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DESCRIPCION
Utilizacion de 6xidos metalicos complejos en la generacion autotérmica de hidrégeno
ANTECEDENTES DE LA INVENCION

La produccion de volimenes de hidrogeno a escala industrial se realiza habitualmente mediante la aplicacion del
proceso de reformado de metano con vapor, lo que implica el reformado catalitico de gas natural con vapor a
temperaturas elevadas (800-900C). Este proceso produce un gas de sintesis crudo, que es una mezcla de
hidrégeno, monoxido de carbono y didxido de carbono, y el gas de sintesis crudo se hace reaccionar posteriormente
en una etapa de conversion catalitica por desplazamiento agua-gas para convertir el monoxido de carbono y el agua
en hidrégeno y dioxido de carbono adicional. El gas de sintesis desplazado se purifica para producir un producto de
hidrégeno final que contiene mas del 99% de volumen de hidrégeno.

La reaccion de reformado de gas natural es altamente endotérmica, requiriendo, aproximadamente, 45 Kcal/mol de
metano, y la productividad del proceso de reformado de metano con vapor esta limitada por la velocidad de
transferencia de calor desde la fuente de calor externa hacia el catalizador. El catalizador estd contenido
habitualmente en largos tubos de metal de aleacion, y la aleacion se selecciona para soportar las elevadas
temperaturas y presiones requeridas por el proceso. Una parte significativa del coste de capital del equipamiento del
proceso de reformado de metano con vapor esta relacionado con la necesidad de una transferencia significativa de
calor a las temperaturas y presiones de funcionamiento elevadas.

Un proceso alternativo para la produccién de hidrégeno es la oxidacion parcial de metano para formar gas de
sintesis, que posteriormente se desplaza si es necesario y se purifica mediante adsorcién por presién oscilante
(PSA). Se sabe que la oxidacion parcial es altamente exotérmica. Otro proceso alternativo para generar gas de
sintesis para la produccion de hidrégeno es el reformado autotérmico, que es esencialmente una combinacién
térmicamente equilibrada del proceso de reformado de metano con vapor y la oxidacién parcial. Un inconveniente
considerable asociado con estos procesos alternativos es que la oxidacion parcial requiere un suministro de gas
oxigeno de alta pureza al sistema de reaccién. Por lo tanto, la utilizacién de estos procesos requiere la etapa
adicional de separacion de aire para producir el gas oxigeno, y el proceso de separacion de aire aumenta los costes
de capital y de funcionamiento de la produccion de hidrégeno.

Son conocidos en la técnica numerosos métodos para la produccion de hidrégeno. Un método implica la reaccion de
Oxidos metdlicos con vapor de agua y metano. La Solicitud de Patente de Estados Unidos Publicacién N°
2002/0010220 describe la produccién de hidrégeno y monéxido de carbono por la oxidacion parcial y/o el reformado
con vapor de hidrocarburos en un proceso autotérmico. La publicacion describe ademas la utilizacién de material
ceramico en particulas que conduce el i6n de oxigeno, en un proceso ciclico que implica la reaccion de oxigeno en
la alimentacion de aire con el material ceramico en una sola etapa, y la reaccién de alimentacién de hidrocarburos y,
opcionalmente, vapor, con el material ceramico enriquecido en oxigeno producido en la primera etapa, para producir
hidrégeno y monéxido de carbono. Se declara que los materiales ceramicos preferentes incluyen las sustancias de
perovskita. De manera similar, se describe la reaccién de metano con vapor utilizando 6xidos de fluorita en
"Produccion de hidrogeno a partir de metano y agua por transferencia de oxigeno de red cristalina con
Ce0,70Zr0,25Th0,0502-x" ("Hydrogen Production from Methane and Water by Lattice Oxygen Transfer with
Ce0.70Zr0.25Tb0.0502-x"), Z.C. Kang y otros, J. Alloys and Compounds, 323-324 (2001), 97-101. Ninguna de las
dos referencias da a conocer la retencion de diéxido de carbono por los 6xidos para facilitar su separacion de los
productos de monoxido de carbono e hidrogeno.

También se conoce en la técnica la preparacion de 6xidos metélicos complejos. Por ejemplo, una sintesis de 6xidos
metdlicos complejos mediante técnicas de descomposicion térmica se describe en "Una ruta conveniente para la
sintesis de 6xidos metalicos complejos que utiliza precursores en solucién sélida" ("A Convenient Route for the
Synthesis of Complex Metal Oxides Employing Solid-Solution Precursors.") K. Vidyasagar y otros, Inorg. Chem.,
1984 (23), 1206-1210.

Las investigaciones sobre la reaccion de reformado catalitico de metano con vapor se han llevado a cabo utilizando
sistemas que contienen aceptadores de dioxido de carbono para producir un producto mas rico en hidrégeno. Por
ejemplo, la utilizacién de éxido célcico, un aceptador de diéxido de carbono que se convierte en carbonato célcico,
se describe en "El proceso de reformado catalitico con vapor de hidrocarburos en presencia de diéxido de carbono
aceptador”, ("The Process of Catalytic Steam-Reforming of Hydrocarbons in the Presence of Carbon Dioxide
Acceptor,") A. R. Brun-Tsekhovoi y otros, Hydrogen Energy Progress VII, Actas del 7th World Hydrogen Energy
Conference, Moscu (Vol. 2, 1988), pags. 885-900. La utilizacién de 6xido calcico como un aceptador de dioxido de
carbono en la reaccion de reformado de metano con vapor se describe también en "Hidrégeno a partir de metano en
un proceso de etapa Unica" ("Hydrogen from Methane in a Single-Step Process") B. Balasubramanian y otros, Chem.
Eng. Sci. 54 (1999), 33543-3552, mientras que se describen adsorbentes de diéxido de carbono basados en
hidrotalcita en "Reformado de metano con vapor mejorado por adsorcion" ("Adsorption-enhanced Steam-Methane
Reforming") Y. Ding y otros, Chem. Eng. Sci. 55 (2000), 3929-3940.
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La patente de Estados Unidos No. 5.827.496 da a conocer un proceso para llevar a cabo una reaccién endotérmica,
tal como el reformado de hidrocarburos de petréleo, dentro de un lecho empaquetado en un reactor. El proceso se
efectda utilizando un material de combustién catalitico sin mezclar y un receptor de calor. Los materiales cataliticos
se refieren como "catalizadores de transferencia de masa", e incluyen combinaciones de metal/6xidos metalicos,
tales como niquel/é6xido de niquel, plata/éxido de plata, cobre/6xido de cobre, cobalto/6xido de cobalto,
tungsteno/6xido de tungsteno, manganeso/6xido de manganeso, molibdeno/6xido de molibdeno, sulfuro de
estroncio/sulfato de estroncio, sulfuro de bario/sulfato de bario, y mezclas de los mismos. El receptor de calor puede
incluir también un material sorbente de diéxido de carbono, que se limita esencialmente a 6xido calcico o una fuente
del mismo. Esta patente, en el contexto de su proceso general descrito para la transferencia de calor por
"combustion sin mezcla", describe un proceso para el reformado de hidrocarburos derivados del petréleo con vapor.

La patente de Estados Unidos No. 6.007.699, asi como la patente de Estados Unidos No. 5.827.496, describen un
método de "combustién sin mezcla". El método utiliza una combinacion de mezclas fisicas de 6xidos metdlicos, un
receptor de calor y un catalizador, que comprende una o0 mas combinaciones de metal/6xidos metdlicos. Se utiliza
oxido célcico para eliminar el diéxido de carbono y por lo tanto desplazar la reaccion de equilibrio hacia la produccién
de hidrégeno.

La patente de Estados Unidos No. 6.682.838 describe un método para convertir un combustible de hidrocarburo a
gas rico en hidrégeno mediante la reaccién del combustible de hidrocarburo con vapor de agua en presencia de un
catalizador de reformado y un material de fijacion de didxido de carbono, la eliminacién de monoéxido de carbono del
producto de hidrégeno por metanacion u oxidacion selectiva, y regeneracion del material de diéxido de carbono por
calentamiento de éste a, como minimo, 600C. Se enum eran materiales adecuados para la fijacion de diéxido de
carbono entre los que se incluyen 6xido célcico, hidroxido calcico, 6xido de estroncio, hidréxido de estroncio y otros
compuestos minerales que contienen elementos del Grupo II.

La solicitud de patente de Estados Unidos No. 2003/0150163 describe un método de reformado de combustible que
incluye las etapas de suministro de un combustible que contiene carbono y vapor a un reactor relleno con un
catalizador de reformado de combustible y un absorbente de CO,.

Por lo tanto, los procesos conocidos para la generacion de hidrégeno a partir de hidrocarburos tienen asociados
inconvenientes y limitaciones, debido a la naturaleza altamente endotérmica de las reacciones de reformado de
hidrocarburos con vapor y la necesidad de un suministro de oxigeno para la oxidacién parcial de hidrocarburos
utilizados en el reformado autotérmico. Existe una necesidad en el sector de la generacion de hidrégeno para
tecnologias de proceso mejoradas para la generacion de hidrégeno mediante la reaccion de metano u otros
hidrocarburos con vapor sin ciertas limitaciones asociadas con los procesos conocidos. Esta necesidad se soluciona
mediante las realizaciones de la presente invencion que se describen a continuacion y se definen mediante las
reivindicaciones que siguen.

CARACTERISTICAS DE LA PRESENTE INVENCION
La primera realizacion de la presente invencion se refiere a un proceso para producir hidrégeno que comprende
hacer reaccionar, como minimo, un hidrocarburo y vapor en presencia de un 6éxido metalico complejo y un
catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor en una etapa de produccion en condiciones de reaccién
suficientes para formar hidrégeno y un 6xido metalico complejo agotado, en el que el 6xido metalico complejo esta
representado por la férmula

(A'X1 Caye ng3)X(B‘y1 Mnyz FEya)yOn
en la que A' representa, como minimo, un elemento seleccionado del grupo que comprende Sr, Ba, un elemento del
Grupo 1 y un elemento de la serie de los lantanidos segun la Tabla Periddica de los Elementos de la IUPAC; B'
representa, como minimo, un elemento seleccionado del grupo que comprende Cu, Ni, Co, Cry V;
0=x1=1, 0=x2<1, 0= x3<l en la que X1 + Xo + X3 = X;
0<yi<1, 0=y,<1,0<ys<lenlaqueyi +y, +ys=Yy;
1<x<10;
1<y<10;

y n representa un valor tal que el 6xido metalico complejo se proporciona eléctricamente neutro. En otra realizacion,
el 6xido metalico complejo se define en el que x; = 0, y1 =0, 1<x<5 y 1<y<5.

El proceso de la primera realizacion se caracteriza por una temperatura de produccién que oscila desde 400TC a
900C y una presion de produccion que oscila desde 1 a 100 atmoésferas. La relacién molar de vapor al, como
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minimo, un hidrocarburo puede oscilar desde 1:1 a 20:1 en la que la relaciéon molar de vapor al, como minimo, un
hidrocarburo es preferentemente menor que 150% de la cantidad tedrica.

El gas fuente de oxigeno utilizado en la primera realizacion de la presente invencion se selecciona del grupo que
comprende aire, oxigeno, aire vaciado de oxigeno, y mezclas de los mismos.

El proceso de la primera realizacion puede comprender ademas hacer reaccionar el 6xido metalico mixto agotado y
una fuente de gas oxigeno en una etapa de regeneracion en condiciones de reaccion suficientes para regenerar el
O6xido metalico mixto complejo. En otra realizacién, la etapa de regeneracion se caracteriza por una temperatura de
regeneracién de 450C a 900C. El 6xido metalico mix to agotado resultante y el gas fuente de oxigeno se someten a
condiciones de reaccion a una temperatura que oscila desde menos que la temperatura de produccion o igual a
100°C mas elevada que la misma.

Segun la primera realizacion, el catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor comprende uno o mas
componentes seleccionados del grupo que comprende niquel, cobalto, rutenio, osmio, rodio, paladio, platino, iridio y
oxidos de estos metales.

En la primera realizacion el, como minimo, un hidrocarburo se selecciona de hidrocarburos alifaticos que tienen de 1
a 20 atomos de carbono. El, como minimo, un hidrocarburo es preferentemente metano obtenido como un
componente del gas natural.

Un 6xido metélico complejo para su utilizacion en la primera realizacion comprende Ca;MnyFe,O, en el que 0<y<ly
0sz<1, y+z=1 y 3=<n<7. Mas preferentemente, el oOxido metdlico complejo comprende Ca;MnFeOs
(CazMngsFep50025). Alternativamente, el 6xido metdlico complejo comprende Ca;MnFeO,s (CaMngsFeqs02) o el
6xido metalico complejo comprende Ca,Co,0s (CaCoO2;5). Alternativamente, el 6xido metélico complejo comprende
CaxMn,0s (CaMnOzs).

Alternativamente, el 6xido metalico complejo de la primera realizacion comprende Cai-xsMgxsMny2FeysOn en el que
0,1 <x3<0,9; 0=y,<1y 0<ys<1 en el que y2 + y3 = 1 y 3=n<7. En una realizacion preferente, el 6xido metalico complejo
comprende MgCaFeMnOs (Mgo,sCagsMngsFeqs025)

Alternativamente, el 6xido metalico complejo comprende CaMnFeOs (CaMngsFeos025) y el catalizador reformado
de hidrocarburo con vapor comprende niquel sobre alimina.

Los 6xidos metalicos complejos de la primera realizaciéon se pueden impregnar con, como minimo, un catalizador de
reformado de metano con vapor.

El, como minimo, un catalizador de reformado de metano con vapor, segun la primera realizacion de la presente
invencion, comprende un metal seleccionado del grupo que comprende platino y niquel. Mas preferentemente el,
como minimo, un catalizador de reformado de metano con vapor comprende un compuesto seleccionado del grupo
que comprende 6xido de niquel y 6xido de cobalto.

Segun la primera realizacion de la presente invencion, el 6xido metalico complejo se mezcla con, como minimo, un
catalizador de reformado de metano con vapor antes de su utilizacién en el proceso.

La relacién molar de vapor a metano, oscila normalmente de 1,3:3 a 4:1, ambos inclusive.

El, como minimo, un hidrocarburo, puede proporcionarse tal como un componente en el gas natural de
prerreformado.

La segunda realizacion de la presente invencion se refiere a un proceso para producir hidrégeno que comprende

(a) proporcionar un reactor que contiene un 6xido metalico complejo y un catalizador de reformado de hidrocarburo
con vapor, en el que el 6xido metalico complejo esta representado por la formula

(A'X1 Caye ng3)X(B‘y1 Mnyz FEyS)yOn
en la que A' representa, como minimo, un elemento seleccionado del grupo que comprende Sr, Ba, un elemento del
Grupo 1 y un elemento de la serie de los lantanidos segun la Tabla Periddica de los Elementos de la IUPAC; B'
representa, como minimo, un elemento seleccionado del grupo que comprende Cu, Ni, Co, Cry V;
0=x1=1, 0=x2<1, 0= x3<l en la que X1 + Xo + X3 = X;

0<yi<1, 0=y,<1,0<ys<lenlaqueyi+y, +ys=Yy;

1<x<10;
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1=<y<10;
y n representa un valor tal que el 6xido metalico complejo se proporciona eléctricamente neutro;

(b) introducir un gas de alimentacién que contiene, como minimo, un hidrocarburo y vapor en el reactor en una etapa
de produccion, hacer reaccionar el, como minimo, un hidrocarburo y el vapor en presencia del 6xido metalico
complejo y el catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor en condiciones de reaccion suficientes para
formar hidrégeno y un 6xido metdlico complejo agotado, y retirar del reactor un gas producto que comprende
hidrégeno;

(c) terminar la introduccién del, como minimo, un hidrocarburo y purgar el reactor con un gas de purga para
desplazar los componentes combustibles del reactor y retirar del mismo un gas efluente de purga;

(d) regenerar el reactor en una etapa de regeneracion mediante la reaccion del 6xido metalico mixto agotado y una
fuente de gas oxigeno en condiciones de reaccidn suficientes para regenerar el 6xido complejo metélico mixto;

(e) purgar de forma opcional el reactor con un gas de purga;
(f) presurizar el reactor introduciendo el gas de alimentacién que contiene, como minimo, un hidrocarburo y vapor, y
(g) repetir (b) a (f) de una manera ciclica.

Alternativamente, el proceso de la segunda realizacion comprende ademas, antes de la purga del reactor,
despresurizar el reactor mediante la retirada de un gas de despresurizacién desde el mismo.

El proceso de la segunda realizacion se puede poner en practica preferentemente con el gas de alimentacion que
contiene hasta el 20% en volumen de hidrégeno. Mas preferentemente, el gas de alimentacion es gas natural de
prerreformado.

DESCRIPCION BREVE DE VARIAS VISTAS DE LOS DIBUJOS

La figura 1 es un diagrama esquematico de un aparato experimental utilizado para evaluar el rendimiento de
combinaciones de 6xidos metalicos complejos y catalizadores de reformado de metano con vapor para la generacion
de hidrégeno a partir de mezclas de metano y vapor.

La figura 2 es una traza de difraccion de rayos X en polvo para Ca;FeMnOs preparado en el ejemplo 1.

La figura 3 es una grafica de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccién de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor utilizando
CazCo0,0s5 en combinacién con 1% de Pt sobre ZrO; en el ejemplo 2.

La figura 4 es un gréafico de la velocidad de produccion de CO»con respecto al tiempo de funcionamiento para la
regeneracion de Ca,Co0,0s agotado /1% de Pt sobre ZrO; en el ejemplo 2.

La figura 5 es una grafica de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccion de gas de sintesis a partir de una mezcla de metano con vapor en el
ejemplo 3 utilizando CaC0,0s en combinacion con 1% de Pt sobre ZrO2, en el que Ca;Co0,0s5 ha sido regenerado
repetidamente por el método descrito en el ejemplo 2.

La figura 6 es un grafico de la velocidad de produccion de CO,con respecto al tiempo de funcionamiento para la
regeneraciéon de Ca,CO,0s agotado /1% de Pt sobre ZrO, producido en el ejemplo 3. Referido al ejemplo 3A.

La figura 7 es un diagrama esquematico de un sistema de calorimetro de reaccion experimental utilizado en los
ejemplos 4-14.

La figura 8A es un grafico de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccién de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor utilizando
CazCo0,0s5 en combinacién con 1% de Pt sobre ZrO; en el ejemplo 4.

La figura 8B es un grafico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en un
reactor tubular catalitico activo y un reactor tubular de referencia durante la produccién de gas de sintesis en la
figura 8A en el ejemplo 4.

La figura 9A es un grafico de la velocidad de produccién de CO- con respecto al tiempo de funcionamiento para la
regeneraciéon de Ca,Co,0s agotado /1% de Pt sobre ZrO; producido en el ejemplo 4.

5
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La figura 9B es un grafico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la etapa de regeneracion de la figura 9A en
el ejemplo 4.

La figura 10A es un grafico de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccion de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor utilizando CaO
y NiO en combinacién con 1% de Pt sobre ZrO; en el ejemplo comparativo 5.

La figura 10B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la produccién de gas de sintesis en la figura
10A en el ejemplo comparativo 5.

La figura 11A es un gréfico de la velocidad de produccion de CO; en funcién del tiempo de funcionamiento durante la
regeneracion de CaO y NiO agotado generado durante la produccion de gas en el ejemplo comparativo 5.

La figura 11B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la etapa de regeneracioén de la figura 11A en
el ejemplo comparativo 5.

La figura 12A es un grafico de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccién de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor utilizando
CaMnO; 5 (CazMn,0s) en combinacién con 1% de Pt sobre ZrO; en el ejemplo 6.

La figura 12B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la produccién de gas en la figura 12A del
ejemplo 6.

La figura 13A es un grafico de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccién de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor utilizando
Ca;MnFeOs en combinacion con 1% de Pt sobre ZrO; en el ejemplo 8.

La figura 13B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la produccién de gas en la figura 13A del
ejemplo 8.

La figura 14A es un gréfico de la velocidad de produccion de CO; en funcién del tiempo de funcionamiento durante la
regeneracion de Ca,MnFeOs agotado generado durante la produccion de gas en el ejemplo 8.

La figura 14B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la regeneracion de Ca;MnFeOs agotado
generado durante la produccién de gas en la figura 14A del ejemplo 8.

La figura 15A es un grafico de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccién de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor utilizando
Ca;MnFeOs(NiO)o.4 en combinacion con 1% de Pt sobre y-Al,Oz en el ejemplo 10.

La figura 15B es un grafico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la produccion de gas en la figura 15A del
ejemplo 10.

La figura 16A es un grafico de la velocidad de produccion de CO; en funcion del tiempo de funcionamiento durante la
regeneracion de Ca,MnFeOs(NiO)o 4 agotado generado durante la produccion de gas en el ejemplo 10.

La figura 16B es un grafico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la regeneracion de agotado
CayMnFeOs5(NiO)o 4 en la figura 16A del ejemplo 10.

La figura 17A es un gréfico de la produccién de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccién de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor utilizando
Ca;MnFeOs5(NiO)o4 en combinacion con 1% de Pt sobre y-Al,Os en el ejemplo 11.

La figura 17B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el tubo de reactor de referencia durante la produccién de gas H- en la figura 17A del
ejemplo 11.
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La figura 18A es un diagrama de produccién de hidrégeno y dioxido de carbono en funcién del tiempo de
funcionamiento para la regeneracion de Ca;MnFeOs(NiO)o 4 agotado en el ejemplo 11.

La figura 18B es un grafico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la regeneracion de Ca;MnFeOs(NiO)o.4
agotado en el ejemplo 11.

La figura 19A es un diagrama de produccién de hidrégeno y dioxido de carbono en funcién del tiempo de
funcionamiento durante la regeneracién de otro lote de Ca,MnFeOs(NiO)o 4 agotado en el ejemplo 11.

La figura 19B es un grafico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la regeneracion del CaMnFeOs(NiO)o 4
agotado de la figura 19B en el ejemplo 11.

La figura 20A es un diagrama de produccién de hidrogeno y diéxido de carbono en funciéon del tiempo de
funcionamiento para la regeneracion de un material Ca;MnFeOs(NiO)o4/4% de Rh/Aluminato de litio agotado
(ejemplo 11)

La figura 20B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la regeneracion del material
CaxMnFeOs5(NiO)o 4/4% de Rh/Aluminato de litio agotado. Se refiere a la figura 20A en el ejemplo 11.

La figura 21A es un grafico de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccion de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor a presiones de
alimentacion superiores utilizando otro lote de CaoMnFeOs(NiO)o 4 regenerado con 1% de Pt sobre y-Al,O3 tal como
se describe en el ejemplo 11.

La figura 21B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el tubo de reactor de referencia durante la produccion de gas segun la figura 21A
del ejemplo 11.

La figura 22A es un grafico de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccién de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor utilizando
CazMnFeOs5(Pt)o,01 junto con 4% de rodio sobre aluminato de litio en el ejemplo 12.

La figura 22B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la produccion de gas segun la figura 22A del
ejemplo 12.

La figura 23A es un grafico de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccién de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor a una velocidad
de flujo reducida utilizando Ca;MnFeOs(Pt)o,01 junto con 4% de rodio sobre aluminato de litio en el ejemplo 12.

La figura 23B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la produccion de gas segun la figura 23A del
ejemplo 12.

La figura 24A es una representacion gréafica de la produccion de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las
velocidades de consumo de metano para la produccion de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor
en una proporciéon molar de metano con vapor de 2:1 utilizando Ca;MnFeOs junto con 4% de rodio sobre aluminato
de litio en el ejemplo 13.

La figura 24B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la produccion de gas segun la figura 24A del
ejemplo 13.

La figura 25A es un diagrama de producciéon de hidrégeno y diéxido de carbono con respecto al tiempo de
funcionamiento para la regeneracion de Ca,MnFeOs agotado con 4% de rodio sobre aluminato de litio en el ejemplo
13.

La figura 25B es un gréfico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la regeneracién de Ca;MnFeOs agotado
segun la figura 26A en el ejemplo 13.
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La figura 26A es un gréfico de la produccién de gas con respecto al tiempo de funcionamiento y las velocidades de
consumo de metano para la produccién de gas de sintesis a partir de una mezcla metano con vapor utilizando
CaMgFeMnOs(NiO)o,4 en combinacién con 20% de NiO sobre y-Al,O3 en el ejemplo 14.

La figura 26B es un grafico de la diferencia de temperatura con respecto al tiempo entre puntos equivalentes en el
reactor tubular catalitico activo y el reactor tubular de referencia durante la produccion de gas en la figura 26A del
ejemplo 14.

La figura 27 es un diagrama de flujo esquematico de un proceso de ejemplo para la generacion de hidrégeno a partir
de 6xidos mixtos de metales en combinacion con el catalizador de reformado de metano con vapor.

La figura 28 es un patrén de difraccion de rayos X (DRX) de una mezcla 1:1 molar de CaO: NiO después de calentar
a 750 durante 10 horas bajo un flujo de oxigeno.

La figura 29 es un patrén de difraccion de rayos X (DRX) de una mezcla 2:1 molar de CaO: NiO después de calentar
a 750 durante 12 horas bajo un flujo de oxigeno.

DESCRIPCION DETALLADA DE LA INVENCION

Las realizaciones de la presente invencién se refieren a un proceso para la generacion de hidrégeno mediante la
reaccion de uno o mas hidrocarburos gaseosos con agua gaseosa, es decir, vapor. En una realizaciéon de la
presente invencion, un proceso para la generacion de hidrégeno comprende las etapas de (a) hacer reaccionar uno
0 mas hidrocarburos con vapor de agua en presencia de un 6xido metalico complejo y un catalizador de reformado
de hidrocarburo con vapor para formar hidrégeno y (b) regenerar el éxido metdlico complejo por reaccién del 6xido
metdlico complejo con aire. El hidrocarburo puede ser metano y el catalizador de reformado de hidrocarburo con
vapor puede ser un catalizador de reformado de metano con vapor.

Se define en la presente memoria descriptiva el término "6xido metalico complejo” como un compuesto quimico que
comprende oxigeno y dos o mas elementos que se consideran como metales en su estado puro no oxidado en
condiciones ambientales normales. Entre los 6xidos metalicos complejos se pueden incluir, por ejemplo, 6xidos
metalicos ternarios o cuaternarios que comprenden dos y tres elementos metalicos, respectivamente, en
combinacion con el oxigeno. A diferencia de un éxido metdlico complejo, un 6xido metalico simple es una
combinacion de un solo elemento y oxigeno y se refiere generalmente como un 6xido binario. Esta distincion entre
Oxidos complejos y Oxidos simples se explica adicionalmente con ejemplos concretos en "Quimica Inorganica
Integral”, Vol. 2, pags. 729-735, Pergamon Press (1975).

En una realizacion de la presente invencion, se utiliza un proceso autotérmico para producir hidrégeno directamente
en una Unica zona de reaccién o lecho reactor mediante la reaccion de uno o mas hidrocarburos con vapor. El uno o
mas hidrocarburos pueden comprender metano. Los productos secundarios del proceso, tales como nitrégeno y
dioxido de carbono, se pueden separar de la corriente efluente de regeneracion del 6xido complejo tal como se
describe a continuaciéon. En una realizacion, el diéxido de carbono puede ser recuperado como un producto
adicional.

Se utiliza en la presente memoria descriptiva el término "proceso autotérmico” para describir un proceso que
comprende una pluralidad de reacciones quimicas de las que, como minimo, una de los cuales es exotérmica vy,
como minimo, una de las cuales es endotérmica, en las que algunos o todos los requerimientos energéticos de la
reaccién o reacciones endotérmicas son suministrados por la reaccién o reacciones exotérmicas. De este modo, una
vez que se han iniciado las reacciones quimicas del proceso, es necesaria una entrada minima de energia adicional
para mantener las reacciones, y el proceso esta esencialmente autosostenido térmicamente. En una primera etapa o
de produccién del proceso, el calor endotérmico requerido para la reaccion catalitica de uno o mas hidrocarburos
con agua esta proporcionado por el calor exotérmico de la oxidacién parcial del uno o mas hidrocarburos y por la
reaccion habitualmente exotérmica del didxido de carbono con el 6xido metalico complejo. En una segunda etapa o
de regeneracion del proceso, la regeneracion del 6xido metdlico complejo se efectla mediante la reaccién del
oxigeno con el 6xido metalico complejo agotado y la desorcién del diéxido de carbono absorbido por el éxido
metalico complejo en la primera etapa, y esta etapa de regeneracion es también un proceso autotérmico.

El articulo indefinido "un" o “una” tal como se utiliza en la presente memoria descriptiva significa uno o mas cuando
se aplica a cualquier caracteristica en las realizaciones de la presente invencién que se describen en la
especificacién y las reivindicaciones. La utilizacién de "un" o “una” no limita el significado a una caracteristica Unica,
salvo que dicho limite se defina especificamente. El articulo definido "el" o “la” delante de sustantivos singulares o
plurales o frases nominales denota una caracteristica especifica particular o caracteristicas especificas particulares y
puede tener una connotacion singular o plural, dependiendo del contexto en el que se utiliza. El adjetivo "cualquier"
significa uno, algunos o todos sin distincién, de cualquier cantidad.

El término "proceso termoneutro” se define como un proceso para el cual la energia térmica necesaria es
proporcionada completamente por el propio proceso y no hay cambio neto de entalpia durante el proceso. De este
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modo, en las realizaciones de la presente invencion, el cambio de entalpia general, AH, para la etapa de sintesis en
la que se produce el hidrégeno (ecuacién 7 posterior) y para la etapa de regeneracion del 6xido metalico complejo
agotado (ecuacion 9 posterior) son cero en ambos casos. Un proceso autotérmico que opera bajo condiciones
adiabaticas (sin pérdida o ganancia de calor del sistema) en el que la energia térmica necesaria se suministra por la
guimica operativa seria un proceso termoneutro. En la practica, puede ser deseable llevar a cabo las etapas de
sintesis y de regeneracion en condiciones que son ligeramente exotérmicas netas para compensar cualquier pérdida
de calor durante el proceso. Estas pérdidas de calor pueden dar lugar a pequefios cambios de temperatura segun lo
determinado por las entalpias respectivas de las etapas de reaccion y las capacidades calorificas de los lechos
reactores. Sin embargo, cuanto mas se aproxima el proceso global a un proceso termoneutro, mayor sera el
rendimiento de hidrégeno y la produccién del hidrégeno producto mas eficiente energéticamente.

De este modo, en el proceso de la primera etapa o de produccion que se describe en la presente memoria
descriptiva la reaccion endotérmica de uno o mas hidrocarburos con vapor de agua esta equilibrada por la oxidacion
parcial exotérmica de los uno o mas hidrocarburos y la reaccion generalmente exotérmica del dioxido de carbono
con el 6xido metalico mixto. En condiciones estacionarias, el proceso autotérmico no requiere deseablemente que se
suministre energia térmica a los reactores para mantener la reaccién después del inicio. Sin embargo, durante el
arranque, una cantidad inicial de energia calorifica importada puede ser requerida para la generaciéon de vapor para
la reaccion. Esta energia térmica puede ser suministrada por cualquier método adecuado tal como, por ejemplo, la
utilizacién de una reaccién exotérmica o combustion de un material combustible. El proceso autotérmico vy,
posiblemente, ligeramente exotérmico, proporciona una generacion muy eficiente de hidrégeno a partir de
hidrocarburos y vapor. Ademas, el proceso descrito en la presente memoria descriptiva puede reducir la elevada
area superficial de transferencia de calor y las aleaciones especiales que se requieren en los sistemas de reactores
convencionales de reformado de hidrocarburos con vapor y, por lo tanto, puede conducir a reactores reformadores
sencillos y menos costosos.

El proceso de las realizaciones de la presente invencion utiliza una reaccion ciclica de dos etapas. En la primera
etapa del proceso, que puede ser descrita equivalentemente como una reaccién, sintesis, o etapa de produccion, el
agua y uno o mas hidrocarburos se introducen en un reactor. Reactores adecuados pueden ser reactores de lecho
catalitico empaquetado, reactores de lecho fluidizado, o cualquier otra configuracion de reactor. Puede utilizarse
cualquier hidrocarburo que sea capaz de reaccionar cataliticamente con vapor de agua para formar hidrégeno. Los
hidrocarburos pueden seleccionarse a partir de hidrocarburos alifaticos que tienen de 1 a, aproximadamente, 20
atomos de carbono y, de forma ventajosa, se pueden seleccionar a partir de hidrocarburos alifaticos que tienen de 1
a 6 atomos de carbono. Deseablemente, la alimentacién de hidrocarburos se puede seleccionar de metano, gas
natural, propano o una mezcla de hidrocarburos alifaticos predominantemente Ci a Cas. El proceso se efectla
haciendo pasar una mezcla de alimentacidon gaseosa que contiene vapor de agua y uno o mas hidrocarburos a
través de un lecho de reaccién que comprende un material de éxido metalico complejo y un catalizador de proceso
de reformado de hidrocarburo con vapor convencional, manteniéndose el lecho de reacciéon a una temperatura
elevada.

Una mezcla de alimentacién gaseosa deseable comprende vapor y metano. El metano en la mezcla gaseosa
vapor/metano puede obtenerse de cualquier fuente adecuada, y se obtiene preferentemente como un gas natural del
que se han eliminado los compuestos de azufre. Es ventajoso incluir un nivel bajo de hidrégeno, por ejemplo, -3%
molar, como un producto reciclado a la corriente de alimentacion a efectos de ayudar en la reduccién/activacion del
catalizador y, posiblemente, reducir la probabilidad de deposicién de carbono, en particular cuando estan presentes
en la alimentacion gas natural no reformado o hidrocarburos C; y superiores.

La relacién molar de vapor a hidrocarburo normalmente oscila de, aproximadamente, 1:1 a, aproximadamente, 20:1.
La proporcion de vapor a hidrocarburos minima o teérica depende de la composicion del hidrocarburo y puede ser
estimada por el método descrito en la seccién siguiente. En una realizacion, el hidrocarburo es propano, y la relacién
molar de vapor a propano puede ser de, aproximadamente, 4:1 a, aproximadamente, 10:1. En otra realizacion, el
hidrocarburo es metano; la relacion molar de vapor de metano puede estar entre, aproximadamente, 1,3:1 v,
aproximadamente, 4:1, y mas especificamente esta relacion puede estar entre, aproximadamente, 1,3:1 v,
aproximadamente, 2:1.

En otra realizacion, la mezcla de alimentacién gaseosa puede ser una mezcla de gas natural prerreformado
adiabaticamente y vapor. El proceso de prerreformado adiabatico se efectla calentando el gas natural a una
temperatura de, aproximadamente, 500C y haciendo pasar el gas caliente a través de un lecho catalizador
adiabatico de niquel. El gas natural contiene habitualmente, aproximadamente, 5% de fracciones de hidrocarburos
pesados, en el que el término "pesado” se entiende que significa fracciones que contienen dos o0 mas atomos de
carbono. Las fracciones pesadas son habitualmente mas reactivas que el metano, y se reforman cataliticamente
para producir dioxido de carbono e hidrégeno. La mezcla de gases resultante contiene, por lo tanto, una mezcla de
metano, diéxido de carbono, vapor e hidrégeno. Las reacciones de prerreformado son habitualmente endotérmicas,
y dado que la reaccion tiene lugar generalmente de forma adiabatica, disminuye la temperatura de la mezcla de
gases resultante. Habitualmente, la temperatura de la mezcla de gases después del prerreformado se reduce a,
aproximadamente, 450<C.
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La utilizacion del gas natural prerreformado en lugar de gas natural sin tratar tiene ventajas asociadas. En primer
lugar, el proceso de prerreformado genera algo de hidrégeno, que es util para reducir quimicamente a un estado
activo el catalizador de la reaccion de reformado de metano con vapor posterior. En segundo lugar, la eliminacion de
las fracciones de hidrocarburos pesados reduce el potencial de deposicion de carbono sobre el catalizador de
reformado de metano con vapor. La utilizacion del prerreformado extiende la vida del catalizador, ya que la
deposicion de carbono en Ultima instancia conduce a la desactivacion del catalizador.

El material de éxido metalico complejo y un catalizador convencional de proceso de reformado de hidrocarburo con
vapor se pueden combinar antes de la carga en el lecho de reaccién. La combinacién del éxido metdlico complejo y
el catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor puede efectuarse de cualquier manera adecuada, por
ejemplo, mezclando el catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor con el material de 6xido metalico
complejo, o impregnando el material de 6xido metalico complejo con el catalizador de reformado de hidrocarburo con
vapor, ya sea durante la sintesis del éxido metalico complejo o después de la misma. Alternativa o adicionalmente,
el 6xido metélico complejo puede promover el reformado de hidrocarburo con vapor cuando el componente B (véase
mas adelante) del 6xido se reduce a su estado metdlico o de oxidacion cero durante la reaccién de sintesis del
hidrégeno. Entre los ejemplos del componente B se incluyen cobalto y niquel, que existen en un estado de oxidacién
positivo como parte de la estructura del 6xido metalico complejo y se pueden reducir en condiciones de reaccion a
cobalto metalico y niquel metalico, forma en la que pueden ser catalizadores activos de reformado de hidrocarburo
con vapor. En este caso, el 6xido metalico complejo actlla como un precursor para el catalizador de reformado de
hidrocarburo con vapor, como una fuente de oxigeno y como un aceptador de diéxido de carbono. El catalizador de
reformado de hidrocarburo con vapor puede mezclarse fisicamente con el material de 6xido metalico complejo, tal
como se describe anteriormente. Habitualmente, el lecho de reaccion se mantiene a una temperatura elevada, y las
reacciones de reformado pueden efectuarse en el intervalo de, aproximadamente, 350C a, aproximadamente,
900 y mas especificamente en el intervalo de, apr oximadamente, 600C a, aproximadamente, 750C. El pr oceso
puede llevarse a cabo a una presion total de 1 a 100 atmdsferas y, mas concretamente, pueden llevarse a cabo a
presiones de 20 a 50 atmdsferas.

Entre los materiales adecuados de Oxidos metalicos complejos se incluyen o6xidos que comprenden dos o mas
metales, y tienen la formula general:

(A'X1 Caye ng3)X(B‘y1 Mnyz FEya)yOn

en la que A' representa, como minimo, un elemento seleccionado del grupo que comprende Sr, Ba, un elemento del
Grupo 1 y un elemento de la serie de los lantanidos segun la Tabla Periddica de los Elementos de la IUPAC; B'
representa, como minimo, un elemento seleccionado del grupo que comprende Cu, Ni, Co, Vy Cr;
0=x1=1, 0=x2<1, 0< x3<1 en el que X1 + Xo + X3 = X;
0<yi<1, 0=y,<1,0<ys<lenlaqueyi+y, +ys=Yy;
1<x<10;
1=<y<10;
y n representa un valor tal que el 6xido metalico complejo se proporciona eléctricamente neutro.
En una realizacion de la presente invencién, el componente A' es un elemento seleccionado entre magnesio, calcio,
estroncio, bario y lantano, y el componente B' es un elemento seleccionado de vanadio, cromo, manganeso, hierro,
cobalto, niquel y cobre. Los materiales de 6xido metalico complejo de la presente invencion pueden ser bimetalicos,
trimetalicos u 6xidos metdlicos complejos de orden superior. Los 6xidos bimetalicos son conocidos también como
Oxidos ternarios, mientras que los éxidos trimetalicos son conocidos también como 6xidos cuaternarios. Entre los
oxidos metalicos complejos de la presente invencion se pueden incluir, sin que constituyan limitacién, Ca,MnyFe,On
en el que O<y<ly aceite , en el que y + z = 1 y 4sn<7; Cai.xaMgxz Mny2Fey3On en el que 0,1<x3<0,9; 0<y,<1 y 0sys<1,
en el que y,+ys = 1 y 4=n<7; Ca;MnFeOs (CaMngsFeps0;5); CaxCo.0s5 (CaCoO,s); CaMn0s (CaMnOys);
MgCaFeMnOs (Mgo,5CaosMngsFeos02;5); Y LnxrCaixi(MnyFeyzOn)s en el quelsy,<1 y O<yz<l1 en el que y.+ys=1y
4<n<7 y b es un valor elegido de modo que se proporcione el 6xido metalico complejo eléctricamente neutro.
En otra realizacion, un material complejo de 6xido metdlico adecuado es
(Cax2ng3)x(Mny2Fey3)yOn
en el que

0=x2<1, 0=x3z<l en el que X1 + X2 + X3 = X;

0=y,<1, 0syz<l enelqueyi +y2 +ys=y;
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1=xs5;y
1<ys<b.

Habitualmente, la conversiéon de hidrocarburos a hidrégeno en el proceso es del, aproximadamente, 20% al,
aproximadamente, 99%. Puede lograrse un aumento de la conversion mediante la seleccion de combinaciones de
O6xido metalico complejo y catalizador de reformado de metano con vapor.

Puede lograrse ademas una conversién mayor mediante la impregnacion del 6xido metdlico complejo con el uno o
mas catalizadores de reformado de metano con vapor, tales como platino y niquel, o con uno o mas precursores de
catalizador de reformado de metano con vapor, tales como los 6xidos de niquel o de cobalto. El aumento de la
conversion puede ser de, aproximadamente, el 150% de la conversion del correspondiente 6xido metdlico complejo
no impregnado hasta, aproximadamente, el 400% de la conversién del correspondiente 6xido metalico complejo no
impregnado. El 6xido metalico complejo impregnado se mezcla de forma ventajosa con un catalizador de reformado
de metano con vapor antes de su utilizacion.

Entre los catalizadores del proceso de reformado de hidrocarburos con vapor convencionales adecuados se incluye
cualquier material eficaz en el reformado de metano o hidrocarburos superiores con vapor para producir hidrégeno.
Por ejemplo, estos materiales pueden comprender uno o mas componentes seleccionados de niquel, cobalto, hierro,
cobre, cualquiera de los metales del grupo del platino (es decir, rutenio, osmio, rodio, paladio, platino e iridio), y los
oxidos de los anteriores, soportados sobre 6xido de zirconio, alimina y otros soportes adecuados. Entre los
ejemplos de catalizadores de proceso de reformado de hidrocarburos con vapor se incluyen, sin que constituyan
limitacion, platino al 1% sobre un soporte de 6xido de zirconio, platino al 1% sobre un soporte de alimina y rodio al
4% de sobre un soporte de aluminato de litio. Por ejemplo, si el catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor
es un material de 6xido de niquel u éxido de cobalto soportado, puede ser necesario reducir, como minimo,
parcialmente el 6xido a metal o activar el 6xido con una alimentacién de metano que contiene, aproximadamente, el
3% de hidrégeno. Cuando el catalizador de niquel/6xido de niquel funciona como un sistema redox puede tener una
influencia significativa en la termoquimica general del proceso de la presente invencién, como se demuestra a
continuacion.

En una primera etapa, el 6xido de niquel se reduce a niquel metalico tal como se describe por
H, + NiO — Ni + H,0 AH = -3,01 Kcal/mol a 700°C

mientras que en una segunda etapa, el éxido se reforma tal como se describe por
Ni + %2 O2— NiO AH = -56,2 Kcal/mol.

De este modo, se puede utilizar una adicion medida de niquel, preferentemente en forma de o6xido de niquel
mezclada con el 6xido complejo en el que el niquel no esta realmente incorporado en la estructura de 6xido
complejo, para conseguir una termoquimica deseada para la reaccion. Por ejemplo, dicha adicion de niquel se
puede utilizar para modificar la termoquimica de una reaccion endotérmica a exotérmica, en particular para la etapa
de regeneracioén del 6xido metalico complejo, tal como se ha descrito anteriormente, en la que la oxidacion del niquel
esta acompafiada por una gran exotermia.

Sin querer unirse a ninguna teoria, se cree que generalmente cuando los metales del grupo del platino se utilizan
como catalizadores, se mantienen generalmente los estados metalicos en la masa a través de ambas etapas en el
proceso, dependiendo de la temperatura del proceso, y pueden estar acompafiado por la formacion de especies
intermedias de 6xidos superficiales en cantidades que no afectan significativamente la termodinamica del proceso.

Durante la primera etapa del proceso o de produccién segun una realizacion de la presente invencion, se alimentan
el vapor y uno o mas hidrocarburos a una temperatura elevada como reactivos gaseosos a través de un recipiente
reactor que tiene un lecho de reaccién que comprende un material de 6xido metalico complejo y un catalizador de
proceso de reformado de hidrocarburo con vapor convencional. Un producto de hidrégeno relativamente puro, es
decir, mayor de, aproximadamente, el 95% de pureza, se obtiene hasta que el material de 6xido metéalico complejo
se queda vacio de oxigeno, es decir, se convierte en agotado.

Se cree que el vapor y los uno o mas hidrocarburos reaccionan en presencia de un catalizador para producir
hidrégeno y diéxido de carbono como producto secundario. La reaccion es altamente endotérmica. Por ejemplo, en
la reaccién de reformado de metano con vapor, tal como se describe en la ecuacion 1 siguiente, el vapor reacciona
con metano en presencia de un catalizador para producir diéxido de carbono e hidrégeno, y el cambio de entalpia
calculado (AH) para la reaccion es de +45,6 Kcal/mol a 700C:

CHg + 2H,0~ CO; + H,0 (@))]
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La utilizacién del 6xido metalico complejo en esta reaccién de reformado de metano con vapor proporciona una
fuente de oxigeno, tal como se describe en la ecuacion 2 siguiente, y proporciona ademas los medios para capturar
el diéxido de carbono producido como producto secundario en la reaccion de reformado de metano con vapor, tal
como se describe en la ecuacion 3 siguiente. En las siguientes ecuaciones, los materiales de 6xidos metalicos
complejos de formula general (A'x;CaxeMgxs) (B'y1Mny2Feys),On son ejemplificados por la formula AByOn, en la que
tanto x e y son cada uno 1, y A y B representan cada uno un elemento clave. De este modo, la incorporacion del
O6xido metalico complejo proporciona una especie oxidante que suministra oxigeno al proceso, y proporciona ademas
la ventaja de eliminar el diéxido de carbono de la corriente de hidrégeno producto.

ABO, = ABOnx + X/2 O5 (2)

ABOnx + CO; = ACO3 + BOnx1 (3)

Alternativamente, la reaccién del 6xido metalico complejo reducido ABO;.x con CO> para dar un carbonato metalico
(ecuacion 3) puede ser vista como la disociacion de los dos 6xidos binarios, tal como se describe en la ecuacién 4a
siguiente, seguida de la reaccion del éxido de AO con CO; (ecuacion 4b):

ABOn.x — AO + BOnx1  (4)
AO + CO; — ACOs (4b)

Las ecuaciones 2 y 3 (en las que ecuacion 3 = ecuacién 4a + ecuacion 4b) se pueden combinar para conseguir
ABO,, + CO2 - ACO3 + BOpx1 + /20, (4)

Se cree que la reaccion de la ecuacion 2 tiene lugar generalmente como un proceso endotérmico. Sin embargo, se
cree también que cualquier oxidante oxigeno o equivalente producido reacciona con metano en una reaccion
exotérmica. Por ejemplo, en la reaccion de metano con oxigeno, tal como se describe en la ecuacién 5 siguiente, el
metano y el oxigeno reaccionan para producir didxido de carbono y agua, y la variacion de entalpia calculada (AH)
para la reaccién es de -191,4 Kcal/mol a 700<C:

CHs+2 0, - COz + 2 H0 (5

Una ecuacion termoneutra ideal para la preparacién de hidrégeno a partir de la reaccion de metano con vapor y
oxigeno a 700°C puede ser generada mediante la combinacion de las ecuaciones 1y 5, en las que cada ecuacion se
escala por su variacion de entalpia respectiva. La ecuacion resultante que tiene una variacién de entalpia calculada
(AH) de 0 Kcal/mol a 700C es

CH4 + 0,384 O + 1,23 HO — CO2 + 3,23 H> (6)

En las realizaciones de la presente invencion, el oxigeno utilizado en la reaccion se genera por la disociacion del
6xido metalico complejo tal como se describe en la ecuacion 2, mientras que la captura de dioxido de carbono como
producto secundario se describe en la ecuacion 3. Una descripcion teérica completa del proceso de la presente
invencion, mediante el cual el hidrégeno se produce a partir de la reaccidon de metano, vapor y oxigeno mediante la
utilizacién de un 6xido metalico complejo a 700°C, se obtiene mediante la combinacion de las ecuaciones 2 y 3 (en
las que ahora en estas condiciones especificas */» = 0,384) y 6 para formar la ecuacion 7 tal como sigue:

CH4 + ABO, + 1,23 H,O — ACO3 + Bon.o‘77.1 + 3,23 H2 (7)

Tal como se ha mencionado anteriormente, el componente B del éxido metdlico complejo puede comprender uno o
mas elementos metalicos, cada uno de los cuales pueden formar éxidos que tienen, como minimo, dos estados de
oxidacion posibles. En una realizacion de la presente invencion, como minimo, una de las especies metalicas del
componente B puede ser reducida al estado de oxidacion metdlico o cero durante la etapa de produccién de
hidrégeno. En esta realizacion, el subindice (n-0,77-1) es igual a cero, y por lo tanto, n es igual a 1,77.

Una ecuacion andloga a la ecuacion 7 se puede obtener para cualquier hidrocarburo adecuado, equilibrando el
cambio de entalpia respectivo de la reaccion del hidrocarburo con vapor para producir hidrégeno y dioxido de
carbono y el de la reaccién del hidrocarburo con oxigeno para formar diéxido de carbono y agua.

Tal como se ha mencionado anteriormente, la ecuacion 7 describe una forma de realizacion de la presente invencion
para la produccion de hidrégeno para el caso particular de una alimentacién de vapor y metano. En este caso, el
diéxido de carbono como producto secundario estd totalmente retenido como el carbonato metalico ACOs. La
ecuacion 7 describe que a 700TC, el rendimiento maximo teérico de hidrogeno sera 3,23 moles de hidrégeno por mol
de metano utilizado en la reaccion.
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El rendimiento maximo teorico de hidrégeno se consigue cuando el 6xido metalico complejo se elige para convertir la
ecuacion 7 en una reaccion autotérmica y termoneutra, es decir, en la que AH = 0. Sin embargo, para compensar las
pérdidas de calor en la practica, el proceso puede llevarse a cabo en condiciones de reaccion autotérmicas pero
ligeramente exotérmicas que pueden dar como resultado un rendimiento ligeramente menor que el maximo teérico
de hidrégeno anterior. La variacion de entalpia total, AH, de la quimica del proceso de produccién de hidrégeno
(ecuacion 7) se puede calcular a partir de las variaciones de entalpia de los procesos de sus componentes
(ecuaciones 1 a 6). Aunque las variaciones de entalpia para las ecuaciones 1 y 5 estan disponibles a partir de
fuentes bibliograficas para una gama de temperaturas, las de las ecuaciones 2 y 3 sera una funcion del 6xido
metdlico complejo elegido.

De este modo, un 6xido metdlico complejo ideal permitira un proceso general termoneutro generando los 3,23 moles
de hidrégeno maximos por mol de metano. Si el proceso es endotérmico para un 6xido metalico complejo particular,
es decir, AH es positiva, el rendimiento de hidrégeno sera menor que 3,23 moles de hidrégeno por mol de metano.
Si el proceso es endotérmico, puede ser conseguido un rendimiento superior a 3,23 moles de hidrégeno por mol de
metano, pero en esta situacion sera necesaria la entrada externa de calor al reactor. Tanto la etapa de produccion
de hidrégeno como la regeneracién del 6xido metalico complejo del proceso pueden llevarse a cabo en reactores
adiabaticos en los que el calor necesario (incluyendo el calor necesario para compensar las pérdidas de calor) esta
suministrado por el funcionamiento del proceso quimico. Esto reduce o elimina en estas condiciones de reaccion la
necesidad de proporcionar calor externo, lo que implica la utilizacién de aleaciones caras para la etapa necesaria de
transferencia de calor.

En una realizacion de la presente invencién, el 6xido metalico complejo particular utilizado en la produccién de
hidrégeno puede ser seleccionado para proporcionar un proceso autotérmico, y aproximadamente termoneutro, y
ligeramente exotérmico. El proceso de la presente invencion proporciona de este modo una flexibilidad
termodinamica en la utilizacién de un 6xido metalico complejo seleccionado permitiendo el control del equilibrio de la
entalpia de reaccion y la temperatura de reaccion. La disociacion del éxido metalico complejo en la ecuacion (4a),
que describe la disociacion del éxido metalico complejo a los dos éxidos binarios AO y BOn.x1, Sera generalmente
una reaccién endotérmica; la captura de diéxido de carbono para formar un carbonato metéalico a, aproximadamente,
700°C, tal como se describe en la ecuacion 4b, sera generalmente exotérmica. Por lo tanto, existe la posibilidad de
una mayor flexibilidad en el disefio de una etapa de reaccién de sintesis de hidrégeno autotérmica o
aproximadamente termoneutra, que seria posible con un 6xido binario o una mezcla de éxidos binarios.

La ecuacion 7 describe ademas que la cantidad tedrica de vapor requerido es de 1,23 moles por mol de metano
utilizado. Las realizaciones de la presente invenciéon dan a conocer un proceso en el que se requiere menos vapor
qgue en el reformado de metano con vapor convencional y, por lo tanto, se pueden conseguir ahorros de energia
importantes. En el reformado de metano con vapor convencional, el metano y el vapor de agua se convierten en
primer lugar en CO, H; y CO», que se convierten posteriormente en un reactor de conversion por desplazamiento
separado a una mezcla de H; y CO,. El exceso de vapor es necesario para mantener la actividad del catalizador en
este reactor de conversion por desplazamiento. En el proceso de la presente invencion, la mezcla de metano con
vapor se convierte directamente en H, y CO; sin la necesidad de una etapa posterior de conversiéon por
desplazamiento, y puede no ser necesario exceso de vapor. En una realizacion de la presente invencion, la cantidad
de vapor utilizado en la reaccion es inferior a, aproximadamente, el 150 por ciento de la cantidad teérica necesaria.
En otra realizacion, la cantidad de vapor utilizada en la reaccion es inferior a, aproximadamente, el 110 por ciento de
la cantidad tedrica necesaria.

Puede prepararse una mezcla fisica del 6xido metalico complejo y el catalizador de reformado de hidrocarburo con
vapor y cargarse en un reactor de lecho catalitico empaquetado. En una primera etapa o de reaccion, se introduce
en el reactor una mezcla de vapor y el metano en la proporcion deseada y los gases producto se retiran por una
vélvula de salida. La composicién de los gases de salida de esta etapa de sintesis se puede controlar mediante
técnicas estandar, tales como cromatografia de gases en linea.

En una segunda etapa o de regeneracion, el éxido metalico complejo se regenera con aire; a continuacion, la etapa
de sintesis se repite. Estas dos etapas del proceso se pueden integrar en un proceso ciclico continuo para la
generacién de hidrégeno utilizando, como minimo, dos reactores paralelos, en los que, como minimo, un reactor
funciona en la etapa de produccion y, como minimo, un reactor funciona en la etapa de regeneracion.

La primera etapa del proceso o de sintesis se termina cuando la concentracion de diéxido de carbono en el efluente
del reactor aumenta por encima de un nivel predeterminado, que indica que la capacidad de captura del diéxido de
carbono por el 6xido metalico complejo se ha agotado. La segunda etapa del proceso o de regeneracion se puede
iniciar terminando la alimentacién de hidrocarburos en el reactor mientras continda el flujo de vapor de agua durante
un periodo de tiempo suficiente para purgar los hidrocarburos residuales del recipiente reactor. El reactor puede
despresurizarse hasta, aproximadamente, la presién atmosférica antes de la purga.

Se introduce aire u otro gas que contiene oxigeno en el reactor para efectuar la regeneracion del 6xido metalico
complejo. El aire puede precalentarse externamente a la temperatura de regeneracion en un intercambiador de calor
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0 por la combustidn con un combustible en un quemador directo. La regeneracion del 6xido metalico complejo puede
tener lugar espontaneamente con una minima aportacion o pérdida de calor, y puede efectuarse a temperaturas
similares a las de la etapa de sintesis, es decir, a temperaturas en el intervalo de, aproximadamente, 450C a,
aproximadamente, 900C y mas especificamente en el intervalo de, aproximadamente, 600C a, aproximadam ente,
800<C. Por ejemplo, la regeneracion del éxido metélico complejo puede efectuarse a temperaturas de hasta,
aproximadamente, 150°C por encima de la temperatura de la etapa de produccion. En una realizacion, la etapa de
regeneracién se efectla a una temperatura de hasta, aproximadamente, 100C por encima de la temperatur a de la
etapa de produccion y, de forma ventajosa, a temperaturas de hasta, aproximadamente, 50C mayores que la
temperatura de la etapa de produccion.

La estrecha correlacién entre las temperaturas de la etapa de regeneracion y la etapa de sintesis que es posible en
el presente proceso conduce a una estabilidad mejorada del catalizador y reduce o elimina ademas la necesidad de
proporcionar calor externo durante las etapas de reaccion y regeneracion. La reaccion de metano y vapor en
presencia de una mezcla de dos 6xidos binarios, 6xido de niquel y 6xido célcico, proporciona hidrégeno, carbonato
célcico y niquel metélico. En la etapa de regeneracion, la reaccién de carbonato calcico para formar 6xido calcico y
diéxido de carbono es un proceso altamente endotérmico. Este proceso altamente endotérmico se hace mas
favorable, como minimo, en parte, por la oxidacién exotérmica de niquel a 6xido de niquel. Ademas, la reaccion de
oxidacion de niquel es probable que tenga lugar mas rapidamente que la descomposicién del carbonato célcico,
dando lugar a un aumento en la temperatura del lecho de reaccién y facilitando de este modo un mayor grado de
descomposicion del carbonato calcico dado que la reaccion de descomposicién esta controlada por un equilibrio. El
aumento de la temperatura y la velocidad elevada de produccion de diéxido de carbono que lo acompafia sera
necesariamente temporaly estara seguido por una disminucion en la velocidad de evolucién del diéxido de carbono.
Por lo tanto, temperaturas méas elevadas sostenidas son necesarias para una completa conversion de carbonato
célcico en Oxido célcico. Estos resultados estan descritos en la patente de EE.UU. no. 6.007.699. Estas
temperaturas mas altas sostenidas en el reactor pueden crear problemas tales como, por ejemplo, la desactivacion
del catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor convencional por sinterizacion.

En las realizaciones de la presente invencion, la descomposicion del carbonato producida en la etapa de sintesis, tal
como se describe en la ecuacion 7, es decir, ACOgs, esta impulsada ademas por la formacién del 6xido metalico
complejo ternario o superior, etapa que es generalmente exotérmica y termodinamicamente espontanea. La reaccion
exotérmica supera en parte la descomposicion endotérmica térmicamente desfavorable del carbonato metalico
ACOs. Se cree que cuando se regenera el 6xido complejo metdlico, el carbonato metalico ACOs, (que puede ser, por
ejemplo, carbonato célcico) se descompone para dar didxido de carbono junto con la formacién del éxido metélico
complejo ABO,, no el 6xido binario AO (que seria CaO en el ejemplo anterior). Esta quimica se describe por la
ecuacion siguiente:

ACO3 + BOpx.1+ X/2 O— CO, + ABOy, (8)

Si la etapa de produccién (ecuacién 7) comprende una reduccion al estado metalico de, como minimo, una de las
especies componente B, entonces una primera etapa en la regeneracion del éxido metalico complejo general ABO,
es la formacion del 6xido BOnh«.1 descrito anteriormente. A continuacion, la etapa de regeneracion procede tal como
se describe en la ecuacion 8.

Sin querer unirse a ninguna teoria, se cree que la reaccion que conduce a la regeneracion del 6xido metalico
complejo, tal como se describe en la ecuacion 8, sera térmicamente menos endotérmica, y por lo tanto mas cercana
a la termoneutralidad, y ademas termodinamicamente mas espontanea que la reaccion que conduce a la produccién
de una mezcla fisica de 6xidos binarios seguin la siguiente reaccion:

ACO3 + BOpx.1 + X2 O,—CO, + AO + BOp1 (9)

La ecuacion 9 conduce a la produccion de una mezcla de 6xidos metalicos binarios individuales, que difiere de la de
O6xido metdlico complejo monocomponente en las realizaciones de la presente invencion. La fuerza motriz adicional
para la generacion de diéxido de carbono de la mezcla de 6xido metalico complejo agotado que comprende ACO3z y
BOn-x-1, surge de la formacion generalmente favorable termodindmicamente del 6xido metalico complejo a partir de
sus componentes de 6xidos binarios, tal como se describe a continuacion:

BOn-l + AO —>ABOn (10)

Se cree que la mayor estabilidad global (es decir, entalpia de formacion inferior, mas negativa) del éxido metalico
complejo puede surgir a partir del numero de coordinacion generalmente mayor de los iones 6xido alrededor de los
sitios metalicos A y B del 6xido metalico complejo en comparacién con la de los 6xidos binarios precursores BO.1 y
AO. También se cree que, dado que la formaciéon del 6xido metalico complejo es generalmente un proceso
espontaneo, el proceso puede estar acompafiado por un cambio de energia libre pequefio y generalmente negativo.
Por lo tanto, la regeneracion del 6xido metalico complejo general ABO, a partir de la mezcla de éxido agotado,
ACOgszy BOnx1, tal como se describe en la ecuaciéon 8, sera mas exotérmica, es decir, mas favorable, que la
produccion de o6xidos binarios descritos en la ecuacién 9. Ademas, debido a la energia libre (AG) menor de la

14



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2382202 T3

reaccion de la ecuacion 8, la reaccion debe liberar didxido de carbono a una temperatura mas baja, y/o a una
presion mayor de disociacién de equilibrio de didéxido de carbono, que para el proceso de la ecuacion 9. Por lo tanto,
la regeneracion del 6xido metalico complejo puede efectuarse en condiciones que se aproximan mas ajustadamente
a la termoneutralidad que los sistemas convencionales y a temperaturas mas bajas que los sistemas
convencionales. Esto se ilustra en el ejemplo 15 (parte B) y el ejemplo 8 para la regeneraciéon del 6xido metalico
complejo Ca;MnFeOs de la presente invencion.

El 6xido metalico complejo regenerado tiene habitualmente una actividad muy similar a la del 6xido metalico
complejo original. Con ciclos repetidos, sin embargo, el éxido metalico complejo regenerado puede presentar
caracteristicas fisicas ligeramente diferentes a las del 6xido metéalico complejo original. Por ejemplo, el 6xido
metalico complejo regenerado puede tener una distribucién de particulas de tamafio ligeramente menor. Sin
embargo, el 6xido metalico complejo regenerado es suficiente para su utilizacién en el proceso y puede ser reciclado
repetidamente.

En una realizacion de la presente invencién, cada una de las dos etapas del proceso es autotérmica. Para lograr la
maxima eficiencia energética, cada una de las dos etapas del proceso también debe ser, aproximadamente,
termoneutra. Con el fin de llevar a cabo el funcionamiento autotérmico de la termoneutralidad, la composicion del
complejo metdlico puede ser adaptada para este propésito tal como se discute a continuacion.

El elemento o elementos metalicos del grupo de la formula general para el oOxido metalico complejo
(A'x1CaxMgx)x(B'y1 Mny, Feys)yOn deben ser capaces de formar un carbonato metalico en las condiciones del
proceso de generacion de hidrogeno y en el curso del mismo mediante la reacciéon del 6xido metalico complejo con
diéxido de carbono (ecuaciones 3 y 4). Alguna orientacion inicial para la eleccién de este elemento puede provenir
de los datos disponibles de entalpia de reaccion y de energia libre para la formaciéon de carbonato a partir de la
reaccion del elemento con diéxido de carbono (ecuacion 4b). Sin embargo, una segunda consideracion es que el
carbonato metalico formado debe ser capaz de formar el 6xido metalico complejo con una liberacién simultanea de
CO; (ecuacion 8).

Los elementos del componente "B" de la férmula general del 6xido metalico complejo se seleccionan del grupo de V,
Mn, Fe, Co, Ni, Cuy mezclas de los mismos. Estos elementos son capaces de existir en forma de 6xidos en, como
minimo, dos estados de oxidacion y en las condiciones del proceso de produccién de hidrégeno pueden estar
presentes también en el estado de oxidacién metalico o de valencia cero. Este componente "B" puede comprender
ademas el mismo elemento en dos 0 méas estados de oxidacion diferentes, proporcionando de este modo un mayor
grado de flexibilidad y control en la termoquimica general del proceso (ecuaciones 7 y 8).

Esta termoquimica global depende ademas de las variaciones de entalpia, AH, y de la energia libre de Gibbs, AG,
para la formacién del 6xido metalico complejo a partir de sus 6xidos binarios precursores (ecuacion 10). L.A.
Reznitskii en Neorganisheskie Materialy (Materiales Inorganicos), vol. 29, no. 3, pags. 386-389 "Estabilizacion
entélpica de algunos 6xidos complejos”, y también L.A. Reznitskii en Inorganic Materials, vol. 32, n°4, 1966, pags.
444-451, ha proporcionado métodos para estimar la entalpia de formacién de 6xidos complejos.

Las consideraciones anteriores en la seleccion y la utilizaciéon del 6xido metalico complejo para las realizaciones de
la presente invencién se haran evidentes en los ejemplos experimentales 1-11 y en los calculos termodinamicos
ilustrativos y los resultados proporcionados en el ejemplo 15 para el 6xido metalico complejo Ca;MnFeOs.

Aunque las realizaciones de la presente invencidon se han descrito anteriormente en términos de dos etapas de
proceso ciclicas que requieren dos reactores, el proceso puede utilizar mas de dos reactores. Por ejemplo,
dependiendo de la duracion de las etapas de produccion y regeneracion, pueden hacerse funcionar de una manera
ciclica tres 0 mas reactores que contienen el 6xido metalico complejo y el catalizador de reformado con vapor. Si,
por ejemplo, la etapa de regeneracién es mas larga que la etapa de produccion de hidrégeno, pueden utilizarse tres
reactores en los que uno opera en la etapa de produccidon mientras que los otros dos operan en la etapa de
regeneracion.

Los siguientes ejemplos ilustran las realizaciones de la presente invencién pero no limitan la presente invencion a
cualquiera de los detalles especificos descritos en los mismos. El aparato de ensayo fue disefiado y construido para
llevar a cabo experimentos descritos en estos ejemplos. La figura 1 muestra un diagrama esquematico del sistema
experimental que se utilizd para evaluar el rendimiento de las combinaciones de 6xidos metdlicos complejos y
catalizadores de reformado de metano con vapor para la generacidon de hidrégeno a partir de vapor/metano. El
dispositivo experimental utilizé un reactor de lecho fijo convencional construido a partir de un tubo de acero
inoxidable con un diametro interno de 13 mm (1/2 pulgada). Una frita de cuarzo se colocé en el centro del tubo para
soportar el lecho de catalizador, mientras que se insertd un termopar tipo K desde la parte superior con su punta
justo en la superficie de la frita. Un segundo termopar de tipo K se colocé fuera del tubo y cerca del centro del tubo,
pero dentro del horno tubular para controlar la temperatura de la reaccion. Se llenaron ambos extremos del horno
con un aislamiento de fibra de alta temperatura para minimizar los gradientes de temperatura axiales dentro del
horno. Se utilizé un grado UHP de metano en la investigacién como un sustituto para el gas natural. Se utilizé argéon
como un gas diluyente durante la reaccién y como gas de purga antes de la regeneracion. Se utilizé 20% de
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oxigeno/argdn como aire artificial durante el proceso de regeneracién. Todos los gases se obtuvieron de Nacional
Welders supply. El agua liquida se bombe6 a través de una bomba Isco (modelo 314, LC5000, 260D) dentro de una
zona de precalentamiento del reactor para formar vapor antes de mezclarlo con el metano y el argon. El andlisis de
gases se llevo a cabo con un cromatografo de gases MTI micro (modelo M200), equipado con dos columnas. La
columna A se empaquetd con tamiz molecular 5A para la separacién de monoéxido de hidrogeno, el metano y el
carbono, mientras que la columna B se empaquet6 con un Hayesep A para la separacion de diéxido de carbono,
etano, etileno, propano y propileno. Las temperaturas del horno para las columnas A y B fueron de 110 y 80°C,
respectivamente. El vapor de agua de la corriente de producto se separé mediante un enfriador instalado antes del
CG. El CG fue calibrado de forma rutinaria con una mezcla de 1% de hidrégeno, metano, monoxido de carbono y
diéxido de carbono equilibrado en argén (adquirido de Matheson Gas Products, Inc.).

EJEMPLO 1
Métodos para la preparacion de 6xidos metalicos complejos, incluyendo éxidos con metales cataliticos in situ

Los 6xidos metalicos complejos se prepararon mediante una variedad de procesos tal como se indica en la tabla 1.
Los métodos utilizados incluyeron el método ceramico en el que los 6xidos componentes se calientan juntos, el
método de flujo utilizando sales fundidas y la descomposicién térmica de carbonatos coprecipitados. Las referencias
con respecto a estos procesos de sintesis se presentan conjuntamente con la tabla 1.

Los 6xidos metalicos complejos utilizados para la investigacion de la reaccion de reformado de metano con vapor se
prepararon mediante el método de precursor de carbonato, tal como se ha descrito por K. Vidyasagar y otros "Una
ruta conveniente para la sintesis de 6xidos complejos utilizando precursores en solucién solida” (“A Convenient
Route for the Synthesis of Complex Oxides Employing Solid-Solution Precursors®), en Inorganic. Chem. (23), 1984,
1206-1210.

Como trabajo de evaluacion inicial para identificar 6xidos complejos metdlicos potencialmente (tiles, se controlé la
reversibilidad de la reaccion de cada o6xido metdlico con diéxido de carbono (en ausencia de cualquier
coalimentacion de hidrocarburo) utilizando un instrumento de analisis termogravimétrico-analisis termodiferencial
simultaneo (DTA-TGA), en el que la muestra se expuso a atmosferas de didxido de carbono y de oxigeno.
Normalmente, el 6xido se puso en contacto con un flujo de diéxido de carbono y la temperatura se aument6 a
continuacién lentamente mientras se registraron los cambios en el peso y el caudal de calor hacia la muestra o
desde la misma. A continuacién, la muestra carbonatada se traté con oxigeno.

El residuo TGA de cada experimento se analizé por difraccion de rayos X en polvo para identificar los productos de
reaccion. La tabla 1 enumera 6xidos complejos metalicos que se encontraron de esta forma que reaccionan de
forma reversible con didxido de carbono por la quimica definida. Normalmente, el 6xido metalico complejo, AB,On
reacciona con CO; para producir el carbonato metélico ACOs y un 6xido binario o complejo inferior en algunos casos
con evolucion de O,. La temperatura necesaria para una regeneracion del 6xido metalico complejo con oxigeno es
menor que la de una disociacion del carbonato a s6lo el éxido metdlico binario (ver los datos de temperatura en la
tabla 1). Es importante sefialar que este método para identificar candidatos adecuados tiene limitaciones si se utiliza
por si mismo, porque los compuestos tales como el Ca;MnFeOs muestran poca reactividad hacia el diéxido de
carbono en las condiciones de la TGA, pero son activos en reformado de metano con vapor, tal como se muestra
mediante los ejemplos 8 y 10 a 13 siguientes. Esto puede ser debido a la alta estabilidad cinética del 6xido metalico
complejo en condiciones no reductoras.

a. Preparacion de Ca,C0O20s

Se prepararon soluciones 0,50 M de Ca(NOs), y 0,50 M Co(NQOg3)2 y se coprecipitaron con una solucién 1,0 M de
NaHCOj3; a temperaturas cercanas al punto de ebullicion, mientras que se hacia pasar diéxido de carbono gas a
través de la solucion. Una vez que se completd la precipitacién, se aislé y se sec6 el precipitado, primero a
temperatura ambiente en aire durante 1 dia y después a vacio durante 1-2 dias a 90-100<C. El producto s e identificd
como CaCo(COs3), mediante difraccion de rayos X en polvo y tenia la estructura de aragonita (CaCOs). El precursor
CaCo(COz), se calenté a 650°C durante 6 horas bajo un flujo de oxigeno y se dejo enfriar lentamente a temperatura
ambiente para dar Ca>C0,0s.

b. Preparacién de Ca,FeMnOs:

Se prepararon soluciones 0,50 M de Ca (NOgs)2, 0,25 M de MnCl, y 0,25 M de Fe(NQOg3); y se coprecipitaron con una
solucion 1,0 M de NaHCO3 a una temperatura préxima al punto de ebulliciéon, mientras que se hacia pasar dioxido de
carbono gas a través de la solucién. Una vez que se completd la precipitacion, se aislé y se seco el precipitado,
primero a temperatura ambiente en aire durante 1 dia y después a vacio durante 1-2 dias a 90-100<C. El producto
se identific6 como CazFeMn(COs3)s por difraccion de rayos X en polvo y se calcind a 730T durante 10 horas bajo un
flujo de oxigeno para producir CazFeMnOs. El Ca;FeMnOs se caracterizé por difraccion de rayos X en polvo y se da
en la figura 2 un gréfico de intensidad con respecto al &ngulo 2 theta.
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c. Preparacion de fases mixtas de CaO y NiO:

Los esfuerzos para preparar CaNiO» de una sola fase a través del método precursor de carbonato no tuvieron éxito y
en lugar de éste se obtuvo una mezcla de CaO y NiO de dos fases. Se prepar6é mediante el mismo método una
mezcla de CaO y NiO con una estequiometria nominal de CazNiOs.

Se da a conocer la preparacion de un 6xido de calcio y niquel, que tiene una formula descrita de CaNisOg, mediante
intercambio de iones calcio por iones potasio en niquelato potasico a temperatura ambiente en soluciones acuosas
en Kristallografiya vol. 29, 1984, 450-454, por Bityutskii, P.N. y Khitrova, V.l. La produccién de niquelato célcico
(CaNiOy) por combinacion de dxido célcico y 6xido de niquel no se logré a 700°C, tal como se describe en el ejemplo
5 a continuacion.

d. Preparacion de Ca,FeMnOs, MgCaFeMnOs dopados con Ni 'y Ca;FeMnOs dopado con Pt:

Se prepararon soluciones 0,50 M de Ca(NOs)2, 0,20 M de MnCl,, 0,20 M de Fe(NOgz)s, 0,10 M de Ni(NOs), y se
coprecipitaron con una solucién 1,0 M de NaHCOj3; a temperaturas cercanas al punto de ebullicién, mientras que se
hacia pasar diéxido de carbono gas a través de la solucion. Después de que se completara la precipitacién, el
producto se separ6 por filtracion y se lavo a fondo con agua desionizada. El precursor carbonato se obtuvo después
de secar la muestra a temperatura ambiente durante 1 dia y a continuacion bajo vacio a 90-100C durant e 2 dias. El
6xido metalico final se prepar6 mediante calcinacion del precursor carbonato a 730C durante 10 h bajo un flujo de
oxigeno. La composicion del 6xido metalico, obtenida a partir del analisis termogravimétrico, fue CazFeMn(NiO)o 40s.

Se preparé CaMgFeMn(NiO)o 4 de la misma manera utilizando Mg(NO3)2-6H.O como fuente de magnesio. Utilizando
el mismo método, se prepar6 CaFeMnOs dopado con Pt mediante la coprecipitacion de la solucién 0,50 M de
Ca(NiO)s, 0,25 M de MnClz, 0,25 M de Fe(NO)s, 0,005 M H,PtCls con una solucién 1,0 M de NaHCOs. La
composicion final del éxido metélico, obtenida a partir de analisis de EDS y TGA, fue CazFeMnOs(Pt)o,01.

Tabla 1
Oxidos metéalicos complejos que reaccionan de forma reversible con CO,

Oxido metalico Rango de temperatura, °C, ecuacion quimica durante la Temp. para la regeneracion con O,,
para la reaccién con CO, ganancia de peso sintesis del Oxido (referencias entre
paréntesis)
Ca,C0,05 275 - 802 6Ca,C0,05 + 12CO, = 12CaCO; + 720°C, por desc. de carbonato a 650C
4C0304 + Oy bajo O, (1)
CazFe,Os 266 - 680 2CaFe0,5 + 2C0O,=2CaCO; + 600°C, por desc. de carbonato a 800T
Fe,03 bajo O, (1)
Ca,CoMnOs 300 - 740 6Ca,CoMnOs + 6CO, = 12CaCO; 550°C, por desc. de Ca,CoMn(COs)s a
+ 3MnCo0,0,4 + Mn3z04 + O, 7000C, O, (1)
CayFeCoOs 350 - 750 6Ca,FeCo0s + 6CO,= 12CaCO3 + 615°C, por desc. de Ca,FeCo(COs)s a
2Fez04 + 2C0304 + O, 7000C, O, (1)
Ca,CuO; 400 - 886 Ca,CuO;+ 2C0O, = 2CaCO; + CuO 700°C, por el método ceramico (2)
Sr,C0,05 433 - 1100 2Sr,C0,05 + 4CO,= 4SrCO3 + 846°C, por el método ceramico (3)
4Co0 + O,
SrCo0,s 400 - 1100 SrCo0;s, + CO, = SICO3 +CoO + | 820°C, por el método ceramico inactivado
0,26CO, 4
Sr2NizOs 420 - 1100 2Sr;,Ni,Os + 4CO,= 4SrCO; + 4NiO 934°C, por el método de flujo a 1000°C
+ 0 (5)
SryNisO11 404 - 1100 SryNisO1; + 5CO,= 5SrCO; + 4NiO | 939, por el método de flujo a 700 °C (6)
+ O,
Sr.9Bag1NiO2 5 627 - 1100 20Srp,9Bag 1NiO, 5 + 20CO, = 892°C, a 700°C bajo O, (saturado con
18SrCO; + 2BaCOs; + 20NiO + 50, agua) (7)
Sr8Bag 2NiO2 5 660 - 1100 20SrogBag 2NiO,,5 + 20CO, = 837°C, a 700°C bajo O, (saturado con
16SrCO; + 4BaCOs + 20NiO + 50, agua) (7)
SrCuO;, 538 - 1100 16SrCu0O, + 12C0,=8SrCO; + 820°C, por el método ceramico (8)
4S|’20U02(CO3) + 6Cu,0 + 30,
SrCuO; 618 - 1100 16Sr,CuQ3 + 28C0,=24SrCO; + 800°C, por el método ceramico (8)
4Sr2CUOZ(CO3) + 6Cu,0 + 30,
BaNiO,s 480-1100 4BaNiO,,5 + 4CO, = 4BaCO; + 835°C, por el método ceramico bajo flujo
4NiO+ O, de 02 (9)
BaNiOs 410 - 1100 2BaNiO; + 2C0,=2BaCO; + 2NiO 987°C, a 700°C bajo O, (9)
+0,
BaCuO, 400 a 934 BaCuO, + CO, = BaCO; + CuO 804°C (10)

Referencias para la tabla 1:

(1) Preparacion de Ca,CO,0s5 y CayFe,0s, Ca,COMnOs, Ca,CoFeOs: K. Vidyasagar, Gopalakrishnan J. y C.N.R. Rao, Inorg.
Chem. 1984, 23, 1206-1210.

(2) Preparacion de Ca,CuOs: R.S. Roth, C.J. Rawn, J.J. Ritter, y B.P. Burto, J. Am. Ceram. Soc. 1989, 72 (8), 1545.

(3) Preparacion de Sr,Co,0s: J. Rodriguez y J.M. Gonzalez-Calbet, Mater. Res. Bull, 1986, 21, 429

(4) Preparacion de SrCoQO;s,: Y. Takeda, R. Kanno, T. Takeda. O. Yamamoto, M. Takano y Y. Bando, Z Anorg. Allg. Chem. 1986,
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540, 259.

(5) Preparacion de Sr;Ni;Os: Y. Takeda, T. Hashino, H. Miyamoto, F. Kanamaru, S. Kume y M. Koizumi, J. Inorg. Nucl. Chem.
1972, 34, 1599. El compuesto se sintetizd por primera vez por Takeda, pero no fueron capaces de repetir el proceso (El producto
siempre contiene algo de NiO sin reaccionar). El método que utilizan los presentes inventores es nuevo. Se sintetizd Sr,Ni,Os
mezclando cantidades estequiométricas de Sr(OH), y NiO. La mezcla se molié en un mortero de &gata y se combin6 con una
cantidad apropiada de KOH. La mezcla de reaccién se calentd durante 30 minutos a 1000C y se dej6 enfriar a temperatura
ambiente. El producto cristalino se aisl6 a partir del material fundente soluble.

(6) Preparacion de SrsNisO11: J. Lee, G. Holland, J. Solid. State Chem. 1991, 93, 262.

(7) Preparacion de SrogBag 1NiOs, SrogBag2NiO, s BaNiOs: R.J. Marcisak, L. Katz, J. Solid. State. Chem. 1978, 24, 295.

(8) Preparacion de SrCuO; y Sr,CuOg3: Y. Wang, B.A. Scott, B.-H. Chen, D. Walker, Physica C 1997, 52, 275.

(9) Preparacion de BaNiO,s: M. Arjomand, D.J. Machin, J. Chem. Soc. Dalton, 1975, 1055.

(10) Preparaciéon de BaCuO,: M. Arjomand, D.J. Machin, J. Chem. Soc. Dalton, 1975, 1061.

EJEMPLO 2:
Rendimiento de la combinacion de Ca>Co,0s y 1% de Pt/ZrO- en el proceso de sintesis de H»

Se mezclaron fisicamente 6,0330 g del 6xido metalico complejo Ca,C0,05 y 1,0548 g de 1% Pt/ZrO; catalizador de
reformado de metano con vapor, y se tamiz6 utilizando una malla de 14 a 20 (1,4 mm a 850 pym) antes de cada
utilizacién. A continuacién, se transfirieron los reactivos a la cadmara del reactor, y el sistema se purg6 a fondo con
argén. La temperatura del reactor y las trazas de calor se fijaron en 650C y 170C respectivamente, y la
temperatura del generador de vapor se fij6 en 250C. Tras la estabilizacion de la temperatura, se encendié un
registrador de temperatura. Después de 10 minutos se encendi6 la bomba de suministro de agua, seguido del flujo
de metano. Los caudales de metano, vapor y argon fueron 40 sccm, 120 sccm y 80 sccm, respectivamente, a una
presion total de, aproximadamente, 210 KPa (30 psia). El andlisis CG de los gases que salen del reactor se inicié y
se repiti6 en intervalos de 2 minutos a lo largo de cada experimento.

Al término de la recoleccién de datos, se apagaron las lineas de metano y vapor de agua. El sistema del reactor se
purgé con gas argén durante varias horas hasta que el andlisis CG mostré que la concentracion de hidrégeno fue
minima. En ese momento, la temperatura del reactor se elevd a 700C. Después de la estabilizacién de la
temperatura, se apago el gas argén y se encendié un suministro de 20% de oxigeno/argén para iniciar el proceso de
regeneracion. (Se utilizd argén en lugar de nitrégeno como gas diluyente inerte en estos experimentos de laboratorio
para facilitar el andlisis de CG.) El tiempo necesario para el proceso de regeneracion varia. Habitualmente, el
proceso de regeneracion llevé desde, aproximadamente, 4 a, aproximadamente, 5 horas.

La figura 3 muestra el gréafico de la velocidad de produccién de gas de hidrégeno, diéxido de carbono, monéxido de
carbono, y la velocidad de consumo de alimentacion de metano en funcioén del tiempo en funcionamiento. El proceso
de reaccion se puede dividir generalmente en cuatro regiones. La primera region, que durd desde el momento de la
iniciacién de la reaccion hasta, aproximadamente, 15 minutos después de la iniciacion, es un periodo que se refiere
en general a la combustion de metano. La reaccion en esta regiéon es altamente exotérmica, como se demuestra
cualitativamente por un aumento de la temperatura. La segunda region de la reaccién es de, aproximadamente, 15
minutos a, aproximadamente, 35 minutos. En esta region, se logré una conversion promedio de metano a hidrégeno
de, aproximadamente, el 36%. La relacién de hidrégeno producido a metano consumido aumenté en esta region a,
aproximadamente, 3,75, mientras que las cantidades de monéxido de carbono y diéxido de carbono producido
fueron insignificantes. Excluyendo el metano sin reaccionar, el gas producto fue del 98% en hidrégeno. En la
segunda region, la reaccién fue moderadamente exotérmica.

En la tercera regién, la cantidad de diéxido de carbono producido aumenté rapidamente. La relacion de hidrégeno
producido a metano consumido fue, aproximadamente, de 3,71, pero el gas producto tenia una pureza inferior de
hidrégeno. No se detectd6 mondxido de carbono por CG en esta etapa y s6lo aparecié en la cuarta region. La cuarta
region se inici6 después de aproximadamente 55 minutos de la iniciacién. En esta region, la reaccion cambio
gradualmente desde exotérmica a endotérmica tal como se esperaba para una reaccion convencional de reformado
de metano con vapor. Después de la terminacién de esta reaccién de sintesis, el sistemas se purgé
abundantemente con argén y el oxido metalico complejo se regenerdé con 20% de oxigeno/argon. La figura 4
muestra la velocidad de produccion de diéxido de carbono en funcion del tiempo durante este proceso. La velocidad
de produccién de dioxido de carbono aument6é gradualmente inicialmente, pero la velocidad aumenté rapidamente
después de, aproximadamente, 70 minutos debido a una reaccion exotérmica a este punto, tal como se indica
cualitativamente por un aumento de la temperatura. Después de 100 minutos, la velocidad de produccién de diéxido
de carbono comenzé a disminuir. Se produjeron un total de 16,88 mmol de dioxido de carbono en 395 minutos. El
didxido de carbono liberado durante la etapa de purga no se recogio.

EJEMPLO 3
Proceso de sintesis de hidrogeno utilizando un 6xido metalico complejo regenerado repetidamente

La sintesis del catalizador y la regeneracion del sistema descrito en el ejemplo 2 se repitieron diez veces y se
representd en la figura 5 la velocidad de produccién de gases en funcionamiento en funcién del tiempo para el
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undécimo ciclo de alimentacién de la reaccién. Los resultados obtenidos fueron muy similares a los obtenidos en el
ejemplo 2. Sin embargo, la reaccién en el presente ejemplo se divide para mayor claridad dividido en cinco regiones.
La primera region fue la combustion de metano altamente exotérmica. La produccion de hidrégeno se incrementé
rapidamente durante la segunda region, a un tiempo de, aproximadamente, 15 minutos a, aproximadamente, 40
minutos después del inicio de la reaccién. En una tercera region, la reaccion se volvié aproximadamente
termoneutra, permaneciendo de este modo hasta que el éxido metdlico complejo estaba saturado de dioxido de
carbono a un tiempo de, aproximadamente, 100 minutos. Se obtuvo una proporcion maxima de hidrégeno a diéxido
de carbono de 43,7 después de aproximadamente 34 minutos de la reaccion cuando el promedio de hidrégeno
producido con respecto a metano consumido fue de 3,55. La conversién promedio de metano fue del 24% y la
pureza del hidrégeno, con exclusion de metano, fue del 95%. En una cuarta region, la produccion de diéxido de
carbono aument6 hasta, aproximadamente, 140 minutos. En este momento, la reaccién entr6 en una quinta etapa,
en la que el 6xido se agotdé mayoritariamente y se llevé a cabo esencialmente el reformado catalitico de metano con
vapor convencional, que conduce a la produccién de una mezcla de hidrégeno, monéxido de carbono y diéxido de
carbono.

EJEMPLO 3A
Regeneracion del catalizador de 6xido metalico complejo

La figura 6 muestra la regeneracion del 6xido metalico complejo con oxigeno y argén. La etapa de regeneracion se
controld6 mediante la velocidad de produccion de diéxido de carbono y la temperatura del reactor. La regeneracion
del 6xido metélico complejo implicé cuatro etapas. La primera etapa se extiende desde el momento que se apagan
las alimentaciones de vapor y metano hasta aproximadamente 50 minutos mas tarde. En una segunda etapa, el
sistema se purg6 con argén hasta, aproximadamente, 400 minutos después de apagar la alimentacién de vapor y el
metano, a continuacion se apagoé el suministro de argén y se introdujo un flujo de 20% de oxigeno/argén. Durante la
tercera etapa, se acelerd la produccion de didxido de carbono y alcanzé un maximo a 140 minutos después de la
primera entrada de 20% de oxigeno/argén. El aumento de la produccion de didxido de carbono se cree que es
debido en parte a una reaccién exotérmica que tiene lugar durante este periodo, tal como se indica por un aumento
en la temperatura del lecho de, aproximadamente, 710C a, aproximadamente, 740C. En la cuarta etapa, | a
velocidad de produccion del diéxido de carbono disminuyé gradualmente, y se volvi6 mucho mas lenta durante las
etapas finales de la regeneracion. La velocidad de produccion de dioxido de carbono después de, aproximadamente,
1295 minutos de calentamiento fue muy baja, aproximadamente, 0,01 mmol/min, y estaba aln disminuyendo. Se
cree que esto indica que el 6xido metalico complejo puede ser regenerado sustancialmente. La cantidad total de
diéxido de carbono generado durante este periodo fue de 36,3 mmol, en comparaciéon a los 43,7 mmol de CO;
asumiendo una formacion cuantitativa de CaCOs a partir del 6xido metalico complejo Ca;Co0,0s.

EJEMPLO 4:

Sintesis de hidrégeno y regeneracion de 6xido metalico complejo Ca>Co,0s utilizando un calorimetro de reaccion in
situ

(A) Disefio y construccion del calorimetro de reaccion

En los ejemplos 2 y 3, se utilizd una Unica sonda de temperatura del reactor para seguir cualitativamente los
cambios de calor en los procesos de sintesis de hidrogeno y regeneracion del 6xido metalico complejo. El calor de
reaccion se midié in situ como una funcién del tiempo de reaccion. En el ejemplo 4 y los ejemplos sucesivos, se
utilizé un calorimetro de reaccién para caracterizar las reacciones y se ilustra esquematicamente en la figura 7. El
sistema de calorimetro de reaccion comprendia mdultiples termopares en un tubo de reaccion o reactor de prueba
para determinar las temperaturas en diferentes lugares en el lecho de catalizador, para la comparacién con las
temperaturas en posiciones similares en un tubo de reaccién de referencia sin catalizador. Una sonda con un perfil
de seis puntos que comprende seis sensores térmicos se colocd dentro de la sonda, los sensores espaciados por
igual 19 mm (3/4 pulgadas) de separacién a partir de la punta de la sonda. La sonda tuvo, aproximadamente, 6 mm
(1/4 de pulgada) de diametro, con una cubierta de aleacién de Inconel 600.Se utilizé un registrador “hyperlogger”
construido por Omega Engineering Inc. (Omega.com) para registrar simultaneamente los datos de los 12 sensores
(2 x 6). Con el fin de medir los cambios de temperatura, se utiliz6 un reactor de referencia que era idéntico en todos
los aspectos al disefio, material de construccion y la forma fisica del reactor de prueba. Se construyeron dos tubos
idénticos con un diametro interior de 13 mm (1/2 pulgada) utilizando Incoloy 800HT.

Tal como se muestra en la figura 7, el tubo de muestra se conectd a una junta transversal a través de la cual se
conecta el tubo de vapor, la entrada de gas, y los termopares. La parte inferior del tubo de muestra esta conectada a
una trampa de frio a través de una junta Swagelok. El tubo de referencia se unié a una junta Swagelok tipo T a
través de la que se conectaron la entrada de argén y los termopares. La linea de vapor se conectd a este tubo. La
parte inferior de este tubo se conecta a una salida de gas. A efectos de que el total del lecho de catalizador esté a
una misma temperatura ambiental, se utiliz6 un horno de tubo vertical dividido para alojar a los dos reactores. El
horno tenia un didmetro interior de, aproximadamente, 60 mm (2,375 pulgadas) y una longitud de,
aproximadamente, 305 mm (12 pulgadas). Se aislaron ambos. Se utiliza para calibrar el sistema estandares de 6xido
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15% NiO/SiO, y 10% NiO/SiO,. Estos dos materiales NiO soportados se tamizaron y se empaquetaron de la misma
manera que se hizo para la sintesis de hidrogeno. En primer lugar se redujeron los catalizadores, y a continuacion,
se controlaron sus reacciones de oxidacion a 650°C de termoquimica conocida y sus cambios de temperatura en
funcion del tiempo. Se elaboré una curva de calibracion y se utilizd para los calculos posteriores de calor de
reaccion.

(b) Sintesis de hidrégeno y regeneracién del 6xido metalico complejo utilizando el calorimetro de reaccién

Se ejecuto la reaccion de sintesis de hidrégeno utilizando el 6xido metalico complejo CaCo,0s y el catalizador de
reformado de metano con vapor 1% Pt/ZrO, descrito en los ejemplos 2 y 3 a las mismas condiciones utilizando este
reactor calorimetro diferencial. Los resultados se presentan en la combinacién de las figuras 8A y 8B. La figura 8B
muestra el perfil de temperatura para la reaccion de reformado de metano con vapor llevada a cabo en presencia de
CaxCo020s y 1% Pt/ZrO; con el nuevo reactor, mientras que en la figura 8A adjunta se representan con respecto al
tiempo la velocidad de produccion de hidrégeno, mondxido de carbono y dioxido de carbono, y la velocidad de
consumo de metano. Puesto que hay seis sensores para cada tubo, se obtuvieron seis perfiles diferenciales de
temperatura axiales. La diferencia de temperatura entre el tercero de los termopares en la secuencia de cada tubo
se evalué como representativa e indicativa del calor de reaccion en el presente ejemplo y también en los ejemplos
siguientes.

El analisis de la termoquimica del proceso de reaccion se inicié por el ajuste a curva de los datos de temperatura en
la figura 8B utilizando la funcién de interpolacion del software Kaleidagraph (Synergy Software, Inc.). Para mayor
claridad, este ajuste a la curva no se muestra en la figura 8B y los graficos "B" de los siguientes ejemplos. Se
observaron cuatro regiones distintas. En una primera regién (1), el metano y el catalizador contactan inicialmente. El
perfil de la temperatura de reaccion muestra un pico grande hacia arriba, indicativo de que tiene lugar un proceso de
gran exotermicidad al comienzo de la reaccion. Utilizando una curva de calibracion, se calculé que el calor generado
durante esta region fue de -56,6 Kcal generado por mol de metano consumido, durante un periodo de 18 minutos. La
segunda regién (2) fue aproximadamente termoneutra, y siguié una region ligeramente endotérmica (3) que
corresponde a 8,1 Kcal por mol de metano consumido. Las regiones 2 y 3 tuvieron una duracién total de
aproximadamente 25 minutos y corresponden a la generacién de hidrégeno convirtiéndose el diéxido de carbono en
carbonato calcico. A medida que el 6xido se satur6 con didxido de carbono, la reaccion progres6 gradualmente a
una cuarta region (4) con una endoterma de, aproximadamente, 18,7 Kcal de calor por mol de metano consumido.

Tras una separacion fisica del 6xido metalico complejo Ca»C020s y el 1% Pt/ZrO; catalizador de reformado de
metano con vapor, se regeneré el Ca,Co,0s5 agotado a 700C bajo 20% de oxigeno/argéon a una ve locidad de flujo
de 80 sccm. La figura 9A muestra la velocidad de dioxido de carbono liberado del 6xido metalico complejo en funcion
del tiempo en funcionamiento. Tiene lugar un proceso exotérmico cuando el gas de alimentacién se conmuta de
argon a 20% de oxigeno/argén. Este proceso exotérmico durd, aproximadamente, 60 minutos, y se calcul6 utilizando
la curva de calibracién, que produjo -40 Kcal de calor por mol de diéxido de carbono en la reaccién. Debido a esta
reaccion exotérmica, la velocidad de produccion de diéxido de carbono aumenté rapidamente a partir de una
velocidad inicial de 0,03 mmol/min a una velocidad de 0,14 mmol/min, punto después del que la velocidad disminuy6
gradualmente. Después de los primeros 60 minutos de regeneracion, en el que domina un proceso exotérmico,
siguid un proceso cercano a la termoneutralidad hasta el final de la reaccién de regeneraciéon. Habitualmente, la
etapa de regeneraciéon requiere aproximadamente, 6 horas para la regeneraciéon completa del éxido metalico
complejo agotado.

EJEMPLO 5

Ejemplo comparativo de la utilizaciéon de mezclas de 6xido calcico, CaO y o6xido de niquel, utilizando NiO con
catalizador de reformado de metano con vapor Pt/ZrO;

Se prepararon dos mezclas de CaO/NiO con diferentes proporciones de metal, 1:1, CaO:NiO (nominalmente
"CaNiO2") y 2:1 CaO:NiO (nominalmente "CazNiO3"). Se coprecipitaron soluciones 0,50 M de Ca(NOgs); y 0,50 M
(0,25 M para CazNiO3z) de Ni(NOg)2, con una solucién 1,0 M de NaHCOs; segun el mismo proceso descrito
anteriormente para la preparacion de Ca,Co20s. Los precursores se calentaron a 750C durante 10 horas (12 horas
para "CazNiO3") bajo flujo de oxigeno. Las mezclas mostraron difraccion de rayos X en polvo (figuras 28 y 29) que
eran mezclas fisicas de los 6xidos, no Oxidos metdalicos ternarios complejos. Se llevé a cabo una reaccion de
reformado de metano con vapor utilizando esta mezcla de CaO:NiO 1:1 y 1% Pt/ZrO,. La figura 10A muestra las
velocidades de produccion de hidrégeno, didéxido de carbono, monéxido de carbono y metano en funcion del tiempo
en funcionamiento. Al igual que en la reaccién catalizada por Ca,Co0,0s descrita en los ejemplos anteriores, el
proceso de reaccién puede ser subdividido en varias regiones. El perfil de temperatura de la reaccion exhibid
multiples picos exotérmicos y endotérmicos, tal como se muestra en la figura 10B. Entre 10 y 30 minutos después de
la iniciacién, se observo una region de produccion sustancial de H, con poca produccion de productos secundarios
monoxido de carbono o dioxido de carbono.

La reaccion de la regeneracion del"CaNiO2" nominal agotado se llevo a cabo a 700C bajo 20% de oxigeno/argén.
Se registraron la velocidad de produccién de diéxido de carbono y los cambios de temperatura con el tiempo en
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funcionamiento y se muestran en las figuras 11A y 11B, respectivamente. De acuerdo con los resultados anteriores,
se observd una reaccion exotérmica inicial, que se cree que es debida a la oxidacién del niquel metalico a 6xido de
niquel. Esta reaccion proporcioné 41,8 Kcal por mol de niquel. Sin embargo, este evento exotérmico soélo dio lugar a
un incremento relativamente pequefio en la velocidad de produccién de diéxido de carbono, que rapidamente volvio
de nuevo a la velocidad inicial. En consecuencia, incluso después de mas de 8 horas de calentamiento, habia
todavia una velocidad sustancial de produccién de CO2(-0,035 mmol/min.), con lo que dicho "CaNiO," no estaba
todavia completamente regenerado, demostrando que éste no es una mezcla de 6xidos practica para la preparacion
de hidrégeno mediante el presente proceso.

De forma similar, la composicion nominal "CazNiO3", una mezcla fisica de 2 partes de 6xido calcico, CaO, a una
parte de 6xido de niquel, NiO y, por lo tanto, tampoco un éxido ternario, tampoco fue completamente regenerado por
calentamiento a 700 durante 8 horas.

EJEMPLO 6
Generacion de hidrégeno utilizando éxidos metalicos complejos CaMnO3; y CaMnO2,s

Se encontré que el 6xido metalico complejo CaMnQg3 era reactivo con respecto al dioxido de carbono generado en
las condiciones de reformado de metano con vapor de los ejemplos 2 a 5. Esto esta en contraste con los resultados
de analisis termogravimétrico (TGA) que no mostraron casi reaccion entre el diéxido de carbono y CaMnQs. El 6xido
metalico complejo CaMnO-,s se obtuvo mediante la reduccion lenta de CaMnQg3 bajo una atmdsfera de hidrogeno, y
se investigd su reactividad con respecto al diéxido de carbono en condiciones de reaccion de reformado de metano
con vapor. La figura 12A muestra que se produjo hidrégeno sustancialmente puro a partir de 5 a, aproximadamente,
35 minutos en funcionamiento. La adsorcion de diéxido de carbono con CaMnO,s fue mejor que la de CaMnQOs. El
perfil térmico de la reaccion, figura 12B, mostré un pico exotérmico moderado al comienzo de la reaccion, que se
calcul6 como -15,5 Kcal/mol por mol de CHs4 consumido. Esta reaccion exotérmica es mucho menor que la
observada para CaMnOs. No se observd ningln régimen de proceso de termoneutro para CaMnO;s. Después de
una reaccion exotérmica inicial, se observd que el proceso fue un proceso cuya endotermicidad aumenta
gradualmente.

EJEMPLO 7
Evaluacion del 6xido metalico complejo CaFeO;s

Se sintetizd el 6xido metdlico ternario CaFeO;5 y se evalud en reacciones con el catalizador de reformado de
metano con vapor 1% Pt/ZrO, a 650C. Aunque se observé algo de produccién selec tiva de hidrégeno, se encontrd
gue este 6xido tiene poca actividad hacia una retencién de diéxido de carbono tal como se indica por la produccién
inmediata de diéxido de carbono y mondxido de carbono. Ademas, se encontré que una reaccion puramente
endotérmica dominaba toda la reaccién. Se entiende que la reaccion puramente endotérmica es una caracteristica
térmica habitual de las reacciones de reformado de metano con vapor de estado estacionario.

EJEMPLO 8
Evaluacion del 6xido metdlico complejo Ca;MnFeOs

Cuando la reactividad del 6xido metalico complejo Ca,MnFeOs con diéxido de carbono se investigo inicialmente por
TGA-DTA (ejemplo 1), los andlisis sugirieron que el éxido metalico complejo era no reactivo con respecto al diéxido
de carbono por si solo a altas temperaturas. Sin embargo, en las condiciones de reaccién de reformado de metano
con vapor, el éxido metdlico complejo se volvid reactivo con respecto al didxido de carbono. Esto se muestra en la
figura 13A, que muestra que para los primeros 40 minutos en funcionamiento se produce hidrégeno con soélo niveles
muy bajos de productos secundarios dioxido de carbono y monéxido de carbono. La figura 13B muestra el pefrfil
térmico de la reaccion, e incluye los calculos que indican que se genera -25,9 Kcal de calor por mol de metano en
los primeros 25 minutos de la reaccion (es decir, desde el momento en que se encienden el metano y el vapor). La
reaccion exotérmica inicial fue seguida por un proceso que se llevd a cabo en condiciones practicamente
termoneutras. Durante este proceso aproximadamente termoneutro, la velocidad de produccion de hidrégeno
aumenté y se estabiliz6 a, aproximadamente, 1,5 mmol/min. La velocidad de conversibn de metano fue
relativamente baja del 24%, pero el hidrégeno producido fue del 96% de pureza excluyendo el contenido de CHa.
Las velocidades de produccion de diéxido de carbono y de monoxido de carbono comenzaron a aumentar
rapidamente una vez que el 6xido metalico complejo se agoto y, a continuacion, tal como se esperaba la reaccion se
volvié una reaccion endotérmica.

La regeneracion de CaFeMnOs se llevd a cabo a 700C bajo una corriente de 20% de oxigeno/argon
(esencialmente "aire artificial"). Los resultados de la etapa de regeneracion se muestran en las figuras 14A y 14B. El
proceso exotérmico inicial fue similar al observado en las reacciones descritas en los ejemplos anteriores. Sin
embargo, el calor liberado era mucho menor. Se liberé un calor total de sélo -14,4 Kcal por mol de 6xido metélico
complejo durante los primeros 30 minutos de reaccion. La velocidad de produccion de diéxido de carbono, sin
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embargo, también aumenté significativamente durante este periodo. Tal como se muestra en la figura 14B, la
reaccion exotérmica fue seguida por un proceso aproximadamente termoneutro hasta el final de la reaccion. Se
necesitaron, aproximadamente, 200 minutos para regenerar totalmente el 6xido metalico. En este experimento, el
registro de los datos de diferencia de temperatura soélo se inicié en el punto en el que se introdujo el O2/Ar.

EJEMPLO 9
Evaluacién de éxidos metalicos complejos impregnados de Pty NiO

Con el fin de aumentar la velocidad de conversién de metano, se impregnaron platino o niquel (como 6xido de
niquel, NiO) en el 6xido metéalico complejo durante su sintesis. La reaccion de reformado de metano con vapor se
llevé a cabo a 650°C en las condiciones utilizadas en el ejemplo 8.

Las velocidades de conversion de metano en produccion de hidrégeno en estado estacionario fueron del 76% para
CayCO20s (Pt)o,01/1% de Pt/ZrO; y del 71% de Ca,C0O205(NiO)o 4/1% de Pt/ZrO,, respectivamente. En comparacion,
el 6xido metdlico complejo (CaxCo20s) por si solo produce una conversion de metano de 36%. El dopaje por
impregnacion del éxido con un metal activo en el reformado de metano con vapor u 6xido metalico precursor de
catalizador mejor6 enormemente la actividad de reformado de metano con vapor del sistema.

EJEMPLO 10

Evaluacion de un 6xido metélico complejo Ca;FeMnOs dopado con NiO mezclado con un catalizador 1% de
PUV—A|203

Los datos obtenidos en el ejemplo 3 demostraron que el catalizador 1% Pt/ZrO, se degradaba tras repetidos ciclos.
Este problema de degradacién del catalizador se tratd posteriormente mediante la utilizacién de un catalizador
comercial 1% de platino sobre y-alimina. El catalizador utilizado fue fabricado por Alfa Aesar, 26 Parkridge Road,
Ward Hill, MA 01835-6904. Ademas, modificaciones del sistema de analisis dieron lugar a un volumen muerto
inferior en la seccién de andlisis de los equipos que siguen al reactor. Esto condujo a un sistema de analisis capaz
de una respuesta mas rapida a los cambios de composicion de gas en el reactor.

El ensayo de la reaccion de reformado de metano con vapor se llevé a cabo en presencia de Ca;FeMnOs(NiO)o 4
mezclado con un catalizador de 1% de platino sobre y-Al,Os. La figura 15A muestra las velocidades de produccion
de hidrégeno, metano, mondéxido de carbono y diéxido de carbono en funcién del tiempo.

Tras una etapa inicial exotérmica (1), la velocidad de produccién de hidrégeno aument6 rapidamente a mas de 5,0
mmol/min con una velocidad de conversion de metano de 84%. La relacion de hidrégeno a metano se mantuvo
relativamente estable en torno a 3,36. Se observaron cantidades limitadas de didéxido de carbono y mondxido de
carbono en esta region, y excluyendo el metano, se obtuvo el 98% de hidrégeno puro. Durante esta segunda etapa
(2) una reaccién ligeramente exotérmica, produciendo, aproximadamente, -8,7 Kcal por mol de metano consumido,
se observo en el perfil de temperatura de reaccion registrado como se muestra en la figura 15B. Esta etapa
exotérmica dur6 aproximadamente 20 minutos y fue seguida por una tercera etapa en la que tuvo lugar una reaccién
endotérmica, la reacciéon que corresponde a la de agotamiento del 6xido metalico complejo y la reaccion que se
mueve gradualmente hacia un estado estacionario de reformado de metano con vapor proceso. En la tercera etapa
(3), se consumieron 16,5 Kcal de calor por mol de metano. En esta etapa, las velocidades de produccion de dioxido
de carbono y de monoxido de carbono comenzaron a aumentar hacia sus valores maximos de estado estacionario.
También durante esta etapa la velocidad de produccion de hidrégeno disminuy6 ligeramente, dando un producto de
pureza de hidrégeno inferior (94% excluyendo CHy), junto con una proporcién de conversion de metano disminuida
del 76%. En este punto, se detuvo la reaccion. Basado en el consumo de metano, aproximadamente 2 moles de
diéxido de carbono fueron absorbidos por cada mol de 6xido metélico complejo presente.

La regeneracion del Ca,FeMnOs(NiO)o4 se llevé a cabo en presencia del catalizador de Pt a 700°C bajo 20% de
oxigeno/argén a una velocidad de flujo de 80 sccm. La figura 16A muestra la velocidad de diéxido de carbono
liberado por el 6xido metalico con respecto al tiempo en funcionamiento. En la regién que precede a la primera
flecha que se muestra en la figura (aproximadamente 110 minutos en funcionamiento), el sistema habia sido
purgado con argén a 650C durante 2 horas para elim inar cualquier cantidad residual de hidrégeno. La temperatura
se elevé a continuacion a 700C y la velocidad de p roduccion de didéxido de carbono aumenté de 0,04 mmol/min a
0,06 mmol/min. La segunda flecha indica el punto en el que se inici6 el flujo de 20% de oxigeno/argén. Un proceso
exotérmico comenzd inmediatamente después de que el gas se cambié de argén a 20% de oxigeno/argén, y
continué durante aproximadamente 30 minutos tal como se ve en la figura 16B. El proceso proporciond -28,7
Kcal/mol de 6xido metalico complejo.

Esta exotermia fue mayor que la encontrada para la regeneracion de CaFeMnOs con el catalizador de platino que
se describe en el ejemplo 8, que tenia un efecto exotérmico de -14,4 Kcal/mol. La diferencia en las exotermias se
cree que es debida a la oxidacién del niquel a 6xido de niquel. Debido a esta reaccion exotérmica, la velocidad de
produccion de dioxido de carbono aumenté de una velocidad inicial de 0,06 mmol/min a una velocidad de 0,18
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mmol/min, después de lo cual la velocidad disminuyé gradualmente. Después de los primeros 30 minutos del
proceso de regeneracion en el que domind el proceso exotérmico, siguidé un proceso aproximadamente termoneutro
hasta el final de la reaccidon de regeneracion. En promedio tomé, aproximadamente, 5 horas para regenerar
totalmente a 700T el 6xido metalico agotado.

EJEMPLO 11

Evaluacion de CazFeMnOs dopado con NiO/1% de Pt/y-Al,Os; con ciclos repetidos y a mayores presiones de
alimentacion

Se ensayaron el 6xido metalico complejo y el catalizador del ejemplo 10 en condiciones reformado de metano con
vapor durante varios ciclos de reaccion y variando las condiciones de reaccién y de regeneracién. La figura 17A
muestra las velocidades de produccion de gas y la figura 17B muestra los cambios de temperatura con el tiempo en
funcionamiento para el séptimo ciclo de alimentacion y el perfil térmico de la reaccién. Se observé un rapido inicio de
la produccién de hidrégeno, la produccion se mantuvo durante, aproximadamente, 30 minutos y que tenia una
velocidad de, aproximadamente, 3,5 sccm. La relacion de hidrogeno a metano fue 3,20, con una conversion de
metano del 66%. El hidrégeno, excluyendo el metano sin reaccionar, era el producto principal con niveles producidos
de menos del 2% de monoxido de carbono y didxido de carbono. La segunda etapa de la reaccion se prolongé
durante, aproximadamente, 35 minutos a, aproximadamente, 55 minutos después de la iniciacion, y era
aproximadamente termoneutra.

Después de 70 minutos en funcionamiento, la corriente de metano se apagd mientras que se mantuvieron el flujo de
vapor y 80 sccm de argén. Este fue el punto de partida para este proceso de regeneracién, que corresponde al
tiempo = 0 minutos en la figura 18A. A los 80 minutos posteriores a este punto, se mezcld con el flujo de vapor un
flujo de 80 sccm de 20% de oxigeno/argén. La velocidad de produccion de dioxido de carbono y los cambios
térmicos de esta secuencia de regeneracion se muestran en estas figuras 18A y 18B. Se observo que una cantidad
de didxido de carbono se generé en el sistema incluso antes de que se afiadiera el flujo de oxigeno. En el periodo
de 0 a 80 minutos, una cantidad significativa de hidrégeno se produjo. Esta produccion de hidrogeno puede estar
relacionada con la endotermia que duré desde 0 a 30 minutos, como se ve en la figura 18B. Puesto que el nivel de
metano se redujo drasticamente (durante un periodo de, aproximadamente, 5 minutos) desde el momento en que su
flujo se apaga, este hidrégeno se cree que ha sido generado a partir de una quimica distinta a la de la reforma de
metano con vapor, y es probable que se produjera a partir de una reduccion del vapor por una forma reducida del
oxido.

Una regeneracion por esta secuencia de vapor seguida de oxigeno/argén/vapor dio como resultado una menor
exotermia, -11,6 Kcal/mol (figura 18B), en comparacion con las -28,7 Kcal/mol para las condiciones de regeneracion
del ejemplo 10. Al disminuir la velocidad de flujo de oxigeno/argén de 80 sccm a 20 sccm (figura 19A), fue posible
reducir ain mas la exotermia de la regeneracion a -8,0 Kcal/mol (figura 19B).

Se cree que mediante la utilizacién de combinaciones seleccionadas de vapor y oxigeno/argén, no sélo se puede
reducir el calor de la reaccién de regeneracién y posterior reaccion de sintesis, sino que también puede reducirse el
tiempo de regeneracion. Cuando se utiliza solamente oxigeno/argén en 80 sccm, sin incluir el tiempo de purga, el
proceso de regeneracion requiere un minimo de 300 minutos (figuras 16A y 16B). En la mezcla de vapor y
alimentacién de oxigeno/argén, una regeneracion completa, incluido el tiempo de purga para el sistema, tom6 140
min (figuras 18A y 18B), que es, aproximadamente, tres veces el de la etapa de sintesis. Sin embargo, a una
temperatura de regeneracion de 750C, tal como la que se ejemplifica en las figuras 20A y 20B para el sistema
CazFeMnOs(NiO)o4/4% de Rh en aluminato de litio del ejemplo 12, el tiempo de regeneracion puede ser
significativamente reducido a 40- 50 minutos que es cercano al tiempo requerido para la sintesis. En la regeneracion
gue se muestra en las figuras 20A y 20B, el flujo de vapor se mantuvo durante 30 minutos después de que la
sintesis terminara mediante la detencion del flujo de metano. En los primeros 10 minutos, se mantuvo solamente el
flujo de vapor, y la reaccién fue ligeramente endotérmica, requiriendo 4,2 Kcal/mol. Posteriormente, se afiadio flujo
de 20% de oxigeno/argén y la reaccion se volvié ligeramente exotérmica, produciendo -3,6 Kcal/mol.

Una reaccion comparativa se llevo a cabo utilizando Ca,FeMnOs(Pt)o,01 Sin mezclar el catalizador de reformado de
metano con vapor. No se observé reaccion significativa. Se cree que esto fue debido a la no existencia de hidrégeno
suficiente para activar el catalizador de 6xido de platino incluido. Esta situacion podria ser mitigada mediante la
utilizacién de un gas de alimentacion de metano que contenga hasta, aproximadamente, un 3 por ciento molar de
hidrégeno, tal como se utiliza cominmente en la practica industrial del reformado de metano con vapor, y se ilustra
para otra combinacion de 6xido metéalico complejo y catalizador de reformado de metano con vapor en el ejemplo 14.

En todos los ejemplos, la presion de alimentacidon total de vapor, metano y argén diluyente fue, aproximadamente,
210-240 KPa (30-35 psia). Dado que los sistemas de produccion de Hy a gran escala suelen funcionar a altas
presiones (tales como, aproximadamente, 2100 KPa (300 psia)), el rendimiento de los sistemas de los ejemplos se
investigd a 690 KPa (100 psia).
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El sistema CaFeMnOs(NiO)o 4, 1% Pt /y-Al;O3 se hizo reaccionar con 40 sccm de metano/120 sccm vapor/80 sccm
de argbn a 650C, a una presion total de 717 KPa (104 psi), mantenida por un controlador de contrapresion situado
apropiadamente. Las figuras 21A y 21B muestran los resultados de esta reaccion. El hidrégeno se produce
selectivamente a una velocidad de, aproximadamente, 4,5 mmol/min sin producir monoxido de carbono hasta cerca
del final de la reaccion, mientras que el contenido de diéxido de carbono fue inferior al 1%. La pureza del hidrégeno,
con exclusion de metano, fue mayor que para la sintesis realizada a presiones mas bajas.

EJEMPLO 12
Sintesis de hidrégeno utilizando Ca;FeMnOs con un catalizador de 4% Rh/aluminato de litio

La reaccion de reformado de metano con vapor se llevo a cabo utilizando Ca;FeMnOs(Pt)o01 con 4% de rodio sobre
aluminato de litio, disponible comercialmente de Air Products and Chemicals, Inc., Allentown, PA, como el
catalizador mezclado de reformado de metano con vapor. Los resultados se muestran en las figuras 22A y 22B. Se
logré una velocidad de conversion de metano superior al 98% durante los primeros 12 minutos de la reaccién. Este
tipo de conversién es muy superior al valor calculado de conversion de equilibrio predicho del 90% para reformado
de metano con vapor en las mismas condiciones de reaccién, incluso en presencia de éxido célcico solo como un
captador de dioxido de carbono, es decir, sin 6xido metalico complejo. La velocidad se logré en los 4 minutos
posteriores a la iniciacion de la reaccién. La pureza del hidrégeno se mantuvo a un nivel tan elevado como 98%, y
comenz6 a aparecer diéxido de carbono y monéxido de carbono después de aproximadamente 12 minutos de
reaccion, momento en el que la conversion de metano disminuyé al 87%. Los datos registrados por los cambios de
temperatura indican que la reaccion procedié con dos exotermas, una de -32,6 Kcal/mol y la otra de -15,6 Kcal/mol.

Posteriormente, el segundo ciclo de reaccién y los posteriores se llevaron a cabo con sélo la mitad de los caudales
habituales de gases de alimentacion. Se logré la misma conversién elevada de metano pero la reaccién transcurrid
durante un tiempo mas largo. Las dos exotermas observadas durante el primer ciclo de alimentacién se volvieron
ligeramente menores en los ciclos posteriores. Las figuras 23A y 23B muestran los resultados obtenidos para el
cuarto ciclo de reaccion de esta secuencia de experimentos.

EJEMPLO 13
Sintesis con alimentacion de vapor a metano de 2:1

Los ejemplos anteriores contienen reacciones de reformado de metano con vapor llevadas a cabo con una relacion
vapor/metano de 3:1. La reaccion se efectud posteriormente en una relacién vapor/metano de 2:1. Se puede ahorrar
energia en el proceso por la utilizacion de menos vapor de agua en la alimentacion.

Las figuras 24A y 24B muestran las velocidades de produccién de gas y los cambios de temperatura con el tiempo
de reformado de metano con vapor utilizando Ca;FeMnOs/catalizador mezclado de 4% Rodio/aluminato de litio. El
perfil térmico de la reaccién es similar a la de los ejemplos anteriores con una relacién 3:1 de vapor/metano. Antes
de la saturacién del 6xido metalico complejo con diéxido de carbono, la velocidad de conversion de metano varié
entre el 82% y el 89%. Se observé un poco mas de didxido de carbono y monoxido de carbono en esta etapa de
reaccion utilizando vapor a metano 2:1 que para la relacion de vapor/metano de 3:1. Esto da como resultado una
pureza del hidrégeno algo menor del 92%, con exclusién de contenido de metano. Al término de la reaccién, 2 moles
de didéxido de carbono se adsorbieron por cada mol de 6xido metalico complejo utilizado. Este resultado es el mismo
gue se observé en los ejemplos anteriores que utilizan vapor/metano 3:1. La regeneracion del 6xido metalico se llevo
a cabo inicialmente purgando el sistema con argon, a continuacion, a los 30 minutos, introduciendo un flujo
gradualmente creciente de 20% oxigeno/argén a 750C durante 150 minutos. Las figuras 25A y 25B muestran los
resultados (para la figura 25B, el tiempo comenzé a partir del momento que se introdujo O2/Ar). El calor generado
por la primera reaccién del 6xido metalico complejo con oxigeno fue de -15,4 Kcal/mol. Esta etapa durd
aproximadamente 50 minutos, y fue seguida por un proceso aproximadamente termoneutro que continué hasta que
la regeneracién fue completa.

EJEMPLO 14

Sintesis de hidrégeno utilizando un 6xido metalico complejo CaMgFeMnOs(NiO)o4 mezclado con un catalizador
comercial 20% NiO/Al,O3

La reaccion de sintesis de hidrogeno que se describe en el presente ejemplo se llevd a cabo utilizando el éxido
tetrametalico complejo, CaMgFeMnO:s. El éxido metélico complejo habia sido impregnado con 6xido de niquel, NiO,
como un precursor de catalizador de reformado de metano con vapor, durante su preparacion, y posteriormente se
mezcld con un catalizador comercial de reformado de metano con vapor 20% NiO/Al,O3; comercialmente disponible
de Air Products and Chemicals, Inc., Allentown, PA. La ventaja y beneficio econdmico potencial en el presente
ejemplo es que no se utilizd ni un metal noble ni un catalizador de metal precioso.
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La alimentacién comprendié una corriente 2:1 de metano a vapor, conteniendo el metano el 3 por ciento molar de
hidrégeno. Las figuras 26A y 26B muestran los resultados. En los primeros 5 minutos se consumié metano sin la
produccién de hidrégeno, siendo el proceso aproximadamente termoneutro. Se cree que durante esta etapa, el 6xido
de niquel se redujo al niquel tanto por el hidrégeno y el metano, acompafiado por la absorcion de diéxido de carbono
por el 6xido metalico complejo. Posteriormente, se produjo hidrégeno, su velocidad de produccion aumento
rapidamente y se mantuvo casi constante en 5-6 mmol/minuto. Del minuto 4 al 16, la velocidad de conversion de
metano fue del 92%, con una relacién de hidrégeno a metano de 2,67, una exotermia de -10,5 Kcal/mol de metano y
una pureza del producto de 2% de didxido de carbono y 0,74% de mondxido de carbono en hidrégeno.

EJEMPLO 15

Célculo de la termodinamica de la sintesis de hidrégeno y la de regeneracién del 6xido para un proceso que utiliza el
6xido metdlico complejo Ca;MnFeOs (en referencia al ejemplo experimental 8)

Etapa (a): Reaccion de sintesis de hidrogeno

Ec. N° Reaccion AH (700°C) AG (700°C)
(Kcal/mol) (Kcal/mol)

11 Ca,MnFeOs = 2Ca0 + ¥2Mn,03+ YaFe,03 9,79* 13,8*

12 %Mn;03 = MnO + %0, 21,91 9,40

13 YFe,03 = FeO + Y40, 33,20 19,63

14 2Ca0 +2 CO, = 2CaCO3 -81,48 -13,29

15 %0, +2CH, +3H,0(g) = 2CO; +7H; 31,27 -57,75

16Neto: Ca;MnFeOs + 2CH, + 3H,0(g) = 2CaCO3+ MnO + FeO + 7H, 14,7 -28,2

* Los valores de entalpia (AH) y energia libre de Gibbs (AG) para la disociacion de Ca;MnFeOs a los Oxidos binarios
componentes (Reaccion 11) se asume como los mismos que para la disociacién del 6xido complejo isoestructural CazFe;Os
en 2Ca0 y Fe,O; para el que se dispone de datos de la literatura (L. A. Reznitskii, Russ. J. Phys. Chem., 64 (18) 1990,
pags. 1997-1999 y M. C. Dufour, P. Peurot, Rev. Chem. Miner. 6 (2) 1969, pag. 42)

El célculo anterior es una ilustracion de los procesos que se cree que se producen en el reformado de metano con
vapor en presencia de Ca;MnFeOs y su termoquimica correspondiente. La ecuacion 11 representa la disociacion del
6xido metdlico complejo (que es la inversa de la ecuacién 10); las ecuaciones 12 y 13, la disociacion reductiva de
estos oxidos (binarios); reformado de metano con vapor con oxidacién parcial limitada (ecuacién 15) que es una
ilustracién de la ecuacion 6 (en este ejemplo una relacion O,:CH4 ligeramente diferente).

La reaccion global (ecuacion 16) representa una reaccion de sintesis de H, muy favorable (AG <<0) y ligeramente
endotérmica (AH = 7,35 Kcal/mol de CHy,).

La etapa (b): Regeneracién del 6xido complejo

Ec.N© Reaccion AH (700°C) AG (700°C)
17 10, + MnO + FeO = %2Mn,03 + Y2Fe,03 -55,11 -29,03

18 Mn,03 + YoFe,03 + 2Ca0 = CaoMnFeOs -9,79 -13,8

19 2CaCO3 = 2Ca0 + 2CO; +81,05 +12,88

20 Neto 150, + MnO + FeO + 2CaCO3; = Ca,MnFeOs + 2CO;, +16,15 -29,95

La reaccion de regeneracion del 6xido complejo es muy favorable (AG << 0) y ligeramente endotérmica. Notese que
para la combinacion de sélo las reacciones 18 y 19: 2CaCOs3 + ¥2 Mn,03 + %2 Fe,03 = 2Ca0 +2 CO, + Ca,MnFeOs

Una AG = -0,9 Kcal/2CaCO3 en comparacion con una AG = 12,88 Kcal/2CaCOs; para la disociacion del carbonato
célcico en CaO y CO; para la reaccionl9 anterior. Esto demuestra claramente cémo la formacion del 6xido complejo
puede ayudar en la liberacion de CO, de carbonato calcico, es decir, permitir una regeneracion del 6xido agotado a
una temperatura mas baja y/o una mayor presion parcial de CO- de lo que seria posible.

Ensefianzas especificas de los ejemplos 2 a 11

El ejemplo 2 muestra que la combinacion Ca,Co,0s, 1% Pt/ZrO; reacciona con una alimentacion 3:1 de CH4, vapor
diluido con Ar a 650C proporcionando durante un tie mpo sustancialmente H, con niveles bajos de CO y CO- que lo
acompafian. Cuando después de este periodo, el 6xido metalico complejo estd "agotado" (en términos de su
capacidad oxidativa y de reduccion de CO.), tiene lugar esencialmente reformado de metano con vapor
convencional (RMV) dando como resultado un producto que esta cerca de la mezcla en equilibrio esperada de Hy,
CO y CO.. El 6xido agotado puede ser regenerado, como minimo, sustancialmente, mediante el flujo de una
corriente de O,/Ar (aire artificial).

El ejemplo 3 ensefia que la etapa de sintesis en el ejemplo 2 se puede realizar repetidamente utilizando la misma
combinacién de 6xido metalico complejo/catalizador de RMV, utilizando después de cada etapa de sintesis, tales H;
el proceso de regeneracion del ejemplo 2. Cabe sefialar, sin embargo, que si bien se observa la misma "secuencia”
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de producto después de ciclos repetidos, la produccién maxima de H disminuye una cierta cantidad (ver la figura 5)
y se atribuydé a una desactivacion parcial de este catalizador de Pt/ZrO, por el proceso de regeneracion oxidativa
(véase ejemplo 8), no a una degradacion del 6xido metélico complejo.

El ejemplo 4 describe una sintesis de H; y regeneracion con Ar/O, con Ca,C0O,0s, la misma combinacion de éxido y
catalizador que en los ejemplos 2 y 3, pero ahora realizada utilizando el calorimetro de reaccion descrito. La
observacion mas significativa es la produccion sustancialmente de H, en condiciones esencialmente termoneutras
en el tiempo de reaccion de entre 20 y 35 minutos (la region 2 de la figura 8B). Si bien la reaccién de regeneracion
es bastante exotérmica (-40 Kcal/mol de 6xido) evoluciona hasta completitud, tal como se muestra por el flujo
esencialmente cero de CO; a >400 minutos.

El resultado mas significativo en el ejemplo comparativo 5 esta en los datos de regeneraciéon para la mezcla de
oxidos CaO:NiO 1:1, agotada, que comprende CaCOs3 y Ni (figuras 11A y 11B), lo que demuestra que tras un primer
"pica”, la velocidad de evolucion de CO; es casi plana y sigue siendo significativa incluso después de 470 minutos.
Esto contrasta marcadamente con los datos de regeneraciéon del Ca,Co,0s agotado (la figura 9A) para los que la
velocidad de evolucion de CO; es mucho mas rapida y alcanza un nivel de cero, después de aproximadamente 400
minutos. Este ejemplo comparativo 5 ilustra una caracteristica de las realizaciones de la presente invencién tal como
se ha descrito anteriormente, es decir, que a efectos de lograr una descomposicién total del CaCO;z al 6xido
operativo sin elevar la temperatura en gran medida, es necesario utilizar un 6xido metalico ternario o superior mixto,
en contraste con un 6xido binario o0 mezclas de 6xidos binarios (por ejemplo, la mezcla de NiO y CaO) utilizados en
la técnica anterior, tales como las patentes de EE.UU. No. 6.007.699 y No. 5.827.496. Esencialmente, la evolucion
de CO- a partir de CaCOs se ve favorecida cuando el producto secundario es un éxido complejo en lugar de CaO.

La referencia citada anteriormente Bityuskii P. N., Khitrova V. I., Kristallografiya 1984, 29, 450-454, (Edicién rusa);
Fisica soviética, Cristalografia, en castellano, describe la preparacion de una composicion de niquelato calcico
CaNisOg por un intercambio de K" por ca® de niquelato de potasio K.p23NiO2-nHO en soluciones acuosas a
temperatura ambiente. Un niquelato célcico de la férmula anterior, se puede realizar aparentemente, por ejemplo, un
proceso a temperatura ambiente, pero los datos de este ejemplo comparativo muestran claramente que un 6xido de
niquel complejo (por ejemplo CaNiO2) no se produce a partir de una combinacion de los éxidos matriz (NiO, CaO) a
las temperaturas elevadas (~700C) de la presente i nvencion.

Los ejemplos 6 y 7 describen los intentos de formular y evaluar los 6xidos metalicos complejos que no contienen
6xidos que son facilmente reducibles a metal tal como los éxidos de Co y Ni. Los éxidos CaMnO3s y CaMnO;5
(CazMn;0s) ensayados en el presente ejemplo funcionan para el proceso de Hz, pero no tan bien como el
Ca,C0,0s.

El ejemplo 8 introduce el Ca,MnFeOs, este 6xido cuaternario tiene un buen desempefio en términos de proporcionar
un flujo de H; relativamente puro en condiciones esencialmente termoneutras y en ser regenerable con solo una baja
produccioén de calor. Su principal limitacién es la baja velocidad de conversion de CH4 que fue mitigada mas tarde en
los ejemplos 10-12 mediante la utilizacion de otros catalizadores de RMV mas reactivos.

El ejemplo 9 ensefia que la conversion de CH4 para las reacciones que emplean Ca,C0,0s puede ser aumentada
del 36% al 71-76%, mediante el "dopaje" del 6xido durante su sintesis con Pt o NiO como un precursor de Ni,
elementos que son conocidos como catalizadores de RMV.

En los ejemplos 10 y 11, en el mejor de 6xido encontrado en esta serie de investigaciones, Ca;MnFeQOs dopado con
NiO, se mezcla con catalizador de Pt /y-Al;QOs, y los sistemas se evaluaron con el objeto de acercarse a un sistema
termoneutro tanto para las etapas de sintesis de H, como la regeneracion del 6xido metalico complejo.
Alternativamente, podria ser utilizado como catalizador Pt/ZrO,. El ejemplo 11 cita la generacién de cierta cantidad
de H, s6lo por reaccién del 6xido naciente agotado con vapor de agua (sin CHa). Parte del proceso de regeneracién
del 6xido metélico complejo se puede llevar cerca de la termoneutralidad regenerando en primer lugar con vapor de
agua y a continuacién con un flujo lento de 20% de O; en atmdsfera de argén.

En el ejemplo 12, el mismo éxido Ca,MnFeOs dopado con 1% molar de Pt se utiliza en conjuncién con un catalizador
de 4% Rh/aluminato de litio. La combinacién de estos dos catalizadores conduce a una conversion mucho mas
rapida de metano, que supera 98%, que es mayor que la conversion de CH4 de equilibrio calculada (81%) incluso
para las reacciones combinadas

CHy4 + 2H20 < 4H; + CO»

CaO + COz+> CaCO3

en las condiciones de reaccion habituales (650°C etc.).

Todas las reacciones de generacion de H, de RMV anteriores se realizaron con una alimentacion 3:1 de vapor de
agua a metano. En el ejemplo 13, la reaccion se realiza satisfactoriamente con Ca;FeMnOs/4%Rh/aluminato de litio
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y alimentacion 2:1 de vapor a CH4, reduciendo de este modo potencialmente los requerimientos energéticos del
proceso de RMV. En el ejemplo 14 hay dos variantes: (1) se utiliza un 6xido de 4 metales, CaMgFeMnOs y (2) se
utiliza un precursor de catalizador de RMV no noble (metal base) menos costoso. Los niveles de CO y CO; en el Hz
son un poco mas elevados que con el 6xido metalico complejo Ca;FeMnOs, pero por lo demas los resultados son
similares a los de los ejemplos anteriores. Notese que, aproximadamente, se utilizé 3% molar de H, como uno de los
componentes en la alimentacién de gas de CHa, en el que el H, funcionaba como un agente reductor para el NiO.

Cualquiera de las diversas realizaciones de la presente invencion se ha descrito anteriormente puede utilizarse en
un reactor de proceso multiple en el que cada recipiente reactor puede hacerse funcionar en la siguiente secuencia
de etapas de ejemplo:

(a) Una etapa de produccion en la que se introduce una mezcla de alimentacion de hidrocarburo y vapor en el lecho
de reaccion a la temperatura y presion apropiadas. El lecho del reactor puede incluir zonas de precalentamiento y de
enfriamiento posterior. El lecho de reacciéon contiene una mezcla de 6xido metdlico complejo y catalizador de
reformado de hidrocarburo con vapor. La mezcla de alimentacién se hace reaccionar con el 6xido metalico complejo
y el catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor en una reaccion autotérmica para producir hidrégeno y
diéxido de carbono como los principales productos. El diéxido de carbono reacciona con el 6xido metalico complejo y
es retenido por el mismo y el efluente del reactor contiene una mezcla de hidrégeno y vapor de agua, junto con
productos de reaccion como el dioxido de carbono, monoéxido de carbono y metano sin reaccionar. La mezcla
efluente estda a temperaturas y presiones elevadas. La reaccion se lleva a cabo hasta que se reduce el éxido
metalico complejo en el lecho, en cuyo momento el lecho esta saturado con diéxido de carbono y oxigeno. Las
temperaturas en el reactor y la temperatura del efluente del reactor pueden variar con el tiempo durante la etapa de
produccion. La etapa de produccion puede estar caracterizada por una temperatura de produccion que se define
como la temperatura promedio en el tiempo del efluente del reactor durante la etapa de produccién. La etapa de
produccién puede estar caracterizada por una presion de produccion definida como la presién promedio en el tiempo
de la corriente efluente del reactor.

(b) Una etapa de purga en la que en primer lugar el lecho saturado o agotado se purga con un gas inerte. Entre los
gases inertes adecuados se incluyen, sin que constituyan limitacion, vapor, nitrégeno y mezclas de los mismos.
Cuando se utiliza vapor como gas de purga, el efluente del proceso se compone principalmente de vapor e
hidrégeno, que pueden ser reciclados a la etapa de produccién. La presion del gas de purga esta preferentemente
cerca de la presién atmosférica, sin embargo, si el gas de purga es vapor, puede estar a presion baja o alta, dado
que se utiliza vapor de alta presién como un componente de la mezcla de alimentacion para otros lechos en la etapa
de produccién. Para purga a baja presién, la etapa de purga esta precedida por una etapa de reduccion de la
presion o descompresién. Para una purga a alta presion, la etapa de purga precede a la etapa de despresurizacion.

(c) Una etapa de regeneracion en la que el lecho de reaccién se regenera con gas rico en oxigeno a temperatura
elevada y presion ambiental. El lecho debe purgarse suficientemente para permitir la introduccién segura del gas rico
en oxigeno. Entre los gases ricos en oxigeno adecuados se encuentran el aire caliente. Alternativamente, un gran
exceso de aire se puede quemar con combustible para generar una mezcla de gas de combustion rica en oxigeno
en un proceso de combustién directa. La etapa de regeneracion libera el lecho de diéxido de carbono y lo recarga
con oxigeno, de modo que el lecho esta preparado para someterse a la etapa de produccién. Las temperaturas en el
reactor y la temperatura del efluente de reactor pueden variar con el tiempo durante la etapa de regeneracion. La
etapa de regeneracién se puede caracterizar por una temperatura de regeneracion que se define como la
temperatura promedio en el tiempo del efluente del reactor durante la etapa de regeneracion. Opcionalmente, una
etapa de purga puede seguir a la etapa de regeneracion.

(d) Una etapa de represurizaciéon, en la que el lecho regenerado se presuriza a la presién de la reaccion. La
represurizacion se puede efectuar utilizando, por ejemplo, una mezcla de alimentacién de vapor e hidrocarburos de
alta presion.

La generacién de hidrégeno a partir de hidrocarburos y agua, segun una realizacién de ejemplo de la presente
invencion, se ilustra en el diagrama de flujo de proceso de la figura 27. Un gas de alimentacién que contiene
hidrocarburos, por ejemplo, metano, gas natural o gas natural prerreformado, fluye a través la tuberia -1- a una
presion en el intervalo de 1400 a 4800/5500 KPa (200 a 700/800 psia) para precalentar el intercambiador -3- y se
calienta en el mismo a una temperatura tipica en el intervalo de, aproximadamente, 200C a, aproximada mente,
250°C por intercambio de calor con una corriente de proceso caliente (que se define mas adelante) que se
suministra a través de la linea -5-. La alimentacién calentada fluye a través de la linea -7- y la valvula -9- abierta y se
mezcla con vapor de proceso proporcionado por la linea -11- (2) para formar una mezcla de alimentacién de
hidrocarburo y vapor. Cuando el hidrocarburo es metano o gas natural de prerreformado, la relacién molar de vapor
a hidrocarburo puede ser de, aproximadamente, 1:1 a, aproximadamente, 4:1, y habitualmente puede ser
aproximadamente 1,3:1. La relacion molar de vapor a carbono puede ser mayor, y puede alcanzar hasta,
aproximadamente, 20:1 para hidrocarburos mas pesados.

La mezcla de hidrocarburo con vapor se introduce en el intercambiador de calor -13- y se calienta adicionalmente en
el mismo por intercambio de calor con una corriente de proceso en caliente (que se define mas adelante) que entra a
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través de la linea -15-. La mezcla de hidrocarburo con vapor puede calentarse a una temperatura en el intervalo de,
aproximadamente, 350C a, aproximadamente, 900C, y puede estar habitualmente en el intervalo de,
aproximadamente, 600C a, aproximadamente, 750C. A continuacion, la mezcla calentada se introduce a través de
la linea -16- en el reactor -17-, que contiene un lecho que contiene una mezcla de material de 6xido metdlico
complejo y un catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor. La mezcla de alimentacion reacciona en el lecho
para formar principalmente de hidrégeno y diéxido de carbono y, en cantidades mucho mas pequefias, monéxido de
carbono. El diéxido de carbono se retiene por quimisorcién sobre el 6xido metéalico complejo en el lecho.

El inventario de oxigeno quimicamente enlazado disponible como reactivo, es decir, el oxigeno asociado con el
O6xido metdlico complejo y el vapor reactivo, se puede ajustar en el disefio del reactor de modo que la corriente de
producto efluente de reaccion sale del reactor -17- a través de la linea -19- a una temperatura media en el tiempo de
entre, aproximadamente, 400C y, aproximadamente, 7 50C. La corriente efluente de producto de reaccion fluye por
la tuberia -15- al intercambiador de calor -13-, en el que se enfria a una temperatura en el intervalo de,
aproximadamente, 250°C a, aproximadamente, 350°C por intercambio de calo r indirecto con los reactivos entrantes
tal como los anteriormente descritos. La corriente efluente producto de reaccion enfriado sale del intercambiador de
calor -13- a través de la valvula abierta -21- y se enfria en el intercambiador de calor -3- y la caldera -23- para dar
una corriente efluente de producto de reaccién enfriada adicionalmente en la linea -25- a una temperatura habitual
de 40<T.

La corriente de producto de reaccion enfriada se introduce en un sistema -27- de adsorcion por presién oscilante
(PSA) y se separa en el mismo para dar un producto hidrogeno de alta pureza que contiene, como minimo, 99% en
volumen de hidrégeno que se retira a través de la linea -29-. Los componentes eliminados del hidrégeno por el
sistema PSA incluyen habitualmente diéxido de carbono, agua, metano y otros hidrocarburos sin reaccionar, y
monéxido de carbono, y éstos son retirados como gas residual a través de la linea -31- durante las etapas de
descompresion y de purga utilizadas habitualmente en los ciclos de proceso de PSA. Cualquiera de los ciclos de
PSA y sistemas conocidos en la técnica pueden utilizarse en el proceso descrito en esta y otras realizaciones de la
presente invencion. El gas residual en la linea -31- contiene habitualmente componentes combustibles y puede ser
utilizado como combustible en la caldera -33-.

La mezcla de material de 6xido metalico complejo y catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor en el
reactor -17- tiene un inventario finito de oxigeno quimicamente enlazado y una capacidad finita de quimisorcion para
el diéxido de carbono. Una vez que cualquiera de éstos se ha agotado, la pureza y el rendimiento de hidrégeno en la
corriente efluente de producto de reaccién que deja el reactor -17- a través de la linea -19- comenzaran a disminuir.
El momento en que esto ocurre se puede determinar por analisis en tiempo real de la corriente por cualquier medio
analitico conocido, tales como, por ejemplo, cromatografia de gases en linea. En este punto, el reactor -17- se
conmuta al modo de regeneracion mediante el cierre de la valvula -9- y despresurizacion del reactor a través de las
lineas -19-, linea -33-, valvula abierta -37- y la linea -39-, en el que el gas de despresurizacion que contiene
hidrocarburos se introduce en la caldera -33-. En este punto, la valvula -41- permanece cerrada.

A continuacién, la valvula -41- se abre y el reactor -17- se purga con un gas de purga adecuado, tal como vapor o
nitrégeno para eliminar hidrocarburos residuales del volumen vacio del reactor. En esta realizacion, el vapor de
purga se proporciona a través de la linea -11- y fluye a través del intercambiador de calor -13- y la linea -16- en el
reactor. El gas efluente de purga abandona el reactor a través de las lineas -19- y -33-, fluye a través del
intercambiador de calor -43-, la valvula -41-, linea -45-, intercambiador de calor -47- y la linea -49- a la caldera -33-.

A continuacion, se inicia la regeneracion del reactor -17- mediante el cierre de la véalvula -41- y la abertura de la
véalvula -51- previamente cerrada. El aire se proporciona a través del conducto de admision -55- al compresor -57- y
se comprime en el mismo a, aproximadamente, 100 a 350 KPa (15 a 50 psia) y la linea de aire comprimido -59- se
precalienta en el cambiador de calor -47- de, aproximadamente, 250°C a, aproximadamente, 350, y se introduce a
través de la linea -61- y la valvula -51- en el intercambiador de calor -43-. El aire se calienta adicionalmente en el
intercambiador de calor -43- contra el gas de proceso caliente de la linea -33- (se describe mas adelante) a una
temperatura entre, aproximadamente, 500C vy, aproxi madamente, 900C, habitualmente de, aproximadamente,
700°C a, aproximadamente, 800<C. Los flujos de aire cal iente a través de las lineas -53- y -16- en el reactor -17-, y el
oxigeno en el aire regenera el material de 6éxido metalico complejo desorbiendo del diéxido de carbono previamente
quimisorbido y adsorbiéndose sobre el material de 6xido metalico complejo. La descarga gaseosa de regeneracion
rica en di6xido de carbono, empobrecida en oxigeno, sale del reactor a través de la linea -33- a una temperatura en
el intervalo de, aproximadamente, 600C a, aproxima damente, 900C y habitualmente de, aproximadamente, 650C
a, aproximadamente, 750C. La descarga gaseosa de regeneracion caliente en la linea -33- se introduce en el
intercambiador de calor -43- para calentar el aire que entra a través de la valvula -51- tal como se ha descrito
anteriormente, mediante el que el gas residual se enfria a una temperatura en el intervalo de, aproximadamente,
350C a, aproximadamente, 450C. El gas residual de regeneracion refrigerado fluye a través de la valvula -41-, se
enfria adicionalmente a una temperatura en el intervalo de, aproximadamente, 200 a, aproximadamente, 300C en
el intercambiador de calor -47-, calentando de este modo la corriente de aire comprimido -59-, tal como se ha
descrito anteriormente. La corriente de gas de regeneracion residual enfriada en la linea -49- todavia contiene algo
de oxigeno residual, y puede introducirse en la caldera -33- para la recuperacion de calor adicional.
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Después de la regeneracién sustancial del reactor -17- mediante la eliminacion del diéxido de carbono quimisorbido
y la absorcidon de oxigeno, el reactor puede purgarse con un gas inerte y represurizarse con vapor de agua, gas de
alimentacion, o gas producto. Después de la represurizacion, el reactor pasa a la etapa de reaccién y el ciclo se
repite tal como se ha descrito anteriormente.

El reactor -63- se hace funcionar a través de las mismas etapas ciclicas descritas anteriormente para el reactor -17-,
pero el ciclo del reactor -63- esta escalonado para que opere en el modo de regeneracion cuando el reactor -17-
opera en el modo de reaccién o la generacién de hidrégeno. La alimentacién de gas que contiene hidrocarburo fluye
a través de la valvula -65-, el vapor se afiade a través de la linea -67-, la mezcla de alimentacién y vapor se calienta
en el intercambiador de calor -13-, y la alimentacion calentada fluye a través de lineas -69- y -71- al reactor -63-. El
gas producto de reaccion sale del reactor a través de lineas -71- y -73-, se enfria en el intercambiador de calor -13-,
y fluye a través de la valvula -75-, linea -5-, intercambiador de calor -3-, caldera -33- y la linea -25- al sistema PSA
-27-. El aire de regeneracion se suministra al reactor -63- a través de la valvula -77-, intercambiador de calor -43- y
la linea -71-, y el gas de descompresion o purga sale del reactor a través de la linea -81-, la valvula -83- y la linea
-39- a la caldera -33-. La descarga de gas de regeneracion sale del reactor -63- a través de la linea -85-,
intercambiador de calor -43- y la valvula -87- y, a continuacion, fluye a través de la linea -45-, intercambiador de
calor -47-y la linea -49- a la caldera -33-.

De este modo, los reactores -17- y -63- se hacen funcionar en una secuencia escalonada entre los modos de
produccién de hidrogeno y de regeneracion por el correcto funcionamiento de las valvulas de conmutacion -9-, -21-,
-37-, -41-, -51-, -65-, -75-, -77-, -83- y -87- tal como se describe anteriormente. Es posible el funcionamiento con dos
reactores paralelos con flujo constante de producto de hidrégeno cuando el tiempo transcurrido del modo de
produccion de hidrégeno es igual o mayor que el del modo de regeneracion. Sin embargo, puede ser utilizado
cualquier niumero adecuado de reactores en paralelo en el funcionamiento escalonado para lograr una produccién
continua de hidrégeno. En la practica, la duracion de la etapa de produccion de hidrogeno utilizando un 6xido
metdlico complejo particular puede ser diferente que la duracién de la etapa de regeneracion. Por ejemplo, si la
etapa de regeneracion es el doble de larga que la etapa de produccion, puede utilizarse de forma ventajosa una
configuracion que utiliza tres lechos paralelos, en la que dos lechos estan siendo regenerados mientras que el tercer
lecho se utiliza para la produccién de hidrogeno.
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REIVINDICACIONES
1. Proceso para producir hidrégeno que comprende hacer reaccionar, como minimo, un hidrocarburo y vapor en
presencia de un 6xido metalico complejo y un catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor en una etapa de
produccién en condiciones de reaccioén suficientes para formar hidrégeno y un 6xido metélico complejo agotado y

hacer reaccionar el 6xido metalico mixto agotado y una fuente de gas oxigeno en una etapa de regeneracién en
condiciones suficientes para regenerar el 6xido metalico mixto complejo

en el que el 6xido metéalico complejo esta representado por la formula
(A'xa Caxe Mgya)x(B'y1 Mnyz Feys)y On
en la que A' representa, como minimo, un elemento seleccionado del grupo que comprende Sr, Ba, un elemento del
Grupo 1 y un elemento de la serie de los lantanidos segun la Tabla Periddica de los Elementos de la IUPAC; B'
representa, como minimo, un elemento seleccionado del grupo que comprende Cu, Ni, Co, Cry V;
0=x1=1, 0=x2<1, O< x3<l enla que X1 + X2 + X3 = X;
0<yi=<1, 0=y,<1,0<ys<lenlaqueyi+y, +ys=Yy;
1=x<10;
1=<y<10;
y n representa un valor tal que el 6xido metalico complejo se proporciona eléctricamente neutro.
2. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que x; = 0, y1 = 0, 1=x<5 y 1<y<5.

3. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que la etapa de produccion se caracteriza por una temperatura de
produccién que oscila de 400C a 900 y una presié n de produccion que oscila de 1 a 100 atmoésferas.

4. Proceso, segun la reivindicacién 4, en el que la relacion molar de vapor al, como minimo, un hidrocarburo oscila
desde 1:1 a 20:1.

5. Proceso, segun la reivindicacion 4, en el que la relacién molar de vapor al, como minimo, un hidrocarburo es
menor que el 150% de la cantidad tedrica.

6. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que el gas fuente de oxigeno se selecciona del grupo que comprende
aire, oxigeno, aire vaciado de oxigeno, y mezclas de los mismos.

7. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que la etapa de regeneracion se caracteriza por una temperatura de
regeneraciéon que oscila de 450C a 900C.

8. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que la reacciéon del 6xido metalico mixto agotado y el gas fuente de
oxigeno en una etapa de regeneracion se lleva a cabo en condiciones de reaccion a una temperatura que oscila
desde menos que la temperatura de la etapa de produccién hasta igual a 100°C més elevada que la misma.

9. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que el catalizador de reformado de hidrocarburo con vapor comprende
uno o mas componentes seleccionados del grupo que comprende niquel, cobalto, rutenio, osmio, rodio, paladio,
platino, iridio y 6xidos de estos metales.

10. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que el, como minimo, un hidrocarburo se selecciona de hidrocarburos
alifaticos que tienen de 1 a 20 atomos de carbono.

11. Proceso, segun la reivindicacion 10, en el que el, como minimo, un hidrocarburo es metano obtenido como un
componente de gas natural.

12. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que 6xido metélico complejo comprende Ca;MnyFe;On, en el que Osy<1
y 0=z<1, en el que y+z =1y 3<n<7.

13. Proceso, segun la reivindicacion 12, en el que el 6xido metalico complejo comprende Ca;MnFeOs
(CaMno,5F80,502,5).

14. Proceso, segun la reivindicacion 12, en el que el 6xido metalico complejo comprende CaMnFeO4
(CaMnoysFeoysoz).
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15. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que el 6xido metalico complejo comprende Ca;Co0,0s (CaCoO;s).
16. Proceso, segun la reivindicacion 12, en el que el 6xido metalico complejo comprende Ca;Mn,0s (CaMnO2s).

17. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que el 6xido metélico complejo comprende CaixsMgxsMnyzFeysOn, en el
que 0,1 <x3<0,9; 0<y,<1y O<ys<l,enelquey, +y3=1y 3 <n<7.

18. Proceso, segun la reivindicacion 17, en el que el éxido metdlico complejo comprende MgCaFeMnOs
(Mgo,sCapsMnosFeos025).

19. Proceso, segun la reivindicacion 1, en el que el 6xido metalico complejo se impregna con, como minimo, un
catalizador de reformado de metano con vapor.

20. Proceso, segun la reivindicacion 19, en el que el, como minimo, un catalizador de reformado de metano con
vapor comprende un metal seleccionado del grupo que comprende platino y niquel.

21. Proceso, segun la reivindicacion 19, en el que el, como minimo, un catalizador de reformado de metano con
vapor comprende un compuesto seleccionado del grupo que comprende 6xido de niquel y 6xido de cobalto.

22. Proceso, segln la reivindicacion 1, en el que el 6xido metdlico complejo se mezcla con, como minimo, un
catalizador de reformado de metano con vapor antes de su utilizacién en el proceso.

23. Proceso, segun la reivindicacion 11, en el que la relacion molar de vapor a metano oscila de 1,3:3 a 4:1, ambos
inclusive.

24. Proceso, segun la reivindicacion 11, en el que el, como minimo, un hidrocarburo puede proporcionarse tal como
un componente en el gas natural de prerreformado.

25. Proceso, segun la reivindicacion 1, que comprende ademas

(a) proporcionar un reactor que contiene dicho 6xido metéalico complejo y dicho catalizador de reformado de
hidrocarburo con vapor;

(b) introducir un gas de alimentacién que contiene dicho, como minimo, un hidrocarburo y vapor en el reactor en una
etapa de produccion;

(c) terminar la introduccién del, como minimo, un hidrocarburo y purgar el reactor con un gas de purga para
desplazar los componentes combustibles del reactor y retirar del mismo un gas efluente de purga;

(d) regenerar el reactor en una etapa de regeneracion mediante la reaccién de dicho 6xido metalico mixto agotado y
dicha fuente de gas oxigeno en condiciones de reaccion suficientes para regenerar el 6xido complejo metalico mixto;

(e) purgar de forma opcional el reactor con un gas de purga;
(f) presurizar el reactor introduciendo el gas de alimentacién que contiene, como minimo, un hidrocarburo y vapor, y
(g) repetir (b) a (f) de una manera ciclica.

26. Proceso, segun la reivindicacion 25, que comprende ademas, antes de la purga del reactor, despresurizar el
reactor mediante la retirada de un gas de despresurizacion desde el mismo.

27. Proceso, segun la reivindicacion 25, en el que el gas de alimentacion contiene hasta el 20% en volumen de
hidrégeno.

28. Proceso, segun la reivindicacion 27, en el que el gas de alimentacion es gas natural de prerreformado.

29. Proceso, segln la reivindicacion 1, en el que el 6xido metalico complejo comprende CaMnFeOs
(CaMngsFeos02;5) vy el catalizador de reformado de metano con vapor comprende niquel sobre alimina.
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CayCo,04(5,9492 g)/1% de PYZrO,(1,0228 g), Primer ciclo de alimentacién,
volumen = 6 cm3,40 sccm CH /120 sccm vapor/80 scmm Ar/@650 °C,
230 kPa (34 psia)
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Regeneracion de Ca;C0,05 @ 700°C bajo 20%0,/Ar,
caudal =80 sccm, 230 kPa (33 psia)
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(1:1 CaO:NiO) (6,4233 g)/KT1(0,9704 g), Primer ciclo de alimentacion,
volumen = 6 cm?3, 40 sccm CH,4/120 scem vapor/80sccm Ar/@650°C
250 kPa (36 psia)
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Regeneracion de (1:1 CaO:NiO), @ 700°C bajo 20 %0 /Ar,
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CaMnO, ¢(6,1256 g)/1% de PYZrO,(1,0861 g), Primer ciclo de alimentacion,
Volumen = 6 cm?3,40 sccm CH /80 sccm Ar/120 sccm vapor, 210 kPa
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Ca_ MnFeO,(6,0017 g)/KTI(1,0602 g), alimentacién del primer ciclo,

volumen = 6 cm? 40 scmm CH, /120 sccm vapor/80sccm Ar/@650°C,
260 kPa (37 psia)
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Regeneracién de Ca ,FeMnO,(6,2984g) @ 700 °C
bajo 20% O,/Ar, caudal = 80 sccm, 240 kPa (35 psia)
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Ca,FeMnO 4(NiQ), 4(6,4537 g)/1% de Pt sobre Al,05(0,9424 g). Primer ciclo de

alimentacién, volumen = 6 cm® 40 sccm CH,/120 scem vapor/80 scmm
Ar/@650°C, 230 kPa (33 psia)
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ES 2382202 T3

CazFeMnOS(NiO)O’4(6,4537 g)/1% de Pt sobre Al 203. Primer ciclo de regeneracion.
T = 700 °C bajo 20 % O,/Ar. Caudal = 80 sccm, 220 kPa (32 psia)
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ES 2382202 T3

Ca,FeMnOg(NiO)g 4 (64537 g)/1% de Pt sobre Al;03(0,9424 g),Alimentacion del séptimo ciclo.
Volumen = 6 cm® 40 sccm CH,4/120 sccm vapor /80 sccm Ar/@650 °C, 220 kPa (32 psia)

Figura 17A
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ES 2382202 T3

CazFeMnOS(N|O) 4(6.:4537 g)/1% de Pt sobre Al,0,(0,9424 g), Séptimo ciclo de regeneracién.
Vapor(120 sccm)/ZO%OZIAr(BO sccm). Volumen =6 cm® @700°C, 220 kPa (32 psia)
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ES 2382202 T3

C82 FeMnOs_(NiO)M (6,4537 g)/1% de Pt sobre A!203(0,9424 g), Décimo ciclo de regeneracion.
Vapor (120 sccm)/20%0,/Ar(20 sccm). Volumen =6 cm® @700°C, 220 kPa (32 psia)

0,700

0.600

0.300

0,100

Velocidades de produccion de gases, mmol/min

0.000

0.500 1

0.400

0,200 1

0.0 50,0 100,0

-

—°— HymmoVmin
—o— CO,mmol/min

4

4
Encendido de

20% O,/Ar

1500 200,0
Tiempo de ejecuciéon, minutos

Figura 19A

4 T v ¥ T 1 Yy Iy T T )
2| ]

| AH1 =753 kealimol '
O AH2 = -80kealimol 1

Diferencia de temperatura ’°C

U I G S WU S DA P G S G SN NI SO VED S R S S

0 50 100 150 200

Tiempo, minutos

Figura 19B

50



ES 2382202 T3

Ca FeMno (NIO) 4(6 9345 g)/4% de Rh/Aluminato de Litio (1,0037 g). Noveno ciclo de regeneracion
Vapor(40 scem)/20%0,/Ar(80 sccm). Vol = 6cm? @750°C
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ES 2382202 T3

cazFeMnos(NiO)o 4(6.46049)/1% de Pt/Al 203(C},9424 g). Tercer ciclo de alimentacion.
Vol = 6cn, 40 sccm’CH4/120 scem  Vapor/80 scem Ar/@650°C, 720 KPa (104 psia)
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Ca,FeMnO,(PY

ES 2382202 T3

(6,0805 g)/4% de Rh/Aluminato de Litio (0,8020 g). Primer ciclo de alimentacion.
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ES 2382202 T3

Cazl'-'eMnOs(F’t)0 01(8:0905 g)/4% de Rh/Aluminato de Litio (0.8020 g). Cuarto ciclo de alimentacion.
Vol = 6cm’, 20 sccm CH,/60 sccm  Vapor /40 sccm Ar/@650°C, 280KPa (40 psia)
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ES 2382202 T3

Ca, FeMnOs (6,9345 g)/ 4% de Rh/Aluminato de Litio (1,0037 g). Segundo ciclo de alimentacion.
vol = 6 cm3, 40 sccm CH4/80 scem Vapor /80 scem Ar/@650°C, 280 KPa (41 psia)
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ES 2382202 T3

Ca,FeMnOs (6,9345 g)/4% de Rh/Aluminato de Litio(1,0037 g). Segundo ciclo de regeneracion
Ar (80sccm, 30 min)/20% O, /Ar (40scem) vol = 6 e, @ 750°C
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ES 2382202 T3

CaMgFeMnO, (Ni0O), 4 (7 £)/20% NiO/ALO; (1,3817 g). Primer ciclo de alimentacion.
volumen = 6 cm?®, 40 sccm CH,4/1,2 sccm vapor/120 scmm Ar/@650°C 280 KPa (40 psia)
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ES 2382202 T3
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ES 2382202 T3
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