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RESUMEN: Se propone y simula un proceso de produccion de hidrogeno a partir de la gasificacion de cascarilla de
arroz con vapor. El gas que se obtiene de la gasificacion estd compuesto principalmente de hidrégeno, monoéxido de
carbono y vapor de agua, ademas de metano, dioxido de carbono y nitrégeno. Posteriormente en un reactor shifi, el
mondxido de carbono reacciona con vapor de agua para producir mas hidrogeno y diéxido de carbono. Luego parte
del didxido de carbono se captura convirtiéndose en metanol al reaccionar con hidrégeno, resultando en un gas rico
en hidrogeno, diéxido de carbono y metanol, y con cantidades menores de nitrégeno, metano y agua. El metanol y el
agua se separan por condensacion y los gases no condensables se separan del hidrogeno mediante una unidad de
adsorcion tipo PSA (Pressure Swing Adsorption) que permite obtener hidrogeno de alta pureza (97,5 % molar), util
para uso en celdas de combustible. Con fines de almacenamiento en vehiculos, aqui se incluye la compresion del
hidrégeno hasta 300 atm.

PALABRAS CLAVE: Produccion de Hidrégeno, Gasificacion de Biomasa, Biocombustibles, Captura de CO,,
Simulacion de Procesos.

ABSTRACT: A process for hydrogen production through rice husk steam gasification is proposed and simulated.
The gasification results in a gas composed mainly of hydrogen, carbon monoxide, and steam, in addition to methane,
carbon dioxide and nitrogen. The gas is fed to a shift reactor where carbon monoxide reacts with steam to produce
more hydrogen and carbon dioxide. Later some of the carbon dioxide is captured as it reacts with hydrogen to
produce methanol, resulting in a gas composed mainly of hydrogen, carbon dioxide, and methanol, and with lower
amounts of nitrogen, methane and water. Methanol and water are separated by condensation from the non-
condensable gases, which in turn are separated from hydrogen by pressure swing adsorption (PSA), that allows
production of high purity hydrogen (97,5 % molar) for fuel cell applications. For on-board storage purposes,
hydrogen compression to 300 atm is included here.

KEYWORDS: Hydrogen Production, Biomass Gasification, Biofuels, CO, Capture, Process Simulation.

1. INTRODUCCION de biomasa con vapor produce un gas rico en

hidrogeno y monoxido de carbono (gas de

La necesidad de buscar energias renovables es
cada vez mayor debido al continuo
agotamiento de los combustibles fosiles y al
cambio climatico. En particular, la gasificacion

sintesis), que sirve como materia prima para
obtener hidrocarburos y otros compuestos
organicos. En este trabajo se simula la
gasificacion de cascarilla de arroz y el uso
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posterior del gas de sintesis para la produccion
de hidrogeno, y se incluye la captura y
conversion de parte del dioxido de carbono
producido a metanol. El metanol es una
materia prima util para otros procesos,
incluyendo la producciéon de combustibles,
plasticos y farmacos. Se ha seleccionado la
cascarilla de arroz como biomasa para este
estudio debido a que es un residuo agricola
abundante en Colombia (se producen aprox.
500.000 Ton/afio), el cual es un subproducto
no comestible del trillado en la produccion de
arroz en el cual se separa su parte comestible
(semilla) y cascarilla.

La cascarilla de arroz ha sido ampliamente
utilizada para la produccion de electricidad
mediante su combustion [1,2], sin embargo
puede demostrarse que la gasificacion es mas
eficiente que la combustion directa [3]. Otros
usos de la gasificacion estdn enfocados a la
produccion de gas de sintesis para la
produccion de hidrogeno el cual se obtendria
de forma renovable cuando proviene de la
biomasa, en la bibliografia puede encontrarse
una revision detallada acerca de este tema [4].
Por lo tanto, se propone la gasificacion de
cascarilla de arroz como fuente renovable de
hidrogeno y captura de dioxido de carbono
mediante la produccion, en conjunto, de
metanol. Su gasificacion ha sido estudiada
experimentalmente [1,5].

2. DESCRIPCION DEL PROCESO

Un esquema del proceso propuesto se presenta
en la Fig. 1 basado en los requerimientos
usuales de presion, temperatura y reactores
para la gasificacion, produccion de hidrogeno
y metanol asi como su separacion, esto se
describe detalladamente en la seccion 3 en
base a las condiciones experimentales de tales
procesos descritos.

Inicialmente se hace la gasificacion de
cascarilla de arroz (Biomasa (BM)) con vapor
(generado en el calentador C-1 a partir de la
corriente de agua AE), que resulta en un gas de
salida del gasificador con composicion de

equilibrio 42 % molar en hidrégeno (H,). La
reaccion neta de la gasificacion esta dada por:

Q,051{5,8302,29N0,24 +41{20_>
0,285CH, +1,579CO+4 H,+  (R1)
1,184 CO, +2,343 H,0+0,12 N,

Su deduccion se muestra en la seccion 3. La
cantidad de H, se aumenta posteriormente con
la reaccion entre mondxido de carbono (CO) y
vapor (H,O) en un reactor shiff (PBR-1) (ver la
cinética en el Anexo; numeral 1). La reaccion
shifi (Water Gas Shift (WGS)) se describe
como:

CO+H,0=H, + CO, (R2)

Se obtiene entonces una mezcla de gases
compuesta principalmente de H,, H,O vy
dioxido de carbono (CO,), que luego se
comprimen en cuatro etapas de compresores
(K-1 a K-4) intercalados con condensadores.
Después los gases se alimentan a un reactor
(PBR-2) que captura CO, mediante la
produccion de metanol (CH;0H) (ver la
cinética en el Anexo; numeral 2), descrita por
las reacciones (R2) y (R3):

CO, +3H, =CH ,OH + H,0 (R3)

El producto que sale del reactor se condensa
con el fin de separar los gases (CO, CO,, H,,
CHy4 y N») de los liquidos (CH;0H y H,0). La
fase gaseosa se alimenta a una unidad de PSA

(pressure swing adsorption), basada en
adsorcion selectiva de gases sobre un
adsorbente, como la zeolita, que permite

obtener H, al 97,5 % molar. El hidrogeno se
comprime posteriormente hasta 300 atm. La
fase liquida obtenida en el condensador C-8 se
separa por destilacion a 115 kPa para obtener
CH;OH.

3. SIMULACION DEL PROCESO:
RESULTADOS Y DISCUSION

El proceso se simul6 con el software HYSYS
3.1 de Aspentech, empleando la Ecuacion de
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Estado de Peng-Robinson. Se asumié una
eficiencia adiabatica del 85 % y relaciones de
compresion iguales en los compresores que

Mufloz y Posada

conforman cada tren de compresion para
mayor

rendimiento de la serie.
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Figura 1. Diagrama de flujo del proceso de produccion de hidrogeno y metanol a partir de biomasa
Figure 1. Process flow diagram for hydrogen and methanol production from biomass

Las caracteristicas de los equipos principales
de reaccion y purificacidon, y sus corrientes
asociadas se resumen en la Tabla 1. El proceso
consume 100 kg/h de Biomasa seca (Entran
112 kg de Biomasa humeda) y 60 kg/h de
Agua para producir 8,9 kg/h de Hidrdgeno
(97,5 % molar) y 18,7 kg/h de Metanol. Si se
recircula el agua condensada en las diferentes
etapas, el consumo neto de agua es de 37 kg/h.

La composicion de los gases producidos
durante la gasificacion de biomasa depende de
factores operativos (temperatura, presion,
cantidad y tipo de agente gasificante), las

caracteristicas particulares de la biomasa
(especie, composicion y origen), y del
catalizador y el agente de fluidizacion

empleados. Segun los ensayos reportados en
las referencias [1,6,7], algunas de las
reacciones que ocurren en la gasificacion se
aproximan al equilibrio quimico, en especial la
reaccion WGS (R2), mientras la produccion de
metano (CHy) esta limitada cinéticamente y su

concentracion de salida es del orden del 3-6 %
v/v [5,6,8]. Las condiciones que favorecen la
aproximacion al equilibrio son temperaturas
cercanas a 1.000 K (a presion atmosférica) y el
uso de agentes de fluidizacion como la
dolomita o la olivina. La olivina tiene una
temperatura Optima de trabajo menor y es mas
estable estructuralmente que la dolomita;
ambas minimizan la formacion de alquitranes y
residuos de carbon [8,10,11]. Ademas, es
conveniente gasificar con vapor si se desea
obtener alta concentracion de H, [4,6,7,12].

El conocimiento del analisis ultimo de la
biomasa empleada (BM, cascarilla de arroz),
mostrado en la Tabla 2, y del tipo de
gasificante, es necesario para determinar la
composicion de los gases que se obtienen a
ciertas condiciones de presion, temperatura y
relacion gasificante/biomasa. Aqui se asumio
arbitrariamente que 100 kg de biomasa seca
(82,4 kg libres de ceniza) equivalen a 1 kmol
de biomasa seca.



Tabla 1. Caracteristicas de los principales equipos de proceso y sus corrientes obtenidos en la simulacion
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Table 1. Characteristics of the main process equipment and their streams obtained by simulation

Equipo Gasificador PBR-1 PBR-2 PSA

Entrada Salida Entrada | Salida Entrada | Salida Entrada | Residuo | Hidrogeno
Temperatura (K) 298* 1.000 573 573 473 473 313 313 313
Presion (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 3.560 3.560 3.560 101,3 3.468
Flujo masico (kg/h) 154%%* 153,6 135,1 108,7 99,8 8,9
Flujo molar (kmol/h) 4,33 9,51 9,51 9,51 8,48 7,22 6,24 3,00 3,24
Composicién molar
v,H, 0,000 0,420 0,420 0,557 0,624 0,515 0,596 0,186 0,975
y,CO 0,000 0,170 0,170 0,033 0,037 0,000 0,000 0,000 0,000
y,CO, 0,000 0,120 0,120 0,257 0,288 0,295 0,335 0,691 0,006
y,CH, 0,000 0,030 0,030 0,030 0,034 0,039 0,046 0,094 0,001
y,H,O 0,769 0,250 0,250 0,113 0,006 0,050 0,001 0,002 0,000
y,BM 0,230 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
v,N, 0,000 0,010 0,010 0,006 0,011 0,012 0,015 0,013 0,017
y,CH;OH 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,087 0,007 0,014 0,000
Catalizador o adsorbedor Olivina Fe;04-Cr,0;3 CuO — ZnO —ALO; Zeolita SA
Masa de catalizador (kg) /
Densidad (kg/m®) 225,44 2.500[10] 0,5 1.350[18] | 1.260 [ 1.150[19] -
Calor retirado (-) o
adicionado (+) (kJ/h) 445.000 -52.800 -49.500 0

*Temperatura de entrada de la biomasa (BM); el vapor entraa 1.123 K.
**Este flujo no incluye las cenizas.
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Tabla 2. Caracterizacion de la biomasa empleada. Fuente: adaptada de “Composicion elemental de la cascarilla de

arroz” en la ref. [5]

Table 2. Characterization of the biomass used. Source: adapted from “Composicion elemental de la cascarilla de

arroz” in ref. [5]

Caracterizacion de la cascarilla de arroz (BM)

Composicion elemental en kmol para 100 kg de | Caracteristicas fisicoquimicas %

BM seca (1 kmol de BM seca)

Carbono 3,05 Humedad 9,3
Hidrogeno 5,83 Cenizas 17,6
Oxigeno 2,29 Material volatil 57,7
Nitrégeno 0,24 Carbono fijo 15,4

Poder calorifico superior (PCS) (Base seca): 1.461.199 kJ/kmol; 14.612 kJ/kg

3.1. Gasificacion de la biomasa

Inicialmente se calcularon las composiciones
de equilibrio [15] del gas producido durante la
gasificacion, el cual se compone de CO, CO,,
H,, H,O, CHy y N, [5-12] (se desprecia la
cantidad de coque formado [10]). El calculo se
hizo satisfaciendo el equilibrio quimico de la
reaccion (R2) para diferentes valores de la
relacion molar entre vapor y biomasa (nyp) a
una temperatura de 1.000 K vy presion
atmosférica, con el objetivo de conocer el

comportamiento de las composiciones de H, y
CO, cuyas fracciones molares se muestran en
la Figura 2 para valores de ny; entre 1 y 4,5.
La relacion ny,s Optima reportada por algunos
investigadores [8,11] es del orden de 3,36—
4,48, equivalente a 0,6-0,8 en relacion masica
(gr. vapor/gr. BM), cuando se emplean
biomasas con composiciones elementales
similares a las de la cascarilla de arroz. Para
valores de ny;s superiores a 4 es probable que
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las composiciones estén mas alejadas del
equilibrio [6], y su prediccion se dificulte.
Valores altos de nyp resultan en menores
cantidades de coque y alquitranes [6,11]. La
temperatura de operacion esta limitada por la
fusion de las cenizas de la cascarilla de arroz
que ocurre a 1.013 K aprox.[1]. En resumen,
para estimar la composicion del gas que sale
del gasificador incluido en la planta simulada,
en este trabajo se calcularon las fracciones
molares de todos los componentes en
equilibrio a 1.000 K para nyp =4,y ademas

Muiioz y Posada

asumiendo que se produce un 3 % v/v de CH,.
Los resultados se muestran en la Tabla 1,
donde se observa que a la salida del gasificador
se alcanza una fraccion molar de H, de 0,42.
Los calculos anteriores se resumen en la
reaccion (R1). Para demostrar que la tendencia
de esta reaccion es similar a la de
gasificaciones experimentales, en la Tabla 3 se
comparan los resultados obtenidos con valores
experimentales reportados en la literatura para
gasificaciones de biomasa (la composicion de
los gases esta en base seca).

Tabla 3. Comparativo de varias gasificaciones experimentales y caracteristicas de varios tipos de biomasa con la
gasificacion simulada de cascarilla de arroz
Table 3. Comparative between experimental gasifications and characteristics of biomass types with a simulated rice
husk gasification

Tipo de Pinus Cascara de Cynara Semilla Pinus Desechos | Cascarilla
Biomasa Pinaster[16] | almendras | Cardunculus | Albaricoque | Pinaster [7] varios de arroz
[10] [6] [8] (legumbres)
[17]
Anélisis Préximo
Volatiles 71,5 72,45 77,3 75,14 N.E. 73,74 57,7
Carbon Fijo 16 18,49 14,3 16,17 N.E. 14,84 15,4
Ceniza 0,5 1,16 8,4 0,17 N.E. 1,62 17,6
Humedad 12 7.9 0 8,52 15 9,8 9,3
Anélisis Elemental
C 51,6 46,65 46,7 44,39 N.E. 433 44.4
H 4,9 5,55 48 5,74 N.E. 5,62 7,07
N 0,9 0 0,7 0,37 N.E. 0,61 0,04
(0] 42,6 38,74 47,7 49,45 N.E. 50,35 44.45
PCS (kJ/kg)* 20.189 18.350 18.200 N.E. N.E. N.E. 14.612
Condiciones de operacion
Kg. Vapor/Kg. 0,6 1 N.E. 1 0,53-1,1 0,6 0,62
Biomasa
Temperatura (K) | 1.000-1.173 1.043 1.073 1.073 1.053-1.103 1.073 1.000
Presion (Atm) 1 1 1 1 N.E. 1 1
Composicion de los gases producidos* % Vol
H, 34,46 55,50 62,99 66,74 47,00 45,00 57,00
(€[0) 40,38 24,00 19,98 15,71 24,50 32,00 22,00
CO, 13,15 14,10 17,02 11,19 15,00 12,00 16,00
CH, 12,02 6,40 2,91 6,35 9,50 6,00 4,00
Composicién Arena Olivina N.E. Dolomita Arena Dolomita Olivina
del lecho Calcinada

*Base seca
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Figura 2. Fracciones molares de H, y CO calculadas
en el equilibrio para diferentes valores de nyg, a 1
atm y 1.000 K
Figure 2. H, and CO equilibrium mole fractions
calculated for different values of ny,g, at 1 atm and
1.000 K

El poder calorifico superior (PCS) de la biomasa
determina la cantidad de calor que se libera en su
combustion completa con aire estequiométrico:

C3,05H5,8302,29]Vo,24
+3,3625(0, +3,76 N,) - 3,050, (R4)
+2,915H,0,, +12,763 N,

AH,, . =—PCS=—14.612—

gBM sec a

A partir de la entalpia de la reaccion (R4) y las
entalpias de formacion de los gases involucrados
[15], se calcula una entalpia de formacion para
BM de -572.197 kJ/kmol de BM seca, con lo

cual se estima una entalpia de reaccion AH, =

310.311 kJ/kmol de BM seca para la reaccion de
gasificacion (R1) (endotérmica). Empleando este
valor, y teniendo en cuenta que al gasificador se
alimenta vapor a 1.123 K y biomasa a 298 K, y
que el gas sale a 1.000 K, se calcula la necesidad
de adicionar al gasificador un flujo de calor de
445.000 kJ/h. Se asumi6 un calor especifico de
1,5 kJ/kg-K para la biomasa seca, tipico de fibras
y compuestos celuldsicos como la madera.

3.2. Reaccion de conversion de gas con agua

(WGS)

El CO presente puede utilizarse para aumentar la
cantidad de H, mediante la reaccion shiff (R2), la
cual puede realizarse sobre un catalizador de
Fe;04-Cr,O; (ver la cinética en el Anexo;
numeral 1) en el intervalo de temperatura
recomendado de 573-633 K [18]. La conversion
de equilibrio de esta reaccion se favorece a bajas
temperaturas por ser una reaccion exotérmica.
Aqui se propone emplear la menor temperatura
del intervalo, que es de 573 K, y resulta en un
aumento de la fraccion molar del H, hasta 0,557
a la salida del reactor PBR-1 (ver Tabla 1). Los
gases producidos en el reactor luego se enfrian
hasta 313 K para condensar y retirar agua.

3.3. Reaccion de sintesis de metanol

Antes de alimentarse al reactor PBR-2, los gases
se comprimen en cuatro etapas hasta alcanzar la
alta presion que se requiere para producir
CH;OH en un catalizador comercial de CuO-
Zn0O-Al,O;. Este catalizador es selectivo para la
reaccion de H, con CO, (R3), en lugar de CO; de
hecho, la presencia de vapor se requiere para
obtener metanol a partir de una alimentacion
compuesta de H, y CO, con el complemento de
la reaccion shiff (R2)[19]. Teniendo en cuenta
que la produccion de CH;0H esta favorecida por
altas presiones y bajas temperaturas, aqui se
propone una presion de 3.560 kPa y una
temperatura de 473 K, que son valores que se
encuentran dentro de los respectivos intervalos
de operacion reportados para su cinética [19].

Aqui se desea producir una cantidad de metanol
que esté relacionada con la cantidad de CO, neto
generado por el proceso. El uso de biomasa
como materia prima no genera directamente
emisiones netas de CO, debido a que el
crecimiento de biomasa consume CO, y es parte
del ciclo natural del carbono. Sin embargo la
electricidad consumida puede tener emisiones de
CO, asociadas, por ejemplo al provenir de ciclos
de potencia impulsados por fuentes fosiles como
el gas natural. La simulaciéon muestra que los
compresores del proceso requieren 36,7 kW, que
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pueden generarse con la combustion de 0,63
kmol/h de CH,4 (asumiendo una eficiencia del 26
% en el ciclo de potencia), emitiendo el mismo
fluyjo molar de CO,. Aqui se propone capturar
esa cantidad de CO, produciendo CH;0OH
mediante las reacciones (R2) y (R3). El gas
producido en el reactor PBR-2 contiene
fracciones molares de 0,515 en H, y 0,087 en
CH;0H, y al enfriarse hasta condensacion
parcial a 313 K, resulta en una corriente liquida
60 % molar en CH;0H, que luego se purifica en
una torre de destilacion a 115 kPa, obteniéndose
0,583 kmol/h de metanol 99 % molar a 341 K, y
que posteriormente se enfria para su
almacenamiento.

3.4. Purificacion y compresion del hidrogeno

Se requiere remover los gases que acompanan al
H, (en la corriente 15, Fig. 1) que consisten
principalmente de CO,, CHy; y N,. Las altas
presiones y bajas temperaturas favorecen la
purificacion de H, por adsorcion [20]; puede
usarse zeolita S5A como adsorbente con
recuperaciones de H, del orden del 85 % [21]. Se
obtienen dos corrientes de la PSA: 8,9 kg/h de
H, al 97,5 % y 99,8 kg/h de una mezcla de gases
residuales (ver “Residuo” en la Tabla 1). Las
impurezas del hidrogeno obtenido de la PSA
consisten principalmente de N, [21]. El
hidrogeno luego se comprime hasta 300 atm
mediante un tren de compresion de 3 etapas
compuesto por los compresores K-5 a K-7, con
sus respectivos enfriadores C-9 a C-11 (Fig. 1).
El gas residual de la PSA posee un poder
calorifico que puede ser aprovechado en el
proceso a través de su combustiéon, con una
disponibilidad total de 356.000 kJ/h al llevar los

ANEXO: CINETICA DE LAS REACCIONES

gases de combustion desde 1.562 K a 423 K, y
parte de este calor puede aprovecharse en el
gasificador. Mediante un analisis Pinch [22,23]
del proceso pueden hallarse los requerimientos
minimos de servicios energéticos, obteniéndose
una necesidad de 306.000 kJ/h de servicio
caliente a temperaturas entre 981 Ky 1.003 K, y
438.000 kJ/h de servicio frio a temperaturas
entre 298 K y 313 K. Es posible suplir la energia
consumida en el proceso a partir de los gases de
la combustion conjunta de 0,63 kmol/h de CHy y
los 3 kmol/h de gas residual de la unidad PSA,
incluyendo el cubrimiento de las necesidades
eléctricas de los compresores de la planta, a
través de la produccion del vapor de alta presion
que requeriria un ciclo de potencia que genere tal
energia eléctrica. Alternativamente también
podria considerarse la combustion o gasificacion
de biomasa adicional para proveer servicio
caliente y electricidad, sin el empleo de gas
natural u otro combustible fosil.

4. CONCLUSIONES

Se ha propuesto y simulado un proceso para la
produccion de 8,9 kg/h de Hyal 97,5 % molar a
partir de la gasificacion de 100 kg/h de cascarilla
de arroz (base seca) con 60 kg/h de vapor.
Adicionalmente se producen 18,7 kg/h de
CH;0H al 99% molar, lo cual representa la
captura del CO, asociado al uso de metano (gas
natural) para garantizar la alta temperatura del
calentamiento requerido por el gasificador, y
generar electricidad para los compresores del
proceso. El empleo de materias primas
renovables como la biomasa y el agua resulta en
un proceso sin emisiones netas de CO,.

1. Cinética de la reaccion shrff (R2) catalizada con Fe;04-Cr,0; [13,18]:

rRZ[[ano[/kgcar—l]) = 3 '600 eXp(267 1) eXp ( RT

=95 (k/J | mol)

jcl,l CO,53 1_ 1 C602 CH2
OO exp(4.400/ T-4,036)| C,,C, 0

2. Cinética de las reacciones (R2) y (R3), respectivamente, catalizadas con CuO—ZnO-Al,O;, para la

produccion de metanol [14]:



IR kol kecat—h] = [9 KH2 KC02

_ 2
IiU[kmo// kgcat-h] — [(3 KH2

Donde:

E.
k =k, exp| ——
7 70 p( RT

e A,
X
P RT

K. =K

7 = 70
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pH2 pc02 - (1 / Keq(Rz))(pcoszo)
L (1 + KH2 sz + [<C02 pCO2 + [<CH3 OHPCH3 on T KH20PH2O + KCOpCO)2

Pﬁ;z Pco, _(I/Keq(R3))(pCf130HpH20/pH2)

L 1+ KH2 Pu, t sz Peo, T [<CH3 OHPCH3 on T KH20PH20 + Kcopco)3

K

co,

j Vi=2,3

j Vi=H,, CO, CH,OH, H,0, CO

cuyos parametros se resumen en la Tabla 4.

Tabla 4. Parametros de la cinética de la produccion de metanol [14]
Table 4. Kinetic parameters of methanol production [14]

[<H2 K co, K CH,OH KH20 Keo k, k
K, (atm™") o
0,14E-8 | 0,44E-8 | 0,11E-9 | 0,35E-8 | 0,5E-10 | 2,5E9 | 3E9
k,,(kmol/ kg cat— h)
AH (kcal/ mol) ¢
18 18 7 18 18 25 25
E(kcal/ mol)
4.400 1/ ;= Temperatura
Keq(Rz) =€&xXp (T - 4, 036)
AGRADECIMIENTOS
6.765,58 .
Keq(m)[m,z] =exp (——23, 623) A Colciencias por su apoyo a través del
programa Jovenes  Investigadores e

C:‘[ kmol/ it |

1= H,, CO,, H:0, CO

Piaum = Presion parcial de la especie 7= H,,
CO.,, CH;0OH, H-0, CO
R ) mor-x1=

@km// mol-K1

Innovadores afio 2007, ejecutado en 2008.

= Concentracion molar de la especie
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