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This thesis was made under the investigation line of gas separation processes using
palladium membranes that is part of the Unit of Energy Valorisation and clean fossil
fuels of the Energy Department at the Research Centre for Energy, Environment and
Technology (CIEMAT). The studies reported in the following PhD dissertation were part

of the following projects:

-Project FECUNDUS: Advanced concepts and process schemes for CO,-free fluidised
and entrained bed co-gasification of coals, Research Fund for Coal and Steel, RFCS-
CT-2010-00009, 2010-2013.

-Project CAPHIGAS: Development of a hybrid system WGS-adsorbing-membrane for
capturing CO, with hydrogen production. Ministry of Science and Innovation, ref.
ENE2009-08002, 2010-2013.

-Project FLEXGAS: Near Zero Emission advanced Fluidised Bed Gasification
(FLEXGAS), EC Directorate G — Industrial Technologies, Research Fund for Coal and
Steel, RFCS-CT-2007-00005, 2007-2010.

-Project CHRISGAS: Clean Hydrogen-rich Synthesis Gas, Sixth Framework
Programme, Priority 6.1, Sustainable Energy Systems Contract No. SES6-CT-2004-
502587, 2004-2010.

-Project HENRECA: Hydrogen Enrichment from gasification gases using catalytic
membrane reactors. Study on laboratory and bench scale. Education and Science
Ministry, ENE2004-07758-C02-01, 2004-2008.

Due to hydrogen non pollution characteristic, it is considered as a clean energetic
vector. Currently, the hydrogen production can come from raw materials and renewable
sources. Then, the hydrogen can be produced via coal gas gasification, biomass, and
residues or from hydrocarbon reforming. The resulting gas from these processes

consists of a mixture (CO, H,, H,O, N,, CH,4, H,O) with different concentrations.

With the objective to increase the hydrogen content in the above processes, typically it
includes a step that is called water gas shift reaction WGS (CO+ H,O = CO,+ H, AH=
41 kJ/mol). Traditionally, the shift reaction is carried out in fixed bed reactors. However,
in order to increase the efficiency in the conversion of CO and H,O in CO, and H,,
which significantly reduces the hydrogen production cost from, for example, coal, it has
been proposed the use of an integrated system. In this integrated system, at the same
time the reaction and the gas separation occur, for instance, a palladium membrane

reactor. In this reactor the equilibrium shift to the products (CO, + H,) due to the

MARIA DEL MAR BARREIRO CAROU 8
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permanent hydrogen permeation. Additionally, if a catalyst is used for the reaction, a
higher CO conversion is obtained. At the same time, if the conversion is complete, a

pure stream of CO, is produced ready for storage in empty gas or oil fields.

To achieve this, in this thesis an integrated reaction/separation system at bench scale
was used, that consisted of an inorganic palladium membrane with a catalyst at high
temperatures and varying pressures. This system is attached to a plant that can work
with a maximum feed rate of 2 Nm?/h, at a temperature up to 873 K and a maximum

design pressure of 12 kPa.

The importance of this system is to have the capacity to control the hydrogen
permeation from a gas mixture as N,; CO; CO,, H,O (steam), as well as, to improve the
performance of the reactions such as WGS. In literature several works were found with
the objective to optimize this system. However there is a gap in establishing the
methodology that identifies the best operating conditions to optimize the hydrogen
production using a catalytic palladium membrane reactor. Therefore, this work has
developed a novel systematic methodology to identify these conditions and improve the
hydrogen production from a mixture of gases from, for example, gasification or biomass

processes. To achieve these, there have been:

v" Hydrogen permeation studies, analyzing the effect of the main variables that
might affect it.
v/ Catalytic membrane reactor studies, researching the WGS reaction in gases

from biomass and natural gas reforming.
The conducted work has developed into the following sections:

1. A detailed study of the hydrogen permeation process through an inorganic
palladium membrane.

v" The pure hydrogen permeation has been determined, studying the
government mechanism of the permeation and the effect of the main
operation variables (P, T, GHSV) which may affect the hydrogen permeation.

v Studies of permeability and selectivity to hydrogen with respect of N,, CO,,
CO y H,0 using binary, ternary and quaternary mixtures like: Hy/N,; Ho/CO,;
H,/H,O, H,/N,/CO; H,/CO/CO,/H,O were conducted. The effect of the
temperature, pressure, GHSV and concentration has been determined. Also,
the potential inhibitions to hydrogen flux and the deactivation of the

membrane were identified.

MARIA DEL MAR BARREIRO CAROU 9
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2. Catalytic membrane reactor studies, researching the WGS reaction in gases from

biomass and natural gas reforming.

2.1. Membrane reactor studies under the membrane regime.

v

v

The stability of the WGS reaction system using a catalytic membrane
reactor was determined.

Studies of catalytic membrane reactor under conditions of WGS reaction,
using a commercial Fe-Cr catalyst (0,039 L) in experiments at 593 and 653 K
and pressures from 150 kPa to 10000 kPa were conducted.

The hydrogen permeation of the membrane reactor under conditions of WGS
reaction in the absence and presence of the catalyst were determined.

Due to the simultaneous hydrogen permeation, the change of CO conversion
was identified.

The capability of CO conversion was compared using a membrane reactor
under WGS reaction without and with catalyst. The experiments at 593, 653
and 723 K and pressures from 150 to 1000 kPa were performed.

The catalytic effect of the palladium membrane under WGS conditions
without the presence of the catalyst was analyzed.

The possible diffusional and/or inhibition effects of the catalyst on hydrogen

permeation through the membrane were determined.

2.2. Studies of membrane reactor under catalyst regime

v A techno economic study to evaluate the process using a natural gas auto

thermal reformer (ATR) followed by a catalytic membrane reactor including a
CO, capture system has been made. A sensibility analysis to determine the

function of the membrane reactor under catalyst regime has been made.

v The performance and the stability of two catalysts (Fe-Cr and

TopsweZnO/ZnAl,O4) under membrane reactor and fixed bed conditions
were evaluated. To carry out this study the following activities were
performed:

v' The effect of the space velocity (1898 L/kg.h — 14874 L/kg.h) and the
CO conversion under catalytic membrane reactor were analyzed.

v' The effect of increased CO, content (13 - 45 % v/v), while maintaining
the H,O/CO ratio, on the stability of the catalyst under fixed bed and
membrane reactor conditions was determined.

v' The effects of the variation of H,O/H, ratio (0.35; 0.24; 0.16) under fixed
bed reactor conditions on the deactivation of the catalyst were analyzed.
The oxygen compounds that can occur after the reaction were

determined.

MARIA DEL MAR BARREIRO CAROU 10
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La presente tesis se enmarca dentro de una linea de investigacion sobre procesos de
separacion de gases a través de membranas inorganicas de paladio, en la que se
trabaja en la Unidad de Valorizacion Energética de Combustibles y Residuos del
Departamento de Energia del Centro de Investigaciones Energéticas,
Medioambientales y Tecnoldégicas (CIEMAT). Los estudios que se recogen en la

siguiente memoria forman parte de los siguientes proyectos:

-Proyecto FECUNDUS: Advanced concepts and process schemes for CO,-free
fluidised and entrained bed co-gasification of coals, Research Fund for Coal and Steel,
RFCS-CT-2010-00009, 2010-2013.

-Proyecto CAPHIGAS: Desarrollo de un sistema hibrido WGS-adsorbente-membrana
para capturar CO, con produccién de hidrogeno, Ministerio de Ciencia e Innovacion,
ref. ENE2009-08002, 2010-2013.

-Proyecto FLEXGAS: Near Zero Emission advanced Fluidised Bed Gasification
(FLEXGAS), EC Directorate G — Industrial Technologies, Research Fund for Coal and
Steel, RFCS-CT-2007-00005, 2007-2010.

-Proyecto CHRISGAS: Clean Hydrogen-rich Synthesis Gas, Sixth Framework
Programme, Priority 6.1, Sustainable Energy Systems Contract No. SES6-CT-2004-
502587, 2004-2010.

-Proyecto HENRECA: Enriquecimiento en hidrégeno de gases de gasificacion
mediante membranas cataliticas: Desarrollo del reactor catalitico de membrana y
estudio en laboratorio y planta piloto, Ministerio de Educacién y Ciencia, ENE2004-
07758-C02-01, 2004-2008.

Debido a su caracteristica no contaminante, el hidrogeno es considerado un vector
energético limpio. Su produccién puede provenir de diversas materias primas asi como
de fuentes renovables. Asi, el hidrogeno se puede obtener por diferentes procesos
tales como la gasificacion del carbén, biomasa o residuos o mediante el reformado de
hidrocarburos. El gas resultante de estos procesos consiste en una mezcla de gases

(CO, H,, H,0, N,, CH4, H,0) con diferentes concentraciones.

Con el objetivo de aumentar el contenido de hidrégeno, en los procesos anteriores
habitualmente se incluye una etapa denominada reaccion de gas de agua, mas
comunmente desighada por su terminologia anglosajona, reaccién water-gas-shift,
WGS (CO+ H,0 = CO,+ H, AH= 41 kJ/mol). Tradicionalmente la reaccion shift se lleva

a cabo en reactores de lecho fijo. No obstante, si se utiliza un sistema integrado donde

MARIA DEL MAR BARREIRO CAROU 12
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se produce la reaccion y la separacion de gases, por ejemplo un reactor de
membranas de paladio, a la vez que el equilibrio se desplaza hacia los productos de la
reaccion (CO, + H,) a causa de la permeacion constante de hidrégeno a través de la
membrana. Ademas, si se utiliza un catalizador en el medio de reaccién se aprovecha
su actividad catalitica obteniendo un mayor rendimiento de la reaccion. Al mismo
tiempo, si la conversion es completa, el CO, que queda retenido se puede almacenar

en reservorios vacios de gas o de petrdleo.

La finalidad de integrar este reactor de membranas fue la de aumentar la eficiencia en
la conversion de CO y H,O en CO, e H,, lo que reduce significativamente el coste de

produccion de hidrégeno a partir de, por ejemplo, el carbon.

Para lograr este objetivo, en este trabajo se utilizé un sistema integrado de reaccion/
separacion a escala piloto que consta de una membrana inorganica de paladio en
combinacion con un catalizador, en condiciones de altas temperaturas y diferentes
presiones. Este sistema estéd acoplado a una planta que puede operar con un caudal
méaximo de alimentacién de 2 Nm®h, a una temperatura de hasta 873 K y una presion

maxima de disefio de 1200 kPa.

La clave de este sistema es tener la capacidad de controlar la permeacion de
hidrogeno de una mezcla de gases tales como N,; CO; CO,, H,O (vapor), asi como la
de mejorar el rendimiento de reacciones tales como la WGS. En la bibliografia se han
encontrado diversos trabajos con el objeto de optimizar este sistema, sin embargo
existe un vacio en establecer una metodologia que identifique las mejores condiciones
de operacion para optimizar la produccion de hidrogeno en un reactor catalitico de
membranas de paladio. Por este motivo, este trabajo ha desarrollado una novedosa
metodologia sistematica para identificar estas condiciones y mejorar el proceso de
produccion de hidrogeno de los gases provenientes, por ejemplo de la gasificacion de

la biomasa. Para lograr ello, se han realizado:

v Estudios de permeacién de hidrogeno, analizando el efecto de las principales

variables que puedan afectarla.

v' Estudios de reactor catalitico de membrana, aplicado al caso de WGS en
gases provenientes de la gasificacion de la biomasa y reformado de gas

natural.

El programa de trabajo se ha dividido en los siguientes apartados:
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1. Estudio detallado del proceso de permeacion de hidrégeno a través de una

membrana inorganica de paladio.

v Se ha determinado la permeacion de hidrégeno puro, determinando el
mecanismo que rige la permeacion y el efecto de las principales variables de

operacion (P, T, GHSV) que puedan afectar a la permeacion de hidrégeno.

v' Se han llevado a cabo estudios de permeabilidad y selectividad a hidrogeno
respecto a N,, CO,, CO y H,O empleando mezclas binarias, ternarias y
cuaternarias, tales como: H,/N,; H,/CO,; H,/H,O, H,/N,/CO; H,/CO/CO,/H,0,
analizando el efecto de las principales variables de operacién como, la
temperatura, la presion, la velocidad del gas y su concentracion, e identificando
las posibles inhibiciones al flujo de hidrogeno y la desactivacion de la

membrana.

2. Estudio del reactor catalitico de membrana, aplicado al caso de WGS en gases

provenientes de gasificacion y reformado de gas natural.
2.1 Estudios del reactor de membrana bajo el régimen de la membrana.

v Se ha determinado la estabilidad en el sistema de reaccion WGS dentro del

reactor catalitico de membrana.

v" Se han llevado a cabo estudios de reactor catalitico de membrana empleando
la reaccion WGS, utilizando un catalizador comercial de Fe-Cr (0,039 L)
mediante pruebas realizadas a 593 y 653 K y presiones desde 150 hasta
10000 kPa.

v' Se ha determinado la permeacién de hidrégeno en el reactor de membranas,

bajo condiciones de WGS en ausencia y en presencia de catalizador.

v" Se ha establecido cémo se modifica la conversion de CO debido a la

permeacion simultdnea de hidrégeno.

v' Se ha comparado la capacidad de la conversién de CO utilizando un reactor
de membranas, realizando estudios experimentales con la reaccion WGS sin
el uso de un catalizador mediante ensayos realizados a 593, 653 y 723 Ky
presiones desde 150 hasta 1000 kPa.
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v' Se ha analizado el efecto catalitico del paladio en la membrana sobre la

reaccion shift, sin la utilizacién de un catalizador.

v" Se han analizado los posibles efectos difusionales y/o de inhibicion del

catalizador en la permeacion de hidrégeno a través de la membrana.
2.2 Estudios del reactor de membrana bajo el régimen del catalizador.

v' Se ha realizado un andlisis técnico econdmico para evaluar el proceso
termodinamico empleando un sistema de reformado auto-térmico de gas
natural (ATR), seguido por un sistema de reactor catalitico de membranas y

un sistema de captura de CO,.

v' Se ha llevado a cabo un andlisis de sensibilidad para determinar el

funcionamiento del reactor de membrana bajo el régimen del catalizador.

v' Se ha evaluado el funcionamiento y la estabilidad de dos catalizadores (Fe-Cr
y Tops@eZnO/ZnAl,O,) bajo condiciones de reactor de membrana y de lecho
fijo. Para llevar a cabo este estudio, se han realizado las siguientes

actividades:

v" Se ha analizado el efecto de la velocidad espacial (1898 L/kg.h — 14874

L/kg.h) en la conversion de CO en un reactor catalitico de membrana.

v" Se ha llevado a cabo estudios sobre el efecto del aumento del contenido
de CO; (13 - 45 % v/v) manteniendo la relacién H,O/CO en la estabilidad
de los catalizadores bajo condiciones de reactor de lecho fijo y reactor de

membrana.

v" Se han realizado estudios sobre el efecto de la variaciéon de la relacion
H,O/H, (0,35; 0,24; 0,16) bajo condiciones de reactor de lecho fijo en la
desactivacion de los catalizadores. Se han determinado los compuestos

oxigenados que se producen luego de la reaccioén.
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INTRODUCCION GENERAL
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A causa de la novena crisis petrolera, la Agencia Internacional de la Energia (IEA)
establecio en el afio 1974 un marco de gestion de la Organizacion para la Cooperacion
y el Desarrollo Econémico (OECD), cuya mision todavia sigue siendo la de facilitar
colaboraciones para el desarrollo econémico, de energia, de seguridad y de proteccién

ambiental.

Como parte de este esfuerzo, la IEA lanzé en 1977 un Programa de produccion y
utilizacion de hidrégeno, conocido como “Acuerdo del Hidrogeno” [1]. La finalidad de
este programa fue la de desarrollar tecnologias de produccion, transporte vy
almacenamiento del hidrogeno para acelerar su aceptacion y su utilizacion

generalizada a medio-largo plazo.

La vision para construir una infraestructura energética que utiliza el hidrégeno como
portador de energia, es un concepto llamado “Economia del Hidrégeno”, y esta

considerado como la trayectoria hacia su comercializacion [2].

El hidrégeno puede ser producido por varias fuentes, desde combustibles fosiles (gas
natural o carbon) o fuentes de energia renovables (biomasa, solar, edlica,
hidroeléctrica y mareomotriz). Hay una gran variedad de procesos tecnoldgicos que se
pueden utilizar para producir hidrégeno (quimico, bioldgico, electrolitico, termoquimico,
etc.). La Figura 1 presenta la produccion industrial anual de hidrégeno desde 1930
hasta hoy en dia. En ella se observa que la producciéon ha ido aumentando lentamente
desde la electrdlisis del agua hacia la utilizacion de fuentes fosiles. A pesar de que la
electrolisis del agua permite obtener hidrégeno de alta pureza libre de Oxidos de
carbono, en la actualidad, la principal via para producir hidrégeno son los recursos

fésiles ya que su coste de produccién es mucho menor.
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Figura 1 Evolucion de las diferentes vias de produccion de hidrogeno desde 1930
hasta hoy en dia [3].

En particular, si se quiere optimizar y abaratar costos, las nuevas tecnologias de
produccion de hidrégeno deben recurrir a la biomasa u otras fuentes renovables como
materia prima debido a que no se exigiria capturar el CO, ya que, en principio, el
balance neto de CO, es cero. Esto desplazaria en cierta medida los procesos
convencionales hacia los procesos basados en tecnologias renovables. No obstante,
el secuestro de CO, debe completarse como una tecnologia necesaria en los procesos
convencionales. Cabe destacar que durante las Ultimas décadas se han llevado a cabo
investigaciones sobre diferentes métodos de produccién de hidrogeno a partir de la
biomasa. Hoy en dia, esta tecnologia comienza a ser econdémicamente viable y
competitiva respecto a los métodos convencionales [4]. Los procesos para produccién
de hidrogeno provenientes de la biomasa son los termoquimicos, de trans-
esterificacion y biologicos (Figura 2). Por lo general, como proceso de conversion se

utiliza la gasificacién que es uno de los procesos termoquimicos posibles [5].
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Figura 2 Esquema de los procesos de produccion de hidrégeno a partir de la biomasa.

La mayor parte del hidrégeno producido a nivel mundial se destina a procesos de la

industria metalargica, quimica, petroquimica, farmacéutica, y la industria textil para la

fabricacion de una amplia gama de productos, desde semiconductores y aleaciones de

acero hasta vitaminas y productos quimicos, tales como amoniaco, metanol y peréxido

de hidrégeno (ver Figura 3).
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Figura 3 Consumo de hidrégeno. Distribucién segun tipo de aplicacion [6].

Previamente a la utilizacion del hidrégeno en estas industrias, éste tiene que
pasar por procesos de separacion y purificacion, ya que el hidrégeno suele ir mezclado
con grandes cantidades de componentes no deseados. Incluso la produccién de
hidrogeno a partir de procesos electroliticos del agua posee una serie de impurezas,
como por ejemplo vapor de agua y oxigeno, lo que significa que dicha corriente tiene

que ser tratada antes de ser empleada, por ejemplo en una pila de combustible [7-8].

Los procesos para separar y purificar el hidrégeno se describen a continuacion:

Condensacion: El proceso consiste en enfriar la corriente de gas a una
temperatura tal que condense el componente que se desea separar, que debe tener
una baja presion de vapor, y asi poder recoger el condensado. La condensacion del
gas puede realizarse por aumento de presién, por descenso de temperatura o por una
combinacion de ambas, aunque suele utilizarse la disminuciéon de temperatura ya que
resulta mas econémico. Este método es aplicable para la separacion del hidrogeno
debido a que el vapor de agua, el mondxido de carbono, el diéxido de carbono, los
hidrocarburos y el nitrdgeno condensan a una temperatura mayor que el hidrogeno.
Este proceso suele emplearse a modo de pretratamiento antes de aplicar un proceso
de incineracion, absorcion o adsorcién. Como técnica para la depuracion de gases, su
interés se centra en la eliminacion de compuestos organicos volatiles procedentes de

gases de combustion. Esta técnica presenta como ventaja de que es una tecnologia
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relativamente sencilla y barata. Como principales desventajas, presenta bajas

eficiencias y tendencia de las instalaciones al ensuciamiento [9].

Destilacion Criogénica: Se trata de un proceso de separacion que se basa en la
diferencia de la volatilidad de los gases a bajas temperaturas. Teniendo en cuenta que
el hidrogeno es mas volétil que el resto de compuestos en una mezcla de gases, éste
permanece como gas mientras que el resto de los gases se condensan facilmente
cuando se reduce la temperatura. Por lo tanto, al condensar las impurezas de la
mezcla de gases, se separa el hidrogeno. Las desventajas de este método son: el
costo de una unidad de purificacion, la dificultad de separar gases con volatilidades
parecidas, ademas de que no se obtienen gases de alta pureza. Cabe mencionar que
este proceso de separacion es el mas econémico cuando se utiliza a gran escala para

la obtencion de aire enriquecido [9-11].

Absorcidn: La absorcién es el proceso por el que un componente de una mezcla
gaseosa se transfiere hacia una fase liquida (disolvente). EI componente debe tener
una elevada difusividad y solubilidad, y también es necesario que el area interfacial
gas-liquido sea grande. A escala industrial se suele operar con torres de absorcion,
que presentan bajas pérdidas de carga [9]. Durante muchos afios se ha venido
empleando la absorcién para la separacién y purificacion industrial del hidrégeno. El
proceso para producir hidrégeno puro se basa en pasar el gas de alimentacion en una
torre de absorcion en el cual las impurezas son absorbidas en el disolvente a la
presion de alimentacién y a una temperatura por debajo de 0 K. El disolvente se
regenera disminuyendo la presion en varios pasos consecutivos y se retorna a la torre
de absorcién. Como desventaja de este método es que no se obtiene hidrégeno de
alta pureza. Como ventaja, el disolvente tiene la capacidad de separar sulfuro de
hidrégeno [12].

Adsorcion: es una operacion de separacion de mezclas fluidas que se produce
por la retencién de uno o varios componentes sobre la superficie interna de un soélido
poroso. Esta adsorcidon se produce por la existencia de fuerzas de interaccion entre el
adsorbato y el adsorbente. Segun el grado de interaccion adsorbente-adsorbato la
adsorcion puede ser fisica, producida por fuerzas intermoleculares de tipo Van der
Waals o puentes de hidrégeno, o quimica, donde la fuerza de atraccion es similar a la
de un enlace quimico. A escala industrial, se opera mediante ciclos repetitivos cuyas
dos etapas bésicas son la adsorcién y la regeneracion. Dentro de la tecnologia de

adsorcion para la separacion en fase gas se puede distinguir entre:
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PSA (Pressure Swing Adsorption, adsorcion con variacion de presion): el

adsorbente se regenera mediante reduccion de la presion.

TSA (Temperature Swing Adsorption, adsorcion con variacion de temperatura):

el adsorbente se regenera mediante aumento de temperatura.

ESA (Electric Swing Adsorption, adsorcién con calentamiento por corriente
eléctrica): el adsorbente se regenera al hacer pasar una corriente de bajo voltaje por el

adsorbente).

En particular, al contrario de las moléculas de N,, CO, CO,, hidrocarburos y vapor de
agua, compuestos altamente volatiles con baja polaridad, tales como el hidrégeno,
practicamente no se adsorben en el compuesto adsorbente por ejemplo, zeolita 5 A.
Consecuentemente, estas impurezas se adsorben en el adsorbente, obteniendo una
corriente pura de hidrogeno. Aunque en esta la técnica se obtienen productos de alta
pureza, ésta presenta los inconvenientes de un elevado consumo energético [9-10;
13].

Tecnologia de membranas: Las membranas son barreras fisicas que permiten
la separacion de una corriente de gas en dos corrientes gaseosas basandose en el
tamafio molecular o de particulas. Cuando se describe un sistema de membranas se
utilizan tres términos generales: el gas de alimentacion, el gas permeado y la
membrana (ver Figura 4). Por lo general, el componente deseado, en este caso
hidrégeno, pasa a través de la membrana, obteniendo una corriente de gas permeado,

el resto de los gases de alimentacion constituye la corriente del gas retenido.
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Figura 4 Representacion esquematica de un sistema de membranas.

El proceso de separacion de gases a traves de membranas esta directamente
relacionado con las diferencias de presiones parciales de los gases de alimentacion.
En este sentido, la diferencia de presion parcial entre el gas alimentado y el gas
permeado influye en el desempefio de la membrana [14]. La desventaja de este
proceso es que las membranas se pueden deteriorar al estar en contacto con gases
tales como CO o azufre. La ventaja de este proceso es que se obtienen gases de alta
pureza, simplicidad en la operacion, compacidad y portabilidad. Ademas, esta
tecnologia es facilmente combinable con otras y no es preciso afiadir aditivos o

reactivos al medio de separacion

Esta tecnologia se utiliza en aplicaciones a pequefia escala, su aplicaciéon a nivel
industrial no estd muy desarrollada, sin embargo, se esta empleando en diversas
operaciones de separacion en diferentes procesos industriales. La tabla 1 muestra una
lista de las principales aplicaciones industriales de la tecnologia de membranas en la
separacion de hidrogeno, el tipo de material con que esta echo la membrana, asi como
el estado de la tecnologia. Ademas, se presenta las tecnologias tradicionales

aplicadas para dichos procesos [15].
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Tabla 1 Principales aplicaciones de la tecnologia de membranas en la
separacion de gases.

Separacion

Proceso

Tecnologia
tradicional

Material con
que esta echo
la membrana

Estado de la
tecnologia

H,/N,

Gas de purga
en la industria
del amoniaco

PSA
(Pressure
Swing
Adsorption,
adsorcion con
variacion de
presion):

Paladio

Polisufona

Escala de

laboratorio

Planta
instalada
(membranas
Prims por
Permea)

H,/CO

Ajuste en la
relacion H,/CO
del gas de
sintesis

PSA

Paladio

Silicona

Poliamida

Escala de
laboratorio
Escala
laboratorio
Planta
instalada
(Honeywell-

UOP)

de

H./
hidrocarburos

Recuperacion
de H, en
refinerias

PSA

Paladio

Silicona

Poliamida

Acetato de

celulosa

Escala de
laboratorio
Planta
instalada
(Sinopec
Zhenhai,
China)
Prims-
Permea,
Pont

Du

Honeywell-
UOP,
Petronor-
Espafia

H,/hidrocarburos
ligeros

Craqueo  del

etileno

Destilacién
criogénica

Paladio

PTMS (fenil-
trimetoxi-silano),
PMP Membrana
permeabilizadora
de plasma

Escala de
laboratorio

Planta piloto
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En resumen, la aplicacién de una técnica de separacion u otra depende principalmente
de la composicion de la mezcla a separar, tanto en el numero y proporcion de los
componentes principales, como de las impurezas que puedan estar presentes y de las

condiciones de operacion.

Tras comentar las principales técnicas empleadas en la actualidad para la separacion
de gases, especialmente hidrégeno, la tecnologia de membranas se muestra como
una alternativa muy prometedora para la obtencion de hidrégeno puro. En particular se
enfatizard en la tecnologia de las membranas y especialmente en las membranas de
paladio empleadas en reactores de membrana. Esta serd la propuesta para la

separacion de hidrégeno en el presente trabajo.

Las membranas se pueden clasificar de acuerdo a su naturaleza, geometria y régimen
de separacion. La primera clasificacion es por su naturaleza, en donde se distinguen
las membranas biologicas de las sintéticas, de las cuales difieren completamente en
funcionalidad y estructura. Las membranas bioldgicas son faciles de manufacturar,
pero presentan muchas desventajas tales como la limitacion de la temperatura de
operacion (por debajo de 373 K). Las membranas sintéticas se pueden subdividir en

orgéanicas (poliméricas) e inorganicas (cerdmicas, metdlicas, vidrio, carbon).

Membranas organicas: Tal y como se observé en la Tabla 1, las membranas
poliméricas son las mas utilizadas en la mayoria de los procesos industriales donde se
emplea la separacion de gases. Sus principales ventajas son la buena capacidad que
presentan para hacer frente a altas diferencias de presién, y su bajo coste. Sin
embargo, poseen una limitada resistencia mecanica, son muy sensibles a la
compactacion y son susceptibles hacia determinados agentes quimicos. Ademas, al
tratarse de materiales poliméricos tienen una escasa estabilidad térmica,
habitualmente trabajan a temperaturas entre los 373 y 573 K, por lo tanto, no se
pueden emplear en la mayor parte de los procesos convencionales de obtencion de

hidrégeno sin una etapa previa de enfriamiento [16].

Membranas inorganicas: El material el cual esta constituido estas membranas es

ceramico, metalico, de vidrio o carbon.

Las membranas cerdmicas se preparan mediante la combinacion de un metal con un

no metal en la forma de Oxido, nitruro o carburo, tienen la ventaja de trabajar en
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entornos quimicamente agresivos, a altas temperaturas y presiones. Asimismo,
aunque su precio de fabricacion es més alto que el de las membranas poliméricas, su

uso durante periodos largos de tiempo resulta mas econémico [17].

Las membranas metalicas, sobre todo las de acero inoxidable, tienen la ventaja de que
son duraderas y féaciles de limpiar. Las desventajas que presentan este tipo de
membranas son: su fragilidad frente a esfuerzos de traccion (sobre todo en soportes),
delaminacion, no poseen la resistencia necesaria a la hora de realizar su mecanizado

y sus altos costes de obtencion [18].

Las membranas vitreas no se han desarrollado tanto como las membranas ceramicas
y metalicas. Se pueden encontrar algunas aplicaciones de ellas, como son
separaciones de gases y separaciones de emulsiones de aceite, sin embargo su

fragilidad no las hace aptas para cualquier medio [16].

Las membranas de carbén de tipo tamiz molecular son las que principalmente se
utilizan para separar el hidrégeno de una mezcla de gases, esto se debe a que el
tamafio de poro de las moléculas es del orden de las moléculas de H,, lo que
permitiria su separacion de otros gases. Las desventajas de estas membranas es que
son incapaces de separar gases tales como H,S, NH; y CFCs, se deterioran muy
facilmente en corrientes que contienen trazas de vapores organicos u otros vapores
fuertemente adsorbidos y son muy fragiles. Ademas, su precio es alto y todavia su

fabricacion no es optima [19].

Desde el punto de vista morfologico y/o estructural, las membranas inorganicas se

dividen en porosas y densas.

Segun la definicion de la IUPAC, las membranas porosas se clasifican de acuerdo al
tamafio de poro: microporosa menor que 2 nm, mesoporosa entre 2-50 nm y

macroporosa, mayor que 50 nm [20].

Las membranas fabricadas sobre soporte de acero poroso tienen como ventaja que
poseen una buena resistencia mecanica, por lo cual pueden operar a altas presiones y
temperaturas; al mismo tiempo, es un material muy utilizado industrialmente, por lo

tanto, resulta facil construir médulos, mantenerlos y repararlos [21].

Las membranas cerdmicas porosas tienen generalmente una estructura compuesta de
al menos dos capas: la membrana de separacién (capa selectiva) y el soporte

(cerdmica con mayor tamafio de poro). La membrana de separacion esta constituida
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generalmente por alimina, 6xido de zirconio, 6xido de titanio, o silice. Dependiendo de
los componentes presentes en la mezcla de separacion pueden alcanzar
selectividades relativamente altas (superiores a 100). Uno de los problemas
encontrados en estas membranas es la estabilidad bajo atmoésferas con vapor de
agua. Este problema se puede solventar, por ejemplo, si se modifican las membranas

de silice con grupos metilo.

Otro tipo de membranas ceramicas son las fabricadas con zeolitas. Este material
posee canales inherentes que por su estructura cristalina actiia como tamiz molecular.
Como desventaja es que el costo de fabricacion de estas membranas es mayor que el
de las membranas poliméricas. Por lo tanto, para considerar su uso en un proceso de
separacion, estas membranas deben de ofrecer ciertas ventajas sobre las membranas
poliméricas en términos de selectividad o estabilidad térmica. No obstante, uno de los
procesos que ya ha sido comercializado es el de la separacion de etanol y agua por

pre-evaporacion empleando membrana de zeolita [22].

Las membranas ceramicas densas, conocidas como membranas de conduccion
proténica, emplean materiales tales como SrCes, y BaCeOs;,. La selectividad de este
tipo de membranas es muy alta, ya que basicamente soélo los iones hidrégeno pueden
migrar a través del material de la membrana. Las temperaturas de operacion estan
comprendidas entre 873-1173 K Es importante tener en cuenta que estas membranas

estan todavia en las primeras etapas de desarrollo [23].

Las membranas metalicas densas estan dominadas por el paladio y sus aleaciones.
Thomas Graham (1866) fue el primero en observar la alta capacidad de adsorcion de
hidrogeno en el paladio. Desde entonces, el estudio de este sistema de hidruro de
metal ha sido bastante extenso [24]. En la Figura 4 se muestra la permeabilidad del
hidrégeno en varios metales puros, destacando los elevados valores que presentan
metales como el niobio, vanadio, tdntalo y paladio. Sin embargo, varios de estos
metales presentan problemas asociados a la pérdida de propiedades superficiales que
dificultan en la practica su uso en procesos de separacion de hidrégeno. De esta
manera, el paladio y sus aleaciones son practicamente las Unicas membranas

metalicas viables empleadas en la actualidad para este tipo de aplicaciones [25].
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Figura 5 Permeabilidad de hidrogeno en varios metales puros.

Mecanismos de permeacion

Un punto importante en la tecnologia de membranas es el mecanismo de permeacion
de los gases, es decir, la forma como las moléculas pasan a través de la membrana.
El mecanismo de permeacion estd fuertemente relacionado con la estructura de la
membrana, el material el cual estd compuesto, asi como de las propiedades del gas
gue se quiere permear. A continuacion se describira el tipo de mecanismo para cada

membrana;

Membranas Porosas: la permeacién se produce a través de los poros de la

membrana. Se pueden distinguir cuatro tipos de mecanismos:

Difusion de Knudsen: Este mecanismo se aplica cuando el recorrido libre medio de las
moléculas es pequefio comparado con el didmetro de poro de la membrana, es decir,
las moléculas experimentan muchas mas colisiones entre si que con las paredes de la

membrana.

Difusion superficial: en este mecanismo el gas puede fisi-adsorberse o quimi-
adsorberse en las paredes del poro de la membrana y migrar a lo largo de su

superficie. Este mecanismo puede ocurrir paralelamente con la difusion de Knudsen.

Condensacion capilar: se produce por la condensacién preferencial en los poros de un
componente que estd en mayor concentracion con respecto a otro. EI componente

condensado en los poros es evaporado al vacio.
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Tamizado molecular: este mecanismo ocurre cuando las moléculas son lo
suficientemente pequefias para pasar a través de los poros, mientras que las

moléculas mayores no [14].

Membranas densas: el principal mecanismo de transporte es solucion-difusion. Este
mecanismo consiste en las siguientes etapas:

1. Difusion y adsorcion de las moléculas, por ejemplo de H,, en el lado de mayor
presion de la superficie de la membrana.

2. Disociacion de las moléculas de H, en sus &tomos constituyentes

3. Difusion de los atomos de hidrégeno a través de la matriz metélica de paladio desde
el lado de alta presion al de baja presion.

4. En el lado de baja presion se produce la recombinacion de los atomos dando lugar,
de nuevo, a la molécula de H,

5. Desorcion del hidrogeno molecular de la superficie de la membrana y difusion en el

seno del gas [23, 25].

Alimentacién (Alta Presion) Membranade Pd Permeado (Baja Presm

[ 2 4 H2

co
CO2

HZO/

Figura 6 Mecanismo de permeacion de hidrégeno a través de una membrana de

paladio.

La habilidad de transportar un compuesto, por ejemplo, el hidrégeno a través de una
membrana densa, como por ejemplo de paladio, se cuantifica en términos de flujo de

gas permeado, permeanza 6 permeabilidad.

Se denomina flujo de gas permeado a la cantidad (masa o moles) de un gas que
permea a través de una membrana por unidad de tiempo y de area de permeacion

(mol/ s m?).
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En particular, el flujo de hidrogeno (JH,) a través de la membrana de paladio esta
definido mediante la Ley de Fick y es el producto del coeficiente de difusion y el

gradiente de concentracion (Ecuacion 1):

d
3, =Dy, X( dq;z) ®

Donde Jy; es el flujo de hidrégeno permeado, Dy, es el coeficiente de difusion efectiva
del atomo de hidrégeno, y Cy, es la concentracion de hidrogeno en la posicion

espacial x sobre el largo de la membrana.

La concentracion Cy, esta relacionada con la presion parcial de hidrégeno, Ppy,, de

acuerdo a la Ley de Sievert, en condiciones de equilibrio:
C,=SxPpi5 (2
Donde S es la constante de Sievert.

Si el hidrogeno adsorbido se encuentra en equilibrio con la fase gaseosa en ambas
superficies de la membrana, es posible combinar las ecuaciones (1) y (2) con el

espesor de la membrana (y), obteniendo:

3, =2tk (Prets - Ppemf) ()

® es la fuerza

Donde L.° es la permeabilidad del hidrogeno y Prety,”*-Ppermy,”
impulsora, Pret;,”° es la presion parcial de hidrégeno en el lado de retenido y Pperm

12" es la presion parcial de hidrégeno en el lado de permeado.

La permeabilidad se define como el flujo de gas permeado por unidad de espesor de la

membrana (mol m/ m?.s.kPa).

Asimismo, se define como permeanza (Ly.°/y) al flujo de gas permeado (JH,) por
unidad de fuerza impulsora (Pret.,”°-Ppermy,>°) a través de la membrana (mol/s m?
kPa).

La ecuacion (3) es valida para membranas sin defectos superficiales. Tomando en
cuenta el transporte de masa de las membranas con defectos en la superficie, la

ecuacion (3), normalmente, se escribe segun la ecuacion (4):
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L.° n
'JHZ :fx (PretHz - Ppem,ﬁ]z) (4)

Donde n es la dependencia de la concentracion de hidrégeno respecto a su presion

parcial y, experimentalmente, alcanza valores en un intervalo entre 0,5y 1 [25-27].

La expresidn entre paréntesis representa la fuerza impulsora de la permeacion del
hidrogeno. El valor de n, es utilizado como un indicador del paso controlante de la

permeacion del hidrogeno a través de la membrana de paladio.

Si la difusion del atomo de hidrogeno a través de la membrana densa de paladio es el
paso limitante de la reaccion, entonces el flujo de hidrogeno es directamente
proporcional a la diferencia de las raices cuadradas de las presiones parciales de

hidrogeno, segun la Ley de Sievert (Ecuacion 3).

Una pequefia desviacidn del valor tet6rico de n = 0,5 sugiere que el flujo de hidrégeno
no depende exclusivamente de la difusion atdbmica del hidrogeno a través del paladio.
Otros procesos como la adsorcion del hidrégeno en la superficie de paladio también

pueden influir en la desviacion de n [26,28].

Membranas de paladio

Como se habia comentado anteriormente, la utilizaciéon de las membranas densas de
paladio resulta muy atractiva por su elevada permeoselectividad respecto al hidrégeno,

asi como por el elevado flujo del mismo que permite a su través.

Dicha permeoselectividad estd basada en la capacidad del paladio de solubilizar el
hidrogeno y adsorber aproximadamente 600 veces su volumen a temperatura
ambiente. Sin embargo, su uso no esté exento de problemas que deben ser resueltos.
Su principal desventaja reside en que a temperaturas inferiores de 571 K y ciertas
relaciones H,/Pd, el metal sufre una transicion entre las fases a a 3, dando lugar a
deformaciones y tensiones de la estructura reticular de la membrana metalica,
fragilizandola después de varios ciclos de transiciones. A este fendmeno se conoce
como fragilizacién por hidrogeno (“embrittlement”). Para evitar esto, se debe trabajar
por encima del punto critico (571 Ky 2 MPa), donde no se presenta la fase (. Otra
alternativa es la incorporacion de otros metales (como Ag, Au, Cu...) que modifican el

diagrama de fases evitando la transicion de la fase a a 3 [25,29].

Otra desventaja que tienen estas membranas es su es su alta sensibilidad a los

sulfuros, cloruros e inclusive el CO [22; 30]. Estos compuestos pueden envenenar la
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superficie de la membrana reduciendo la efectividad de permeacion del flujo de
hidrogeno en un 20 o hasta un 100 %. Las aleaciones con otros metales como Ag y Cu
reducen estos cambios significativamente [6]. En general, la aleacion de Pd con otros
metales como Ag, Cu, Ni, Au y Pt permite mantener una alta permeabilidad de
hidrégeno o incluso aumentarla, pero minimiza la transicion a ->B, reduce la
quimisorcion de compuestos como el CO, sulfuro y H,O, al mismo tiempo supone una
mejora de las propiedades mecanicas. Debido a esto, este es el método mas usado

para mejorar la estabilidad de las membranas de paladio [31]

Un punto importante a considerar es que la disponibilidad del paladio en la naturaleza
es baja [32], por lo tanto, este metal resulta ser muy caro. Por esta razén, con el objeto
de reducir costes, en 1988, Uemiya y colaboradores [33] consiguieron reducir el
espesor de las membranas de Pd manteniendo la estabilidad mecéanica [34]. A partir
de esta fecha, muchos autores han sintetizado membranas de paladio con diferentes
espesores bajo diversas técnicas de preparacion tales como, la deposicion quimica de
vapor (CVD), Sputtering, electroless platting (ELP), entre otros [35-37]. Con la técnica
de ELP, se ha conseguido preparar membranas con espesores entre 5 -20 micras [38-

40], asi como varios tipos de soportes metalicos [41-43].

En la Tabla 2 se muestra un resumen con las principales compafiias e institutos que
en estos momentos estan desarrollando esta tecnologia a escala de planta piloto o
superior, asi como también se dan ejemplos de diferentes aplicaciones para su uso.
Cabe destacar que la membrana utilizada en este trabajo pertenece a la compaiiia

CRI, esta es una membrana de paladio soportado en acero poroso.
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Tabla 2. Principales companiias e institutos que en estos momentos estan desarrollando membranas [44-61].

Empresa Tipo de Diametro | Espesor Longitud Método de Soporte Pd/ Pd Estatus/Escala Contacto/persona Compaifiia Aplicacion
maodulo (exterior) |de la capa Fabricacion (compuesto)
de Paladio
JM Tubo&médulo 1 pulgada 75 um 20cm Rolled film No 5000 Instalado purificador| CMC Instruments GmbH Purificadores
rebresearch Médulo 1 pulgada Pocos microns 40cm (5.5 inch) Sandwich No Pd/Pd-compuest Comercial reb@rebresearch.com
CRIWPI Tubo&médulo 2 pulgada Pocos microns 50cm/48 inch BMM Metal poroso Pd, PdAg Semi-comercial yhma@wpi.edu WPI Presion diferencial= 26-42)
NGK Tubo 3cm 30cm Metal Poroso Pd-compuesto Comercial pr-office@ngk.co.jp bar
ECN Tubo&médulo 1.4cm 3-9um 90cm EP Metal Poroso Pd, PdAg, PdCu Prototipo
DICP/BP Tubo 16"*4"/5"*0.5" 5-10 um 90cm(planeado 2011) EP Metal Poroso Pd, PdCu R&D lyxu@dicp.ac.cn
Power&Energy Tubo 16"*4"/6"*0.75" 5-15um 16" or 5” Rolled film 316L PSS Pd-compuesto | Comercial (Ref. metanol) | info@powerandenergy.com
ENEA Tubo >20 um Sputtering PSS ENEA Palim=10bar;
Sintef Tubo 1.9cmD.l. <20um 50cm Sputtering Metal Poroso PdAg, PdAu R&D Bredesen@Sintef.no Psalida=0.34 bar
GTI/ASU/Schott Glas
Colorado school of Tubo <20 um EP 316L PSS PdAg/PdAu R&D richard.noble@colorado.edu [Tiempo de vida membrang
mines/Pall/Chevron/ORN 2-5afios’
Ida tech Plato 300 mm Rolled film No
Wah Chang/NETL/ Plato 101 cm? up to 1.3 m? Rolled Film No PdCu Comercial IMembraneTechnologies@wahd
hang.com
Hynine Plato 2 pulgadas im No 600 Purificadores en ventd
MRT Plato 13cm 15um 0.7m2 Mem.total. Area EP/coating PSS Pd/PdAg Comercial (Ref. Reactor | info@membranereactor.com | Universidad de | Separacion de H, para

de Permeacién

Lecho Fijo)

Columbia

corrientes de reformado
<10bar (platos)

15-26bar (Reactor de
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El flujo de hidrégeno permeado se ve influenciado por diversos factores que reducen la
efectividad de la fuerza impulsora o la adsorcién disociativa del hidrégeno en la

superficie de paladio, incluyendo:

0] la dilucién del hidrégeno en la corriente de alimentacién debido a la
presencia de otros gases

(i) el agotamiento de hidrogeno en la alimentacién tras su permeacién a través
de todo el largo de la membrana

(iir) la acumulacion del hidrogeno en la superficie adyacente de la membrana
debido a limitaciones de transferencia de masa

(iv) la competicion en la adsorcion de los gases en la superficie de la
membrana. Por ejemplo, el CO puede causar una limitacion en la etapa de

la adsorcion del hidrégeno en la superficie de Pd [62].

Debido a estos factores, el flujo de hidrogeno permeado en una mezcla nunca sera
igual al flujo permeado cuando se alimenta con hidrogeno puro. Por esta razon, es
necesario introducir un Factor de inhibicibn a la permeacion de hidrégeno (ecuacién
5). Este factor representa el efecto de la inhibicion de los factores que causan la

reduccion de permeacion, y se expresa como:

puro-J,,,mezcl

Factor inhibicién=1- (‘]H2
Jy,puro

®),

donde Jy, puro es el flujp de hidrégeno obtenido cuando el gas alimentado es
hidrogeno puro y Jy, mezcla es el flujo de hidrégeno obtenido cuando el gas

alimentado es una mezcla de gases.

En las ecuaciones (1-4) estan representadas diferentes variables que afectan a la

permeacion del hidrégeno a través de la membrana de Pd. Estas son las siguientes:

i. Espesor de la membrana
ii. Temperatura

iii.  Presion parcial de hidrégeno en la alimentacion (Fuerza impulsora) [63].
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i. Espesor de la membrana

En las membranas gruesas (< 1 pm) [25] se considera que la adsorcion del
hidrogeno ocurre rapidamente. El paso limitante de la reaccion es su difusion a
través de la lamina metélica de Pd. En este caso, los atomos de hidrégeno forman una
solucion ideal en el metal, cumpliendo la Ley de Sievert y siendo n igual a 0,5.
Ademas, el flujo de hidrégeno es inversamente proporcional al espesor de la lamina

metalica ()), tal y como se muestra en la ecuacion (3) [28-64].

Sin embargo, en membranas mas delgadas (< 1 um), a bajas temperaturas la
adsorcion del hidrogeno en la superficie del paladio empieza a ser la etapa
controlante de la permeacion. Cuando la temperatura aumenta , la difusion del

hidrogeno a través de la membrana de paladio pasa a ser la etapa controlante [65].

Asimismo, en la literatura se ha observado que las membranas delgadas ()< 1 um)
poseen una desviacion de la Ley de Sievert normalmente con n > 0,5. Esta desviacion
se asocia a que el fendmeno de difusion de los &tomos de hidrégeno a través de la
membrana ocurre mas rapido que el de disociacién y recombinacion de los &tomos de

hidrogeno en ambos lados de la membrana [25-26].

ii. Temperatura

La relacion entre la permeabilidad del hidrégeno y la temperatura se describe

siguiendo la ecuacion de Arrhenius (Ecuacion (6)):

o_Ea
InL,, =In LHZ_(ﬁ) (6)

Como consecuencia de que la permeabilidad es dependiente de la temperatura y
asumiendo que el transporte de masa esta controlado por la difusiéon del hidrégeno a
través de la membrana de paladio (n=0,5), se pueden combinar las ecuaciones (3) y

(6), obteniendo la ecuacion de Richardson [66]:

L2 exp(- Ea)
H2
e = RI_x (Pret; -Ppernf3)  (7)

Donde E, es la energia de activacién producida por la difusion.
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Asimismo, la energia de activacion se obtiene segun la ecuacion de Arrhenius
realizando una gréfica de las permeanzas en funcion de la temperatura a una

concentracidon constante de hidrégeno [67].

A altas temperaturas, la energia de activacion de la difusibn del hidrégeno
(proceso endotérmico), domina sobre la de la adsorcion (proceso exotérmico),

favoreciendo el proceso global de permeacion [64; 68-69].

iii. Presion parcial de hidrogeno en la alimentacion

La fuerza impulsora ejerce un gran impacto en el flujo de hidrogeno permeado
(ecuaciones (3) y (7)). A mayor fuerza impulsora se consigue mayor flujo de hidrégeno

permeado.

A continuacion se presenta un estudio del estado del arte sobre la influencia de gases

tales como N,, CO, CO, y vapor de agua en la permeacién del hidrogeno.

Separacion de hidrégeno y nitrégeno

Estudios realizados sobre el efecto de inhibicién del N, en mezclas de H,/N,, muestran
un incremento gradual del flujo de hidrogeno permeado cuando se aumenta la presion

de alimentacion y la temperatura [70].

Por ejemplo, A. Li et al. manteniendo la presiéon de alimentacion constante,
consiguieron elevar la fraccion molar de hidrogeno con respecto al nitrégeno,
realizando un aumento del caudal de alimentacién de hidrégeno y manteniendo
constante el caudal de nitrégeno en 0,1 L/min. Este aumento de la fraccion molar de
hidrégeno proporcion6d un incremento en su presion parcial, obteniendo como

resultado, un aumento de la permeacion del hidrégeno [71].

Ademas realizaron estudios sobre el efecto de la temperatura en la permeacion del
hidrogeno en mezclas 1:1 H,/N,. Obtuvieron como resultado que al aumentar la
temperatura desde 598 hasta 748 K, siguiendo la Ley de Sievert, consiguieron una

mayor permeacion de hidrégeno [72].

Asimismo, S. Abate et al., notaron que la presencia de N, modifica el rendimiento de
permeacién de las membranas, ademas este efecto es proporcional al aumento de las

presiones parciales de nitrégeno [38].
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Por otro lado, A. Li et al. realizaron experimentos en hidrégeno puro y en mezclas de
H./N, (50/50) a 653 K. Estudiaron el efecto de la permeacion de hidrégeno respecto al
aumento del caudal de alimentacion utilizando diferentes valores de fuerza impulsora
[71].

En las mezclas de H,/N, (50/50), obtuvieron una menor permeacion del hidrégeno a
través de la membrana respecto a la permeacion en hidrogeno puro. Sugirieron que
esta reduccion es debida a efectos de dilucién de nitrégeno, el cual produce una
reduccion en la presion parcial del hidrégeno en la alimentacién, causando una
reduccion de la fuerza impulsora [72]. No obstante, la reduccion del flujo de hidrégeno

permeado no se explica solamente con los efectos de dilucion de los gases.

T. A. Peters y colaboradores exponen que la causa de la reduccion del flujo de
hidrogeno al pasar de una mezcla de hidrogeno puro a una mezcla binaria de H,/N,
(50/50) (%v/v) es debida al efecto de la polarizacion de la concentracion de nitrégeno
en la capa adyacente de la membrana, resultando en una reduccién de la fuerza

impulsora y, consecuentemente, del flujo de hidrégeno permeado [62

Por otro lado, A. Li et al. realizaron estudios sobre el efecto del aumento del caudal de
alimentacion en H, puro y en mezclas 1:1 H,/N, a 653 K, manteniendo la presién en el
lado de permado en 100 kPa. Al utilizar hidrégeno puro observaron que el flujo de
hidrogeno permeado es independiente del caudal de alimentacién. Contrariamente,
cuando usaron la mezcla de gases, el flujo de hidrogeno aumentaba en funcién del
caudal de alimentacién hasta llegar a un punto donde se alcanzé el nivel maximo de
permeacion. Dieron como explicacion que a bajos caudales de alimentacién, permea la
mayor parte del hidrogeno alimentado, conllevando a una alta reduccion de la fuerza
impulsora. Sin embargo, a altos caudales de alimentacion, la cantidad de hidrégeno
gue se alimenta es mayor que la cantidad de hidrégeno permeado. Por lo tanto, la
permeaciéon de hidrégeno se hace independiente del flujo total del gas alimentado.
También notaron que este comportamiento se mantiene con diferentes fuerzas
impulsoras. No obstante, cuanto mayor es fuerza impulsora, mas rapido se alcanza el
nivel maximo de flujo de hidrégeno. Esto se debe a que la cantidad del flujo de

hidrégeno permeado es mas alto a mayor fuerza impulsora [72].

Asimismo, A. L. Mejdell y colaboradores también estudiaron el efecto del aumento del
caudal de alimentacion. Para ello, realizaron ensayos con caudales de alimentacién
entre 0,1 y 0,3 L/min en una mezcla de relacién 1:1 H,/N, a 573 K, manteniendo la

misma presion de alimentacién en todos los caudales estudiados. Obtuvieron una
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menor recuperacion de hidrégeno a mayores velocidades espaciales. Al mismo
tiempo, cuando realizaron este estudio en un intervalo de presiones de alimentacion
entre 570 y 210 kPa, consiguieron el mismo resultado La interpretacion de este
resultado fue el agotamiento de hidrogeno en la alimentacioén debido a su permeacion
a través de todo el largo de la membrana, sumando a esto, un posible efecto de la

polarizacion de la concentracion.

El efecto del agotamiento de hidrogeno en la alimentacion produce una disminucion de
la presion parcial de hidrogeno en todo el largo de la membrana. Por lo tanto, este
efecto viene acompafiado de una reduccion de la fuerza impulsora que ird decayendo
a medida que se alcanza la misma presion parcial de hidrégeno en el lado del

permeado [37].

Cabe destacar que en investigaciones recientes, se ha observado el efecto de la
coexistencia del nitrégeno y del hidrégeno en la superficie de paladio. W. Wang vy
colaboradores atribuyeron que el efecto de inhibicion de la permeacién de hidrégeno a
través de las membranas es debido al bloqueo del area efectiva en la superficie de Pd
debido a la formacién y adsorcion de especies (NHx, x= 0-2) en el paladio.
Afortunadamente, estas especies no se difunden a través de la membrana y, por lo
tanto, no afectan a su estructura. Asimismo, la membrana se puede regenerar con un
tratamiento con hidrégeno puro a suficiente temperatura. Las especies generadas
pueden reaccionar formando amonio y desorberse de la superficie de la membrana,

dejando los sitios activos libres [73].

Por otro lado, S. Abate et al. realizaron medidas de estabilidad de la membrana a
intervalos entre 623-723 K con mezclas de H,/N, (81/19) y (52/48) (% v/v), obteniendo
resultados similares a los de W. Wang y concluyendo que el nitrégeno no es un gas
inerte. Ellos propusieron, como mecanismo, la formacion de compuestos Nx (x= 0-2).
No observaron la presencia de amoniaco en el lado del permeado pero si, la de

nitrégeno [38].

A pesar de los resultados anteriores, varios investigadores aceptan que, para cortos
periodos de tiempo, la adsorcién del nitrégeno sobre la lamina de Pd es muy débil [62-
63].

Por otro lado, A. Li y colaboradores realizaron y simularon experimentos de
permeacion de mezclas H,/N, y de hidrégeno puro. En la simulacion, consideraron al
nitrbgeno como gas inerte, consecuentemente, no se produce su adsorcién en la

superficie de la membrana. Los resultados experimentales coincidieron con los
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resultados obtenidos de la simulacion. Por lo tanto, corroboraron que la inhibicion del
nitrdgeno es debido so6lo por efectos de dilucion en la mezcla binaria, produciendo una

reduccién de la presién parcial del hidrégeno en los gases alimentados [72].

F. Scura et al. obtuvieron resultados similares a los de A. Li y colaboradores. En su
caso, utilizaron una mezcla del 10 (% v/v) de nitrogeno, resto hidrégeno, sin notar una

reduccién en la permeacion de hidrégeno [74].

No obstante, este efecto no fue detectado en las membranas con soporte de acero,

tales como las empleadas por T. A. Peters y A. Li [62; 71].

En particular, dependiendo del tipo de soporte empleado, el nitrégeno puede ser un
gas inerte o no, produciéndose su adsorcion en la membrana de paladio e impidiendo
la permeacién de hidrogeno. Asimismo, la membrana se puede regenerar ejerciendo

un tratamiento con hidrégeno puro.

El efecto de la concentracion de nitrébgeno en la mezcla de gases también puede
influenciar a la permeacion de hidrégeno. S. Abate y colaboradores trabajaron con
mezclas de 81 y 52 (% v/v) de hidrogeno, resto nitrbgeno. En ambas mezclas, al ir
incrementando la fuerza impulsora, se obtuvo una mayor permeacion en la mezcla con
mayor contenido de hidrégeno. Se puede deducir que las mezclas con un mayor
contenido de nitrdgeno tienen una presion parcial de nitrégeno mas alta que la del
hidrégeno, creandose un mayor impedimento para que el hidrégeno pueda permear a
través de la membrana. Asimismo, también realizaron estudios a 623; 673y 723 K en
ambas mezclas binarias. Obtuvieron como resultado que con las mezclas con un
mayor contenido de H,, el efecto de la temperatura seguia la Ley de Arrhenius, es
decir, el flujo de hidrégeno es proporcional a la temperatura. Sin embargo, al realizar el
mismo estudio con la mezcla con un 52 (% v/v) de H,, no se obtuvo el mismo
comportamiento. Ellos argumentan que, al tener una mayor concentracion de
nitrégeno en la mezcla, éste puede modificar la eficiencia de la permeacion de
hidrégeno y que, ademas, este efecto es proporcional a la presion parcial de nitrégeno.
El aumento de la presidon parcial de nitrégeno conlleva a incrementar la densidad de
este gas en el lado del retenido dentro del reactor de membranas, creando una

pelicula gaseosa denominada polarizacion de la concentracion [38; 75].

A partir de esta revisién bibliografica, se puede deducir que la permeacion del
hidrégeno en presencia de nitrégeno se reduce en comparacion con la permeacion del
hidrégeno puro. Los factores que afectan esta reduccién son los que a continuacion se

mencionan:
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Dilucion del gas. Comparando con hidrogeno puro, al introducir una mezcla de gas, la

presion parcial del hidrégeno se reduce y, por lo tanto, también disminuye la fuerza

impulsora. A consecuencia de ello se reduce el flujo de hidrégeno permeado.

Agotamiento de hidrégeno en la alimentacion. Al originarse este agotamiento en el

lado de alimentacion/ retenido, se produce una disminucion de la fuerza impulsora que
irA decayendo a medida que se alcanza la misma presion parcial de hidrégeno en el

lado del permeado.

Polarizacién de la concentracidn. Si la membrana es 100 % selectiva a hidrégeno, el

nitrdgeno que se encuentra en la mezcla de gases queda retenido formado una capa
de nitrogeno en la superficie de la membrana, que a su vez, produce una resistencia
adicional a la permeacion del hidrogeno. Esto causa un insuficiente transporte de
masa produciendo una reduccion de la presion parcial efectiva del hidrégeno, y
consecuentemente, causa una reduccion del flujo de hidrégeno. Adicionalmente, este

efecto es proporcional a la presion parcial de N,.

Posible difusion del nitrégeno en la membrana. Al contrario que otros autores, F. Scura

y W. Wang notaron la difusion del nitrégeno a través de la membrana. Cabe destacar
que ambos autores tienen en comun que el soporte utilizado en estas membranas es
a-Al,Os;.

Aumento de la presidn y de la temperatura. Tipicamente, se espera que siga la Ley de

Arrhenius y de Sievert, donde se produce un incremento gradual del flujo de hidrégeno

permeado al incrementar la temperatura y la presion.

Caudal de gas alimentado. El aumento de caudal de alimentacion produce un aumento

del flujo de hidrégeno y, al mismo tiempo, disminuye el valor de la recuperacién de
hidrogeno. Asimismo, el aumento del caudal de gas alimentado conlleva a un
incremento en los valores de flujo de hidrégeno hasta llegar a su maximo nivel de

permeacion.

Separacion de hidrégeno y diéxido de carbono

A.L. Mejdell et al. utilizando una membrana de Pd/Ag de 3 pm a 653 y 573 K
estudiaron el efecto de la inhibicion del CO, en la permeacion de hidroégeno
empleando una mezcla 2 y 10 % en mol de CO, resto H,. Con la mezcla de 2 % en
mol de CO, a 573 K, el flujo de hidrégeno alcanzado fue de aproximadamente 97 %

respecto al flujo inicial de la mezcla H,/N,. Aumentando la concentracién del CO, a
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10% en mol, obtuvieron un 61% del valor inicial, concluyendo que el efecto de la

inhibicibn aumenta con el aumento en la concentracion de CO, [76].

Por otro lado, T. A. Peters y colaboradores realizaron ensayos en mezclas de H,/CO, y
observaron que, en presencia de CO, y altos caudales, el efecto de la polarizacion de
concentracion es el efecto dominante en la reduccion de la fuerza impulsora vy

consecuentemente, del flujo de hidrégeno permeado [62].

F. C. Gielens et al. utilizando concentraciones de 20 % (v/v) de H, y 20 % (v/v) CO,
(balance N;) a temperaturas de 623, 673 y 723 K, obtuvieron una disminucion del flujo
de H, por presencia del CO, en la mezcla. Justificaron este comportamiento por la

formacion de CO en la reaccion de WGS inversa [77].

Piensan que una posible causa de la disminucion del flujo de hidrégeno puede ser que
el CO, y/o CO (el CO producido por la reaccion de Water Gas Shift (WGS) inversa),
pueden reaccionar con el hidrogeno para producir carbon y éste se puede depositar en
la superficie de la membrana. Ademas, el carbon producido se incrementa con el
tiempo generando un mayor bloqueo en la superficie y causando una disminucion en

la permeacion del hidrogeno.

S. Abate et al. realizaron estudios del efecto del CO y el CO, en la permeabilidad de
una membrana de Pd/Ag soportada en alimina. Alimentaron mezclas de H,/N,/CO, en
composiciones de (80/10/10) y (70/10/20) (% v/v), a temperaturas de 673y 723 K.

A 673 K, en las dos mezclas obtuvieron flujos de permeacion de hidrégeno similares. A
723 K, en la mezcla de H,/N,/CO, (70/10/20) (% v/v) observaron una menor
permeacion de hidrégeno respecto a la mezcla de H,/N,/CO, (80/10/10) (% Viv).
Atribuyeron este efecto a que el aumento de la temperatura acumula mas carbono en
la superficie de la membrana debido a la reaccion de disociaciéon del CO, para formar
atomos de C y O, que se adsorben en la superficie del Pd. Particularmente, en la
mezcla de H,/N,/CO, (70/10/20) (% v/v), encontraron la presencia de CO,, H, y CO en
el lado del permeado. Justificaron este comportamiento argumentando que la
presencia de estos gases en el lado del permeado es debida a que en el lado de
retenido el CO; se disocia en atomos de C y O que se adsorben y se difunden a través
de la membrana de Pd, recombinandose posteriormente en CO, y CO. Cabe destacar
que no realizaron experimentos para confirmar esta suposicion. Sin embargo,

confirmaron que la membrana no estaba fragmentada [78].
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Asimismo, también realizaron estudios sobre el efecto que causa el CO, en la nano-
estructura de una lamina de Pd/Ag, utilizando 10 y 20 % de concentracion de CO, a
673 y 723 K. A 673 K, el flujo de hidrégeno permeado se mantuvo practicamente
constaste cuando aumentaron la concentracion de CO,. Sin embargo, a 723 K, al
aumentar la concentracion de CO,, el flujo de hidrégeno permeado disminuyé
considerablemente. Concluyen que a 723 K, disminuye el flujo de hidrégeno debido a

la acumulacién de C en la superficie de membrana debida a la disociacion del CO..

Ademas, realizaron un estudio detallado donde concluyen que el emplear CO, en la
alimentacion produce una modificacion reversible insitu de las propiedades
morfologicas de la membrana de Pd/Ag. La combinacién de los atomos de C y O,
provenientes de la disociacion del CO,, con el hidrogeno que se difunde a través de la
membrana, crea una expansion de la estructura morfolégica de la membrana,

disminuyendo la permeacion del hidrégeno.

Una vez finalizado el experimento, analizaron la estructura de la membrana utilizando
la técnica de SEM, demostrando que esta modificacion es reversible. Cabe destacar

gue no se ha encontrado otro trabajo donde expongan resultados similares [79].

Por otro lado, H. Li et al. observaron una reduccion del flujo de hidrégeno durante la
separacion de H,/CO, a temperaturas por encima de los 673 K. Atribuyeron esta
reduccién a la adsorcion reversible del CO,. También mencionan que, probablemente,

a temperaturas mayores de 623 K, puedan ocurrir deposiciones de carbon [80].

Ademas, A. L. Mejdell et at. sugirieron que el mayor efecto inhibidor en la permeacién
del hidrégeno es la contaminacion de la membrana. La lenta formacion y eliminacién
de los adsorbentes, causan un obstaculo en el proceso de difusion del hidrégeno a

través de la membrana [76].

Por otra parte, A. S. Agustine et al. estudiaron el comportamiento de la permeacion del
hidrogeno en mezclas de H,/CO, (61,7/38,3) (% v/v) y H,/He (61,7/38,3) (% v./v.)
respecto a la velocidad espacial desde 0 hasta ~ 40000 h, a 623; 673y 723 K y
14400 kPa. En ambas mezclas obtuvieron que la permeacion del hidrégeno es

directamente proporcional a la velocidad espacial.

A altas velocidades espaciales y a las tres temperaturas estudiadas, observaron que
en la mezcla de H,/CO; el flujo de hidrogeno alcanzado fue de aproximadamente 76 %
respecto al flujo de hidrégeno puro. Estos resultados mostraron la influencia del CO,

en la permeacién del hidrégeno. Ellos argumentaron que este comportamiento es
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debido a la creacion de una capa de CO, entre el gas alimentado y la superficie de la
membrana. Ademas, observaron la poca influencia de la temperatura en el flujo de

hidrégeno permeado.

En ambas mezclas, a velocidades por debajo de 4000 h™, obtuvieron valores flujo de
hidrogeno méas bajos que a mayores velocidades espaciales. Explicaron este
comportamiento por la ocurrencia de dos efectos: el agotamiento del hidrégeno y la
polarizacion de la concentracion de CO, en la superficie de la membrana. Cuando
aumentaron la velocidad espacial, el efecto de inhibicion del CO, disminuyod.
Justificaron este comportamiento indicando que, a mayores velocidades espaciales,
los problemas por transferencia de masa empiezan a ser insignificantes. Por lo tanto,
el flujo de hidrégeno permeado empieza a estar afectado por la propia capacidad de
permeacién de la membrana y por la interaccién del hidrégeno con las especies que

no permean en el lado del retenido.

De acuerdo a esta explicacion, se deduce que, al haber un aumento de la velocidad
espacial, el caudal de alimentacién puede pasar de ser un flujo laminar a un flujo
turbulento y, por lo tanto, a medida que incrementa la velocidad, desaparece la capa

creada por el efecto de la polarizacion de la concentracion [81].

En resumen, la permeacién del hidrogeno se ve influenciada por el CO, debido a los

siguientes efectos:

Polarizacién de la concentracion. Un aumento de la concentracion del CO, en una

mezcla binaria conlleva a incrementar su presion parcial. En consecuencia, se crea
una capa de CO, en la superficie de la membrana, produciendo un impedimento al

paso de H, a través de ella.

Posibilidad de que se produzca la reaccion WGS inversa, generando CO en la mezcla.

Se sabe que el CO se adsorbe sobre la superficie de la membrana, generando una

competencia con el hidrogeno por los sitios activos del Pd.

Adicionalmente, el CO,, el H, y el CO producidos en la reacciéon WGS inversa pueden
reaccionar generando carbon que puede depositarse en la superficie de la membrana

y bloquearla.

Posible adsorcion del CO, en la superficie de la membrana. Mediante su disociacion

en atomos de C y O. Este efecto es reversible.
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El efecto de inhibicion causado por la adsorcion del CO y el CO, es dependiente de la
temperatura. Se sabe que la adsorcion de las especies en una superficie dada es

inversamente proporcional a la temperatura.

Velocidad espacial. A menores velocidades espaciales, los problemas de transferencia

de masa debida al CO, inhiben la permeacion del hidrégeno. Al aumentar la velocidad
espacial disminuye la inhibicion, ya que el flujo de hidrogeno empieza a estar afectado
por la propia permeacion de la membrana y por la interaccion de los gases presentes

en el medio de permeacion.

Separacion de hidrégeno y vapor de agua

F. C. Gielens et at. realizaron estudios del efecto del caudal de alimentacién sobre
mezclas de 20 (% v/v) H, y/o 20; 30 (% v/v) H,O a 623; 673 y 723 K en la permeacion

de hidrégeno.

En las tres temperaturas estudiadas, observaron una fuerte reduccion del flujo de
hidrogeno al empezar a alimentar con vapor de agua. Acusaron este comportamiento
a la adsorcién de los atomos de H,O en la superficie del paladio, que reducen los sitios
activos donde ocurre la disociacion de los &tomos de hidrégeno y, en consecuencia,
disminuye el flujo de hidrégeno. Una vez que ocurrio esta fuerte reduccion, apreciaron
que el flujo de hidrégeno fue aumentando gradualmente. Este aumento fue mas rapido
a mayores temperaturas. Ellos anteriormente, habian utilizado la membrana para
separar compuestos ricos en carbono. Debido a esto, sugirieron que, probablemente,
el agua retiraba los compuestos contaminantes que se habian depositado en la
superficie de paladio. Ellos han propuesto que ocurre la siguiente reaccion: H,O + C =
CO +H, [77].

Por otro lado, H. Gao y colaboradores estudiaron el efecto contaminante del H,O en la
superficie del paladio. Exponen que a bajas temperaturas ocurre la fisi-adsorcion del
vapor de agua sobre la superficie del Pd A medida que aumenta la temperatura, se
reduce el nimero de moléculas de agua adsorbidas en la superficie del Pd y se
incrementa su descomposicion. Es decir, ocurre la quimisorcion disociativa. Lo que

significa que pueden ocurrir las siguientes reacciones sobre la membrana de Pd:
i. El agua se puede descomponer de dos formas:

HZO ads -> OHads + Hads y/O Hzoads -> Oads+2Hads (8)
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Donde el hidrogeno adsorbido como (H.gs) puede permear en la superficie de la

membrana.

ii. El agua se puede reconstruir a través de la reaccion de desproporcion entre 2

OH y/o la reaccion de recombinacion de los &tomos de Hy O.
2 OHads '>Hzogas + Oads y/O Oads + 2Hads -> Hzogas (9)

Sugiriendo que el proceso de descomposicién y recombinacion (reacciones i y ii),
donde el oxigeno queda adsorbido sobre la superficie de Pd, puede afectar a la
permeacion del hidrogeno, ya que, el oxigeno y el hidrogeno compiten por los centros
activos en la membrana de Pd, reduciendo la capacidad de permeacion del hidrégeno

a través de la membrana [82].

A. Li et. al. estudiaron el efecto de permeacion de hidrégeno en funcion del aumento
del caudal de alimentacion en mezclas de H,/CO/H,O en relaciones de CO/H,0 (1:2) y
(2:1), a 653 K. En la mezcla con una relacion de CO/H,0O (1:2), obtuvieron una menor
permeacion de hidrégeno, confirmando que la mezcla con un mayor contenido de
vapor de agua produce una mayor reduccién en la permeacion de hidrogeno. Ademas,
mostraron la posibilidad de que el vapor de agua tiene mayor habilidad de adsorberse
que el CO [71].

K. Hou et al. consiguieron resultados similares a los de A. Li et. al., empleando una
membrana de Pd/Ag a 548 K, 200 kPa, mezclas de 1y 5 (% v/v) de H,O resto H, y de
5 (% v/v) de CO resto hidrogeno. En la mezcla con el 5 (% v/v) de vapor de agua, se
redujo la permeacion en un 70 %, mientras que al utilizar la mezcla con 5 (% v/v) de
CO, la permeacion se redujo en menos de un 40 %. Cabe resaltar que A. Li et al.,
luego de realizar los ensayos con vapor de agua, cambiaron esta mezcla por una
corriente alimentacién de hidrégeno puro. Alcanzaron los mismos valores de
permeacion de hidrégeno que se consiguieron antes de realizar los ensayos con las
mezclas. Con este resultado, confirmaron que la reduccion de la permeacion
producida por la adicion de vapor de agua en la membrana se debe a la adsorcién de
H,O en la superficie de la membrana que es reversible y no produce cambios

estructurales en la membrana de Pd [63].

Por otro lado, A. Unemoto et al. realizaron ensayos de permeabilidad de hidrégeno en
una mezcla de 45 (% v/v) hidrégeno, 9,1 (% v/v) H,O (balance con N,), a 0,29 MPa,
temperaturas de 873 y 773 K, empleando una membrana de Pd/Ag 23 % de 20 pm de
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espesor. Contrariamente a lo que esperaban, no observaron algun efecto de inhibicion
producido por el H,O [75].

De la misma forma, H. Li. et al a 673 Ky 3100 kPa, obtuvieron los mismos valores de
permeacién con la mezcla binaria de H,/N, que con la mezcla de H,/H,O, en ambos
casos empleando un 20,5 (% v/v) del gas coexistente con el hidrégeno, concluyendo
que el vapor de agua no muestra ningun efecto de inhibicion en la permeacion de
hidrégeno [83].

De acuerdo con la revision realizada, a continuaciéon se muestran las conclusiones

principales:

Adsorcion del H,O en la superficie del Pd. El mayor efecto de inhibicion a la

permeacion de hidrégeno es el producido por la adsorcion del H,O en la superficie del
Pd, que, ademas, es reversible. Cabe mencionar que el vapor de agua posee una

mayor habilidad por adsorberse en la superficie de Pd que el CO.

El efecto de inhibiciobn es menor al aumentar la temperatura. La busqueda bibliografica
muestra que, a temperaturas entre 548 y 653 K, el H,O se adsorbe en la superficie de

Pd, y a partir de, aproximadamente, 673 K no se observa este efecto.

Aumento del contenido de vapor de agua. Al haber un aumento del contenido de vapor

de agua se reduce la permeacion de hidrogeno es méas probable que se adsorba en la

membrana de Pd, reduciendo asi la posibilidad de que permee el hidrégeno.

Separaciéon de hidrégeno y mondxido de carbono

En 1988, Chabot y colaboradores estudiaron el efecto contaminante del CO sobre una
membrana de Pd/Ag de 200 mm de espesor, utilizando concentraciones de CO entre

0,2-9,5 (% v/v) y a intervalos de temperaturas desde 423 hasta 723 K.

A altas concentraciones de CO, 9-4,3 (%v/v), el efecto de la contaminacion del CO se

empezd a hacer notable a 573 K y fue practicamente total a los 423 K.

A bajas concentraciones de CO, (2 - 0,2 % v/v), observaron que este efecto de
contaminacion ocurre solo a temperaturas por debajo de los 473 K. Entre 648 y 573 K,
no se vio afectada la permeacion del hidrégeno, inclusive a altas concentraciones de
CO. Por encima de 648 K, se hizo notable que una parte del CO reaccioné con el
hidrégeno para formar CH,, CO, y H,O. Cabe destacar que bajo estas condiciones se

producen las reacciones de Bouduard y de metanacion. Ellos argumentaron que la
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ocurrencia de estas reacciones se debe a que probablemente, la membrana actlde

como catalizador.

Ademas, regeneraron la membrana calentandola bajo vacio a temperaturas por
encima de los 523 K. Este resultado indica que la contaminacion del CO en la
membrana es reversible. En base a los resultados que obtuvieron, Chabot et al.
argumentaron que, en presencia de impurezas gaseosas, la accesibilidad del
hidrégeno para llegar a la superficie de la membrana de Pd puede verse interrumpida
por la fuerte adsorcion de otras especies. Ademas, si la adsorcion de estos
compuestos predomina sobre la del hidrégeno, entonces, la adsorcidon pasa a ser el
paso controlante de la permeacion del hidrégeno, marcando una desviacion de la Ley
de Sievert [84].

Por otro lado, H. Li et al. realizaron experimentos con membranas de 3 pm de espesor
soportadas en tubos de Al,Os;. En este caso, establecieron, como condiciones de
operacion, temperaturas entre 593 y 773 K, mezclas H,/CO 2:1, presiones
atmosféricas y flujos totales de 60 ml/min. Cuando empezaron a pasar la mezcla de
H./CO, en el lado del retenido, determinaron la presencia de CH, y H,O pero no de
CO,. Ademés, a medida que se incrementd la temperatura, la relacion CH,/CO y
H,O/CO fue aumentando. Argumentaron que los soportes de SiO, o Al,O; empleados
para la fabricacion de la membrana de Pd, pueden acelerar la ocurrencia de

reacciones como las de Bouduard y de metanacion.

Adicionalmente, H. Li et al. observaron una reduccion de la permeacion de hidrogeno
con respecto al tiempo, atribuyendo este resultado a la formacion de carbono debida a
la reactividad del CO.

Asimismo, encontraron que, al aumentar la temperatura, se acentuaba el efecto.
También realizaron experimentos a diferentes concentraciones de CO,
especificamente a 20; 25; 30 y 33,3 (% V/v), resto hidrégeno y a temperaturas de 623;
673y 723 K.

Por debajo de 623 K, notaron el efecto de la inhibicion de la permeacion de hidrogeno
debida al CO. Argumentaron que con un incremento de la temperatura, aumenta la

probabilidad de que ocurran las siguientes reacciones [85]:
2C0O = C + CO, (Bouduard) (10)

CO + 3H, = CH,4 + H,O (Metanacién) (11)
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CcO +H2 =C+ HZO (12)
C + 2H, = CH, (13)

Adicionalmente, F. Scura et al. estudiaron el efecto de la concentracion de CO a 670
K. Realizaron experimentos con 5; 10; 20 y 50 (% v./v.) de CO resto hidrogeno,
utilizando 200 ml/min como caudal de alimentacion. Utilizaron una membrana de
Johnson Matthey Pd/Ag 77-23 %, espesor= 60 um; largo= 10 cm y diametro interno =
1,6 mm. Bajo estas condiciones de operacion, al aumentar el contenido de CO,
obtuvieron una importante reduccion en la permeacion de hidrogeno. Adicionalmente,

regeneraron la membrana con hidrégeno puro [74].

En base a la busqueda bibliografica realizada, para efectuar el estudio de separacion

de una mezcla binaria de H,/CO, se tiene que tomar en cuenta los siguientes efectos:

Adsorcion de CO. El CO se absorbe fuertemente en la superficie de la membrana de

paladio, pudiendo ocupar sus centros activos e impidiendo la adsorcion del H, [86] que
es, esencialmente, el primer paso para que ocurra la permeacion de hidrégeno [87 -
88].

Adicionalmente, bajo previo proceso de regeneracion de la membrana, se observé que

su adsorcion del CO es reversible.

Asimismo, al aumentar la presion parcial del CO en la mezcla se facilita su adsorcion
en la superficie de paladio, creando un mayor impedimento a la permeacion de
hidrégeno [71; 76].

Concentracién de CO. La influencia del CO sobre la permeacion de hidrégeno
depende de su concentracion en la mezcla y de la temperatura de operacion.
Especificamente, a altas temperaturas, se ha determinado poca influencia del CO

sobre la superficie de la membrana [71; 76; 89].

Comparacion entre los efectos de inhibiciébn en la s eparaciéon del H , en mezclas
de CO, COz, Hzo Yy CH4

Chabot et al. realizaron experimentos de inhibicion con mezclas de H,, CO, CO, y CHy,,
resultando que la permeacion de hidrégeno es menor en los ensayos con mezcla de
gases que en los ensayos con CO, concluyendo que el CO tiene un efecto de

inhibicion mayor que los otros gases [84].

MARIA DEL MAR BARREIRO CAROU 48



Enriguecimiento y seporacién de Ha y CO2 en win reactor catalitico de membranasy mediante la
reacclén de WGS. Estudioy en planta piloto-

De la misma forma, Nguyen et al. estudiaron el efecto del CO contenido en
mezclas de CO/H, y CO/H,O sobre la permeacion de hidrégeno empleando
membranas de Pd/Ag de 0,1 mm de espesor. Sus resultados muestran flujos de
permeacion de hidrégeno similares tanto para el CO/H, como para la mezcla CO/H,0.
Observaron que el vapor de agua tiene poco efecto sobre la permeacion de hidrogeno
a través de la membrana, reduciéndose, Unicamente, en un 5 % la permeabilidad de la
membrana. Ademas, argumentan que el CO tiene un efecto de inhibicibn mas fuerte
que el agua. Este efecto se hizo mas significativo a menores temperaturas y con
membranas mas delgadas. Asimismo, al emplear membranas mas delgadas, el paso
limitante del mecanismo de permeacion de hidrogeno a través de la membrana es el
de la adsorcion del H, en su superficie. Al haber una competencia con el CO, se

reduce la posibilidad de permeacion de hidrogeno [90].

Adicionalmente, H. Li et al. empleando tres membranas de espesores entre 5,6 y
6,1um, realizaron estudios individuales acerca del efecto del CO, CO;, y H,O en la
inhibicibn de la permeacion de hidrogeno. Las condiciones de operacion fueron:
temperatura de 673 K, variando la presion de alimentacién y manteniendo la fuerza

impulsora a 1000 kPa.

En mezclas de H»/N, y H,/H,O con una composicion de (79,5/20,5) (% mol), obtuvieron
valores de flujo de hidrégeno parecidos, mostrando que el vapor de agua ejerce el
mismo efecto de inhibicion comparado con las mezclas de H,/N,. Su resultado no fue
comparable con otros resultados obtenidos en la bibliografia debido a que emplearon
un caudal de 67,9 NL/min, valor muy diferente a los caudales de alimentacion
utilizados por otros autores. Argumentaron que, a este caudal, la recuperacion de
hidrogeno sufre una fuerte reduccion debido al agotamiento del hidrogeno en el lado

del retenido, siendo en este caso, la influencia del vapor de agua poco significativa.

Respecto a las mezclas H,/CO y H,/CO,, a pesar de haber trabajado a bajas
concentraciones de CO y CO,, por ejemplo 6,3 (% mol) de CO y/o CO,, notaron un

efecto inhibidor més fuerte en las mezclas de H,/CO que en las mezclas de H,/CO..

No obstante, al incrementar la concentracion de CO, desde un 6,3 (% mol) hasta un
20,5 (% mol) en las mezclas de H,/CO,, notaron la presencia de pequefias cantidades
de CO. Indicando la ocurrencia de la reaccion WGS inversa. Para evaluar esta
pequefia formacion de CO, compararon el flujo de hidrégeno obtenido en la mezcla de

H./N, con la mezcla H,/CO con un 6,3 (% mol) de CO y/o N,. Consiguieron como
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resultado que el flujo de hidrégeno permeado en la mezcla binaria de H,/CO fue un 20

% menor que el flujo obtenido en la mezcla binaria H,/N..

En referencia a estos resultados, la influencia de los gases co-existentes con el
hidrogeno en su permeacion sigue el siguiente orden:
FH2/H20~FH2/N2>FH2/C02>FH2/CO.

Asimismo, evaluaron el efecto de inhibicion de cada uno de los componentes de una
mezcla de H,/H,O/CO/CH,/CO, (54/13,9/3,6/1,1/17,3) (% vlv), obteniendo como
resultado que el flujo de hidrogeno permeado se redujo en un 20 % respecto a la

mezcla binaria de H,/N, con un 54 (% v/v) de contenido de hidrégeno.

Ademas, para valorar el efecto causado en la permeacion de hidrégeno por cada uno
de los gases co-existentes en la mezcla de H,/H,O/CO/CH,/CO,, fueron cambiando
cada uno de los gases por N, Obtuvieron como resultado que el CO causa un efecto

de inhibicion mayor seguido por el CO,, CH; y H,0.

Argumentaron que tanto el CO como el CO, pueden impedir la permeacion de

hidrégeno debido a su adsorcién en la superficie de la membrana [83].

Por otro lado, A. Li, estudiaron la influencia del H,O/CO sobre la permeaciéon del
hidrogeno. Para ello realizaron estudios de mezclas H,O/CO (1:2) y (2:1). Obtuvieron
como resultado que el vapor de agua ejerce un efecto de inhibicion mas fuerte que el
CO. Explicaron que, a pesar de que el agua no se adsorbe tan fuertemente sobre la
superficie de paladio, ésta tiene la capacidad de adsorberse con mayor facilidad que el
CoO.

Ademas, demostraron que esta adsorcion es reversible cuando observaron que en el
momento de dejar de pasar vapor de agua en una mezcla de H,O/H,, se alcanzaron

los mismos valores de flujo de hidrogeno que en ensayos anteriores realizados con

hidrégeno puro [71].

Asimismo, K. Hou et al. a temperatura de 548 K compararon la permeacion de
hidrégeno en mezclas binarias de H,/H,O y H,/CO. Observaron que con un 5 (% v/v)
de vapor de agua, la permeacién de hidrégeno se redujo en un 70 % respecto a la

permeacion de hidrogeno puro.

De la misma forma, con 5 (% v/v) de CO, la permeacion de hidrégeno se redujo en

aproximadamente un 40 %. Atribuyendo a que el vapor de agua tiene un efecto
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inhibidor més fuerte que el CO debido a que el agua tiene una mayor capacidad de

adsorcion en la membrana de Pd/Ag [63].

En concordancia a lo expuesto anteriormente, Dominic R. Alfonso realizaron estudios
comparativos respecto a las interacciones del CO y del H,O en la superficie del Pd
(111). Obtuvieron como resultados que el vapor de agua tiene un efecto contaminante
mayor que el CO, debido al hecho de que el agua se disocia facilmente en la superficie
del Pd y originando la adsorcion de O en la superficie del Pd, que es a su vez, es mas

contaminante que el CO [91].

Adicionalmente, A. Li et al. a 653 K y 300 kPa realizaron experimentos en mezclas
binarias de hidrogeno con N,, H,O y CO, fijando un caudal de 100 ml/min de N,, CO o

H,O para cada mezcla y fueron aumentando el caudal total de alimentacion.

A bajos caudales de alimentacion, obtuvieron como resultado valores de permeacion
similares. A medida que incrementaron el caudal de alimentacion, observaron que el
vapor de agua ejerce una influencia mayor en la permeacion de hidrégeno causando
una disminucién del flujo de hidrégeno. Concluyendo que, a 653 K el efecto de la
inhibicién de los gases en la permeacién del Hidrégeno se corresponde segun: H,O >
CO > N,. [71].

Por otro lado, K. Hou y colaboradores consiguieron el mismo resultado a una
temperatura de 548 K, obteniendo un mayor efecto inhibidor del agua que del CO y
CO, [63].

En general, a la hora de realizar estudios acerca de la influencia de otros gases sobre

la permeacion de hidrégeno, es importante conocer:

El espesor de la membrana. Ya que dependiendo de su espesor, el comportamiento

de la permeacion es diferente.

En membranas finas o ultrafinas (y < 1 um), el paso controlante de la permeacién del
hidrogeno es su adsorcion en la superficie de la membrana. No obstante, en
membranas mas gruesas (y > 1 um), el paso controlante pasa a ser la difusién de los

atomos de hidrégeno en la membrana.

Posible adsorcién de otros gases en la membrana, Se ha determinado que los gases

que se adsorben en la superficie de la membrana, son aquellos que tienen un mayor

efecto inhibidor sobre la permeacion de hidrogeno a través de la membrana.
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Estos gases ejercen una competencia con el hidrégeno por los centros activos del
paladio, pasando a ser la adsorcion la etapa controlante del proceso de permeacion de

hidrégeno a través de la membrana de paladio.
Los gases que se pueden adsorber en la superficie de paladio son: CO; H,O y CO..

También, se ha puntualizado que la adsorcion del CO es mas fuerte que la del CO, y
el H,O. Sin embargo, el H,O tiene una mayor facilidad por adsorberse que el CO, y el
CO.

Ademas, es importante resaltar que la adsorcion de todos estos gases sobre la lamina

de paladio es un proceso reversible.

Asimismo, como la adsorcion el inversamente proporcional a la temperatura,
dependiendo de la temperatura en que se esté realizando el ensayo, el efecto de la
adsorcion de estos gases pasa 0 no a ser mas dominante que, por ejemplo, el efecto

de la concentracion de la polarizacion.

A mayores temperaturas, el efecto de inhibicion pasa a ser la concentracion de los

gases co-existentes con el hidrégeno en el medio de permeacion.

En general, la mayoria de las membranas estudiadas siguen la Ley de Sievert.
Durante toda esta revision bibliografica, se ha observado que al producirse la
adsorcion de los gases en la superficie de la membrana de Pd, la mayoria de las

membranas sufren una desviacién de esta Ley.

Produccién de reacciones derivadas de las mezclas de gases empleadas. En las

mezclas de H,/CO,, existe la posibilidad de que se produzca la reaccion WGS inversa,
generando como producto de la reaccion CO y H,O. Por lo tanto, la adsorcion del CO y

H,O produce una reduccién del flujo de hidrogeno permeado.

Aumento de la concentracién de los gases coexistentes con el hidrégeno. Si se

mantiene la presién de alimentacion en todas las mezclas binarias, al incrementar la
concentracion del gas co-existente, se produce una disminucién de la concentracion

de hidrégeno vy, por lo tanto, de su presién parcial.

Ademas, al haber una mayor concentracion de los gases co-existentes con el
hidrégeno, existe una mayor probabilidad de que se produzca el efecto de la

polarizacién de la concentracion.
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Aumento del caudal de alimentacién. A mayores caudales de alimentacion, el efecto

del vapor de agua sobre la permeacion de hidrégeno es minimo en comparacion a las

mezclas de H,/N,.

En mezclas binarias de H,/CO,, se observé que el efecto de la inhibicion en la
permeacion de hidrogeno a bajas velocidades espaciales, (< 4000 h™), se debe a

problemas de transferencia de masa.

Al ir aumentando la velocidad espacial, el flujo de hidrégeno se empieza a afectar por

la propia permeacién de la membrana y por la interaccion de los gases co-existentes.

En la Tabla 1 se mostraron algunas aplicaciones industriales donde se esta

desarrollando la tecnologia de membranas de paladio en reactores de membrana.

De acuerdo con la definicién de la IUPAC, un reactor de membranas es un mecanismo
que combina la separacion de gases a través de membranas con las caracteristicas
tipicas de los pasos de una reaccion catalitica acoplados en una sola unidad (Ver
Figura 7). En particular, la membrana no solamente juega un papel de separacion sino

gque también forma parte del mismo reactor.

En otras palabras, un reactor de membranas es un dispositivo que sustrae
selectivamente un producto del sistema de reaccion, dando la posibilidad de alcanzar
una conversion mas alta de la del proceso tradicional bajo mismas condiciones de

operacion [25].

Alimentacion —»-=

’—bPermeado

Horno
Membrana

Catalizador

L Retenido

Figura 7 Representacion de un reactor catalitico de membranas.

Desde 1998 hasta hoy en dia, se han generado méas de 500 publicaciones que

demuestran las ventajas de los reactores de membranas, entre ellas se puede
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mencionar [28; 39; 92] la disminucion del nUmero de operaciones unitarias, su facil
operatividad, alta selectividad y permeabilidad para transporte de componentes
especificos, son compatibles entre diversas operaciones en sistemas integrados, asi

como su bajo requerimiento energético, entre otros [6].

Una de las aplicaciones fundamentales de los reactores de membranas es la mejora
de una reaccion limitada por el equilibrio mediante una permeacion selectiva de uno de
los productos de reaccion a través de la membrana. Por ejemplo, si se utilizan
reactores cataliticos de membranas de paladio en la unidad de Water Gas Shift (WGS)
(CO+ H,0O = CO, + H, (AH°=41 kJ/mol)) donde se produce la eliminaciéon constante de
los productos de reaccién, se podria reducir la cantidad de catalizador en la reaccion,
asi como, la reduccion del tamafio de la zona de operacion y, conjuntamente, mejorar

las condiciones de presion y de temperatura [93].

Industrialmente la reaccion shift se ha usado desde comienzos del siglo XX en la
produccion de hidrégeno a partir de gasificacion de carbon para la sintesis de
amoniaco en el proceso Haber-Bosch. Asociada a la captura de dioxido de carbono en
pre-combustion, ha experimentado un resurgir en su estudio a nivel cientifico y en su

desarrollo tecnoldgico.

Se trata de wuna reaccion reversible, moderadamente exotérmica, limitada
termodinamicamente a alta temperatura y cinéticamente a baja temperatura. A nivel
industrial la operacion se realiza en dos reactores cataliticos adiabaticos en serie, con
enfriamiento intermedio. El primero se denomina de alta temperatura, operando a una
temperatura de entrada en el intervalo de 593 a 633 K, mientras que el segundo, de
baja temperatura lo hace a 473 K. Las primeras plantas europeas de demostracion de
la tecnologia de captura de CO, en pre-combustion, ELCOGAS IGCC en Puertollano,
Espana y Willem-Alexander Nuon IGCC, en Buggenum, Holanda, han adoptado esta
tecnologia shift de doble etapa, muy extendida y probada, y disponible

comercialmente, para la produccion de CO; e H; a partir de una corriente rica en CO.
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Figura 8 Esquema de un proceso convencional de WGS en dos etapas con
enfriamiento intermedio.
En la etapa de alta temperatura se distingue entre catalizadores dulces, para los que
es necesario retirar azufre de la corriente a tratar y acidos que operan con azufre pero
cuyo coste es mayor. La eficiencia en la conversion de CO es normalmente superior al
90%. Desde que Bosch y Wild lo patentaron en 1914, el catalizador dulce basado en
oxidos mixtos de Fe/Cr se ha utilizado para la reaccion shift, siendo ampliamente
utilizado a nivel industrial para la reaccion a alta temperatura. La formulaciéon mas
habitual contiene alrededor de 80-90% en peso de Fe,O3, 8-10% Cr,0s, Y el resto son
promotores y estabilizadores entre los que hay que citar los 6xidos de cobre, aluminio,

magnesio y zinc.

Los catalizadores de baja temperatura o de segunda etapa shift estan igualmente muy
estudiados. La introduccién del catalizador Cu-ZnO a principios de los afios sesenta y
posteriores formulaciones (Cu- ZnO-Cr,03, Cu-Zn-Mn-Cr,03 y especialmente Cu-ZnO-
Al,O3) han permitido la produccion de catalizadores con una elevada y estable area
superficial que ha servido para estandarizar industrialmente la etapa shift de baja

temperatura, que opera casi exclusivamente con catalizadores Cu-ZnO-Al,O3 [94].

Considerando esta aplicacion concreta, si se compara los reactores convencionales de

lecho fijo con los reactores de membrana, éstos poseen ciertas ventajas como:
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* Mejora el rendimiento de las reacciones. Por el principio de Le Chatelier, al
extraer uno de los productos de la reaccion, ésta se ve desplazada hacia los
productos.

* Los reactores de membrana se pueden dividir en dos compartimientos
individuales. Esto es muy importante, porque se consiguen gases de alta
pureza. Por ejemplo, si se estudia la reaccion WGS, en el lado del permeado
se consigue hidrégeno, y en el lado del retenido, se obtendria CO, si la
reaccién tiene una conversion completa.

e Se evita tener que enfriar el gas sintético producido con la finalidad de mejorar
la conversidbn de CO. Por un lado a temperaturas elevadas se mejora la
permeacién de hidrogeno, por otro lado, la reaccion shift es exotérmica, por lo
tanto, la conversion de CO es mayor a menores temperaturas. No obstante, se
ha confirmado que a temperaturas superiores de 573 K, la conversion de CO
obtenida en los reactores de membrana es mas alta que la predice el equilibrio
termodinémico [95].

» Disminuye notablemente la relacién de vapor/CO la cual debe de operar un
reactor convencional de WGS, por ejemplo de una relacion 9:1, a una relacion
aproximadamente de 2:1. Se sabe que altas relaciones de vapor/CO, pueden
incrementar la velocidad de la reaccion WGS. Al utilizar un reactor de
membranas, debido a que el equilibrio se encuentra desplazado hacia los
productos, se puede obtener la misma conversion que en un sistema
tradicional pero, empleando un menor contenido de vapor de agua.

* Reduce significativamente la energia necesaria para comprimir el CO, debido a
la completa selectividad de la membrana. A diferencia de otros procesos, el
CO, de salida mantiene la misma presion de operacién que en el proceso de
separacion de gases a través de la membrana.

» La combinacion de dos procesos (reactor catalitico y unidad de separacion de
gases) en una sola unidad, elimina la necesidad de instalar una unidad de
purificacion de PSA y, por lo tanto, reduce el coste inmovilizado [28; 95; 97 -
99].

Como punto adicional, estas membranas poseen la habilidad Gnica para ser
infinitamente selectivas al hidrégeno y ademas, pueden operar bajo el intervalo de
temperaturas donde opera la unidad de WGS [72]. Esta caracteristica particular hace
gue se pueda combinar la membrana con un catalizador especifico para la reaccién

WGS, dando origen al concepto de reactor de membrana.
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Por estas razones, los reactores de membranas son excelentes candidatos para la
purificacion de hidrogeno, especialmente cuando se combina dentro del reactor de

membranas la reaccion y la separacion en una sola unidad [28].

Los resultados mas relevantes del uso de reactores cataliticos de membranas en los
que se combina el uso de éstas con catalizadores y su aplicacion a reacciones

limitadas termodinamicamente han sido recopilados en varios reviews [28; 95, 100].

En el review de Mendes et al., se presenta una revision detallada de la reaccion shift
en procesos industriales, se estudia la influencia de parametros tales como la
temperatura y composicion del gas de alimentacion sobre el sistema de reactor
catalitico de membranas. También se analiza el comportamiento de la reaccién
empleando reactores tradicionales, realizando un analisis exhaustivo de los
catalizadores més utilizados como de Fe y Cu. Ademas, realizan un andlisis de
desarrollo de nuevos catalizadores para la reaccion shift. Asimismo, seleccionan el
catalizador para emplearlo en un reactor de membranas. Estudian la cinética y los
mecanismos de reaccion de los catalizadores seleccionados, asi como el sistema de
purificacion de hidrégeno utilizando reactores de membranas para, posteriormente
realizar un analisis de los resultados obtenidos de varios trabajos cientificos al estudiar
los efectos de la temperatura, la relacion H,O/CO, la presidén y el gas de arrastre sobre
el reactor catalitico de membranas. Luego de comparar los resultados concluyen que:
a temperaturas superiores de 573 K, la conversion de CO obtenida en los reactores de
membrana es mas alta que la predice el equilibrio termodindmico; la relacion H,O/CO
> 1/1 afecta positivamente la conversion de CO; un aumento de la presion y por lo
tanto, de la fuerza impulsora favorece la permeacion de hidrégeno vy
consecuentemente aumenta la conversion de CO; la utilizacion del gas de arrastre
disminuye la presion parcial de hidrogeno en el lado del permeado, aumentando la
fuerza impulsora y obteniendo como resultado una mayor permeacion de hidrogeno
[95].

K. Babita y colaboradores, en su revision, presentan un estudio de los aspectos
termodinamicos de la reaccion WGS en lecho fijo, asi como de la estabilidad y la
selectividad de los catalizadores utilizados para esta reaccion. Seguidamente, realizan
un estudio de los diferentes tipos de membranas utilizadas para la permeacion de
hidrégeno asi como del tipo de catalizador. Estudian los mecanismos y la cinética de la
permeacién y de la reaccion shift, asi como algunos aspectos en el disefio y
configuracién de los reactores de membrana, y comparan diferentes modelos de

simulacion de reactor catalitico de membranas. Por ultimo, realizan un analisis técnico-
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econdmico de la viabilidad de la utilizacion de reactores cataliticos de membranas,
aplicado a sistemas de pilas de combustible. Concluyen que no hay datos suficientes

en la literatura para realizar un andlisis del coste econémico de su aplicacion [100].

Asimismo, Lu y colaboradores realizan un resumen sobre los avances en membranas
densas y porosas y comparan las propiedades de separacion en los reactores de
membranas, en particular, de las reacciones de reformado de gas natural, asi como de
la reaccion shift. Argumentan que muchas de las revisiones del estado del arte acerca
de reactores de membranas manifiestan la necesidad de optimizar la tecnologia de
membranas para su potencial aplicacién industrial. Sefialan que, una vez que los
problemas se solventen, los beneficios de utilizar un reactor catalitico de membranas a

nivel industrial seran mas realistas [28].

Por otro lado, ademas de estos reviews, A. Criscuoli et al. realizaron una comparacion
entre los ensayos realizados en un reactor de lecho fijo y en un reactor de membranas
de paladio utilizando dos mezclas de gases de CO/CO./H,/N,CH, de (32/12/4/52 y
12,27/11,49/75/0/1,24) (% v/v). En el reactor de lecho fijo, a 595 K y manteniendo una
relacion H,O/CO de 1, obtuvieron una conversion de CO de aproximadamente un 45
% al emplear la mezcla con un 32 (% v/v) de CO. Por el contrario, al emplear la mezcla
con un 12,27% de CO, la conversion fue de aproximadamente un 35 %. Argumentaron
gue, cuando la composicion del gas de entrada era termodinamicamente mas
favorable, consiguieron la mas alta conversion. Es decir, cuando la energia de Gibss
necesaria para que ocurra la reaccion tiene un valor mas negativo, se alcanza mas
conversion de CO. Al utilizar un reactor de membranas utilizando helio como gas de
arrastre y manteniendo las mismas condiciones de operacion, incrementaron los
valores de conversion de CO desde un 45 a un 100 % en la mezcla con un 32 (% v/v)
de CO y desde un 35 % a un 50 % en la mezcla con un 12,27 % de CO. Concluyeron
gque la permeacion de hidrogeno a través de la membrana cre6 un efecto favorable en
la reaccién. Asimismo, a partir de los datos teédricos, determinan que el grado de

conversion de CO depende del espesor de la membrana de paladio [97].

Tosti realiz6 una descripcion general acerca del estado del arte en la produccion de
membranas de paladio en los laboratorios de ENEA, en ltalia. En particular han
construido un reactor de membranas que alberga 19 tubos de membranas de Pd-Ag
con un espesor entre 50-60 um, didmetro de 10 mm y largo de 250 mm. Este reactor
se utilizé para producir hidrégeno procedente de la reaccion del reformado de etanol
con vapor de agua. Obtuvieron 210 NL/h de hidrégeno puro al introducir 500 g/h de

una mezcla agua/etanol con una relacién molar de 10,5/1 a una temperatura de 673 K.
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En otro experimento, empleando la misma reaccion y utilizando el mismo reactor a 723
K, 200 kPa y utilizando nitrgeno como gas de arrastre, obtuvieron una recuperacion
de hidrogeno del mas del 80 %. Tosti expone que las condiciones de operacion en los
reactores de membrana son diferentes a las de los procesos tradicionales donde no se
utilizan membranas. Por ello, es importante desarrollar nuevos conceptos de disefio
donde se pueda optimizar la recuperacion del hidrogeno en reacciones limitadas

termodindmicamente. [101].

En general, los autores anteriormente mencionados sefialan las ventajas de trabajar
con reactores de membranas utilizando reacciones limitadas termodinamicamente, lo
gque supone un factor limitante para los sistemas tradicionales. Siendo esta tecnologia
de gran interés. No obstante, integrar el concepto de trabajar con la reaccion WGS y
un reactor de membranas representa un desafio debido a que las condiciones de
operacion tipicas, son diferentes de aquellas con las que se suele trabajar en sistemas
de separadores de membrana. Esto se debe a que se pueden desarrollar altos
gradientes de temperatura a lo largo del reactor, reacciones secundarias no deseadas
(Bouduard, metanacion) e inestabilidad en las presiones de permeacion, entre otros
[93 - 102].

Como se comentd anteriormente, a escala industrial, la produccién de hidrégeno
proviene de la gasificacion del carbén, del reformado del gas natural y de la biomasa,

entre otros procesos.

Uno de los trabajos pioneros en utilizar membranas para las reacciones de reformado
de metano y la reaccion shift para la produccion de hidrogeno fue desarrollado en
1991 en la Universidad de Waseda en Japén. Emplearon una membrana de 20 um de
espesor, depositada sobre un metal poroso. Para ambas reacciones utilizaron
reactores tubulares a temperaturas entre 623 y 723 K. Alcanzaron una mejora
significativa en la conversién de metano comparando los valores de la reaccién en

equilibrio.

Posteriormente, se utilizaron las mismas membranas en las industrias de Tokio Gas y
Mitsubishi Heavy Industries, donde se construy0 la primera planta a escala piloto de
reformado empleando membranas. El reactor de reformado es un reactor de lecho fijo,
cilindrico, con un didmetro de 0,06 m y 1 m de largo. El médulo de membranas esta

dispuesto de 96 piezas de 0,05 m de largo. Utilizaron como alimentacién gas ciudad,
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que contiene un 90 (% v/v) de metano a una temperatura entre 773 y 823 K y una
presion de 1000 kPa. Luego de operar en periodos superiores a 1600 horas,
obtuvieron como resultado una produccion de 20 Nm®h de hidrégeno con una pureza
de 99,999 %.

Otro trabajo pionero fue desarrollado en Canada en 1990 por la Universidad de British
Columbia en Calgary. Adris y colaboradores inventaron el concepto de utilizar un
reactor de lecho fluidizado de membrana en la reaccion de reformado de metano y
vapor. Este concepto se comprobd en una planta piloto en un reactor de lecho
fluidizado de 0,097 m de didmetro y utilizando membranas de Pd de Johnson Matthey
Ltd. A temperaturas por encima de los 10273 K y a 1500 kPa de presion, obtuvieron

una capacidad de produccién de 6 Nm®/h [103].

Pese a que tal como se ha discutido en la revision del estado del arte, desde 1998
hasta hoy en dia han aparecido en la literatura mas de 500 publicaciones sobre
investigaciones en reactores de membrana, se han encontrado pocas con aplicaciones
industriales a gran escala. En la presente investigacion, se ha trabajado a escala de
planta piloto, realizado estudios en el caso del proceso de ciclo combinado de gas
natural de una central eléctrica, asi como también se han efectuado estudios a casos
realistas como la planta de gasificacion integrada en ciclo combinado de Véxo

Varnamo en Suecia, motivo por el cual este trabajo es novedoso

El objetivo del proyecto del caso de estudio de la planta de Vaxo Véarnamo fue,
demostrar la produccion de un gas de sintesis rico en hidrégeno sobre la base de
emplear vapor/oxigeno como agente de gasificacion de la biomasa. El diagrama de

este proceso esta representado en forma de bloques (

Figura 9).

PCEB Gas de
Biomasa ] i Reformado Enfriamiento Water gas . -
Filtraciéon Sintesis
de Vapor del Shift (WGS
Gasificacién el gas ift (WGS) (H,/CO)
PCFB= a presién de lecho fluidizado circulante
Vapor/Oxigeno

Figura 9 Esquema de bloques del proceso de produccion de hidrogeno de la planta de
Vaxo Varnamo.

La primera parte muestra la alimentacion de la biomasa previamente secada al
gasificador con una relacion dada de vapor/oxigeno quemado. En la segunda etapa, el

gas continta a una unidad de eliminacion de particulas, en concreto un filtro de gas a
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alta temperatura. Luego pasa a una unidad de reformado de vapor. A continuacion,
para evitar la sinterizacion y la desactivacion del catalizador de Fe;O4/Cr,O3; empleado
en la unidad de WGS, en la siguiente etapa el gas pasa a la unidad de enfriamiento del
mismo (aproximadamente desde 1313 K hasta 593 K [93]. Una vez se ha enfriado el
gas, la siguiente etapa del proceso es la reaccion Water Gas Shift [104]. Bajo estas
condiciones, el contenido de hidrogeno en el gas de sintesis alcanza valores entre 35
y 45 (% v/v) y el contenido de CO se ubica entre el 40 y 60 (% v/v) [105]. Debido al alto
contenido de estos gases en el gas de sintesis, la propuesta de esta tesis fue la
optimizacion de este proceso empleando una unidad de reactor catalitico de
membranas donde la etapa de reactor de WGS y la separacidén de hidrogeno podria
guedar reducida a una sola etapa, lo que conduciria a un sistema mas integrado,

dando como resultado el siguiente esquema (Figura 9).

PCFB Reformado i
Blomasa Filtracidn Enfriamiento
de Vapor del gas
Gasificacion

PCFB= a presion de lecho fluidizado circulante

H,

Reactor
Catalitico de

Membranas
Cco,

Vapor/Oxigeno

Figura 10 Optimizacion del proceso de produccion de hidrogeno en la planta de Véxo

Varnamo.
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Debido al incremento del coste de la energia, es de vital interés buscar nuevas
alternativas para valorizar los gases producidos dentro de procesos industriales tales
como los de gasificacion, asi como reducir las emisiones de CO, debido a su

contribucién al efecto invernadero.

Dentro de este marco, el objetivo principal de este estudio es la optimizacion del
proceso de enriquecimiento de hidrogeno de los principales gases provenientes de
procesos tales como de gasificacion, reformado auto-térmico de gas natural, entre

otros, utilizando como herramienta un reactor/separador de membrana.

La capacidad de controlar la permeacion de hidrégeno de la mezcla de gases tales
como Np; CO; CO,, H,O (vapor), asi como la de mejorar el rendimiento de reacciones
tales como la WGS es la clave de este sistema. Este trabajo se basa en esta

propuesta.
Para lograr este objetivo, esta tesis se ha enfocado en dos partes fundamentales:

En la primera parte se realiza un estudio detallado del proceso de permeacion del

hidrégeno a través de una membrana inorganica de paladio. Para ello fue crucial:

% Realizar una caracterizacion del comportamiento de la permeacion del
hidrégeno puro a través de las membranas inorganicas de paladio. Para lograr
esta caracterizacion se llevaran a cabo estudios sistematicos sobre el efecto
del caudal de alimentacién, presién y temperatura sobre la permeacion del

hidrégeno.

% ldentificar y comprender los diferentes factores que influyen en la separacion
del hidrégeno de mezclas binarias, ternarias y cuaternarias de los principales
gases provenientes del proceso de gasificacidn, es decir N,, CO, CO,, H, y
H,O. Para alcanzar este objetivo se llevaran a cabo estudios sistematicos para
determinar el efecto de gases como N,, CO, CO, y H,O (vapor), asi como del
caudal de alimentacion, presion y temperatura sobre la permeacion del

hidrégeno.

Seguidamente, y de acuerdo a los resultados obtenidos en los estudios de
caracterizacion del proceso de permeacién de hidrégeno a través de membranas
inorganicas de paladio utilizando una mezcla de gases, en la segunda parte de este

estudio se evalla el concepto de reactor catalitico de membranas aplicado a la
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reaccion water-gas-shift. Para completar satisfactoriamente este objetivo, es

necesario:

®
0'0

Evaluar las ventajas de utilizar un reactor catalitico de membranas sobre un
reactor de lecho fijo.

Evaluar el efecto de la presion de la temperatura sobre la permeacion de
hidrogeno a través de la membrana.

Analizar la posibilidad del efecto catalitico de la membrana sobre la reaccion
shift.

Determinar la permeabilidad de la membrana en ausencia y en presencia del

catalizador.

Llevar a cabo la caracterizacion de las reacciones cataliticas, asi como realizar
el andlisis de sensibilidad del proceso para incrementar la conversion de CO de
la reaccion Water Gas Shift (WGS) empleando un reactor catalitico de

membranas. En esta fase; se han analizado dos posibles casos.

En el primero, se han realizado estudios en el reactor catalitico de
membranas utilizando un catalizador comercial de Fe/Cr. En este caso se
consider6 la permeacion de hidrogeno a través de la membrana de paladio
como el factor de control del proceso. Se analizar4 la recuperacion de
hidrogeno, asi como el efecto de la permeacion del mismo sobre la

conversion de CO.

En el segundo, se han llevado a cabo ensayos en el reactor catalitico de
membranas pero, en este caso controlado por la eficacia del catalizador
empleado, Fe/Cr 6 ZnO/ZnAl,O,. Adicionalmente, se han realizado estudios
de desactivacion del catalizador en condiciones de altos contenidos de CO,
y variacion en la relacion H,O/H, en el sistema de reaccion/separacion.
Ademas se sostendrd una comparacion entre ambos catalizadores,
definiendo para qué proceso industrial convendria utilizar el catalizador de
Fe/Cr 6 ZnO/ZnAl,O,.
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De acuerdo al articulo 4.4 del decreto 56/2005 del 21 de enero la presente Tesis
Doctoral se presenta como un compendio de publicaciones. En este formato se
incluyen el apartado de Introduccién, que contiene los antecedentes mas relevantes y
una revision del estado actual del tema asi como los objetivos y el alcance de este
trabajo. El apartado de descripcion de aparatos y equipos empleados. Un apartado de
Discusién Integradora en el que se presenta un resumen global integrador de los
diferentes temas, asi como un apartado dedicado a Conclusiones y Futuras
Propuestas. Los resultados concretos se han recogido en las Publicaciones | - V
(Anexo 1) que constituyen el bloque de resultados correspondiente a los articulos
publicados. Finalmente, como Anexo Il, se adjuntan tres figuras que se mencionan en

el apartado de Discusion Integradora.
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DISCUSION INTEGRADORA
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En este apartado se presenta un resumen de los resultados mas relevantes obtenidos
en el trabajo de investigacion realizado durante la presente tesis doctoral. Los articulos
cientificos publicados, los cuales se adjuntan en las publicaciones I-V del presente
documento, recogen informacion detallada de los procedimientos, métodos
experimentales y resultados de los distintos estudios realizados. Estos resultados se

estructuran en dos bloques cuyos objetivos fundamentales son:

- Realizar un estudio detallado del proceso de permeacién del hidrégeno a

través de una membrana inorganica de paladio.

- Realizar un estudio detallado del comportamiento de la permeacién de
hidrégeno y de la conversién de CO en un reactor catalitico de membranas,

aplicado al caso de la reaccion water-gas-shift

A continuacion se presenta la discusion integradora de resultados, organizada de

forma que se dé respuesta a ambos objetivos

Estudio detallado del proceso de permeacion del hidrégeno a través de una
membrana inorganica de paladio.

Para lograr este primer objetivo, se estudio el comportamiento de la permeacion de
hidrogeno en la membrana de paladio respecto a hidrogeno puro y a diferentes
mezclas de gases con hidrogeno (Hy/N,, H,/CO,, H,/H,O, H,/H,O/CO,, H,/N,/CO,
H,/H,O/CO,/CO) empleando diferentes condiciones de operacion (presion,
temperatura, caudal de alimentacion, concentracion de los gases). Estos estudios se
encuentran reflejados en las publicaciones | - IV de la presente tesis. Cabe destacar
que, antes de realizar cada uno de estos experimentos se evaluo la estabilidad de la
permeacién de hidrégeno a través de la membrana por un tiempo de al menos 24
horas bajo diferentes condiciones de operacién. Los resultados indican que en los
ensayos realizados tanto en hidrégeno puro asi como en la diferentes mezclas de
gases, la respuesta del sistema de separacion fue estable excepto en las mezclas con
un contenido mayor de 12 (% v/v) de vapor de agua. Igualmente, luego de realizar los
ensayos experimentales se observé que la membrana conservd sus propiedades de
permeacién. Los resultados mas relevantes de cada efecto estudiado en cada una de

las mezclas son los que se muestran a continuacion:

Efecto de la presion de retenido en la permeacion del hidrégeno.

Se ha estudiado el efecto de la presion en la permeacién del hidrogeno a través de la

membrana de paladio en hidrogeno puro (Publicaciones |y Ill), en mezclas binarias de
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H./N,; Ho/CO, e H,/H,O (Publicaciones | — IV) y en una mezcla cuaternaria de
H./CO,/CO/H,0 (Publicacién IlI).

Los resultados obtenidos en hidrogeno puro asi como en mezclas de Hu/N,
(Publicaciones | y Ill) siguen la Ley de Sievert, es decir, el aumento del flujo de
hidrogeno que permea a través de la membrana es proporcional a un aumento de la
fuerza impulsora (diferencia de las raices cuadradas de las presiones parciales de
hidrogeno en ambos lados de la membrana). Se han calculado los valores de las
permeanzas en hidrégeno puro manteniendo el caudal de hidrégeno en 240 L/h, los
valores obtenidos a 593, 653 y 723 K fueron 0,03; 0,04 y 0,06 mol/m?.s.kPa’®,
respectivamente. Asimismo, se evidencié una desviacion de la Ley de Sievert al
estudiar las mezclas H,/CO, (Publicacion 1V), H,/H,O (Publicacion 1ll). Ademas del
efecto en la permeacion de hidrégeno que produce la polarizacion de la concentracion
de los gases impermeables y el agotamiento de hidrégeno en cada una de las mezclas
estudiadas, se puede intuir, que esta desviacion es debida a que el efecto de inhibicién
a la permeacion de hidrégeno también va asociado a la competencia de la adsorcién
entre las mezclas H,/H,O y H,/CO, (debido a la formaciéon de CO y H,O en el medio)
por los sitios activos en la membrana de paladio. Realizando una comparacion con los
resultados obtenidos de las mezclas H,/N,; H,/CO, e H,/H,O, se ha observado una

tendencia de inhibicion como sigue: H,O>CO,>N..

Asimismo, se demostrd que la variacion de la presién de alimentacion tiene efectos
importantes en la formacion de CO y la recuperacion de hidrégeno en una mezcla
50/50 H,/CO, (% v/v) (Publicacion Il). Un aumento de la presién produjo un aumento
de la permeacion de hidrégeno, por lo tanto, por el principio de Le Chatelier, la
reaccion shift inversa (CO,+H,=CO+H,0) (CO +H,O = CO,+ H,) se mantiene en el
lado de los productos. Por el contrario, al trabajar con menores presiones, permanece
mas hidrogeno disponible en el lado de retenido y éste puede reaccionar con el CO,,
resultando en una mayor conversion de CO,. Con el fin de prevenir que se produzca la
reaccion shift inversa, es necesario emplear altas presiones de alimentacion.
Asimismo, a pesar de que a altas presiones (1000 kPa) se obtuvo una alta
recuperacion de hidrogeno (83,00 £ 0.09 %), todavia tuvo lugar la reaccion shift
inversa. Los resultados confirman que las variaciones de los cambios de presion

afectan a la formacién de CO y de H,0.

Ademas, se ha realizado un estudio del efecto de presion en la permeacion de
hidrogeno empleando una mezcla cuaternaria de H,/CO/CO,/H,O (17/19/7/57 % viv) a

723, 653 y 593 K (Publicacion Ill). Los resultados muestran una relacion proporcional
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de la recuperacion de hidrogeno con el aumento de la presion (produce un aumento de
la fuerza impulsora). No obstante, mientras que en los ensayos con hidrogeno puro se
alcanzo un 100 % de la recuperacion de hidrégeno empleando una presion parcial de
6,8 kPa’® (150 kPa), en estos estudios se obtuvo un 47 % de recuperacion de
hidrégeno cuando se aumenté la presion parcial a 11,5 kPa’°. Se intuye que esta
reduccion en la permeacion pudo ser debida a la presencia de otros gases. En
particular, el CO reduce significativamente la permeacién de hidrégeno a temperaturas
cercanas a 573 K. Ademas, al igual que con los estudios realizados empleando
mezclas H,/H,0, al utilizar una mezcla con un contenido de H,O 57 (% v/v) se generd
una gran inestabilidad en el sistema de operacién. Debido a esto, se puede concluir
que, a pesar de que un aumento de presién pueda ejercer un efecto beneficioso en la
permeacion del hidrogeno a través de la membrana, también crea una inestabilidad en
la permeacion del hidrogeno. No obstante, las concentraciones finales de los gases
estudiados a cada presion analizada fueron estables, lo que refleja que la inestabilidad
en el sistema no es debida a se produjo la reaccion shift. En resumen, al emplear
mezclas de gases con altos porcentajes de vapor de agua (por ejemplo 57 % v/v), un
aumento en la presion de alimentacion favorece la permeacion del hidrégeno a través
de la membrana pero, al mismo tiempo, se observo que el sistema de separacion de
gases no fue estable. Cabe destacar que en la busqueda bibliogréfica realizada no se
han encontrado estudios sobre el efecto de permeacion de hidrogeno en mezclas

cuaternarias sin la presencia de un catalizador.

Efecto de la temperatura en la permeacion del hidrégeno.

Se evalud el efecto de la temperatura en la permeacion del hidrégeno en hidrégeno
puro a velocidades espaciales entre 507 y 5068 h™ (Publicacion ). Las energias de
activacion y los factores pre-exponenciales fueron determinados empleando las
ecuaciones de Arrhenius y Richardson. Los resultados muestran que, en las
condiciones de operacion establecidas, la energia de activacion adquiere un valor
constante, lo que significa que la membrana alcanz6 su capacidad maxima de
permeacion de hidrogeno. Ademas, el valor obtenido de la energia de activacién
(11,83 + 0,74 kJ/mol) es menor que 30 kJ/mol e indica que el paso limitante en la
permeacion del hidrégeno es la difusion del mismo a través de la membrana de

paladio.

Los estudios realizados sobre la influencia de la temperatura sobre la permeacion de
hidrégeno en mezclas con relaciones H,/N, de (75/25; 50/50; 41,8/58,2; 25/75) a

presiones parciales de H, de 150 kPa (Publicacion 1), dieron como resultado una
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mayor permeabilidad a temperaturas y concentraciones de hidrogeno mas altas,

coincidiendo con la Ley de Arrhenius.

Asimismo, en las mezclas con una relacion H,/CO, de 75/25 y 41,8/58,2 (% v/v) a
presiones parciales de hidrégeno de 150 kPa (Publicacion 1) se evidencio que el flujo
de hidrogeno permeado es directamente proporcional a la temperatura, tal y como
predice la Ley de Arrhenius. A pesar de esto, la presencia de otros gases tiene un
fuerte efecto en la permeacion de hidrogeno. En particular, el CO formado a menores
temperaturas (debido a la reaccidén shift inversa (CO,+H,=CO+H,0)) se puede
adsorber en la superficie de la membrana, dejando menos sitios activos libres para
que el hidrégeno se pueda adsorber en ella. Subsecuentemente, a menores
temperaturas la permeacion de hidrégeno estad controlada por la posibilidad de la
adsorcion de hidrégeno, el agotamiento del hidrégeno en la superficie de la membrana
y el resto de gases que no permean a través de la membrana. A mayores
temperaturas, la permeacion de hidrogeno esta controlada por los mismos factores

excepto la adsorcién de CO.

Asimismo, a consecuencia de que en las mezclas H,/CO, se puede producir la
reaccion shift inversa (CO,+H,=CO+H,0) se realizaron ensayos especificos bajo las
condiciones de reactor de lecho fijo y de reactor de membranas en mezclas con una
relacion de H,/CO, de 75/25 y 41,8/58,2 (% v/v) (Publicacién 11). Los resultados
muestran que tanto en condiciones de reactor de lecho fijo (cuando no se produce
permeacion de hidrégeno) asi como en condiciones de reactor de membranas (cuando
el hidrégeno permea a través de la membrana) la formacién de CO fue proporcional a
la temperatura. En condiciones de reactor de membranas, se obtuvo un mayor grado
de formacién de CO en las mezclas 75/25 (H,/CO,) respecto a las mezclas 41,8/58,2
(H,/CO,). Esto puede ser debido a que en las mezclas 75/25 (H,/CO,) el hidrogeno
estd en exceso, por lo tanto, su permeacion no deberia de estar limitada por la
reaccion shift inversa. Sin embargo, a medida que el hidrégeno permee a través de la
membrana, esta mezcla se ird desplazando hacia relaciones de H,:CO, de 1:1, que es
cuando se tiene una mayor probabilidad de que ocurra la reaccion shift inversa (segun
el andlisis de sensibilidad realizado). Por el contrario la mezcla 41,8/58,2 (H,/CO,) se
desplazé hacia una mezcla rica en CO,, reduciendo la posibilidad de formacion de CO.
Asimismo, los valores de formacion de CO fueron menores a los obtenidos en
condiciones de lecho fijo para la misma mezcla. Estos resultados indican que en
condiciones de reactor de membranas es conveniente trabajar con mezclas de H,/CO,
con una relacién cercana de 1:1. Ademas, se evidencié que en todas las mezclas

estudiadas fue mas favorable que se produzca la reaccion shift inversa a 723 K. Es por
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ello que, a pesar de obtener una menor recuperacion de hidrégeno, en el orden de
prevenir esta reaccion, es recomendable trabajar con temperaturas menores de 723 K.
Por otro lado, a temperaturas inferiores de aproximadamente 653 K, el CO y el H,O
formados también se pueden adsorber sobre la superficie de la membrana, creando un

mayor efecto de inhibicion que el de la polarizacion de la concentracion.

Asimismo, también se ha estudiado el efecto de la reduccién de la temperatura en
mezclas binarias con relaciones H,/N, de 41,8/58,2 y 17,2/88,2 (% Vviv),
respectivamente (Publicacion I). En la mezcla con una relacion H,/N, de 41,8/58,2 (%
v/v) se observo que la disminucion del flujo de hidrogeno tiene una relacion lineal con
la reduccion de la temperatura (desde 723 hasta 593 K). Por el contrario, en la mezcla
con una relaciéon H,/N, 17,2/88,2 (% v/v), no se obtuvo una relacion lineal, esto se
atribuye de que ademas del efecto de la reduccion de la temperatura, la permeacion
de hidrogeno se ve afectada por otros efectos tales como los problemas de

transferencia de masa.

Ademas, se estudid el efecto de la reduccion de la temperatura (desde 723 K hasta
593 K) en mezclas ternarias de H,/N,/CO (63,9/17,2/18,9 % v/v) (Publicacion Ill). Se
demostré que la temperatura tiene un fuerte efecto en la permeacion de hidrégeno ya
gque se observé una fuerte reduccién del flujo de hidrégeno permeado a partir de 653
K. Se puede deducir que a temperaturas mayores o iguales de 653 K, el efecto de
adsorcion del CO sobre la membrana de paladio es menor, consecuentemente, el
efecto de inhibicion del CO sobre la permeacion del hidrogeno pasa a ser la
polarizacion de la concentracion. A menores temperaturas (> 653 K) el CO puede
competir con el H, por los sitios activos del paladio para poder adsorberse, creando un

efecto adicional al de los problemas de transferencia de masa.

Si se compara el efecto de la reduccién de la temperatura en la permeacion del
hidrogeno en mezclas de H,/N, y de H,/N,/CO (Anexo Il, Figura 1), los resultados
confirman que hasta una temperatura de aproximadamente 653 K, el efecto de
inhibiciébn en la mezcla ternaria es similar que en la mezcla binaria, por lo tanto se
deduce que hasta esta temperatura el efecto de inhibicion del CO es debido a la
polarizacion de la concentracidn asi como el agotamiento de hidrégeno en la superficie
de la membrana. Si se continlan comparando ambas mezclas, cuando se reduce la
temperatura por debajo de los 653 K, se observa una diferencia en la permeacion del
hidrégeno, dando valores de flujo de hidrégeno inferiores en la mezcla ternaria que en

la mezcla binaria. Se deduce que este comportamiento es debido a que a partir de
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esta temperatura, el CO se adsorbe en la superficie de la membrana, por lo tanto,

pasa a competir con el hidrégeno por los sitios activos de la membrana de paladio.

El efecto de adsorcién del CO sobre la superficie de la membrana también se aprecio
en los resultados obtenidos de recuperacion de hidrogeno de las mezclas H,/CO,
(Publicacion 1) y H,/N,/CO (Publicacion Ill). A 653 K, en la mezcla binaria de H,/CO,
se alcanzaron los mismos valores de contenido de CO que en la mezcla ternaria,
alrededor de 5 (% v/v). Asi que para ambas mezclas el CO tiene la misma probabilidad
de adsorcion. Ademés, en esta mezcla también se estd produciendo H,O, este
compuesto aunado con el CO, presente, conllevan a generar una mayor inhibicion en
la permeacion del hidrégeno. A 723 K, se estim6 que no se producia la adsorcion del
CO, por lo tanto, el tnico efecto que puede estar presente es el de la polarizacion de la
concentracion. Se observo que el efecto de inhibicién es similar para las mezclas de
H,/CO, e H,/N,/CO, sefialando que la adsorcion del CO ejerce un mayor efecto de

inhibicién que la polarizacion de la concentracién de los gases.

Efecto del caudal de alimentacion sobre la permeacién de hidrégeno.

En los estudios realizados en hidrogeno puro (Publicaciéon 1) se evidencié que un
aumento en el caudal de alimentacién tiene un efecto significativo en la recuperacién
de hidrégeno. En los ensayos realizados se observé un 100 % de la recuperacion de
hidrégeno y un aumento en el flujo de hidrogeno permeado a menores caudales de
alimentacion. Este resultado sugiere que la membrana tiene la capacidad de permear
todo el hidrégeno que es alimentado. Una vez alcanzado un valor de flujo de
hidrégeno permeado cuasi estacionario (maximo flujo de hidrogeno permeado) los
valores de recuperacion de hidrogeno empiezan a descender, y un aumento en el
caudal de alimentacion no repercute en un aumento en la permeacién de hidrégeno.
Este resultado revela que la permeacion de hidrégeno empieza a estar controlada por
la membrana. Cuando se alimenté el reactor de membranas con hidrégeno puro, a
723, 653 y 593 K, los valores maximos de flujo de hidrégeno permeado fueron 0,28;

0,23 and 0,17 mol/m?.s, respectivamente.

En cada una de las mezclas de H,/N, (Publicacion I); H,/CO, (Publicacion II);
H./N,/CO, se han realizado gréficos a diferentes concentraciones en funcién del
caudal de alimentacion o de las velocidades espaciales estudiadas a 593; 653y 723 K,

respectivamente.

En las mezclas de H,/N, (Publicacion 1) los resultados muestran que a menores

caudales de alimentacién o velocidades espaciales, el tiempo de contacto con la
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membrana es mayor, permitiendo al hidrogeno permear con mayor rapidez. Este
comportamiento indica que la membrana todavia tiene la capacidad de permear mas
hidrogeno. Al aumentar el caudal de alimentacion, se observé que los flujos de
hidrogeno permeado alcanzaron su valor maximo, en este caso probablemente las
moléculas de nitrégeno empezaron a saturarse en la superficie de la membrana,
formando una capa densa de nitrdgeno en todo su largo, previniendo la permeacion de
hidrégeno a través de la membrana. Este efecto se denomina como polarizacion de la
concentracién. Asimismo se determind que el tipo de flujo que entra en el reactor en
todo el intervalo de caudales de alimentacion es laminar, por lo tanto, la probabilidad
de que ocurra la polarizacion de la concentracion de los gases en el lado de retenido
es mayor. Cabe destacar que a la hora de disefar los ensayos, ademas de tomar en
cuenta la presién parcial de hidrogeno en la mezcla, también se tiene que tener en
cuenta la presién de nitrégeno, debido a que su presion parcial puede influir en la
permeacion de hidrégeno. En particular, en las mezclas que contienen mayor
contenido de hidrégeno, el flujo de hidrogeno alcanza un valor cuasi estacionario a
menores caudales de alimentacion, siendo el efecto de inhibicion del nitrogeno en la
permeacion de hidrogeno menor en mezclas con un mayor contenido de hidrogeno. A
causa de lo comentado anteriormente, un resultado interesante fue que en todas las
mezclas estudiadas, se observd que los valores de la recuperacion de hidrogeno
empezaron a converger a una determinada velocidad espacial. A la hora de disefar
nuevos estudios este resultado seria apreciable, ya que en todas las mezclas

analizadas se obtiene el mismo valor de recuperacion de hidrogeno.

Asimismo, se ha analizado el efecto del caudal de alimentacién en dos mezclas
binarias con una relacion H,/CO, de 41,8/58,2 y 75/25 (% v/v), respectivamente
(Publicacion II). Se observo que un aumento en el caudal de alimentacion causa un
efecto negativo en la recuperacion de hidrogeno. Destacando que el flujo de hidrégeno
permeado alcanzo valores pseudo-estacionarios, la posibilidad de que se produzca la
reaccion shift inversa a menores caudales de alimentacién es mayor que a mayores
caudales. A menores caudales de alimentacion el tiempo de contacto de los gases con
la membrana es mayor, creando la oportunidad de que ocurra la reacciéon. Por el
contrario, a mayores caudales de alimentacion, el hidrégeno alcanza la superficie de la
membrana con mayor rapidez, por consiguiente, éste tiene una mayor probabilidad de
poder permear y, al mismo tiempo, se reduce la posibilidad de que produzca la

reaccion shift inversa.
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Efecto del contenido de N,, CO,, H,O y CO en la permeacion de hidrogeno.

Los resultados obtenidos en los estudios sobre el efecto del contenido de nitrégeno en
las mezclas binarias de H,/N, mostraron una menor permeacion de hidréogeno en las
mezclas con un mayor contenido de nitrégeno (Publicaciones | y Ill). Ademas, en las
mezclas H,/N, se calculd el factor de eficiencia de la permeacion de hidrégeno
(Publicacion 1), se observé una disminucion de la eficiencia cuando aumentaba la
concentracion de nitrégeno en la mezclas, probablemente esta disminucion pueda ser
debida al el efecto de la polarizacién de la concentracion. Asimismo, al realizar estos
ensayos (Publicaciones | y Ill) se demostr6 que el nitrégeno no se adsorbio en la
membrana de paladio. Los andlisis en la corriente de retenido indicaron la presencia
de nitrogeno e hidrogeno y solo se encontré hidrégeno en la corriente de permeado.
Ademas, luego de efectuar los ensayos con las mezclas de H,/N, se evalud la
permeacion de la membrana en hidrogeno puro. Se observé que se conservaron las

mismas propiedades de la membrana antes y después de los ensayos.

Asimismo, se ha estudiado el efecto del contenido de CO, sobre la permeacion de
hidrogeno en dos mezclas con una relacion H,/CO, de 75/25 y 41,8/58,2 (% V/v)
(Publicacion 11). Se evidencié que en las mezclas con un mayor porcentaje de CO,
resultaron en una menor permeacion de hidrogeno a través de la membrana de
paladio. Se acusa esta reduccidn de la permeacién a efectos tales como la dilucion del
hidrégeno, la reduccién de la presion parcial del mismo a lo largo de la membrana, la
posibilidad de que ocurra la reaccién shift inversa, asi como el efecto de adsorcién de
los gases formados en la reacciéon (CO, CO,, H,0). Asimismo, los estudios realizados
empleando mezclas con una relacion H,/CO, de 60/40 y de 30/70 (% v/v) a 653 y 703
K (Publicacién 1V) mostraron una mayor recuperacién de hidrogeno en las mezclas
con un mayor porcentaje de hidrégeno. Se intuye que a pesar de que pueda ocurrir la
reaccion shift inversa, al operar con temperaturas mayores o iguales a 653 K, existe
una menor posibilidad de que el CO formado pueda adsorberse en la superficie de la
membrana y competir con el hidrégeno por los sitios activos en la membrana de
paladio. Por lo tanto, se deduce que el efecto del agotamiento del hidrégeno en todo lo
largo de la membrana, asi como el efecto de la polarizacion de la concentracion son
las principales causas de la reduccion de la permeacion de hidrégeno en ambas

mezclas.

Como se ha discutido en la revision del estado del arte, varios autores sugieren que, el
efecto de inhibiciébn causado por el CO, y los gases generados es mayoritariamente

debido al efecto de la polarizacion de la concentracién en la capa adyacente en la
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superficie de la membrana. Otros autores sugieren como otro efecto de inhibicion la
adsorcion del CO, en la capa adyacente de la membrana, asi como la deposicion de
carbén en la superficie de la membrana. En nuestro caso, probablemente pudo ocurrir
la adsorcion de CO, pero, los resultados obtenidos en los ensayos realizados
manteniendo un caudal de hidrégeno en 240 L/h y una presion parcial de hidrégeno de
150 kPa (Publicacion IlI) mostraron que la permeacion de hidrégeno en presencia de
CO, (desde 25 hasta 50 % v/v) se mantuvo con el tiempo. Ademas, se alcanzé el
estado estacionario desde el comienzo de los ensayos. Igualmente, en los ensayos
realizados con mezclas binarias con relaciones de H,/CO, de 41,8/58,2 y 75/25 (% v/v)
(Publicacion 1), se observé que al inicio de cada ensayo el balance de carbono no fue
del 100 % pero el balance de H, alcanz6 el 100 %. Se estima que durante este periodo
de tiempo tuvo lugar la reaccién de Boudouard (2CO= C+ CO,). Ademas, al final de los
ensayos se encontré carbdn en el tubo de acero donde va acoplada la membrana. Sin
embargo, el hecho de que se produjera esta reaccion no afecté a la permeacion de
hidrégeno a través de la membrana. No obstante, luego de cierto tiempo se alcanzo el
100 % del balance de carbono. Por otro lado, no se observaron signos de
desactivacion o adsorcion irreversible ya que se obtuvieron los mismos valores de
permeacion de hidrogeno al volver a alimentar la membrana con hidrégeno puro.
Debido a esto, se puede intuir que el efecto de inhibicion causado por el CO, es,
mayoritariamente, debido a la polarizacion de la concentracion asi como del

agotamiento del hidrogeno en la capa adyacente a la membrana.

Conjuntamente, se ha estudiado el efecto del contenido de CO, (desde 0 hasta 58,2
%) sobre la permeacion de hidrégeno en dos mezclas ternarias de H,/N,/CO, con un
porcentaje de H, de 41,8 y 17,2 (% v/v), respectivamente, y a un caudal de 656 L/h o a
una velocidad espacial de 5539 h™ (Publicacion Il). Se evidencié que el flujo de
hidrogeno y la recuperacion de hidrégeno se reducen cuando se aumenta el
porcentaje de CO, en las mezclas. Esta reduccion puede ser causada principalmente
por la presién parcial de los gases que no permean a través de la membrana
produciéndose el efecto de la concentracion de polarizacion en la superficie de la
membrana. Asimismo, se observé que no hubo una variacion de la recuperacion de
hidrégeno cuando las mezclas tienen un 12 % o méas de CO,, atribuyendo este
resultado al hecho de que la polarizacion de la concentraciébn se suprime en gran
medida por el aumento del caudal de alimentacion. Cabe destacar que en base a la
revision bibliografica realizada en el marco de la tesis, no se han encontrado estudios

acerca del efecto de la inhibicion del CO, utilizando concentraciones mayores del 39
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(% v/v). Una de las aportaciones de este trabajo es el estudio de mezclas binarias con

concentraciones mayores que este valor.

Igualmente, se estudi6 el efecto del contenido de vapor de agua (desde 31 a 61 % v/v)
en mezclas binarias H,/H,O a 723 K y manteniendo la presion parcial de hidrégeno en
150 kPa (Publicacion 1ll). En general se observo que el flujo de hidrégeno permeado
fue menos estable en comparacion con los estudios realizados con otros gases (CO,
CO,, Ny). Asimismo, se evidencié mas inestabilidad al aumentar el contenido de vapor
de agua. No obstante, luego de un cierto periodo de tiempo el flujo de hidrégeno

permeado se estabilizo hasta llegar a un estado estacionario.

Ademas de los estudios en las mezclas binarias de H,/H,O, también se estudio el
efecto del aumento del contenido de agua (desde O hasta 33,79 %) en una mezcla de
H,/H,O/CO, (Publicacion Il) con la finalidad de analizar el efecto del porcentaje de
vapor de agua en el equilibrio de la reaccion shift inversa. Los resultados muestran
que al aumentar el contenido de H,O en la mezcla se produce una reduccion de la
formacion de CO, es decir la adiciébn de vapor de agua inhibe que se produzca la
reaccion shift inversa. No obstante, un aumento en el contenido de vapor de agua
produce una reduccion de la recuperacion de hidrogeno. Por esta razon, en futuros
estudios se puede considerar la posibilidad de emplear gas de arrastre, en este
sentido se puede ayudar a ajustar la fuerza impulsora en todo el largo de la membrana
permitiendo aumentar el grado de permeacion de hidrogeno. En el caso de su
utilizacién en pre-combustion, el uso del gas de arrastre no es un problema ya que la
mezcla de gas va a una turbina y, por lo tanto, se puede diluir en hasta un 50 % en N,.
Por otro lado, si se sigue la propuesta de establecer un sistema de separacion de
gases provenientes del proceso de gasificacion donde se incluya un reactor de Water
Gas Shift combinado con un reactor de separacion de H,/CO,, se tendria que
considerar la importancia del resultado a conseguir, es decir, si se contempla que es
mas importante conseguir la mayor separacion de hidrégeno, se tienen que emplear
mezclas con un menor contenido de vapor de agua. Si por el contrario, se quiere
inhibir la reaccion shift inversa, se conseguiria aumentado el contenido de vapor de

agua en la mezcla, resultado en una menor recuperacion de hidrégeno.

Se han realizado estudios comparativos sobre el efecto del nitrégeno, CO, y vapor de
agua en la permeacién de hidrégeno (Publicacion 1l1), estos muestran que se reduce la
permeacién de hidrégeno a medida que se aumenta la concentracion de estos gases.
Comparando con el nitrogeno, el CO, mostr6 un mayor efecto de inhibicion a la

permeacion de hidrogeno. Ademas, este efecto fue proporcional al contenido de este
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gas en la mezcla. Asimismo, se observo que en las mezclas con mayor contenido de
hidrogeno (> 50 %) el vapor de agua tiene un efecto inhibidor mas fuerte que el resto
de los gases. No obstante, en la mezclas con menor contenido de hidrogeno (< 50 %)

la inhibicion del vapor de agua se vuelve independiente.

Asimismo, se realizaron estudios sobre el efecto de inhibicion del CO en la permeacién
de hidrogeno empleando mezclas ternarias de H,/N,/CO con concentraciones de CO
desde 5,2 hasta 18,9 % v/v, manteniendo una presion parcial de hidrogeno en 150 kPa
a 723 K (Publicacion 1l1). Los resultados muestran que el CO no tiene un fuerte efecto
de inhibicion inclusive al operar con mezclas con un 18,9 (% v/v) de CO. Se demostré
gque a esta temperatura un aumento en el contenido de CO (o de su presién parcial) no

influye en una reduccién de la permeacion.

Estudio detallado del comportamiento de la perme  acién de hidrégeno y de la
conversién de CO en un reactor catalitico de membra  nas.

El entender el comportamiento de efectos tales como la presion, temperatura, caudal
de alimentacion, contenido de los gases impermeables en la permeacion del hidrégeno
es de vital importancia para poder desarrollar un sistema integrado como lo es un
reactor catalitico de membranas. Es por ello, que en esta segunda parte se utilizaron
los resultados obtenidos sobre los estudios del comportamiento de la permeacion de
hidrogeno en la membrana de paladio respecto a hidrogeno puro y a diferentes
mezclas de gases con hidrogeno para estudiar el concepto de reactor catalitico de
membranas, es decir, la relacion entre la cantidad de hidrégeno producido (reaccion
catalitica) y eliminado (permeacion de la membrana). Los estudios de reactor catalitico
de membrana se han aplicado al caso concreto de la reaccion water-gas-shift. Se
llevaron a cabo dos tipos de ensayos, el primero bajo el régimen de la membrana

(Publicacion 1V) y el segundo bajo el régimen del catalizador (Publicacion V).

En los ensayos realizados bajo el régimen de la membrana se trabajo con una
mezcla de gas seco de H,/CO/CO, (40/44/16 %v/v) con una relacion H,O/CO de 3 a
una velocidad espacial de 16771 h™ (10,93 L/min), a temperaturas de 573 y 653 K,
variando presiones desde 150 hasta 1000 kPa y empleando 39 ml de un catalizador de
Fe-Cr. Dicha composicion de gases es similar a la esperada en la central BIGCC de
Varnamo (Suecia) a la salida de la etapa de reformado con vapor. En este trabajo se

estudiaron los siguientes efectos:
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Efecto de la presion de alimentacion en la permeacion de hidrégeno.

En estos ensayos también se evidencié una inestabilidad en el flujo de hidrégeno
permeado (se trabajo con un 57 (% v/v) de vapor de agua). Se deduce que aunque
desde un punto de vista macroscopico, las condiciones de operacién no sufrieron
cambios, a nivel microscépico, se podrian distinguir ligeros cambios. En términos
microscopicos el proceso de permeacion puede estar inhibido principalmente por el
vapor de agua causando una resistencia a la permeacion de hidrogeno debido a su
acumulacion en el lado del retenido, seguido por una liberacion del agua en el lado del
retenido, provocando un pequefio incremento en la permeacion hasta volver a
acumularse dentro del reactor. Consecuentemente, es un proceso complejo que
envuelve diferentes pasos tales como, la resistencia de la permeacion del lado de la
alimentacion dentro de la membrana de paladio. Es por ello que, se hace complejo
diferenciar el efecto de inhibicion causado por el CO o el CO, en la permeacion del
hidrogeno. En términos macroscopicos y a pesar de estas fluctuaciones, se evidencio
un aumento del flujo de hidrégeno debido a que se esta produciendo un aumento en la
fuerza impulsora al incrementar la presién en el lado del retenido. Considerando la
fuerza impulsora como la diferencia de las raices cuadradas entre la presion de
alimentacion y de permeado, bajo estas condiciones de reaccion, la fuerza impulsora
resultante no fue suficiente para que todo el hidrégeno pueda permear a través de la
membrana. Ademas, a las tres presiones estudiadas (500; 800 y 1000 kPa) se observa
gque a medida que transcurre el tiempo se alcanzan valores similares de permeacion
de hidrégeno, indicando que tanto la permeacion del hidrogeno a través de la
membrana, asi como la reaccion shift, llegan al equilibrio. Lo que significa que en el
medio de reaccion se estd creando mas hidrogeno y que al mismo tiempo, se esta
reduciendo el contenido de CO en el lado del retenido, por ejemplo a 500 kPa, el
contenido de CO pasa desde un 40 (% v/v) hasta, aproximadamente, un 15 (% v/v).
Asimismo, esta disminucién del contenido de CO, causa una reduccion de la
competencia entre el hidrégeno y el CO por su adsorcion por los sitios activos del
paladio, creando un menor efecto de inhibiciébn en la permeacion del hidrogeno a

través de la membrana.

Ademas, tal y como lo establece la Ley de Sievert, en la mezcla a 593 K se observo
una relacion lineal del aumento en el flujo de hidrégeno a medida que aumenta la
fuerza impulsora. La fuerza impulsora se simboliza por la diferencia de las presiones
parciales de la alimentacién y del lado del permeado elevadas la raiz cuadrada,
fisicamente representa la difusibn de los atomos de hidrégeno a través de la

membrana, éste es el paso limitante de la permeacion del hidrégeno en las

MARIA DEL MAR BARREIRO CAROU 77



Enriguecimiento y seporacién de Ha y CO2 en win reactor catalitico de membranasy mediante la
reacclén de WGS. Estudioy en planta piloto-

membranas gruesas, como es en el caso estudiado. Asimismo, a 653 K se observé un

comportamiento similar.

Los resultados obtenidos muestran que a pesar de que se utilizd una membrana
altamente selectiva al hidrégeno, la fuerza impulsora alcanzada dentro del sistema de
reaccién no fue lo suficientemente eficaz para que pueda permear todo el hidrégeno.
Realizando un analisis de este resultado, en la primera parte de esta discusion
integradora se estudio el efecto del caudal de alimentacion o de la velocidad espacial
en la recuperacion de hidrégeno en diferentes mezclas de gases, los resultados
mostraron que al alimentar diferentes mezclas con distintas concentraciones de
hidrogeno e ir incrementando la velocidad espacial, se llega a un punto de
convergencia en los graficos analizados. En la membrana estudiada, se trabajé con
una velocidad espacial de 16771 h' (18448 kg/Lh), considerando el catalizador
presente en la mezcla), si se analizan los resultados obtenidos, a 653 Ky una presion
de 1000 kPa, se consigui6 una recuperacion de hidrogeno de un 20 %. Comparando
este valor con los resultados obtenidos con esta mezcla de gases pero sin la presencia
del catalizador, se obtuvo una recuperacion de hidrogeno de aproximadamente un 30
% (Publicacion 1l1), por lo tanto, se podria deducir que se estaria trabajando en la zona
de convergencia. Es decir, a pesar de producirse mas hidrogeno en el medio de

reaccion, la recuperacion del mismo seria la misma.

Efecto de la temperatura en la permeacion de hidrogeno.

El transporte de hidrégeno a través de una membrana densa de paladio es un proceso
gue se activa con la temperatura. Para describir la relacion entre la influencia de la
temperatura y la permeacion de hidrogeno se utiliza la Ley de Arrhenius En este
estudio solamente se ha trabajado con dos temperaturas, por lo tanto, no se pudo

estimar esta relacion.

Conversiéon de CO.

Cabe mencionar que en un lecho fijo, la presién no afecta al equilibrio de la reaccion
water-gas shift debido a que el numero total de moles no cambia. Sin embargo, al
utilizar una membrana dentro del sistema de reaccion y aumentar la presion de
alimentacion, se produce un aumento de la fuerza impulsora resultando en una mayor
permeacion del hidrégeno a través de la membrana lo que, a su vez, produce una
mayor conversion de CO de la que se obtendria en lecho fijo. Por lo tanto, al realizar
una comparaciéon de la conversiéon de CO en los ensayos realizados en lecho fijo con

los ensayos empleando el reactor de membranas, la conversion de CO en condiciones

MARIA DEL MAR BARREIRO CAROU 78



Enriguecimiento y seporacién de Ha y CO2 en win reactor catalitico de membranasy mediante la
reacclén de WGS. Estudiosy en planto piloto:

de lecho fijo, es decir en ausencia de permeacion de hidrogeno, Unicamente se ve
afectada por la presencia del catalizador. Por el contrario, bajo condiciones de reactor
de membranas las altas presiones en el lado de la reaccion facilitan la permeacion de
hidrogeno. Los estudios realizados mostraron que a 593 K la conversion de CO en el
lecho fijo fue de un 4,11 %. En cambio, en reactor de membranas la conversion llego
hasta un 15,75% cuando la presion de alimentacion fue de 1000 kPa. Asimismo, a 653
K y 800 kPa se obtuvo una conversion de CO de un 68 %, mientras que en los
estudios realizados bajo condiciones de lecho fijo a 653 K sélo se llegé a convertir un
45% de CO. A partir de estos resultados se demostré que hubo un aumento de la
conversion de CO basandose en el efecto que puede causar la eliminacién del
hidrogeno del medio de reaccidon empleando una membrana de paladio, es decir, bajo

el régimen de la membrana.

Cabe destacar que aparte de los resultados obtenidos en la Publicacion IV, también se
estudio el posible efecto catalitico sobre la reaccién shift producido por el propio
paladio de la membrana o como consecuencia de desplazar el equilibrio de la reaccién
shift por la eliminacién del hidrégeno del medio de reaccion y, al mismo tiempo,
resultando en un aumento de la conversién de CO. Para ello se estudi6 el efecto de la
presion (150 — 1000 kPa) y de la temperatura (593; 653 y 723 K) en la conversion de
CO en la mezcla de gas seco sin la presencia de catalizador (Anexo Il, Figura 2).
Practicamente en todas las presiones y temperaturas analizadas se obtuvo la misma
conversién de CO indicando que a pesar de incrementarse el flujo de hidrogeno a
medida que se aumenta la presion de alimentacion, la permeacion de hidrégeno
resultante no afectdé a la conversion del CO. Consecuentemente, la membrana de

paladio ejerce poca o ninguna influencia en favorecer la conversion de CO.

Ademas de los estudios de reactor de membrana en presencia de catalizador, se
analizaron los posibles efectos difusionales que puede ocasionar el catalizador pueden
influenciar en la permeacion del hidrégeno (Anexo Il, Figura 3). Para ello se analiz6 el
efecto de la fuerza impulsora en la mezcla de gas seco con y sin la presencia del
catalizador de Fe-Cr. En las dos temperaturas estudiadas se obtuvieron permeanzas
similares demostrando que los efectos difusionales no son significativos comparados
con el efecto causado por la fuerza impulsora en la permeacién del hidrégeno a través

de la membrana.

En los ensayos realizados bajo el régimen del catalizador se trabajé con una
composicion similar a la del proceso de ciclo combinado con gas natural de una central

eléctrica (Publicacion V). Este estudio resulta interesante ya que la mayor parte de
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atencion en separar el hidrogeno se centra en la permeacion del mismo a través de
una membrana. No obstante, estudiar el comportamiento del catalizador es de gran
importancia ya que las condiciones empleadas en el reactor de membranas son
diferentes a las condiciones en que los catalizadores comerciales estan disefiados.

Este estudio se refleja en los siguientes apartados:

Andlisis técnico econdmico: estudio de la relacién H,O/H, en la etapa pre-shift.

En el andlisis técnico econdémico realizado se evalué el proceso termodindmico
empleando un sistema de reformado auto-térmico de gas natural (ATR) seguido por un
sistema de reactor catalitico de membranas y un sistema de captura de CO,. Este
andlisis mostré que el empleo de catalizadores de metales preciosos es costoso, por
esta razon los catalizadores empleados en este estudio fueron de Fe-Cr y
TopsgeZnO/ZnAl,O, de Haldor Topsge. Asimismo, los estudios concluyen que la
salida gas de la etapa pre-shift tiene una relacion H,O/H, < 0,5. Como consecuencia
de esto, se sufre el riesgo de una sobre reduccion del catalizador de Fe-Cr. Asi que si
se quiere operar el sistema de reactor de membranas con una relacion de 0,5, se
tendria que inyectar vapor de agua al sistema. Por consiguiente, al emplear un exceso
de vapor, se reduce la recuperacién de hidrogeno. Sin embargo, para obtener la
misma recuperaciéon de hidrégeno y mantener practicamente la misma eficiencia en el
proceso, se necesitaria un aumento en el area de la membrana. Consecuentemente,

la adicién de vapor de agua ayuda, pero el costo es mas elevado.

Modelizacion de un reactor catalitico de membranas.

Para realizar los ensayos bajo el reactor catalitico de membranas inicialmente se hizo
una modelizacidon para estimar la cantidad de catalizador necesaria para alcanzar la
maxima conversion de CO. Los resultados mostraron que emplear 50 ml de
catalizador permitia operar bajo el régimen del catalizador y bajo el régimen de la

membrana (variando el caudal de alimentacion).

Efecto de la velocidad espacial en la conversién de CO.

En los dos catalizadores estudiados se realizaron ensayos bajo el reactor catalitico de
membranas para estudiar la conversion de CO y la recuperacion de hidrégeno en
funcion al aumento de la velocidad espacial desde 1898 hasta 14874 L/kgh. Se
empledé una mezcla de H,/CO/CO,/H,O de (41,78/5,16/12,7/40,36 % v/v) a 673 K,
3100 kPa y 52,8 L/h de gas de arrastre (Nitrégeno). Esta composicion de gases simula
la composicién de los gases provenientes del proceso de ciclo combinado de gas

natural (NGCC). Se observdé que en todo el intervalo de velocidades espaciales
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analizadas la conversion de CO disminuy0 lentamente desde 98 % a 1898 kg/Lh hasta
89 % a 14874 kg/Lh. Asimismo, los resultados de la simulacibn mostraron una buena
reproducibilidad de los resultados experimentales. Ademas, la variacion de la
velocidad espacial no afecté al equilibrio de la conversion de CO (65 %). También se
observo claramente el efecto positivo de la permeacion del hidrogeno sobre la

conversion de CO obteniendo valores de conversion de CO por encima del equilibrio.

Estudio del efecto del contenido de CO, v la relacién H,O/CO sobre la estabilidad de
los catalizadores bajo condiciones de reactor catalitico de membranas vy de lecho fijo.

Se ha estudiado el efecto del aumento de la concentracion de CO, sobre la estabilidad
del catalizador de Fe-Cr a 673 K, 31000 kPa y 8991 kg/Lh en condiciones de reactor
catalitico de membranas. Los resultados mostraron que en todos los ensayos
realizados se restituyeron los valores anteriores de conversibn de CO luego de
aumentar la concentracion de CO,, indicando que no hubo desactivacion irreversible
del catalizador. En paralelo utilizando ambos catalizadores bajo condiciones de lecho
fijo (donde no hay permeacion de hidrégeno) a 623 K y 20000 kPa, se realizaron
ensayos empleando la reaccién shift aumentando la concentraciéon de CO, (6,2 y 19,4
%) y manteniendo la relacion H,O/CO en aproximadamente 2.32. En las mezclas
estudiadas se observd que la conversion de CO permanece estable con el tiempo,
sugiriendo que ambos catalizadores no se desactivan. Ademas, se evidencié que el

comportamiento de ambos catalizadores fue el mismo.

Estudios del efecto de la variacién de H,O/H, bajo condiciones de reactor de lecho fijo
sobre la desactivacion de los catalizadores.

Bajo condiciones de reactor de lecho fijo (donde no hay permeacién de hidrégeno) y
empleando una mezcla cuaternaria de H,/CO/CO,/H,O (14,9/12,3/5,9/29,8 % v/v)
denominada como mezcla estandar, se analizo la desactivacion de los catalizadores
debida a la reduccion de la variacion de la relacién H,O/H, (0,92 (mezcla estandar);
0,35; 0,24 y 0,16). Se obtuvo como resultado que al cambiar las condiciones a las
condiciones estandar (relacién H,O/H, de 0,92), el catalizador de TopsgeZnO/ZnAl,O,
mostré un comportamiento reversible respecto a la conversion de CO en todas las
variaciones de la relacion H,O/H,, mientras que, el catalizador de Fe-Cr no tuvo este
comportamiento cuando la relacion H,O/H, fue de 0,16. Es de esperar que el
catalizador de TopsgeZnO/ZnAl,0, demuestre este comportamiento debido a que esté
disefiado para operar con bajo contenido de vapor de agua. En cuanto al catalizador
de Fe-Cr, se sabe que al trabajar con un bajo contenido de vapor de agua en

presencia de CO y/o CO, puede conducir a la formacion de carburo de hierro el cual
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es cataliticamente activo para que ocurran las reacciones de metanacion y de Fischer-
Tropsch. Consecuentemente, un comportamiento tipico cuando se trabaja con bajas
relaciones H,O/gas seco es la formacion de carburo de hierro que conduce a la
formacion de metano, compuestos oxigenados y de hidrocarburos. La formacion de
estos compuestos cambia la selectividad del catalizador y puede causar su
desactivacion. Este comportamiento se vio reflejado cuando se determind metanol y
diferentes compuestos oxigenados al emplear el catalizador de Fe-Cr cuando las

condiciones de relacién vapor/gas seco fueron de 0,16.
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From the results of this thesis we can have the following conclusions:

A detailed study of the hydrogen permeation proc  ess through an inorganic

palladium membrane.

Effect of the retentate pressure on hydrogen permeation.

/7
0.0

For pure hydrogen and for the binary mixtures, the pressure effect following the
Sievert’s Law, indicating that the hydrogen flux was increased as the driving
force was increased. On the contrary, a deviation of this law was observed in
the mixture of H,/CO,, in this case, the reverse water gas shift reaction occurs
resulting in a gas mixture of CO, CO,, H, and H,0O. In addition to, in the mixture
of H,/CO, with a relation of (50/50 % v/v), it was demonstrated that pressure
changes are sensitive to CO and H,O formation.

Permeances values were calculated on pure hydrogen when the feed flow was
240 L/h. The values at 593, 653 and 723 K were 0.03; 0.04 y 0.06
mol/m?s.kPa®®, respectively. These values are similar than the report on
literature.

In Ho/N, mixtures, nitrogen partial pressure was related with the concentration
polarization effect. This effect caused an important reduction on the hydrogen
permeation.

In quaternary mixtures of H,/CO/CO,/H,O (17/19/7/57) (% viv), the pressure
effect promotes the hydrogen permeation. However, when this value was
compared to pure hydrogen, less hydrogen recovery was obtained because of
the presence of other gases. In addition to, results show that when a high
content of water was used (H,O of 57 (% v/v)) a high instability on the gas
separation system was generated. Consequently, we can concluded that
despite an increase of pressure promotes the hydrogen permeation, also

generated a high instability on the gas separation system.

Temperature effect on hydrogen permeation.

K/
0.0

/7
0.0

In all mixtures, a proportional relation of hydrogen permeation and temperature
was observed. This result following the Arrhenius Law. Also, the limiting step on

hydrogen permeation was its diffusion on the palladium membrane.

Under membrane reactor conditions, is recommended work with a mixture of
H,/CO, with a relation 1:1. Additionally, the best operating conditions are at

lower temperatures than 723 K, to avoid the reverse water gas shift reaction
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and, at higher temperatures than 653 K, to avoid the CO adsorption on the

active sites of the palladium membrane.

% When the temperature is lower than 653 K, the CO can be absorb on the
membrane surface, resulting in a reduction of hydrogen permeation. As a result
of this, for mixtures of H,/CO, and H,/N,/CO, it became clear that the inhibition

effect on hydrogen permeation was similar.

Space velocity or feed flow effect on hydrogen permeation.

¢ The study of hydrogen recovery as a function of the feed gas flow rate or space
velocity for different mixtures has provided insight to assess the different
effects, which may cause a reduction of the hydrogen permeation through the
palladium membrane. In case of mixtures, this reduction was probably due to
effects such as polarization concentration or hydrogen depletion and, in pure
hydrogen it was caused by the maximum capacity of the membrane to
permeate hydrogen. In addition to, these studies provide a knowledge to define
which effect predominate on hydrogen permeation through the palladium
membrane, that is to say, due to the co-existence gas content on the hydrogen

mixture, or if it is as a result of the feed gas flow rate, or both.

< For binary mixtures of H,/CO, and H,/N, and the ternary mixture of H,/N,/CO,
an increase of feed flow rate cause a reduction of hydrogen permeation. This
reduction was affected by the decreased of the contact time of the gas mixture
with the surface of the membrane when the feed gas flow rate was increased.
Therefore, the hydrogen depletion and the concentration polarization effect start

to take place on hydrogen permeation process.

< For binary mixtures of H,/CO, and H,/N, and the ternary mixture of H,/N,/CO,
as a set space velocity, all the hydrogen recovery values converge. In order to

design new studies using other gas mixtures, this result will be useful.

Effect of N,, CO,, H,O and CO on hydrogen permeation.

% In binary mixtures of H,/N,, when the nitrogen concentration was increased a
reduction of permeation efficiency occurred, a likely consequence of the
polarization concentration and hydrogen depletion effect.

¢ In binary mixtures of H,/CO, and ternary mixtures of H,/N,/CO,, an increase of
CO, content produced a reduction on hydrogen permeation. Effects as

polarization concentration, hydrogen depletion on the surface of the palladium
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membrane and the possibility of the CO adsorption on the palladium active sites
(at temperatures lower than 653 K) can cause this reduction. In addition to,
when the CO, content has 12 % or more, it was observed that, probably, the
effect of concentration polarization was largely suppressed by the increased of
the feed flow rate.

The steam addition in ternary mixtures of H,/CO,/H,O can help to reduce the
reverse water gas shift reaction and, at the same time, leads to a reduction of
hydrogen permeation. For futures studies, the consideration to use sweep gas
can be taken into account.

In ternary mixtures of H,/N,/CO at 723 K, show that an increase of CO content
did not affect the hydrogen permeation. At this temperature the CO cannot
adsorb on the surface of the palladium membrane. Therefore, the content effect
of N, and CO on hydrogen permeation was similar.

The impermeable gases caused a reduction of hydrogen permeation but, in our
case the membrane deactivation was not observed.

In general, results of this first part of the thesis book provide information about
the palladium membrane permeation capacities. In this sense, it provides a
novel systematic methodology to define the operation conditions that could be
taken into account when designing new studies for hydrogen permeation. For
instance, the hydrogen separation from the main components of the synthesis
gas from coal gasification, natural gas steam reforming or catalytic

decomposition of NH;.

2. Detailed study of the behavior of the hydrogen perm eation and CO conversion in

a catalytic membrane reactor.

Studies under membrane regime

Effect of the feed pressure on hydrogen permeation.

7
0.0

An increase of retentate pressure and, therefore, the driving force, caused a
lineal increased of the permeate hydrogen flux, following the Sievert’s Law.

High steam content (i. e. 57 % v/v) on gas mixture caused and instability on the
separation system. The steam produced a resistance on hydrogen permeation
due to its accumulation on the retentate side. In addition to, studies with binary

mixtures confirm this behavior.
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% It was proved that, all studies were made on the hydrogen recovery values
converge zone. Besides of that, the hydrogen recovery values with the

presence and without the presence of Fe-Cr catalyst were similar.

Conversion of CO.

% It was proved that, the constant hydrogen removal on the reaction caused an
increase of CO conversion. Also, the CO conversion was higher than the
equilibrium reaction, and, at the same time, the reduction of CO content results
in less competition with hydrogen for the active sites of the palladium
membrane.lt was demonstrated that, the palladium membrane did not have a
catalytic effect on the water gas shift reaction. A similar CO conversion in all
pressures and temperatures was obtained.

¢ It was proved that, the inhibition/ diffusion effects caused by the presence of the
catalyst were not significant. The permeances values at two temperatures were
similar.

¢ It is concluded that, the hydrogen permeation process was influenced by the
operating conditions (feed pressure, temperature and space velocity). In this
study, these conditions were determined by Vaxjoé Varnamo plant in Sweeden.
However, we can optimize the result using, for example, higher feed pressures,

reducing the space velocity or applying sweep gas.

Studies under catalyst regime

Techno-economic analysis: system study on the ratio H,O/H, in the shift catalyst

section
%+ Techno-economic analysis reveals that the operation -wise the conventional
high temperature type catalyst, such as Fe-Cr and TopsgeZnO/ZnAl,O,4 can be
a good alternative to be used on a catalytic membrane reactor under conditions
of natural gas combined cycle (NGCC). However, the use of Fe-Cr catalyst
requires an extra steam injection that results in a 0.7 % efficiency penalty and

approx. 30 % extra membrane area to arrive at 98 % of hydrogen recovery.

Effect of the space velocity on the CO conversion

% Results show that with a variation of the space velocity (from 1800 to 14874
Kg/Lh) at 31000 kPa, T= 673 K, 0.88 L/min (N,) of sweep gas, CO conversion

was closer to 100 % for both catalyst.
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Study of the effect of CO, content and the H,O/CO ratio on the stability of the catalyst

at the conditions of catalytic membrane and fixed bed reactors.

/7
0.0

/7
0.0

At the catalytic membrane reactor conditions, an increase of CO, content does
not affect the catalytic activity or the stability of the Fe-Cr catalyst, besides the
hydrogen permeation through the palladium membrane.

At the fixed bed reactor conditions, an increase of CO, content, keeping the

H,O/CO ratio, did not caused a reduction of CO conversion.

Studies of the effect of the variation of H,O/H, ratio at the fixed bed reactor conditions

on the deactivation of the catalyst.

/7
0.0

Low H,O/dry gas ratio (=0.16) lead to the Fe-Cr catalyst to lose its selectivity
and stability. The chromatography analysis show the formation of methanol and
another oxygenate compounds. On the contrary, for the TopsgeZnO/ZnAl,O,
catalyst a high selectivity was generally observed under these conditions.

It is recommended to use the TopsgeZnO/ZnAl,O, catalyst when the feed gas
mixture has a steam/H, ratio lower than 0.5 or it has a low ratio steam/dry gas.
In case of if the Fe-Cr catalyst is used, a penalty would be paid to supply the
steam to the membrane system. According to the analysed studies it is
necessary to consider the associated energy cost.

According with the results of this thesis, membranes are excellent candidates
for hydrogen separation, especially when the membrane reactor combines the
reaction and the separation in one unit. In addition to, the operating conditions
and the type of catalyst to be used in the catalytic membrane reactor depend on
the industrial process. The obtained results show the viability to use this system
in process such as NGCC and IGCC.

Future proposal

The following initiatives could expand the current result and improve and optimize the

reaction/separation system.

Study the application of the reaction/separation system in others reactions that
are equilibrium limited.

Study the effect of polluting gases such as H,S, NHs, etc.

Synthesizing other type of membranes such as Pd/Cu and compare to the

results of this thesis.
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A partir de los resultados obtenidos en el presente trabajo de investigacion se pueden

extraer las siguientes conclusiones:

Estudio detallado del proceso de permeacion del h  idrégeno a través de una

membrana inorganica de paladio.

Efecto de la presion de retenido en la permeacién de hidrégeno.

K/
0.0

El efecto de la presion en hidrégeno puro asi como en las mezclas binarias de
H,/N, siguen la Ley de Sievert, es decir, un aumento de la fuerza impulsora es
proporcional al aumento del flujo de hidrégeno que permea a través de la
membrana. Por el contrario, al estudiar la mezcla binaria de H,/CO, se observo
una desviacion probablemente debida a la presencia de CO y H,O (por la
produccion de la reaccion shift inversa) en la mezcla de gases. Asimismo, al
estudiar la mezcla binaria H,/CO, con una relacion (50/50 % v/v) se demostré
que las variaciones de los cambios de presion son sensibles a la formacion de
COy H,0.

Se han calculado los valores de las permeanzas en una mezcla de hidrogeno
puro, manteniendo el caudal de hidrégeno en 240 L/h, los valores obtenidos a
593, 653 y 723 K fueron 0,03; 0,04 y 0,06 mol/m?®.s.kPa®°, respectivamente.
Estos valores son similares a los reportados en la literatura.

En las mezclas binarias de H,/N,, la presion parcial de nitrégeno esta
relacionada con el efecto de la polarizacion de la concentracion. Este efecto
produce una importante reduccion de la permeacién de hidrégeno.

Se ha comprobado que un aumento de presion favorece la permeacion de
hidrogeno al estudiar este efecto en la mezcla cuaternaria H,/CO/CO,/H,O
(17/19/7/57) (% viv). No obstante, debido a la presencia de otros gases se
obtuvo una menor recuperacion de hidrégeno al comparar este valor con el
alcanzado en los ensayos con hidrogeno puro. Ademas, los resultados
muestran que al utilizar una mezcla con un contenido de H,O de 57 (% v/v), se
genera una gran inestabilidad en el sistema de separacidbn de gases.
Consecuentemente, se puede concluir que a pesar de que un aumento de
presion pueda ejercer un efecto beneficioso en la permeacion de hidrégeno a
través de la membrana también crea una inestabilidad en el sistema de

separacion de gases.

Efecto de la temperatura en la permeacion de hidrégeno
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En todas las mezclas analizadas hubo una relacion proporcional de la
permeacion con la temperatura, el cual concuerda con la Ley de Arrhenius.
Asimismo, se demostro que el paso limitante en la permeacion de hidrogeno es
la difusion del mismo a través de la membrana de paladio.

Se ha comprobado que para trabajar bajo condiciones de reactor de
membranas es preferible utilizar mezclas con una relacion H,/CO, similar a 1:1.
Ademas, es recomendable emplear temperaturas menores de 723 K para
evitar que se produzca la reaccién shift inversa, y temperaturas mayores de
653 K para impedir que se produzca la adsorcion de CO en los sitios activos de
la membrana de paladio.

Cuando se reduce la temperatura por debajo de 653 K, el CO se puede
adsorber en la superficie de la membrana de paladio resultando en una
disminucion de la permeacién de hidrégeno. A consecuencia de esto, se
evidencié que el efecto de inhibicion a la permeacion de hidrogeno fue similar
en las mezclas H,/CO, y H,/N,/CO.

Efecto de la velocidad espacial o caudal de gas sobre la permeacion de hidrogeno

Los estudios de la recuperacion de hidrogeno en funcion al caudal de
alimentacion han proporcionado una vision general de los diferentes efectos
gque pueden causar una reduccion de la permeacion de hidrogeno a través de
la membrana de paladio. En el caso de las mezclas, esta reduccion de la
permeacion puede ser debida a efectos tales como la concentracion de la
polarizacion, el agotamiento de hidrégeno a través de la membrana o la
adsorcion de CO en la superficie de la membrana. En el caso de hidrégeno
puro, esta reduccidbn es causada por la maxima capacidad que tiene la
membrana de permear el hidrogeno. Ademas, estos estudios han
proporcionado un entendimiento para poder descifrar cual es el efecto que mas
predomina en la permeacion de hidrogeno a través de la membrana de paladio.
Es decir, si es debido al contenido del gas coexistente en la mezcla con el
hidrégeno, si es debido al efecto del caudal de alimentacién, o ambos.

En las mezclas binarias de H,/CO, y H,/N, y en la mezcla ternaria de H,/N,/CO
se evidencio que el aumento del caudal de alimentacion causa una reduccion
en la permeacién de hidrogeno. Esta reduccién es debida a que tiempo de
contacto de los gases con la membrana disminuye al aumentar el caudal de
alimentacion, por lo tanto, el agotamiento de hidrégeno en la superficie de la
membrana asi como el efecto de la polarizacién de la concentracion empiezan

a tomar importancia en el proceso de permeacion de hidroégeno.
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En las mezclas binarias (H,/N, y H,/CO,) y en la mezcla ternaria de H,/N,/CO
se evidencié que a una determinada velocidad espacial los valores de
recuperacion de hidrogeno empezaron a converger. A la hora de disefar
nuevos ensayos, este resultado seria valioso, ya que empleando diferentes

mezclas de gases se obtendria la misma recuperacion de hidrogeno.

Efecto del contenido de N,, CO,, H,O y CO en la permeacion de hidrogeno.

Un aumento en el contenido de nitrégeno en las mezclas H./N, produce una
disminucién de la eficiencia de la permeaciéon de hidrégeno. Esta reduccion
puede ser debida a efectos tales como la concentracién de la polarizacion y el
agotamiento del hidrégeno en todo el largo de la membrana.

Un aumento en el contenido de CO, sobre las mezclas binarias de H,/CO, y
sobre las mezclas ternarias de H,/N,/CO, causa una reducciéon en la
permeacion de hidrégeno. Efectos tales como la polarizacion de la
concentracion, el agotamiento del hidrogeno en la superficie de la membrana y
la posible adsorcion del CO en los sitios activos del paladio (a temperaturas
menores de 653 K) pueden causar esta disminucion. Ademas, se evidencio
que no hubo una variacion de la recuperacion de hidrogeno cuando las
mezclas ternarias tienen un 12 % o méas de CO,, probablemente la polarizacion
de la concentracion se suprime en gran medida por el aumento del caudal de
alimentacion.

La adicién de vapor agua en mezclas ternarias de H,/CO,/H,O puede ayudar a
reducir la reaccioén shift inversa pero, al mismo tiempo se reduce la permeacién
de hidrégeno. La consideracion de utilizar gas de arrastre, puede ser un
objetivo a estudiar en estudios futuros.

Se ha demostrado que a 723 K un aumento en el contenido de CO en mezclas
ternarias de H,/N,/CO no afecta a la permeaciéon de hidrogeno. A esta
temperatura el CO no se adsorbe en la membrana, por lo tanto, el efecto que
causa el contenido de nitrégeno y de CO en la mezcla es similar.

Los gases impermeables (N,, CO,, H,O y CO) ocasionan una disminucion de la
permeacién de hidrogeno pero, en nuestro caso no se ha producido la
desactivacion de la membrana.

En general, los resultados de esta primera parte proporcionan informacion
sobre la capacidad de permeaciéon de la membrana de paladio. En este
sentido, se proporcioné una novedosa metodologia sistematica para definir las
condiciones de operacion que se pueden considerar para disefiar nuevos

estudios de separacion de hidroégeno. Por ejemplo, la separacion de hidrogeno
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de los principales componentes del gas de sintesis provenientes de la
gasificacion del carbon, reformado de gas natural o de la descomposicion

catalitica del NHs.

Estudio detallado del comportamiento de la permeaci 6n de hidrégeno y de la

conversion de CO en un reactor catalitico de membra nas.

Ensayos bajo el régimen de la membrana

Efecto de la presion de alimentacion en la permeacion de hidrogeno

K/
0.0

Un aumento de la presion de retenido y por lo tanto la fuerza impulsora
producen un aumento lineal del flujo de hidrégeno permeado, coincidiendo con
la Ley de Sievert.

El trabajar con altas cantidades de vapor de agua (por ejemplo 57 % v/v) en la
mezcla de gases causa inestabilidad en el sistema de separacién de gases. El
vapor de agua causa una resistencia a la permeacion del hidrégeno debido a
su acumulacion en el lado de retenido. Ademas, los ensayos realizados con
mezclas binarias de H,/H,O confirman este comportamiento.

Se ha comprobado que los ensayos se realizaron en la zona de convergencia
de los valores de recuperaciéon de hidrogeno (GHSV = 16771 h™), se obtuvo
una recuperacion de hidrégeno similar cuando se realizaron los ensayos con la

presencia y sin la presencia del catalizador de Fe-Cr.

Conversién de CO

7
0.0

Se ha demostrado que la eliminacién de hidrogeno en el medio de reaccion
causa un aumento en la conversion de CO, obteniendo valores por encima del
equilibrio de la reaccion shift. Al mismo tiempo, al reducirse el contenido de CO
resulta en una menor competencia con el hidrogeno por los sitios activos de la

membrana de paladio.

Se ha comprobado que la membrana de paladio no tiene efecto catalitico sobre
la reaccion shift. En todas las presiones y temperaturas analizadas se obtuvo
practicamente la misma conversion de CO.

Se ha demostrado que los efectos difusionales y/o de inhibicién inducidos por
el catalizador en el medio de reaccibn no son significativos. En las dos
temperaturas estudiadas se obtuvieron permeanzas similares.

Se concluye que el proceso de permeacion de hidrégeno se ve influenciado

segun las condiciones de operacion (presion de alimentacion, temperatura y
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velocidad espacial). En este estudio, estas condiciones fueron predeterminadas
por las condiciones del proceso de la planta Vaxj6 Varnam0 en Suecia. No
obstante, los resultados obtenidos se pueden optimizar utilizando por ejemplo,
mayores presiones de alimentacion, reduciendo la velocidad espacial o

utilizando gas de arrastre.

Ensayos bajo el régimen del catalizador

Analisis técnico econdmico: estudio de la relacion H,O/H; en la etapa pre-shift

K/

< El andlisis técnico economico revela que el empleo de catalizadores
convencionales de alta temperatura tales como Fe-Cr y TopsgeZnO/ZnAl,O,
son una buena alternativa para emplear la reaccion de water gas shift en un
reactor catalitico de membranas bajo condiciones de ciclo combinado de gas
natural (NGCC). No obstante, si se emplea el catalizador de Fe-Cr se tendria
que pagar una penalizacion de 0,7 % de eficiencia y utilizar aproximadamente
un 30 % mas en el &rea de la membrana para mantener la recuperacion de

hidrogeno en 98 %.

Efecto de la velocidad espacial en la conversién de CO

/

< Empleando ambos catalizadores, se ha conseguido mantener la conversion de
CO cerca del 100 % al aumentar la velocidad espacial (desde 1800 hasta
14874 Kg/Lh) a 31000 kPa, T= 673 K, 0,88 L/min de gas de arrastre (N,).

Estudio del efecto del contenido de CO,_ vy la relacion H,O/CO sobre la estabilidad de

los catalizadores bajo condiciones de reactor catalitico de membranas y de lecho fijo.

«» En condiciones de reactor de membrana, un aumento del contenido de CO, en
la mezcla de gases no afecta la actividad catalitica o la estabilidad del
catalizador de Fe-Cr asi como la permeacion de hidrégeno a través de la
membrana.

<+ En condiciones de lecho fijo, un aumento en el contenido de CO, manteniendo
la relacion H,O/CO estable no causa una reduccion en la conversion de CO.

Estudios del efecto de la variacion de H,O/H, bajo condiciones de reactor de lecho fijo

sobre la desactivacion de los catalizadores.

%+ Bajas relaciones H,O/gas seco (=0,16) conducen a que el catalizador de FeCr
pierda selectividad y estabilidad, los andlisis realizados con el cromatdgrafo de

gases demostraron la formacion de metanol y otros compuestos oxigenados.
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Por el contrario, se demostr6 que el catalizador de TopsgeZnO/ZnAl,O,
mantiene una alta estabilidad bajo estas condiciones.

Se recomienda utilizar el -catalizador de TopsgezZnO/ZnAl,O, cuando
condiciones de operacion en donde la mezcla de gas alimentada tiene una
relacion vapor/H, < 0,5 o tienen una baja relacion vapor/gas seco. En caso de
que se quiera utilizar un catalizador de Fe-Cr, se tendria que pagar una
penalizacion al suministrar vapor al sistema de membranas. Segun los estudios
analizados se tendria que considerar el costo energético asociado.

De acuerdo a los resultados obtenidos en esta tesis, la utilizacion de las
membranas son excelentes candidatos para la purificacibn de hidrégeno,
especialmente cuando el reactor de membranas combina la reaccién y la
separacion en una sola unidad. Ademas, las condiciones de operacion a
seguir, asi como el tipo de catalizador que se puede emplear viene
determinado por el proceso industrial. Los resultados obtenidos muestran que
el uso de sistemas de reaccidn/separacion son viables para procesos tales
como NGCC e IGCC.

Futuras propuestas

Las siguientes iniciativas podrian ampliar el resultado actual para mejorar y optimizar

el sistema de separacion/reaccidon de gases.

Estudiar la aplicacién del sistema de reaccidén/separacion de gases en otras
reacciones limitadas por su equilibrio.

Estudiar el efecto de gases contaminantes tales como H,S, NHs, etc.

Elaborar otro tipo de membranas tales como Pd/Cu y comparar estas con los

resultados obtenidos en la presente tesis.
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The aim of this study was to investigate H, separation using the membrane separation technology. The
results of permeation using pure Hy and binary mixtures of Hy/N, are presented.

The main operating parameters that can affect the permeability of the inorganic Pd-based membrane,
such as temperature (at 723, 653 and 593 K), pressure (from 100 to 250 kPa), concentration of the feed
gases (from 17.2 to 75 (% v/v) of Hp), and gas space velocity (GHSV) were studied (from 507 to 8108 h™1).
Furthermore, an identification of the inhibition factors to permeability was performed. In addition, the
maximum permeation of hydrogen in pure H, and H,/N; binary mixtures was determined.

Results showed that temperature, feed flux, and gas composition had a strong influence on the

© 2013 Elsevier Ltd. All rights reserved.

1. Introduction

Due to their good performance in terms of high hydrogen per-
meance and perm-selectivity, Pd composite membranes have been
studied in a variety of technological processes including hydrogen
separation and purification [1].

In a membrane reactor, the chemical conversion and product
purification by separation take place in the same device. For re-
actions limited by thermodynamic equilibrium (e. g. most dehy-
drogenation reactions), the removal of products by a membrane
reactor can improve the conversion beyond the equilibrium and the
reactions become limited by the kinetics associated with the re-
action system and the catalyst [2]. In this sense, Pd and Pd alloy
membranes have been successfully used to study equilibrium-
limited reactions such as the water gas shift and steam reforming
reactions with beneficial effects in terms of production of high
purity H; causing the increase of the conversion of the feed CO, CHy4
and methanol, respectively.

Recently, the catalytic decomposition of ammonia (NHs) ap-
pears to be another potential method for the production of clean
hydrogen [3]. NH3 has a high-hydrogen storage capacity (17.6 wt%)
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1359-4311/$ — see front matter © 2013 Elsevier Ltd. All rights reserved.
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and can be readily stored as a liquid under ambient temperature
when the mild pressure of +0.8 MPa is applied, producing a very
high-hydrogen volumetric density of 120 kg m~3, which is higher
than the liquid hydrogen [4].

Due to the fact that the NHj3 is carbon free at the point of use, it
produces COx (x = 1, 2) free hydrogen after decomposition. It ap-
pears that the on-site technique for ammonia-based hydrogen
generation could by-pass the problems related to the purification
and storage of hydrogen. Furthermore, it has been reported that the
NH3; decomposition is a more economical process for hydrogen
generation compared to methanol reforming [5].

The H, permeation behaviour through a Pd membrane was
studied by FR. Garcia-Garcia et al., they investigated a diluted
ammonia decomposition in a packed-bed Pd membrane reactor in
a temperature range of 600—675 K. Conversions of 100% were
reached at temperatures of 640 K, exceeding approximately 2% if
the corresponding thermodynamic equilibrium conversion [6].
Gang Li et al. investigated theoretically and experimentally the
effect of the operating conditions on a membrane reactor perfor-
mance using a Hp-selective microporous silica membrane, as well
as, they studied the H; yield and Hj purity. Their results were in
agreement with those calculated by the simulation model [4]. Wei-
Hsin Chen et al. investigated the hydrogen permeation and recov-
ery from Hy—N; gas mixtures using Pd membranes. They found that
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the concentration of polarization reduces the permeance of the
membrane [3].

Based on the prior discussion, operating the membrane reactors
under optimal operation conditions leading to high hydrogen re-
covery is still a challenge.

For the membranes that are produced nowadays, the influence
of the temperature, pressure and the feed flux for pure H,
permeation is commonly predicted/governed by the Arrhenius and
Sievert’s law [7—10]. In addition, it is well known that the presence
of other gases, along with Hy, has an influence on the permeation of
H,, not only as a result of dilution effects but also by mass transfer
limitation [8,11—15].

According to literature hydrogen permeation can be affected by:

- Gas dilution. Comparing with pure hydrogen, when a mixture
of gas is fed, the Hy partial pressure is reduced, and hence the
driving force. As a consequence the permeated H; flux is
reduced [17].

- Depletion of the H; at the feed side. When H; is depleted from

the feed/retentate side, the driving force will decline as it ach-

ieves the same pressure of H, in the permeate side [14].

Concentration polarization. If the membrane is 100% selective

to Hy, the other gases co-existing in the mixture — N, in this case

— will be retained on the surface of the membrane and will form

a layer which in turn will produce an additional resistance. This

will cause insufficient mass transport in the gas phase and will

lower the effective H partial pressure difference, which
consequently will result in a reduction of the H; flux. In addi-
tion, N presence may modify the Hy permeation performance
of the membrane and, this effect is reported to be proportional

to the N, partial pressure [13,14].

- Operating temperature and pressure. A gradual increase of the
H, permeate flux with an increase in temperature and the feed
pressure is usually expected as predicted by the Arrhenius Law
and Sievert’s law [16,17].

- Feed gas flux. The increase in the feed gas flow-rate produces an
increase of the H, permeate flux until the maximum value is

TO' CHROMATOGRAPHY
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reached. At the same time, the hydrogen recovery HR decreases.
Therefore, at higher feed flow rate, the H, permeation starts to
be independent of the total feed flux [17,18].

Based on the discussion above and by examining membrane
behaviour, a greater understanding of the governing processes can
be attained to promote practical solutions of obtaining high purity
hydrogen at high efficiency. Therefore, the aim of the present study
was to design a novel systematic methodology to reach the optimal
operation conditions of the membrane reactor. To do that the main
operating parameters that can influence the H, permeation of the
membrane were analysed. Feed gas consisted of pure H; and binary
H,/N, mixtures. In this sense, this mixture was selected as a base
case to study on going works where permeation under other gas
mixtures is studied [19]. The effect on hydrogen permeation of
temperature, pressure, feed gas flow-rate and gas composition was
determined and results are discussed.

2. Experimental section
2.1. Test rig and membrane

Permeation to hydrogen of a 0.012 m? active surface Pd-based
membrane prepared on porous (316 L) stainless steel (PSS)
tubular support (0.D. = 2.54 cm; L = 15 cm) was determined. The
composed Pd-based membrane was tested using a bench-scale
tube and shell membrane reactor. The membrane reactor is
housed in a 3-zone electric furnace with independent temperature
control. Gas temperature is monitored at the reactor inlet,
permeate and retentate side. The gas was fed into the annular space
surrounding the Pd selective membrane. The reactor and the
membrane were supplied by CRI Criterion Inc., USA. The reactor
was assembled on an experimental hot gas treatment test rig in
which mixtures of up to 2 Nm? h~! of a gas can be prepared and fed.
Permeation can be determined up to 793 K and 1200 kPa. A sche-
matic of the experimental setup is shown in Fig. 1.

ATMOPHERE

'

fct

é‘j i
Yoo

vad
i)
% A=)

O CHROMATOGRAPHY

TO CHROMATOGRAPHY

Fig. 1. Test rig.
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2.2. Experimental programme

The effect of the feed gas flow-rate on H, permeation for the
case of pure H, and for Hy/N; binary mixtures of 17.2/82.8; 25/75;
50/50; 75/25% v|v was studied at 593, 653 and 723 K. Those com-
positions were selected with the intention of simulating the
hydrogen content in a full syngas mixture. The H; partial pressure
was kept at 150 kPa, and the total feed gas flow-rate was varied
from 60 to 960 L/h. Besides for Hy/N, mixtures, it must be taken
into account that because of the limitation of the plant, it was not
possible to achieve the same total feed gas flow rate for all mix-
tures. The effect of feed pressure was determined using a stream of
240 L/h of pure H, at 593, 653 and 723 K. Feed pressure was
changed from 50 to 210 kPa.

The effect of temperature on two Hy/N; binary mixtures at a
given feed gas flow-rate was also studied. Starting at 723 K, the
temperature was reduced to 653 K at a rate of 0.5 °C per minute,
while maintaining H, partial pressure at 150 kPa. The temperature
was then kept constant for 1 h. This procedure was repeated from
653 K to 623 K and from 623 K to 593 K. For all the tests, the per-
formance of the membrane was studied in absence of sweep gas.

3. Results and discussion
3.1. Permeation studies: pure hydrogen

3.1.1. Effect of the space velocity — GHSV — or feed gas flow-rate
Fig. 2 shows a graph of the hydrogen recovery (HR) as a function
of the feed gas flow-rate-or expressed as the resulting gas hourly
space velocity value GHSV — at the three temperatures studied. The
GHSV value was estimated as the feed gas flow-rate divided by the
annular volume surrounding the membrane. HR was calculated as
the permeate flow divided by the H; feed flow, multiplied by 100%.
Under these operating conditions, 100% hydrogen recovery was
obtained at all studied temperatures at the lower feed flow rates.
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Fig. 3. Hydrogen permeate flux as a function of the driving force (P%3; H, ngl.m H,) at
different temperatures. Operating conditions: Freeq = 240 L/h, Pperm = 0 kPa (rel.).

These results suggest that the membrane had the capability to
permeate all the H; that was being fed. Moreover, Fig. 2 shows that
when the feed flux achieved 180, 240 and 288 L/h at 593, 653 and
723 K, respectively it had a significant influence on the HR values. A
maximum H; flux was reached, and from this point on a further
increase of feed gas did not result in higher permeation. The
membrane was not able to permeate all the feed flux of H,, and
because of that the HR values started to decrease. This result can
reveal that when the HR value started to reduce or the hydrogen
flux achieves the pseudo-plateau level, the hydrogen permeation
started to be controlled by the membrane.

Furthermore, at 593, 653 and 723 K the maximum H> flux is 0.17,
0.23 and 0.28 mol/m? s, respectively. This behaviour follows the
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Fig. 2. Hydrogen permeate flux, JH, and hydrogen recovery HR as a function of feed gas flow-rate or space velocity GHSV at (a) 593 K; (b) 653 K and (c) 723 K at APﬂ-ZS: 5.6 kPa.
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Fig. 4. Arrhenius graph for different feed flux or GHSV at 5.8 kPa®>.

Arrhenius law, because the H; permeability increases with the
temperature. [20].

3.1.2. Effect of the feed pressure

Pure H, permeability tests were performed at different pres-
sures (Fig. 3). From the relationship between Hj flux and pressure,
H, permeance was obtained as the slope of the linear fit. The value
for 593; 653 and 723 K is 0.03; 0.04; 0.06 mol/m? s kPa®,
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respectively. The linear regression analysis followed the Sievert’s
Law, showing a coefficient of determination R? value of 0.994; 0.999
and 0.999, for each temperature respectively.

Additionally, a good linear regression indicates that the mem-
brane itself is dense. The presence of pores or any defect including
the weld on the steel tube, would result in a deviation from Sie-
vert’s law and would cause Hy to permeate following the Knudsen
diffusion or Poiseulle flux laws. This type of flux can influence the
linearity regression on Sievert law [13].

3.1.3. Effect of temperature

The effect of temperature on H, permeation at different space
velocities — GHSV (507—5068 h~!) was investigated. Fig. 4 shows
the Arrhenius plot for different GHSV. The driving force in all ex-
periments was kept at 5.8 kPa%>.

With the linear regression results and using an Arrhenius-type
equation adjustment (Eq. (1)), the activation energy (E,) was
calculated.

InLy, = InLg, - (E—;)

where, Ly, is the permeance, Ly} is the pre-exponential factor, E,,
the activation energy and R and T, the universal gas constant and
the temperature, respectively.

Furthermore, the pre-exponential factor was calculated using
the Richardson equation (Eq. (2)).
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Fig. 5. Relationship between H, permeate flux and GHSV or feed flux for all different binary mixtures of Hy/N, at (a) 593; (b) 653 and (c) 723 K. Operating conditions:

Ppn, = 150 kPa (rel.); Pperm = O kPa (rel.).
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where, Jy, is the hydrogen flux, g the membrane thickness and
(P, feed — PRI, perm) the driving force.

As well as, in Fig. 4, it can be seen that all the slopes of the
regression lines are similar, meaning that in all the range of feed
flow rate the limiting process for H, permeation did not change.
Average values of 11.83 + 0.74 kJ/mol and 3.38 + 0.05 mol/
m? s kPa®? for the activation energy and the pre-exponential factor,
were calculated respectively. Moreover, this low value of activation
energy (<30 kJ/mol) indicates that the limiting process on the
hydrogen permeation is the bulk diffusion through the Pd mem-
brane [21].

From a fundamental point of view and for future tests it
is very important to characterize the H, permeation properties
of the Pd membrane between 593 and 723 K. Those temperatures
can be the working temperatures for hydrogen production
such as for instance steam reforming, WGS or ammonia de

composition.

3.2. Permeation studies in presence of nitrogen

3.2.1. Effect of the space velocity — GHSV — or feed gas flow-rate
and Hy content of binary mixtures

The effect of space velocity on H, permeation was also studied
for Hy/N, mixtures, which content ranged from 17.2 (% v/v) to 75 (%
v/v) of Hy.

A graph of the H, permeate flux as a function of the feed gas
flow-rate or GHSV at the three temperatures studied has been
depicted (Fig. 5).

As can be seen in Fig. 5, the values of the H, permeate flux
slowly increased as did the value of GHSV, suggesting that the in-
crease of the GHSV or feed flux has a positive effect on Hy
permeation.

Results show that at less feed flow rate or GHSV, the contact
time of the gases with the membrane is longer, allowing the H; to
permeate quickly from the retentate side. This behaviour indicates
that the membrane still has the capacity to permeate more
hydrogen [7].

On increasing GHSV, the H, permeate flux reached a pseudo-
plateau value, what may mean that the nitrogen molecules grad-
ually started to saturate the surface of the membrane, and conse-
quently, a dense gas layer of N, was formed which prevented
hydrogen to permeate through the membrane.

Furthermore, in Fig. 5 it can be seen how the H, permeate flux
reached faster the stationary value at lower feed flux values for the
mixtures with higher H, content. This was most likely because the
inhibition effect was weaker in these mixtures.

For example, for the mixture with 75 (% v/v) of Hy and at 593 K,
the Hy permeate flux reached the stationary value at 3345 h~!, and
hydrogen permeation flux was almost constant at higher GHSV
values. In comparison to the mixture with 25 (% v/v) of H, content,
at 3345 h™!, the H, flux did not reach the pseudo-plateau value yet,
and the H; permeate flux continued to increase until it reached the
maximum H, flux at 6081 h™!, implying that this stationary value
started at 6081 h™ 1.
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Fig. 7. Permeation efficiency on hydrogen permeation as a function of the feed flow rate or GHSV at (a) 593 K; (b) 653 K; (c) 723 K.

Fig. 6 shows the HR as a function of the feed gas flow-rate or
resulting GHSV value for all the binary mixtures.

Results showed a dependence of the HR on the GHSV, and
indicated the existence of an inhibition effect of the N, under H,
permeation. It also showed a higher inhibition effect on the mix-
tures with more N, content.

The permeation rate for pure hydrogen started to increase until
it reached the maximum hydrogen flux. Comparing it with the
mixtures, the rate of the Hy permeation was apparently limited for
the possibility of a dense gas film of N, being formed on the adja-
cent layer of the membrane surface and hence blocking the H; to
permeate through the membrane [12]. This resistance is known as
concentration polarization [14,15,18]. Furthermore, the effect of the
concentration polarization can be influenced by the partial pres-
sure of the gas — Ny — on the retentate side [12].

Throughout this work, the H, partial pressure was kept at
150 kPa for all the tests conducted with the binary mixtures.
Therefore, the feed pressure was varied, obtaining a different N,
partial pressure for each mixture. For example, with respect to the
mixture with less H, content — 17.2 (% v/v) — the total pressure was
kept at 870 kPa, obtaining a N, partial pressure of 720 kPa. On the
contrary the mixture with a Hy content of 75 (% v/v), the total
pressure was 200 kPa, obtaining a N; partial pressure of 140 kPa.

This resulted in lower HR values for the mixture with 17.2 (% v/v)
of H, than the values for the mixtures with higher H, content, due
to the concentration polarization of N, over Hy. Furthermore, in
Fig. 6 the results show a converging point of all the HR values at a
certain feed gas flow-rate or GHSV for all mixtures.

Interestedly result of this behaviour is in Fig. 6(a) at 3345 h~! all
the HR values in all the studied mixtures converge and similar re-
sults were obtained at 653 and 723 K (Fig. 6(b) and (c)). Therefore,
although less HR is obtained, the optimal conditions to recover the
same amount of hydrogen for all the mixtures were found. In order
to design new studies using other mixtures of gases, this result will
be useful.

In general, the feed gas flow-rate or GHSV had an important
effect on the permeation of hydrogen through the membrane. With
an increase of GHSV, the HR was reduced (see Fig. 6). A.L. Mejdell
etal. [18] found similar results using mixtures of 1:1 H/N; at 573 K.
Using feed gas flow-rates of 0.1 and 0.3 L/min and maintaining the
feed pressure constant the result was that the HR values decreased
at higher GHSV.

In Fig. 7 the permeation efficiency on hydrogen permeation was
calculated for all the mixtures. The permeation efficiency factor on
the hydrogen permeation is defined as Eq. (3).

H, pure —]Hz mixture (3)
JHz pure

Permeation efficiency = 1 — (J

where Jy, pure is the hydrogen permeate flux using as a feed gas
pure hydrogen and the Jy, mixture iS the hydrogen flux using as a
feed gas the mixture.

Results show that when the N, concentration in the binary
mixture was increased a reduction of the efficiency occurred, a
likely consequence of the polarization effect. Before and after the
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test conducted, assessment on pure Hy at 240 L/h and 723 K was
made. Same H, permeation values were obtained. Those results
indicate that an irreversible adsorption of N; on the membrane did
not happen which is in agreement with results published in the
literature [17].

Furthermore, when the operating temperature was increased,
the efficiency on H, permeation was increased. This result is in
agreement with the Arrhenius law which states that the H,
permeation increments at higher temperatures.

As shown, the difference of H, permeation between pure H, and
binary mixtures of H/N, suggests that the presence of the others
gases can influence H, permeation, due to e.g. mass transfer
problems through the membrane. T.A. Peters et al. [14] obtained
similar results as the ones presented in this work. They changed
from a pure H; feed stream to a mixture of 1:1 Hy/N,. The expla-
nation was that the reduction of the permeate H; flux was due to
the depletion of the H in the feed, as well as, the concentration
polarization produced on the adjacent layer of the membrane.

The mixtures of Hy/N; at different feed flow rates are particu-
larly important to predict the mass transfer problems on hydrogen
permeation in presence of an inert gas, as well as, it provides the
starting point to study the mass transfer problems when a mixture
is studied with a non-inert gas such as CO or CO,.

3.2.2. Effect of the temperature

Fig. 8 shows the influence of the temperature as a function of the
H, flux for four different Hy/N, mixtures. In agreement with the
solution-diffusion mechanism, for all mixtures, higher permeability
at higher temperatures and H, content can be seen [7].

Due to the fact that in the mixtures with less hydrogen content,
e.g. Hy/N; (17.2/88.2 (% v/v)) and Hy/Ny (25/75 (% v/v)), there is a

higher concentration polarization of nitrogen at the membrane
surface, a remarkable difference between the hydrogen flux as a
function of each temperature was not observed. On the contrary, for
the mixtures with higher hydrogen content, e.g. Hy/N> (50/50 (% v/
v) and H3/N3 (75/25 (% v/v)), the concentration of polarization was
lower and the difference between the permeate hydrogen flux at
each temperature was more noticeable.

Furthermore, in Fig. 9 where the hydrogen flux is depicted as a
function of the temperature reduction ramp of 0.5 °C per minute for
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binary mixtures with a H, content of 41.8 and 17.2 (% v/v), it can be
seen that the difference between the hydrogen flux was more
noteworthy, showing a total reduction of hydrogen from 723 K to
593 K of 9% and 18% for the mixtures with 17.2 and 41.8 (% v/v),
respectively.

Note that for the hydrogen rich mixture (Hy/N2 41.8/58.2 (% v/
v)), there exists a linear relationship between hydrogen permeation
flux and temperature. This trend is consistent throughout the
whole temperature range studied (593—723 K). Moreover a similar
trend was observed when feeding pure hydrogen — not shown in
the figure. This means that hydrogen permeation is controlled
mainly by the temperature. Physically, the kinetic energy of the
hydrogen molecules is higher at higher temperature. This facilitates
the chemical dissociation of the hydrogen at the membrane surface
[3].

On the contrary, for the hydrogen lean mixture (Hz/N, 17.2/88.2
(% v/|v)), a very different behaviour is observed. For each tempera-
ture range it can be seen a change on the slope of the permeation
line. This might be caused by the mass transfer limitations. These
results confirmed those of the study of the influence of the feed flux
on hydrogen permeation discussed above.

4. Conclusions

For all the mixtures, Hy permeation is related to the operating
temperature and pressure. The results show that, at higher tem-
peratures permeation of hydrogen through the membrane
increased which is in agreement with the Arrhenius law.

Furthermore, for pure hydrogen test, Hy permeate flux is pro-
portional to the difference of the square root of the partial Ha
pressures at both sides of the membrane following Sieverts law.

The activation energy and the pre-exponential values were
determined from the Arrhenius and Richardson equations. Results
show that at an established operating condition, the activation
energy reached a constant value, meaning that the membrane
reached the maximum capacity to permeate the hydrogen.

Additionally, for pure hydrogen and for each temperature, the
maximum H, flux values were 0.28; 0.23 and 0.17 mol/m? s for 723,
653 and 593 K, respectively.

The H, permeation efficiency values were calculated for each
mixture at 593, 653 and 723 K and at different GHSV. Probably the
reduction of the efficiency was caused by the concentration po-
larization or the hydrogen depletion or both.

According to the Arrhenius law, less inhibition was found when
the temperature was increased. For binary mixtures of Hy/N,, the
inhibition factor in all the GHSV range was obtained.

The study of the hydrogen recovery as a function of the feed gas
flow rate or space velocity for different mixtures has provided
insight to assess the different effects that may cause a reduction of
H, permeation through the Pd membrane. In case of mixtures, this
reduction was probably due to effects such as concentration po-
larization or hydrogen depletion and, in pure hydrogen it was
caused by the maximum capacity of the membrane to permeate
hydrogen.

In general, results of this investigation provide information
about the Pd membrane capacities. In this sense, it provides a novel
systematic methodology to define the operating conditions that
could be taken into account when designing new studies for
hydrogen separation. For example, the hydrogen separation from
the main components of synthesis gas from coal gasification, nat-
ural gas steam reforming or catalytic decomposition of NHs.
Moreover, those results can be used to study membrane reactor
concepts, relationship between the amount of hydrogen produced
(catalytic reaction) and removed (membrane permeance). Either,

the experiments can be conducted under the control regime of the
catalyst or under the control regime of the membrane.
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This study investigated the effect of gases such as CO,, N,, H,O on hydrogen permeation
through a Pd-based membrane —0.012 m? — in a bench-scale reactor. Different mixtures
were chosen of H,/CO,, Hy/N,/CO, and H,/H,0/CO, at temperatures of 593—723 K and a
hydrogen partial pressure of 150 kPa. Operating conditions were determined to minimize
H, loss due to the reverse water gas shift (RWGS) reaction. It was found that the feed flow
rate had an important effect on hydrogen recovery (HR). Furthermore, an identification of
the inhibition factors to permeability was determined. Additionally, under the selected
conditions, the maximum hydrogen permeation was determined in pure H, and the H,/CO,
mixtures. The best operating conditions to separate hydrogen from the mixtures were

Hydrogen separation identified.

Inhibition effects

Copyright © 2013, Hydrogen Energy Publications, LLC. Published by Elsevier Ltd. All rights

reserved.

1. Introduction

Conventional systems for H, separation in pre-combustion
CO, capture consist of low temperature chemical scrubbing
followed by PSA. Pd and Pd-alloy membranes separate H, and
CO, at high temperature [1] and are regarded as a suitable
alternative technology for pre-combustion CO, capture at
high temperature. If used after the water gas shift (WGS)
stage, the membrane can ideally split the CO, and H,-rich
feed stream into a pure H, permeate stream and a pure CO,
retentate stream at high pressures and temperatures, thus
saving on capital and operating cost for compression [2].
With respect to temperature and pressure, nowadays was
improved the stability of Pd membranes on metallic supports
up to 773 K and 32 bar is nowadays sufficiently proved;
therefore, the next step is to evaluate efficiency on the

* Corresponding author.

hydrogen permeation through the Pd membrane in presence
of other gases [3].

In general, the gases that can produce a reduction on the
hydrogen permeating flux can be divided into three main
groups on the basis of their interactions with the metal sur-
face: inert gases (e.g. Ar, He, N,), inhibitor gases (e.g. CO) and
poisonous gases (e.g. H,S). The adsorption energy for the
inert gases is negligible and H, flux decrease is principally
due to the (1) dilution of the feed mixture, and consequently
reducing the H, partial pressure at the feed flow. (2) H,
depletion along feed flow direction e.g. reduced the partial
pressure and hence driving force for permeation, due to se-
lective removal of hydrogen, and (3) a build-up of hydrogen
depleted layer adjacent to the membrane surface (concen-
tration polarization effect). On the contrary, the inhibitors
absorb strongly on the membrane surface. In this case, H,
flux (JH,) reduction is caused by all effects mentioned above

E-mail addresses: mdelmar.barreiro@ciemat.es, mariamarll@gmail.com (M.M. Barreiro).
0360-3199/$ — see front matter Copyright © 2013, Hydrogen Energy Publications, LLC. Published by Elsevier Ltd. All rights reserved.
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and in addition adsorption of the inhibitor on the surface of
the membrane [4—6].

In literature, studies elaborate on the influence of tem-
perature and concentration of other gases on the hydrogen
permeation. For example, Hou et al. investigated the influence
of CO, CO, and H,0 on the hydrogen permeation through a Pd/
Ag membrane. They concluded that the order of the inhibition
on the hydrogen permeation corresponded to the adsorption
capability of the gases on the Pd/Ag surface membrane, being
H,0 > CO > CO,. Note, at temperatures of 673 K and above, the
influence of H,0 and CO were regarded insignificant. Unemoto
et al. applied 10% of co-existing gas (CO, H,0, CO,) found that
CO had a stronger effect on hydrogen permeation than CO,
and H,0. However, at elevated temperatures (600—800 K) this
tendency shifted and H,O became more inhibitive than CO
and CO, gases. Li et al. found that at 673 K, CO reduced the
hydrogen permeation more than CO, at similar concentra-
tions [7-9].

Throughout these studies, no consensus exists on the in-
fluence of the temperature and gas concentrations on the H,
permeation. Also, most literature studies do not consider the
occurrence of the reverse WGS reaction (RWGS:
CO, + H, = CO + H,0) with some exceptions. For example,
Gielens et al. studied the influence of steam and CO, on the JH,
on a Pd and Pd/Ag membranes, using a gas composition of H,/
CO, of (20/20% v/v) at 723 K and 623 K. They concluded that
only a small part of the inhibition effect is due to the products
of CO and H,0 can adsorb on the surface of the membrane
[10]. Li et al. studied a binary mixture of H,/CO, of (10/40) (% v/
v) and observed the production of CO, H,O and also CHy. They
obtained CO and H,O as dominating products in near stoi-
chiometric amounts, indicating that the RWGS reaction was
the primary reaction catalysed by the membrane. Methana-
tion was suggested as a minor reaction, but those results were
not very conclusive [11].

Against this background this work evaluated the effect on
H, permeation of pressure, gas flow-rate, temperature, and
gas composition in H,/CO, mixtures. Particular attention was
given to studying the H, enrichment and separation from gas
mixtures resembling the output of the WGS unit covering gas
mixtures of H,/H,0/CO, and H,/N,/CO,. Here we do consider
the occurrence of the RWGS reaction taking place in the
membrane reactor in the presence of H,—CO,—H,0.

2. Experimental

2.1. Description of the membrane and the membrane
separator plant

Permeation of a 0.012 m? active surface area composite Pd-
based membrane prepared on a porous (316 L) stainless steel
(PSS) tubular support (O.D. = 2.54 cm; L = 15 cm) was deter-
mined. The composite Pd-based membrane was tested using a
bench-scale tube-and-shell membrane separator module. The
gas was fed into the annular space surrounding the Pd H,-
selective membrane. The membrane separator module was
supplied by CRI Catalyst Co., U.S. The reactor was assembled
on an experimental hot gas treatment test rig capable of
preparing and feeding gas mixtures of up to 2 Nm?/h flow rate.

Permeation can be determined up to 793 K and 1700 kPa. A
schematic of the experimental setup is shown in Fig. 1.

2.2. Experimental setup

For all the experiments the membrane was tested in pure H,
experiments before and after exposure to CO, for comparison
and identifying signs of deterioration. The permeate side was
kept at atmospheric pressure for all test.

2.2.1. Effect of pressure on H, permeation for a mixture of Hy/
CO, (50/50) (% v/v)

Testing was conducted as follows: Initially the mixture was
supplied at the Fixed Bed Reactor (FBR) conditions at a pres-
sure of 100 kPa. Under this low pressure condition, no
hydrogen permeation will occur which enables quantification
of conversion reactions only such as RWGS. Next, the pressure
was raised to 1000 kPa where hydrogen permeation will occur
in parallel to conversion reactions (Membrane Separator
Module (MSM) conditions). Results from both test conditions
will be compared. Next, the pressure was again reduced to
800 kPa and later from 800 to 500 kPa to measure additional
data points with lower contribution of hydrogen permeation.
All mixed gasses were delivered to the system at 480 NL/h and
723 K. Values are shown in Table 1.

2.2.2. Effect of feed gas flow-rate, H, concentration and
temperature on H, permeation for mixtures of Ho/CO,
Mixtures of H,/CO, (41.8/58.2) and (75/25) (% v/v) were pre-
pared for these experiments. Values are shown in Table 1.

2.2.3. Effect of the CO, content on H, permeation in Hy/Ny/
CO, ternary mixtures

The experimental matrix to study the effect of CO, content on
the hydrogen permeation in H,/N,/CO, mixtures is shown in
Table 1.

2.2.4. Effect of H,0 content in mixtures of Ho/CO,/H,0
Table 1 shows the experimental matrix to study of the effect of
H,0 content to inhibit the RWGS reaction.

3. Results and discussion

3.1 Effect of pressure on H, permeation for a mixture of
H,/CO, (50/50) (% v/v)

Fig. 2 shows the CO, conversion and the Hydrogen Recovery
(HR) percentages as a function of the feed pressure. The CO,
conversion and the HR are defined by equations (1) and (2),
respectively.

(mol CO,i — mol CO,f)

CO, Conversion = Mol CO,i

x 100 1)

FH,(perm)

HR = FH,(feed)

% 100% )
where, mol CO,i stands for the amount of CO, in moles and
the mol CO,f for the final amount of CO, in moles; FH, perm is
the permeate flow rate and FH, is the retentate flow rate.
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Fig. 1 — Schematic of the bench-scale membrane apparatus used in this work.

The CO, conversion reduced with feed pressure. At the
same time, when the feed pressure was raised, an increase of
HR was observed.

Results show that the gas separation system was sensitive to
the variation of the feed pressure, at pressure levels above the
FBR conditions. Under described MSM conditions, increased
hydrogen permeation occurred as the feed pressure was raised.
Hence, on the retentate side the equilibrium of the RWGS re-
action shifted to H, and CO, reaction products (Le Chatelier
Law). As a result, CO, conversion was reduced. Vice versa, a
higher CO, conversion was obtained at lower feed pressure,
because more hydrogen remained available for the RWGS.

Furthermore, it was noticed that at the beginning of each
test, the carbon mass balance did not add up 100% but, the
hydrogen mass balance add up 100%. Due to this result, it is
assumed that during a certain time the Boudouard reaction
(2CO = C + CO,) had happened. Also, at the end of the
experiment carbon was found at the steel tube. Subsequently,
the occurrence of this reaction did not affect the hydrogen
permeation through the membrane. Additionally, after a
certain time the carbon mass balance reached 100%.

In order to prevent the RWGS reaction a high feed pressure
is used. At a pressure of 1000 kPa a conversion HR value of 83%
was achieved, while CO, conversion remained only 2%.

Pure CO, was supplied to the MSM with a flow rate of
240 NL/h at a temperature of 723 K and a pressure of 150 kPa in
order to validate that the CO, did not permeate through the
membrane. No damage was done to the membranes, as the
same hydrogen permeation values of 0.23 mol/m? s were
observed in pure H, tests before and after exposure to CO,.

3.2. Effect of feed gas flow-rate, H, concentration and
temperature on H, permeation for mixtures of H,/CO,

Some degree of RWGS also occurred during the hydrogen
permeation experiments described earlier. To study this reac-
tion, specific tests were carried out under MSM and FBR condi-
tions with gas mixtures compositions as shown in Table 1. Table
2 shows the gas composition of CO, H, and CO, on the retentate
side and the CO formation. The CO formation is defined by
equation (3).

(mol CO)

CO formation = mol CO,i

x 100 (3)
where, mol CO stands for the amount of CO in moles in the
retentate side and the mol CO,i for the initial amount of CO, in
moles.

In general, for all mixtures the CO formation increased
with temperature. Always the mixture H,/CO, with volume
ratio of 75/25 had a higher CO formation than the mixture
with volume ratio of 41.8/58.2. This may be due to the fact
that upon permeation the former mixture with volume
ratio of 75/25 was shifted into a ratio of 1:1, and then the
RWGS was favourable to occur, meanwhile the mixture of
41.8/58.2 was shifted into a mixture rich in CO,. e.g. at 723 K
and 396 L/h, the final ratio of H, to CO, was 62/31 and 23/68
for the mixtures H,/CO, 75/25 and 41.8/58.2, respectively.

The reaction rate of the RWGS was expected to be higher
for stoichiometric 1:1 molar ratios for H,/CO,. This situation is
obtained for gas mixture H,/CO, of 41.8/58.2. Under FBR con-
ditions, where no hydrogen gas is permeating through the
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Table 1 — Experimental matrix of the study about the

effect of the influence of feed flow rate, CO, content and
H,O0 content of H,/CO, mixtures on hydrogen permeation.

Membrane type Palladium-based

2.2.1 Effect of pressure H,/CO, [% vol.] 50/50

on H, permeation

2.2.2. Feed gas flow H,/CO;, [% vol.] 75/25

rate studies 41.8/58.2

2.2.3. CO, studies H,/N,/CO, [% vol.] 17.2/82.8
17.2/77.6/5.2
17.2/74.8/8

17.2/70.8/12
17.2/63.9/18.9
17.2/41/41.8
47.68/46.44/5.88
47.62/46.44/5.99
46.42/45.22/8.36
43/41.89/15.11
33.54/32.67/33.79

2.2.4. H,0 studies H,/H,0/CO, [% Vvol.]

“Gas space velocity [h™"] 5539—16771
Temperature [K] 593/653/723
Relative PpH, [kPa] 150

Relative pressure (permeate side) Atmospheric
Sweep gas No

@ The GHSV value was estimated as the feed gas flow-rate divided
by the annular volume surrounding the membrane.

membrane indeed the CO formation increased when the
temperature increased [12] as is evident from the reduction of
CO, and hydrogen on the retentate side.

Under MSM conditions, the situation was created where
supplied hydrogen was permeating through the membrane,
as well as being consumed by the RWGS conversion reaction.
Both processes are expected to be proportional to the tem-
perature, although, the CO yield was smaller than under FBR
conditions. The reason is attributed to the changing gas
mixture composition, going from a ratio of H,:CO, close to 1:1
to a mixture rich in CO,. Hence, operation under MSM con-
ditions was beneficial to suppress the secondary conversion
reaction.

100
1 110
80+ ./0 |
] / Q
48 O
__ 60 4 ™
(=]
x 38
X 40- 18 ?D
I —4—HR 1 @
| —O— CO2 conversion 4 o
20 1 =
1
0o{ & I F:
0 200 400 600 800 1000

P feed [kPa]

Fig. 2 — CO, conversion and Hydrogen Recovery (HR) vs. the
feed pressure. Operating conditions: Freeq = 480 NL/h;
T = 723 K; Pperm = 0 kPa (rel).

Lower CO formation was also observed for all temperatures
when the feed flow rate was increased. Interestingly, these
conversion values reached the values of CO yield corre-
sponding to FBR conditions, where no hydrogen permeation
occurred. Probably this behaviour was due to two effects: First,
the residence time for the RWGS to occur was lower. Second,
the effect caused by the hydrogen permeation through the
membrane. At higher feed flow rate, the hydrogen flux ach-
ieved a pseudo-plateau value and, consequently, the HR was
reduced.

Note that the CO yield under FBR conditions was lower
than the CO formation under MSM conditions. At tempera-
tures above 593 K the CO formation increases and the differ-
ence between FBR and MSM values are higher. This may be
explained by the fact that the RWGS was not favourable at this
temperature. The recorded difference was highest at 723 K
where the RWGS was most favourable ~3% for the FBR and
MSM, respectively.

At 723 K, the amount of remaining hydrogen on the
retentate side was reduced from 75 to 68% and the CO,
increased from 25 to 27% under MSM conditions ate.g. 396 L/h.
This means that the H,/CO, mixture started to approximate
the ideal stoichiometric ratio of 1:1, being most favourable for
RWGS reaction. Therefore, although less HR is obtained, in
order to prevent the RWGS temperatures lower than 723 K are
advised.

In all mixtures, for all temperatures the hydrogen content
remaining at the retentate side were increased as the feed
flow rate was increased. Although hydrogen permeation is
proportional to temperature, the JH, flux reached a pseudo-
plateau value and from this point and above the HR values
started to decrease.

Furthermore, the hydrogen content at the retentate side
increased but never reached the value of the FBR as the feed
flow rate increased. This result showed that the HR was less
when the feed flow rate increased.

Besides it is clearly seen that CO formation decreased on
increasing the feed gas flow rate. This happened for both
mixtures and at all temperatures. Furthermore, similar CO
formation resulted when the feed flow rate increased
comparing the FBR and MSM conditions. Result shows that
even when the hydrogen permeation happened, the amount
of hydrogen that remained at the retentate side could react
with the CO, to produce the RWGS.

Following the quantification of the RWGS reaction, we
analyse the CO, inhibition effect. In all situations, under
steady-state test conditions there was sufficient hydrogen
remaining at the retentate side to analyse the level of CO,
inhibition to hydrogen permeation. For this purpose, the
hydrogen flux (JH,) and HR values were calculated as a func-
tion of the feed flow rate after the steady state of the RWGS
was achieved (Fig. 3).

The JH, flux and the HR can be influenced by the following
effects:

3.2.1. CO; inhibition effect

For all temperatures, JH, and HR in mixtures were smaller
than in pure H, tests. For a given feed gas flow-rate the JH, and
HR decreased on increasing CO, content in the mixture. In
pure H, tests, permeation reached a pseudo-plateau value
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Table 2 — CO formation values and gas composition of CO, CO, and H, on the retentate side at FBR and MSM (dry basis).

Mix. Hy/Coy Temp. [Ere CcO CO, H, CO formation
K] [NL/h] FBR MSM FBR MSM FBR MSM FBR MSM
[% v/v] [% v/v] [% v/v] [% v/v] [% v/v] [% v/v] [% v/v] [% v/v]

(41.8/58.2) 593 120 <1 3 58 71 41 25 1 2

240 1 67 32 1

320 1 64 34 1

396 1 1 58 64 41 34 1 1

480 1 1 58 64 41 34 1 1

723 120 10 72 18 11

240 8 8 54 71 38 21 11 10

396 8 68 23 9

480 8 7 54 67 38 26 10 8

(75/25) 593 60 1 2 25 44 72 55 2 4

240 1 2 25 44 72 54 2 4

396 1 1 25 31 71 68 2 3

656 1 1 25 28 71 71 2 2

723 240 8 37 55 20

396 4 7 22 31 74 62 13 18

656 4 5 22 27 74 68 13 16

which is ascribed to the maximum JH, that the membrane can
permeate. When the maximum JH, flux was reached, and
from this point on, a further increase of feed gas did not result
in higher permeation. The membrane was not able to
permeate all the feed flux of H,, and because of that, the HR
values started to decrease [13].

F..s INL/h]
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0.30 ; : : : : : ‘
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£ 015 K
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When the CO, content of the mixture was increased, the
slope of the line/curve of the JH, flux deviate from the slope
obtained with pure hydrogen. Hence the hydrogen flux value
was smaller when the CO, content of the mixture was higher.
Likewise, when the hydrogen content in the mixture was
higher, the slope of the line obtained was close to the slope of
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Fig. 3 — JH, flux vs. feed gas-flow rate or GHSV and HR values as a function of the feed flow rate or GHSV for different
mixtures of H,/CO, and pure H, at ((a) and (c)) 593; y ((b) and (d)) 723 K. Operating conditions: Ppy, =150 kPa (rel.);
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pure hydrogen, showing less inhibition of the CO, on the
hydrogen permeation.

At all temperatures hydrogen flux and HR of the mixtures
were lower than in pure hydrogen. The reduction of JH, with
respect to pure H, experiments is attributed to inhibition fac-
tors such as dilution, drop of driving force along the membrane
— e.g. decrease of H, partial pressure in the mixture as H,
permeates, with the possibility that the RWGS occurred with a
consumption of H,- [10], as well as, the adsorption effect of the
formed gases from the reaction (CO; CO, and H,0) and the
concentration polarization effect of all gases. The effect of
increased of the CO, partial pressure is related to the concen-
tration polarization effect, and consequently will result in a
reduction of the H, flux [11]. It must be taken into account that
in order to keep the same H, partial pressure in each mixture, a
change of the feed pressure was necessary, resulting in a
higher CO, partial pressure in the mixture of 41.8/58.2.

3.2.2. Feed gas flow rate or GHSV effect

For pure hydrogen 100% of HR was obtained at all tempera-
tures and at lower feed flow rates. These results suggest that
the membrane had the capability to permeate all the H, that
was being fed. Moreover, in all mixtures it can be seen that an
increase of the feed gas flow rate had a significant negative
influence on the HR values.

Enhancement of the hydrogen flux could be observed as a
function of the feed gas flow rate until a pseudo-plateau value
of the hydrogen flux was reached.

At lower feed flow rates, the contact time of gases with the
membrane was higher, and the possibility to produce the
RWGS was higher. In agreement with Agustine et al. [14]., the
inhibition effect to the hydrogen permeation was attributed to
mass transfers limitations caused by the insufficient amount
of hydrogen in the retentate side and the interaction between
the impermeable species and the membrane surface.

On the contrary at higher feed flow rate, the hydrogen
could reach the surface of the membrane faster, hence, the
probability for hydrogen to permeate was higher. As a result,
the hydrogen concentration at the retentate side decreased
and the extension of the RWGS was reduced. In this case and
following the argument of Augustine et al., after reaching the
maximum hydrogen flux, the hydrogen permeation was
limited by the permeance of the membrane and the interac-
tion between the co-existing gases.

3.2.3. Temperature effect
In all mixtures, the HR and JH, increased with temperature, as
predicted by the Arrhenius Law.

At 723 K the HR values in the mixture of 41.8/58.2 were
similar to the HR values in the mixture of 75/25. This may be
because in mixtures of 41.8/58.2, when the hydrogen started
to permeate through the membrane, the H,/CO, mixture goes
from having a ratio of 1:1 to a CO, rich mixture and, whereas
the mixture of 75/25 goes from being a mixture rich in
hydrogen to a mixture with a ratio 1:1. Hence, besides the
increment of the hydrogen permeation as a function of the
temperature, the presence of other gases has a stronger effect
on the hydrogen permeation.

Additionally, the CO that was formed at lower tempera-
tures may adsorb on the surface of the membrane, leavingless

active sites to allow the hydrogen to adsorb in its surface [6].
Subsequently, the hydrogen permeation at lower tempera-
tures was controlled by the possibility of the adsorption of the
CO, the temperature and the rest of impermeable gases. The
hydrogen permeation at higher temperatures was controlled
by the same factors, except for the CO adsorption.

3.3 Effect of the CO, content on H, permeation in Hy/
N,/CO, ternary mixtures

Fig. 4 shows the increase of the CO, content in the Hy/N,/CO,
mixture, e.g. replacement of N, by CO, resulted in a small
reduction of the HR and JH, values.

In the mixture of 41.8/58.2, when the CO, content reached
41.8 (% v/v) — when the ratio of H,:CO, is 1:1 — the JH, and HR
was reduced by 28% and 3% respectively. On the other hand,
for the mixture with 17.2 (% v/v) of H,, when the CO, content
in the feed gas reached 41.8 (% v/v), the reduction of the JH,
and the HR was 33% and 0.95%, respectively.

The H, flux and HR were reduced when the CO, content
was increased. This reduction may be caused mainly by the
partial pressure of the impermeable gases at the retentate
side, leading to concentration polarization of the gases on the
surface of the membrane.

As a consequence of this difference between the CO, par-
tial pressure for each mixture, a larger hydrogen flux reduc-
tion in the mixtures with 17.2% of hydrogen was obtained.
Therefore, higher CO, inhibition was observed on the
hydrogen permeation principally caused by the polarization
concentration.

In mixtures containing 12% CO, and more, no significant
variation of the HR values was observed. This could be
ascribed to the fact that the concentration polarization is
largely suppressed with the increase of feed flow rate [15] and
thus the bulk diffusion or surface reaction kinetics becomes
the rate-limiting step for H, permeation.

3.4. Effect of H,O content in mixtures of H,/CO,/H,0

Fig. 5 presents HR values and CO, conversion, and therefore H,
loss, due to the RWGS for different H,/CO,/H,O mixtures.
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Fig. 4 — Effect of CO, content on HR and JH, for H,/N,/CO,
mixtures. Operating conditions: T = 723 K; P,y, =150 kPa
(rel); Pperm = 0 kPa (rel); Freeqa = 655.8 NL/h.
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(45.22/46.42/8.36)
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Fig. 5 — HR and CO, conversion in different ternary
mixtures of H,/CO,/H,0. Operating conditions: T = 723 K;
Pteea = 330 kPa; Ppermy, = 0 kPa.

Conversion of CO, under FBR conditions is shown for
comparison.

According to the Le Chatelier principle, increasing the H,0
content in the system, leads to a reduction of the CO,
conversion.

The binary mixture of H,/CO, (41.8/58.2) (% v/v) can be
compared to the ternary mixture of H,/CO,/H,0 (41.89/43.33/
15.11) (% v/v). The values of HR for those two mixtures (35%
and 33%, respectively) were similar, when it was possible to
have CO, conversion.

Even if for all the mixtures the same hydrogen partial
pressure was not kept, the results show that the addition of
steam proved to be able to reduce the extent of the RWGS, e.g.
less CO, was consumed, as well as, the addition of the steam
prevent the adsorption of CO, on the Pd surface and therefore
reduces the RWGS. However, an increase of water content in
the mixture also caused a reduction of HR.

For future studies the possibility to use sweep gas can be
taken into account. The sweep gas can help to adjust the
driving force over the length of the membrane and as a
consequence the degree of the H, removal. Again, with lower
hydrogen content in the retentate, the occurrence of the
RWGS reaction could be prevented. In the case of pre-
combustion mode the use of the sweep gas is not a problem
since the mixture that goes to the gas turbine can be diluted
up to 50% of N».

4, Conclusions

Based on the results obtained in this work, it is shown that
operating pressure has an important effect on HR and CO,
conversion. At the set operation condition, CO, content does
not have a strong inhibition effect on H, permeation. How-
ever, the RWGS takes place due to the co-existence of H, and
CO,. Results show that at higher feed flow rates in both binary
mixtures the HR values were similar. Therefore, the best
operating conditions for hydrogen permeation are lower
temperatures to avoid the RWGS and higher feed flow rates.
Moreover, adding H,0 helps reduce the extent of RWGS, but it
also leads to a reduction of H, permeation.

Acknowledgements
The financial support provided by the European Commission

(EC) through FECUNDUS Project: RFCR-CT-2010-00009 is
acknowledged.

REFERENCES

[1] Lu GC, Diniz da Costa JC, Duke M, Giessler S, Socolow R,
Williams RH, et al. ] Colloid Interface Sci. 2007;314.

[2] Bose AC. Inorganic membranes for energy and

environmental applications. Springer Science+Business

Media; 2009. pp. 155—71.

Pinacci P, Brogliaa M, Vallia C, Capannelli G, Comite A.

Evaluation of the water gas shift reaction in a palladium

membrane reactor. Catal Today 2010;156:165—72.

Mejdell AL, Jondahl M, Peters TA, Bredesen R, Venvik HJ.

Effect of CO and CO, on hydrogen permeation through a 3

mm Pd/Ag 23 wt.% membrane employed in a

microchannel membrane configuration. Sep Purif Technol

2009;68:178—84.

Barbieri G, Scura F, Lentini F, De Luca G, Drioli E. A novel

equation for the permeation of hydrogen in mixture with

carbon monoxide through Pd—Ag membranes. Sep Purifi

Technol 2008;61:217—24.

Galluci F, Chiaravalloti F, Tosti S, Drioli E, Basile A. The effect

of mixture gas on hydrogen permeation through a palladium

membrane: experimental study and theoretical approach.

Int ] Hydrogen Energy 2007;32:1837—45.

Hou K, Hughes R. The effect of the external mass transfer,

competitive adsorption and coking on hydrogen

permeation through thin Pd/Ag membranes. ] Memb Sci
2002;202:119-30.

Unemoto A, Kaimai A, Sato K, Otake T, Yashiro K, Mizusaki J,

et al. Surface reaction of hydrogen on a palladium alloy

membrane under co-existence of H,O, CO, CO, or CH,. Int J

Hydrogen Energy 2007;32:4023—9.

Li H, Dijkstra JW, Pieterse JAZ, Boon J, van de Brink RW,

Jansen D. Toward full-scale demonstration of hydrogen-

selective membranes of CO, capture: inhibition effect of

WGS-components on the H, permeation through three

membranes of 44 cm long. ] Memb Sci 2010;363:304—2011.

[10] Gielens FC, Knibbeler RJJ, Duysinx PFJ, Tong HD,

Vorstman MAG, Keurentjes JTF. Influence of steam and
carbon dioxide on the hydrogen flux through thin Pd/Ag and
Pd membranes. ] Memb Sci 2006;279:176—85.

[11] Li H, Golbach A, Tang CH, Boon ], Pieterse JAZ, Dijkstra JW,
et al. The reverse water gas shift reaction over Pd
membranes. ICCMR 10, 2011 [Book of abstracts].

[12] Mendes D, Mendes A, Madeira LM, Iulianelli A, Sousa JM,
Basile A. Special theme research article: the water-gas shift
reaction from conventional catalyst systems to Pd-based
membrane reactors-a review. Asia-Pac ] Chem Eng
2010;5:111-37.

[13] Barreiro MM, Marofio M, Sanchez JM. Hydrogen separation
studies in a membrane reactor system: Influence of GHSV,
temperature and concentration of the feed gases on
hydrogen permeation. CCT; 2013 [Book of abstracts].

[14] Agustine A, Ma YH, Kazantzis N. High pressure palladium
membrane reactor for the high temperature water-gas-shift
reaction. Int ] Hydrogen Energy 2011;36:5350—60.

[15] Zhang ], Liu DY, He MF, Xu HY, Li WZ. Experimental and
simulation studies on concentration polarization in H,
enrichment by highly permeable and selective Pd
membranes. ] Membr Sci 2006;274:83.

[3

4

[5

6

7

8

9


http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref1
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref1
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref2
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref2
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref2
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref2
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref2
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref3
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref3
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref3
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref3
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref4
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref4
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref4
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref4
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref4
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref4
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref4
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref5
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref5
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref5
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref5
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref5
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref5
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref6
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref6
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref6
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref6
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref6
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref7
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref7
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref7
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref7
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref7
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref8
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref8
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref8
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref8
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref8
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref8
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref8
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref8
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref9
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref9
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref9
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref9
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref9
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref9
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref9
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref9
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref10
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref10
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref10
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref10
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref10
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref15
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref15
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref15
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref11
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref11
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref11
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref11
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref11
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref11
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref12
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref12
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref12
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref12
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref13
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref13
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref13
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref13
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref14
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref14
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref14
http://refhub.elsevier.com/S0360-3199(13)02852-8/sref14
http://dx.doi.org/10.1016/j.ijhydene.2013.11.089
http://dx.doi.org/10.1016/j.ijhydene.2013.11.089

Enriguecimiento y seporacién de Ha y CO2 en win reactor catalitico de membranasy mediante la
reacclén de WGS. Estudiosy en planto piloto:

Publicacion lll:

Sanchez J. M., Barreiro M. M., Maroiio M., Bench-scale
study of separation of hydrogen from gasification gases
using a Pd-based membrane reactor. Fuel 2014; 116: 894—
903.

MARIA DEL MAR BARREIRO CAROU 123



Fuel 116 (2014) 894-903

journal homepage: www.elsevier.com/locate/fuel

Contents lists available at SciVerse ScienceDirect

Fuel

Bench-scale study of separation of hydrogen from gasification gases
using a palladium-based membrane reactor

J.M. Sanchez *, M.M. Barreiro, M. Maroiio

@ CrossMark

CIEMAT, Combustion & Gasification Division, Avenida Complutense, 40, 28040 Madrid, Spain

HIGHLIGHTS

» Separation of H, from main components of syngas using a Pd-based membrane reactor shown feasible.
» Ny, CO,, H,0 and CO led to a decrease of H, permeation but not to membrane deactivation.

» When CO, was present in the gas mixture the reverse WGS reaction was found to be taking place.

» A strong inhibition to H, permeation due to CO was noticed on decreasing T from 723 K to 598 K.

» Under full syngas, separation of hydrogen was still achievable, but recovery was smaller.
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The aim of this work was to study separation of hydrogen from the main components of syngas, i.e. syn-
thesis gas from gasification of e.g. coal, biomass or wastes. Experiments were performed in a bench-scale
facility designed to treat up to 2m>h~! (STP) at 873K, and 1.2 MPa. A Pd-based membrane
(0.D.=0.0254 m; L =0.15 m) from CRI Catalyst Co., US was used.

Firstly the membrane was tested in pure hydrogen experiments. Permeation was determined as a func-
tion of pressure and temperature. An increase of pressure resulted in an increase of permeation. An
increase of temperature also enhanced permeation.

The presence of nitrogen or carbon dioxide resulted in a decrease of hydrogen permeation. Carbon
dioxide inhibited hydrogen permeation to a slightly higher extent than nitrogen, and in addition the
reverse water-gas-shift WGS reaction was found to be taking place. Steam also led to a decrease of hydro-
gen permeation. The effect of carbon monoxide was also analysed. At 723 K, it did not modify hydrogen
permeation, regardless carbon monoxide content in the feed gas. A strong inhibition was noticed, how-
ever, on decreasing operating temperature. Production of a pure hydrogen permeate stream was achiev-
able even when a mixture similar in composition to a synthetic unconverted shift gas was fed to the
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Hydrogen separation

reactor. However, hydrogen recovery was smaller.

© 2013 Elsevier Ltd. All rights reserved.

1. Introduction

Due to the growing concern about the depletion of fossil fuels
and the environmental problems associated to their conversion
into energy, hydrogen energy systems are becoming more attrac-
tive and hydrogen is recognised as one of the most promising en-
ergy carriers [1]. There are a vast number of ways to produce
hydrogen ranging from water electrolysis and chemical conversion
of natural gas, to thermo-chemical conversion of coal, biomass and
wastes via gasification. In the latter case, in order to obtain hydro-
gen from the resulting synthesis gas (“syngas”) or from the prod-
ucts of the steam reforming and water gas shift reactions,

* Corresponding author.
E-mail address: josemaria.sanchez@ciemat.es (J.M. Sanchez).

0016-2361/$ - see front matter © 2013 Elsevier Ltd. All rights reserved.
http://dx.doi.org/10.1016/j.fuel.2013.02.051

separation of hydrogen from carbon dioxide and residual carbon
monoxide is necessary. Conventional processes for hydrogen sepa-
ration from such streams include amine absorption (separation of
carbon dioxide), pressure swing adsorption (PSA) and membrane
separation. Absorption of carbon dioxide onto various amine-based
solvents is a very mature technology, and is performed on a large
scale. The main drawback is that solvent-based recovery may re-
quire refrigeration and/or additional heating that can reduce ther-
mal efficiency. Another disadvantage of solvent absorption/
regeneration is that carbon dioxide is recovered at reduced pres-
sure. Pressure swing adsorption (PSA) is a technology used to sep-
arate a certain gas species from a mixture of gases under pressure.
It operates at near-ambient temperatures and one of the primary
applications of PSA is in the removal of carbon dioxide (CO,) as
the final step in the large-scale commercial synthesis of hydrogen
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(Hy) for use in oil refineries and in the production of ammonia
(NHs). Due to the maturity level of those technologies first demo
projects dealing with pre-combustion CO,-capture at large scale
- Puertollano & Buggenum CO, capture pilots - rely on gas shifting
of the gasification raw gas followed by amine washing and PSA
units. Palladium and palladium-alloy membranes are regarded as
a suitable alternative technology for hydrogen separation [2]. In
comparison with scrubbing and PSA systems, palladium-based
membranes offer the advantage of working at higher temperatures
since they operate typically around 573 K. Other advantages of
membranes over conventional systems include the ability to retain
both hydrogen and carbon dioxide at high pressures, thus saving
on capital and operating costs for compression [3]. A hydrogen sep-
aration membrane unit can ideally split the feed gas containing a
mixture of hydrogen and carbon dioxide into a pure hydrogen per-
meate stream and a pure carbon dioxide retentate stream and can
be integrated with upstream water-gas-shift WGS and gas clean-
ing technologies and downstream technologies such as fuel cells
and/or hydrogen turbines for power production. Moreover, mem-
branes can be coupled to catalysts in order to conduct simulta-
neously equilibrium-limited reactions and hydrogen separation
in a single catalytic membrane reactor (CMR), and hence leading
to a much more integrated approach [4,5]. Thus, dense metal mem-
branes based on palladium and its alloys have frequently been ap-
plied in membrane reactors for water gas shift and steam
reforming reactions to achieve high conversion and production of
pure hydrogen simultaneously [6-9]. The process chain for a gas
purification process layout with hydrogen separation by mem-
branes is shown in Fig. 1. Compared to scrubbing and PSA systems,
the technology for dense hydrogen membranes is, however, still
under development. Several issues, from manufacturing of less
expensive materials, optimising operating conditions, assessing
the effect of co-existing main gas components to demonstrating
resistance to contaminants commonly found in synthesis gas
should be addressed.

Hydrogen transport in palladium-based membranes is a com-
plex process. It includes adsorption of hydrogen molecules on the
membrane surface, dissociation into atomic hydrogen, transition
of atomic hydrogen from the surface into the bulk metal, atomic
diffusion through the bulk metal, recombinative desorption and
gas transport away from the surface to the bulk gas [10].

In addition to the complexity of the process, permeation of
hydrogen through the membrane can decrease due to the presence
of other gas components co-existing with hydrogen in the gas mix-
ture. According to the review published by Unemoto et al., CHy,
CO,, CO and H,0 usually lead to a reduction of hydrogen flux
through palladium membranes [11]. Hydrogen permeation in mix-
tures of hydrogen with other gases is reported to be influenced by
several factors which reduce the effective hydrogen partial pres-
sure difference or the dissociative adsorption of hydrogen on the

palladium surface. Those factors include: (i) hydrogen dilution in
the feed side by the presence of other gas components [12], (ii)
hydrogen depletion of the bulk feed due to hydrogen removal
along the length of the membrane module [13], (iii) the build-up
of a hydrogen-depleted layer adjacent to the membrane surface
due to gas phase mass transport limitation [14], (iv) and possible
competitive adsorption of other gas components on the membrane
surface [15,16].

Based on the discussion above, this work evaluates the effect on
hydrogen permeation of the main gas components which are pres-
ent with hydrogen in syngas. To that aim, systematic permeation
studies were performed to determine the effect of nitrogen, carbon
dioxide, steam and carbon monoxide. Permeation studies for pure
hydrogen were conducted first to establish the base case for com-
parison. Finally permeation under a synthetic unconverted shift
gas mixture was evaluated.

2. Materials and methods
2.1. Test rig

Hydrogen permeation tests were performed in a bench-scale
facility located at CIEMAT in which a gas flow-rate of up to
2 m> h™! (STP) can be treated, at a temperature of 873 K and up to
1.2 MPa. A schematic of the experimental setup is shown in Fig. 2.
Pure gas components (H,, CO, CO,, and N,) are supplied from gas cyl-
inders to the mixture preparation section. Each gas feed line consists
of a mass flow controller (FCX, Bronkhorst High Tech) with an accu-
racy of 0.01 1 min~'. Steam is produced by feeding water to an elec-
trically heated coiled tube vaporiser by means of a displacement
pump (Dosapro). The dry feed gas mixture is fed to a pre-heater.
The piping connecting the pre-heater, the steam line and the reactor
is traced and thermally insulated to avoid gas cooling and steam
condensing in cold spots of the system. Dry gas and steam are mixed
before entering the reactor. Pressure of the wet gas mixture is mea-
sured in the feed line (PIA1). The retentate and permeate streams
leaving the reactor are fed to two heat-exchangers in parallel (Cool-
er) in order to cool the gases and condense all the water. The cooling
fluid is liquid water. Permeate and retentate gas flow rates are mea-
sured with mass flow meters (MFM1, MFM2, Bronkhorst High Tech,
with an accuracy of 0.01 I min~!) or in the case of small gas flow rate
(<10 ml min~') using a portable volumetric gas flow-meter with an
accuracy of 1 ml min~!. Pressure on both sides is controlled by back
pressure regulators (PIC1, PIC2). A number of type K thermocouples
are used to control gas temperature at the desired value along the
plant (TIC1 to TIC5). Inlet gas, permeate gas and retentate gas com-
positions are measured by gas chromatography using a 5890 Series II
Hewlett-Packard gas chromatograph, equipped with a thermal con-
ductivity detector (TCD), with an accuracy of 0.01%.

CO, sequestration

H, containing
Feed Stream

: WGS
! Gas Clean-Up Catalyst Bed

H, Separation

Ultrapure H,

[ FuelCell |

| H, Turbine | I Chemical Feedstock

Hydrogen Separation System

Fig. 1. Application of hydrogen separation membrane for hydrogen production and carbon dioxide sequestration (Anderson et al. [3]).
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Fig. 2. Schematic of the bench-scale membrane apparatus used in this work.

The experimental facility has local control and on-line remote
control, based on R485 digital communications. The process is
automatically monitored and the main parameters are continu-
ously recorded.

2.2. Membrane

The membrane studied is a pre-commercial prototype supplied
by CRI Criterion Inc., USA. The membrane consists of a dense palla-
dium layer deposited on a porous stainless steel tube (2.54 cm o.d.,
15 cm length) welded in one end to a 316 | stainless steel tube and
to a capped 316 | tube on the other end. The final membrane-tube
assembly is 70 cm long and it is housed in a tubular reactor. The
membrane reactor is placed in a 3-zone electric furnace with inde-
pendent temperature control (TIC4). Gas temperature is monitored
at thereactor inlet (TIF), permeate side (TIP) and retentate side (TIR).

2.3. Experimental program

The experimental program comprised hydrogen permeation
studies under different operating conditions and different gas envi-
ronments. The following studies are presented in this work

- Permeation of hydrogen in pure hydrogen experiments.

- Permeation of hydrogen in binary and ternary mixtures.

- Permeation of hydrogen in synthetic unconverted shift gas
mixtures.

For the experiments dealing with permeation in pure hydrogen,
the effect of pressure and temperature on permeation was
determined.

The aim of the studies using binary and ternary mixtures was to
analyse the effect of nitrogen, carbon dioxide, steam and carbon
monoxide on hydrogen permeation. The effect of temperature on
hydrogen permeation was also studied for ternary mixtures con-
taining nitrogen (N;), hydrogen (H,) and carbon monoxide (CO).
Two gas compositions were selected: 63.9% N,, 17.2% H, and
18.9% CO and 69.8% N,, 25% H, and 5.2% CO respectively.

Finally, the performance under a synthetic unconverted shift gas
mixture was evaluated. Composition was 17% H, 19% CO, 7% CO,
and 57% H,0. This gas composition is similar to the gas composition
which would correspond to the unconverted gas in the conventional
Water Gas Shift Unit of Vdxjo Varnamo Biomass Gasification Centre
(VVBGC) if the plant had come into operation [17]. The rebuilt
VVBGC was planned as an 18 MWth pressurised circulating fluidised
bed gasifier working on steam/oxygen. The operating temperature
of the gasifier should have been 1223-1273 K and pressure
1.8 MPa. Although this plant is put back in mothball, the gas compo-
sition chosen for the present study can be taken nonetheless as rep-
resentative of pressurised steam/oxygen-blown gasification. For our
permeation experiments the steam to CO ratio was chosen within
the average range of excess steam in conventional water-gas-shift
reactors (R (H,0/CO) = 3). Thus, the resulting unconverted shift syn-
gas composition shown above was used. As discussed in the intro-
duction section, assessment of the resistance of the membrane to
the presence of trace pollutants derived from the biomass feedstock
would have been a challenge but it was out of the scope of this work.
The aim of this test was to analyse the performance of the membrane
under the simultaneous presence of major components of syngas
and also to determine if the membrane itself had activity towards
the shift reaction. It also focused on providing more detailed perme-
ation data and an insight on the effect of gas components on
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hydrogen permeation for a previous study which had dealt with
hydrogen production in a water-gas shift Pd-based catalytic mem-
brane reactor [18]. Permeation under the unconverted shift gas mix-
ture was measured for three different temperatures (593 K, 653 K
and 723 K) and at several feed gas pressures (from 150 kPa to
1 MPa).

In addition to the studies above, permeation of other pure gases,
nitrogen and carbon dioxide was also conducted to check if the
membrane was permeable to them. Very demanding operating
conditions in terms of feed gas flow-rate (F) and pressure (P) were
chosen (FN5 = 10 1 min~! (STP), P=1 MPa, T = from 298 K to 723 K;
FCO, =41min~! (STP), P=1 MPa, T = from 593 K to 723 K). In pure
nitrogen or carbon dioxide permeation tests, gas flow-rate mea-
sured in the permeate side was less than 8 ml min~! what meant
that less than 0.08% of the nitrogen or 0.2% of the carbon dioxide
fed into the feed side was able to flow through the palladium layer.
It can be concluded therefore that the membrane was essentially
impermeable to nitrogen and carbon dioxide. In other words, the
membrane was completely selective to hydrogen and the palla-
dium layer did not have defects or pinholes. Similarly, steam or
carbon monoxide were not measured in the gas chromatography
analysis of the permeate gas stream during the binary and ternary
tests. Therefore, it can be concluded that the membrane was also
impermeable to them.

2.4. Experimental procedure

The hydrogen separation experiments were performed accord-
ing to the following procedure. Nitrogen was fed to the reactor un-
til the test temperature was reached. Then, the nitrogen stream
was ceased, and the process gas mixture was fed. Each gas (Hj,
N,, CO, and CO) was fed independently and its flow-rate was set
according to the desired value to make the final gas mixture. Steam
was added to the dry mixture. The system was pressurised to the
desired pressure in the feed side, while atmospheric pressure
was held in the permeate side. Slipstreams of feed gas, retentate
gas and permeate gas were analysed by gas chromatography. In
each experiment, hydrogen permeation was measured for several
hours and in most cases for 24 h to ensure that steady-state condi-
tions were reached.

2.5. Theoretical background

It is well-known that the hydrogen transport in a dense palla-
dium layer can be described, in a first approximation, by the cou-
pling of the adsorption-dissociation step on the membrane
surface with the diffusion process in the bulk of the metal layer.
When the adsorption is fast enough so that the diffusion in the me-
tal bulk becomes the rate controlling step of the entire process, the
so-called diffusion-limited regime holds and the hydrogen perme-
ate flux, nH,, per (m®> m—2 h™!), can be expressed by the Sievert's
law: [19].

0.5 0.5
(pHZ et sz ,perm)
t

po,s _ po.s
_ sz exp <_ E) ( Hy ret Hz.per> (1)

nHz.per = PHZ

RT t

where R is the universal gas constant [J mol~! K~!], Tis the absolute
temperature (K), py, is the hydrogen partial pressure at the inter-
face in the retentate (ret) or permeate (per) side (Pa), t is the mem-
brane thickness (m), P°H, is the pre-exponential factor of hydrogen
permeability Py,, [m* (STP) m~' h~! Pa~%?], and E, represents the
apparent activation energy for hydrogen permeability (] mol™!).
From the definition of Py, in Eq. (2), hydrogen permeance, KH,

[m3 (STP) m~2 h~ ! Pa~%3], through the Pd-based membrane can

be defined as follows:

Ky =" = S @
<pEI'25‘ret - pg{fper)

Egs. (1) and (2) also apply in the presence of supported composite
membranes when the resistance in the porous support can be ne-
glected. Otherwise, when the relative weight of the resistance with-
in the porous support plays an important role on the hydrogen
transport, a modification of the theoretical exponent of the Sievert’s
law to an empirical one, 0.5 <n <1, is reported in the literature in
more theoretically informed models [20].

3. Results and discussion
3.1. Permeation studies: pure hydrogen

Permeation of hydrogen was measured at pressures ranging
from 20 kPa to 150 kPa. The effect of temperature was determined
between 593 K and 723 K. It was avoided to use temperatures be-
low 573 K to minimise the risk of palladium embrittlement and
phase transformation, which could have led to cracks in the metal
film [21]. Due to limitations in the experimental facility, hydrogen
feed flow-rate (FH,) was set at 41 min~".

Evolution of hydrogen permeate flow-rate was monitored.
Hydrogen flux increased slightly with time, reaching a maximum,
and then it decreased until a stationary value was reached. This
trend was more easily noticed at the lowest pressure. It must be
pointed out that for a feed pressure above 150 kPa all hydrogen
was able to permeate through the membrane.

Hydrogen permeate flux through the membrane - nH, (m®-
m2h~!) - was obtained by dividing the permeate flow-rate at
steady-state conditions (Fperm m3h~!) by the membrane surface
area, which was 0.01216 m2. In addition, hydrogen permeate flux
was calculated in molar basis, JH, (mol m~2 s~!) in order to be able
to compare our results with data published in literature.

Flux of hydrogen ranged from 6.7 to 18.97 m®> m~2 h~! which is
in agreement with performance data published by other authors
using membranes from the same supplier [22]. As expected, an in-
crease of operating pressure resulted in an increase of hydrogen
permeation. Thus, at 723 K hydrogen permeation flux increased
from 0.08 mol m~2s~! at 20 kPa to 0.21 mol m~2 s~ at 150 kPa.

Eq. (1) was used to determine the relationship between pres-
sure and the hydrogen permeate flux. As discussed in the Theoret-
ical Background section, for commercially available palladium-
based membranes, which tend to be thick, diffusion of hydrogen
atoms through the lattice is particularly slow, and the hydrogen
permeation at constant temperature through a dense palladium
membrane is described by the Sievert’s law, according to Eq. (1).
To check if our membrane followed the Sievert’s law, in Fig. 3,
hydrogen permeate flux was plotted as a function of the difference
of the square root of hydrogen partial pressure on both sides of the
membrane. Fig. 3 shows that the membrane under study followed
Sievert’s law very nicely with a good coefficient of determination
R? value, R* = 0.997.

Eq. (2) was used to estimate the permeance in pure hydrogen
experiments. The slope of the linear fit in Fig. 3 is the permeance
of the membrane. The resulting value was 2.8 m®> m 2 h~! kPa %
(1.1 x 102 mol m~2 s~! Pa~%%), which is in good agreement with
permeances reported for dense Pd-membranes in the review pub-
lished by Basile et al. [5] and similar to values reported elsewhere
for membranes similar to the one used in the present work [23].

The effect of temperature on the hydrogen permeate flux was
also determined. An increase of the operating temperature fa-
voured hydrogen permeation through the membrane, especially
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Fig. 3. Sievert plot for pure hydrogen permeation experiments at T=723 K.

between 623 K and 673 K. Further increase to 723 K enhanced per-
meation. Hydrogen permeation flux increased from
0.153molm 25! at 593 K to 0.215mol m 25! at 723 K. This is
in agreement with the expected performance since according to
Morreale et al. [24] the rate of permeation through solid barriers
typically increases at an exponential rate as temperature increases.
In dealing with palladium membranes, the same authors reported
that it had also been found that the permeability increases at high
temperatures because the exothermic hydrogen adsorption on the
palladium was dominated by the endothermic activation energy
for diffusion.

According to Eq. (1), the relationship between hydrogen perme-
ability and temperature can be described by an Arrhenius-type
law. Several authors have estimated the values of the pre-exponen-
tial factor, P°H,, and the apparent activation energy, Eg, for palla-
dium alloy dense membranes. Basile et al. published an excellent
summary of permeability data of palladium-based membranes
[5]. According to their publication, values for E, and P°H, are in
the range between 12.5-48.5 k] mol~! and 3.8 x 1075-9.3 x 107> -
mol m s~! m™2 kPa~%3, respectively.

In Fig. 4, the Arrhenius plot of the hydrogen permeability
against the reciprocal temperature is presented. Based on the plot,
the apparent activation energy and the pre-exponential factor
were estimated. In the present study, values of apparent activation
energy and pre-exponential factor for hydrogen permeability are
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Fig. 4. Arrhenius plot for permeation in pure hydrogen experiments.

12.96kJmol™' and 4.33 x 10> molms ' m2kPa~%> respec-
tively, which are of the same order of magnitude as the data pub-
lished by Basile et al. [5].

3.2. Hydrogen permeation in mixtures

The objective of this study was to determine the effect on
hydrogen permeation of the gas components which co-exist with
hydrogen in syngas. The effect of nitrogen, carbon dioxide and
steam was determined using binary mixtures. In the case of carbon
monoxide, binary mixtures were avoided because according to lit-
erature, carbon monoxide could irreversibly deactivate the mem-
brane. Ternary mixtures containing nitrogen in addition to
hydrogen and carbon monoxide were used instead. Finally, studies
using a synthetic unconverted shift gas mixture were carried out.

3.2.1. Effect of nitrogen on hydrogen permeation

From the point of view of inhibition to permeation, nitrogen is
in principle considered to be an inert gas with a very weak adsorp-
tion capacity on the palladium surface. The decrease of hydrogen
permeation found for hydrogen-nitrogen mixtures has been usu-
ally ascribed to polarisation concentration and hydrogen depletion
along the membrane, i.e. due to concentration gradients axially
and longitudinally [12,23,25]. Due to that concentration gradient,
driving force-difference of hydrogen partial pressure-decreases lo-
cally, and, therefore, also does hydrogen flux. Other authors, how-
ever, have claimed that nitrogen is not an inert gas as far as
permeation is concerned. Thus, the inhibition effect to hydrogen
permeation in the presence of nitrogen has been attributed by
Wang et al. to blockage of the effective permeation area on the pal-
ladium layer due to the formation of nitrogen species (NHx, x = 0—
2) [26]. Those species did not diffuse through the membrane but
were released as ammonium species (NH;) during regeneration
with hydrogen at high temperature. Abate et al. [27] came to same
finding and proposed a formation mechanism for Nx species. In
their work ammonia was not formed but nitrogen was measured
in the permeate side.

In the present study, operating conditions for permeation
experiments using nitrogen-hydrogen mixtures were as follows:
Hydrogen partial pressure in the feed gas (pH, feed gas) was held
at 150 kPa. In this way driving force for permeation was also con-
stant in all tests. Hydrogen flow-rate in the feed gas mixture (FH,
feed gas) was 4 1 min~! (STP), i.e. the same hydrogen feed flow rate
as in the permeation experiments carried out with pure hydrogen.
Temperature (T) was set at 723 K. Nitrogen content in the mixtures
ranged from 25 to 75% vol/vol.

As can be observed in Fig. 5, hydrogen permeate flow-rate de-
creased on increasing nitrogen content in the mixture. The de-
crease in permeation is in agreement with the results obtained
by Li [12] and Peters [25], and according to their studies it can
be due to polarisation concentration and hydrogen depletion along
the length of the membrane.

Contrary to the results obtained by Wang et al. [26] and Abate
et al. [27], in our study only hydrogen was present in the permeate
gas. The analysis of the retentate stream showed only hydrogen
and nitrogen. Other N-containing species were not detected during
hydrogen-nitrogen separation tests or during the subsequent tests
using pure hydrogen in the feed gas. This fact suggests that nitro-
gen did not adsorb on the palladium surface or if it did so, it des-
orbed immediately. At 723 K and for a hydrogen partial pressure
of 150 kPa, hydrogen permeation flux ranged from 0.064 mol m 2 -
s~! for a mixture containing 25% vol H, in N, to 0.143 mol m 25!
for a mixture containing 75% vol H, in N,. When pure hydrogen
was fed under the same operating conditions, the permeation flux
was 0.215 mol m—2 s~!. Despite the loss of permeation in the pres-
ence of nitrogen, the membrane did not show any signs of
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Fig. 5. Permeation of hydrogen in binary mixtures: effect of nitrogen content on
hydrogen permeate flow rate.

deterioration or deactivation. When it was subjected again to per-
meation with pure hydrogen, the original permeation values were
restored.

3.2.2. Effect of carbon dioxide on hydrogen permeation

In addition to inhibition due to depletion and concentration
gradients, it has been published that hydrogen permeation can de-
crease in the presence of carbon dioxide due to competitive
adsorption on dissociation active sites [28], deposition of carbon
species on the surface of the membrane [29,30], and as a result
of formation of carbon monoxide and steam (water) from the re-
verse water gas shift reaction [31]. Mejdell et al. [29] reported that
the inhibition was stronger as carbon dioxide content increased.
Besides, hydrogen permeation flux in presence of carbon dioxide
decreased with time and a long time was needed until a stationary
state was reached. These authors also concluded that the inhibition
effect of carbon dioxide was lower on increasing temperature. On
the other hand, some discrepancy is found in literature about
whether inhibition by carbon dioxide can be considered to be irre-
versible [31] or not [32].

Operating conditions for our permeation studies using hydro-
gen-carbon dioxide mixtures were as follows: Carbon dioxide con-
tent in the mixture ranged from 25% vol to 50% vol. Due to
limitations of the experimental facility, it was not possible to make
a mixture with more than 50% vol CO,. Temperature (T) was held at
723 K. Hydrogen flow-rate in the feed gas (FH, feed gas) was
41 min~! (STP). Hydrogen partial pressure in the feed gas (pH, feed
gas) was 150 kPa in all tests. As discussed in Section 2.3, tests con-
ducted feeding pure carbon dioxide showed that this gas was not
able to permeate through the membrane.

Fig. 6 shows the hydrogen permeate flow-rate for the different
mixtures. As happened in the presence of nitrogen, carbon dioxide
also led to a decrease of hydrogen permeation at a given driving
force. Hydrogen permeation flux dropped to 0.085 molm 25!
for a mixture containing 50% H, and 50% CO, while it was
0.140 mol m~2 57! for a mixture containing 75% H, and 25% CO,.
As in the case of nitrogen-hydrogen mixtures tests, this decrease
in hydrogen permeation is believed to be due basically to hydrogen
depletion along the membrane. Contrary to the results reported by
Mejdell et al. [29] in our case permeation of hydrogen in presence
of carbon dioxide did not decay with time and a steady state value
was achieved from the beginning of the permeation runs.

Nevertheless, in agreement with the results presented by Gie-
lens et al. [31], significant amounts of carbon monoxide and water
were measured in the analysis of the retentate stream. This means
that the reverse water gas shift reaction was taking place
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Fig. 6. Permeation of hydrogen in binary mixtures: effect of carbon dioxide content
on hydrogen permeate flow rate.

H, + CO; — CO + H,0

Carbon monoxide content in the retentate gas stream reached
average values as high as 7.56% vol/vol d.b. when a mixture con-
taining 50% CO, and 50% H, was fed to the membrane reactor.
Unfortunately, as Fig. 7 shows, our results do not show a conclusive
relationship between the extent of the reaction and the CO,/H, ra-
tio in the gas. The overall trend was that carbon monoxide rose at
the beginning of each test, and decreased afterwards until a sta-
tionary concentration was reached. Despite the reaction between
hydrogen and carbon dioxide, no signs of deactivation or irrevers-
ible adsorption on the membrane were detected since hydrogen
permeation recovered its original valued when pure hydrogen
was fed again.

3.2.3. Effect of steam on hydrogen permeation

The effect of steam on hydrogen permeation seems to be some-
how contradictory according to the results published in literature.
On the one hand some authors have concluded that steam inhib-
ited hydrogen permeation due to its adsorption on the active sites
for dissociation of molecular hydrogen [31]. Other studies have
shown that steam was even able to dissociate on the palladium
layer and permeated through the membrane [33]. On the other
hand, other authors such as Li et al. [12] used steam to regenerate
deactivated membranes and to enhance hydrogen permeation.
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Finally, as already discussed for other co-existing gases, the pres-
ence of steam is expected to limit permeation due to axial and lon-
gitudinal concentration gradients.

Operating conditions for permeation studies using hydrogen-
steam mixtures were as follows: Steam content in the mixture ran-
ged from 31% vol to 61% vol. Temperature (T) was held at 723 K and
hydrogen partial pressure (pH, feed gas) was 150 kPa. Hydrogen
flow-rate in the feed gas (FH,) was also constant for all tests,
41min~ ",

In Fig. 8 hydrogen permeate flow-rate is depicted. As Fig. 8
shows, when steam co-existed with hydrogen in the gas fed to
the reactor, hydrogen permeate flow rate was less stable than in
the case of other co-existing gases, nitrogen and carbon dioxide
(Figs. 5 and 6, respectively). The fluctuation in hydrogen perme-
ation was more noticeable when the mixture contained more
steam. However, the system tended to evolve to a steady state
for which hydrogen permeate flow rate was very similar, regard-
less of steam content in the mixture. For hydrogen-rich mixtures,
i.e. containing 50% H, or more, hydrogen permeation increased
gradually until a stable value was achieved. For mixtures contain-
ing less than 50% hydrogen permeation decreased until reaching a
steady state value. In the presence of steam, hydrogen permeation
flux ranged from 0.095 mol m~2 s~ for the mixture containing 39%
vol H, in H,0 to 0.110 mol m~2 s~! for the mixture containing 69%
H, and 31% H,0.

3.2.4. Comparative study of the effect of nitrogen, carbon dioxide and
steam on hydrogen permeation

As discussed above, nitrogen, carbon dioxide and steam inhib-
ited hydrogen permeation in a reversible way. Fig. 9 shows a com-
parison of the effect of the three gases on hydrogen permeation.
Hydrogen permeate flux decreased when the concentration of
the co-existing gas increased. In the case of nitrogen, inhibition
to hydrogen permeation followed a linear trend with its content
in the mixture. Carbon dioxide caused a slightly higher inhibition
but it was also proportional to its content in the feed gas. Steam
showed different effects depending on its concentration in the feed
gas. It inhibited hydrogen permeation more strongly than nitrogen
or carbon dioxide when the mixture was hydrogen-rich, i.e. when
hydrogen concentration was higher than 50%. On the other hand,
inhibition became almost independent of steam content for
steam-rich mixtures ([H,] < 50%).

3.2.5. Effect of carbon monoxide on hydrogen permeation
According to literature, the presence of carbon monoxide can
lead to severe deactivation of palladium-based membranes. Carbon
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monoxide has been reported to adsorb strongly on the palladium
surface, deactivating and blocking hydrogen dissociation sites
[32]. Besides competitive adsorption, for systems including carbon
monoxide and hydrogen several chemical reactions can happen in
the temperature range in which permeation takes place, such as
the Boudouard reaction, methane formation and reduction with
carbon formation [34]. The influence of carbon monoxide on
hydrogen permeation has been found to depend on its content in
the mixture [35], and the operating temperature. At high temper-
ature the inhibition to hydrogen permeation caused by carbon
monoxide resulted to be milder [36,37]. Furthermore, Pd/Ag alloy
membranes have been proved to be more resistant to inhibition
by carbon monoxide than Pd-based membranes [38,39].

Table 1 shows the operating conditions for the permeation tests
carried out in the presence of carbon monoxide. In this case nitro-
gen was also fed to prevent severe deactivation of the membrane.
Initially a mixture containing nitrogen and hydrogen was fed, and
nitrogen was replaced by carbon monoxide in a step-wise manner
to produce the desired ternary mixture. Temperature (T) was held
at 723 K, hydrogen partial pressure in the feed gas (pH, feed gas)
was 150 kPa and hydrogen flow-rate (FH,) was 4 1 min~'. For Mix
4, hydrogen flow-rate was 1.88 I min~'.

Contrary to what was expected, in the present study carbon
monoxide did not have a strong inhibition effect on hydrogen per-
meation at 723 K, even when feeding mixtures with as much as
18% vol CO. As can be observed in Fig. 10, for the different mixtures
studied hydrogen permeate flux remained very stable on

Table 1
Operating conditions for permeation studies using nitrogen-hydrogen-carbon mon-
oxide mixtures.

Mixture Gas composition Ny/ Feed gas flow-rate Pressure
H,/CO (% vol/vol) (Imin~1) (STP) retentate side
(kPa)
Mix 1 53.1/41.8/5.2 9.56 380
Mix 2 59.8/35/5.2 11.43 430
Mix 2 57/35/8 11.43 430
Mix 2 53/35/12 11.43 430
Mix 3 69.8/25/5.2 16 600
Mix3  67/25/8 16 600
Mix 4 77.6/17.2[5.2 10.93 870
Mix 4 74.8/17.2/8 10.93 870
Mix 4  70.8/17.2/12 10.93 870
Mix 4 63.9/17.2/18.9 10.93 870
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Fig. 10. Permeation of hydrogen in N,/CO/H; ternary mixtures: effect of carbon
monoxide content on hydrogen permeate flow rate at 723 K.

increasing carbon monoxide. This is in agreement with the results
published by Galluci [36] and Chabot [37]. Secondary reactions did
not occur in disagreement with the work of Li et al. [34]. From the
data shown in Fig. 10 it could be projected that a further increase of
carbon monoxide content - or its partial pressure — should not
have to have necessarily a detrimental effect on permeation at
least at 723 K, which was the highest temperature tested. This
should be demonstrated, nevertheless, experimentally.

Operating temperature, however, had a significant effect on
hydrogen permeation as can be seen in Fig. 11. The drop in hydro-
gen permeation was particularly noticeable when temperature was
lowered from 653 K to 593 K, in agreement with the results pub-
lished by Flanagan et al. [32] and Scura et al. [35]. Thus, as shown
in Fig. 11, for the 63.9% N,/17.2% H,/18.9% CO mixture, hydrogen
permeation flux decreased from 0.040 mol m—2s~! at 723K, to
0.022 mol m~2s~! at 593 K. Similarly, for the mixture 53.1% N,/
41.8% H,/5.2% CO a decrease in flux, from 0.085 mol m—2s~! at
723 K to 0.050 mol m~2 s~ ! at 593 K, was noticed. Despite the loss
in permeation capacity, the analysis of the retentate stream was
very stable, without any indication of secondary reactions taking
place. Only hydrogen, nitrogen and carbon monoxide were mea-
sured in the analysis of the retentate side stream what means that
carbon monoxide disproportionation (Boudouard reaction) or
methane formation did not occur. Even so, from the experimental
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Fig. 11. Permeation of hydrogen in N,/CO/H, ternary mixtures: effect of
temperature.

data presented in this work it could be projected that running per-
meation at low temperature (593 K) in the presence of gases con-
taining a high partial pressure of carbon monoxide should be
avoided.

3.2.6. Permeation in a synthetic unconverted shift gas mixture

Upon having studied separately the effect on permeation of the
main components which can co-exist with hydrogen in syngas, the
performance of the membrane in hydrogen separation from an
unconverted shift gas mixture was evaluated. The gas fed to the
membrane reactor was a mixture as follows: 17% H/19% CO/7%
C0,/57% H,0 (% vol), which corresponds to a typical gas composi-
tion of unconverted shift gas from oxygen-steam gasification.
Three different temperatures were studied, 593 K, 653 K, and
723 K. Total feed gas pressure was set at different values, starting
at 150 kPa and up to 1 MPa. Gas flow-rate fed into the membrane
reactor was 10.95 I min~' (STP). The relationship between hydro-
gen permeation flux and driving force under unconverted gas
water-gas-shift WGS conditions is presented in Fig. 12. At the low-
est feed pressure hydrogen was not able to permeate due to a lack
of driving force. As happened for pure hydrogen, an increase in per-
meation was achieved on increasing feed pressure. Rising temper-
ature also increased permeation.

In addition to permeability and selectivity, another very impor-
tant parameter to be considered when a membrane reactor is used
for producing ultra pure hydrogen is the hydrogen recovery factor
in the permeate side of the membrane. The recovery factor is de-
fined as the ratio of the hydrogen separated to hydrogen that en-
ters the membrane reactor with the feed gas. Fig. 13 shows
hydrogen recovery for the tests conducted using the synthetic
unconverted shift gas mixture. Hydrogen recovery in pure hydro-
gen experiments is shown for comparison.

As shown in Fig. 13 separation of a pure hydrogen stream in the
permeate side was still achieved under the unconverted shift gas
mixture conditions. However, due to the simultaneous presence
of nitrogen, carbon dioxide, steam and carbon monoxide, hydrogen
recovery was much smaller than in pure hydrogen permeation
experiments. Thus, whereas in pure hydrogen experiments, 100%
hydrogen recovery was achieved at 723 K for a driving force of
6.8 kPa®> (Feed gas pressure, 150 kPa), in the unconverted shift
gas mixture experiments the maximum recovery was around
47%, in spite of increasing driving force up to 11.5 kPa®> (Feed

gas pressure, 1MPa). From the experimental data under
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Fig. 12. Hydrogen permeation in unconverted shift gas mixture experiments: effect
of driving force and temperature.
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Fig. 13. Hydrogen recovery: comparison of hydrogen recovery under pure hydro-
gen and under unconverted shift gas conditions.

unconverted shift gas conditions gathered in this work it could be
projected that a higher system pressure would in principle mean a
higher recovery of hydrogen in the permeate side due to an in-
crease of permeation driving force, i.e. higher hydrogen partial
pressure. However, on the other hand, it has also been shown that
the presence of other gases, mainly carbon monoxide, reduced sig-
nificantly hydrogen permeation, particularly at temperatures close
to 573 K. Hence, a higher partial pressure of carbon monoxide —
due to a higher system pressure or a syngas containing more car-
bon monoxide — would be likely to lead to a large reduction of
hydrogen permeation, which could be less significant at high tem-
perature, e.g. 723 K. Nevertheless, as discussed in the introduction
section, hydrogen permeation in gas mixtures is affected by a num-
ber of factors from hydrogen dilution and depletion along the
length of the membrane module to competitive adsorption of other
gas components on the membrane surface. For that reason,
although the experimental conditions presented in this work are
relevant for technical applications, one should be cautious when
trying to use the results presented in this work to predict the per-
formance of the membrane under very different operating condi-
tions, e.g. if the partial pressure of carbon monoxide becomes
much higher. It should be better determined experimentally and
supported by modelling tools.

4. Conclusions

Separation of hydrogen from the main components of synthesis
gas using a palladium-based membrane was experimentally deter-
mined at bench-scale. The performance of the membrane was
studied first in pure H, experiments. The permeance of the mem-
brane at 723 K resulted to be 2.8 m®> m—2 h~! kPa—%>. Permeation
flux followed Sieverts law, i.e. the hydrogen permeate flow rate
was proportional to the difference of the square root of the hydro-
gen partial pressure on both sides of the membrane. A good linear
relationship between hydrogen permeability and temperature was
found. Afterwards the effect of other gases on the performance of
the membrane was studied. Their presence resulted in a decrease
of hydrogen permeation. Nitrogen, carbon dioxide and steam
caused similar inhibition to permeation. It is likely that the inhibi-
tion effect was due to dilution and hydrogen depletion, and
showed to be reversible, since hydrogen permeation recovered
its original value when pure hydrogen was fed again. Secondary
reactions did not occur except when co-feeding hydrogen and car-
bon dioxide, for which the reverse water gas shift reaction was

noticed. It resulted in formation of carbon monoxide in the reten-
tate side. At 723 K, carbon monoxide did not affect hydrogen per-
meation to more extent than nitrogen, and hydrogen permeation
flow-rate remained stable when nitrogen in the mixture was re-
placed by carbon monoxide. However, on decreasing temperature
from 723 K to 593 K, hydrogen permeation halved. Despite the loss
in permeation the membrane did not show signs of deactivation,
since full hydrogen permeation was restored as soon as flow of
nitrogen and carbon monoxide stopped. Even for the case of
unconverted shift gas composition, the results show that the use
of a palladium membrane reactor still allowed for separation of
hydrogen from the other gas components, producing pure hydro-
gen in the permeate stream. Hydrogen recovery dropped to slightly
below 50% when the unconverted shift gas mixture was fed at
723K and at a driving force of 11.5kPa®>, feed gas pressure
1 MPa - in comparison with 100% hydrogen recovery achieved
when feeding only H, at 723 K and at a driving force of 6.8 kPa®>
- feed gas pressure, 150 kPa.

On-going and future activities include: A finer-tune-up of oper-
ating conditions to avoid or at least minimise undesired secondary
reactions, the evaluation of the effect of feed gas flow-rate on
hydrogen permeation, and the identification of the operational
window of permeation-controlled regime for integration of the
membrane with catalytic and sorption enhanced membrane reac-
tor processes.
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One of the objectives of the CHRISGAS project was to study innovative gas separation and
gas upgrading systems that have not been developed sufficiently yet to be tested at
a demonstration scale within the time frame of the project, but which show some
attractive merits and features for further development. In this framework CIEMAT studied,
at bench scale, hydrogen enrichment and separation from syngas by the use of membranes
and membrane catalytic reactors.

In this paper results about hydrogen separation from synthesis gas by means of
selective membranes are presented. Studies dealt with the evaluation of permeation and
selectivity to hydrogen of prepared and pre-commercial Pd-based membranes. Whereas
prepared membranes turned out to be non-selective, due to discontinuities of the palla-
dium layer, studies conducted with the pre-commercial membrane showed that by means
of a membrane reactor it is possible to completely separate hydrogen from the other gas
components and produce pure hydrogen as a permeate stream, even in the case of
complex reaction system (H,/CO/CO,/H,0) under WGS conditions gas mixtures.

The advantages of using a water-gas shift membrane reactor (MR) over a traditional
fixed bed reactor (TR) have also been studied. The experimental device included the pre-
commercial Pd-based membrane and a commercial high temperature Fe—Cr-based, WGS
catalyst, which was packed in the annulus between the membrane and the reactor outer
shell. Results show that in the MR concept, removal of H, from the reaction side has
a positive effect on WGS reaction, reaching higher CO conversion than in a traditional
packed bed reactor at a given temperature. On increasing pressure on the reaction side
permeation is enhanced and hence carbon monoxide conversion increases.

© 2011 Published by Elsevier Ltd.

1. Introduction

currently over 96% of hydrogen is still produced from fossil fuels
[2], natural gas being the dominant feedstock, biomass-based

Most of the world’s energy demand is currently met by fossil
fuels i.e. petroleum, natural gas and coal. Due to the growing
concern about their depletion and the environmental problems
associated to their conversion into energy, hydrogen energy
systems are becoming more attractive and hydrogen is recog-
nized as one of the most promising energy carriers [1]. Although
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E-mail address: josemaria.sanchez@ciemat.es (.M. Sanchez).

0961-9534/$ — see front matter © 2011 Published by Elsevier Ltd.
doi:10.1016/j.biombioe.2011.03.037

hydrogen production is gaining increasing attention. Since
biomass is renewable and has a small net CO, impact compared
to fossil fuels, biomass has the potential to accelerate the reali-
zation of hydrogen as a major fuel of the future [3]. There are two
main routes for biomass-based hydrogen production; namely
thermo-chemical and bio-chemical, but they have major
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challenges to overcome [4]. Biomass has low hydrogen content,
around 6 wt%; the energy content is low as well and up to now
there are no completed technology demonstrations. These facts
would appear, not to make it in principle very interesting to use
biomass to produce hydrogen. Over the past several decades,
however, many investigations on various hydrogen production
methods have been conducted and biomass gasification is
nowadays becoming a mature technology, and starts to be
considered as economically viable and competitive with the
conventional natural gas reforming method [5—10]. Within this
framework, the primary objective of the CHRISGAS project at the
onset of the project was to demonstrate at the 18 mega watt-
scale Vdrnamo plant the manufacture of a hydrogen-rich gas
from a renewable feedstock, primarily woody biomass in the
rebuilt Vixjé Vdrnamo Biomass Gasification Centre (VVBGC) in
Sweden [11]in which demonstration of the production of a clean
hydrogen-rich synthesis gas is to be based on pressured steam/
oxygen-blown gasification of biomass, followed by cleaning and
upgrading, particularly by the use of steam reformingand water-
gas shift steps.

In parallel with the preparation work for demonstration
testing a comprehensive program of research and comple-
mentary product development was launched. Thus one of the
objectives of the CHRISGAS project was to study innovative
gas separation and gas upgrading systems that have not been
developed sufficiently yet to be tested at a demonstration
scale within the time frame of the project, but which showed
some attractive merits and features for further development.
In this framework CIEMAT has studied, at bench scale,
hydrogen enrichment and separation from syngas by the use
of membranes and has looked into the assessment of
membrane catalytic reactors (MCR) as a valuable tool for
conversion enhancement of the equilibrium limited WGS
reaction by selective permeation of a reaction product; i.e.
hydrogen, through the membrane.

On this research field, Lu et al. recently published an in
depth critical review and perspective on inorganic membranes
for hydrogen production and purification [12]. According to
this and other scientific review works [13,14] palladium and Pd-
alloys membranes are excellent candidates for hydrogen
purification, especially when incorporated with a catalytic
reactor combining reaction and separation in a single unit.
The achievement of the theoretically infinite selectivity to
hydrogen transport of palladium-based membranes continues
to draw major research efforts. There are a good number of
research groups investigating the field of catalytic WGS
membrane reactors from the research, technological and
economical viewpoints [15—20].

However, according to the review published by Lu et al., the
use of Pd membranes in WGS reactors imposes several limi-
tations on the catalyst. Among them, and besides high selec-
tivity towards hydrogen separation, the most restrictive one is
that the catalyst must be operated above 523 K when CO is
present, and whenever possible above 573 K to minimize the
risk of palladium embrittlement and phase transformation
which would lead to cracks in the metal film. In that sense
only high temperature WGS catalysts can be regarded as
suitable to be combined with palladium membranes.

Following the above constraints this paper presents results
of the experimental studies conducted by CIEMAT in the

CHRISGAS and HENRECA projects [21,22]. Results about the
use of membranes for hydrogen separation on bench scale
level are presented. The performance of palladium mem-
branes from two sources was evaluated. The study of WGS
reaction in a membrane reactor (MR) and the comparison
with WGS in traditional fixed bed reactors (TR) was also
undertaken.

2. Experimental
2.1. Membranes

Pd membranes from two sources have been tested. The first
batch consisted of membranes prepared by a Spanish
University (University Rey Juan Carlos) within a project fun-
ded by the Ministry of Education and Science of Spain, with
the acronym of HENRECA [22]. Fig. 1a shows a picture of one
of those membranes. The membrane support consists of
a porous stainless steel tube (0.D. = 12.7 mm; L = 80 mm)
supplied by Mott Metallurgical, which had a pore size of
0.2 pm and a porosity of 20%. The porosity of the support was
reduced by brushing. An intermediate silicalite layer was
deposited onto the support, which was then coated with a Pd
film by electroless plating. Thickness of the selective

Fig. 1 — a — Prepared membrane provided by URJC. b — Pre-
commercial membrane provided by CRI.
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palladium layer after plating was estimated to be between 14
and 24 um. Detailed information about membrane prepara-
tion procedure is available [23]. The membrane module
consists of four tubular membranes assembled on a metal
distributor that forces the feed gas to flow through the inner
side of the membrane. The whole structure is located in
ametal cylindrical reactor of 90 mm OD x 150 mm length able
to withstand pressures up to 2 MPa and temperatures up
to 773 K.

The second membrane studied is a pre-commercial
prototype supplied by CRI Criterion Inc., USA. The dense
palladium membrane is supported on a porous tube
(0.D. = 2.54 cm; L = 15 cm) and it was supplied welded to
a solid-wall 316SS tube (Fig. 1b). The final membrane tube
assembly is 70 cm long and it is housed in a tubular reactor.

2.2. Catalyst

A commercial high temperature WGS catalyst, industrially
used in standard H, and ammonia production plants, was
selected for the catalytic membrane reactor tests. This type of
catalysts consists basically of a mixture of iron and chromium
oxides. It is already in the active phase, magnetite (Fe;0,4), so it
does not require a pre-reduction step. For testing, it was
available in tablets of 6 x 6 mm. Results published [24] proved
that operating in fixed bed, the catalyst is able to convert more
than 90% of the CO contained in the synthesis gas into CO,
and H, under specific operating conditions (temperature,

space velocity and steam to CO ratio), and can therefore be
regarded as suitable to be used at VVBGC.

For WGS studies in the membrane reactor, the iron chro-
mium catalyst was placed on the shell side of the reactor
(reaction side) to make up a catalyst bed of 4.9 cm length
(39 cm?® volume), aligned with the membrane zone. This
configuration was the only one possible because one end of
the membrane tube was a blind-end cap and the other one
was provided welded to the reactor head. Consequently it was
not feasible to place the catalyst inside the membrane, which
would have been the preferred choice to prevent damage of
the membrane, e.g. due to local hot points on the vicinity of
the membrane related to catalyst activity. Inert alumina
spherical pellets were also placed on the shell side of the
reactor to support the catalyst.

2.3. Test rig

Experiments were conducted on a bench scale level, on
a facility located at CIEMAT where up to 2 m®> h~? (at standard
conditions, 273 K, 101 kPa) can be treated, at a temperature of
773 K and up to 1400 kPa.

As Fig. 2 shows, the facility consists of a gas feeding
system based on mass flow controllers (MFCs) to feed H, N,
CO, and CO,, a steam feeding system including a water
storage vessel, a positive displacement pump and an elec-
trical vaporiser for steam production, a gas preheating
system, the membrane reactor, and the permeate and
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Fig. 2 — Scheme of the gas separation test rig.
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retentate conditioning system including gas cooling, the
back-pressure control system consisting of valves (PCVs) and
flow-rate measurement by means of mass flow meters
(MFMs). Inlet gas, permeate gas and retentate gas composi-
tions are measured by gas chromatography using a 5890
Series II Hewlett—Packard gas chromatograph, equipped with
a thermal conductivity detector (TCD). Depending on the
membrane studied, it was necessary to change the membrane
reactor oven. Fig. 3 shows the test rig when the pre-
commercial membrane was being studied.

The experimental facility has local control and on-line
remote control, based on R485 digital communications. The
process is automatically monitored and the main parameters
are continuously recorded.

2.4.  Experimental programme

The experimental programme has comprised measur-
ement of H, permeation of prepared and pre-commercial
membranes and water-gas shift studies conducted in
a membrane reactor.

Table 1 summarises the operating conditions for perme-
ation studies on the prepared membranes. The testing pro-
gramme consisted of the study of permeation of nitrogen and
hydrogen. Performance of the membrane was studied without
using sweep gas. Gas flow-rate is expressed at standard
conditions of temperature and pressure, i.e. 273 K and 101 kPa.
Permeation using pure nitrogen was determined at different
temperatures: 298 K, 593 K and 653 K for two feed gas flow-
rates, 0.5 1 min~* and 0.75 1 min~?, and changing trans-
membrane pressure between 20 and 130 kPa in a stepwise
mode. Performance assessment in terms of permeation of H,
was determined using a stream of pure hydrogen. Tempera-
ture was kept at 593 K, feed gas flow-rate was set at 0.5 min~*

and 0.75 1 min~?, standard conditions of temperature and
pressure, 273 K, 101 kPa and trans-membrane pressure was
changed in the range from 10 to 70 kPa.

Performance of the pre-commercial membrane on a bench
scale level was determined firstly for pure nitrogen (0.75 and
11min?, at room temperature, 593 K, 653 K, and 703 K) and
afterwards by means of permeation studies using two-
component mixtures (Hy/N,; H,/CO,). Table 2 gives an over-
view of the experimental conditions for which hydrogen
permeation has been determined. Hydrogen content in the
mixture was set at 30 vol%, 60 vol%, and 70 vol%. Gas flow-rate
of the mixture was fixed at 0.75, 1.88 and 3.75 1 min~?!
expressed at standard conditions of temperature and pres-
sure, 273 K, 101 kPa. Two permeation temperatures, 653 K and
703 K were evaluated. The effect of temperature, gas compo-
sition and pressure on permeation has been studied. Differ-
ences in operation conditions for permeation measurements
of both membranes were due to their different characteristics,
such as membrane size, robustness, ability to withstand
pressure and permeation behaviour shown. For instance, in
the case of prepared membranes (Table 1) an increase of feed
pressure, and accordingly trans-membrane pressure beyond
the reported values, resulted in all feed gas flowing through
the membrane. Direct comparison of prepared and pre-
commercial membrane is therefore not feasible.

Finally, a series of WGS reaction experiments were con-
ducted in a membrane reactor, on a bench scale level. Table 3
presents the experimental conditions under which the system
was studied. Based on results obtained in previous water-gas
shift studies conducted in fixed bed [24] for the WGS
membrane reactor experiments, space velocity, temperature
and steam to CO ratio were set purposely at values which were
known beforehand that would not fully convert CO into CO,
and H,. Thus, it would be possible to see if there is any effect

Fig. 3 — Membrane reactor bench scale plant with the oven for pre-commercial membrane installed.
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Table 1 — Operating conditions for permeation studies on
prepared membranes.

Operating
parameter
Membrane Palladium-based
type
Permeation: Feed gas flow-rate (I min~') 0.5 Temperature 298
N, (standard conditions, 273 K, 0.75 (K) 593
101 kPa) 653
Permeation: Feed gas flow-rate (l min~") 0.5 Temperature 593
H, (standard conditions, 273 K, 0.75 (K)
101 kPa)
Pressure 20—130 (N,)
(retentate 10—70 (H,)
side) (kPa)
Pressure Atmospheric
(permeate
side)

Sweep gas  No

on CO conversion enhancement due to removing hydrogen
from the reaction environment. In addition to CO conversion
results, hydrogen permeation data under water-gas shift gas
mixture were obtained.

2.5. Experimental procedure and activity measurements

In a typical permeation run the facility was heated up to
process temperature by flowing N, through the different units
that make up the facility: gas pre-heater, traced line and
membrane reactor. This is the so-called preheating stage.
Process pressure was precisely controlled by control valves
located on the retentate and permeate streams. When process
conditions had been attained in the reactor, process gases

Table 2 — Operating conditions for permeation and
selectivity studies of the CRI pre-commercial membrane.

Operating parameter

Membrane type Palladium-
based
Gas composition (vol%) H,/N, 30% Hoy,
70% N,
60% H,,
40% N,
70% Hy,
30% N,
H,/CO, 30% Ha,
70% CO,
60% Ho,
40% CO,
Feed gas flow-rate (I min~?) (standard 0.75
conditions, 273 K, 101 kPa) 1.88
3.75
Temperature (K) 653
703
Pressure (retentate side) (rel kPa) 100—-350
Pressure (permeate side) Atmospheric
Sweep gas No

Table 3 — Operating conditions for WGS membrane
reactor studies.

Operating parameter

Palladium-based
Iron—Chromium-

Membrane type
Catalyst type

based

Gas composition (dry basis) co CO, H,
(vol%) (vol%) (vol%)
44 16 40

Dry Feed gas flow-rate (I min™") (standard 4.71
conditions, 273 K, 101 kPa)

Gas space velocity (h ™) 16 771
Steam/CO ratio (mol mol~?) 3
Total Gas flow-rate (I min~?) (standard 10.93
conditions, 273 K, 101 kPa)
Temperature (K) 593
653
Pressure (retentate side) (kPa) 150
500
800
1000
Pressure (permeate side) Atmospheric
Sweep gas No

were allowed to flow in. H,, N, and CO, were fed indepen-
dently by means of mass flow controllers and gas flow and gas
composition were set according to the desired values.
Permeate and retentate gas flow-rates were measured with
mass flow meters or in the case of small gas flow-rate
(<11 min~?) using a portable volumetric gas flow meter. To
analyse gas composition, slipstreams of feed gas, retentate
gas and permeate gas were diverted to the gas analysis
system. Hydrogen permeation was typically measured for
6—8 h. For some tests, the system was left in hydrogen/
nitrogen overnight to determine permeation over longer
periods.

For WGS membrane reactor studies the experimental
procedure followed was basically similar to the permeation
test procedure. The catalyst was placed beforehand in the
membrane reactor outer shell surrounding the membrane
tube. After assembling the catalytic membrane reactor the
experimental procedure followed the steps described above
for the preheating stage. Water was fed in liquid state
according to the desired steam to CO ratio using a displace-
ment pump. In order to produce steam a vaporiser was used.
When process temperature was achieved permanent gases
H,, CO and CO, were fed individually as pure gases and in
accordance with their set value for the experiment. The main
process parameters, gas flow of the different components,
temperature, pressure, as well as permeate and retentate gas
flow-rate were recorded every 5 min by the data acquisition
software. The system was allowed to reach stationary state in
terms of hydrogen permeation before starting the analysis of
composition of retentate, permeate and feed gas streams. For
gas analysis the gas chromatograph described above was
used. An experimental run lasted typically 8 h consistingof 2 h
for the heating stage, 1% hours to determine permeation and
the rest to conduct the WGS experiment in the membrane
reactor.
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3. Results and discussion
3.1. Permeation studies

Performance of a membrane can be determined in terms of
flux and selectivity.

Permeate flux of a species through a gas separation
membrane can be calculated using the following general
Equation (Eq. 1):

<o (o -y, (1)
Where:

J = flux (mol m~2s7?%)

Q = permeability (molm m2s~ ' Pa™")

| = membrane thickness (m)

P, s = Partial pressure of species x at feed stream (Pa)

P, = Partial pressure of species x at permeate stream (Pa)

n = pressure exponent (usual values between 0.5 and 2).

As can be seen from Eq. (1) above, gas permeation is driven
by the differential partial pressure of gases. In porous
membranes gas molecules are transported by diffusion
through the pores and all gas components can permeate to
some degree. The driving force is the difference of pressure
between both sides of the membrane and a value of n = 1 is
mostly used. Depending on pore size, it can be distinguished
between meso-porous membranes, in which gas transport
follows Knudsen diffusion and micro-porous membranes,
which have much smaller pore size and for which gas
permeation occurs by molecular sieving. On the other hand,
for dense membranes, such as Pd-based membranes, which
do not have any pores, the prevailing transport mechanism is
the so-called solution-diffusion mechanism and only some
components are able to permeate. Of all the gas components
present in syngas only hydrogen is able to permeate through
dense Pd membranes. If diffusion of hydrogen through the
membrane is considered the rate-limiting step, hydrogen flow
will follow Sievert’s law, being directly proportional to the
difference of the square root of hydrogen partial pressure on
both sides of the membrane and n is equal to 0.5 [25].
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Fig. 4 — Effect of temperature on N, permeation for
prepared membranes (FN, = 0.75 1 min™?).
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Fig. 5 — Effect of feed gas flow-rate on hydrogen and
nitrogen flux for prepared membranes (T = 593 K).

Besides permeation flux, another parameter must be
considered when studying the performance of a membrane
for separation of gas components. This parameter is called
selectivity and can be defined as the ratio between permeation
fluxes for two given components. Porous membranes provide
high flux but their selectivity is low and depends on the rela-
tive size ratio between gas molecules and membrane pores.
Effective separation is only possible when the membrane pore
size is smaller than the mean free path of the molecules of
gas. The theoretical separation factor for meso-porous
membranes, i.e. for those following Knudsen diffusion, is
calculated as the square root of the ratio between molecular
weights (Eq. 2).

o= {]— 2

On the other hand, for dense membranes, the solution-
diffusion mechanism provides an infinite selectivity to H, and
this characteristic makes palladium membranes very inter-
esting for their potential application in equilibrium limited
reactions.

As the experiments in this paper were conducted in
the absence of sweeping gas, volumetric flux through the
membrane ] (m® m? s!) was obtained by dividing the
permeate flow-rate directly measured by the mass flow meter
at steady-state conditions (Fp) by the membrane surface area
and then converted to mass flux J (mol m~2 s™%). The rela-
tionship between measured permeation flux and driving
force — either the difference of pressure between feed side and
permeate side, or the difference of the square root of hydrogen
partial pressure on both sides of the membrane — was then
derived in order to determine the permeation mechanism
which governs the membranes studied. Selectivity values
were estimated when other species were able to permeate in
addition to hydrogen.

3.1.1. Prepared membranes
Permeation using pure nitrogen was determined at different
temperatures, 298 K, 593 K and 653 K for two feed gas flow-
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Fig. 6 — Optical microscopy images of prepared Pd
membranes after testing (a) continuous layer of Pd
(b) discontinuities of Pd layer.

rates, 0.5 1 min~! and 0.75 1 min~?, expressed at standard
conditions of temperature and pressure, i.e. 273K and 101 kPa.
Pressure at the retentate side and hence trans-membrane
pressure was changed between 20 and 130 kPa in a stepwise
mode. Permeation of H, was determined at 593 K, feed gas
flow-rate was set at 0.5 1 min~* and 0.75 I min~* and trans-
membrane pressure was changed in the range from 10 to
70 kPa. It was found that nitrogen and hydrogen were able to
permeate through the membrane.

At room temperature — 298 K — values of permeation of N,
between 20 mmolm s 'and 12 mmol m ?s~* were obtained
when feed gas flow-rate FN, was set at 0.75 1 min~%. For
permeation of nitrogen through porous stainless steel tubes at
room temperature, values within the same range have been
reported by other authors [26]. A linear dependence of
nitrogen flux through the membrane with the difference of
pressure between both sides of the membrane was observed
which suggests that Knudsen diffusion can be the prevailing
transport mechanism.

The effect of temperature on nitrogen permeation for the
same value of feeding gas flow-rate (FN, = 0.75 1 min™?%) is
shown in Fig. 4. If nitrogen transport through the membrane is
governed by Knudsen diffusion, then a decrease in N, flux

with increasing temperatures will be observed as reported by
other authors [27]. Results shown in Fig. 4 confirm that
permeation of N, decreases with temperature reaching values
of N, flux between 6.7 and 33 mmol m 2 s~ at 593K and 5 and
30 mmol m~2 s™! at 653 K with pressure ranging from 20 to
130 kPa.

Hydrogen and nitrogen permeation flux and the influence
of feed gas flow-rate on permeation flux are shown in Fig. 5. A
comparison between hydrogen and nitrogen fluxes shows
that at 593 K and F = 0.75 1 min~?, while values between
25 mmol m~2 s~ ! and 80 mmol m 2 s~ ! are obtained for H, in
the pressure range of 20—70 kPa, flux of N, remained between
6 mmol m 2 s ' and 25 mmol m 2 s~ . These values allowed
the theoretical selectivity to be calculated (estimated as the
ratio between H, and N, fluxes), giving values between 2.85
and 3.75 which is approximately the expected value for
Knudsen diffusion. As happened for permeation of nitrogen,
a linear relationship between hydrogen flux and driving
force — differential pressure — was found which suggests that
H, is basically transported through the membrane pores. This
explains the low values of selectivity. Looking at the effect of
feed gas flow-rate on permeation pattern, a similar trend in
performance is observed in Fig. 5 for pure N, and pure H,
permeation. For both gases, permeation flux fits with pressure
difference. For each gas, despite using two different feed gas
flow-rates, 0.75 and 0.5 1 min~?, values of permeation flux fall
on the same line. Thus, permeation flux seems to be a func-
tion of pressure difference (driving force for transport across
the membrane) and it does not seem to depend on feed gas
flow-rate. Nitrogen is able to permeate through the pores due
to the lack of a continuous, homogeneous palladium layer.
The smaller size of the molecules of H, seems to favour,
however, their transport through the narrowest pores of the
membrane, and therefore its flux is higher than the nitrogen
one. Furthermore the presence of the layer of palladium may
be providing some additional transport for hydrogen by
means of other mechanisms, such as superficial diffusion and
solution-diffusion which can contribute to increase H, flux.

After testing, membranes were characterised by Optical
Microscopy, SEM (Scan Electron Microscopy) and by EDX
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Fig. 7 — Typical evolution of hydrogen flux over time
observed for the pre-commercial membrane when using
binary mixtures FH, = 0.45 1 min™%; FN, = 0.23 I min™%;
T = 703 K.
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(Energy Diffusion Spectroscopy). Optical Microscopy images
(Fig. 6) of the cross-section of the membrane showed the
presence of a continuous layer of palladium deposited onto
the support on some parts of the membrane (Fig. 6a), while
others showed discontinuities, pinholes or even small
nodules (Fig. 6b). The intermediate silicalite layer was not
detected looking at the cross-section membrane’s rim image.
SEM analysis showed that palladium was covering the porous
support but allowing the presence of some discontinuities and
holes. EDX analysis showed palladium as the only species
present on the deposited layer, even when analysing
the interior of some pinholes. Low selectivity shown by the
membranes was therefore ascribed to defects found on the
palladium layer.

In summary the experiments carried out with pure N,
show that the Pd layer on the prepared membranes is not
defect-free but there are pinholes or discontinuities which
allows nitrogen to be transported through the membrane. The
prevailing separation mechanism was found to be Knudsen
diffusion, instead of the solution-diffusion mechanism which
should have been provided by a continuous, dense Pd layer.
This means that the technique used to prepare the mem-
branes was not efficient enough to guarantee the continuity
of the layer of palladium deposited favouring the presence of
pinholes and pores which reduced dramatically selectivity of
the membrane to H,. The membranes showed high perme-
ation flux but very low selectivity, close to Knudsen separation
factor. Therefore, these membranes did not show potential for
carrying out WGS studies in a membrane reactor since the
main requirement for their application is that hydrogen
selectivity must be as high as possible and ideally infinite so
that only hydrogen is removed from the reaction chamber.

3.1.2.  Pre-commercial membranes

In order to determine defects or pinholes present on the
palladium layer, permeation of nitrogen was measured in the
first place. To achieve this aim pure nitrogen was fed at two

different gas flow-rates, 0.75 and 1 1 min~—". Reactor tempera-
ture was set at different values: room temperature, 593 K,
653 K and 703 K. Pressure was varied between 100 and 350 kPa.
Permeate flow-rate was measured by means of a volumetric
gas meter, with an accuracy of 1 ml min . In contrast with the
prepared membranes, nitrogen was not detected in any of the
tests in the permeate stream.

After checking that the membrane was leak-free and
nitrogen was not permeating, hydrogen permeation and
selectivity studies were conducted using two-component
mixtures (Hy/N,; Hy/CO,). During testing, evolution of
hydrogen flux at different values of retentate pressure (Pret)
was typically determined as Fig. 7 shows. Hydrogen flux
slightly increases with time, reaching a maximum, then
decreases and finally reaches a stationary value. This effect is
independent of temperature and hydrogen content in the gas
mixture and was more noticeable when low gas flow-rate,
F=0.751min"?, was used. When gas flow-rate was increased,
stationary state was achieved faster.

Maximum flux of hydrogen that permeated through the
membrane is presented in Table 4 for different operating
conditions. As can be seen, hydrogen flux is clearly affected by
process operation conditions.

For instance, in Fig. 8 the effect of feed gas flow-rate on
hydrogen permeation flux is depicted. Experimentally
measured H, flux has been plotted against the difference of
the square root of hydrogen partial pressure on both sides of
the membrane, which corresponds to transport through
a thick palladium layer following the mechanism of solution-
diffusion and when diffusion of atomic hydrogen through the
dense metal layer is the rate-limiting step. As can be observed,
for the operation range studied, a good correlation between
the square root of the hydrogen partial pressure difference
and the hydrogen flux is found which suggests that solution-
diffusion might be the main mechanism governing hydrogen
transport for the membrane under study. However, linear
portions clearly extrapolate to a non-zero intercept; above all

Table 4 — Measured H, permeate flux under different operating conditions using the pre-commercial membrane.

Mixture [Hy] T  Freea I min?) (s.c. Driving force (kPa®®) Max P feed Maximum Maximum H, flux
(vol%) (K) 273 K, 101 kPa) PHyfeed’”—PHoperm’" (kPa) Pret (kPa) (mmol m2s7?)

H,/N, 30 653 0.75 2.1 380 350 5.5

H,/N, 30 653 1.88 2.7 410 350 15.5

H,/N, 30 653 3.75 2.1 570 350 46.1

Hy/N, 30 703 0.75 2.1 377 350 53

H,/N, 60 653 0.75 6.7 365 350 21.2

Ha/N, 60 653 1.88 6.1 397 350 57

H,/N, 60 703 0.75 6.5 358 350 20

Hy/N, 70 653 1.88 35 167 100 58

H,/CO, 30 653 1.88 2.5 459 350 5.1
H,/CO, 30 653 1.88 3.05 437 350 9.8
H,/CO, 30 653 3.75 4.35 586 350 39

H,/CO, 30 703 1.88 5.26 600 350 34

H,/CO, 60 653 1.88 6.35 415 350 40

H,/CO, 60 703 1.88 5.6 466 350 32.4
H,/COy/ 16 593 10.93 3.8 1030 1000 4.3

CO/H,0
H,/COy/ 16 653 10.93 2.6 941 800 5.4

CO/H,0
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for the highest feed flow-rate studied, which indicates that in
the smaller driving force range other mechanisms may be
playing a role on hydrogen permeation. Experimental points
for higher values and more importantly for smaller values of
driving force should be obtained to confirm to what extent
solution-diffusion and other mechanisms are governing
hydrogen transport. Regarding the effect of feed gas flow-rate
on hydrogen permeation it was found that for H,/N, binary
mixtures for the experimental range evaluated, an increase of
gas flow-rate has a positive effect on hydrogen flux as Fig. 8
shows. Similar behaviour has been observed by other
authors. For instance Peters et al. [18] reported an increase of
hydrogen flux in 50 vol% H,/50 vol% N, with total feed flow-
rate at 673 K and 2600 kPa. Ma et al. [28] have reported a similar
effect for a 20 vol% CO,/80 vol% H, mixture at 673 K, and two
pressures 500 and 1400 kPa. According to these studies, the
effect of feed flow-rate on flux is significant, but levels off at
high rates when gas phase diffusion and hydrogen depletion
along the membrane are overcome. Such a flow-rate value
was not reached in our case, which means that feed flow-rate
could be increased further until reaching the “level-off” value.

When assessing the feasibility of a membrane for hydrogen
separation another important parameter is hydrogen recovery
which gives the ratio between hydrogen permeating through
the membrane to hydrogen fed to the membrane reactor. Fig. 9
shows hydrogen recovery for the CRI membrane under
different experimental conditions. Hydrogen recovery ranged
from 20% for a hydrogen-lean (30 vol%) mixture in CO,
(F=1.881min*, T =653 K) to 80% for a hydrogen-rich (70 vol%)
mixture in N, for the same total feed gas flow-rate and
temperature. When feeding mixtures of hydrogen with other
gases into the membrane reactor, permeated hydrogen flux
obtained — and therefore hydrogen recovery —is influenced by
several factors such as gas mixture, H, contentin the feed, and
temperature as shown in Fig. 9; and also in the results sum-
marised in Table 4. Higher hydrogen content in the feed gas
improves H, recovery due to a higher driving force. Looking at
the effect of gas components, CO, presence in the mixture
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Fig. 9 — Hydrogen recovery during separation tests with
binary mixtures and under different experimental
conditions.

reduces hydrogen recovery. This effect is more important at
703K than at 653 K. In literature it is widely acknowledged that
hydrogen flux is reduced due to the presence of other gas
components. A number of reasons are given such as dilution of
hydrogen by other gas components, hydrogen depletion along
the membrane length, concentration polarization adjacent to
the membrane surface, and effects due to surface adsorption
[18,29—-36]. Although not within the scope of this work, it is
therefore deemed necessary, for the membrane here studied,
to conduct and report in future works a thorough analysis on
the effect on hydrogen permeation of the different gas
components involved in particular in WGS reaction and in
general in synthesis gas (CO, CO,, H,0, N, and light hydrocar-
bons). It would also be worthwhile to explore the occurrence of
reactions that could be catalyzed by the Pd membrane itself
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Fig. 10 — Flux of hydrogen permeated through the pre-
commercial membrane under WGS conditions (T = 593 K,
Pperm = 100 kPa (rel); F feed gas (dry) = 4.71 1 min~?; Feed
gas composition (dry basis) = CO 44 vol%, H, 40 vol%, CO,
16 vol%; R (H,0/CO) = 3 mol mol™%; GHSV = 16771 h™%).
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Fig. 11 — Effect of temperature on hydrogen flux under
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such as methane formation which, although not discussed
here, was found to be forming to a small extent (less than
1 vol%) when feeding CO,/H, mixtures.

Itis important to highlight that during testing, regardless of
operating conditions neither N, nor CO, have been detected in
the permeate stream. This result was expected as according to
transport mechanism dense palladium membranes feature
exclusive selectivity to hydrogen provided that the membrane
has no pinholes. This means that the membrane studied is
defect-free. In this sense results are very encouraging since
they show that it is feasible to separate H, from CO, using Pd-
based membranes like the one under study, yielding a pure H,
permeate stream and a CO,-rich retentate stream at high
pressure. Hydrogen flux is low (approximately 15%) compared
to hydrogen separation targets derived from economic models
set by the US Department of Energy, Office of Fossil Energy for
the period 2009—-2016. However, this is basically attributed to
the fact that permeation results have been obtained for a quite
small difference of hydrogen partial pressure between feed
and permeate gas (150 kPa, maximum) in comparison with
100 psi AP (700 kPa) which is the reference value set by the US
Department of Energy, Office of Fossil Energy [37]. This means
that there is still room for improvement. Hydrogen flux and
hydrogen recovery can be enhanced when increasing feed
pressure.

3.2. WGS studies in membrane reactor

WGS experiments in the membrane reactor were carried out
at two different temperatures (593 K and 653 K). For each
temperature, the reaction was conducted at several pressures
of the retentate stream (150, 500, 800 and 1000 kPa), relative to
atmospheric pressure. Dry gas composition was: CO (44 vol%),
H, (40 vol%), CO, (16 vol%) which is, with the exception of CHy,
similar to the expected gas composition at VVBGC after the

steam reformer. Permeate pressure was kept at atmospheric
pressure and sweep gas was not used. H,O to CO ratio was set
at 3, and gas hourly space was kept at 16 771 h™. Under such
experimental conditions CO conversion is not expected to be
complete as reported elsewhere [24] and thus it is possible to
determine if H, removal from the reactor enhances conver-
sion of CO.

The catalytic activity of the WGS catalyst is expressed as
the percentage of CO converted (vol%) calculated as follows:

Fin _ Fout
Xco(%) = —2—-9 x 100 (3)
F&,

Where:

Xco is the conversion of CO calculated in %

Fit is the molar flow-rate of CO in the feeding gas

F24 is the molar flow-rate of CO in the exit gas (retentate
side).

From the WGS studies in the membrane reactor the
following results are obtained:

i) Flux of hydrogen as a function of driving force for the

complex system (H,/CO/COx/H,0) wunder WGS
conditions.

ii) Effect of temperature on hydrogen flux for the system
(H,/CO/CO,/H,0).

iif) CO conversion in traditional fixed bed reactor (in
absence of hydrogen permeation) and in membrane
reactor (in presence of permeation).

Concerning hydrogen permeation, as obtained for binary
mixtures, only hydrogen flows through the membrane even
for a complex gas mixture under water-gas shift conditions
(CO, 19 vol%; H, 17 vol%, CO, 7 vol%, H,0, 57 vol%). Maximum
H, permeated flux achieved for the synthesis gas mixture
ranged between 4.29 mmolH, m 2 s~ * at 593 K and 1000 kPa
feed pressure and 5.41 molH, m~2 s~ at 653 K and 800 kPa feed
pressure, which are on average one order of magnitude
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Fig. 12 — CO conversion and hydrogen permeate flux in the
membrane reactor at 593 K versus retentate pressure
(Pperm = 100 kPa (rel); F feed gas (dry) = 4,71 1 min~?; Feed
gas composition (dry basis) = CO 44 vol%, H, 40 vol%, CO,
16 vol%; R (H,0/CO) = 3 mol mol~%; GHSV = 16771 h™%).
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smaller than the values obtained for H,/N, and H,/CO,
mixtures as can be seen comparing hydrogen permeation flux
shown in Table 4. This may be an indication that the presence
of CO and H,0 negatively influences membrane efficiency due
either to dilution by the presence of other gas components or
to some inhibition effect. Moreover, operating conditions for
which hydrogen permeation under WGS conditions has been
determined differed significantly from the studies presented
for binary mixtures in terms of total feed gas flow-rate and
hydrogen content, which can therefore result in quite
different values for hydrogen permeation flux.

Flux of hydrogen as a function of retentate pressure for
a complex system (H,/CO/CO,/H,0) under WGS conditions is
presented in Fig. 10. For the test shown in the figure the
temperature at which the reaction was conducted was 593 K.

Looking at Fig. 10 it can be noted that, despite fluctuations,
hydrogen permeated flux is higher on increasing pressure at
the shell side, i.e. retentate pressure, due to an enhancement
of pressure driving force. No permeation was observed for the
lowest retentate pressure studied 150 kPa. Estimation of
driving force (the difference of the square root of hydrogen
partial pressure on both sides of the membrane) shows that
for that retentate pressure, and under those reactor condi-
tions, the resulting driving force is not enough for hydrogen to
permeate. A similar behaviour was found at 653 K. As was
the case for binary mixtures, an increase on pressure on the
retentate side resulted in more hydrogen flowing through the
membrane to the permeate side.

In Fig. 11 the effect of temperature on H, flux is plotted.
Permeation fluxes at two temperatures, 593 K and 653 K are
shown in the graph. As can be seen, permeation increases
with temperature which is often the case reported in litera-
ture for permeation of hydrogen. Hydrogen transport through
a dense palladium film is claimed to be an activated process
and an Arrhenius-type law is commonly used to describe the
relationship between hydrogen permeation rate and temper-
ature [13]. Since only two temperatures were studied in this
work such a relationship cannot be estimated.

As happened for separation of hydrogen in simple
mixtures — Fig. 8 — a good linear relationship between driving
force (PeeaHo**—PpermH2%?) and flux of hydrogen is found for
H, separation at 593 K under water-gas shift mixtures.
However, at 653 K, though the number of experimental data is
quite limited, the relationship between driving force and flux
of hydrogen is poorer which suggests that the other compo-
nents presentin WGS gas may be affecting permeation, as was
the case in binary CO,/H, mixtures, Fig. 9.

Concerning CO conversion, due to WGS reaction, Fig. 12
shows the beneficial effect of removing hydrogen from the
reaction side. It is known that WGS reaction is not affected by
the reaction pressure in a traditional packed bed reactor
because the overall number of moles does not change. On the
other hand, as the driving force for H, permeation increases
with the higher pressure on the reaction side (retentate side)
the in-situ removal of hydrogen results in an increase of CO
conversion in the case of the membrane reactor as Fig. 12
shows. As long as hydrogen does not start to permeate, i.e.
when there is not enough driving force for hydrogen trans-
port, it can be assumed that the membrane reactor will work
as a fixed bed reactor. As soon as hydrogen begins to permeate
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Fig. 13 — CO conversion and hydrogen permeate flux in the
membrane reactor at 653 K versus retentate pressure
(Pperm = 100 kPa (rel); F feed gas (dry) = 4,71 1 min~?; Feed
gas composition (dry basis) = CO 44 vol%, H, 40 vol%, CO,
16 vol%; R (H,0/CO) = 3 mol mol~'; GHSV = 16771 h™").

there is an enhancement of carbon monoxide conversion.
Thus at 593 K (Fig. 12) CO conversion increases from 4.11%
when hydrogen is not removed, i.e. under fixed bed, tradi-
tional reactor conditions, to 15.75%, when pressure at the
retentate side is 1000 kPa rel (feed pressure 1130 kPa abs), in
the membrane reactor concept.

Removal of hydrogen through the membrane also
enhances CO conversion at the second temperature studied,
as Fig. 13 shows. It can be seen that as hydrogen permeate flux
increases as a result of a higher pressure and hence higher
driving force, conversion of carbon monoxide also increases.
At 653 K there is an enhancement of CO conversion from
34.25% (traditional reactor, no permeation) to 60.5% when
retentate pressure was set at 800 kPa (feed pressure 940 kPa
abs).

A similar beneficial effect on water-gas shift conversion
enhancement is reported by other authors working on this
field. Despite the numerous experimental data available [38],
comparison of results is difficult because many of them were
obtained under simplified conditions (CO/H,0 only) [15-17];
with a different type of catalyst, low temperature CuO—ZnO
catalyst [16,39],, with different membrane type or support
[40—42], or although with similar membranes and catalysts,
under very different experimental conditions [28,43—45].

4, Conclusions

Feasibility of hydrogen separation from synthesis gas and
hydrogen enrichment by means of palladium-based
membranes and membrane catalytic reactors has been
studied on a bench scale level. Permeation studies show that
the use of a palladium membrane reactor allows for
a complete separation of hydrogen from the other gas
components, producing pure hydrogen as permeate stream.
Membrane reactor studies show that this approach gives the
possibility for producing a hydrogen-rich gas combining the
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separation properties of the membrane with a catalytic reac-
tion such as the water-gas shift reaction in only one unit. As
expected, selective permeation of H, through the membrane

lea

ds to conversion enhancement of the equilibrium limited

WGS reaction, giving the possibility of achieving higher
conversion than in a traditional reactor configuration under
the same operation conditions.
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efficiency penalty and higher membrane surface area. Using severe conditions represent-
ing coal-gasification (IGCC) conditions with high CO concentration and steam/CO < 2,
higher hydrocarbons and oxygenates are indeed being formed and catalyst deactivation is
unavoidable. For both coal and gas-fired combined-cycle power plants, an alternative
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and activity but superior selectivity and stability to the FeCr type catalyst at steam/H, < 0.5
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fuel and CO, stream for storage. Syngas main components are:
CO, CO, and H,, especially after syngas cleaning processes to
remove particulates, tar, NHs, H,S and HCL. After CO conver-
sion into CO, by water gas shift (WGS) reaction, the final
syngas components are mainly H, and CO,, which may be
separated into a H, stream for energy production, while CO,
flow goes to storage. There are four major possible processes
for H, and CO, separation: chemical or physical absorption,

Introduction

Concerns about the climate impacts of the emissions of
combined-cycle power plants have prompted interest in
technologies for CO, capture and sequestration (CCS) [1]. Pre-
combustion capture is a possible option to attain carbon
capture before fuel combustion, by producing a hydrogen rich
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cryogenic separation or membrane separation. The choice of
the separation technology should consider syngas composi-
tion, operating temperature, pressure and process cost [2].

An advanced technology with the potential of efficiency
and cost improvements is the use of hydrogen selective
membranes [3].

Most of the attention in the field of membrane reactor
research is devoted to the membrane. However, studying the
catalyst could be of great importance since the environment
of the catalyst in the catalytic membrane reactor (CMR) is
different from that where a commercial shift catalyst is
designed for. Carbon formation, methanation and loss of ac-
tivity and selectivity were encountered, indicative of the
harsh conditions in the membrane reactor.

A techno-economic analysis of the CCS process has shown
that a precious catalyst is too costly. Therefore a study of low-
cost commercial catalysts, FeCr-based and Topsge ZnO/
ZnAl,O, type catalyst, were made. Experiments focussed on
obtaininginsight in the factors that govern the performance of
these catalysts in a membrane reactor. Special attention was
given to the performance of the catalyst using various steam-
to-CO (dry gas) ratios and high CO, concentration. Conditions
were subject to change depending on the specific membrane
feed condition of interest, e.g. derived from coal-gasification
or natural gas reforming, number of pre-shift sections, staged
or non-staged operation, as well as, along the membrane
reactor length during conversion and hydrogen removal. Too
low steam-to-dry gas ratios in combination with high feed
pressures were seen to trigger Fisher—Tropsch (FT) reaction
and methanation. The higher alkanes and alcohols produced
lower the selectivity of the catalyst and cause catalyst deac-
tivation. Similarly, too low steam-to-hydrogen ratio may
cause over-reduction of the Fe phase and consequently alter
the selectivity of the catalyst and impose deactivation.

At this purpose, two types of experimental test using the
low-cost base metal catalysts were carried out:

1) A single tube membrane reactor at high feed pressure was
used to study overall performance of the membrane
reactor with high temperature shift catalyst. Based on a
simulation study (1D model, counter-current) the feed flow
range is chosen to ideally assess both the membrane-
controlled operation and the catalyst-controlled operation
of the membrane reactor. This way both the catalysts and
reactor performance is assessed. A new (pre-) commercial
catalyst, Haldor Topsge promoted ZnO/ZnAl204 type
catalyst was now available and its performance is
compared with commercial iron—chromium catalyst from
a different vendor.

2) Simultaneously, selectivity issues and phenomena like
deactivation by carbon formation and the effect of it on the
performance and stability of the catalyst with various
simulated membrane conditions, including varying steam-
to-CO (dry gas) ratios and feed gas high in CO2 was studied
using a high pressure flow-through test rig for catalyst
testing.

For FeCr type shift catalysts studied in a membrane reactor
with H, selective Pd membrane and feed gas mimicking
combined-cycle power plant process gas, no loss of selectivity

and stability was found during tests according to expecta-
tions. However, in order to meet these conditions in a natural
gas combined cycle (NGCC), steam must be injected, at the
cost of an efficiency penalty and higher membrane surface
area. An alternative catalyst, Topsge ZnO/ZnAl,0, type cata-
lyst, was identified with superior selectivity and stability at
low steam content.

Experimental

Techno-economic analysis: system study on the H,O/H,
ratio in the shift catalyst sections

System studies have been performed using the flow sheeting
tool Aspen Plus using the Soave Redlich Kwong equation of
state and ASME steam tables for the steam system. The auto-
thermal reformer and water gas shift reactors have been
modeled as Gibbs minimization reactors. The membrane water
gas shift reactor has been modeled with in-house user sub-
routine. This model is a non-isothermal 1-dimensional model
with discretization over the reactor length, accounting for re-
action and permeation, including effects of hydrogen depletion
at the feed side and enrichment at the permeate side [4]. The
starting points for the system simulation have been taken from
IEA [5]. The gas turbine and steam cycle have been modeled in
a simplified approach, first separately and parameters (isen-
tropic efficiencies, approach temperature) have been tuned to
match the literature performance. These parameters have
been fixed for all simulations. For the auto-thermal reformer
an outlet temperature of 1261.5 K has been assumed, adiabatic
operation and a S/C ratio of 1.4. The water gas shift reactor has
been assumed adiabatic with only CO, H,, CO, and H,0 taking
part in the reaction and all other components inert. More de-
tails on the system modeling has been published in Ref. [6].

Catalytic membrane reactor (CMR) studies

Modeling of the water gas shift CMR

One-dimensional model simulations of the membrane reactor
concept were conducted to determine the effect of simulta-
neous hydrogen separation on CO conversion in the WGS re-
action. Furthermore, this model was used to make an
estimation of the optimum amount of catalyst inside the
reactor. The software Aspen Plus User Model with a Fortran
sub-routine was used as a tool to make this model [4,5,7,8].
The assumptions of this model are:

1. The model is 1-dimensional, i.e. there are no radial gradi-
ents of the concentration, velocity, pressure and
temperature.

2. The reactor is at steady state.

3. Ideal plug flow on both sides of the membrane (no axial
dispersion is present).

4. There are no mass and heat transfer limitations taken into
account.

5. All gaseous substances are considered as ideal gases

This model is a non-isothermal 1-dimensional model with
discretization over the reactor length, accounting for reaction
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and permeation, including effects of hydrogen depletion at
the feed side and enrichment at the permeate side [4].

Test rig
A high pressure, high temperature facility for testing under
realistic process conditions (feed pressures up to 6400 kPa,
temperatures up to 973 K) has been used for membrane
reactor tests (see Fig. 1(a)). The facility contains a one-tube
membrane reactor (module, see Fig. 1(b)). The feed is fed on
the outside of a tubular Pd membrane with a ceramic support,
with O.D. 1.41 c¢m, was supplied in this project by Dalian
Institute (DIPC) using ECN supports [9]. The membranes are
0.0195 m of length and 0.0086 m? of area, with a thickness of
5.46 and 5.78 mm respectively. The catalyst is placed between
the outside of the tubular membrane and inside of the metal
tube in which the membrane is placed. Sweep is introduced
through an insert tube and in co-current mode to avoid back-
permeation of hydrogen from the permeate side to the feed
side. The module is placed in an oven that can be heated to a
maximum temperature of 973 K. The feed line is passed
through the oven to pre-heat the feed stream prior to entering
the membrane module. Next to the oven temperature, the
catalyst temperature was measured at the reactor entrance
and outlet.

Feed and sweep gasses are supplied through mass flow
controllers. Retentate and permeate compositions are
analyzed with a Varian 3600 gas chromatograph.

CMR: experimental program

To conduct the experiments, 50 ml of catalyst volume (sieve
fraction 0.85—-1.18 um) was inserted in the reactor. The cata-
lyst was diluted 1:1with inert alumina (sieve fraction

0.85—1.18 um). The FeCr catalyst (commercial, obtained from
non-disclosed catalyst vendor) was reduced for 8 h using 0.5
NL/min of 20% H, and 20% H,0 in N, stream at atmospheric
pressure and 673 K. The alternative catalyst — Topsge ZnO/
ZnAl,O, type catalyst — was activated at 673 K for 180 min
using 1 NI/min of 20% H, and 80% N, stream at atmospheric
pressure. The permeate side of the membrane is at atmo-
spheric pressure.

In order to guard the membrane hydrogen flux perfor-
mance during the period of the catalytic measurements, the
hydrogen flux was measured before, halfway and at the end of
the testing using a H,/N,/H,0 feed mixture of 40% H,, 40% N,
and 20% H,0. The flux was found largely constant throughout
the test periods for both catalysts. A pure H, permeance test
was carried out halfway and at the end of the test period for
the Topsge ZnO/ZnAl,0, type catalyst (pure H, permeance
was omitted for FeCr to avoid reduction) and was found to be
5.6.1077 mol/m?-s-Pa and stable throughout the experiment.

Gas hourly space velocity (GHSV) experiments were carried
out following at 673 K, 3100 kPa of feed pressure, 100 kPa of
sweep pressure and 0.88 Nl/min of feed of sweep gas. The
procedure was increase from 1 Nl/min to 7.5 NI/min the feed
gas.

Problems were encountered with water in the system. The
reducer valve to adjust pressure in the system is a manual
valve at low temperature and condensation causes accumu-
lation of water at this point.

As aresult experiments using more than 3.4 L/min of dry gas
were diluted with N, of the feed gas composition. Activity of the
catalyst at various steam-to-CO ratios and high CO, concen-
trations was determined using 6 Nl/min of dry gas as a feed gas
composition. Table 1 gives the feed gas composition used for
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Table 1 — Feed Gas Composition used in the CMR experiments.

Measurement Feed gas composition at 6 L/min of dry gas; components are in vol%

H, CO, CcoO H,O N, S/CO S/H, S/dry gas® CO,/CO
Non diluted feed gas
1 39 13 4 44 10.1 1.1 0.8 2.9
2 25 43 6 26 4.6 1.0 0.4 7.8
3 20 59 4 17 4.5 0.9 0.2 15.5
4 20 45 5 28 5.3 1.4 0.4 8.8
5 4 85 7 5 0.7 1.3 0.05 13.1
N, diluted feed gas
1.1 22 7 2 43 25 10.1 1.1 0.8 2.9
2.1 13 22 3 50 13 4.6 1.0 0.35 7.8
3.1 11 32 2 45 9 4.5 0.9 0.2 16
4.1 10 37 2 40 11 5.3 1.05 0.2 18.0
5.1 11 27 3 42 16 5.3 14 0.4 8.8
6.1 4 85 7 0 5 0.7 1.3 0.05 12.1

# S/dry gas or S/DG: H,0/(H; + CO + COy).

the experiments of undiluted and N, diluted feed gas compo-
sition respectively. Operating conditions were 3100 kPa, 0.88 NI/
min of nitrogen sweep gas, 100 kPa of sweep pressure and 673 K.
The ATR + pre-shift derived syngas used in system anal-
ysis is 4.4% CO, 18.9% CO,, 20.1% H,0, 54.9% H,, 0.9% CH, and
0.8% N,. The choice for a much higher steam concentration in
the membrane reactor testing was twofold: 1) given the nature
of one of the catalysts (FeCr) the H,O/H, should be in excess of
0.5 and 2) methanation reaction was previously observed with
FeCr catalyst in despite the high steam content for reasons
unclear to the author (possibly by over-reduction of a poor
FeCr catalyst batch or instability of the steam supply) [7]. In
order to separate the effect of steam/CO and CO, from deac-
tivation by over-reduction (and the consequent FT and
methanation reactions) it was decided to choose the steam
concentration (again) on the safe side (H,O/H, close to 1).

Packed-bed multi-reactor (PBMR) studies

Test rig

Fig. 2(a) shows a schematic representation of the Spider test
rig used for the testing at 2000 kPa total pressure. It contains 8
reactors in parallel, each capable of holding either sieve frac-
tions or pellets. Also, a schematic representation of the
reactor filling for sieve fractions are given in Fig. 2(b). The
catalyst temperature when using sieve fractions is measured
in the catalyst bed via a thermocouple tube. The catalyst bed is
positioned in the annulus around this tube. The temperature
when using pellets is measured at the outer wall of the reactor
at the height of the catalyst bed. The reactors are placed by
sets of 4 reactors in 2 separate heaters. A dry mixture gas
consisting of N,, CO, CO,, H,, and CH, is created using
Bronkhorst mass flow controllers. This mixture is distributed
over the reactors by means of Bronkhorst mass flow control-
lers. Each reactor is equipped with a miniature evaporator, in
which the dry mixture gas is used to evaporate a Bronkhorst
Liquiflow controlled liquid water flow. Between the evapo-
rator and the reactor, additional feed lines for contaminants
are installed. Four of the reactors can be fed with a contami-
nant in Ar mixture, the other four reactors are fed with the
same amount of N,. The reactors are made of Inconel-600 and

the catalyst bed is held in position by means of a clamped
metal gauze. The bed is positioned such that the catalyst is in
the isothermal zone of the reactor oven blocks. Within this
isothermal zone of 0.03 m height, the temperature is constant
within 1 K. Each reactor outlet is sequentially sampled by a
micro-GC for N, Ar/O,, CO, CO,, Hy, CHy, CoH,, CoHa, CoHg, HoS
and COS. The sample is depressurized to 150 kPa and dried by
means of a Perma Pure prior to injection in the GC. The outlet
of every reactor is connected to a common outlet in which the
pressure is controlled. In case oxygenates are tested, a second
GC is installed that allows sampling of wet gas since drying
would lead to significant (if not entire) loss of oxygenated
components. The GC was equipped with a methaniser, con-
verting the separated components into CHy, allowing ppm
range detection using a FID analyzer.

Experimental program

To conduct the experiments FeCr type and Topsge ZnO/
ZnAl,0O, type catalyst was tested as powder with 212—300 pm
as a sieve fraction. Catalyst samples were diluted with a-
alumina with a sieve fraction between 212 and 300 pm.

The feed gas composition denoted as the “standard con-
ditions” was 12.3% CO; 5.9% CO,; 14.9% H,; 29.8% H,0; and
37.2% N, using 30,000 h~! as GHSV. Due to experimental lim-
itations during the testing the absolute CO concentration was
chosen a bit higher than during the membrane reactor testing.
The high CO concentration is close to the ATR process gas
without any pre-shift section. High CO concentrations also
represent the inlet gas for the membrane reactor in integrated
gasification combined-cycle power plants (IGCC).

Tests were run in mixtures with different feed flow com-
positions of H,0/CO (S/CO) and H,0/(Dry gas). All gas mixtures
were certified calibration gases. The flow rate of each gas was
controlled by a mass flow meter. Water was injected into a
flowing gas stream by a calibrated water pump and vaporized
in a heated gas feed line before entering the reactor. A
condenser filled with cold water was installed at the reactor
exit to collect the water. The exit gas was analyzed by a Gas
Chromatograph. The CO conversion was calculated from the
concentration of CO in the feed gas composition and the
concentration of CO and CO, detected.
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Prior to testing, the catalysts are in-situ activated according
to the following procedure:

e Increase reactor pressure to 2000 kPa with N2 at room
temperature

e Heat in N2 to 473 K with 5 K-min~?, 100 Nml-min !

e Add steam, hold for 30 min, 32% H20 in N2, 100 Nml-min !

e Add H2, hold for 30 min, 32% H20 14% H2 in N2,
100 Nml-min?!

e Add CO and CO2, hold for 30 min, 13% CO 6.2% CO2 32%
H20 and 14% H2 in N2, 100 Nml-min !

e Heat to 573 K with 2 K min?!

Following the activation route, the catalysts were exposed
to an aging procedure that represents initial catalyst deacti-
vation. This procedure accelerated catalyst deactivation,
crucial to study the effect of S/CO variation in the limited
allocated time-span of the experiment. It is consists of the
following steps:

e Increase reactor temperature in syngas from 573 K to the
desired aging temperature at 0.2 K min—!

e Holding the syngas feed at the desired aging temperature
813K for24h

e Decreasing the temperature in syngas to the desired level
at0.5K min!

The procedure of the test for the study of the catalyst sta-
bility is described below:
Typical temperature program:

573—753 K activity (12 K/h)

813 K, 24 h accelerated aging

673 stability

12 h excursion to lowered S/CO
ratio = 0.35

12 h standard conditions

12 h excursion to lowered S/CO
ratio = 0.22

12 h standard conditions

12 h excursion to lowered S/CO
ratio = 0.16 (at 673 K)

12—44 h standard conditions

0.90; S/DRY GAS

0.59; S/DRY GAS

0.41; S/DRY GAS

Results and discussion

Techno-economic analysis: system study on the H,O/H,
ratio in the shift catalyst sections

A system study on an auto-thermal reformer (ATR) and WGS
and CCS down-stream, was carried out by evaluating the
process thermodynamics using Aspen software. The ATR uses
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a S/C ratio of 1.4. The H,O/H, ratio at the various sections in
the process is shown in Table 2, under “Low H,O/H,”. For the
“low H,O/H,” situation the feed in the pre-shift H,O/H, ratio is
>0.5 but the exit is <0.5. The last part of the pre-shift and
beginning of membrane reactor has a limitation in terms of
low H,0O/H, ratio. It was calculated that H,O/H, ratio is <0.5 for
20% of the membrane reactor length with the risk of over-
reduction of the FeCr catalysts in this area. Addition of
steam before the shift catalyst section could help to increase
the ratio. As show in Table 2, the H,O/H, ratio after addition of
steam is represented under “High H,O/H,”. Here, steam is
added to enter the MWGS section with H,0/H, = 0.5 and the S/
C ratio and the CO, capture values were kept. However, the
overall efficiency was 0.7% lower for the case “high H,O/H,
ratio” than for the case “low H,O/H,” due to high steam usage
for the process (See Table 3). Also the membrane area
requirement is increased with approximately 1300 m? due to
reduction in flux over the membrane at constant hydrogen
recovery. Clearly the addition of steam helps out but at a price.

An alternative approach in which the hydrogen is removed
by an extra membrane separator prior to entering the MWGS,
i.e. separating H, before pre-shifting to meet H,0/H, ratio
higher than 0.5, was also studied. Based on the study, how-
ever, very high membrane area requirement, >8000 m?, to
achieve 98% H, recovery was obtained. As such, this approach
was not considered a viable option.

Modelling of the CMR

In order to combine the WGS reaction kinetics with the
membrane permeance data, kinetic parameters for the Fe—Cr
catalyst described in literature were investigated. Many ki-
netic studies of WGS reactions over Fe—Cr catalyst have been
reported in literature [9—13]. Differences in the rate expres-
sions among the authors have been especially marked in their
opinion on the reaction mechanism and whether work was
conducted under conditions with diffusion limitation. More
information on the various mechanisms can be found by Lund
et al. [13]. (carbonate mechanism), Newsome [14], Tinkle and
Dumesic [15] (the oxidation-reduction mechanism (regenera-
tive mechanism). Kinetic expressions use (Langmuir-Hin-
shelwood-Hougen-Watson) LHHW-form and the power law
expression [15,16]. Table 4 includes some of reaction orders
reported in literature for High Temperature WGS conversion
as well as the reaction orders used in this study to make the
simulations of the catalytic membrane reactor. The kinetics
used in the present study is derived at ECN at 2000 kPa using
the high pressure test rig.

The simulation was first used to estimate how much
catalyst is required to maximize CO conversion (and hydrogen
recovery) at Qu, 5.6:107 mol/m?-s-Pa.

Table 3 — System parameters for two H,O/H, ratio cases.

Low HzO/Hz ngh HZO/HQ
S/C ratio in ATR 1.4 1.4
Efficiency, % 45.09 44.41
CO, capture, % 99.9 99.9
Net Electricity, MW 437 .4 431.2
H, recovery, % 98.23 98.27
Membrane area, m? 4560 5900
H, permeated, kmol/hr 11,083 11,100
Membrane flux, mol/m?-s 0.6751 0.5226

The following assumptions for a single catalytic membrane
reactor simulation were taken into account:

> Counter-current module
> N, Sweep gas

> Total pressure, 3100 kPa
> Isothermal, 673 K

Fig. 3 shows the results of the simulation. From the figure it
was decided that the use of 50 ml of catalyst would allow to
generate membrane reactor performance data from both
catalyst-controlled and membrane-controlled regimes by
variation of feed flow (space velocity (GHSV)).

Effect of GHSV at the CMR

Space velocities were varied from 1800 to 14,874 L/kgh to

ensure enough variation to:

1) demonstrate near-100% CO conversion
recovery)

2) access catalyst-controlled regime, required to study cata-

lyst deactivation

(hydrogen

Fig. 4 shows a comparison of the activity of both catalysts
with respect to GHSV at P = 3100 kPa, T = 673 K, 0.88 NL/min of
N, as sweep gas for experimental, simulation and equilibrium
results.

The membrane studied showed excellent selectivity to
hydrogen as neither N, nor CO, was detected in the permeate
stream during the course of the experiments. Results show
that for both catalyst, with an increase of the GHSV the CO
conversion decreased slowly from approximately 98% at
1898 L/kgh to 89% at 14874 L/kgh for both catalysts (taking into
account the error in the measurement (i.e. =5% for GC)).
Simulation results reproduce the experimental results fairly
well. The variation of the GHSV has no effect on the WGS
equilibrium CO conversion (of 65%). Clearly, the membrane
boosted the conversion as a result of the H, permeance to
conversion levels far beyond the equilibrium conversion.

Table 2 — H,0/H, ratio at the various section of the ATR-shift-MWGS process.

Low H20/H2 ngh HzO/Hz
Pre-shift in MWGS in MWGS out Pre-shift in MWGS in MWGS out
H,0/H, 0.734 0.366 18.146 0.941 0.501 26.714
H,0/CO 1.978 4.586 42.086 2.533 8.262 239.773
H,0/dry gas 1.316 0.832 0.658 1.685 1.161 1.024
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Table 4 — Reaction orders and apparent activation energies of power function rate expressions reported for high

temperature of FeCr catalyst.

Reference a (CO) b (CO,) c (Hy) d (H0) Ea (KJ/mol) Temperature (K)
Hla [16] 1.00 —0.36 —0.09 0 111 723

Hla [16] 0.90 —0.16 —0.05 0.31 88 723

Newsome [14], small Particles 0.93 -0.31 0 0.24 106 603—773

Newsome [14], large particles 0.87 -0.18 0 0.26 60 603—773

E. Xue [17] 1.00 -0.6 0 0.25

Flytzani-Stephanopoulos [10] 0.80 —0.30 -0.30 0.20 723

Bolbro, H. [18] 0.90 —0.65 0.25

Packed-bed micro-reactor experiments 0.56 0.18 4.18 0.34 38 623 pellets/673 powder
This study 0.90 —0.26 —0.05 0.31 60.00 673

Rate = k (CO)a (H,0)b (CO,)c (Hp)d (1 — B); B = (PCO,PH,/PCOPH,0) x (1/K); K = equilibrium constant for WGS.

Catalyst study on the effect of CO, and H,0/CO at the CMR
and PBMR

In order to use the Fe—Cr catalyst effectively, the hematite
(Fe,03) must be converted to magnetite (Fes04) and any CrOs
converted to Cr,Os. Operation at low steam contents of the
syngas feed is known to negatively affect activity, selectivity
and even mechanical integrity of FeCr-based catalysts. Ac-
cording to Twigg [19], the equilibrium between the Fe,03 and
Fe30, phases is determined by the ratios H,O/H, and CO,/CO.
At 673 K, Fe;0, is the stable phase when the H,O/H, ratio ex-
ceeds 0.1 or the CO,/CO ratio exceeds 1.2. Note that catalysis
concerns surface reactions while the numbers given by Twigg
are based on bulk chemistry (thermodynamics). Moreover,
higher demands to the ratio's H,O/CO and H,O/H, are also
mentioned in literature [7,20,21], being the H,O/CO ratio (>2),
the H,0/H, ratio (>0.4), the CO,/CO ratio (normally >1.2) and
the steam-to-dry gas ratio. The feed composition should be
balanced, meaning that the ratio between the reducing com-
ponents CO and H, and the oxidizing components CO, and
H,0 is within the safe limits.

Hence, a careful control of H,O/H, and CO,/CO ratios for
each measurement was required to (a) support the inter-
change between different oxides of iron, (b) prevent the
reduction of Fe oxides to Fe, which leads to methanation, and
(c) to avoid condensation of water, which damages chromium
oxides [22]. The overall ratio that is most critical following the
experience of catalyst vendors is the steam/dry-gas ratio,

1,02

098 /—

0,96

0,94

0,92

Conversion CO % (norm)

0,9 , , ,
0 20 40 60 80
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Fig. 3 — Effect of the amount of catalyst in the catalytic
membrane reactor as predicted by the 1D model.

which should be above 0.42. When the syngas is too reductive,
metallic iron can be formed in absence of CO,, while otherwise
iron-carbide can be formed. Iron-carbide is active in the
Fischer—Tropsch reaction, producing hydrocarbons and oxy-
genates. It should be noted that no carbon deposition and
methane was found in any of the membrane reactor mea-
Indeed, the operating conditions of the
membrane-WGS experiments (except for the final measure-
ment number 5), did not favor reduction of iron oxides.

Lund et al. have reported that on Fe—Cr catalyst the reac-
tion decreased by several orders of magnitude in CO,-rich gas.
Also irreversible deactivation was claimed by Lund however
one may argue that the conditions close to equilibrium con-
version chosen in this study does not justify such claims. As
mentioned above, CO, enrichment of the gas occurs when the
WGS reaction is integrated with hydrogen permeation
through a dense membrane.

surements.

Effect of CO,

The effect of CO, concentration on the WGS activity and
stability with the FeCr was tested. The results are shown in
Table 5.
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R
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Fig. 4 — Influence of GHSV on CO conversion during WGS
reaction over FeCr commercial, Topsge ZnO/ZnAl,0, type
catalyst (denoted alternative catalyst) and simulation data
in a catalytic membrane reactor at P = 3100 kPa and

T = 673 K. The dashed line indicates thermodynamic
equilibrium conversion of the WGS reaction. Hydrogen
recovery was 95% max.
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Table 5 — CO, inhibition effect for FeCr catalyst at the CMR.

GHSV= 8991 kg/Lh, P= 3100 kPa, T=673 K

Measurement | CO, [%] Xco [%] 4% Xco [%] £4%  Xco [%]
t=1h t=24h equilibrium
1 13 89 69
2 43 70 27
3 59 24 29
4 45 74 34

CO conversion returned to previous conversion levels after
exposure to higher concentrations of CO, so no sign of irre-
versible deactivation by CO, was found during the limited
time frame of the experiment.

In parallel, a similar experiment was carried out in the
packed-bed multi-reactor test rig at 2000 kPa as shown in
Table 6 and Fig. 5. In this case, the CO, concentration was
increased with constant H,O/CO ratio (Table 6).

Fig. 5 presents the CO conversions as a function of time at
the low and the high CO, concentrations. Results show that
the CO conversion remains stable suggesting that both cata-
lyst did not suffer a deactivation in time. Note that the sta-
bility is measured at conversion levels far from equilibrium
conversion (8 value <<) of the CO conversion (Table 6). Also, it
can be noticed that the presence of higher amounts of CO,
does not lead to catalyst deactivation. Additionally, the
behavior of both catalysts is the same.

H,0/CO variation experiments at the PBMR

In Fig. 6 and 7 the activity for the FeCr and Topsge ZnO/
ZnAl,0O, type catalyst in terms of CO conversion are plotted in
time. The steam/dry-gas ratio at the standard condition was
0.92. The excursions at 70 h, 140 h and 190 h were at steam/
dry-gas ratios of 0.35, 0.24 and 0.16, respectively. For both
catalysts, during the first 50 h the catalysts were activated and
accelerated the aging according with the experimental pro-
cedure. Additionally, to study a harsh condition of the catalyst
similar to the CMR experiments, for ratio 0.16 it was consider
to increase the temperature from 623 to 673 K.

As a result of both catalysts, the selectivity for the water
gas shift reaction (CO, product) remains largely unchanged
throughout these experiments: only trace amounts of by-
products (<100 ppm) have been measured.

For the FeCr catalyst, the activity following the excursion to
S/DG = 0.35 is not influenced. The excursion to S/DG = 0.24

Table 6 — CO, inhibition effect for FeCr catalyst at the
PBMR.

CO; (%) S/CO  CO conversion% equilibrium B*
6.2 2.32 90.2 <0.01
194 2.37 74.0 <0.01

*B = pCO,pH,/KpCOpH,0, pX is the partial pressure of the gases,
with X = CO,, H,, H,O and CO and Kp is the equilibrium constant.

only marginally negatively influenced catalyst activity.
Remarkably, the catalyst activity following the excursion to S/
DG = 0.16 when is operating on the harsh conditions (at 673 K)
only recovers very slowly and did not return to the initial
conversion level at the standard condition (S/DG = 0.92)
within the next 50 h (See Fig. 6).

For the Topsge Zn0O/ZnAl,0, type catalyst, the S/DG ratio
excursions did not have a marked influence on the catalyst
stability. During the whole 220 h stability test during which
the excursion was performed, the catalyst activity only
dropped 6% relative. These results are expected for the Topsge
ZnO/ZnAl, 0, type catalyst, since it has been developed to
operate at decreased steam contents.

Furthermore, it is well known that low steam contents in
the presence of CO and/or CO, can lead to the formation of
iron-carbide, which is catalytically active for the methanation
and Fischer—Tropsch reaction. Typical behavior at low steam/
dry-gas ratio is the formation of Fe-carbide and subsequent
loss of selectivity and deactivation via the formation of
methane, oxygenates and higher hydrocarbons [23]. For that
reason, to identified the stability of both type of catalysts
during the excursions, the oxygenate components of the
gaseous products were measured using a GC.

Fig. 8 shows oxygenate concentrations measured during
the S/DG ratio of 0.16 excursion for Topsge ZnO/ZnAl,0,
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Fig. 5 — Influence of CO, on CO conversion during WGS
reaction over FeCr commercial (Blue line), Topsge ZnO/
ZnAl,0, type catalyst (Red line) in a fixed bed catalytic
reactor at P = 2000 kPa and T = 623 K. (For interpretation of
the references to color in this figure legend, the reader is
referred to the web version of this article.)
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Fig. 6 — Activity of the FeCr catalyst following the low
steam/dry-gas ratio excursions.

catalyst and for FeCr catalyst. It should be noted that the GC
was calibrated in the 1000—5000 ppm range for methanol and
formic acid only. Other oxygenates components have not
been identified and are denoted A, C, D and E. During the ex-
cursions, no formic acid was detected for any of the catalysts.
The concentrations of the other oxygenated products were
much lower than calibrated, meaning that the absolute
numbers in the figures are not accurate. Methanol is observed
at all times for all catalysts, caused by the presence of Copper
in all catalysts, which is the active component in the meth-
anol formation reaction. Equilibrium amounts of methanol
are to be expected amounting to 10 ppm wet. Additionally,
over FeCr catalyst, besides methanol, other oxygenates have
not been identified But, these components have GC residence
times close to methanol. For the Topsge ZnO/ZnAl,04 type
catalyst, no other species as methanol are detected. Note that
the oxygenates represent catalyst poisons or precursors to
poisons. The ppm level of oxygenates found in this study has
been formed during the 10 h S/DG excursion and is expected to
form significant deposit concentrations after more realistic
operation periods. Hydrocarbon formation, not shown, fol-
lowed the same trend with a large concentration found for
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Fig. 7 — Activity of the Topsge Zn0O/ZnAl,0, type catalyst
following the low steam/dry-gas ratio excursions.
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Fig. 8 — Oxygenate concentrations of the different catalysts
at S/DG = 0.16, P = 2000 kPa and 673 K. A, C; D, E are
oxygenates components that have not been identified by
the GC.

FeCr and only minor concentration found with Topsge ZnO/
ZnAl,0, type catalyst. The carbon formed over FeCr is mainly
trapped in ethylene and acetylene, known as precursors for
larger polymeric deposits and to cause catalyst deactivation.

Conclusions

This work describes the performance of Fe—Cr and Topsge
Zn0O/ZnAl, 0, type catalysts in a WGS Pd membrane reactor.
Membrane-reactors may be used in pre-combustion CO,
capture power schemes. Techno-economic analysis reveals
that operation-wise the conventional FeCr type HTS catalyst
may be a good choice for MWGS operation under NGCC-type
conditions. However the use of conventional FeCr type HTS
catalyst in a ATR-pre-shift-CCS power scheme requires extra
steam injection that result to 0.7% efficiency penalty and
approx 30% extra membrane area to arrive at 98% recovery.

Results of the CMR experiments show that with a variation
of the space velocities between 1800 and 14874 Kg/Lh at
3100 kPa, T = 673 K, 0.88 L/min of N, as Sweep gas, near-100%
CO conversion for both catalyst was achievable. Also, CO,-rich
operation on the catalytic membrane reactor does not affect
the catalyst activity or stability; neither does it affect
hydrogen permeation through the Pd membrane.

Results of the FBR shows, for both catalyst, high ratios of
CO,/CO reduce the conversion of the CO. Under conditions
with low steam content — S/DG = 0.16 — the Fe—Cr catalyst lost
both selectivity and stability as was demonstrated by forma-
tion of methanol and other oxygenates components. For the
Topsge ZnO/ZnAl,0, type catalyst high stability was generally
observed even with very low steam content and S/DG.

We conclude that low-cost base metal based catalysts can
be successfully used in membrane-reactors To avoid catalyst
activity loss by over-reduction of Fe;O, and oxygenate for-
mation, to use ZnO/ZnAl,O, type (non-PM) catalyst under
conditions with steam/H, < 0.5 or low steam/dry-gas is
recommended.
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Figura 11 Efecto de la disminucién de la temperatura en la permeacion de hidrégeno en mezclas de
H2/N2 (17,2/82,8) (% viv) y de Ha/N2/CO (17,2/63,9/18,9) (% v/v). Condiciones de operacion: Qajim= 656
L/h; Ppu2= 150 kPa (rel.), Prer= 870 kPa (rel.), Pperm= 0 kPa (rel.).
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Figura 12 (a) Conversién de CO en funcion de la presion de alimentacion en el reactor (b) Flujo de
hidrégeno permeado en funcién de la presion de alimentacién en el reactor. Condiciones del ensayo:
Pperm= 0 kPa (rel); Qaim (gas seco) = 4,71 L/min; Composicion de gases en base seca= 44% v/v CO, 40%
VIV Ha, 16%v/v CO2; R (H20/CO)= 3 mol/mol; GHSV= 16771 h™.

MARIA DEL MAR BARREIRO CAROU 158



Enriguecimiento y seporacién de Ha y CO2 en win reactor catalitico de membranasy mediante la
reacclén de WGS. Estudiosy en planto piloto:

2
J,,[mol/m®.s]

2

J,,[mol/m".s]

0,0404 T=593 K = RM_1 593K

. o RM 1 SIN 593K
0,032
0,024
0,016 y=0,00114X R

1 2
0,008 1 R"=0,99975 ///

| ///D y=0,0133X-0,0011
0,000{ o®=— R’*= 0,90776

] (@)
0,040 T=653 K

il y=0,0288X - 0,0014
0,032+ R’=0,9722 0
0,024
0,016 y=0,0022X

] 2
0,008 R°=0,84473

: e RM_ 2 653K
0,0004 © o RM 2 SIN 653K

) T T T T T T T T T T T (b)

0 2 4 6 8 10 12

.05 0,5
Palim, ;-Pperm_ [kPa]

Figura 13 (a) Flujo de hidrogeno permeado a través de la membrana en condiciones de RCM con y sin
utilizacion de un catalizador (a) 593 K (b) 653 K. Condiciones del ensayo: Pperm= 0 kPa (rel); Qaim (gas
seco) = 4,71 L/min; Composicién de gases en base seca= 44% v/v CO, 40% v/v Hz, 16% v/v CO2; R

(H-0/CO)= 3 mol/mol; GHSV= 16771 h*
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