores CrMo/ZrO,-SBA15 y Mo/ZrO,-SBA15 hacen notoria la ventaja estructural del
SBA-15 en la modificacion del soporte ZrO,, aumentando su baja area especifica, confirmandose
un incremento en el volumen de poro y una disminucion del didmetro de poro. Sin embargo, al
aumentar la temperatura de calcinacion (800°C) se observé una caida de mas del 75 % del area
especifica, confirmando la pérdida de la estructura SBA15, consecuente con la modificacién de la
estructura de SiO, monoclinico a silicato de circonio (ZrSiO,), mostrado en el difractograma de
rayos X de la figura 4.5. Dicha inestabilidad mecanica del soporte genera aumentos de ~400 a 800
% del didmetro de poro, para los materiales CrMo/ZrO,-SBA15 y Mo/ZrO,-SBA15

respectivamente.

Las areas especificas (m?/g) obtenidas para CrMo/La,0s-ZrO, y Mo/La,03-ZrO, son
caracteristicas de estos tipos de catalizadores. Won Kim y col.!”® mencionan el hecho de que la
incorporacion de metales de transicion, especialmente metales nobles, a la ZrO, le provee una
mayor actividad y estabilidad del catalizador; adicionalmente confirman mediante resultados
experimentales que la impregnacion del segundo metal en el soporte de ZrO, modificado
incentiva considerablemente la sinterizacién a menor temperatural®® “®1. Se muestra bajo impacto
en la modificacion de la medida del didmetro de poro (<5 %) al incrementar la temperatura de
calcinacién a 800 °C, el volumen de ambos materiales disminuyé al ~35 %, reflejandose en la

reduccion el area especifica al ~50 %.
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Tabla 4.1 Propiedades texturales de materiales sinterizados

Temperatura " Volumen de .
. T Area Diametro de
Material de calcinacion es ecifica(m2/ ) poro oro (A)
(°C) P : (cm'/g) P
600 834 0.94 51
SBA15
800
210,54 600 18 0.05 107
800 9 0.04 175
600 240 0.30 37
Mo/ZrO,-SBA15
800 39 0.22 307
600 198 0.26 40
CrMo/ZrO,-SBA15
800 50 0.23 175
600 10 0.032 100
MO/L8.203-ZI'02
800 5 0.021 95
600 14 0.042 118
CrMo/La;03-Zr0O,
800 6 0.027 123

En figura 4.7a se observan las isotermas de adsorcion — desorcion del soporte catalitico SBA-15.
Las isotermas, al igual que las obtenidas de los materiales CrMo/ZrO,-SBA15 y Mo/ZrO,-SBA15
a 600°C (figura 4.9a), representan isotermas de adsorcion tipo IV, caracteristica de materiales
mesoporosos con un comportamiento de histéresis tipo H1 que es propia de materiales con
particulas cruzadas por canales casi cilindricos o hechas por agregados o aglomerados de
particulas esferoidales con poros de forma y tamafio uniforme, con distribuciones de poro
estrechas. Es importante resaltar que la tendencia de comportamiento obtenido de los materiales
CrMo/ZrO,-SBA15 y Mo/ZrO,-SBA15 a 600 °C se atribuye a las propiedades texturales

aportadas por la SBA-15 presente en los materiales.

Por otra parte, la isoterma de adsorcion de los catalizadores CrMo/ZrO,-SBA15 y Mo/ZrO,-
SBA15 a 800 °C (figura 4.9a) corresponden al tipo Ill, es convexa hacia el eje de abscisas para
todo el intervalo de presion relativa. Este tipo de isoterma se presenta en materiales macroporosos

0 no porosos, cuando existe poca afinidad entre el adsorbato y el adsorbente. Por tanto, al ser las
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interacciones adsorbato-adsorbente menores, no se observa el efecto de un campo de fuerzas a
bajas presiones relativas. Estas presentan un comportamiento de histéresis tipo H3, que se
relaciona con estructuras de poros indefinidos, en forma de laminas paralelas, agregados de
particulas en forma de cufias o placas con hendiduras, en forma de poros, de tamafio y forma no
uniforme, como se corrobora en la distribucion del diametro de poro (figura 4.9b). Estos cambios
de propiedades estructurales de los catalizadores CrMo/ZrO,-SBA15 y Mo/ZrO,-SBA15 al
incrementar la temperatura de calcinacion confirma nuevamente la desintegracion del SBA15 a
800 °C.

La figura 4.7b representa la curva de distribucion de diametro de poro del SBAL5 pura obtenida
por medio de la técnica de adsorcion fisica de nitrogeno, donde se puede observar una
distribucion unimodal con un didametro de poro principal o predominante de 5.15 nm. La figura
4.9b muestra de igual manera distribuciones unimodales de diametro de poros de los catalizadores
CrMo/ZrO,-SBA15 y Mo/ZrO,-SBA15 a 600 y 800 °C. EIl desplazamiento a la derecha (valores
mayores) del didmetro del poro principal a 800 °C confirma que al incrementar la temperatura de
calcinacion los materiales pasan de ser mesoporosos a materiales macroporosos de tamafios de

poro no uniforme (amplia distribucion de poros).

La figura 4.8 obtenida por Alamilla Garcia R. y colaboradores,® presenta isotermas de tipo 1V
para la circonia calcinada a 500 y 600 °C caracteristica de materiales mesoporosos con un
comportamiento de histéresis tipo H2 para 500 °C e histéresis tipo H3 para 600 °C, reflejando este

Gltimo la presencia de grandes mesoporos.

Por su parte, la distribucion porosa muestra un perfil muy homogéneo con maximos en la region
mesoporosa, la cual se desplaza hacia la derecha en funcion de la temperatura de calcinacion. El
material circonia calcinado a 800 °C es el Unico que muestra un comportamiento diferente,
presentando una isoterma del tipo Ill. La distribucién de poro no es muy uniforme y lo mismo

presenta mesoporos que macroporos.

Los catalizadores CrMo/La,03-ZrO, y Mo/La,03-ZrO; calcinados a 600 y 800 °C (figura 4.10a),

también presentan isotermas de adsorcion correspondientes al tipo 111 segun la clasificacion de la
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IUPAC, caracteristica de sélidos macroporosos con un comportamiento de histéresis tipo H3,

reflejando la presencia de grandes macroporos.

La distribucién porosa, figura 4.10b, muestra un tamafo de poro no uniforme (amplia distribucion
de poros), distribucién bimodal a 600 °C de los catalizadores CrMo/La,03-ZrO, y Mo/La,03-ZrO,
y trimodal a 800 °C posiblemente por el fendbmeno de sinterizacion, encontrandose en todos los
casos el didmetro de poro principal en la region macroporosa, el cual se desplazan hacia la

derecha en funcién de la temperatura de calcinacion.
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Figura 4.7 (a) Isoterma de adsorcion-desorcion de Nitrogeno y (b) distribucion del tamafio de
poro del material SBA-15.
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4.1.3 Microscopia electronica de transmision de electrones con barrido (STEM)

La figura 4.11 muestra la micrografia STEM representativa del material Mo/ZrO,-SBA15 a
600°C; en (a) el campo oscuro a 65,000X confirma que el material esta formado por numerosas
particulas o agregados de particulas esferoidales; en (c), en el campo claro a 550,000X se puede
observar la distribucion uniforme de tamafio de particula con un valor promedio de 9nm; en (d),
mapeo quimico por STEM-EDS, con una incertidumbre estimada cerca del + 25 % de los valores
medidos, se observa que existe una buena distribucion de los constituyentes del material a pesar
de la baja densidad de puntos adquirida, 18 % Zr (rojo), 18 % Si (verde), 11% Mo (azul) y 53 %
O (negro). La figura 4.12 muestra el espectro resultante del andlisis quimico elemental EDS,

confirmando la identificacion de los elementos constituyentes del catalizador Mo/ZrO,-SBA15.

La figura 4.13 muestra la micrografia STEM representativa del material Mo/ZrO,-SBA15 a
800°C; en (a) y (b), en los campos oscuro y claro, se puede observar la localizacion de los
componentes y su distribucion en los aglomerados del material; en (c) los electrones secundarios
muestran agregados de particulas en placas con hendiduras en forma de poros de forma y tamafio
no uniforme (27 a 30 nm); en (d), mapeo quimico por STEM-EDS, se observa una baja densidad
de puntos a causa del bajo nimero de cuentas procesadas generando una incertidumbre estimada
cerca del + 25 % de los valores medidos; el analisis presenta una buena distribucion,
representativa de los constituyentes del material: 16 % Zr (rojo), 26 % Si (verde), 3% Mo (azul) y
56 % O (negro). Se muestra un tamafio de particula aleatorio de 520nm y bajo porcentual de Mo
(centros activos). La figura 4.14 muestra el espectro resultante del anélisis quimico elemental
EDS, confirmando la identificacién de los elementos constituyentes del catalizador Mo/ZrO,-
SBA15.
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Figura 4.11 Micrografia STEM representativa del material Mo/ZrO,-SBA15 a 600°C, (a) campo
oscuro a 65,000, (b) campo oscuro a 550,000X, (c) campo claro y (d) mapeo quimico por
STEM-EDS.
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Figura 4.12 Anélisis quimico elemental representativo del material Mo/ZrO,-SBA15 a 600°C
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Figura 4.13 Micrografia STEM representativa del Mo/ZrO,-SBA15 a 800°C, (a) campo oscuro,
(b) campo claro, (c) electrones secundarios y (d) mapeo quimico por STEM-EDS.

Spectrum 1

N Elﬂﬂl Hl‘l Ll ﬁﬁ

(1 15 20
Full Scale 16 cts Cursor: 0.000 ket

Figura 4.14 Analisis quimico elemental EDS representativo del material Mo/ZrO,-SBA15 a
800°C.
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La figura 4.15 muestra la micrografia STEM representativa del material CrMo/ZrO,-SBA15 a
800°C; en (a) y (b), en los campos oscuro y claro, se puede observar la localizacion de los
componentes y su distribucion en el aglomerado del material; en (c) el campo oscuro 50,000X
muestra un ejemplo representativo de agregado de particula en placa con hendidura de poro
localizado de tamafio 20 nm; en (d), mapeo quimico por STEM-EDS, al igual que la figura 4.13,
se observa una baja densidad de puntos a causa del bajo nimero de cuentas procesadas generando
una incertidumbre estimada cerca del = 25 % de los valores medidos; el andlisis presenta una
buena distribucion, representativa de los constituyentes del material: 12 % Zr (rojo), 12 % Si
(verde), 8% Mo (azul), 2 % Cr (amarillo) y 66 % O (negro). Se muestra un tamafio de particula
aleatorio de 352nm. La figura 4.16 muestra el espectro resultante del analisis quimico elemental
EDS, confirmando la identificacion de los elementos constituyentes del catalizador CrMo/ZrO,.
SBA15.
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Figura 4.15 Micrografia STEM representativa del CrMo/ZrO,-SBA15 a 800°C, (a) campo 0scuro
100,000X, (b) campo claro, (c) campo oscuro 50,000X y (d) mapeo quimico por STEM-EDS.
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Figura 4.16 Analisis quimico elemental EDS representativo del material CrMo/ZrO,-SBA15 a
800 °C.

La figura 4.17 muestra la micrografia STEM representativa del material Mo/La,03-ZrO;a 800 °C;
en (a) y (b), en los campos oscuro y claro, se puede observar un denso aglomerado de particula en
placa y la localizacidn de los componentes en las particulas superficiales menos densas; en (c) el
campo claro a 250,000X muestra ejemplos representativos de estructuras de poros indefinidos en
forma de laminas paralelas de tamafio 10 a 13 nm; en (d), mapeo quimico por STEM-EDS, con
una incertidumbre estimada cerca del £ 13 % de los valores medidos, se observa la existencia de
una buena distribucién y densidad de puntos de los constituyentes del material, 41 % Zr (rojo), 2
% La (azul), 5% Mo (verde), y 52 % O (negro). La figura 4.18 muestra el espectro resultante del
analisis quimico elemental EDS, confirmando la identificacién de los elementos constituyentes
del catalizador Mo/La;03-ZrOs.
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Figura 4.17 Micrografia STEM representativa del material Mo/La,03-ZrO, a 800°C, (a) campo
oscuro, (b) campo claro 50,000X, (c) campo claro 250,000 y (d) mapeo quimico por STEM-EDS.
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Figura 4.18 Analisis quimico elemental EDS representativo del material Mo/La,;03-ZrO, a 800°C.
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La figura 4.19 muestra la micrografia STEM representativa del material CrMo/La,03-ZrO; a
800°C; en (a) y (b) en los campos oscuro y claro, se pueden observar ejemplos representativos de
estructuras de poros indefinidos en forma de laminas paralelas de tamafio 12 a 15 nm; en (c) los
electrones secundarios muestran agregados de particulas en placas de tamafio 100 a 140nm; en
(d), mapeo quimico por STEM-EDS, con una incertidumbre estimada cerca del £ 13 % de los
valores medidos, se observa una buena densidad de puntos de los constituyentes del material con
mala distribucién al encontrarse los metales (sitios activos) concentrados en zonas puntales y no
distribuidos en la superficie del catalizador, 21 % Zr (verde), 4 % La (negro), 9 % Mo (azul), 8 %
Cr (rojo) y 58 % O (negro). La figura 4.20 muestra el espectro resultante del analisis quimico
elemental EDS, confirmando la identificacion de los elementos constituyentes del catalizador
CrMo/La,03-Zr0,.

Figura 4.19 Micrografia STEM representativa del material CrMo/La,03-ZrO,a 800°C, (a) campo
oscuro, (b) campo claro, (c) electrones secundarios y (d) mapeo quimico por STEM-EDS.
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Figura 4.20 Analisis quimico elemental EDS representativo del material CrMo/La,03-ZrO, a
800°C.

Las técnicas de termogravimetria y espectroscopia de infrarrojo con reflectancia difusa se
emplearon, en la caracterizacion de los catalizadores después de la reaccion y los resultados se

veran en la seccion 4.3.

4.2 Evaluacion catalitica

Los resultados obtenidos de la evaluacion de los catalizadores en el proceso de reformacién de
metano (CH,) con sulfuro de hidrégeno (H,S) en planta piloto se muestran de la figura 4.21 a la

4.28.

La reformacion del metano con sulfuro de hidrégeno (R1) se desarrolla en conjunto con la

descomposicion térmica del H,S (R2) y la pirdlisis del metano (R3):

CH4 + 2H28 +— 4H2 + CSZ (Rl)
2H,S «—> S, + 2H, (R2)
CH, «—> C+2H; (R3)

82



Los catalizadores sintetizados se clasifican como bifuncionales: tanto el soporte, como la fase
soportada activan distintos pasos elementales de la reaccion quimica, siguiendo esquemas

cataliticos distintos.

En el caso de los metales soportados, la reaccion tiene lugar inicialmente en el metal,
origindndose un intermediario que posteriormente se transforma por la accion del soporte. El
disulfuro de molibdeno (MoS;), obtenido de la etapa de sulfuracion durante el desarrollo de la
evaluacion catalitica previo a la etapa de reaccion, ha demostrado ser un catalizador con basta
efectividad en la descomposicién del sulfuro de hidrogeno llegando a conversiones mayores de
95% a temperaturas por arriba de los 600 °cl®l g figura 4.24 describe la conversién de H,S en
R2, se observan altos porcentuales en el intervalo de 92 a 99 %; correspondiendo los de menor
magnitud a los materiales CrMo/La,03-ZrO, y CrMo/ZrO,-SBAL5 a consecuencia de que el
Cr,S3 solo es efectivo para la descomposicion catalitica del sulfuro de hidrégeno a temperaturas
menores de 600 °C. La accion de estas sales metalicas se fundamenta en la presencia de atomos

coordinados de forma incompleta que contienen orbitales d disponibles.

Los soportes ZrO,-SBAL5 y La,03-ZrO,, carentes de electrones libres, dan lugar durante el
proceso catalitico a intermediarios ionicos de tipo i6n carbonio, necesarios para que la
desintegracion de hidrocarburos se lleve a efecto. Esta totalmente demostrada la presencia de

centros activos acidos en la superficie de estos solidos? 464

Los silicatos mesoporosos son materiales inertes ya que no poseen propiedades &cido-base y/o
redox. Las figuras 4.21 a 4.24 confirman este hecho al obtenerse menores conversiones promedio
de CH; en R1 y R3 y de H,S en R1 a la temperatura de 600 °C para los materiales CrMo/ZrO,-
SBA15 y Mo/ZrO,-SBAL5, en los cuales, los perfiles de difraccion de rayos X a bajo angulo
evidencian la presencia del SBA-15. Es necesario observar que conforme la temperatura aumenta,
se refleja un incremento considerable de conversiones en R1 y R3 para dichos materiales, la causa
refiere a la desaparicién de los picos caracteristicos de SBA-15 y la consecuente modificacion de

la estructura SiO, monoclinico a silicato de circonio.
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El comportamiento catalitico mostrado para estos tipos de catalizadores sugiere concluir que la
presencia de una estructura mesoporosa hexagonal de alta simetria no beneficia al desempefio
catalitico, la descomposicion de la estructura SiO, monoclinico a silicato de circonio a
temperaturas por arriba de los 800 °C lleva consigo el cambio de estructura mesoporosa a
estructura macroporosa, reflejandose en un aumento del diametro de poro en el intervalo de ~400
a 800 % obtenido del analisis de sus propiedades texturales (ver tabla 4.1). Estas modificaciones
brindan al catalizador mayor actividad catalitica, aun con el comportamiento de histéresis H3 que
presentan los catalizadores a esta temperatura, los metales presentan buena dispersion superficial

en los aglomerados (ver figuras 4.13 y 4.15) entrando en contacto directo con los gases reactantes.

Hay que tomar en cuenta que el difractograma a bajo angulo de los materiales CrMo/ZrO,-SBA15
y Mo/ZrO,-SBA15 (figura 4.2) define que la estructura no contiene microporos dentro de las
paredes de los mesoporos primarios, anulando la formacién de redes de poros conectados en 2D

debido al injerto del ZrO,, afectando su actividad.

En promedio, se logran maximas conversiones a tiempos cortos de reaccion (~10 h) alcanzando,
en forma general, la estabilidad a 800 °C. Méaximas conversiones en R3 (95 — 100 %) se presentan
a tiempos de reaccién mayores de 15 horas y una temperatura de 850 °C, bajo estas mismas
condiciones de operacion la selectividad hacia la formacion de carbono decrece
significativamente (figura 4.27), por lo tanto se produce una mayor cantidad de H,. Analisis
termodindmicos han mostrado que la formacion de carbon se evita trabajando con la misma

relacién de alimentacion utilizada a temperaturas en el rango de 950 a 1000 °C!!.

La distincion de eficiencia de materiales confirma la caracteristica del La,O3 el cual provee una
mayor actividad y estabilidad estructural al ZrO,. A pesar de que el catalizador CrMo/La;03-ZrO,
logro la mayor conversion de CH4 en R1, en comparacion con el resto de los materiales, no logra
alcanzar el estado de equilibrio conforme transcurre el tiempo de reaccion, sumando a esto la
mala distribucion de los metales (sitios activos) concentrados en zonas puntales y no distribuidos

en la superficie del catalizador (figura 4.19), lo hace un material cataliticamente inestable.
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Figura 4.21 Conversion de CH,en R1 con relacién molar CH4:H,S de 1:12 a (a) 600°C, (b)
700°C, (c) 800°C y (d) 850°C de los materiales:-#l— Mo/La,03-ZrO,, @ CrMo/La,03-Zr0O,,
& Mo/ZrO,-SBA15 y —=+—CrMo/ZrO,-SBA15.
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Figura 4.22 Conversion de CH,en R3 con relacién molar CH4:H,S de 1:12 a (a) 600°C, (b)
700°C, (c) 800°C y (d) 850°C de los materiales:-#~ Mo/La,03-ZrO,, “@— CrMo/La,03-ZrO,,
=& Mo/ZrO,-SBA15 y —+— CrMo/ZrO,-SBA15.

85



N
(2]
)

(a) (b) (c) (d)

=
(%3] N
1 1

[any
1

Conversion de H,S en R1(%)
o
w

O T T T T T
0 5 10 15 20

Tiempo de reaccion (h)

Figura 4.23 Conversion de H,Sen R1 con relacion molar CH4:H,S de 1:12 a (a) 600°C, (b)
700°C, (c) 800°C y (d) 850°C de los materiales-l- Mo/La,;03-ZrO,, -@— CrMo/La,03-Zr0,,
=& Mo0/Zr0O,-SBA15 y —— CrMo/ZrO,-SBA15.
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Figura 4.24 Conversion de H,S en R2 con relacion molar CH4:H,S de 1:12 a (a) 600°C, (b)
700°C, (c) 800°C y (d) 850°C de los materiales:-l~ Mo/La,03-ZrO,, -@— CrMo/La,03-Zr0,,
=& Mo/Zr0,-SBA15 y ——CrMo/ZrO,-SBA15.
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En las figuras 4.25 y 4.26 se observan el porcentaje de selectividad a CS; (16 %) y de produccion
de hidrégeno (64 %). El porcentaje de selectividad a CS, se incrementa conforme aumenta el
tiempo de reaccion, en forma proporcional a la adicion de energia. El soporte Mo/La,03-ZrO,
presentd los porcentuales maximos de produccion de hidrégeno correspondiente a la efectividad
del MoS; en la descomposicion del sulfuro de hidrégeno. Por otro lado, el soporte Mo/ZrO,-
SBAI15 present6 a menor tiempo de reaccion y temperatura selectividades maximas hacia CS; con
alta estabilidad como consecuencia de su capacidad en la generacion de intermediarios de tipo ion

carbonio, necesarios para que la desintegracion de hidrocarburo se lleve a efecto.
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Figura 4.25 Selectividad a CS; con relacion molar CH4:H,S de 1:12 a (a) 600°C, (b) 700°C, (c)
800°C y (d) 850°C de los materiales:-# Mo/La,;03-ZrO,, <@ CrMo/La;03-ZrO,, -#—Mo/ZrO,-
SBA15 y —+— CrMo/ZrO,-SBA15.
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Figura 4.26 Produccion de H, con relacion molar CH,:H,S de 1:12 a (a) 600°C, (b) 700°C, (c)
800°C y (d) 850°C de los materiales:-# Mo/La,03-ZrO,, -@— CrMo/La,03-ZrO,, -#—Mo/ZrO,-
SBA15 y —— CrMo/ZrO,-SBA15.

Por ultimo, las figuras 4.27 y 4.28 muestran la selectividad de las reacciones de conversion del

CH, a C y del H,S a S, respectivamente.

Alta selectividad hacia carbono se presentan en las primeras horas de reaccion a una temperatura
de 600 °C, condiciones en las que el metano se desintegra cataliticamente sin reformarse (ver
figuras 4.21 y 4.22); conforme el tiempo de reaccion y la temperatura se incrementan, la
selectividad a C disminuye notablemente hasta alcanzar 82 % como limite inferior. También, se
logra alta selectividad del H,S a S,, es importante ya que actia como intermediario en la

reformacion del metano con sulfuro de hidrégeno.
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Figura 4.27 Selectividad a C con relacién molar CH4:H,S de 1:12 a (a) 600°C, (b) 700°C, (c)
800°C y (d) 850°C de los materiales:-# Mo/La;03-ZrO,, @ CrMo/La;03-ZrO,, -#—Mo/ZrO,-
SBA15 y —+— CrMo/ZrO,-SBA15.
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Figura 4.28 Selectividad a S, con relacion molar CH,:H,S de 1:12 a (a) 600°C, (b) 700°C, (c)
800°C y (d) 850°C de los materiales:-# Mo/La;03-ZrO,, -@- CrMo/La;03-ZrO,, -#—Mo/ZrO,-
SBA15 y —— CrMo/ZrO,-SBA15.
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Como resultados generales de la evaluacion catalitica, se puede decir que de los cuatro
catalizadores investigados, el Mo/La,03-ZrO, es el mejor, obteniendo con é€l, la méas alta

produccion de hidroégeno ~64 %.

Como aspecto positivo estan las conversiones altas de CH, y H,S en el sistema reactivo global, lo
cual se traduce en importante produccion de H, y S, a temperaturas no altas, a pesar de que todos
los catalizadores estudiados coinciden en presentar isotermas de adsorcion tipo 111 e histéresis tipo
H3 a 800 °C, caracteristicos de materiales macroporosos 0 no porosos (agregados de particulas
laminares), infiriéndose que la reaccion se lleva a cabo en la superficie del catalizador sin verse

afectado por el tamafio y/o tipo de poro.

Sin embargo, en el bajo intervalo de temperaturas que se estudio, las conversiones de metano en
la reaccion 1y la selectividad a CS; en esa reaccion son bajas. Ademas, hay una alta selectividad

a carbono con las consecuencias negativas sobre el catalizador.

Por lo anterior, en la siguiente etapa experimental, en la cual el objetivo principal es estudiar la
cinética del sistema reactivo, se tomo la decisién de manejar un intervalo de temperaturas mayor,

utilizando el catalizador que resultd ser el mejor en el anélisis anterior.

Con el proposito de establecer con mejores bases el nuevo intervalo de temperaturas, se hizo un

analisis termodinamico cuyos resultados se describen en la seccion 4.4,

4.3 Caracterizacion de los catalizadores despueés de reaccion (AR)

4.3.1 Difraccion de rayos X

Las figuras 4.29 y 4.30 muestran la comparacion de difractogramas obtenidos antes de reaccion
(BR) y después de reaccion (AR) de los materiales CrMo/ZrO,-SBA15, Mo/ZrO,-SBA15 y
CrMo/La;03-ZrO,, Mo/La,03-ZrO, respectivamente. En ambas se observan la aparicién de
nuevos elementos a causa de la descomposicion térmica del H,S y la conversion del metano sobre

los metales de transicion generando sulfuros y carburos, respectivamente. Algunos picos
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caracteristicos de la ZrO, se mantuvieron presentes después de reaccién, con una visible

disminucion de intensidad. En la seccion 4.1, del presente documento, se mencion6é que

la

impregnacion de un segundo metal en el soporte de ZrO, modificado incentiva considerablemente

la sinterizacién a menor temperatura® “l brindandole fuerza y resistencia al catalizador. Este

hecho se constata al observar picos con mayor intensidad y frecuencia en los patrones de

difraccion después de reaccion de aquellos catalizadores impregnados con cromo; sin embargo,

mayor la presencia de carburos disminuyendo asi la actividad catalitica.

€s

Con base en lo anterior y con el fin de evidenciar la presencia de depdsitos de carbono y sulfuros

metalicos como centros activos en el catalizador Mo/La,03-ZrO, después de someterlo a reaccion

y correlacionar su grado de aparicion con el rango de temperaturas utilizados, se analizo

la

estabilidad térmica del mismo después de su desempefio en la etapa de evaluacion catalitica

Ilevado a cabo en un intervalo de temperaturas de reaccion de 600 a 850 °C (Mo/La,03-ZrO,/AR-

evaluacion catalitica) y después de su desempefio en la etapa de estudio de la cinética del sistema

reactivo llevado a cabo en un intervalo de temperaturas de reaccion de 750 - 1050 °C (Mo/La;0s-

ZrO,/AR-cinética quimica).

Intensity

Mo/ZrO,-SBA15/AR

MM

~m

@ tetragonalZrO; ¢

— ° o ° A orthorhombic M040;;
Mo/ZrO,-SBA15/BR
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s = Mo,C
[ ] CrMo/ZrO,-SBALSIAR 9 MoC
8 zrs,

CrMo/ZrO,-SBA15/BR
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Figura 4.29 Patrones de Difraccion de Rayos X de los materiales Mo/ZrO,-SBA15 y CrMo/ZrO,-

SBA15 antes de reaccion (BR) y después de reaccion (AR).
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Figura 4.30 Patrones de Difraccién de Rayos X de los materiales Mo/La;03-ZrO, y CrMo/La,O3-

ZrO; antes de reaccion (BR) y después de reaccion (AR).

4.3.2 Anadlisis termogravimétrico (TGA — DSC)

En la figura 4.31 se muestran los termogramas correspondientes al perfil (a) TGA-DTG y (b)
DSC en atmosfera de aire desde temperatura ambiente hasta 1000°C del material Mo/La;Os-
ZrO,/AR-evaluacidn catalitica. El porcentaje de masa final obtenido fue de 82 %, valor corregido
por el porcentaje de masa perdido debido a los gases y humedad adsorbidos del medio ambiente
de alrededor de un 5 % reflejado con una endoterma de deshidratacion en el perfil DSC en el

intervalo de temperaturas de ~60 a 120 °C.

A temperaturas cercanas a los 340 °C se presenta el pico exotérmico caracteristico de la oxidacion
del MoC"®®® contribuyendo a una pérdida de masa del 1.5 %. La intensidad del pico refiere a un
proceso de rapida oxidacion. Los tres siguientes picos exotérmicos mostrados en el perfil DSC
(~545 a 650 °C) se deben a la disociacién de los sulfuros de metales presentes en el catalizador
MoS,, ZrS; y LaS respectivamente[65' %I Dado que el andlisis se realiza en una atmdsfera
oxidante, el azufre liberado durante las disociaciones es oxidado a SO, reflejandose en una

pérdida de peso total de ~8 %. Por ultimo, se presenta una pérdida de masa de ~10 %
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Figura 4.31 Perfil (a) TGA-DTG y (b)DSC en atmosfera de aire, desde temperatura ambiente hasta

1000°C, del material Mo/La,03-ZrO, después de reaccion (AR — evaluacion catalitica).
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En la figura 4.32 se muestran los termogramas correspondientes al perfil (a) TGA-DTG vy (b)
DSC en atmosfera de aire desde temperatura ambiente hasta 1000°C del material Mo/La,O3-
ZrO,/AR-cinética quimica. El porcentaje de masa final obtenido fue de 87 %, valor corregido por
el porcentaje de masa perdido debido a los gases y humedad adsorbidos del medio ambiente de
alrededor de un 1.2 % reflejado con una endoterma de deshidratacion en el perfil DSC en el

intervalo de temperaturas de ~60 a 120 °C.

A temperaturas cercanas a los 235 °C se presenta el pico exotérmico caracteristico de la oxidacion
del MoC®®! contribuyendo a una pérdida de masa del 3.3 %. Los tres siguientes picos
exotérmicos mostrados en el perfil DSC (~350 a 580 °C) se deben de igual manera a la
disociacion de los sulfuros de metales presentes en el catalizador MoS,, ZrS, y LaS
respectivamente. Dado que el analisis se realiza en una atmosfera oxidante, el azufre liberado
durante las disociaciones es oxidado a SO,, reflejandose en una pérdida de peso total de ~4.6 %.
Por altimo, se presenta una pérdida de masa de ~6 % correspondiente a un proceso endotérmico

con forma caracteristica de la descomposicion del material.

Las pérdidas de masa totales fueron 18 y 13 % para los materiales Mo/La,03-ZrO,/AR-
evaluacion catalitica y Mo/La,03-ZrO,/AR-cinética quimica, respectivamente. Se puede
interpretar, de acuerdo a Huang C. y T-Raissi A.[*), que la obtencién de un menor porcentual de
pérdida de peso para el Mo/La,O3-ZrO,/AR-cinética quimica se debe a que a temperaturas de
reaccion de 950 °C o mayores, bajo las condiciones de operacion utilizadas en la reaccion, la
formacién de carbén decrece considerablemente, logrando mayor actividad y estabilidad térmica

del catalizador.

El desempefio catalitico en la etapa de estudio de la cinética del sistema reactivo llevado a cabo en
un intervalo de temperaturas de reaccion de 750 - 1050 °C (Mo/La,03-ZrO,/AR-cinética quimica)
generd6 mayores conversiones de la reformacion del metano con sulfuro de hidrégeno,
aumentando la produccion de azufre y como consecuencia de los sulfuros metalicos en la
superficie del catalizador. Cuando se aumenta la cantidad de sulfuros metélicos disminuye
sistematicamente el valor de la temperatura de combustion para carbono y azufre, denotando una

mayor presencia de fases labiles y presumiblemente més activas.
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Figura 4.32 Perfil (a)TGA-DTG y (b)DSC en atmdsfera de aire, desde temperatura ambiente hasta

1000°C, del material Mo/La,O3-ZrO, después de reaccion (AR — cinética quimica).
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4.3.3 Espectroscopia de infrarrojo con reflectancia difusa DRIFTS

La figura 4.33 confirma los resultados discutidos en el apartado 4.3.1, con los espectrogramas de
infrarrojo del Mo/La,03-ZrO, antes de reaccion (BR) y después de reaccion (Mo/LayOs-
ZrO,/AR-evaluacion catalitica y Mo/La,03-ZrO,/AR-cinética quimica) a 400, 600 y 900 °C. Se
detecta la liberacion de las moléculas de SO, y CO, a temperaturas menores para el caso del
Mo/La,03-ZrO,/AR-cinética quimica, ver tabla 4.2 para la identificacion de bandas
caracteristicas. Esto sugiere mayor facilidad de regeneracion del catalizador, evitando la
desactivacion del catalizador por ensuciamiento debido al depdsito de residuos carbonosos que

queden retenidos fuertemente en la superficie del catalizador.

Dado que se utilizo la técnica de pastillas de KBr para la manipulacion de las muestras solidas,

los espectros resultantes presentan bandas a 3.45 y 1.64 cm™ debidas a la humedad absorbidal®”.

Tabla 4.2 Moléculas identificadas en los espectros de infrarrojo del Mo/La,03-ZrO, antes de
reaccion (BR) y después de reaccion (AR) a 400, 600 y 900 °C.

Molécula Posicion (cm™)
Di6xido de B
carbono (CO,) 667.3
Dioxido de 1308-1340
azufre (SOy) 1135-1180
Vapor de agua
3710
(H20)
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Figura 4.33 Espectros de infrarrojo del Mo/La,O3-ZrO, antes de reaccion (BR) y después de
reaccion (AR) a 400, 600 y 900 °C.

4.3.4 Microscopia electronica de transmision de electrones con barrido (STEM)

La figura 4.34 muestra la micrografia STEM representativa del material Mo/La,O3-ZrO, después
de reaccion (AR — evaluacion catalitica), en (a), en el campo oscuro, se pueden observar ejemplos
representativos de las franjas caracteristicas de cristalitos de MoS,. Las longitudes de las
particulas de MoS, fueron ~35nm y formado por dos capas. Adicionalmente a esto, se observa la
localizacion de los componentes en las particulas superficiales menos densas y en (b), mapeo
quimico por STEM-EDS, se observa en el area seleccionada de la muestra de estudio la existencia
de depositos de carbono (rojo) en el catalizador, no fue posible obtener un andlisis cuantitativo
representativo de los elementos constituyentes dado que las rejillas estan hechas de carbon e
interfiere en gran medida a la medicién, como se evidencia en la figura reconociendo con pixeles

rojos la parte donde el catalizador se encuentra ausente. La figura 4.35 muestra el espectro
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resultante del analisis quimico elemental EDS, con una incertidumbre estimada cerca del + 23 %
de los valores medidos, confirmando la identificacion de los elementos constituyentes del
catalizador CrMo/La;03-ZrO, después de reaccion (AR — evaluacion catalitica), se excluy¢ al

carbono para evitar lecturas erréneas.

— 100nm JEOL 8/8/2014
30.0kV TED SEM WD B.5mm 15:37:26

/ 400nm T Mix

Figura 4.34 Micrografia STEM representativa del Mo/La,O3-ZrO, después de reaccion (AR —

evaluacion catalitica), (a) campo oscuro y (b) electrones secundarios (presencia de C).
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Figura 4.35 Analisis quimico elemental EDS representativo del material Mo/La,03-ZrO, después

de reaccion (AR — evaluacion catalitica).

4.4 Termodinadmica de la reformacion del metano con sulfuro de hidrdgeno

Se tomaron en cuenta dos reacciones independientes para el estudio del equilibrio quimico,
considerando que como las temperaturas son altas, se puede suponer que la pirolisis del metano es

no significantel*”!

(1) Lareaccion CH4-H.S;

(2) La descomposicion del H,S;

CH, + 2H,S +—> 4H, +CS, (R1)
2H,S «— S, + 2H, (R2)

La tabla 4.3 muestra los datos termodinamicos de las sustancias quimicas que toman parte de

estas dos reacciones.
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Tabla 4.3 Datos termodinamicos de las sustancias quimicas involucradas

aT=25°C Cp=a+bT+cT*+dT*® J/molK aT=25°C | aT=25°C
AHf° 3 6 9 AGf° S°

Gas 3/mol a bx10 cx10 dx10 3/mol 3/mol K
CH, 74900 | 19.25 | 5.21E-02 | 1.20E-05 | -1.13E-08 | -50870 186.27
H,S 20180 | 31.94 | 1.44E-03 | 2.43E-05 | -1.18E-08 | -33080 205.77

H, 0 27.14 | 9.27E-03 | -1.38E-05 | 7.65E-09 0 130.5
CS, 117100 | 27.44 | 8.13E-02 | -7.67E-05 | 2.67E-08 | 66950 237.78

S, 129788 | 35.9 | 1.26E-03 79700 228.03

Las constantes de equilibrio fueron calculadas en un intervalo de temperaturas de 600 a 1050 °C.

En la tabla 4.4 se muestra a la reformacién del metano con H,S (R1) como una reaccion

termodinamicamente favorable al alcanzar temperaturas del orden de los 950 °C, determinando

valores de las constantes de equilibrio mayores a la unidad. Lo que se observa en la tabla 4.5

confirma esta aseveracion al obtenerse valores de AG "’ negativos a esa temperatura, por lo tanto,

los productos son favorecidos sobre los reactivos en el equilibrio para R1.

Por el contrario, la descomposicion de H,S (R2), se ve desfavorecida termodinamicamente al

resultar constantes de equilibrio con valores muy por debajo de la unidad a temperaturas de 600-

700 °C, incrementandose al aumentar la temperatura, logrando alcanzar valores de AG ‘negativos

hasta temperaturas mayores de 1550 °C.

Tabla 4.4 Constantes de equilibrio a diferentes temperaturas de reaccion

Temperaturas (°C)
Constantes
de 600 700 800 850 950 1050
equilibrio
K1 4.461E-05 | 1.704E-03 | 3.369E-02 | 1.234E-01 1.212 8.502
K2 3.486E-06 | 4.501E-05 | 3.634E-04 | 8.999E-04 | 4.429E-03 | 1.718E-02
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De acuerdo con la tabla 4.4, y los valores positivos de AH® y AS°® resultantes en todo el intervalo
de temperaturas (ver tabla 4.5), ambas reacciones se desarrollan espontaneamente a altas

temperaturas. A bajas temperaturas, las reacciones son espontaneas en direccion inversa.

Por lo anterior se tomd la decisién de investigar un intervalo de temperaturas de 750 °C a 1050 °C

en la siguiente etapa del proyecto.

Tabla 4.5 Valores que afectan a AG” en la relacion AG" = AH® — TAS®

Temperaturas (°C)
600 700 800 850 950 1050
AHP R1 [ 256283.94 | 258270.21 | 259765.71 | 260383.71 | 261498.96 | 262678.61

J/mol R2 [ 180284.30 | 181034.57 | 181574.35 | 181791.17 | 182183.17 | 182622.57

ASP® R1 210.01 212.17 213.63 214.20 215.15 216.07

Jimol K gy 098.07 08.88 99.41 99.61 99.95 100.29
AG® R1 | 7271281 | 51570.16 | 30248.71 | 19539.17 | -1956.18 | -23543.41

J/mol R2 91215.41 | 80969.02 | 70656.49 | 65482.83 | 55108.81 | 44701.72

Con el propdsito de hacer una comparacion entre lo esperado termodinamicamente y lo observado
en el proceso catalitico dentro del intervalo de temperatura bajo ya estudiado, se calcularon las
conversiones de los reactivos y rendimientos de los productos al equilibrio del sistema de estudio
en funcion de la temperatura y relaciones molares de alimentacion y se muestran en las figuras
4.36 - 4.40. El factor de mayor influencia para la conversién del CH, es la temperatura, logrando
conversiones de 100 % a temperaturas mayores de 850 °C para una relacion molar de

alimentacién 1:12 (ver la figura 4.36).
Estequiométricamente un mol de CH,4 producird un mol de CS,, la figura 4.37 muestra valores

gue no corresponden a esta teoria. Se obtienen al equilibrio rendimientos alejados del 100 %,

llegando a un maximo de 80 % a 850 °C y relacion molar de alimentacion 1:12.
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Estos resultados sugieren que la reaccion de la pirolisis del CH4 se lleva a cabo simultaneamente
con la reaccion de reformacion y de la descomposicion del H,S. Siendo esta una observacion
precautoria de la posible formacion de carbon solido en la superficie el catalizador, causando su
desactivacion, es conveniente analizar de acuerdo con la figura 4.37 que conforme aumenta la

cantidad de H,S en la alimentacion menor es la selectividad del CH, hacia carbono.
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Figura 4.36 Conversion del CHy a varias temperaturas y relaciones molares de alimentacion.
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Figura 4.37 Rendimiento de CS, como una funcion de la temperatura y relaciones molares de

alimentacion.
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Los valores de las constantes de equilibrio de R2 (descomposicién del H,S) son relativamente
bajos en comparacion con aquellos obtenidos para R1. La K, aumenta su valor conforme se
incrementa la temperatura. Ejemplo preciso de este fendmeno se muestra en la figura 4.40 donde
a temperaturas mayores de 850 °C aparecen los primeros porcentuales del rendimiento de S,
alcanzando un maximo de 50 % correspondiente a una relacion molar de alimentacién 1:12. Sin
embargo, la generacién de S, a altas temperaturas es en su estado gaseoso afectando al minimo el

catalizador.

Las figuras 4.38 y 4.39 muestran los mas bajos porcentuales de rendimiento de H, y conversiones
en H,S para la alimentacion 1:12. Sin embargo, la relacién 1:12 es atil porque propicia las
conversiones altas de la reaccidn principal y porque el H,S en exceso puede servir como un fluido

de trabajo en un proceso de produccion de H, siendo recirculado.

100
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80 4

S
= 70 -
T | s
% 60 - o
8 50 * CH4:H28
S 4 ——11
£ ——1:3
i) i -
g 30 o e
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X o, -
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10 1 ——1:12

0 T T T T T T T T T T T T T T T
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Temperatura (°C)

Figura 4.38 Rendimiento de H, como una funcion de la temperatura y relaciones molares de

alimentacion.
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Figura 4.39 Conversion de H,S como una funcion de la temperatura y relaciones molares de

alimentacion.
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Figura 4.40 Rendimiento de S; como una funcion de la temperatura y relaciones molares de

alimentacion.

Un analisis comparativo entre los resultados experimentales de la reaccion heterogénea con

Mo/La,03-ZrO, como catalizador y los valores respectivos obtenidos del

termodindmico; se muestra en la tabla 4.6.

equilibrio
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Se observan las ventajas de un proceso catalitico. Con el uso del catalizador, se logré alcanzar las
méaximas conversiones de los reactivos y rendimientos de los productos a temperaturas
considerablemente menores que las obtenidas en el equilibrio termodinamico (figuras 4.36 -
4.40); un ahorro de 200 grados centigrados para el caso del CH, y 1000 grados centigrados en la

produccion de H,, conversion de H,S y rendimiento de S,.

Los resultados experimentales del rendimiento de CS, estan alejados del equilibrio, esto debido a
la alta selectividad del catalizador hacia la descomposicion del sulfuro de hidrogeno y la

formacion de carbono en el intervalo de temperaturas propuestas.

Tabla 4.6 Comparacion del desempefio termodinamico con el desempefio catalitico: catalizador
MO/Lazog-Zl'Oz

Conversiones y rendimientos (%)

Reaccion catalitica Equilibrio termodinamico

T((CC) | CHy | CS; | HS H, S CHy | CS; | HJS H, S
600 | 986 | 1.1 |98.05| 654 | 50 |[3439(29.79| 961 | 9.2 |0.0392
700 98.8 | 84 |93.04 | 6247 |49.41 |61.69 | 53.41 | 17.31 | 16.55 | 0.1308
800 99.4 | 10.6 | 92.6 |62.26 | 49.25 | 86.77 | 75.03 | 24.67 | 23.48 | 0.4305
850 996 | 8.8 | 945 | 634 | 49.2 | 9398 | 81.12 | 27.21 | 25.72 | 0.8251

4.5 Estimacion de los parametros cinéticos

Se realizaron pruebas experimentales adicionales variando flujos molares de entrada con
Mo/La,03-ZrO, como catalizador, a causa de que mostr6 mejor desempefio catalitico, logrando
alta selectividad hacia hidrogeno. Con los resultados del analisis termodinamico se establecié un
nuevo intervalo de temperatura: 750 - 1050 °C, se incrementd la masa del catalizador a 3 g y se
mantuvieron constantes el resto de los parametros de operacion. Los valores de flujos molares de

alimentacion utilizados se muestran en la tabla 3.3.
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La velocidad global de la conversion de metano y la velocidad de conversién de sulfuro de
hidrogeno a S, en el proceso de reformacién a diferentes condiciones de entrada de gas pueden
ser determinadas a partir de los datos experimentales. Primeramente, se obtienen las graficas de la

conversion total del metano (xcy,) y conversion del H,S a S; (xs,) contra el tiempo de residencia,

7, figuras 4.41y 4.42.

moles de CH, que entran — moles de CH, que salen

X =
CHa moles de CH, que entran

moles de S, que salen

X =
52 7 moles de H,S que entran

— E
T =Meqe/ Fcu,
M., = masa del catalizador

FCEH4 = flujo molar de entrada del metano

Las figuras 4.41 y 4.42 muestran un incremento de conversion conforme aumenta el tiempo de
residencia a temperatura constante; como la masa del catalizador se mantiene constante durante
todo el tiempo de reaccion, este comportamiento se debe a la variacion de los flujos molares de
entrada del metano. Es decir, a menores flujos de alimentacion, mayores son los tiempos de
residencia y las conversiones obtenidas. Adicionalmente a lo anterior, se observa que a mayor
temperatura las conversiones aumentan, disminuyendo a su vez la diferencia entre los valores de

las conversiones a medida que aumenta t.

Las figuras 4.43 y 4.44 muestran las relaciones entre la conversidn total del metano y el tiempo de
residencia, y entre la conversion del sulfuro de hidrogeno a S, y el tiempo de residencia si se
expresan analiticamente bajo la forma de una funcién polinomial de tercer grado:

Xch, = Qo + 1T + ap 7% + ag7?

xSZ = bO + blT + b2T2 + b3T3
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Figura 4.41 Conversion total de CH,4vs tiempo de residencia a diferentes temperaturas, con una

relacion de flujo CH4:H,S (1:12) y Mo/La,0s-ZrO, como catalizador.
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Figura 4.42 Conversion total de H,S a S vs tiempo de residencia a diferentes temperaturas, con

una relacién de flujo CH4:H,S (1:12) y Mo/La,03-ZrO, como catalizador.
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Figura 4.43 Funciones polinomiales que describen la relacion entre la conversion total de CH, y el

tiempo de residencia a diferentes temperaturas, con una relacion de flujo CH4:H,S (1:12) y

Mo/La,03-ZrO, como catalizador.

Conversion del H,S a S,

0.50 ~
0.45 - y =-0.008x° - 0.0672x2 + 0.3286x + 0.1363
Rz2=1
0.40 -
y =-0.0458x3 + 0.0462x2 + 0.2304x + 0.1541
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Figura 4.44 Funciones polinomiales que describen la relacion entre la conversion total de H,S a

S,y el tiempo de residencia a diferentes temperaturas, con una relacion de flujo CH4:H,S (1:12) y

Mo/La,03-ZrO, como catalizador.
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Finalmente, se determina la velocidad de la conversion total de metano y la conversién de sulfuro
de hidrégeno a S, a diferentes condiciones de entrada, derivando estas funciones con respecto al

tiempo de residencia:

0x
rCH4 = ai:H4 = a1 + ZazT + 3613’1,'2
donde;
Temperatura A A .
(K) 1 2 3
1023 -0.1158 0.1905 -0.054
1123 0.3864 -0.3721 0.1222
1223 0.1026 -0.0817 0.025
1323 -0.0255 0.0346 -0.0096
axsz 5
TSZ = a‘[ = b]_ + 2b2T + 3b3T
donde;
Temperatura
'%K) u by b bs
1023 -0.1495 0.5288 -0.2103
1123 0.082 0.2328 -0.1094
1223 0.2304 0.0462 -0.0458
1323 0.3286 -0.0672 -0.008

El mecanismo de reaccion y el paso limitante de la velocidad de la reformacion catalitica del
metano con sulfuro de hidrogeno se determinaron comparando las leyes de velocidad propuestas

en la seccion 3.3.1 con los datos experimentales:

Tcu, = Ts1 = Tap1 = Tp1

Ts, = Ts2 = Tap2 = Tp2
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Se pueden ahora probar los modelos cinéticos propuestos porque ya se cuenta con una tabla de

velocidad de reaccion vs tiempo de residencia para cada temperatura. Las presiones parciales de

los compuestos a un dado valor del tiempo de residencia se calcularon con la ecuacion

P; = (nj/ n7)P donde n; son los moles de la especie i y nt los moles totales. Ambos n; y nr, se

calcularon en funcion de las conversiones fraccionales x¢y,Y xs, al valor dado de .

a) Suponiendo como paso limitante de la velocidad las reacciones superficiales, las expresiones

de velocidad de reaccion son las ecuaciones (3.16) y (3.17) derivadas en el capitulo 3.

3
r

Ts1 = Kq l Pg K,
2 1

Pf s PS2 1
Ts2 = P 2
Hz eZ QT'

donde

KCH4 : PCH4 n KHZS

1
T, Py

2 2

PCH4PI-ZIZS _ Pcs2 : PHZli
Q

s
+ Kcs, * Pcs, + K, 'Pszl = Qr

b) Suponiendo como paso limitante de la velocidad la adsorcion del metano y sulfuro de

hidrégeno sobre la superficie, las expresiones de velocidad de reaccion son las ecuaciones

(3.23) y (3.24) derivadas en el capitulo 3.

Pcs Pij
Tap1 = k1 [PCH4 —— Q
r
PL - Py
Tap2 = ka2 Py,s — ZK—Z Q
ey T

donde

0.5 0.5
KCSZ : PCSZ : PHZ : KTSZ KSZ : PSZ

1+
KTSl : KSZ : PSZ KOS

+ Kcs, * Pes, + K, ‘Psz] = Qr
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c) Finalmente, suponiendo como paso limitante de la velocidad la desorcién del disulfuro de

carbono y azufre diatémico de la superficie.

ek [PCH‘L'PI-ZIZS_PCSZ]i
D1 1 Pflz K. |0
Pa— Plglzs _E i
D2 2 Péz K., |0

donde

2 2 2 2
14 Ken, * Pen, N Ky,s * Pu,s N Ken, * Peny, * Kifys * Phiys * Kist N Ki,s * Pii,s * Krs2 _o,

PHz PHz Pljz Pl‘%z

Se logra resolver los valores de las constantes de velocidad cinética k; y k; asi como, los valores
de las constantes de equilibrio de adsorcion Kcus, Krzs, Kes2 ¥ Ks, para cada modelo de
velocidad propuesta, con ayuda del software Polymath por medio de regresiones de ecuaciones no

lineales, utilizando el algoritmo Levenberg-Marquardt (LM).

La tabla 4.7 muestra los valores de la varianza y Rmsd (Root mean square deviation) resultantes.
Estos indicadores son utilizados para la comparacion de varios modelos representando la misma

variable dependiente y de este modo, poder realizar una discriminacion entre ellos.

El modelo con la mas pequefia varianza y Rmsd representa los datos de mayor precision. Para el
caso de estudio, la reaccion superficial genera los valores mas pequefios. Existe una buena
concordancia, lo que implica que el mecanismo propuesto es correcto y el paso limitante de la

velocidad es la reaccion superficial.
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Tabla 4.7 Varianzas y Rmsd de los modelos resueltos, utilizando el algoritmo Levenberg-

Marquardt
Reaccidn superficial Adsorcion Desorcion
Tempt:(ratu 8| varianza Rmsd | Varianza| Rmsd | Varianza | Rmsd
1023 0.5141 0.1179 0.2160 0.0765 0.0290 0.0281
1123 0.0426 0.0340 12.010 0.5762 0.0885 0.0489
1223 0.1588 0.0650 0.5994 0.1273 0.1634 0.0665
1323 0.0055 0.0122 0.0170 0.0215 0.2147 0.0762

Una vez que se concluye cual es el modelo cinético que mejor ajusta los datos experimentales, ya
se cuenta con los pardmetros cinéticos. La tabla 4.8 muestra los valores de las constantes de
velocidad cinética k; y k, y constantes de equilibrio de adsorcion Kcps, Krzs, Kesz ¥ Kss

obtenidas, tomando a las reacciones superficiales como paso limitante de la velocidad.

Tabla 4.8 Valores de las constantes de velocidad cinética y constantes de equilibrio de adsorcion

en funcion de la temperatura.

Temperaturas (K)
Constantes 1023 1123 1223 1323
K1 139.66 244.56 550.27 581.42
ko 267.40 329.53 586.82 588.82
Kes2 71.27 33.29 7.88 6.90
Ks2 6.05 11.00 4.05 3.50
Kcha 102.00 102.00 102.00 102.00
Khzs 2.83 3.73 1.62 1.50

Con base en los resultados mostrados en la tabla 4.8, se calcularon los factores preexponenciales

de velocidad de reaccion, A;, donde j = 1,2 y los factores preexponenciales de adsorcion, Agg;,
donde i = CH,, H2S, CSy, Sy, asi como las energias de activacion, E;, y los calores de adsorcion,

AH;.
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Para estos calculos se usaron los resultados de la tabla 4.8 y las ecuaciones ya conocidas

E; (1

AH; /1
In Kadi =In Aadi — T (?)

Se grafico In kjo In Kag en funcion de (1/T); segun correspondiera. Los resultados se muestran en
la tabla 4.9.

Tabla 4.9 Parametros cinéticos y constantes de adsorcion

Reaccion | A(mol/kgcat.h) | E (Kilo Joule/mol)
R1 129,832.44 57.91
R2 13,164.78 333

Especie Aad (bar™) | AH (Kilo Joule/mol)

CS; 0.00095 -95.6

S 0.3063 -27.9
CH, 101.99 bar -0.0005285
H2S 0.1012 bar -29.9

4.6 Modelos de simulaciéon

4.6.1 Diagrama de flujo del proceso
Se utiliz6 el simulador de procesos Aspen plus, version 11.1. y se creo el diagrama de flujo de

proceso que se muestra en la figura 4.45. Los valores de las principales variables en las corrientes

importantes de entrada y salida del diagrama de flujo propuesto se observan en la tabla 4.10:
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Tabla 4.10 Resultados de las corrientes principales del diagrama de flujo

Compuesto CH, H,S H, CS; S
Flujo molar (kmol/h) 100.0 690.0 890.9 94.5 485.3
Fraccion molar 1.0 1.0 0.996 0.993 0.992
Temperatura (°C) 25.0 25.0 26.3 46.4 150.0
Presion (at.) 1.0 1.0 10.0 1.0 1.0
Fraccion de vapor 1.0 1.0 1.0 0.0 0.0

Se pueden observar purezas mayores de 99 % en los productos y una cantidad alta de hidrégeno

puesto que se produce en las dos reacciones involucradas.

Entre las observaciones importantes a mencionar con respecto a la construccion del modelo de

simulacion estan las siguientes:

1. La modelacion del reactor se hizo con el médulo de equipo Rstoic. Entre los principales datos
estan el valor de temperatura de 1000 °C, la conversion de CH, de 99 % para la reaccion
principal y la conversion de H,S de 28 % para la reaccion secundaria, de acuerdo con lo que
se observa en los diagramas correspondientes, figuras 4.36 y 4.39, que se obtuvieron en el
apartado del analisis termodinamico.

2. Se utilizaron dos modelos termodinamicos: Electrolito NRTL, para la columna de absorcion, y
BPSIdeal para el resto del diagrama de flujo.

3. Fue necesaria la inclusion de una corriente de purga en el diagrama de flujo para cumplir el
estado estacionario en el proceso. La purga tiene un flujo muy pequefio de 0.525 kmol/h.

4. La columna de absorcién opera a una presion de 10 atm. para mejorar la separacion.
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Figura 4.45. Diagrama de flujo del proceso de produccion de hidrogeno gaseoso via H,SMR y separacion por absorcion del H,S en dietanolamina.
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4.6.2 Dimensionamiento del reactor

Con los resultados de la simulacion anterior, que significa la resolucion de los balances de materia
y energia de todos los equipos, se podria ahora continuar con el disefio de los equipos. Puesto que
uno de los principales equipos que integran el diagrama de flujo es el reactor y que la presente
investigacion esta enfocada al sistema reactivo que se ha estado describiendo, se dimensiond este

equipo con un modelo Plug flow reactor (PFR) del simulador Hysys version V8.4,

La variacion de los flujos de los compuestos con la longitud del reactor se observa en la figura
4.46. Se puede ver que todos los valores de flujos alcanzan la estabilizacion en tres metros de
longitud de reactor.

Los resultados obtenidos de las dimensiones son:

Diametro: 30 centimetros

Longitud: 3 metros

Figura 4.46 Variacion de los flujos de los compuestos de la reformacion del CH4 con H,S en

funcion de la longitud del reactor por medio del simulador Hysys.
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Entre los resultados que se obtienen en la corrida con el simulador Hysys estan las conversiones.
Se obtuvieron 99 % para la primera reaccion y 21.5 % para la segunda. Debido a este valor de
conversion de la segunda reaccion, los flujos de los productos H, y S, observados en la figura
4.46 son menores que los reportados en la seccion anterior donde se dio como dato de conversion
28 % a la segunda reaccién. Tal vez como margen de seguridad seria aconsejable considerar que
la conversion de la segunda reaccién es en realidad 21.5 %. Los valores de purezas altas de

productos y las dimensiones del reactor calculadas no sufren modificacion significativa.
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5. Conclusiones

En relacion con el objetivo general de esta investigacion: en el estudié de la cinética y
termodinamica de la reaccion catalitica de reformacion del metano con sulfuro de hidrégeno para
la produccion de hidrégeno, se confirm6 el modelo cinético propuesto con la reaccién superficial
como paso limitante de la velocidad; el catalizador que resultd ser el mejor fue Mo/La,03-ZrO,.
De la simulacion se generd una propuesta de proceso de produccion de hidrdégeno y se obtuvieron

las dimensiones del reactor tubular.

Cuatro catalizadores fueron sintetizados: Mo/La,03-ZrO,, Mo/ZrO,-SBA15, CrMo/La;03-ZrO; y
CrMo/ZrO,-SBA15. Las diferentes técnicas de caracterizacion que se utilizaron en la evaluacion

de sus propiedades llevaron a concluir que:

La adicion del soporte mesoporoso SBA15 a la ZrO, aumento su baja area especifica y porosidad
sin embargo el SBA15 colaps6 a temperaturas de 800 °C, transformando a la estructura SiO;
monoclinico a silicato de circonio aumentando el tamafio de poro alrededor de 400 a 800 %,

disminuyendo como consecuencia su area superficial.

La modificacion de la ZrO, con La,O3; aumento la estabilidad quimica y estructural. Al someterlo
en proceso de calcinacion de 600 a 800 °C no presentd cambios en fases cristalinas de las
particulas metalicas que lo constituyen, mostrando bajo impacto en la modificacion de la medida
del diametro de poro (< 5%), disminucion del area especifica consecuencia mayoritariamente de

la disminucion del volumen de poro.

A pesar de gque a 800 °C todos son materiales macroporosos aglomerados en forma de ldminas de
poros indefinidos la mayoria presenté una buena distribucion de los metales, no identificAndose
sinterizacion de los materiales. La excepcion se encontrd en el material CrMo/La,O3-ZrOs,

presentando aglomeraciones de metales en zonas puntuales y no distribuidos en la superficie.

La evaluacion catalitica en planta piloto de los cuatro catalizadores, con el sistema reactivo

operando en el intervalo de temperaturas de 600 a 850 °C, llevd a la conclusion de que el
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catalizador Mo/La;03-ZrO, es el mejor, presentd estabilidad quimica, estructural y una buena

distribucion de los constituyentes, obteniendo con él, la méas alta produccion de hidrégeno ~64%.

Los catalizadores estudiados presentaron isotermas de adsorcion tipo 11 e histéresis tipo H3 a 800
°C, caracteristicos de materiales macroporosos 0 no porosos (agregados de particulas laminares),
infiriéndose que la reaccidn se llevo a cabo en la superficie del catalizador sin verse afectado por

el tamafio y/o tipo de poro.

No es conveniente manejar temperaturas bajas porque la conversién de metano en la reaccion
principal es baja y la selectividad a la produccion de carbono es alta, reduciendo la actividad del
catalizador. Por esta razdn, en las siguientes etapas del proyecto se utilizé un intervalo mayor de
temperaturas, el cual se decidié con base en un andlisis termodindmico y en valores de

temperatura sugeridos en investigaciones anteriores.

Una nueva serie de valores experimentales de conversiones fueron obtenidos usando el
catalizador Mo/La,0s- ZrO,, operando en el intervalo de temperaturas 750 a 1050 °C y variando
el flujo de alimentacidén de metano. Modelos cinéticos fueron propuestos para el sistema reactivo
generados al considerar las diferentes posibilidades de paso limitante de la velocidad y con base

en un mecanismo de reaccion probable.

Con lo anterior, y apoyandose en el programa de computo Polymath para el ajuste de los datos
experimentales, se concluyd que el mejor de los modelos propuestos es el que considera como
paso limitante de la velocidad las reacciones superficiales. Como resultado de la regresion se

obtuvieron los valores de los parametros cinéticos.

Al construir el diagrama de flujo del proceso con el simulador Aspen Plus, se observd que es
posible obtener y separar con purezas altas los tres productos del sistema reactivo y controlando la
pureza del producto principal con base en una separacion del sulfuro de hidrogeno por medio de

absorcion en dietanolamina.
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Las dimensiones obtenidas para el equipo basico del proceso, que es el reactor tubular, fueron
razonables para los flujos usados en el proceso: tres metros de longitud y treinta centimetros de

diametro.
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