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RESUMEN

La creciente demanda de hidrogeno para uso como materia prima petroquimica y combustible limpio
ha potenciado el desarrollo de procesos para su obtencion desde materias primas alternativas al petro-
leo, entre las que la biomasa ha recibido especial atencion por su disponibilidad y caracter renovable.
Hay un creciente interés por las rutas indirectas de obtencion de H> desde biomasa, via reformado
con vapor de compuestos oxigenados derivados de biomasa. El desarrollo de catalizadores activos,
selectivos y resistentes a la desactivacion es clave para la viabilidad de estos procesos.

En este trabajo se recogen los resultados de publicaciones recientes que estudian la produccion de Hp
mediante reformado con vapor de: 1) dimetiléter (obtenido por gasificacion de biomasa, via gas de
sintesis) sobre catalizadores bifuncionales metal/acido; ii) etanol (obtenido por fermentacioén) sobre
catalizadores soportados de metales nobles, de Co y de Ni) y iii) bio-oil (obtenido por pirdlisis rapida)
sobre catalizadores soportados de metales nobles y de Ni.

PALABRAS CLAVES: Dimetiléter; Bio-oil; Etanol; Produccion de hidrégeno; Reformado con va-
por; Catalizadores; Biomasa.

ABSTRACT

The growing demand of H> for its use as petrochemical raw material and clean fuel has boosted the
development of processes for its production from alternative sources to oil, among which biomass
has received special attention due to its availability and renewable nature. There is an increasing in-
terest in the development of indirect routes for Hy production from biomass, via steam reforming of
biomass-derived oxygenated compounds, and the development of catalysts that are active, selective
and resistant to deactivation is the key to the viability of these processes.

This paper shows the results obtained in recent works focused on H» production by steam reforming
of: 1) dimethyl ether (obtained by gasification of biomass via syngas) over metallic/acid bifunctional
catalysts; i1) ethanol (obtained by fermentation) over noble metals, Co and Ni supported catalysts and
ii1) bio-oil (obtained by fast pyrolysis) over noble metals and Ni supported catalysts.

KEYWORDS: Dimethyl ether; Bio-oil; Ethanol; Hydrogen Production; Steam Reforming; Ca-
talysts; Biomass.
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1. INTRODUCCION

El incremento de la demanda energética asocia-
da al mantenimiento del bienestar social de los pai-
ses desarrollados y a la consecucion del mismo en
los paises en desarrollo del Asiay Latinoamérica, ha
conllevado a una sobreexplotacion del crudo petro-
lifero. Tan s6lo un siglo mas tarde de comenzar la
explotacion masiva del petroleo nos encontramos
ante un cambio de paradigma energético, auspicia-
do por dos razones principales; 1) el encarecimien-
to gradual del precio del crudo relacionado con su
agotamiento, ademas de una volatilidad puntual de
los precios por razones especulativas y geopoliti-
cas, y 2) la lucha contra el cambio climatico por
la mayor concienciacion social y las mas visibles
consecuencias negativas del uso de combustibles
fosiles (Da Silva et al., 2011). Estos dos factores
condicionan la transicion energética que se debe-
ra llevar a cabo en las proximas décadas, siempre
sujeta a la viabilidad econémica e influenciada por
la presion social derivada del impacto medioam-
biental de las alternativas energéticas que en cada
momento se planteen. En este escenario emerge
el uso del H2 como vector energético alternativo
sostenible, cuando se obtiene a partir de materias
primas renovables como el agua y la biomasa. Los
métodos de obtencion de hidrégeno son variados
y en funcion de la materia prima pueden clasifi-

carse en: 1) reformado de fuentes fosiles, ii) rutas
desde la biomasa y iii) separacion electroquimica
del agua (Pelaez et al., 2014). Actualmente, cerca
del 90% de Hy es obtenido por medio del reforma-
do del gas natural o nafta (Bshish et al., 2011). Sin
embargo, la obtencion de Hz desde biomasa lig-
noceluldsica (separada de la cadena alimenticia),
tiene un indiscutible interés para su implantacion
a corto-medio plazo, por su pequea contribucion
a la emision de COy, disponibilidad universal, in-
tegracion con la explotacion de recursos naturales
y contribucion a una economia social y sostenible
(Trane et al., 2012). Las rutas de obtencion de Hz a
partir de biomasa pueden clasificarse en: a) obten-
cion directa (gasificacion, pirolisis a alta tempera-
tura, pirdlisis catalitica y procesos biologicos) y b)
rutas con etapas intermedias de obtencion de oxi-
genados (etanol, metanol, bio-oil, etc.) para su pos-
terior reformado (Nahar y Dupont, 2012). El desa-
rrollo tecnoldgico de la obtencion de Hz mediante
reformado de oxigenados derivados de la biomasa
ha merecido una notable atencion en la bibliografia
debido a la alta densidad energética (cantidad ener-
gética por unidad de masa) y su relativa seguridad
en el transporte y almacenaje de estos compuestos.
En la Figura 1 se observa un resumen de las dife-
rentes rutas de obtencion de Hz desde biomasa, via
reformado de oxigenados intermedios.

WGS 1\
Gasificacion —> Gas de sintesis ——> Fisher-Trops — s Alcanos —————>
L s Metanol
\l/ Deshidratacion
DME > R
E
F
—> Gases ) )
—>  Deshidrogenacion o
Biomasa Pir6lisis — Bio-oil > R 1H,
—>  Valorizacion catalitica M | ey
L——> Char A
D
Deshidratacion —>HC-s aromaticos (0)
Azlcares acuosos L
Hidrolisis Fermentacion Etanol

Lignina ——— > Valorizacion —> Gasolina eterificada

Figura 1. Obtencion de hidrogeno desde biomasa via reformado de oxigenados intermedios.
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El proceso de reformado puede efectuarse por
medio de tres rutas (Rabenstein y Hacker, 2008):

a. Reformado con vapor (SR), alimentando una
corriente de vapor de agua, que es un proce-
so altamente endotérmico, pero se obtiene el
mayor rendimiento de Ho.

b. Oxidacion Parcial (PO), con la adicion de
oxigeno (aire), proceso endotérmico que re-
duce los requerimientos energéticos del re-
formado, pero resta eficiencia al proceso.

¢. Reformado oxidativo (OSR) y autotérmico
(ATR), que es una mezcla entre SR y PO, de
modo que se pueda obtener un régimen auto-
térmico sin una disminucion drastica del ren-
dimiento de Ha.

En este trabajo se revisan las caracteristicas
de los procesos de obtencion de H» mediante
reformado con vapor de corrientes oxigenadas
derivadas de biomasa: dimetiléter (DME), bio-
etanol y bio-oil, prestando especial atencion a
los avances en el desarrollo de catalizadores ac-
tivos, selectivos y estables.

2. REFORMADO CON VAPOR DEL
DME, SR-DME

El DME es un producto relativamente iner-
te, degradable, no corrosivo, no mutagénico y
no cancerigeno, que puede almacenarse y ma-
nejarse como los GLPs, tiene un nimero de ce-
tano similar al del diésel (entre 55-60) y quema
sin producir cenizas, por lo que es considerado
un combustible alternativo muy atractivo para
motores de compresion-ignicion (Arcoumanis
et al., 2008). Ademas, la sintesis del DME esta
termodindmicamente favorecida respecto a la
del metanol y permite la coalimentacion de CO2
junto con el gas de sintesis (Olah et al., 2009;
Erefia et al., 2011). El reformado con vapor del
DME (SR-DME) puede hacerse a temperaturas
relativamente bajas (250- 400°C) (Semelsber-
ger et al., 2006a,b; Faungnawakij et al., 2007,
2008a,b), solo ligeramente superiores a las ne-

cesarias para el reformado del metanol (SR-
MeOH)(Palo et al., 2007), lo que unido a las
ventajas comentadas respecto a la facilidad de
manejo y de sintesis, hacen que el SR-DME sea
una alternativa prometedora con relacion al SR-
MeOH para la produccion de Hz in situ en pilas
de combustible, especialmente de baja tempe-
ratura, Proton Exchange Membrane Fuel Cells
(PEMFC) (Nilsson et al., 2006; Semelsberger et
al., 2006a,b).

El SR-DME es un proceso endotérmico que
puede tener lugar a presion atmosférica y tem-
peraturas moderadas sobre un catalizador bifun-
cional, y consiste en 2 etapas en serie: la hidro-
lisis del DME sobre la funcion acida (Ecuaciéon
1) seguida del reformado con vapor del metanol
(MeOH) sobre la funcion metalica (Ecuacion 2):

Hidrolisis del DME:

(CH,),0 + H,0 = 2CH,0H (1)
Reformado de MeOH:

CH,OH + H,0 —3H, + CO, )

Proceso global (SR-DME):
(CH,),0+3H,0>6H, +2CO,  (3)

Ademas de la hidrélisis del DME y del re-
formado del metanol, pueden ocurrir reacciones
indeseadas como la reaccion reversa de gas de
agua, reverse gas shift (rWGS) (Ecuacion 4) so-
bre la funcién metalica del catalizador metélico
y la descomposicion del DME (Ecuacion 5), que
produce metano, cuando se emplea un cataliza-
dor fuertemente acido o temperaturas de refor-
mado elevadas (Faungnawakij et al., 2007).

Reaccion reversa de gas de agua (rWGS):

CO, +H, — H,0+ CO 4)
Descomposicion del DME:
(CH,),0—CH, +CO + H, (5)

Revista Procesos y Energia Vol. 1 N° 2, octubre 2015 [13-33] 15



Carolina Montero et al.

Por tanto, es necesario elegir funciones me-
talica y 4cida adecuadas para alcanzar elevada
conversion de DME y alta selectividad de Ha,
evitando la formacion de CO (dado que se re-
quieren menos de 50 ppm para evitar el envene-

namiento del catalizador anddico en las PEMFC
(Xuan et al., 2009)) y de CH4 como subproduc-
tos. Algunos de los resultados obtenidos por di-
versos autores empleando diferentes catalizado-
res bifuncionales se muestran en la Tabla 1.

Tabla 1. Resultados obtenidos en el proceso SR-DME sobre diferentes catalizadores

Catalizador Condiciones de XpME Ry, Referencia
operacion
CZA/790 0,90 2,4*
CZA/7125 2400 ml/g-h 0,45 1,4*
CZA/H-beta H,0/DME=3 0,40 0,84" Kawabata et al. (2006)
CZAN-AlL O, 300 °C 0,015 0,05*
CZA/SO-Zr0, 0,023 0,01*
4922 mlig'h
C(ijzslz/rZ/Z H,O0/DME=3,5 g:gg g:éé Feng et al. (2009b)
260 °C
4450 ml/g-h
CuCeO,/H-mordenita H,O/DME=4 0,80 0,60 Matsumoto et al. (2004)
250°C
CuFe,0,/AL0, . 0,92 033
CuMn,0,/Al,04 I—% OS?DI;\I/II/S:}IS 0,71 0,24 Faungnawakij et al.
CuCr,0,/A1,0, 350 °C 0,78 0,26 (2008a)
CuFeMnO,/ALO, 0,88 0,30
Pt/Al b
R 1 .
CZA/ALO, 500 0,20 0,725 ukunaga et al. (2008)

CuMn/AlO, 0,96 -

Cu/Zn/Y(2,5) 0,08 0,078

Cw/Zn/Y(15) 0,24 0,123

Cu/Zn/Z(15) 3700 ml/g-h 0,54 0,443 Semelsberger et al

Cu/Z(25) H,0/DME= 1,5 0,39 0,289 (2006b) ’

Cu/Zn/Z(25) 275°C 0,61 0,553

Cu/Zn/Z(40) 0,53 0,456

Cu/Zn/Z(140) 0,41 0,363

Ga,0,/TiO, 1 0,67
Ga,0,/Al,0, 0,98 0,55
Ga,0,/V,0, 0,93 0,20
Ga,0,/Si0, 20000 ml/g-h 0,83 0,45
Ga,0,/Zr0, H,0/DME= 1,5 0,54 0,51 Mathew et al. (2006)
Ga,0,/Fe,0, 400 °C 0,49 0,35
Ga,0,/Zn0 0,37 0,38
Ga,0,/Ce0, 0,43 0,39
Ga,0,/La,0, 0,04 0,01
Cw/ALO, 0,99 0,68

e A S U .

Cu/GaALO, s0ec 0,95 0,75 athew et al. (2005)

Cu/GagAL O, 0,98 0,82

Cw/Ga,0, 0,99 0,74

CZA/A0,2-300 0,63 0,59¢

’ 3570 ml/g-h ’ ’

G66/A0,2-300 > 0,60 0,56¢ ~
1Cu1Zn/A0,2-300 HZ%/ (1))01\3(1:5— 4 0,57 0,53¢ Erefla et al. (2013a)
2CulZn/A0,2-300 0,36 0,33¢

900 ml/g-h
CZA/A0,4-300 H,O0/DME=4 0,85 0,81 Vicente et al. (2014)
300 °C

(XDME= mol DME reaccionados/mol DME alimentados; RH2= (mol H2)/ (mol DME alimentados*6).
Z= zeolita HZSM-5; A0.2-300 y A0.4-300= zeolita Z30 tratada con soluciéon de NaOH 0.2M o 0.4M, respectivamente,

durante 300 min; Y= zeolita HY; CZA= Cu/ZnO/A1203; G66= CZA funcion metalica comercial.

= Produccion de Hy (mmol/g-min); = Selectividad de productos; “= Fraccién molar
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La funcion metalica de CuO/ZnO/Al203
(CZA) ha sido la mas ampliamente utilizada
en el SR-DME (Takeisihi y Suzuki, 2004; Se-
melsberger et al., 2005, 2006b; Kawabata et al.,
2006; Feng et al., 2009a,b; Li et al., 2012), dada
la bien conocida alta actividad y selectividad de
Hp por los catalizadores basados en Cu para la
reaccion de reformado de metanol (Palo et al.,
2007; Sé et al., 2010). La principal funcion del
ZnO es la de mejorar la dispersion y estabilidad
del Cu (Spencer, 1999), mientras que la funcién
del Al2O3 aporta superficie especifica y mejo-
ra también la dispersion de Cu (Navarro et al.,
2007). El principal inconveniente de la funcion
CZA es la facil sinterizacion del Cu a tempera-
turas superiores a 300°C, si bien puede atenuar-
se la sinterizacion por adicion de Ni, dado que
mejora la dispersion superficial y refuerza la
interaccion entre el Cu y el soporte de y-Al203
(Wang et al., 2010). Las estructuras metalicas
tipo espinela CuFe204 y otras CuMxO4 (M= Al,
Co, Cr, Ga, Mn, Ni) también han sido muy es-
tudiadas para el SR-DME por el interés de su
elevada estabilidad térmica, que permite trabajar
por encima de 300°C sin desactivacion irreversi-
ble por sinterizacion del Cu (Tanaka et al., 2005;
Faungnawakij et al., 2007, 2008a, b; Shimoda et
al., 2009, 2010, 2011).

También se han estudiado otras funciones me-
talicas como Pt, Pd, Ir, Rh, Ru, Ga, Ni, Co, Fe,
Mn sobre Al203 y otros soportes (Matsumoto
et al., 2004; Yamada et al., 2006, Mathew et al.,
2006; Nishiguchi et al., 2006; Fukunaga et al.,
2008). Estas funciones metalicas presentan como
principal ventaja sobre la de CZA el tener una
mayor estabilidad térmica y larga durabilidad,
pero la mayoria de los estudios revelan que tienen
menor actividad y selectividad por el H2 en el SR-
MeOH, porque catalizan la descomposicion de
metanol preferentemente (Palo et al., 2007; Sa et
al., 2010) y producen elevadas cantidades de CO
y de CH4. Yamada et al. (2006) obtienen valores
elevados de la conversion de DME y produccion
de Hz (1,3 mmol/(gcat h)) por debajo de 300 °C
con la funciéon metalica Pt-Al2O3 combinada con
Pd-Al>03, disminuyendo notablemente la forma-
cion de CH4 (25% obtenido sin Pd-Al203), que
aun asi sigue siendo importante (7%).

La eleccion de la funcidn acida es esencial
para el desarrollo de catalizadores altamente ac-
tivos para el SR-DME, dado que en las condi-
ciones habituales de operacion, la hidrolisis de
DME suele ser el paso limitante, especialmente
al utilizar la funcion metéalica de CZA (Feng et
al., 2009a,b). El comportamiento de diferentes
funciones 4cidas (y-Al203, zeolitas HZSM-5 de
diferente relacion SiO2/Al2O3, H-beta, H-mor-
denita, TiO2, ZrO; y SiO2, entre otras) en la hi-
drolisis de DME, bajo condiciones de SR-DME
(150-400°C, Steam-to-Carbon ratio - S/C=1.5),
ha sido estudiado por diversos autores (Mathew
et al., 2006; Semelsberger et al., 2005, 2006a,b;
Kawabata et al., 2006; Faungnawakij et al.,
2006). La funcion SiOz, no acida, es inactiva en
todo el rango de temperaturas. La y-Al203, de
gran estabilidad, es inactiva hasta 275°C y re-
quiere de temperaturas superiores a 375°C para
alcanzar conversion proxima al equilibrio, lo
que conlleva la formacion de cantidades signi-
ficativas de CO y CHg4 por la reaccion rtWGS y
descomposicion de DME, junto con la sinteriza-
cion del Cu en la funcidon metalica convencional
CZA. Las funciones acidas de ZrO2 y TiO2 re-
quieren también de elevada temperatura de ope-
racion (400°C aprox.) para alcanzar una notable
conversion, siendo destacable la reducida depo-
sicion de coque sobre estas funciones acidas de
moderada acidez. La acidez puede aumentarse
mediante modificaciones tipo WO3/ZrOz, si
bien con menor actividad que la de las zeolitas
(Nishiguchi et al., 2006). Las zeolitas HZSM-
5 son mucho mas activas para la hidrolisis de
DME y permiten obtener elevados rendimien-
tos de Hz a temperaturas notablemente menores
(unos 100°C), que las requeridas por la y-Al203
(Semelsberger et al., 2006a,b), pero debido a su
excesiva acidez promueven las reacciones de
formacion de olefinas a temperatura ligeramente
superiores a 300°C, y producen una mayor depo-
sicion de coque, con la consiguiente rapida dis-
minucién del rendimiento de Hz (Vicente et al.,
2013). El uso de zeolitas HZSM-5 de elevada
relacion Si/Al (>90), de acidez méas moderada,
atenua la formacion de hidrocarburos y aumenta
la estabilidad del catalizador (Semelsberger et
al., 2006a,b). Igualmente, un tratamiento de la
zeolita HZSM-5 con solucién de NaOH (0,2M
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0 0,4M) durante 300 min resulta adecuado para
el uso de esta zeolita como funcion 4cida para
SR-DME, dado que modera la acidez y, por tan-
to, atenua la deposicion de coque y minimiza la
formacion indeseada de hidrocarburos (Vicente
etal., 2013, 2014a).

El método mas empleado para la preparacion
del catalizador bifuncional es la mezcla fisica
de las funciones metalica y acida (Faungnawa-
kij et al., 2008a,b; Feng et al., 2009a,b; Erefia
et al., 2013a,b; Vicente et al., 2013, 2014a,b),
por cuanto para un contenido nominal dado de
funcion metalica, este método proporciona ma-
yores valores de superficie metalica y, por tanto,
mayor actividad y estabilidad para el reforma-
do, que la co-precipitacion o la impregnacion a
humedad incipiente de la funcion acida con el
precursor metalico (Erefia et al., 2013b). La re-
lacion masica de las funciones metélica y 4cida
tiene un notable efecto en el comportamiento
del catalizador y debe ser optimizada para cada
sistema, porque es necesario un compromiso en-
tre acidez y niimero de centros metalicos bien
dispersos. Asi, con funcion metalica de CZA y
funcion acida basada en zeolita HZSM-5 (bien
original o modificada por tratamiento alcalino),
la relacion masica 1/1 entre funcion metélica y
acida es la mas adecuada (Kawabata et al., 2006;
Erena et al., 2013b). Sin embargo, para el catali-
zador bifuncional de espinela CuFe>O4/HZSM-
5, la relacion masica adecuada metal/acido es
mayor a 4/1, debido a la menor actividad de la
espinela para el reformado en comparacion con
la funcion CZA (Shimoda et al., 2010), mientras
que para un catalizador de CuFe204/y-Al203 se
requiere relacion 2/1 (Faungnawakij, 2006), y
para catalizadores con funcion convencional de
Cu y y-ADOs3 se requiere relacion < 0,5 (Kawa-
bata et al., 2006; Mathew et al., 2005; Feng et
al., 2009a).

3. REFORMADO CON VAPOR DE
ETANOL, SRE

El uso de etanol como combustible, forman-
do parte de mezclas con gasolina (en proporcio-

nes hasta el 25%) ha sido incluido dentro de las
legislaciones de varios paises (Ramirez y Homs,
2008). La posibilidad de obtenerlo a partir de
fuentes renovables, mediante biomasa lignoce-
luldsica (bioetanol de segunda generacion (Me-
non y Rao, 2012)), junto con su baja toxicidad
(frente a otros alcoholes, como el metanol), ha-
cen del etanol uno de los biocombustibles con
mayor perspectiva de valorizacion.

El reformado con vapor del bio-etanol (mez-
cla acuosa obtenida en la fermentacion de bio-
masa) es una interesante alternativa para la ob-
tencion de hidrogeno, ya que esta estrategia de
valorizacion reduciria los altos costos de los
procesos de deshidratacién requeridos para la
utilizacion directa de etanol como combustible.
El reformado con vapor de etanol, steam refor-
ming of ethanol (SRE), es un proceso endotér-
mico termodindmicamente posible a tempera-
turas relativamente bajas (desde 300°C) y con
altos rendimientos teoricos de hidroégeno (85%
para relacion S/E=6 y 700°C (Sun et al., 2012))
cuya reaccion global esta dado por la siguiente
estequiometria:

CH3CH20H + 3H20 — 6H2 + 2CO»2 (6)

Sin embargo, el mecanismo de reaccion es
complejo, y esta fuertemente influenciado tanto
por las condiciones de reformado (temperatura,
relacion molar vapor/etanol, tiempo espacial
como por la composicion del catalizador, que
inciden en la presencia de reacciones paralelas
que generan subproductos y productos inter-
medios que reducen el rendimiento de Hz y son
precursores de la formacion de coque, principal
causa de la desactivacion de los catalizadores.
En un estudio reciente con un catalizador de Pt-
Ni/CeO3, Palma et al. (2014) proponen que el
mecanismo de reaccion involucra las siguientes
reacciones:

Deshidrogenacion del etanol:
C2HsO—C2H40+H2 (7)

Descomposicion del etanol:

C2H6O—H2+CO+CHg4 (8)

18 Revista Procesos y Energia Vol. 1 N° 2, octubre 2015 [13-33]



CATALIZADORES PARA LA OBTENCION DE HIDROGENO MEDIANTE REFORMADO CON VAPOR DE
COMPUESTOS OXIGENADOS DERIVADOS DE BIOMASA

Descomposicion del acetaldehido:
C2H40—CH4+CO )
Reformado del acetaldehido:
C2H40+H20—2CO+3H2 (10)
Reaccion de Water Gas Shift:
CO+H20—H2+CO2 (11)
Metanacion de CO2:

CO2+4H2—CH4+2H20 (12)

La viabilidad tecnologica y economica del
proceso SRE requiere el desarrollo de cataliza-
dores que sean altamente activos y selectivos
para la formacion de Ho, minimizando las reac-
ciones laterales, y resistentes a la formacion de
coque. Varias revisiones bibliograficas han ana-
lizado el uso de catalizadores para el SRE tanto
de metales nobles como no nobles, soportados
en diferentes 6xidos (Haryanto et al., 2005; Ni
et al., 2007; Bshish et al., 2011; Nahar y Dupont
2012). Se ha establecido que los soportes acidos
favorecen las reacciones de deshidratacion a eti-
leno seguido de una polimerizacion del mismo
para formar coque, mientras que los soportes ba-
sicos favorecen la deshidrogenacion del etanol,
asi como a las reacciones de condensacion para
producir acetaldehido y acetona.

Los catalizadores de Ni y Co son muy acti-
vos para la produccion de coque, si bien el au-
mento de la relacion vapor/etanol en la alimen-
tacion atenua su deposicion (Xu, 2013). Ahora
bien, no hay una relacion directa entre el nivel
de desactivacion del catalizador y el contenido
de coque, sino que la disminucién de la acti-
vidad depende principalmente de la naturaleza
del coque y de las propiedades fisico-quimicas
de los catalizadores.

La principal causa de la pérdida de actividad
es el bloqueo de los centros metalicos por co-
que encapsulante, el cual evoluciona hacia un
coque de estructura filamentosa o coque fibrilar,

que tiene una notable porosidad y no impide la
adsorcion del etanol. La formacion del coque fi-
brilar (que no bloquea centros activos) es menos
perjudicial que la del coque encapsulante, espe-
cialmente en catalizadores de elevada superficie
especifica, y la desactivacion solo serd importan-
te cuando el crecimiento de filamentos sea muy
elevado y bloquee el acceso del etanol y agua a
los poros del catalizador (Wang et al., 2009; Ka-
rim et al., 2010; Djinovic et al., 2012; Vicente et
al., 2014b). Una baja dispersion metalica favo-
rece el bloqueo de los centros metalicos, por lo
que los catalizadores de Co son menos estables
que los de Ni (Vicente, 2014b).

A continuacion se presentan algunos resulta-
dos obtenidos en el SRE sobre catalizadores de
metales nobles, asi como de Co y de Ni, publica-
dos recientemente en bibliografia.

3.1 Catalizadores de metales nobles

Los catalizadores de metales nobles como
Rh, Ru, Pt, Pd, Ir, Au, Ag sobre diferentes sopor-
tes, son atractivos para el SRE debido a las altas
selectividades hacia H» y las relativas bajas tem-
peraturas de operacion necesarias (en compara-
cion con otros catalizadores). Sin embargo, sus
elevados costos suponen su principal limitacion.

Catalizadores de Pt soportados pueden operar
en el SRE a temperaturas entre 200 y 350°C, y
con cargas metdalicas bajas entre 0,5-5% (Pana-
giotopoulou y Verikios 2012; Ito y Tomishige
2010), con selectividades de H» entre 29 y 47%
dependiendo del soporte. Los soportes de Al2O3
0 ZrOz brindaron mayor selectividad y actividad
que el soporte de CeOz, siendo el de SiOz el que
presentd peor actividad, si bien ésta pudo mejo-
rarse con la adicion de Nb, V y Mo al soporte.
Existen pocos estudios sobre el uso de Ir. Wang
et al. (2011) han propuesto un catalizador de Ir/
CeO2 que mejora la selectividad (60%) respecto
a los catalizadores de Pt, pero se requiere tem-
peraturas de operacion > 500°C. También pro-
ponen la modificacion del soporte por la adicion
de PrOx (Ir/Ceo.9Pr0.102) para promover las pro-
piedades rédox del soporte.
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El Rh es el metal noble mas extensamente es-
tudiado en la bibliografia. Moura et al. (2012)
observaron que catalizadores de Rh soportados en
alimina daban lugar a conversiones altas de eta-
nol pero asociadas a la deshidratacién de etanol
antes que al reformado, dado el bajo rendimien-
to de H2 (8.4% a 500°C y S/E=3). Sin embargo,
el soporte de MgO mostré mayor selectividad de
hidrogeno, por lo que sugirieron que el cataliza-
dor de Rh con soporte mixto de ambos 6xidos era
el apropiado para el proceso SRE. Segun Wu y
Kawi (2010) en el intervalo de temperatura entre
650- 800°C el orden de actividad de los soportes
en catalizadores de Rh es Y203> CeO2 > La203
> Al203. El efecto de cambios en el area especi-
fica del soporte de CeO2 en los catalizadores de
Rh ha sido estudiado por Da Silva et al. (2011),
que prepararon un catalizador con soporte de baja
superficie (por calcinacion directa de sales de Ce)
y de alta superficie (por co-precipitacion), obser-
vando que el catalizador de alta superficie tiene
mejor estabilidad, atribuible a una mayor capa-
cidad de adsorcion de O2 en el soporte, lo cual
previene la formacion de coque. Comparando los
trabajos de Da Silva et al. (2011), con el de Wu
y Kawi (2010), para el catalizador 1%Rh/CeO2,
se observa que el aumento de la temperatura de
operacion mejora la conversion de etanol (55%
a 500 °C y completa a 700°C), si bien no existen
grandes diferencias en la selectividad (aprox.70%
de Hp).

3.2 Catalizadores de cobalto

Los catalizadores de cobalto soportados son
una alternativa para el SRE mds econdémica que
los de metales nobles, y han demostrado que tie-
nen alta actividad y selectividad hacia el hidro-
geno, debido a su capacidad de ruptura de los
enlaces C-C (Song y Ozkan 2010, Profetti et al.
2009). El aumento del contenido de cobalto en
catalizadores de Co/CeO2 mejora la estabilidad
y rendimiento de Hz (a 500°C, la selectividad es
36% y 48% para 5% y 20% en peso, respecti-
vamente, de Co) (Lovon et al., 2012). Similar
comportamiento se observé para el catalizador
de Co/ZnO aunque para temperatura de 350°C,
contenidos mayores al 25% en peso tienden a
reducir el rendimiento (Rp2=15, 26 y 18% para

10, 24 y 40% en peso, respectivamente, de Co)
(Banach et al., 2011) debido a que se favorecen
la deposicion de mayores cantidades de coque
en el catalizador. La temperatura de calcinacion
del catalizador genera cambios en el estado de
oxidacion de las especies de Co, lo que incide en
la estabilidad de los catalizadores (Passos et al.,
2013). Para catalizadores soportados en Al20O3,
temperaturas de calcinacion elevadas (>600°C)
promueven formacion de aluminatos de Co, que
disminuyen la estabilidad y la selectividad a Ha,
favoreciendo la formacion de CO. La adicion de
ZrO2 al soporte de CeO2 mejora la conversion
de etanol e incrementa la selectividad a Ha, en
especial para temperatura de 600°C (Maia et al.,
2012, Song et al., 2010).

Si bien el soporte de ZrO2 genera mayor ren-
dimiento a Hz (62% a 600°C y S/E=3) que el de
CeO2 (55%) la mezcla de los 6xidos promove-
ria la movilidad de oxigeno, lo cual reduce la
formacion de CO. El aumento de la temperatura
mejora notablemente la conversion de etanol y
la selectividad a H2 (Xgion=68-100%, SH2=36-
62%:; en el intervalo 500- 600°C, S/E=3 y 5%Co/
CeO2 (Lovon et al., 2012)).

3.3 Catalizadores de niquel

Los catalizadores de niquel han sido amplia-
mente usados en procesos de reformado con
vapor principalmente de metano y gas natural
(Koo et al., 2014). La posibilidad de ser rege-
nerado para su reutilizacion lo hacen atractivo
para el reformado de oxigenados, particular-
mente en el caso del etanol. El Ni tiene como
ventaja frente a los otros metales su bajo costo
y alta actividad para la hidrogenacion, lo cual
facilita la combinacion de los d&tomos de hidro-
geno adsorbidos en la superficie del catalizador
para formar moléculas de H> (Elias et al., 2012,
Trane et al., 2013). Sin embargo, los catali-
zadores de Ni soportados son susceptibles de
desactivacion por sinterizacion (a temperaturas
superiores a 700°C) y, principalmente, por de-
posicion de coque. En la Tabla 2 se presenta
un resumen de resultados en el SRE obtenidos
con catalizadores de Ni soportados, reportados
recientemente en bibliografia.
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Tabla 2. Resultados obtenidos en el proceso SRE sobre catalizadores de Ni soportados

5%Ni 72 18°
10%Ni 500 °C 100 40,2" Han ot al
15%Ni ALO;- Z10, S/E=6/1 100 41,6 Q013)
20%Ni 2100 min 100 40,3"
25%Ni 100 36,8°
ALO, 99 17,5°
. 0,5%Ca- ALO S/E=3/1 99 16,7" Elias et al.
5% Ni 273
2,5%Ca- ALO, 500 °C 99 20,5 (2013)
5%Ca- AlLO; 99 298"
ALO, S/E=10/1 90 38,20
400 °C Choong et
o i o, b
1%Ni 3%Ca ALO, CHSV- 100 73,2 AL, (2011)
7%Ca ALO, 27000 ml/g ., h 100 66°
100 (40 min) 58,30
) 209 Mg sAL O, S/E=4,9/1 100 (350 min) 33,30 Barroso et
8%Ni
MoALO 650 °C 100 (80 min) 75" al. (2013)
EALY, 100 (350 min) 500
Zr0, B3] 100 0,96 + 0,05 ¢
10%Ni 3%CaO0- ZrO, 500 °C 100 0,9+0,1¢  Nichele et al.
o 6%Ca0- 210, i e 100 0,96+0,08¢  (2014)
9%Ca0- Zr0, 100 0,86 + 0,05¢
_ Si02 S/E=3/1 100 66,6° Rossetti et
10%Ni 500 C L o014
70, GHSV = 1750 hr! 100 57.8° al. (2014)
10 %Ni S/E=T7/3 16,87 45,05° Liu et al.
15% Ni €e0, oo 17,86 44,194 (2011)
o Ni GHSV= 6000 h! : .
20%Ni Ce0, VIV 90 45 Zh?zn(igt) al
. S/E=3/1-500 °C . Wang et al.
15%Ni CeoProsO: GHSV=100000 h ! 100 62 (2012)

(XEtOH= mol EtOH reaccionados/mol EtOH alimentados; RH2=(mol H2)/(mol EtOH alimentados*6).
== Selectividad de Hz; = Rendimiento referido al maximo estequiométrico H2; = (mol/min) kg cat-

El aumento del contenido metalico de Ni me-
jora la conversion de etanol, pero no garantiza
una mayor selectividad a Hz. Han et al. (2013)
han establecido una carga metélica Optima de
15% peso de Ni para el soporte de Al2O3- ZrO».

El soporte de y-Al2O3 ha sido muy estudia-
do debido a su estabilidad térmica y mecénica,
asociada a su alta superficie especifica, que a
su vez mejora la dispersion de la fase activa.
Sin embargo, su alta acidez favorece la deshi-
dratacion de etanol, que es precursor de la de-
posicion de coque, lo que conduce a una rapida
desactivacion del catalizador, por lo que se ha

buscado neutralizar su acidez por medio de adi-
tivos basicos.

La adicion de CaO disminuye los centros 4ci-
dos del soporte, y ademas también disminuye la
interaccion entre el Ni y la y-Al203, lo que faci-
litaria la reduccion de especies de Ni? a Ni° (de
acuerdo al espectro XANES) lo que disminuiria
la temperatura de reduccion en los catalizadores
dopados (Elias et al., 2013; Choong et al., 2011).
Sin embargo, el dopaje con CaO del soporte de
ZrO7 no afecta la reducibilidad del Ni (Nichele
et al., 2014). El aumento de la carga de CaO en
el soporte de A1203 mejora la conversion de eta-
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nol y el rendimiento a Ha, pero contenidos >5%
peso de Ca aumentan el tamafio de las particulas
de Ni activo, con lo que disminuye el rendimien-
to de H2 (Elias et al., 2013), y se promueve la
formacion de coque no-reactivo y encapsulante,
responsable de la rapida desactivacion del cata-
lizador (Choong et al., 2011).

Al afiadir MgO al soporte Al2O3 (Barroso
et al., 2013; Szijjarto et al., 2013; Zeng et al.,
2013) se obtuvieron similares resultados al do-
paje con CaO.

Con los soportes de SiO2 y ZrOz, el Ni pre-
sentd mejor comportamiento que el Co o el Cu
(Rossetti et al., 2014). A 500°C se obtuvo com-
portamiento catalitico similar y conversion ini-
cial completa entre ambos soportes, aunque ren-
dimiento ligeramente mayor para el de SiOz. Sin
embargo, a 300°C se observd mayor formacion
de acetaldehido en el catalizador de ZrO> res-
pecto al de SiO2, por lo cual tiene lugar forma-
cion de coque polimérico (18,8 mgC/gcat) que
se deposita en los sitios acidos del soporte.

Por su alta superficie y facilidad para la movi-
lidad del oxigeno, los catalizadores con soporte
de CeO2 resisten mejor la sinterizacion y la de-
posicion de coque respecto a otros soportes. Los
métodos de preparacion inciden en el comporta-
miento catalitico, proponiéndose que la adicion
del Ni (tipo Raney) por medio de molienda de
bolas en el soporte (nano confinamiento) mejo-
raria la interaccion soporte-metal, alcanzandose
mejores rendimientos y mayor estabilidad que
catalizadores preparados por impregnacion a
humedad incipiente (Zhang et al., 2013). Se ha
observado también que la adicion de hasta un
3% en peso de Cu, en lugar de aumentar la carga
de Ni, mejora la actividad del catalizador (Liu
et al., 2011). Al igual que para catalizadores de
metales nobles, en el caso de catalizadores de Ni
soportados, la adicién de Pr al soporte de CeO2
formaria sitios vacantes de oxigeno, lo que inhi-
be la deposicion de coque, e intensifica la inte-
raccion entre el metal y el soporte, con lo cual se
evita la sinterizacion (Wang et al., 2012).

4. REFORMADO CON VAPOR DE BIO-OIL

El bio-oil, producto de la pirdlisis rapida de
biomasa vegetal, es un liquido marrén, polar e
hidrofilico, constituido por productos de despo-
limerizacion y fragmentacion de celulosa, he-
micelulosa y lignina. La répida separacion y en-
friamiento de estos productos intermedios y su
reactividad dan al bio-oil un caracter inestable.

El bio-oil es una mezcla de agua y compo-
nentes oxigenados, de composicion dependiente
de la biomasa de partida y de las condiciones de
pirdlisis. Se han identificado mas de 300 com-
ponentes individuales por GC-MS (Valle et al.,
2010), que pueden agruparse en cinco familias:
1) hidroxiacetaldehidos; 2) hidroxicetonas; 3)
azucares; 4) acidos carboxilicos; y, 5) compues-
tos fenodlicos (Valle et al., 2013).

El interés de la valorizacion del bio-oil se basa
en una estrategia de deslocalizacion de los puntos
geograficos de pirdlisis de biomasa lignocelul6si-
ca y la posterior valorizacion del bio-oil, centra-
lizada y a gran escala. Las reacciones principales
del reformado con vapor del bio-oil son:

Reformado de los compuestos oxigenados:
CoHmOx + (n-k) H20 « nCO +(ntm22k)H2  (13)

Seguido en serie de la reaccion de gas de agua o
Water gas shift (Ecuacion 11), resultando la re-
accion global de reformado:

CnHmOx + (2n-k) H2O - nCO2 + 2ntm/2-k)Hz (14)

Ahora bien, la presencia en el bio-oil de los
derivados de la pirdlisis de la lignina constitu-
yente de la biomasa lignoceluldsica, genera pro-
blemas por la re-polimerizacion de estos com-
ponentes cuando el bio-oil es calentado durante
la vaporizacioén y posteriormente en el reactor
de reformado (Trane et al., 2012). La utilizacion
de un reactor de lecho fluidizado burbujeante o
aun mejor de lecho circulante, evita la aglome-
racion de las particulas recubiertas de coque y el
bloqueo del lecho (que se da inevitablemente en
lecho fijo y en lecho movil).
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La desactivacion del catalizador de reforma-
do con vapor es atenuada por el elevado con-
tenido de vapor de agua en el medio, asi como
por la co-alimentacién de metanol o de metano,
trabajando a elevada temperatura para favore-
cer la gasificacion del coque (favorecida por el
movimiento vigoroso de las particulas de catali-
zador, homogeneidad del lecho e isotermicidad
en el reactor fluidizado). Para la resolucion de
estos problemas se han propuesto diferentes es-
trategias encaminadas a la valorizacion del bio-
oil completo, si bien su solucion satisfactoria y
escalable es un reto pendiente, que ha obligado a
que la mayor parte de los estudios fundamenta-
les sobre la comparacion de catalizadores y so-
bre la reactividad del bio-oil se hayan realizado
con compuestos modelo contenidos en el bio-oil.

Se ha estudiado el reformado de numerosos
compuestos modelo del bio-oil. La reaccion mas
estudiada ha sido el reformado de acido acético
sobre catalizadores de Ni (generalmente con La
o Co como promotores) (Basagiannis y Very-
kios, 2006; Bimbela et al., 2009; Medrano et al.,
2009). Con este tipo de catalizadores también
se ha estudiado el reformado de acetona y fe-
nol (Rioche et al., 2005), acetol (hidroxiacetona)
(Ramos et al., 2007), tolueno (representando al
tar) (Bona et al., 2008; Zhao et al., 2010), m-
cresol, dibencil-éter, glucosa, xilosa y sucrosa
(también representando al tar) (Marquevich et
al., 1999).

Los progresos en el tratamiento del bio-oil
completo han estado precedidos de la valoriza-
cion de la fraccion acuosa, cuyo contenido de
componentes polimerizables es notablemente
menor que en el bio-oil completo.

4.1 Reformado con vapor de la fraccion acuo-
sa del bio-oil

El reformado de la fraccion acuosa del bio-
oil, obtenida mediante la separacion de fases al
afiadir agua al bio-oil completo, presenta menos
dificultades que el reformado del bio-oil comple-
to. Los primeros estudios se realizaron en lecho
fijo (Wang et al., 1998), que ha sido utilizado con
fracciones del bio-oil con elevado contenido de

agua (con férmulas moleculares CH2,5400,64 y
CH3,2400,78), lo que atentia la desactivacion del
catalizador (Chen et al., 2011a). Los problemas
de bloqueo del lecho han sido atenuados con el
reactor de lecho fluidizado (Czernik et al., 2002)
que es el generalmente utilizado (Li et al., 2009;
Medrano et al., 2011; Zhang et al., 2011). Czer-
nik et al. (2002) atentian la desactivacion del ca-
talizador co-alimentando gas natural.

Basagianis y Verykios (2007) hacen hincapié
en las dificultades operacionales por la deposi-
cion de coque de origen térmico (polimerizacion
de los derivados de la pirdlisis de la lignina) en
las paredes del reactor, lo que ha dado lugar a la
utilizacion del reactor de spouted bed (Kecha-
giopoulos et al., 2009).

Los catalizadores utilizados en la mayoria de
trabajos son de Ni, tales como comerciales para
el reformado de nafta (Wang et al., 1998; Czer-
nik et al., 2002), de Ni/Al203 modificados por
Ca o Mg (Medrano et al., 2011), Ni/dolomita (Li
et al., 2009), Ni/MgO (Zhang et al., 2011), con
adicion de Co sobre un soporte de MgO-Laz03-
ADO3 (Garcia et al., 2000) y de Ni sobre un
soporte de Lax03-Al203 (Remiro, 2013). Tam-
bién se han utilizado catalizadores que incorpo-
ran metales nobles en la fase activa, como la de
Ru-Mg-Al>03 soportada en monolitos, materia-
les cerdmicos porosos y y- Al2O3 (Basagianis y
Verykios., 2007).

Es relevante la importancia de atenuar la
pérdida de material por atricion (el 5% diario),
segin Czernik et al. (2002), para la utilizacion
de los catalizadores en lecho fluidizado, aspecto
que condiciona la seleccion de los soportes de
los catalizadores.

Es muy complicada la comparacion de resul-
tados al trabajar cada grupo de investigacion con
diferentes soluciones tecnoldgicas y condiciones
de operacion. Como resultado estandar puede
considerarse un rendimiento de Hz de hasta el
65% (potencial del 78% con la reaccion de gas
de agua), a una temperatura en torno a 800°C,
una relacion S/C superior a 10 y una velocidad
espacial (WHSV) en torno a 1,0 h''. El aumento
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de la temperatura y de la relacion S/C favorece
la gasificacion del coque, lo que atenua la des-
activacion del catalizador por esta causa, si bien
aumenta la sinterizacion del Ni provocando una
pérdida irreversible de la actividad del cataliza-
dor. Remiro etal. (2013b) han llevado a cabo el
estudio del proceso integrado con captura in situ
de CO2 con el mismo catalizador de Ni sobre
Laz03-Al203 utilizado en el proceso sin captura.
Han obtenido unos resultados relevantes al al-
canzar una selectividad de casi el 100%, lo cual
facilita las posteriores etapas de purificacion.

4.2 Reformado del bio-oil completo

El reformado del bio-oil completo en una eta-
pa catalitica ha sido estudiado por pocos autores
debido a las dificultades inherentes a la valori-
zacion del bio-oil completo. En la Tabla 3, se
presenta un resumen de los catalizadores para
reformado del bio-oil completo reportado en la
literatura.

Seyedeyn-Azad et al. (2011), en reactor de lecho
fijo y con catalizador de Ni/Al203 obtuvieron
un rendimiento potencial de Hz (definido como
la suma de los moles de H2 y CO obtenidos en-
tre los moles de Hz estequiométricos) del 73% a
950 °C, con relacion S/C = 5y velocidad espacial
(WHSV) = 13 h'!, tratando un bio-oil con férmu-

la media CH1,8700,754, incluyendo el agua. Estos
autores comprobaron la mayor actividad del ca-
talizador de Ni/Zr203, con el que el rendimien-
to potencial de H2 es del 79% (Seyedeyn-Azad
et al., 2012), asi como la mayor actividad de los
catalizadores de Ni/Al203 al utilizar Ru como
promotor, alcanzando en este caso un rendimien-
to potencial del H> del 85% (Salehi et al., 2011).
Ahora bien, con los diferentes catalizadores, el
contenido del coque depositado en el reactor co-
rresponde al 30% del carbono alimentado.

Entre las estrategias utilizadas para resolver
el problema de re-polimerizacion de los deriva-
dos de la pirolisis de la lignina de la biomasa,
destacan las siguientes:

4.2.1. La operacion en ciclos de reformado-
craqueo (lojoiu et al.,, 2007; Domine, 2008),
consistente en la realizacion secuencial de ciclos
con dos etapas; 1) el reformado del bio-oil (de
composicion CHi3200.54) sobre catalizadores
de Pt o Rh soportados en Ceo.5ZrO0.502, que es
utilizado directamente o soportado en monolitos
de cordierita y ii) regeneracion del catalizador
por combustion del coque cuando el catalizador
esta desactivado. La coordinacion de las etapas
endotérmica (reformado) y exotérmica (com-
bustion del coque) permite alcanzar un régimen
pseudo- autotérmico.
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Tabla 3. Resultados obtenidos en el reformado de bio-oil sobre diferentes catalizadores

5.0 3090 - 58 @ 60
CeZtO 860
Pt (1%) e 10.8 3090 - 69 @ - 72
Lecho fijo AlL,O; 860 10.8 3090 - 25® - 28 Caietal. (2007)
CeZiO 860 10.8 3090 - 73 @ - 76
Rh (1%) ear ©
AlLO; 860 10.8 3090 - 59 - 62
. Ni-K ® .
Lecho fijo 4%-2%) La,03A1,05 700 0,7 10 492 18 100 40 Tojoiuctal. (2007)
Monolito Pt(l %) 10® 49 17 100 45 )
(cordierite) Rh(1 %) CoosZtosO2 700 07 10® 52 18 100 g5 Rocheetal (2005)
+5 0 (0) s (d) _ (b) Czermik et al.
Lecho fijo Ni 809 32 0,1 55,5 415 76 46 2007)
Lecho fijo Mg (18%) CaOAl,Os 750 4 10000 - 542 96 80 Ramosetal. (2007)
Lecho fluidizado Ni-K-Mg CI11-NK © 850 58 70 64,5 95 80 Medggg;;al'
Monolito Pt(1 %) Ceo.5Zr050, 780 10 67 67,5 100 70 Amen-chenet al.
(cordierita) Rh (1 %) Cey 5Zr) 50, 780 10 65 50,1 100 52 (2001)
Lecho fijo Ni (7.2 %) MgO 850 16 3600 - 455 100 81 Bona 2008
Lecho fijo © Ni (15%) CNTs 550 6.1 12000 68.1 53@ 94,9 92,5® Wu et al.(2008)
Ni-Cu-Zn
.o (c)
Lecho fijo (33-18.15%) AlLO; 700 10.6 7810 725 514 743 65 Zhaoetal(2010)
Lecho fijo Ni (14 %) AlLO; 950 5 13® N 614® 79 73 Wanget al.
(2007)
Ni-Ru (b) (@)
. (14 %-0.5 %) 930 3 13 B 719 81 8 van Rossum etal.
Lecho fijo . Al,O3
Ni-Mg 950 5 13® - 634@ 79 75 (2009)
(33 %-13 %) ; .
Lecho fluidizado Ni (10 %) La,03-2A1,0; 700 9 8000/7 ® 71 58,6 100 95 1619 Remiroy cols (2013)

(a)Calculado desde Yy, y composicion de bio-oil

(b) WHSV, h'! (c) Después del proceso de desgasificacion 800 °C
(d) Catalizador K46, catalizadorcomercial para reformado denafta
(e) Catalizadorcomercialde reformado de Nafta

4.2.2. La co-alimentacion de metanol (Czernik
etal., 2007), por la necesidad de la estabilizacion
del bio-oil con un 10% de metanol al menos para
realizar su reformado de forma centralizada, tras
haber sido obtenido mediante pir6lisis de la bio-
masa de forma geograficamente deslocalizada.
Con catalizador de Ni (comercial para el refor-
mado de nafta) obtienen una corriente de gases
con el 70% en volumen de Ha, correspondiente
a un rendimiento de Hz del 90%, que disminuye
hasta el 70% en 10 horas, debido a la desactiva-
cion por coque y a la atricion del catalizador.

4.2.3. El reformado en dos etapas cataliticas
en serie (Wu et al., 2008), con sendos lechos
fijos, utilizando en primer lugar dolomita que
sufre la principal deposicion de coque y a conti-
nuacion, un catalizador de Ni/MgO. Se requiere
operar por encima de 850°C y con una relacion
S/C mayor de 12 para una conversion elevada.

4.2.4. La separacion previa de la lignina pi-
rolitica (Wang et al., 2007) vaporizan el bio-oil

(f) Después de reformado preliminar con dolomita (900 °C, S/C=16, WHSV=1,5 h'!)

(g) Reformado de la fraccion volatil (60 wt% of bio-oil) luego de la vaporizaciona180°C
(h) En el reactor de reformado

(i) Rendimiento potencial de H,.

completo (CH2.3300.95 0.56 H20), de forma que
en el vaporizador se re-polimerizan los deriva-
dos de la pirolisis de la lignina, y los volatiles
(CH2.7000.50 0.79 H20) son reformados en un
reactor de lecho fijo, con catalizadores de Mg/y-
AlO3 y Mg/12Cag.7A1203. Estos autores desta-
can la capacidad de regeneracion de los cataliza-
dores por gasificacion del coque.

Van Rossum et al. (2009) operan con un sis-
tema de dos etapas para separar la lignina piro-
litica: en primer lugar un lecho fluidizado con
arena, sin catalizador, en el que por encima de
500 °C tiene lugar la evaporacion y gasificacion
“primaria”. Los volatiles son reformados ‘“en
linea” en un reactor de lecho fijo catalitico, a
temperatura superior a 700°C (para minimizar la
deposicion de coque). Entre ambos reactores se
dispone un lecho de esferas de vidrio para con-
tribuir a la retencion de la lignina pirolitica y
componentes pesados del tar.

Remiro et al., (2013) utilizan un sistema ba-
sado en dos etapas en serie, una primera térmi-

Revista Procesos y Energia Vol. 1 N° 2, octubre 2015 [13-33] 25



Carolina Montero et al.

ca (sin catalizador) donde se deposita la lignina
pirolitica de forma controlada seguida de una
etapa catalitica donde tiene lugar la reaccion de
reformado. Con este sistema han alcanzado unos
resultados de productividad de 41,8 mmol Ha/g
bio-oil con una alta concentracion de Hz (71%)
a 700°C (100°C inferior a la mayoria del resto
de trabajos) y la obtencion de un subproducto
valorizable como la lignina pirolitica

5. CONCLUSIONES

El SR-DME tiene lugar a temperaturas bajas
(250- 400°C) sobre catalizadores bifuncionales
que, para ser efectivos, deben combinar propor-
ciones adecuadas de: i) una funcién acida con
acidez suficiente para tener elevada conversion
en la hidrdlisis de DME, pero no excesiva para
evitar la formacién de subproductos (hidrocar-
buros, CO) y minimizar la desactivacion por
coque, y ii) una funcidon metalica de elevada ac-
tividad y selectividad para el reformado de me-
tanol, como son las funciones metalicas basadas
en Cu. Con la funcion metélica convencional de
CZA, muy activa para el SR-MeOH pero que
sufre sinterizacion del Cu por encima de 300°C,
resultan adecuadas funciones acidas de zeolita
de elevada relacion Si/Al o modificadas median-
te tratamiento alcalino para moderar su acidez.
Por el contrario, las espinelas de Cu-Fe son muy
resistentes a la sinterizacion, pero requieren ope-
rar a mayor temperatura que la funcion CZA por
ser menos activas para el reformado de metanol,
siendo en este caso apropiada una funcion acida
basada en y-aliimina.

El reformado con vapor de etanol puede tener
lugar sobre catalizadores soportados de metales
nobles, asi como de Ni y de Co. Para obtener
elevada conversion y rendimiento de H2 con es-
tos catalizadores se debe operar a temperaturas
superiores a las del SR-DME, usualmente entre
450-700°C. Los catalizadores de metales nobles
son muy estables y resistentes a la desactiva-
cion por coque, pero tiene como inconvenien-

te su elevado precio. Los catalizadores de Co
y de Ni (especialmente estos ultimos) son mu-
chos mas econdmicos pero muy susceptibles a
la deposicion de coque, que puede originar una
rapida desactivacion dependiendo de las condi-
ciones de operacion. Los soportes acidos como
la y-Al>O3 favorecen las reacciones de deshidra-
tacion a etileno seguido de una polimerizacion
del mismo para formar coque, por lo que son
mejores los soportes basicos, que favorecen la
deshidrogenacion del etanol. Soportes con pro-
piedades rédox como CeO2 (sola o dopada con
ZrO2, que permiten una elevada movilidad de
oxigeno) proporcionan una mayor resistencia a
la sinterizacion y a la deposicion de coque.

El reformado de bio-oil puede tener lugar so-
bre el mismo tipo de catalizadores empleados en
el reformado de etanol, si bien se requieren tem-
peraturas superiores (entre 700-900°C) para ob-
tener elevada conversion y rendimiento de Ho.
La deposicion de coque se atentia notablemente
debido a que los elevados valores de la relacion
vapor/carbono que se utilizan (especialmente en
el reformado de la fraccion acuosa del bio-oil),
junto con las altas temperaturas de reformado
necesarias, favorecen la gasificacion del coque.
Sin embargo, estas altas temperatura de refor-
mado favorecen la desactivacion irreversible por
sinterizacion de la funcion metalica de Ni.
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