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REsUMEN.— El craqueo catalitico directo de metano sobre catalizadores
de niquel es una ruta potencial alternativa al reformado con vapor y a la oxi-
dacién parcial para la produccion de hidrégeno a partir del gas natural. En
el presente articulo presentamos los resultados de caracterizacion y del com-
portamiento catalitico de un catalizador Ni(30%)/Al,05 durante la reaccién
de craqueo de metano. En cuanto a las condiciones de operacién en reac-
cién, han sido estudiadas la temperatura de operacién y la composicién de
la alimentacion sobre la conversion de metano, la produccién de hidrégeno
y la velocidad de coquizacién. También han sido investigados los efectos de
los ciclos de regeneracion sobre la actividad y la formacién de coque.

ABSTRACT.— Hydrogen production by methane catalytic cracking on
Ni-ALO; catalysts. Description and influence of the operating conditions.
The direct catalytic cracking of methane over nickel catalysts is a potential
alternative route to steam reforming or partial oxidation for the production
of hydrogen from natural gas. In the present paper we report the results of
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description and catalytic behaviour of a Ni(30%)/Al,05 catalyst during the
reaction of methane cracking. The influence has been studied of the opera-
ting temperature and feed composition on the methane conversion, hydro-
gen production and coking rate. The effects of the regeneration cycles on
activity and coke formation are also investigated.

KEY worDs.— Catalytic Decomposition, Carbon, Hydrogen, Methane,
Nickel.

INTRODUCCION

Se ha pronosticado que el hidrégeno llegara a ser la mayor fuente de
energia del futuro (ARMOR, 1999). Es una importante materia prima en la
industria quimica y en las refinerias; las plantas de sintesis de amoniaco y
de metanol y, asimismo, los procesos de hidrotratamiento del petréleo son
las aplicaciones de mayor consumo de hidrégeno. Se prevé un aumento de
la demanda en todos los sectores, principalmente en las refinerias donde el
tipo de reservas petroliferas actuales han obligado a tratar los excedentes de
fracciones pesadas, que suelen contener abundante azufre, que ha coincidi-
do con una menor produccién de hidrégeno, como subproducto de los cla-
sicos procesos de reformado catalitico (ABRARDO y KHURANA, 1995). El
hidrégeno es un combustible limpio que no emite CO, si se quema en moto-
res de combustion interna o si es usado en celdas de combustible H,-O,,
puede ser almacenado como liquido o gas y distribuido mediante tuberias,
siendo descrito como el sustituto a largo plazo del gas natural (ARMOR,
1999). Dado que el mayor porcentaje del H, necesario en la industria es
producido mediante procesos cataliticos, que implican multiples etapas con
diferentes tipos de catalizadores, es evidente que la catalisis juega un papel
critico en la produccion de H, (ARMOR, 1999; ABRARDO y KHURANA, 1995;
BALASUBRAMANIAN et al., 1999). El reformado con vapor de agua de meta-
no, hidrocarburos ligeros y naftas ha sido el proceso mas extendido y la tec-
nologia mas econémica para la produccién de H,. Sin embargo, esta ruta
produce H, e indirectamente CO,. El coproducto del reformado con vapor,
el CO, es eliminado en dos etapas: la reaccion de intercambio de agua
(water gas shift) y la metanacion. La eliminacién completa de CO no es
rentable y, por lo tanto, el H, producido no es apropiado para celdas de
combustible a bajas temperaturas, porque el CO envenena el electrocatali-
zador (STEINBERG y CHENG, 1989).
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La reaccion de craqueo directo de metano sobre catalizadores de niquel
empieza a ser considerada como una ruta alternativa para la produccion de
hidrégeno a partir del gas natural (MURADOV, 1993; MATSUKATA et al.,
1996; ZHANG y AMIRIDIS, 1998; AIELLO et al., 2000; OTSUKA et al., 1999;
OTSUKA et al.,2001). En este caso, se evita la formacion directa de CO, y
las etapas posteriores para la eliminaciéon de CO no son necesarias. Se ha
propuesto que la via de craqueo es superior al reformado con vapor tanto
desde el punto de vista econdmico como de la eficiencia energética (STEIN-
BERG y CHENG, 1989; MURADOV, 1993).

Ademas de H,, el craqueo de metano produce carbén, un producto de
alto valor afiadido. Materiales nanocarbonosos, nanotubos de carbén y
nanofibras, han recibido en los ltimos afios gran atencidon debido a sus
excelentes propiedades y potencial de aplicacion energética (Inma, 1989;
RODRIGUEZ, 1993). La formacién de coque durante la descomposicién
catalitica de metano ocurre principalmente en forma de filamentos. Esta
forma de acumular carbon permite al catalizador mantener su actividad
durante un extenso periodo de tiempo sin desactivacion energética (ZHANG
y AMIRIDIS, 1998; OTSUKA et al., 1999). La desactivacion catalitica ocurre
eventualmente por la formacién de coque encapsulante sobre las particu-
las de niquel energética (ROSTRUP-NIELSEN y TRIMM, 1977; BAKER, 1989),
o es debido a las limitaciones impuestas por el espacio libre disponible en
el reactor energética (ZHANG y AMIRIDIS, 1998; AIELLO et al., 2000). El
mecanismo de formacion de filamentos de carbon a partir de la descom-
posicion de hidrocarburos sobre particulas de catalizadores metdlicos ha
sido ampliamente estudiada en el pasado (ROSTRUP-NIELSEN y TRIMM,
1977; BAKER, 1989; SNOECK et al., 1997; ALSTRUP, 1988; ALSTRUP y TAVA-
RES, 1992 y 1993; KUVSHINOV ef al., 1998; BOELLAARD et al., 1985). A
pesar de ello, la mayoria de los estudios se han dedicado a describir sola-
mente la etapa final de crecimiento de los filamentos a velocidad constan-
te (ROSTRUP-NIELSEN y TRIMM, 1977; BAKER, 1989; SNOECK ef al., 1997,
ALSTRUP, 1988; ALSTRUP y TAVARES, 1992 y 1993; KUVSHINOV et al.,
1998; BOELLAARD et al., 1985).

En esta publicaciéon presentamos los resultados de caracterizacion y
comportamiento de un catalizador N1(30%)/AL,0, coprecipitado durante la
reaccion de craqueo de metano. Se ha estudiado la influencia de la tempe-
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ratura de operacion y la composicion de la alimentacion sobre la conver-
sion de metano, la produccion de hidrogeno y la velocidad de coquizacion.
Los efectos de la etapa de regeneracion sobre la actividad y formacion de
coque también son investigados.

EXPERIMENTAL

El catalizador, con una composicién nominal Ni(30%)/Al,0,, fue pre-
parado por coprecipitacion de la mezcla de los nitratos metdlicos (Ni y Al)
con K,CO;, a pH constante (7.2 + 0.2) y temperatura de 60 °C. El corres-
pondiente 6xido mixto fue obtenido por calcinacién del precursor hidrata-
do seco en atmdsfera de N, a 800 °C durante 11 horas.

El area de la superficie especifica de los 6xidos mixtos fueron medidas
por adsorcion de N, a 77 K con un Micromeritics Pulse Chemisorb 2700.
Los espectros XRD han sido obtenidos en el rango de 5 a 85 ° (20) en un
difractometro de la marca Rygaku/Max. El perfil TPR fue registrado en
un instrumento de flujo, utilizando una mezcla H,(5%)/N, a una velocidad
de calentamiento de 10 °C/min. La reaccion de craqueo de metano en fase
gaseosa se realizé en una termobalanza (CI Electronics Ltd., modelo MK2,
U. K.) equipada con controladores de flujo masico y de temperatura. Este
sistema experimental permitié registrar en continuo los cambios de peso y
la temperatura de la muestra durante la reaccion por medio de un PC pro-
visto de una tarjeta de adquisicion de datos CI Electronics Multicard. La
activacion catalitica (reduccion) fue realizada in situ a 700 °C durante 2,5
horas utilizando una mezcla H,(40%)/N,. También se llevaron a cabo expe-
rimentos de reduccion a 600 y 800 °C. Los gases de salida fueron analiza-
dos en linea por medio de un cromatdgrafo (Gow-Mac, Series 600) equi-
pado con una columna empaquetada Carboxen 60/80 y TCD (detector de
conductividad térmica). Las condiciones de reaccion fueron: peso de la
muestra: 100 mg; temperatura: desde 550 hasta 650 °C; velocidad de flujo
total: 675 Nml/min; composicién de la alimentaciéon (%CH,/%N,): desde
2.5/97.5 hasta 10/90 (%H,/%CH,/%N,): desde 2/5/93 hasta 10/5/85. Las
condiciones experimentales durante la etapa de regeneracion fueron: tem-
peratura: 550 y 600 °C; velocidad de calentamiento: 5 °C/min; velocidad de
flujo total: 675 Nml/min (3% O,/97% N,).
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RESULTADOS Y DISCUSION
Caracterizacion fisico-quimica

El precursor preparado por coprecipitacion ha sido sometido, tras el
proceso de calcinacidn, a un analisis quimico para comprobar si las rela-
ciones atomicas entre los distintos cationes metélicos coinciden con las pre-
viamente disefiadas. El porcentaje en peso de cada cation metélico se ha
determinado por espectrofotometria de absorcion atémica. Los resultados
obtenidos se muestran en la tabla I. Se observa como el catalizador prepa-
rado tiene aproximadamente un 14% de exceso sobre el % en peso nomi-
nal de Niy, asimismo, un 9% de defecto sobre el % en peso nominal de Al.

Tabla I. Composicién nominal y real del 6xido mixto.

Catalizador

Ni-Al Férmula % Ni % Al Ni* / AP+
Nominal (NiO),) g475 Al,O4 30,10 32,65 042
Experimental (NiO), 455 Al,O4 34,26 29,85 0,53
% desviacion 13,82 -8,58

Se ha determinado la superficie especifica del precursor hidratado y del 6xi-
do calcinado por adsorcién de N, a 77 K. Las dreas BET obtenidas han sido de
18,69 y 91,91 m?/g, respectivamente. El método de coprecipitacién proporcio-
na un sélido con una estructura que al ser calcinado se transforma en una mez-
cla de estructuras tipo espinela y NiO con una alta superficie especifica.

Los resultados de difraccion de rayos X para muestras calcinadas, reduci-
das (y coquizadas) y regeneradas se muestran en la figura 1. La calcinacion da
lugar a un sélido conteniendo una mezcla de NiO y fases espinelas no este-
quiométricas de NiAlL,O, (Fig. 1, curva a). Tras las etapas de reduccion y reac-
cion, la mayor parte del niquel se encuentra como Ni° (curva b). El tamafio
promedio de las cristalitas de Ni°, estimado mediante la ecuacion de Debye-
Scherrer, es ca. 17,9 nm. Asimismo, a 20 igual a 26° aparece un pico corres-
pondiente al carbon grafitico formado sobre el catalizador durante la reaccion.

Tras la etapa de regeneracion con aire a 600 °C, se observa que todo el
coque presente sobre el catalizador ha sido eliminado (curva c¢). Ademas, el
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Fig. 1. XRD del catalizador (a) calcinado, (b, d, e) tras reaccidn, y (c) regenerado.

niquel metdlico es convertido a 6xido de niquel que debe ser reducido antes
del siguiente ciclo de reaccién. El tamafno promedio de las particulas de
NiO se ha estimado igual a 19,4 nm. Asimismo, comparando las curvas b,
d y e de la figura 1, puede observarse un aumento en el tamafio promedio
de las cristalitas del Ni° con la temperatura de reduccion. Asi, los tamafios
promedio de las cristalitas son 12,5, 17,9 y 18,3 nm para 600, 700 y 800 °C,
respectivamente.

El resultado de TPR (véase la figura 2) muestra un pico principal a 958
K, que corresponde a la reduccién de las particulas de NiO, y un pico de
menor intensidad a 1058 K, que se atribuye a la reduccién del NiALO,.

En las figuras 3 y 4 se muestran micrografias TEM de la superficie del
catalizador, tras la reaccion de craqueo de metano, a la temperatura de 873
K durante 2 horas. Se observa la presencia de filamentos tubulares huecos
de carbdn con cristalitas de niquel que, situadas en los extremos superiores
de los mismos, experimentan una gran reconstruccion, durante el proceso
de crecimiento de los filamentos, hasta su apariencia final en forma de pera.
Estos hechos estdn de acuerdo con los mecanismos de formacién y creci-
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Fig. 2. Perfil de reduccidn a temperatura programada del 6xido de Ni-Al calcinado.

Fig. 3. Fotografia de la superficie del catalizador Ni-Al después de la reaccion,
previamente reducido a 700 °C. Regleta a 161 nm.
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Fig. 4. Fotografia de la superficie del catalizador Ni-Al después de la reaccion,
previamente reducido a 700 °C. Regleta a 227 nm.

miento de los filamentos de carbon a altas temperaturas propuestos en la
literatura (SNOECK et al., 1997).

Influencia de la pg,

En la figura 5 se muestra la influencia de la py, sobre la velocidad de
formacion de coque r. y la concentracion de coque. Las curvas de la velo-
cidad de formacidn de coque se han calculado a partir de la derivada numé-
rica de las curvas coque-tiempo. En la figura 5a puede observarse como
todas las curvas 1. vs. tiempo presentan un periodo inicial de rapido creci-
miento, un maximo de velocidad (r.,,,) y un periodo posterior de caida de
la velocidad de coquizacion hasta un valor residual constante.

En la figura 5b se advierte que al aumentar la p,, se produce una dis-
minucién de la concentracién de coque debido a una menor desactivacién
del catalizador. Asimismo, el periodo inicial de baja formacién de coque
aumenta considerablemente con la concentracion de H,.
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Fig. 5. Influencia de la py, sobre (a) la velocidad de
coquizacién y (b) la produccién de coque.

Respecto de la velocidad de formacion de coque (Fig. 5a) se puede ver
como al aumentar la py, se produce un desplazamiento del maximo de r.
hacia tiempos mayores. Asimismo, el aumento de la p,, provoca una dis-
minucion del valor de r,,, y de la desactivacion del catalizador, observan-
dose un aumento de la velocidad residual de coquizacion.

La ausencia de H, en la alimentacion produce una menor cantidad de
coque y un aumento de la velocidad de desactivacion, siendo la velocidad
residual de formacion de coque mucho menor que en el resto de los casos.

Con respecto a la produccion de H, (resultados no mostrados), 16gica-
mente se observa un comportamiento paralelo a la velocidad de formacién
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de coque. En este caso se observa como al aumentar la p,;, disminuye tan-
to la cantidad de H, generado como la velocidad de desactivacion.

Influencia de la p,,

En la figura 6 se muestra el efecto de la concentracion de CH, en la ali-
mentacion sobre la formacion de coque y de H,. Se ve como al aumentar la
Pcnges S€ produce un aumento de la velocidad inicial de formacién de coque
y una disminucién del periodo inicial de baja formacion de coque. Asimis-
mo, la cantidad de coque depositado aumenta con la concentracion de meta-
no. Por otra parte, el efecto de la p,, sobre la velocidad residual de coqui-
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zacion no es muy acusado. Respecto a la produccion de H,, se observa que
un incremento de la concentracion de CH, provoca una mayor desactivacion
del catalizador debida a la mayor formacion de coque. Las velocidades ini-
cial y residual de produccion de H, se ven poco afectadas por la py,.

Influencia de la temperatura de reaccion

En la figura 7 se observa que al aumentar la temperatura de reaccion,
aumenta la velocidad inicial de reaccién y disminuye el periodo inicial de muy
baja formacién de coque. También se observa una disminucion de la veloci-
dad residual de formacién de coque y de la cantidad de coque formado.
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Con respecto a la produccion de H,, en la figura 7a se aprecia como al
aumentar la temperatura, aumenta la velocidad inicial de produccion de
hidrégeno. Sin embargo, también se produce una desactivacion mds rapida
del catalizador y una disminucion de la produccion residual de H,, al igual
que ocurre con la velocidad final de formacion de coque. Estos hechos
estdn de acuerdo con resultados previos presentados en la literatura (Kuvs-
HINOV et al., 1998; L1 et al., 1998).

Influencia de la temperatura de reduccion

En la figura 8 se muestra el efecto de la temperatura de reduccion sobre
la actividad del catalizador. En dicha figura se observa como al aumentar la
temperatura de reduccion (i.e. al aumentar el grado de reduccion) se pro-
duce una disminucion de la formacidon de coque, lo cual es debido a la
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Fig. 8. Influencia de la temperatura de reduccién sobre las producciones de (a) H, y (b) coque.
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mayor desactivacion observada para las muestras reducidas a alta tempera-
tura. Los resultados de produccion de H, confirman este hecho, ya que el
catalizador reducido a baja temperatura es el que menor velocidad de
desactivacion presenta. Al aumentar la temperatura de reduccion aumenta
el tamafio de las cristalitas de Ni (Fig. 1, curvas b, d y e). Este hecho modi-
fica las velocidades de nucleacion, de difusion del carbon y de desactiva-
cién del catalizador (BAKER, 1989; SNOECK et al., 1997).

Influencia de los ciclos de regeneracion

La regeneracion del catalizador se ha realizado por combustion de los
depdsitos carbonosos con una mezcla de O2(3%)/N2(97%) en el rango de
temperaturas comprendido entre 550 y 600 °C (Figs. 9 y 10). Los resulta-
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Fig. 9. Influencia de los ciclos reaccidn-regeneracion (Temperatura de combustion
de 550 °C) sobre las producciones de (a) H, y (b) coque.
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Fig. 10. Influencia de los ciclos reaccién-regeneracion (Temperatura de combustién de
600 °C) sobre las producciones de (a) H, y (b) coque.

dos obtenidos indican que tras la regeneracion, la actividad inicial para la
produccion de H, es totalmente recuperada, pero que la desactivacion es
mucho mas acusada que la mostrada para el catalizador fresco. Ademads, la
formacion de coque disminuye considerablemente tras la etapa de regene-
racion. Este hecho es debido al aumento del tamafio de las cristalitas de
niquel durante la etapa de regeneracion (Fig. 1, curva c) que provoca una
disminucion de la velocidad de coquizacion (ALSTRUP, 1988; ALSTRUP y
TAVARES, 1992 y 1993).

CONCLUSIONES

El craqueo catalitico directo de metano sobre catalizadores de niquel es
una ruta alternativa para la produccion de hidrégeno a partir de gas natural.
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El catalizador Ni/Al,O, es activo en la reaccion de craqueo de metano a
temperaturas por encima de los 550 °C. La preparacion del catalizador
mediante coprecipitacion asegura una alta interaccion entre el Ni y la alu-
mina, factor que puede modularse con la temperatura de reduccion del cata-
lizador. Se ha encontrado que una elevada temperatura de reduccion favo-
rece el crecimiento mas rapido de un menor numero de filamentos, que
crecerian sobre cistalitas de Ni de mayor tamafio. Por el contrario, el aumen-
to de la temperatura de reaccion no modifica sustancialmente el nuimero de
filamentos formados, aunque si su velocidad de crecimiento. Por otra par-
te, el tratamiento de regeneracion, por combustion con aire, permite recu-
perar la actividad inicial para la produccion de hidrégeno, pero la velocidad
de desactivacion posterior es mucho mas elevada en el catalizador regene-
rado que en el fresco.
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