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RESUMEN

En la presente Tesis Doctoral se analiza el comportamiento de un reactor de placas para-
lelas para la produccién de hidrégeno a partir del reformado de etanol con vapor de agua. El
reactor se disefia para una produccion de hidrégeno de 1 kW equivalente. Ademas, se estudia
la integracion del sector de produccion con el de purificacion para obtener una corriente de
hidrégeno en las condiciones para alimentar una celda de combustible tipo PEM.

Se presentan los resultados de la simulacion del reactor de placas paralelas cargado con
monolitos cataliticos, tanto para el reformado de etanol como para su combustion. Se demues-
tra que el acoplamiento térmico de estas reacciones es factible y que se obtienen niveles de
rendimiento a hidrégeno que cumplen con los objetivos impuestos. Ademads, se incorpora la hi-
pétesis de no adiabaticidad en los modelos estudiados y se demuestra que su omisién conduce
a resultados no conservativos.

Se verifica la generacion de un punto caliente en el reactor producto de las diferentes velo-
cidades de generacién y consumo de calor de las reacciones involucradas. Se proponen alter-
nativas para la reduccion de su magnitud, variando las condiciones de operacién de la zona de
combustidn, sin disminuir el rendimiento de la reaccion de reformado. Por otra parte, se estudia
disminuir su intensidad distribuyendo la alimentacién de combustible en diferentes posiciones
axiales a lo largo del reactor. Ademads, esta alternativa permite incrementar el nivel térmico del
reactor, con el fin de alcanzar mayores rendimientos a hidrogeno, sin sobrepasar la temperatura
maxima preestablecida.

Se reporta el estudio experimental de la reaccion de reformado de etanol sobre un catali-
zador monolitico comercial basado en niquel en las condiciones de reaccién necesarias para
la operacion del reactor de placas paralelas. Se analiza la actividad, selectividad y estabilidad
del catalizador. Ademads, se propone un esquema de reacciones que satisface las observaciones
experimentales y se ajustan los pardmetros cinéticos de la velocidad de las reacciones invo-
lucradas en el sistema. Adicionalmente, el catalizador monolitico se ensayé en un reactor de
lecho plano a las condiciones operativas y de disefio utilizadas en las simulaciones del reactor
de placas paralelas tanto para el reformado de etanol con vapor de agua como para la combus-
tién catalitica de etanol.

Por udltimo, se estudian dos disefios del proceso de producciéon de hidrégeno ultrapuro a

partir de etanol. En estos se integra el concepto de reactores de placas paralelas junto con los




demads equipos involucrados y se incorpora la expresion cinética ajustada para cuantificar la
reaccion de reformado de etanol. El primer sistema presenta menor grado de intensificacion,
pero establece las bases para demostrar una integracion térmica factible. Mediante optimiza-
cién se obtienen las condiciones de médxima eficiencia que son usadas como base del segundo
disefio. Esta nueva version incorpora al proceso general el reactor con acoplamiento térmico
de reacciones y muestra un sistema robusto y con mejores eficiencias térmicas que el primer

disefio.
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ABSTRACT

This Thesis presents results regarding the performance of a parallel-plates reactor for hydro-
gen production from ethanol steam reforming. The reactor is designed to produce a hydrogen
stream equivalent to 1 kW. Moreover, the integration of the production section with the purifi-
cation section is studied to achieve the adequate conditions to feed a PEM-type fuel cell.

Simulation results are presented for the parallel-plates reactor, which is loaded with ca-
talytic monoliths to conduct both ethanol steam reforming and ethanol combustion. Thermal
coupling between these reactions is demonstrated and satisfactory hydrogen yields are achie-
ved, fulfilling the imposed objectives. Non-adiabatic hypothesis is incorporated in the studied
models proving that its omission leads to non-conservative results.

Due to the difference in the rates of reforming and combustion reactions, a hot spot is ob-
served near the reactor entrance. Alternatives towards the reduction of the magnitude of the
hot spot are proposed while the performance of the reforming reaction is maintained. Furt-
hermore, fuel feed distribution along the axial coordinate was studied. Along with a reduction
of the magnitude of the hot spots, this alternative proved interesting as a tool to increase the
reactor temperature, improving hydrogen yields while maintaining the thermal level below the
maximum allowable.

This work reports on experiences regarding ethanol steam reforming carried out on a nickel-
based commercial monolithic catalyst. The operating conditions were selected to match the co-
rresponding in the simulations of the parallel-plates reactor mentioned above. In a first series of
experiments, proper levels of activity, selectivity and stability were measured for the catalytic
system. In addition, a reactions scheme representing the experimental observations was pro-
posed and kinetic parameters for these reactions were fitted aiming its implementation in the
reactor simulation. The monolithic catalyst was also evaluated in a flat-bed reactor under the
operative and design conditions tested in the parallel-plates reactor simulations for both ethanol
reforming and combustion reactions.

To address the production of ultra-pure hydrogen from ethanol, two different process de-
signs were presented. Here, the studied parallel-plates reactor using the adjusted kinetic ex-
pression was integrated along with the other units in the process (heat exchangers, membrane
reactor, combustion and separation chambers). The performance of the overall process is des-

cribed in terms of the hydrogen yield, thermal efficiency, and hydrogen production rate. The
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first system exhibits a lower degree of intensification but proved adequate in establishing the
bases to demonstrate a feasible thermal integration. Through optimization, maximum thermal
efficiency conditions are achieved. These conditions were used as the base towards the mo-
delling of the second design. This improved version incorporates a higher degree of thermal
integration in the units devoted to adequation of the process stream and in the reforming reac-
tor itself. The system showed a robust behavior, presenting higher thermal efficiencies than the

first design.
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Capitulo 1

Introduccion general

Si, amigos mios, creo que algiin dia se empleard el agua como combustible, que el hidrégeno y el
oxigeno de los que estd formada, usados por separado o de forma conjunta, proporcionardn una fuente
inagotable de luz y calor, de una intensidad de la que el carbon no es capaz.

La Isla Misteriosa (1874), Jules G. Verne

1.1. Actualidad del sistema energético

El uso racional de fuentes de energia renovables ha sido promovido desde hace algunas
décadas con el objetivo de resolver los problemas de disponibilidad de energia, de proteccion
medioambiental y de desarrollo regional. El gran impacto que ocasiona el uso de los combus-
tibles fésiles como fuente de energia sobre el planeta, sumado al incremento del precio del
petréleo y la dependencia energética del mismo, son factores que aceleran el interés en mo-
dificar y diversificar las fuentes de energia (Santilli y Shillady, 1999). Los gobiernos de los
paises industrializados intentan implementar politicas energéticas que aseguren un suministro
de energia menos nocivo para el planeta. Para esto, ya sea desde un punto de vista econémico
o politico, se buscan alternativas a mediano y largo plazo en desarrollos tecnoldgicos que per-
mitan una reestructuracion de los sistemas de energia actuales (Momirlan y Veziroglu, 2005).
Un futuro asociado a una energia sostenible es una parte fundamental del actual debate mun-
dial sobre el cambio climético debido a las emisiones de di6xido de carbono, principal gas de
efecto invernadero resultante de las actividades humanas (Mills, 2000). En consecuencia, hoy

en dia se proponen acciones para reducir las emisiones y garantizar el suministro de energia,




1. Introduccién general

las cuales incluyen la reduccion y optimizacién de los procesos que emplean los combustibles
fosiles, el desarrollo de tecnologias de captura de CO; y la produccién de energia alternativas
a partir de fuentes renovables.

Las fuentes de gases de efecto invernadero antropogénicas (es decir, producidas por el hom-
bre) son numerosas, siendo una parte muy importante la que corresponde al uso de la energia.
En un planeta que se mueve alimentado por los combustibles fésiles (80 % del consumo ener-
gético mundial), actividades como el transporte, la generacion eléctrica, la industria y las pres-
taciones de confort residenciales contribuyen a la generacion de emisiones, lo que desafia a
buscar soluciones para reducirlas (Instituto Argentino del Petroleo y del Gas, 2017).

La matriz energética argentina (Fig. 1.1) estd dominada actualmente por el uso de com-
bustibles fosiles y presenta dos particularidades: la elevada contribucion del gas natural (52 %)
y la muy baja participacion del carbon mineral (~ 2 %). A su vez, el petréleo contribuye con
aproximadamente un 33 %, por lo cual los combustibles f6siles constituyen el 87 % del total.
La participacion de las otras fuentes de energia es mucho menor (materia prima para biodiésel
o bioetanol como aceites y polisacdridos 4 %, hidraulica 4 %, nuclear 3 %, y lefia y bagazo 2 %)

(Propato y Verén, 2015).

Petréleo

Renovabl¢s

Nuclear
Carbén

\\
\\

Gas natural

Figura 1.1: Matriz energética de Argentina (Ministerio de Energia y Mineria, 2016).

En la bisqueda de una diversificaciéon armoniosa de fuentes de energia renovables para di-
ferentes sectores y a diferentes escalas se sefala al hidrégeno como un sustituto natural para

los hidrocarburos. El H; es un excelente combustible (Dodds et al., 2015), capaz de proporcio-
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1. Introduccién general

nar mds energia por unidad de masa que cualquier otro combustible conocido, entregando 33,3
kWh/kg frente a los 13,9 kWh/kg que provee el gas natural y los 12,4 kWh/kg del petréleo
(Asensio, 2007). El hidrégeno es un combustible limpio, ya que su combustion solo produce
vapor de agua, evitindose la generacion de 6xidos de carbono, principales responsables del
efecto invernadero. Otro aspecto para recalcar es que el hidrégeno, a diferencia del calor y
la electricidad, es un vector energético de gran versatilidad que no solo permite transportar
energia, sino también almacenarla de manera eficiente (Llorca Piqué, 2010).

Las pilas de combustible para fuentes de generacion de energia tanto méviles como estacio-
narias son dispositivos altamente eficientes ya que transforman la energia quimica en energia
eléctrica, eliminando el proceso de quemado del combustible, mejorando asi los rendimientos
energéticos por no contar con la restriccion del ciclo de Carnot. Son dispositivos que presentan
una contaminacion asociada muy baja y, ademads, por su caracteristica modular, pueden adap-
tarse facilmente a diferentes requerimientos. Se espera que las celdas de combustible jueguen
un papel importante en el proceso de implementacion de fuentes renovables de energia y en la
mitigacion de algunos de los principales problemas asociados a las fuentes actuales. Una buena
proporcion de estas celdas requiere una alimentacion de hidrégeno como combustible, tal como

se detallard en la préxima seccion.

1.2. Celdas de combustible

La historia de las pilas de combustible comenz6 hace casi dos siglos con los primeros es-
tudios del cientifico Chistian Friedrich Schonbein en Suiza (Schonbein, 1839). Paralelamente,
el fisico y jurista galés sir William Grove desarrollé en 1839 un nuevo tipo de celda eléctrica,
la célula de Grove, utilizando cinc y electrodos de platino expuestos a dos dcidos y separados
por un material cerdmico poroso, publicando sus resultados en 1843. A lo largo de los afios, su
desarrollo ha atravesado periodos de olvido debido a las numerosas dificultades técnicas que
presentan estos dispositivos en comparacion con otros métodos de obtencion de electricidad. El
tardio desarrollo de la ciencia de los materiales y la falta de busqueda de fuentes de energia re-
novables imposibilitaron la comercializacion de las celdas de combustible con anterioridad. Por
otro lado, la disponibilidad del petréleo y sus derivados para la generacién de potencia contri-
buy6 a que no se preste mayor importancia tanto a las bajas eficiencias del motor de combustion

interna debidas a las limitaciones del ciclo de Carnot como a las altas tasas de generacion de




1. Introduccién general

COa,. Sin embargo, en la actualidad se estd avanzando en forma sostenida en el empleo de las
celdas de combustible en diversas aplicaciones, tanto portétiles como estacionarias, asi como
en diversos medios de transporte.

Larminie y Dicks (2003) definen la celda de combustible como un dispositivo electroqui-
mico que transforma la energia quimica de una reaccién directamente en energia eléctrica. Por
ejemplo, de acuerdo con el esquema presentado en la Fig. 1.2, la celda puede generar electrici-
dad combinando hidrégeno y oxigeno electroquimicamente sin ninguna combustién de acuerdo

al par de semirreacciones siguientes:

dnodo:Hy, —»2H" +2e (1.1)
cditodo:2 H +2 e +0,5 0, — H,O (1.2)
Flujo de
electrones
Combustible - Salida de
sin consumir <:I e * . aire y agua
-
~H| [HO
“feom
H,

R0
H
Entrada de Entrada
combustible E> A A <:I de aire

|

Anodo Electrolito Citodo

Figura 1.2: Diagrama esquemadtico de una celda de combustible.

La alimentacién de hidrégeno ingresa a la seccidén anddica de la pila, donde se oxida el
H, aunque no en su totalidad. Los electrones liberados en la oxidacién del H; viajan desde
el dnodo hasta el cdtodo a través de un circuito externo, generando una corriente eléctrica. El
hidrégeno sin oxidar suele reciclarse hacia la seccién de combustion para generar calor util.
Los protones son transportados a través de un electrolito hacia el catodo para reaccionar con el
oxigeno proveniente usualmente de una corriente de aire. El electrolito actia simultdneamente

como aislante eléctrico, conductor proténico y separador de las reacciones que tienen lugar en
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1. Introduccién general

el catodo respecto a las que tienen lugar en el dnodo.

El uso directo de hidrégeno claramente es el modo preferido para la alimentacién de las
celdas de combustible. Sin embargo, la ausencia de una red de distribucién de H, y el riesgo
y las dificultades asociadas con su almacenamiento y transporte dificultan una amplia utiliza-
cién de esta estrategia directa. Como alternativa, la implementacion exitosa de las celdas de
combustible en el corto plazo puede ser realizada mediante el procesamiento de combustibles
liquidos mediante reformado de los mismos in situ.

Las celdas de combustible no poseen partes moéviles lo cual implica que no pierden energia
por friccidn, elevando su eficiencia energética. La eficiencia tedrica ideal es la relacién entre
la energia de combustion del hidrégeno y la energia eléctrica que se genera mediante el uso
de la pila, es decir, el cociente entre la energia util generada y la energia térmica almacenada
(AG/AH). Este valor alcanza el 83 % tedrico y es algo menor en la operacion real, pero atin
mayor que si el hidrégeno se utilizara en un motor de combustién. Estas celdas no se agotan
como lo harfa una bateria (no precisan recarga) y producen energia en forma de electricidad y
calor en tanto se les provea de combustible (H;). En la préctica, la corrosién y la degradacion
de los materiales y componentes de la celda son factores que limitan su vida util.

Los sistemas de celdas de combustible estdn siendo actualmente utilizados en un amplio
rango de aplicaciones que van desde grandes estaciones centralizadas de potencia, generado-
res distribuidos que pueden ser utilizados en edificios y residencias de areas urbanas, y hasta
pequeiios sistemas localizados en zonas remotas. La inclinacion de centrales de potencia hacia
la implementacion de sistemas de celdas de combustible se debe a la necesidad de mejorar la
eficiencia y durabilidad, asi como también disminuir las emisiones de di6éxido de carbono.

Existen diferentes tipos de celdas de combustible, presentando diferentes ventajas, limita-
ciones y potenciales aplicaciones. Las celdas de combustible son clasificadas de acuerdo con el
electrolito empleado (EG&G Technical Services, 2002). Esto determina los tipos de reaccion
quimica que tienen lugar en la celda, los catalizadores requeridos en cada electrodo, el rango
de temperatura en el cual la celda puede operar, y el combustible necesario. Esta clasificacion
identifica celdas de combustible alcalina (AFC), celdas de acido fosférico (PAFC), celdas de
polimero sélido (SPFC o PEMFC), celdas de carbonato fundido (MCFC), y celdas de oxido

s6lido (SOFC). En la Tabla 1.1 se resumen las principales caracteristicas de cada una.
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PEMFC AFC PAFC MCFC SOFC
Electrolito Membrana de KOH Acido Carbonatos Oxidos de
intercambio fosforico de Li/Na/K  zirconio con
proténico 6xido de itrio
Temp. operacion [°C] 70-90 90-100 180220  650-700 800-1000
Electrodo Platino Niquel Platino Niquel Niquel
Eficiencia eléctrica 40-50 40-50 40-50 50-60 50-60
Tolerancia al CO <10ppm < 10ppm <0,5% combustible combustible

Tabla 1.1: Clasificacion de las celdas de combustible (Song, 2002).

Mientras las celdas de combustible de altas temperaturas MCFC y SOFC estan siendo apli-
cadas para centrales de potencia, las celdas PEM predominan entre los generadores de potencia
mads pequefios como los de unidades residenciales y para aplicaciones méviles (por ejemplo,
automoviles). La baja temperatura de operacion de las celdas PEM implica el uso de materiales
mas econdmicos en su manufactura, simplicidad en la operacion y procedimientos de arranque
mads rapidos, caracteristica de suma importancia en aplicaciones moéviles.

Si bien las PEMFC trabajan de modo ideal con alimentaciones de hidrégeno puro como
combustible, son capaces de procesar corrientes provenientes de una mezcla gaseosa rica en
este compuesto con una leve disminucion en su rendimiento (por ejemplo, gas de reformado,
que puede ser generado a partir de varios combustibles primarios). Sin embargo, las PEMFC
utilizan platino como electrocatalizador del dnodo el cual se envenena facilmente a bajas tempe-
raturas por mondxido de carbono (reversiblemente) y por azufre (irreversiblemente), asi como
otras especies quimicas tales como el amoniaco. Si el gas rico en hidrégeno alimentado a la

celda proviene del reformado de combustibles debe estar libre de estas especies contaminantes.

1.3. Hidroégeno: Caracteristicas y usos

El hidrégeno es un gas biatdmico, incoloro, inodoro y no téxico. El &tomo de hidrégeno es
el mds liviano existente (casi 15 veces mads liviano que el aire) y se encuentra presente en el
75 % de la materia del universo. No se encuentra puro en la Tierra ya que, dado su poco peso,
no logra ser capturado por la gravedad de nuestro planeta. Sin embargo, es uno de los elementos
mads abundantes en la corteza terrestre en estado combinado debido a que estd presente en el
agua, la biomasa y los hidrocarburos.

Histéricamente se habl6 del hidrégeno como una fuente potencial de explosiones e incen-

6



1. Introduccién general

dios altamente severos. La realidad indica que este gas no es mds peligroso que otros combusti-
bles tradicionales (Llorca Piqué, 2010). Un 4,1 % en volumen de hidrégeno en aire lo convierte
en inflamable, mientras que el gas natural es inflamable desde los 5,3 %, pero la nafta lo es
desde el 1,0 %. Ademas, la temperatura de autoignicion del hidrégeno es de unos 520 °C mien-
tras que para la nafta es de 240 °C. El hidrégeno es explosivo desde un 13% en aire, valor
muy superior al del gas natural (6,3 %) y al de la nafta (1,1 %). Por otra parte, la explosion del
hidrégeno es mucho menos intensa: el hidrégeno produce 2 kT/m3, mientras que el gas natural
produce 7 kT/m3y la nafta 44 kT/m3. Si a esto se suma el hecho de que la difusion de hidrégeno
en aire es mucho mds rapida que la de los demds combustibles, resulta més dificil que se forme
acumulacion de H; en aire por un escape en espacios abiertos. Sin embargo, cabe destacar que
la misma facilidad del H, para difundir lo convierte en un compuesto mucho mas dificil de
almacenar en fase gas, requiriendo sistemas mas herméticos para evitar su fuga y, por lo tanto,
implicando un mayor desarrollo tecnolégico y mayores costos.

El hidrégeno puede utilizarse para fines energéticos o bien como reactivo en procesos in-
dustriales. Sin embargo, una de las propiedades mds destacables es su capacidad como portador
de energia. Cada afo se producen alrededor del mundo casi 50 millones de toneladas de hidré-
geno molecular (Hj) y la mayor parte de la produccién se consume dentro del mismo proceso
donde se genera (Laborde y Rubiera Gonzalez, 2010). De esta produccion, el 96 % es obtenido
a partir de combustibles fosiles, en particular de gas natural (Ewan y Allen, 2005). Tal como
se presenta en la Figura 1.3, el 72% de la producciéon mundial de hidrégeno se destina a la
industria quimica y petroquimica, de los cuales la mayor parte se utiliza para la generacion
de fertilizantes basados en amoniaco, aunque también se utiliza para producir metanol, agua
oxigenada, hidrogenacién de aceites, hidrogenacion de compuestos en los procesos de refina-
cién y para la refrigeracion de motores y generadores, entre otros. Solo una minima parte de la

produccion de hidrégeno se utiliza para la generacion de energia.
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Figura 1.3: Uso de la produccion de hidrogeno global (Laborde y Rubiera Gonzdlez, 2010).

1.3.1. Vias para la produccion de hidrégeno

Como se ha mencionado, las celdas de combustible de baja temperatura requieren una ali-
mentacion de hidrégeno para su operacion. El hidrégeno puede obtenerse a partir de fuentes
renovables (edlica, solar, biomasa, etc.) y no renovables (combustibles fésiles, energia nuclear)
mediante diversos métodos, siendo los procesos de reformado y la electrélisis del agua los més
comunes. Se debe asegurar la suficiente pureza del H, obtenido para evitar el envenenamiento
del catalizador del dnodo de la celda, como también se debe lograr una integracion energética
adecuada procurando un consumo de energia externa minimo. Dentro de las diferentes tecno-
logias de produccién de hidrégeno resefiadas en la literatura, resulta interesante en el marco de

esta Tesis discutir brevemente las alternativas siguientes:
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Reformado de hidrocarburos con vapor

El reformado de hidrocarburos con vapor de agua es uno de los procesos mds importantes
para la produccién de gas de sintesis, una mezcla de Hy, CO y CO; en diferentes proporciones
dependiendo del proceso de produccion del que provenga (Rostrup-Nielsen, 2000). El gas natu-
ral es la principal materia prima si se busca conseguir una corriente rica en hidrégeno debido a
que el CHy presenta la mayor relacion H/C de todos los hidrocarburos, con lo cual se minimiza
la formacién de 6xidos de carbono. De todas maneras, también se logra obtener hidrogeno y
gas de sintesis a partir de otras sustancias ricas en carbono (hulla, carbon, coque, nafta, alcoho-
les o biomasa). El sistema de reacciones en el reformado con vapor de agua del gas natural

y otros hidrocarburos es globalmente endotérmico y se basa principalmente en las siguientes

reacciones:
Call+n H20 —n CO+ (n+3) Hy AH? > 0 (1.3)
CHs+H,O=CO+3 H, AH’ =206,1 kJ /mol (1.4)
CH1+2 H, 0= CO,+4 H; AH’ =165,1 kJ /mol (1.5)
CH4+CO,=2CO+2H; AH° = 2473 kJ /mol (1.6)
CO+H,O=COy+H; AH’ = —41,2 kJ /mol (1.7)

Ademas, dependiendo de la escala de produccion y del objetivo de sintesis para el que
se produce la mezcla gaseosa, puede utilizarse el reformado autotérmico, el cual incorpora la

oxidacidn de parte del metano con oxigeno proveniente, generalmente, del aire:

CHy+2 0, +=CO2+2 H0 AH’ = —802,3 kJ /mol (1.8)

Por otra parte, el gas de sintesis puede producirse en ausencia de vapor a través de la oxi-
dacion parcial de metano. Este es un proceso exotérmico sin requerimiento de energia externa.
Sin embargo, se desarrolla a altas temperaturas y el control del grado de avance de la com-
bustion resulta complejo. Ademads, provee menores cantidades de hidrégeno que el reformado
con vapor de agua. Por esto, solo se lo utiliza bajo circunstancias geograficas y/o econémicas

especiales. La reaccion de oxidacion parcial se describe a continuacion:

CH;+050,=CO+2H, AH’ = =356 kJ /mol (1.9
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La formacion de depdsitos carbonosos sobre el catalizador es comun y suele incluirse junto

al esquema de reacciones involucrado en el reformado con vapor:

CnHm—>nc+§H2 (1.10)
CHy = C+2H> (1.11)
2C0=C+CO, (1.12)
CO+H, = C+H0 (1.13)

En corrientes con alto contenido de hidrocarburos superiores se utilizan reactores pre—
reformadores para evitar la formacién de coque. Asi es posible aprovechar la rapida descompo-
sicién de estos compuestos y la alta flexibilidad en la composicién de la corriente, optimizando
la utilizacién de vapor e incrementando la eficiencia de la produccién (Gupta, 2008).

En la industria, las reacciones de reformado de hidrocarburos se realizan habitualmente en
reactores cataliticos multitubulares a temperaturas entre 800 y 950 °C. Los tubos son dispuestos
en un horno con una seccién radiante que incluye quemadores y una seccidn convectiva para la
recuperacion de calor. En estos hornos, alrededor del 50 % del calor producido por la combus-
tion se transfiere a los tubos. La otra mitad del calor se recupera en etapas de precalentamiento
y produccién de vapor. El proceso de reformado presenta serias limitaciones a la transferencia
de calor, debido a la alta endotermicidad de la reaccion. Por lo tanto, para asegurar un buen
rendimiento del reactor, se realizan grandes esfuerzos para optimizar el flujo de calor a través
de la pared de los tubos, el espesor del tubo, la carga de catalizador, etc.

Si bien estos procesos de produccion de hidrégeno utilizando hidrocarburos se han desarro-
llado histéricamente a partir de fuentes fosiles (es decir, pozos de gas/petrdleo), se han reporta-
do ultimamente procesos similares provenientes de recursos renovables. Entre ellos se destaca
el uso de biogés o biometano (biogés purificado) (Braga et al., 2013). Como se ha mencionado,
el reformado con vapor de hidrocarburos (por ejemplo, metano) se realiza a altas temperaturas
y esto ha sido sefialado como un inconveniente al aplicarse a sistemas de generacion de ener-
gia eléctrica en celdas PEM ya que estas operan a temperaturas mucho mds bajas. Este hecho

tiende a hacer complejo el disefio del proceso global.
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Produccion de hidrogeno por electrélisis

Este tipo de proceso se basa en la utilizacién de una fuente eléctrica para la formacion de
hidrégeno de alta pureza a partir de la descomposicién de la molécula de agua como udnica
materia prima. Aproximadamente el 5% del hidrégeno producido en el mundo se genera a
través de la electrdlisis de disoluciones acuosas. La mayor parte de este hidrogeno se obtiene
como subproducto cuando se lleva a cabo la electr6lisis de las disoluciones del cloruro de sodio.

En la préctica, la electrolisis puede llegar a consumir por lo menos 50 kWh/kgy,, con un
adicional de unos 15 kWh/kgy, si el hidrégeno se comprime, por ejemplo, para su uso en au-
tomoviles. Ademads del costo de la energia invertida en el proceso (el cual se trata de disminuir
a través del uso de energias renovables como fotovoltaica, edlica, hidroeléctrica, geotérmica,
etc.), otro de los inconvenientes a enfrentar en los procesos de electrdlisis es la descomposicion

gradual que sufren los electrodos (Barbir, 2005).

Hidrégeno mediante vias biolégicas

Como se ha sefialado, actualmente el hidrogeno se produce principalmente a partir de com-
bustibles fosiles. Sin embargo, la tendencia creciente a reemplazarlos por fuentes de energia
renovables ha conducido al estudio de procesos bioldgicos y el uso de microorganismos en la
generacion de hidrégeno. Es importante puntualizar que estos estudios se hallan en sus pri-
meras etapas y, si bien en principio resultan prometedores, las velocidades de produccién de
hidrégeno obtenidas son atin de 6rdenes de magnitud inferiores a las requeridas para considerar
estas tecnologias como comercialmente viables.
Se presentan a continuacion algunas de las rutas bioldgicas para la produccion de hidrégeno
(G6émez Barrios, 2010):
= Biofotdlisis de agua mediante algas: Este proceso involucra la absorcion de luz mediante
dos sistemas que descomponen el agua junto a la generacidn de oxigeno y la reduccion
de di6éxido de carbono. La produccién es adaptada para prevenir la excesiva formacion
de biomasa. En las microalgas la presencia de hidrogenasas permite la generacion de
hidrégeno en ciertas condiciones de anaerobiosis (Vijayaraghavan y Soom, 2006).

= Fotodescomposicién de compuestos orgédnicos: Algunas bacterias foto-heterotréficas son
capaces de convertir dcidos orgénicos a hidrégeno y diéxido de carbono bajo condiciones
anaerobicas y en presencia de luz.

= Fermentacion de compuestos organicos: La fermentacion se realiza a partir de compues-
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tos orgdnicos en ausencia de luz. Estos procesos ofrecen facilidades para mantener una
produccién continua de gas (Valdez-Vazquez et al., 2005). Los compuestos organicos
pueden provenir de residuos de sistemas productivos, por lo que puede utilizarse este
proceso como valorizacion de dichos desperdicios.

= Electrolisis biocatalitica: En el proceso de electrdlisis biocatalitica se utilizan microor-
ganismos electro-activos capaces de convertir, mediante la aplicacién de corriente eléc-
trica, la materia orgdnica biodegradable en hidrogeno de alta pureza sin necesidad de

tratamientos de purificacion posteriores (Kapdan y Kargi, 2006).

Produccion de hidrégeno a partir de alcoholes

La produccién indirecta de hidrégeno a partir de biomasa posee uno de los mayores poten-
ciales para la generacion de este combustible ya que se pueden obtener productos intermedia-
rios liquidos, mas faciles de transportar y almacenar que el hidrégeno, generandolo a demanda
y con significativas reducciones en los costos. Los principales bioalcoholes utilizados son los
siguientes:

= Metanol: Considerando que la gasificacién de biomasa da lugar a gas de sintesis, puede

aplicarse el proceso de produccion de metanol tradicional para la generacion del lla-
mado biometanol. A partir de este combustible liquido puede producirse hidrégeno por
reformado con vapor de agua, craqueo, oxidacion parcial o reformado oxidativo y/o au-
totérmico. El reformado de metanol es la alternativa al reformado de gas natural mas
estudiada ya que este compuesto presenta una alta relacion H/C y se reforma a bajas
temperaturas (~300 °C). A pesar de esto, esta tecnologia atin no estd implementada co-
mercialmente. Las principales ventajas del metanol estdn relacionadas con su elevada
densidad energética, estabilidad quimica y biodegradabilidad. Ademads, presenta un bajo
punto de ebullicion y la mezcla metanol/agua presenta un bajo punto de congelamiento,
lo que permite el arranque en condiciones de bajas temperaturas. Sin embargo, el metanol
es altamente toxico y debe ser manipulado con precaucion. A pesar de que su reformado
es mas sencillo que otras alternativas, el hecho de que el biometanol provenga de gas de
sintesis (de gasificacion de biomasa) para volver a ser convertido en hidrégeno por refor-
mado hace que todo el ciclo deba optimizarse muy bien para que resulte econdmicamente

atractivo.
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= Etanol: El etanol es otra fuente interesante para la produccién de hidrégeno debido a
que también presenta una alta relaciéon H/C. Este alcohol es de muy baja toxicidad, de
facil transporte y alta densidad energética (Gardemann et al., 2014). Su produccién por
fermentacion es un proceso industrial establecido hace décadas. Se produce con una alta
cantidad de agua que no debe ser removida como en el caso de su uso para motores de
combustion interna. La presencia de enlaces C — C en la estructura molecular hace que se
requieran mayores temperaturas para su reformado que para el caso del metanol, y dicha
ruptura genera una mayor probabilidad de formacién de coque y posibilita un mayor
nimero de reacciones con compuestos intermediarios. En la préxima seccién se discute
esta alternativa en mayor profundidad.

= Glicerol: El glicerol se genera en grandes cantidades como subproducto de la produccion
de biodiesel. Presenta baja volatilidad y sus vapores poseen baja toxicidad. Los principa-
les medios para la produccién de hidrégeno son el reformado con vapor o el reformado
oxidativo. Sin embargo, presenta limitaciones del tipo termodindmicas, ya que se debe
trabajar a muy altas relaciones agua/glicerol y temperaturas para obtener buenos rendi-
mientos en la reaccién. Por otro lado, generalmente la implementacion prictica presenta

dificultades relacionadas con altos niveles de deposiciones carbonosas en el catalizador.

1.3.2. Reformado de etanol

Tal como se menciond, el etanol puede constituir una fuente renovable de buena disponi-
bilidad y costo razonable para la generacion de hidrégeno y gas de sintesis. Una alternativa
sustentable plantea la utilizacién de bioetanol, el cual puede obtenerse a partir de recursos re-
novables (biomasa y residuos orgédnicos). El bioetanol de primera generacion se obtiene en un
proceso industrial maduro por fermentacion de cereales, cafia de azicar o remolacha, entre
otros (Hernandez y Kafarov, 2009; Zabed et al., 2017). El bioetanol de segunda generacion
puede obtenerse a partir de biomasa lignoceluldsica o también a partir de los llamados culti-
vos energéticos (no aptos para alimentacioén y cultivados generalmente en tierras marginales,
inadecuadas para otros fines). Estos desarrollos de segunda generacion son mucho mds atracti-
vos que los de primera generacion en términos de aspectos medioambientales, éticos y de salud
humana (Wiloso et al., 2012). Por otra parte, como se representa en la Figura 1.4, el reformado
de bioetanol implicaria un ciclo casi cerrado de diéxido de carbono ya que el CO; liberado es

de proporciones similares al consumido previamente en el crecimiento de la biomasa (Vaidya

13



1. Introduccién general

y Rodrigues, 2006). De esta manera, su introducciéon como vector energético podria reducir las

emisiones actuales de CO, hasta en un 30 % (Manzolini y Tosti, 2008).

Hidrocarburos
Gas natural
Metanol

Figura 1.4: Ciclo del carbono en el reformado de etanol comparado con el correspondiente al de los
hidrocarburos fosiles. Adaptacion de Laborde et al. (2006).

El reformado catalitico de etanol con vapor de agua se puede considerar una ruta promisoria
para la produccion de hidrégeno/gas de sintesis con miras a la disminucién del uso de fuentes
no renovables como el gas natural. Globalmente, la reaccién se representa segutn la siguiente

ecuacion:

CyHsOH +3 H,O — 2 CO2+6 Hy AH°® = 173,4 kJ /mol (1.14)

La reaccion global indica una produccién maxima de 6 moles de Hy por mol de etanol
alimentado. El desempefio del reformado de etanol con vapor de agua ha sido analizado recien-
temente por diversos autores utilizando una amplia gama de catalizadores. De acuerdo con la
revision realizada por Contreras et al. (2014), los catalizadores con metales nobles tales como
Rh, Ru, Pd, Pt o Ir presentan las mds altas selectividades a hidrégeno. Si bien el Rh aparece
como el mds activo y selectivo entre los metales nobles, el Pt aparece como una opcidén impor-

tante por su actividad catalitica en la reaccion de WGS, lo cual favorece la remocién de CO.
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Por otra parte, entre los catalizadores basados en metales no nobles se destacan el Ni, Co y Cu,
entre los cuales el Ni presenta la mayor actividad y selectividad. Entre los soportes habituales
se incluyen CeO,, ZnO, MgO, Al,03, zeolitas-Y, TiO;, SiO,, Lay0,CO3, CeO,—ZrO, e hidro-
talcitas. Dependiendo del catalizador empleado se pueden verificar diferentes mecanismos de
reaccion para el reformado de etanol con vapor de agua. La Fig. 1.5 presenta algunas de estas

reacciones (Haryanto et al., 2005).
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Figura 1.5: Rutas involucradas en el reformado de etanol con vapor de agua sobre catalizadores metd-
licos. Adaptacion de Haryanto et al. (2005).
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Como se aprecia en la Fig. 1.5, se han propuesto diferentes caminos de reacciéon que con-
ducen a diversos productos finales y/o intermediarios (dependiendo del tipo de catalizador uti-
lizado y las condiciones operativas). De acuerdo con este esquema, las siguientes reacciones

podrian estar involucradas en el reformado de etanol con vapor de agua:

G HsOH +H,0 = CHy +CO2+2 Hy AH° = 8,3 kJ /mol (1.15)
C,HsOH = CH4+CO+H, AH° =495 kJ /mol (1.16)
G,HsOH +H,0+=2C0O+4 H AH° = 2557 kJ /mol (1.17)
C,HsOH —= CGH4 0+ Hy AH’ = 68,9 kJ /mol (1.18)
CyHsOH = CoHy+ Hy O AH° =456 kJ /mol (1.19)
CH,O = CH4+CO AH’ = —19.,4 kJ /mol (1.20)
CHA 0 +HyO = CO2+CHy + Hy AH’ = —60,5 kJ /mol (1.21)
CHy+H,O0 = CO+CHy + Hy AH’ =39 kJ /mol (1.22)
CHy+2 HyO = COy+CHy+ Hp AH’ = =372 kJ /mol (1.23)
CHy;+H,0=CO+3H; AH° =206,1 kJ /mol (1.24)
CHy+2HO=COy+4 H AH’ = 165,1 kJ /mol (1.25)
CHy;+CO,=2CO+2H, AH® = 2473 kJ /mol (1.26)
CO+H,O=COy,+H; AH’ = —41,2 kJ /mol (1.27)

Por otro lado, es importante puntualizar ciertos inconvenientes relacionados con la reaccion
de reformado de etanol con vapor de agua. Uno de ellos es que muchas de las reacciones in-
volucradas proceden limitadas por el equilibrio quimico (Mas et al., 2006), hecho que impone
fuertes restricciones en el rendimiento a hidrégeno méaximo alcanzable. Por otra parte, la alta
endotermicidad global del proceso implica la operacion a elevadas temperaturas. Esto determi-
na la necesidad de conseguir una alta capacidad de transferencia de calor al reformador para no

perder eficiencia térmica, tarea que se dificulta en sistemas de pequena escala.
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1.3.3. Purificacion de hidrégeno

La corriente de gas de sintesis que se obtiene como producto del reactor reformador (por
ejemplo, del reformado de etanol con vapor de agua) presenta una alta concentracién de CO, la
cual debe disminuirse en mayor o menor medida para poder alimentar una celda de combustible
(véase Tabla 1.1). La purificacién del hidrogeno (es decir, la eliminacion del CO) suele llevarse
a cabo en un equipo (o un conjunto de ellos) aguas abajo del reformador, tal como se presenta

en la Figura 1.6.

T ATy St s L el il
| produccion de gas purificacion de H,

: de sintesis

|
| C,H,OH
|+ H,0

H2
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Figura 1.6: Esquema simplificado del proceso de produccion de hidrogeno a partir de etanol para celdas
de combustible.

Reaccion de desplazamiento de gas de agua

Tradicionalmente, el primer paso para la eliminacién del CO de la corriente rica en hidré-
geno proveniente del reformador es la reaccion de desplazamiento de gas de agua (water gas
shift, WGS), la cual convierte el monéxido de carbono junto con agua en diéxido de carbono e

hidrégeno:

CO+HO+=COx+H; AH’ = —41,2 kJ /mol (1.28)

La reaccion de WGS es levemente exotérmica y limitada por el equilibrio quimico. Suele
trabajarse en dos etapas, la primera a alta temperatura, tipicamente 350 — 500 °C, habitualmente
con un catalizador de Fe/Cr/Cu mientras que la segunda opera entre 150 — 280 °C, con un
catalizador de Cu/Zn/Al. Estos dos reactores de WGS consiguen disminuir la concentracion de

monoxido de carbono a aproximadamente 0,3 % en volumen. Estos niveles de CO, sin embargo,
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no son admisibles aun para una celda de baja tolerancia al CO como las del tipo PEM y se hace

necesaria una purificacion posterior hasta alcanzar menos de 10 — 20 ppm de CO.

Oxidacion preferencial de monéxido de carbono

La oxidacién preferencial de CO (CO-PrOx) es una de las tecnologias utilizadas para al-
canzar los niveles de monoéxido de carbono necesarios para el ingreso a la celda de combustible
PEM (<10 - 20 ppm de CO), previo intercambio de calor intermedio que permite condensar el
vapor en exceso y bajar la temperatura hasta la requerida por la reaccion. La salida del reactor
de WGS de baja temperatura se encuentra normalmente entre 180 y 280 °C, mientras que la
corriente de hidrégeno de ingreso a la celda PEM debe tener una temperatura de alrededor de
80-100 °C, por lo que se busca que el reactor de oxidacion preferencial opere en este rango para
evitar la excesiva incorporacion de intercambiadores de calor. El catalizador que se seleccione
debe ser activo y selectivo en las temperaturas deseadas, y debe evitar la WGS reversa.

Se promueve aqui la oxidacién de CO con aire, en competencia con la oxidacion de hidro-
geno, la cual debe ser evitada o al menos minimizada. Las reacciones que proceden en esta

etapa son las siguientes:

CO+0,50, —CO, AH’ = —283,0 kJ /mol (1.29)

H>+0,5 Oy — H,O AH’ = —241,8 kJ /mol (1.30)

Se deben alimentar cantidades controladas de O, al reactor para llevar a cabo la reaccion de
CO-PrOx (Ec. 1.29) hasta muy altas conversiones de CO. Se requiere, por lo tanto, un cataliza-
dor altamente selectivo hacia la reaccion deseada, que minimice el avance de la combustion de
hidrégeno (Ec. 1.30) para evitar pérdidas de producto y aumentos indeseados en la temperatura
del reactor. Tradicionalmente se ha trabajado esta reaccion sobre metales nobles, principal-
mente platino, soportados sobre alimina, aunque se sigue investigando acerca de la adicién de
promotores o el uso de soportes reducibles y el remplazo del platino por otros metales.

Se consiguen altas selectividades a CO, siempre que el CO esté presente en la mezcla en
cierta proporcion (mds de 200 ppm). En la zona de salida del reactor, en cambio, el CO tiende
a su agotamiento y la selectividad se deteriora, lo que conduce a pérdidas de producto (Hj)
e impide un adecuado control de la temperatura de reacciéon. En consecuencia, el disefio del

reactor de CO-PrOx se ha vuelto un desafio importante, no del todo resuelto.
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Metanacion de monoxido de carbono

La reaccion de metanacion de CO es una alternativa factible para la purificacion de la co-
rriente de ingreso a la celda de combustible ya que el CH4 no envenena los electrocatalizadores

del dnodo. Esta reaccion es reversible y exotérmica y procede segun:

CO+3 Hy=CHy+H0O AH’ = —206,1 kJ /mol (1.31)

En los casos donde el contenido de CO es muy bajo (por ejemplo, la salida del reactor de
WGS de baja temperatura), el consumo de hidrégeno en términos absolutos seria tolerable.
Ademads, cuenta con la ventaja de que no se introduce ningiin gas a la mezcla de reaccion (a di-
ferencia de la reaccion de CO-PrOX). Sin embargo, si en la alimentacién, ademés de CO existe
CO», puede ocurrir también la reaccion de metanacion de CO», la cual implica un consumo aun

mayor de hidrégeno:

CO,+4 Hy, = CHy+2 H,O AH’ = —165,1 kJ /mol (1.32)

Este es el caso del efluente del reformado de etanol con vapor de agua o de la reaccion de
WGS. En esos casos, previo a la metanacién debe producirse una etapa de separacién del CO,
de la mezcla reactiva (por ejemplo, a través de la absorcion con aminas).

Un requisito indispensable del catalizador de metanacion es que debe inhibir la reaccion de
WGS reversa. En general, los metales de transicion (Co, Ni, Ru, Rh) son buenos catalizadores

para la metanacion de CO, y no asi el Pt, el cual cataliza también la WGS reversa.

Adsorcion por oscilaciéon de presion (PSA)

La tecnologia PSA (pressure swing adsorption) permite obtener hidrégeno con una pureza
superior al 99,999 %, con un contenido de CO menor a 10 ppm y, por lo tanto, apto para su
uso en cualquier tipo de celda de combustible. El proceso se basa en la capacidad de ciertos
materiales como el carbén activado, los tamices moleculares y las zeolitas para adsorber (y
desorber) ciertos gases selectivamente a alta (y a baja) presion, respectivamente.

El proceso tipico consiste en una operacion ciclica de la presion del sistema a tempera-
tura ambiente, donde en una serie de lechos se produce la adsorcién de las impurezas (por

ejemplo, CO), y en otra serie de lechos se produce su desorcién. A pesar de ser una opera-
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cidn intrinsecamente discontinua, con una disposicion de multiples lechos se logra alcanzar la
operacion continua. Usualmente se emplean entre 4 y 16 lechos con una frecuencia de 0,05—
0,5 ciclos/minuto. Cabe resaltar que la purificacion de hidrégeno mediante esta tecnologia es

costosa y solo se rentabiliza en producciones a gran escala.

Separacion de hidrégeno a través de membranas

Una membrana puede definirse como una interfase que separa dos zonas y/o actiia como
barrera activa o pasiva para el transporte de materia a través de la misma gracias a una fuerza
impulsora. La corriente que abandona el médulo de membrana luego de haber atravesado la
membrana recibe el nombre de permeado, mientras que la corriente que es rechazada por la
membrana recibe el nombre de retenido. La separacion de hidrégeno mediante el uso de mem-
branas permite obtener una corriente de alta pureza como para ser alimentada a una celda de
combustible tipo PEM.

Las membranas sintéticas se dividen en dos tipos: orgénicas (fabricadas con polimeros) e
inorgdnicas (realizadas con alimina, metales, etc.). Las principales ventajas de las membra-
nas inorgdnicas frente a las poliméricas son su estabilidad térmica y quimica, su resistencia
a grandes diferencias de presion y su cardcter inerte a la degradacion microbioldgica. Dentro
de las membranas inorgdnicas podemos mencionar: las membranas densas, las zeoliticas y las
membranas inorgdnicas basadas en sol gel. Las membranas densas ofrecen altas selectivida-
des a gases especificos pero bajas permeabilidades, entre las densas metdlicas puede citarse las
aleaciones de Pd (selectivas a Hy) o plata (selectivas a O). Una alternativa para aumentar el
flujo consiste en utilizar membranas compuestas. En ellas, un sustrato de alta porosidad con
baja resistencia al flujo y estabilidad mecdnica (alimina, silice, carbon, zeolita) se recubre de
una delgada capa metélica, que es la que proporciona la selectividad (Gallucci et al., 2011).

Las membranas densas metdlicas son el tipo de membrana mds ampliamente utilizado para
la separacion del H, de mezclas de gases. El Pd y sus aleaciones son los materiales dominantes
para la preparacion de estas membranas debido a la alta solubilidad y permeabilidad del H.
Desafortunadamente, su manufactura resulta costosa dada la baja disponibilidad del Pd en la

naturaleza.
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1.4. Intensificacion de equipos y procesos

La intensificacion de los procesos (IP) es una de las principales estrategias de Ingenieria
Quimica para hacer frente a las demandas cada vez mayores de disefiar y operar un proceso
quimico tan eficiente y sustentablemente como sea posible. Los pioneros en el tema (Rams-
haw, 1995) definieron la IP como una estrategia para reducir dristicamente el tamafio de una
planta quimica para alcanzar un determinado objetivo de produccién. Sin embargo, los reque-
rimientos actuales de procesos sustentables y competitivos han llevado a una ampliacion de
los conceptos de la IP (Dautzenberg y Mukherjee, 2001; Lutze et al., 2010; Utikar y Ranade,
2017). Se han propuesto distintas definiciones, sin embargo, la interpretacion formulada por
Stankiewicz y Moulijn (2000), ha sido ampliamente aceptada: “la IP consiste en el desarrollo
de equipos y técnicas novedosas que conduzcan a tecnologias limpias, mds eficientes energéti-
camente y con equipamiento substancialmente mds pequeiio”. Siguiendo estos lineamientos, la
intensificacion de procesos y el desarrollo de nuevas aplicaciones requieren una mejora signifi-
cativa en el disefio y el desempeifio de las unidades de reaccion. Los reactores multifuncionales
se vislumbran como una alternativa interesante en la busqueda de alcanzar la intensificacion
de procesos a través de la integracion de la reacciéon quimica con otros tipos de operaciones
unitarias en una dnica unidad. Los reactores estructurados y de membrana, son alternativas
prometedoras para lograr la multifuncionalidad en reactores.

Los reactores cataliticos estructurados de canales paralelos con intercambio de calor en-
tre secciones contiguas ofrecen elevadas relaciones drea/volumen y muy altos coeficientes de
transferencia de calor (Hayes y Kolaczkowski, 1998) lograndose unidades compactas con una
eficiente integracion reaccion/transferencia de calor. Ademads, el caracter modular de estos di-
sefios hace particularmente simple el escalado del reactor.

Por otro lado, los reactores de membrana son unidades que permiten combinar el efecto
catalitico dado por el catalizador y el efecto de separacion aportado por la membrana. La in-
tegracion de estos tipos de unidades ofrece ventajas no s6lo en términos de simplificacion del
equipamiento, sino que también introduce mejoras en la selectividad y produccion del reactor
(Adrover et al., 2007), impactando ademads sobre el desempefio del proceso global en el cual

estan insertos.
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1.4.1. Reactores estructurados

Los reactores cataliticos estructurados ofrecen una forma interesante de aproximacion a la
IP. En estos reactores el fluido circula por canales de geometria definida y el catalizador se
encuentra generalmente depositado sobre estructuras dispuestas dentro de los canales o direc-
tamente sobre la pared misma de los canales. En este caso, la multifuncionalidad se consigue
integrando la reaccién quimica con propiedades de transporte en la interfase mejoradas. Las
principales ventajas de estos reactores frente a los convencionales de lecho fijo son: menor
caida de presion, elevadas velocidades de transferencia de calor a través de las paredes y un
mejor control de las resistencias difusionales en el recubrimiento (washcoat) depositado en la
estructura.

El tipo de reactor estructurado industrialmente mas establecido lo constituyen los reactores
monoliticos o monolitos (Cybulski y Moulijn, 2006). La estructura interna de los monolitos
puede ser de material ceramico o metélico. Consiste en un cierto nimero de pasajes en paralelo
a través de los cuales el reactivo fluye y reacciona sobre el catalizador impregnado en las
paredes del canal. En general, estas paredes no son permeables a las especies que circulan
por los canales. La estructura tipo monolito ofrece ciertas ventajas interesantes a la hora de
disefiar un reactor (Hayes y Kolaczkowski, 1998; Saber et al., 2010):

= El monolito posee una alta drea frontal abierta, lo que brinda baja resistencia al flujo.

Como consecuencia, las caidas de presion pueden ser de dos a tres 6rdenes de magnitud
menores que en lechos fijos de igual 4rea superficial geométrica externa.

= Si la corriente tuviese material particulado més pequefio que el tamafio del canal, este

atraviesa facilmente el reactor.

= Launiformidad de la matriz de canales evita que se formen desvios en el flujo por bypass.

= Permiten un ficil escalado del reactor, sin cambiar las condiciones de flujo.

Con respecto a la uniformidad del flujo entre los distintos canales, este hecho sera real
siempre y cuando se distribuya apropiadamente la corriente en cada pasaje, ya que la baja caida
de presion puede contribuir negativamente en este aspecto. A diferencia de lo que sucede en
los lechos empacados, el monolito no puede redistribuir el flujo no uniforme una vez que este
ingresa al reactor (paredes no permeables), efecto que generalmente aparece en las entradas
a los reactores debido al gran cambio en los didmetros entre la linea y el equipo (Cybulski
y Moulijn, 2006). Dependiendo de los requerimientos del disefio, los monolitos pueden tener

geometrias muy variadas de uno a otro, tanto en la forma como en el tamafo de los canales.
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Algunos tipos de estructuras cldsicas pueden verse en la Figura 1.7.

Figura 1.7: Estructuras monoliticas de diferentes geometrias (Hayes y Kolaczkowski, 1998).

Numerosos procesos en la industria que incluyen reacciones quimicas estdn fuertemente
limitados por el requerimiento de energia o por la generacion excesiva de la misma. Con el ob-
jetivo de la intensificacion reaccién/transferencia de calor, se plantean conceptos de disefio que
impliquen la reduccién de la distancia entre la fuente de remocion o entrega de calor y el lugar
donde la reaccién procede (Anxionnaz et al., 2008). En este sentido, en el afio 1997 el grupo
BHR, originario del Reino Unido, desarroll6 los denominados reactores-intercambiadores de
calor (reactores HEX) para su aplicacion a reacciones en fase gas altamente exotérmicas (Phi-
llips et al., 1997). Los reactores HEX son esencialmente intercambiadores de calor utilizados
como reactores. En estos disefios, en un lado del intercambiador compacto se dispone el mate-
rial catalitico mediante washcoating o incorporando elementos cataliticos (pellets o empaques
estructurados). Del otro lado circula el fluido de servicio y también pueden disponerse estruc-
turas (inertes) para facilitar el mezclado y favorecer las condiciones de transferencia de calor.
Como resultado de esta integracién no sélo se consiguen equipos mas compactos sino también
un mejor control de la temperatura, lo cual podria redundar en una operacion mds segura y
en mejoras en la selectividad y rendimiento hacia el producto deseado (Cabassud y Gourdon,
2010).

Los microreactores, por su parte, son reactores estructurados constituidos por canales pa-

ralelos de pequefias dimensiones (del orden de 50-500 pm). Ofrecen asi elevadas relaciones
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area/volumen y muy altos coeficientes de transferencia de calor y masa, con lo cual es posi-
ble alcanzar altos flujos caldricos a través de las paredes. Estas caracteristicas convierten a los
microreactores en unidades potencialmente aptas para su implementacién en procesos contro-
lados por la transferencia de calor hacia la corriente de proceso. Los elevados coeficientes de
transferencia de calor y masa alcanzados permiten niveles de produccién muy altos por unidad
de volumen. Los reducidos volimenes de reaccién implican ademds una operacion inherente-
mente mds segura. La alta reproducibilidad de estas microestructuras permite lograr tiempos
de residencia y homogeneidad de flujos previamente inaccesibles en sistemas de mayor escala
(Kolb y Hessel, 2004).

Los “minireactores” o “milireactores” se asemejan mucho al disefio de los microreacto-
res, aunque en este caso las dimensiones de los canales (dimension caracteristica) son algo
superiores, alcanzando unos pocos milimetros. Estos disefios constituyen un compromiso muy
conveniente entre la disminucion de costo de fabricacién con respecto a un microreactor y el
aumento sustancial de prestaciones con respecto a un lecho fijo en lo que refiere a coeficientes
de transferencia de calor, baja caida de presion y facilidades de cambio de escala. Los Reactores
de Placas Paralelas (RPP), donde una repeticion de platos (usualmente metélicos) separa sec-
ciones del reactor en las cuales circulan fluidos diferentes, son normalmente disefiados como
milireactores. Mds aun, pueden aplicarse para llevar a cabo el acoplamiento térmico de reac-
ciones endo- y exotérmicas en secciones vecinas (Frauhammer et al., 1999). El calor generado
por estas tltimas es facilmente transferido a la reaccién endotérmica a través de la pared meté-
lica. Se extiende de este modo el concepto de intensificacion reaccidén/intercambio de calor. En
particular, el estructurado del material catalitico dentro de las secciones definidas por los platos
del reactor se dispone de modo tal de favorecer el acoplamiento térmico, es decir, se fuerza el
solapamiento de las zonas de generacién y consumo de calor. El sentido del flujo por las dife-
rentes secciones también puede seleccionarse con simplicidad a co- o contracorriente o en flujo
cruzado segin convenga. Por otro lado, la concepcion geométrica de estos reactores simplifica
en gran medida la implementacién de alimentaciones laterales o dispositivos de muestreo o

medicién (Kolios et al., 2002, 2007).

1.4.2. Reactores de membrana

Una manera de sortear los problemas inherentes al tren de purificacion de hidrégeno discu-

tidos en la seccién 1.3.3 se basa en llevar adelante la reaccién de WGS (Ec. 1.28) en una tnica
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unidad a partir de la cual se obtenga una corriente de H, de muy alta pureza compatible con
los requerimientos de la celda de combustible que se desee utilizar. De esta manera se prescin-
diria de la instalacién aguas abajo de un reactor de CO-PrOx, de metanacién, o de un sistema
PSA. La alternativa sugerida implica llevar a cabo la reaccion de WGS dentro de un reactor de
membrana, intensificando el proceso de produccién de Hy.

Los reactores de membrana se presentan como una alternativa interesante para el acopla-
miento de los procesos de reaccion/separacion. A través de este tipo de intensificacion de pro-
ceso se consiguen mejoras significativas en la selectividad y/o conversion de ciertas reacciones
(Coronas y Santamaria, 2004). En estudios recientes se han utilizado los reactores de membrana
para aumentar la conversion en reacciones limitadas por el equilibrio mediante la permeacién
preferencial de alguno/s de los productos de la reaccion (Barbieri ef al., 2001). La utilizacion
de reactores de membrana también permite obtener mejoras en la selectividad de ciertos proce-
sos, ya sea mediante la permeacion selectiva de un producto (Cornaglia et al., 2013) o bien con
la adicién controlada de un reactivo a través de la membrana (Rodriguez et al., 2011, 2012).
Una de las aplicaciones mds promisorias de los reactores de membrana es la remocion in si-
tu de hidrégeno del medio de reaccién en procesos destinados a la alimentacién de celdas de
combustion tipo PEM. Se persiguen en este caso dos objetivos: superar las limitaciones ter-
modindmicas por desplazamiento del equilibrio quimico y evitar la necesidad de un tren de
purificacién y separacion de los compuestos (por ejemplo, CO) que podrian envenenar el elec-

trocatalizador del dnodo de la celda de combustible (Adrover et al., 2017; Espinal et al., 2014).

1.5. Alcance de la Tesis

Como se menciond, en la actualidad la mayor parte del hidrégeno producido proviene de
materias primas de origen f6sil. Con el objetivo de modificar esta situacion, en junio de 2008
la Agencia Nacional de Promocién Cientifica y Tecnoldgica de Argentina (ANPCYT) lanz6 un
programa llamado “Produccién, Purificacion y Aplicaciones del Hidrégeno como Combustible
y Vector de Energia” en el marco del Programa de Areas Estratégicas (PAE), basado en la Ley
Argentina 26123 de promocioén del hidrégeno. El proyecto se formé con la colaboracion de
numerosos grupos de 4D de diferentes instituciones argentinas, orientados hacia un objetivo
comun, tendiente al dominio de la tecnologia del hidrégeno para insertar a la Argentina en

el reducido grupo de paises que actualmente intervienen en el mercado energético asociado a
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esta tecnologia (Aguirre et al., 2009). El Grupo de Reactores Quimicos de la Planta Piloto de
Ingenieria Quimica (PLAPIQUI) ha formado parte de este programa coordinado por el Dr. M.
Laborde (UBA). Esto ha permitido avanzar en el estudio de reactores estructurados y de mem-
brana para la generacion y purificacion de hidrégeno utilizando etanol a partir de la concrecion
de tres tesis doctorales (Adrover, 2012; Anzola, 2014; Bruschi, 2014) y la correspondiente di-
vulgacion de los resultados en revistas cientificas de alto impacto y en congresos nacionales e
internacionales.

El objetivo general de la presente Tesis Doctoral se puede desdoblar en dos: por un lado, se
busca contribuir al avance del conocimiento en el disefio y estudio de reactores multifuncionales
con alto grado de integracidn energética, aplicados aqui a la generacién de corrientes con alto
contenido de hidrégeno a partir materias primas renovables (etanol). Por otro lado, se aborda
el andlisis del proceso de produccion de hidrégeno ultrapuro para la alimentacion de celdas de
combustible de tipo PEM. En consecuencia, se han planteado los objetivos especificos que se
detallan a continuacion:

= Realizar estudios tedricos mediante el modelado matematico de un reactor estructurado
de placas paralelas con acoplamiento térmico de las reacciones de reformado de etanol
con vapor de agua y la combustién catalitica de etanol.

= Analizar la factibilidad de acoplar térmicamente dichas reacciones de manera satisfacto-
ria en un reactor tendiente a una produccion de hidrogeno de 1 kW;;, equivalente.

» Evaluar el desempefio en reaccion a escala laboratorio de un catalizador estructurado
comercial tanto para la generacion de hidrégeno por reformado de etanol con vapor de
agua como para la combustion catalitica de etanol.

= Realizar un estudio cinético con el catalizador utilizado tendiente a la obtencién de ex-
presiones de velocidad de reaccién del reformado de etanol con vapor de agua para ser
implementado en el modelo matemaético del reactor de placas paralelas.

= Estudiar la integracion del reactor de placas paralelas con la periferia del mismo, in-
cluyendo los intercambiadores de calor requeridos para acondicionar las corrientes de
entrada a la unidad de reaccién, y un reactor de membrana multitubular para purificar la
corriente de hidrégeno obtenida.

= Optimizar las condiciones operativas del proceso de produccién de hidrégeno de alta

pureza para la alimentacion de celdas de combustible tipo PEM.
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1.6. Organizacion general de la Tesis

En el capitulo 2 se presenta el andlisis de un reactor de placas paralelas para la produccién
de hidrégeno por reformado de etanol con vapor de agua con acoplamiento térmico con la
reaccion de combustion catalitica de etanol. Se exploran aqui diferentes variables de disefio
mediante el modelado matemaético del equipo. Se presenta la influencia de variables operativas
de interés como las temperaturas del reactor y la concentracion del etanol combustible.

El capitulo 3 continta con el andlisis de la integracion energética del reactor de placas para-
lelas operando de manera autotérmica. Se discute la importancia de la inclusion de los términos
de pérdida de calor al medioambiente y se incorpora la simulacién de dos intercambiadores de
calor utilizados para precalentar las corrientes de entrada al reactor. Por ultimo, se explora la
distribucién de combustible al reactor bajo diferentes politicas de inyeccion para minimizar la
magnitud de los puntos calientes y/o maximizar la produccién de hidrégeno.

El capitulo 4, por su parte, expone resultados experimentales de la reaccion de reformado
de etanol con vapor de agua en un catalizador monolitico comercial bajo condiciones de ope-
racion realistas en términos de temperatura, presion, concentracion y tiempo de residencia. Se
estudia la actividad, selectividad y estabilidad del catalizador. Se propone aqui un esquema de
reacciones que satisface las observaciones experimentales y se ajustan pardmetros cinéticos de
expresiones de velocidad de reaccidn del tipo ley de la potencia. Ademads, se estudia la velo-
cidad de deposicion de coque sobre el catalizador. Por dltimo, dicho catalizador monolitico se
ensaya en condiciones que representan una seccion del reactor de placas paralelas estudiado
anteriormente.

El capitulo 5 presenta resultados de la integracion energética de un procesador de etanol pa-
ra la produccién de hidrégeno ultrapuro para alimentacién de celdas de combustible tipo PEM.
La reaccién de reformado de etanol con vapor de agua se simula utilizando la expresion cinéti-
ca obtenida en el capitulo 4. Se estudia en este capitulo el desempefio del sistema analizando la
sensibilidad del proceso ante cambios en la temperatura del reactor de reformado, condiciones
operativas del reactor de membrana y para diferentes cargas alimentadas al proceso. Se reali-
zan ademds tareas de optimizacion en la bisqueda del punto operativo que provea la mdxima
eficiencia térmica.

El capitulo 6 amplia el andlisis anterior del procesador de etanol para la produccién de
hidrégeno a través de la simulacién de un sistema con mayor grado de intensificacion que

el presentado en el capitulo 5. Se estudia aqui la sensibilidad de este nuevo disefio a ciertas
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variables operativas como la temperatura del reactor y la carga de proceso, y se exploran las
mejores condiciones para satisfacer diferentes demandas de hidrégeno exigidas por la celda de
combustible.

Por ultimo, en el capitulo 7 se presentan las conclusiones mas relevantes obtenidas en el
marco de esta Tesis y los trabajos a futuro que se desprenden a partir de las investigaciones

abordadas.
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Capitulo 2

Diseno de un reactor de placas paralelas

autotérmico

He permanecido aqui durante cuatro afios. Me he analizado en profundidad.

He cambiado en aquello que no me gustaba, o, al menos, hice el intento.

Una Cancion para Lya (1974), George R. R. Martin

2.1. Introduccion

El reformado de etanol con vapor de agua se ha presentado como una propuesta interesante
para la produccién de hidrégeno a partir de etanol ya que, segtn la estequiometria de la reac-
cidn, se podrian obtener 6 moles de hidrégeno por mol de etanol alimentado. Como contraparte,
los procesos de reformado presentan un cardcter altamente endotérmico. Por lo tanto, el reactor
reformador debe ser disefiado cuidadosamente para optimizar las condiciones de transferencia
de calor desde una fuente externa al medio de reaccién. Una implementacion prictica de este
proceso a escalas medianas/pequefias requiere reactores altamente eficientes, capaces de trans-
ferir elevados flujos de calor por unidad de drea. Para alcanzar este objetivo, en la literatura se
han propuesto los reactores de placas paralelas (RPP) con acoplamiento térmico de reacciones
endo- y exotérmicas (Frauhammer et al., 1999). Tal como se describe en el capitulo 1, este tipo
de reactores estd basado en la idea de secciones paralelas donde se llevan a cabo las reacciones

endotérmicas y exotérmicas. Estas secciones estdn divididas por separadores metdlicos a través
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2. Disefo de un reactor de placas paralelas autotérmico

de los cuales se transfiere el calor. Dentro de cada seccién se disponen catalizadores estructu-
rados, ya que estos brindan la posibilidad de operar con bajas caidas de presion y presentan un
escalado mds sencillo por repeticiéon de unidades iguales (Cybulski y Moulijn, 1994; Saber et
al., 2010).

La factibilidad de esta tecnologia aplicada al reformado de etanol fue estudiada de manera
experimental por Lépez et al. (2012), usando la combustion de hidrégeno para proveer el calor
requerido por la corriente de proceso. Se utiliza a estos efectos un modelo de un RPP formado
por una unica seccidén de combustion entre dos secciones de reformado. Los autores demuestran
una operacion satisfactoria en términos de acoplamiento térmico y produccién de hidrégeno.
Sin embargo, la combustiéon de H; presentd serias complicaciones en la operacién a las altas
temperaturas requeridas.

Casanovas et al. (2008) propusieron la generacion de hidrégeno a partir de etanol bajo un
régimen autotérmico, acoplando el reformado con vapor de etanol con la combustién de etanol
en un microreactor estructurado. Los autores registraron un buen desempefio en términos de
acoplamiento térmico y mostraron que se producian menores puntos calientes para un esquema
de flujo a cocorriente.

Bruschi et al. (2012, 2016) reportaron estudios tedricos del reformado de etanol en mi-
croreactores metdlicos. Se propuso aqui el acoplamiento del reformado con gases calientes
provenientes de una cimara externa de combustion o con combustidn catalitica de etanol, mos-
trando la necesidad de evitar los puntos de calientes dentro de los canales de este sistema y
la importancia de que las corrientes de entrada al reactor ingresen precalentadas para lograr
resultados satisfactorios.

Este capitulo presenta el andlisis de un reactor de placas paralelas para la produccién de
hidrégeno a partir de etanol. Se propone, en este caso, la combustion catalitica de etanol como
reaccion exotérmica que provee el calor necesario a la reacciéon de reformado de etanol con
vapor de agua. El estudio se lleva a cabo usando un modelo matemaético para explorar diferentes
variables de disefio de una unidad de reaccién térmicamente eficiente y capaz de operar bajo
condiciones autotérmicas. Se presta especial atencion a la influencia de variables operativas
como las temperaturas del reactor y la concentracion del etanol combustible para analizar el
desempefio del reactor. Se analizan la distribucién de productos, el rendimiento a hidrégeno,
magnitud y posicién de puntos calientes y la generacién o consumo de calor para diferentes

escenarios operativos.
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2.2. Mareco teorico

2.2.1. Termodiniamica del reformado de etanol con vapor

El anélisis termodindmico de una reaccion brinda informaciéon fundamental acerca de las
condiciones para la operacion apropiada de un proceso ya que el equilibrio quimico dicta los
limites a los cuales estd sujeto el sistema en estudio. Para el cdlculo de las composiciones de
equilibrio de la reaccion de reformado de etanol, se deben tomar en cuenta los cuatro compo-
nentes finales (CO, CHy4, Hy y CO»), junto con las dos especies reactivas (CoHsOH y H>O).
Tanto el etileno como el acetaldehido se observan en estos sistemas reactivos solo cuando se
opera a tiempos de residencia muy bajos, a baja temperatura, o cuando se emplean cataliza-
dores no adecuados. Por este motivo, estas especies no son consideradas en el marco de esta
investigacion.

El modelo matemadtico utilizado para el cdlculo de las composiciones de equilibrio es el
correspondiente al método de minimizaciéon de la energia libre de Gibbs. Este no requiere
conocer cudles son las reacciones involucradas (las cuales pueden variar dependiendo del cata-
lizador utilizado). Solo deben proveerse las especies (reactivos, productos e inertes) presentes
en el medio de reaccion. Segun este procedimiento, el equilibrio quimico se corresponde con
el estado en el cual la energia libre total del sistema es minima. Para una mezcla isotérmica e

isobdrica, la energia libre de Gibbs estd dada por:

N
i=1

donde ; es el potencial quimico de la especie i y n; el nimero de moles de dicha especie. Para

el caso de una mezcla de gases ideales, el potencial quimico puede ser expresado como:

ui:G?+R-T-ln(y,~-P):G9+R-T-ln( i -P) (2.2)
ini

Por lo tanto, la energia libre de Gibbs queda definida de la siguiente manera:

G

N n;
Y n- [G?+R-T-1n (En"P)] (2.3)
i=1 il
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0 su equivalente:

= n;- —+ ln -P (2'4)
RT =" |RT Yini
La Ecuacién 2.4 debe ser minimizada sujeta a las restricciones impuestas por el balance

atomico de las especies existentes:

N
Y aix-ni=by (2.5)
i=1

donde a; 4 representa el nimero de dtomos de k en el compuesto i, mientras que by indica el
nimero de dtomos de k totales alimentados al sistema.

La minimizacién de la Ec. 2.4, con las restricciones impuestas por el conjunto de Ecua-
ciones 2.5 fueron resueltas mediante el ambiente de simulacién gPROMS 3.6™ (PSE, 2004a),
buscando determinar los valores de las variables desconocidas, n;.

Un hecho bien conocido en el reformado de etanol con vapor es la deposiciéon de especies
carbonosas sobre el catalizador, lo que conduce a la desactivacion del mismo. La deposicién de
carbon es una restriccion muy fuerte en este proceso, por lo que deberia ser tenida en cuenta en
el andlisis termodindmico. A los efectos del modelado de este proceso se ha considerado aqui
el carbono depositado como grafito (Vasudeva et al., 1996). El grafito presenta una presion
de vapor lo suficientemente baja como para permitir que se considere el cambio en la energia
libre de Gibbs de esta especie nulo a cualquier temperatura de reaccion. Sin embargo, debe ser
incluido como una especie mds en el balance elemental de carbon de la Ec. 2.5. De esta manera,
se obtiene la composicidn de la mezcla en equilibrio considerando los moles de grafito en fase
sOlida y el resto de los componentes en fase gaseosa.

A partir de la minimizacién de la energia de Gibbs, se construy6 la curva presentada en
la Fig. 2.1 para diferentes relaciones molares agua a carbono (steam-to-carbon, STC) y sin el
agregado de inertes. La Figura 2.1 presenta el limite minimo de exceso de agua en la alimenta-
cién para cada temperatura sobre el cual se debe operar para evitar la zona donde los depdsitos
de carbono sobre el catalizador se hallan termodindmicamente favorecidos. A partir de esta Fi-
gura se concluye que, para todo el rango de temperaturas estudiadas, se requiere una cantidad
de agua mayor que la correspondiente al valor estequiométrico (STC > 1,5) para poder operar

en la zona libre de deposicién de carbono.
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Figura 2.1: Limite de la zona favorecida para la deposicion de carbono como funcion de la temperatura
v la relacion STC (agua:carbono, molar) de alimentacion. P =1 bar.

A partir de los resultados anteriores y con el propésito de fijar las condiciones operativas
del caso base sobre las cuales realizar el andlisis termodindmico del reformado de etanol con
vapor de agua se selecciond una relacién STC de 3, una presion de 1 bar y una alimentacién
sin dilucién con inerte (Comas et al., 2004; Ni et al., 2007; Bruschi et al., 2012; Lépez et al.,
2013).

A continuacion, se presenta la influencia de las principales variables operativas en la dis-
tribucion de las especies en equilibrio. Cabe destacar que, para todos los casos en estudio, la
concentracion de etanol en la mezcla en equilibrio resulté despreciable (es decir, la conversion

de etanol fue del 100 %).

Efecto de la relacion STC

La Figura 2.2 presenta las composiciones de los productos de reaccion, en base seca, pa-
ra cuatro diferentes valores de STC como funcién de la temperatura de equilibrio. Se puede
apreciar, en este caso, que con el aumento de la relaciéon STC se obtienen mayores fracciones
molares de hidrégeno, ya que se promueven las reacciones de reformado de metano y de des-
plazamiento de gas de agua por desplazamiento del equilibrio quimico (véanse las ecuaciones
de la seccién 1.3.2). Una desventaja practica del aumento del agua en la alimentacion (es decir,
mayor STC) es que esto implica un mayor gasto energético en términos de evaporacion y so-

brecalentamiento del agua necesaria hasta alcanzar la temperatura de reaccion deseada, lo que
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se suma a un mayor volumen de los equipos para el mismo caudal de etanol procesado.
Ademads, se observa que el metano alcanza mayor conversién a mayores temperaturas ya
que se consume por reformado, reaccion fuertemente endotérmica que se ve favorecida por el
aumento de esta variable. El incremento de la temperatura por encima de 700 °C conduce, por
otro lado, a mayores niveles de mondxido de carbono de salida y a un consumo indeseado de
hidrégeno, dado que en estas condiciones se favorece la reaccion exotérmica de desplazamiento

de gas de agua (water-gas shift, Ec. 1.27).
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Figura 2.2: Composicion de equilibrio en base seca de los productos del reformado de etanol con vapor
de agua como funcion de la temperatura y para diferentes relaciones molares STC (agua:carbono) de
alimentacion. P = 1 bar.

Efecto de la presion de operacion

La influencia de la presion en el equilibrio quimico del reformado de etanol se reporta en
los graficos de la Figura 2.3. Se evidencia que la conversién de metano se ve desfavorecida
por el incremento en la presidon de operacion, ya que la reaccién de reformado se produce con
un aumento del nimero de moles del sistema. Contrariamente, la produccion de didxido de
carbono, el cual se produciria como producto de la reacciéon de WGS, no evidencia un cam-
bio significativo debido al cardcter equimolar de esta reaccion. Desde el punto de vista de la
implementacion practica, presiones crecientes implicarian mayor complejidad en el disefo y

construccidn de los equipos y, por lo tanto, mayores costos fijos y de operacién (por compre-
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sién). Si bien los equipos resultarian de menor tamafio dada la mayor densidad de la mezcla
reactiva, para este sistema reactivo el incremento de la presién no es recomendada ya que se

incrementa la velocidad de deposicion de carbono sobre el catalizador (Espinal et al., 2014).
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Figura 2.3: Composicion de equilibrio en base seca de los productos del reformado de etanol con vapor
de agua como funcion de la temperatura y para diferentes presiones. STC = 3.

Efecto de la dilucion con inertes

En numerosos reportes bibliogréficos (particularmente los enfocados a estudios experimen-
tales de catalizadores de reformado de etanol) se consideran mezclas de alimentacion diluidas
en un compuesto inerte. Para analizar su influencia en el equilibrio quimico en estudio, la Fig.
2.4 presenta resultados para diferentes niveles de inerte en la alimentacion (por ejemplo, ni-
trogeno). Las fracciones molares obtenidas para los productos se presentan en base seca y sin
considerar al inerte. Como es de esperarse, el rendimiento a hidrégeno aumenta por la dismi-
nucion de las presiones parciales de los componentes al ensayarse un sistema mads diluido (es
decir, a mayores fracciones molares de nitrogeno). Ademas, se observa que a altas temperaturas
(T > 700 °C), una vez consumido el metano, el efecto de la dilucién se vuelve nulo. Si bien el
andlisis termodindmico sugiere el agregado de inertes a la alimentacién como un camino para
aumentar el rendimiento a hidrégeno, estas especies provocan una dilucién de los productos,

con la consecuente necesidad de incluir equipos de purificacion aguas abajo del reactor.
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Figura 2.4: Composicion de equilibrio en base seca (y sin N») de los productos del reformado de etanol
con vapor de agua como funcion de la temperatura y para diferentes grados de dilucion en inerte. P =1
bar, STC = 3.

Del andlisis de los resultados de sensibilidad paramétrica realizados para el reformado de
etanol en equilibrio quimico, se concluye que el desempeiio 6ptimo en términos de rendimiento
a hidrégeno se alcanza al trabajar a temperaturas cercanas a los 675 °C y a bajas presiones. El
agregado de inertes se mostr6 favorable como una via para lograr un aumento del rendimiento
a hidrégeno, pero traeria consigo mayores gastos de purificaciéon de la corriente de salida.
Debe notarse que altas temperaturas producen un aumento considerable de la produccion de
monoxido de carbono, sobre todo una vez agotado el CH4. Dependiendo del grado de pureza
requerido en la corriente de H, (en términos de concentracién de CO), el sistema requeriria
mayores volimenes y/o complejidad en los equipos de purificacién aguas abajo del reformador
para mayores fracciones molares de CO. Para decidir acerca de la relacién STC 6ptima es
preciso realizar una evaluacion técnico — econdmica para balancear el mayor gasto energético
que supone operar con mayores niveles de agua en términos de energia para evaporacion y
sobrecalentamiento con el aumento de la producciéon de hidrégeno y la disminucién de los
niveles de CO de salida, predichos por el equilibrio quimico. Ademas, como se presento en la
Fig. 2.1, se debe considerar también una minima cantidad de vapor que asegure la ausencia de

formacion de coque sobre el catalizador.
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2.2.2. Geometria del reactor de placas paralelas

En esta Tesis se propone el disefio de un reactor de placas paralelas (RPP) para la produc-
cién de H, acoplando el reformado de etanol con vapor de agua con la combustion catalitica de

etanol. EI RPP adoptado para este estudio se presenta en la Fig. 2.5.

Fase gaseosa (EC)
5 P
Lx
oy
Ly Pared
metalica Fase
|| gaseosa
Monolito cerdmico (ESR)

Combustion de etanol (EC)

Reformado de etanol (ESR) Eje de simetria

Figura 2.5: A) Esquema del reactor de placas paralelas con las secciones de reformado (azul) y de
combustion (rojo) conteniendo los catalizadores monoliticos. B) Ampliacion del dominio modelado.

Como ya se ha mencionado, esta clase de reactor se basa en la idea de secciones alternadas,
cada una llevando a cabo una reaccién (endo- o exotérmica). Las secciones se dividen por
separadores metdlicos a través de los cuales se transfiere calor. Cada seccion se rellena, a su
vez, con un catalizador estructurado sobre el cual se lleva a cabo la reaccién de interés, siendo
posible ubicar diferentes catalizadores en secciones vecinas o no. Se ha seleccionado disponer
soportes monoliticos cerdmicos comerciales (cordierita) de 400 cspi en todas las secciones.

La seleccién de un monolito comercial en el marco del presente trabajo de investigacion
obedece a que estas estructuras cataliticas presentan un bajo costo y alta disponibilidad debido
a su empleo en el mercado de autopartes. Ademads, estos catalizadores poseen buen desempeiio
general tanto en la reaccién de reformado como en la combustion de etanol. Como se ha men-
cionado en el capitulo anterior, esta Tesis se encuentra incluida en una linea de investigacién
que viene siendo desarrollada desde hace mds de una década por el grupo de Reactores Qui-
micos de PLAPIQUI y que engloba estudios acerca del disefio, construccion y operacion de un

reactor de placas paralelas para la produccion de hidrégeno a partir de etanol a escala banco.
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Dado que el desarrollo y preparacion de catalizadores se encuentra fuera de la experticia ge-
neral de nuestro grupo de trabajo, la construccién del reactor de placas paralelas mencionado
seria factible solo si se contara con catalizadores adecuados, disponibles y a un costo razonable,
como es el caso de las estructuras monoliticas utilizadas.

Cada seccidn del reactor posee una estructura que se encuentra separada de sus vecinas por
una pared metdlica de acero inoxidable. Mientras que las zonas azules de la Fig. 2.5 representan
las secciones de reformado del reactor, las rojas corresponden a las de combustion. El niimero
de secciones asignadas a cada reaccion se define como ng, mientras que nr es el nimero de
canales totales de la estructura monolitica para cada reaccioén. nr es el nimero de filas de
canales en cada seccién y, por lo tanto, el nimero de canales en cada fila serd nc = nr/ (ng - nr).
Lz, Ly y Ly son el largo del reactor, el ancho de cada canal del monolito y el espesor de la
pared metdlica, respectivamente. 9 es el espesor de las paredes de los monolitos ceramicos cuyo
valor para las estructuras de 400 cspi es de 0,0065 in (0,1651 mm), mientras que p. es el radio
de la curvatura de las esquinas de los canales del monolito. Para todos los casos estudiados
durante esta Tesis se tomard un radio p. = 0 (es decir, el washcoat sigue perfectamente la
seccion cuadrada del canal). Por otra parte, se selecciond un disefio con 2 filas de canales
de monolito en cada seccién del reactor (np = 2) como un compromiso razonable entre la
estabilidad mecanica del monolito cerdmico y conseguir condiciones de transferencia de calor
adecuadas entre ambas zonas cataliticas.

Con estas consideraciones, quedan definidos tres nuevos parametros fundamentales para el
modelado matemaético del reactor, el drea transversal de paso de flujo total (A7g), el perimetro
para la transferencia de masa y de energia gas-catalizador (0p), y el perimetro de transferencia

de calor catalizador-pared metdlica (oy):

Argr=nr-L% (2.6)
o =nr-4-Ly (2.7)
G}{Z (Lx—|—5)~l’lT (2.8)

2.2.3. Descripcion del sistema de reacciones

En una primera etapa de estudio de esta Tesis (capitulos 2 y 3), sobre las estructuras
monoliticas planteadas se supone depositado (washcoat) un catalizador comercial basado en

Pd/Al,O3, el cual es capaz de llevar a cabo tanto las reacciones de reformado de etanol con
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vapor de agua (Lopez et al., 2012) como la combustion catalitica de etanol (Bruschi, 2014).
Como se describi6 en el capitulo 1, el sistema de reacciones que representa el reformado
de etanol con vapor de agua depende fuertemente del catalizador seleccionado, obteniéndose
distintos compuestos intermediarios bajo diferentes condiciones operativas (Haryanto et al.,
2005). En este caso, segun lo reportado por Lopez et al. (2012) para el catalizador de Pd/Al,O3,

el reformado de etanol procede segun el siguiente esquema de reacciones:

C,HsOH +~H,O — CH4+CO>+2 Hy AH’ =83 kJ/mol (2.9)
CH;+H,O=CO+3H, AH’ =206,1 kJ /mol (2.10)
CO+H,0O=CO,+H, AH’ = —412 kJ /mol 2.11)

Por otro lado, la combustion catalitica de etanol se representa usualmente como una reac-
cién de dos pasos en serie (Peluso er al., 2008; Campesi et al., 2012), con el acetaldehido
como intermediario. Este esquema fue reportado también por Bruschi (2014), sobre el mismo

catalizador de Pd/Al,0O3 utilizado para el reformado de etanol:

C,HsOH +-0,5 Oy — C,H4O + Hy O AH’ = —173,4 kJ /mol (2.12)

CGH,0+250, —2C0,+2 H,0 AH’ = —1104,3 kJ /mol (2.13)

2.2.4. Modelo matematico

Se selecciond un modelo heterogéneo unidimensional para representar el comportamiento
del reactor de placas paralelas. Este modelo es vélido para ambas secciones constituyentes del
RPP, es decir, reformado de etanol con vapor de agua (ESR) y combustién catalitica de etanol
(EC). Se asume operacidon en estado estacionario, junto con las siguientes consideraciones:

= [os efectos de entrada en los monolitos son usualmente muy pequefios. Para las dimen-

siones de los canales seleccionados, el perfil de velocidades se desarrolla en una longitud
despreciable frente a la propia de los canales, asi como también lo hacen los perfiles de
concentracion y temperatura (Irandoust y Anersson, 1988). Por lo tanto, se asume flujo
completamente desarrollado en toda la longitud del canal.

= El flujo en los canales de los reactores monoliticos es laminar bajo las condiciones estu-

diadas en esta Tesis. Sin embargo, una hipdtesis usualmente aceptada que se adopta en

este trabajo es el empleo del flujo piston para representar el transporte convectivo de la
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corriente gaseosa a través de los canales, teniendo en cuenta el pequefio tamafio de cada
canal (Hayes y Kolaczkowski, 1998).

Se asume operacion isobérica dado que se disponen catalizadores monoliticos de cana-
les cuadrados de 1,105 mm de ancho entre las placas paralelas del reactor. La caida de
presion en reactores monoliticos es entre dos y tres 6rdenes de magnitud menor que la
correspondiente a lechos fijos con didmetros de particula semejantes a las dimensiones
de los canales (Groppi et al., 1995).

En esta etapa de modelado se asumen despreciables las pérdidas de calor del reactor al
medioambiente debido a que el equipo se considera perfectamente aislado.

Se consideran las dispersiones axiales de masa y energia en las fases gaseosas. Se verifi-
card la importancia de los términos relacionados con esta hipdtesis en base a los resulta-
dos del modelo.

El flujo se considera perfectamente distribuido en todos los canales del reactor. En base
a esta hipoétesis y a la suposicion de que todos los canales son exactamente del mismo
tamafio, se considera que cada canal se comporta térmica y fluidodindmicamente igual
que sus canales vecinos (dentro de una misma seccion).

La conduccién de calor a través de las paredes metdlicas se considera tanto axial como
transversalmente, basada en su alta conductividad térmica.

Los monolitos cataliticos se asumen isotérmicos en cada coordenada axial basado en el
bajo espesor de sus paredes.

Las reacciones homogéneas se consideraron despreciables para ambas secciones (com-
bustion y reformado). Por el lado de la reaccion de ESR, se han reportado en la literatura
(Llorca Piqué et al., 2008; Nedyalkova et al., 2009; Cai et al., 2010) estudios en los que
se llevd a cabo la reaccion en reactores de acero inoxidable, sin catalizador. Estos re-
portes mostraron que en todos los casos la conversion de etanol era lo suficientemente
baja para poder despreciar la reaccion homogénea. Por otro lado, se ha reportado que,
si bien la autoignicién de etanol se produce por encima de los 420 °C, debe verificarse
una concentracion en aire por encima del 3,5 % (Chem-supply, 2015), lo cual es un valor

superior al utilizado en toda la Tesis.
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La Figura 2.6 muestra una ampliacion del dominio modelado.

fase
fase aseosa (EC Toe w;
gaseosa (EC) = (EC) FCTREC
washcoati ; f
monolito ceramico T%c WSge
v
pared T,
metalica
monolito ceramico T%sp WS Esg
1|:as:‘:ct;|f.lt3 i i
fase fase Tesr WiEsr
gaseosa (ESR) gaseosa (ESR)

Figura 2.6: Dominio representativo del modelo del reactor de placas paralelas. La Figura ampliada
muestra una fraccion de canal de cada seccion separados por la pared metdlica.

Basado en las consideraciones descritas, el modelo matematico incluye las siguientes ecua-
ciones utilizadas para representar las cinco fases del RPP de acuerdo a la Figura 2.6 (dos fases
gaseosas, dos fases sélidas cataliticas y una fase s6lida metélica a través de la cual se conduce

el calor):

Balance de masa en la fase gaseosa

. dW,’7' d dW,’7'
mj-ATR - ?RJ =ArR- d2r (Pj "D j- ?RJ) +0g kg iy pj- (Wi —wij) (2.14)

donde el subindice i representa las diferentes especies involucradas en el sistema (C;HsOH,
H,0, H,, CO,, CHy, CO, Oy, N, CoH40) mientras que j indica las diferentes secciones del

reactor (ESR: seccion de reformado; EC: seccion de combustién).
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Balance de masa en la fase sdlida (catalizador)

En estado estacionario, el transporte de especies desde o hacia el catalizador es igual a la

velocidad de reaccion efectiva correspondiente a cada seccion:
kgij Py (wij—wij) =PM;-Y (Vijk-rjk) (2.15)
k

Balance de energia en la fase gaseosa

De manera andloga al balance de masa, el balance de energia en la fase gaseosa en cada

seccion j queda determinado por la siguiente expresion:

mj-Arg- —— - = AR

Cp; dT; d_(, .41
PM]' dZR

_ U B W) S Lo (TC =T 2.16
dzp \ dZR)+GR j (1 i) (2.16)

Balance de energia en la fase solida (catalizador)

El balance de energia en el catalizador considera el transporte de energia desde o hacia
el catalizador, la velocidad de generacion o consumo de energia debido a las reacciones co-
rrespondientes a cada seccién (¥ (rjx-AH,x)) y el calor transportado a través de las paredes

metalicas (g ;):
o hj- (T = Tj) + Ok ~qw j=—0g- ), (rjx-AHj) (2.17)
k

Balance de energia en la pared metdlica

Para el balance de energia en la pared metédlica que divide las secciones del reactor se
considera el transporte conductivo a través del sélido sin generacion de calor. Por lo tanto, se
obtiene la ecuacion de Laplace de segundo orden:

0°T,  0°T,

Ty 2Tw 2.18
5Z123 8)612e ( )

Calor transferido a través de la pared metdlica

Para el calculo de g, ; se utiliza la ecuacion de Fourier de transferencia de calor, en ambas

caras de la pared metélica:

a7,
qWEC:lw‘m Vzr, xg =0

T,
dw ESR = —Aw" gi=  VZr, Xp = Lw

(2.19)
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Condiciones de borde

En base a los modelos planteados para los balances de masa y energia, se seleccionaron

condiciones de borde del tipo Danckwerts (Fogler, 2008):

mj-<w2_j—wi7j) =P Dij s

. CPj (10 dT;

= L (T —T~>:—/l--— .
=04 sy i (1015 i (2.20)
—Y=0,V

\ dZR R
dwij _
dzr
at; _,
dzp

dt,,
Ev_o,v
\ dzr R

T, (xg = 0) = T¢
Vg — wltr =0) =Tge (2.22)

0

Velocidades de reaccion

Las expresiones de velocidad de reaccion para el reformado catalitico de etanol con vapor
de agua (Ecuaciones 2.23 a 2.25) se adoptaron de acuerdo a lo reportado por Lépez et al.

(2012):

—FEa;
resg1 =k§ - exp ( RT > - (peyHs0H * PHyO) (2.23)
3
—Ea2 Pco - pH
TESR2 :k(z)-exp ( RT > : (PCH4 “PH,0 — K—22> (2.24)
eq,
—Ea3 Pco, " PH
TESR3 =3 - exp ( RT > : (Pco “PH,0 — K2—32 (2.25)
eq,

Los parametros cinéticos para las tres reacciones propuestas se reportan en la Tabla 2.1. Las
expresiones de velocidad de reaccidn presentadas son evaluadas en las condiciones de la fase
sOlida catalitica (temperatura, presiones parciales).

Las constantes de equilibrio K.;> y Ky 3 se evaluaron en funcion de la temperatura, de
acuerdo a los conceptos de la termodindmica cldsica. Mds detalles acerca del célculo corres-

pondiente pueden encontrarse en el Apéndice A.

43



2. Disefo de un reactor de placas paralelas autotérmico

.y, 0 mol J
Reaccion Kk [mz_s_barn] Ea [;5]

1 (Ec.2.23)  9.40-10% 148000
2 (Ec.2.24)  822-10° 107300
3 (Ec.2.25)  3,01-107 59900

Tabla 2.1: Pardmetros cinéticos para la reaccion de reformado catalitico de etanol con vapor de agua
sobre un catalizador estructurado de Pd/Al,O3 (Lopez et al., 2012).

Con respecto a la combustion catalitica de etanol, la velocidad de reaccion se evalua me-
diante las expresiones reportadas por Bruschi (2014), las cuales se obtuvieron con el mismo
catalizador de Pd/Al,O3 utilizado para el reformado de etanol con vapor de agua. Los parame-

tros de estas expresiones se muestran en la Tabla 2.2.

—Ea; 1 1
TEC,1 :k? "EXp (T : (f - W)) * PC,HsOH (2.26)
1

—Eay 1 1
reco =k9 - exp ( R (7 — W)) “ DCyH,0 (2.27)
2

Reaccién &Y [m—d] Ea [-L] T [K]

m2-s-bar mo
1 (Ec. 2.26) 0,661 169100 598
2 (Ec. 2.27) 1,233 135900 723

Tabla 2.2: Pardmetros cinéticos para la reaccion de combustion catalitica de etanol sobre un catalizador
estructurado de Pd/Al,O3 (Bruschi, 2014).

Es importante recalcar que los modelos cinéticos aqui reportados incluyen las limitaciones
por transferencia de masa dentro del washcoat por lo que todo el estudio se realiza considerando
el mismo espesor de recubrimiento catalitico utilizado en los ensayos cinéticos correspondien-
tes.

Las expresiones utilizadas para el cdlculo de Cp, 1, A y D; j, junto con las reglas de mez-
clado correspondientes a cada propiedad, se obtuvieron de la literatura. El detalle del cédlculo
de estas propiedades, asi como de los coeficientes de transferencia de calor y masa (h 'y k) se

presenta en el Apéndice A.
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2.2.5. Implementacion

El sistema diferencial-algebraico compuesto por las Ecuaciones 2.14 a 2.27 fue resuelto
mediante el so/lver BDNLSOL implementado en gPROMS 3.6™ (Oh y Pantelides, 1996; PSE,
2004b). Se selecciond un método de diferencias finitas centrales de segundo orden para discreti-
zar las ecuaciones diferenciales. El sistema obtenido, con un total de 16645 ecuaciones alcanza
una convergencia satisfactoria en aproximadamente 10 segundos de CPU en una computado-
ra Intel® Core™ i7-4702MQ con 8 GB de RAM. Para alcanzar la convergencia del sistema
de ecuaciones, las constantes preexponenciales de las velocidades de reaccion son elevadas
progresivamente desde O hasta su valor real en sucesivas simulaciones. Para cada iteracion,
el conjunto de variables obtenidas es utilizado como punto inicial de la siguiente evaluacion.
De la resolucién del sistema de ecuaciones descrito, junto con las propiedades fisicoquimicas
y de transporte de los fluidos involucrados, se obtienen los perfiles axiales de temperatura y
concentracion para las cinco fases modeladas y el perfil de temperatura transversal en la pared

metalica.

2.2.6. Evaluacion del desempeiio del reactor

El desempefio del reactor fue evaluado a través de la distribucién de productos (fracciones
molares, y; j), las temperaturas de las fases gaseosas (Tgsg y Tec), de las fases sélidas (T qp
y Tge) y de la pared metélica (7,,), la conversién de etanol (X)) y el rendimiento a hidrégeno

(nng y ngZZOb“l ). Estas variables se definen segtn:

yij = —wuilPMi; 0 (2.28)
Yn (wn,j/PMp, )
F? - — Feyns00H, )
X; = -Caftsotty TGO (2.29)
FC2H50H,j
F
T]ng = Hp ,ESR (230)
C,HsOH ESR
F
n gzlobal _ Hy,ESR (2.31)

) 0
F CyHsOH,ESR T F C,HsOH,EC
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2.3. Resultados y discusion

2.3.1. Caso base

Se selecciond un caso base para la simulacién del RPP adoptando los pardmetros reporta-
dos en la Tabla 2.3. El flujo mésico especifico de alimentacion a las secciones de reformado
(mgsgr) se ajustd de manera de alcanzar una produccién de hidrégeno WH2 =1 kW, equiva-
lente evaluado en términos del poder calorifico inferior, LHV (~ 15 moly,/h) en condiciones
de equilibrio a 600 °C. Para este fin, se propuso un disefio de reactor de 15 cm de largo, con
dimensiones frontales de 40 mm x 40 mm. El equipo comprende 5 secciones (tanto para refor-
mado con vapor como para combustidn) dentro de las cuales se disponen monolitos de 2 filas
de 30 canales de ancho (es decir, un total de 300 canales de reformado y 300 de combustion).
El caudal de agua de reformado se determiné con el fin de obtener una relacién agua-carbono

(steam-to-carbon, STC) de 3, el doble del valor estequiométrico de la reaccion global.

0 o
TESR/EC 500°C
PESR/EC 113 kPa

mpsg 0,400 kg/(s:m?) (24,0 mol/h)
EC 1,602 kg/(s-m2) (72,8 mol/h)

Y, HOH ESR 14,29 % (STC = 3)
y?:zHSOH,Ec 1,03%

Tabla 2.3: Condiciones operativas del caso base de simulacion.

El flujo mésico y la composicion de la corriente de entrada a la seccidon de combustion (g ¢
y yoc2 HsOH EC respectivamente) se ajustaron con el fin de lograr proveer el calor necesario a los
canales de reformado para alcanzar los objetivos especificados previamente.

Adicionalmente, se fijé un incremento en la temperatura de ambas corrientes de +100 °C
(es decir, ATyuiida—entrada = +100 °C). Esta ultima restriccién se impone con el objetivo de
asegurar una operacion apropiada de los intercambiadores de calor ubicados fuera del reactor
ya que, como se discutird en el capitulo 3, se planea precalentar cada corriente de entrada hasta
las condiciones de reaccion mediante el calor provisto por las corrientes de salida (Gritsch,
2008).

De manera de evitar la extrapolacion del rango de aplicabilidad de la cinética de las reaccio-
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nes de reformado de etanol se adopta una temperatura maxima admisible de 770 °C. Ademas,
esta restriccion es conveniente con el propdsito de prevenir la desactivacion del catalizador, el
dafio de los materiales, o el desprendimiento del recubrimiento catalitico debido a la genera-
cién de puntos calientes. En todos los casos bajo estudio en este capitulo, tanto la corriente de
reformado como la de combustion entran al reactor a la misma temperatura.

Los resultados del caso base de simulacion se presentan en las Figuras 2.7 a 2.11. Las
evoluciones axiales de las conversiones de etanol en cada seccién (ESR y EC), junto con los
rendimientos a hidrégeno (nng y ngZZOb“l ) se exponen en la Fig. 2.7, mientras que en la Fig.
2.8 se muestra la distribucién de productos en la seccién de reformado. Por otra parte, en la
Fig. 2.9 se presentan lo perfiles axiales de temperatura en las dos secciones, tanto para la fase

gaseosa (Tgsg y Tgc), como para la fase sdlida catalitica (T gp y Ti()-

100 - 5.0
oY <—Objetw0dez\ i
80 N ‘,'I --------------- B 470
S S
_ 604 : 30 &
S ' £
40 4 2,0 &
100 - T
1 |— XEsr | - =
— X _
20 Ilz;gR 20 . 1.0
M 80
1 nGl()bal I B
H 0,00 0,01 0,02
0 T T T T T T T T T T T T T 0,0
0,00 0,03 0,06 0,09 0,12 0,15

Coordenada axial [m]

Figura 2.7: Perfiles axiales de conversion de etanol tanto en la seccion de ESR como en la de EC y de
rendimientos a hidrogeno. Condiciones operativas segiin los valores reportados en la Tabla 2.3.

Incluso cuando la conversidn de etanol en ambas corrientes se completa a solo 2 cm de la
entrada (Fig. 2.7, ampliacion), la distribucién de productos continda variando axialmente de-
bido a que la reaccion de desplazamiento de gas de agua (Ec. 2.11) no alcanza el equilibrio
quimico (Fig. 2.8). Por otra parte, la produccion de hidrégeno objetivo se alcanza en la co-
rriente de ESR (15 moly,/h, equivalente a anfR = 4,35). El uso de etanol como combustible

en la seccidén de combustion provoca una caida en el rendimiento global con respecto al de

reformado, con un valor final de 17/°* = 3,66 (Fig. 2.7).
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Figura 2.8: Perfiles axiales de fraccion molar de los productos de reaccion de reformado. Condiciones
operativas segiin los valores reportados en la Tabla 2.3.

Tal como se ve en la Fig. 2.8, la rdpida descomposicion de etanol se ve acompafiada de un
répido incremento de las concentraciones de Hy, CO;, y CHy, productos de la reaccién dada por
la Ec. 2.9. Seguidamente, el metano se reforma debido a su caracter intermediario provocando
un aumento en el CO e incrementando la fraccién de H, (Ec. 2.10). La maxima concentracién
de mono6xido de carbono se corresponde con el inicio de un nuevo aumento de la fraccion de
CO; por medio de la reacciéon de WGS (Ec. 2.11). El otro reactivo del sistema, H,O, presenta
una fuerte caida al comienzo que acompafia la descomposicion de etanol. Debe recordarse que
el agua se presenta como reactivo en las tres ecuaciones involucradas en el sistema (Ec. 2.9 a
2.11) por lo que su descenso se mantiene hasta el final del reactor. La conversién incompleta
de H;O se debe al gran exceso con el que se alimenta al reactor, junto con las limitaciones
impuestas por el equilibrio quimico. La Tabla 2.4 presenta la composicion final de salida del

reactor (lado reformado, y? ¢z) para el presente caso base de estudio.

C,HsOH H,0  H, co, CH, CO
Vigsg 000% 3951% 4134% 10.99% 2.64% 5.51%

Tabla 2.4: Composicion de salida de la corriente de reformado, y; 5. Condiciones operativas segiin
los valores reportados en la Tabla 2.3.
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Figura 2.9: Perfiles axiales de temperatura en las fases gaseosa y catalitica, tanto en la seccion de ESR
como en la de EC. Condiciones operativas segiin los valores reportados en la Tabla 2.3.
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Figura 2.10: Perfil semicualitativo transversal de temperatura. zg = 0,15 cm. Condiciones operativas
segtin los valores reportados en la Tabla 2.3.

En la Fig. 2.9 se puede notar la existencia de un punto caliente en la zona de entrada al
reactor. El maximo de temperatura se verifica en la fase sélida de la seccién de combustion,
con un valor T~ = 735 °C (zg = 0). Para una mejor comprension de lo que sucede en la zona
de entrada del RPP, la Fig. 2.10 presenta un perfil transversal de temperatura semicualitativo,
para la coordenada axial zg = 0,15 cm. El punto caliente existente se produce debido a que
las reacciones de combustion poseen valores de AH° mucho mayores que los de la corriente

de reformado (es decir, es mayor el calor que se libera que el que se consume). Luego, este
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exceso de energia liberada es consumido gradualmente por la endotermicidad de las reacciones
de reformado, como se muestra en la Fig. 2.11 en la cual se visualiza la distribucién axial de
generacion o consumo de calor en cada seccidn. Sin embargo, la corriente gaseosa de reformado
se calienta mas rdpido que la de combustion en la zona de entrada (Fig. 2.9). Esto se debe a la
seleccion de un flujo molar aproximadamente 3 veces mayor para la corriente de combustion,

lo que implica una mayor capacidad calorifica, moderando asi su velocidad de calentamiento.
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Figura 2.11: Perfiles axiales de velocidad de generacion/consumo de calor por reaccion. Condiciones
operativas segtin los valores reportados en la Tabla 2.3.

Como puede observarse en el grafico ampliado de la Fig. 2.11, para zg > 0,09 m, el proceso
de reformado de etanol con vapor de agua muestra una ligera exotermicidad debida a la prepon-
derancia de la reaccion de desplazamiento de gas de agua (Ec. 2.11). De todas maneras, este
efecto es leve, resultando en un perfil practicamente isotérmico en la tltima parte del reactor
(Fig. 2.9). Tanto la reaccion de reformado de metano (Ec. 2.10), como la de desplazamiento
de gas de agua (Ec. 2.11) se encuentran desplazadas hacia los productos, lo cual se refleja en
un aumento sostenido de la produccién de hidrégeno hasta la salida del reactor, tal como se

muestra en la Fig. 2.8.
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2.3.2. Influencia de la temperatura de entrada al reactor

Una vez analizado el desempefio del RPP en el punto de operacion seleccionado para el
caso base, se extiende el estudio a otras condiciones operativas. En esta seccion se analiza el
efecto del nivel térmico del reactor sobre su comportamiento, a través, en este caso, del cambio
en la temperatura de entrada de ambas corrientes en simultdneo. Se analiza la factibilidad de
la operacion autotérmica con especial atencion a las temperaturas maximas alcanzadas. Con el
fin de mantener la condicion de ATy jiq4—entrada = 100 °C, se regula la concentracién de etanol
en la corriente de combustién para cada temperatura de entrada estudiada. Los demds parame-
tros y condiciones operativas corresponden a los detallados en la Tabla 2.3. Los resultados se
muestran en las Figuras 2.12 y 2.13. La Fig. 2.12 reporta las fracciones molares de salida de
CH4 y CO en la seccion de reformado junto con la fracciéon molar de etanol alimentado a la
corriente de combustion, para diferentes temperaturas de entrada. Complementariamente, para
las mismas condiciones, la Fig. 2.13 presenta los rendimientos a hidrégeno alcanzados (de re-

formado y global) y la temperatura maxima observada en el reactor para cada temperatura de

alimentacion.
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Figura 2.12: Influencia de la temperatura de entrada de ambas corrientes sobre las fracciones molares

de salida de CO y CHy y sobre la concentracion requerida de etanol. Las demds condiciones operativas
mantienen los valores reportados en la Tabla 2.3.
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Como se muestra en la Fig. 2.12, se observa una fraccion residual de metano en la corriente
de salida del ESR a todas las temperaturas analizadas debido a las limitaciones impuestas por
el equilibrio quimico. El contenido de CH,4 disminuye significativamente a altas temperaturas
ya que el equilibrio de la reaccion de reformado de metano (Ec. 2.10) se desplaza hacia los
productos. Como consecuencia, los rendimientos a hidrégeno, tanto en las secciones de ESR
como el global, también aumentan conforme lo hace la temperatura hasta alcanzar un maximo
debido a la limitacién que impone la reaccion de WGS reversa (Fig. 2.13). Se debe prestar
especial atencion a la fraccion molar de salida de CO (Fig. 2.12), la cual crece al consumirse el
CH, y, ademds, se ve promovida por el equilibrio de la reacciéon de WGS reversa, la cual, como
se ha mencionado, se favorece a altas temperaturas. Esto podria implicar mayores volimenes
en las unidades de purificacion de Hy aguas abajo del reformador si se operase el reactor a

mayores temperaturas de alimentacion.
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Figura 2.13: Influencia de la temperatura de entrada de ambas corrientes sobre el rendimiento a hidro-
geno (ESR y global) y sobre la mdxima temperatura del reactor. ygz HsOH EC S€8un lo reportado en la
Fig. 2.12. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 2.3.

Con el fin de cumplir con los niveles térmicos impuestos, se verifica una demanda de etanol
combustible creciente a medida que la temperatura de entrada aumenta (Fig. 2.12). Este hecho
causa una clara separacidn entre las curvas de rendimiento a hidrégeno en la seccion de refor-
mado y de rendimiento a hidrégeno global (véase Fig. 2.13). Por otra parte, el aumento en la

concentracion del etanol en la seccidon de combustion conduce a mayores cantidades totales de
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calor generado (y, ademads, a mayores tasas de generacion), lo que ocasiona picos de tempera-
tura de magnitud creciente (Fig. 2.13). El mdximo de temperatura permitido, impuesto en 770
°C, se alcanza en este estudio a temperaturas de entrada mayores a 544 °C. Para todos los casos
analizados se observa que los méximos de temperatura se verifican sobre la boca del reactor,

tal como se discuti6 para el caso base (Fig. 2.9).

2.3.3. Influencia del caudal de la corriente de combustion

El nivel térmico del RPP también puede alterarse modificando la capacidad calorifica de
la corriente de combustién a partir de la variacién su caudal de alimentacién. Se presentan
en este apartado resultados de simulaciones del RPP para diferentes relaciones de caudales de
combustion y reformado, manteniendo fija la especificacion de la producciéon de hidrégeno.
Se reportan en la Fig. 2.14 las temperaturas méximas alcanzadas (correspondiente a T-) y la

concentracion de etanol requerida en la corriente de combustion (yg2 HsOH.EC)-

1050 3,5

1000 - - 3.0
5 950 1 ] 2,5 g
= 900 1 20 2
i | i =
S o)
8 850 - - 1,5 8
= ] . S
= s
800 - - 1,0 =

750 4 Tyax permitida = 0,5

700 : : : ‘ 0,0

1,0 2,0 3,0 4,0 5,0 6,0

mec/MESR

Figura 2.14: Influencia del flujo total de combustion sobre la concentracion de etanol requerida en
la combustion y la mdxima temperatura alcanzada. Las demds condiciones operativas mantienen los
valores reportados en la Tabla 2.3.

Dado que el caudal de etanol combustible debe mantenerse constante para entregar la mis-
ma cantidad de calor a la seccidon de reformado, la concentracion de etanol de alimentacidn a
las secciones de combustion disminuye a medida que crece el caudal total de la corriente de

combustion. Como se ve en la Fig. 2.14, las magnitudes de los puntos calientes también dis-

53



2. Disefo de un reactor de placas paralelas autotérmico

minuyen a medida que el caudal total a las secciones de combustion aumenta. Para valores de
mgc/mgsg por encima de 3 se consigue operar el reactor con temperaturas maximas menores
al limite admisible. Sin embargo, los altos caudales podrian conducir a caidas de presion res-
trictivas en la corriente de combustidn, lo cual serd materia de estudios futuros y no se abordara

en esta Tesis.

2.3.4. Evaluacion de la dispersion axial de masa y energia

El modelo matemaético planteado para la descripcidn del reactor incluye tanto la conveccion
como la dispersion axial de masa y energia en los balances de las fases gaseosas. Este tipo de
modelos es tipico de sistemas que operan bajo un régimen de flujo laminar en el cual los perfiles
transversales de concentracion no presentan un mezclado perfecto. Esta caracteristica lleva al
sistema de ecuaciones a pasar de ser de primer a segundo orden, con condiciones de borde
en ambos extremos del reactor del tipo Danckwerts. Segtin Levenspiel (1999), un niimero de
Peclet axial mayor a 100 podria asegurar que el término dispersivo es despreciable frente al
convectivo, pudiéndose asi suprimir los términos de difusion axial.

Utilizando las simulaciones realizadas en este capitulo, se calcul6 el nimero de Peclet de
cada compuesto en cada fase, con la idea de evaluar si para alguna de las especies involucra-
das la dispersion axial era significativa. Los resultados hallados se muestran en la Tabla 2.5.
Para cada compuesto en cada canal (reformado o combustién), los nlimeros de Peclet mésicos

(Pey, ;,j) o caldricos (Pe, ), se calcularon de acuerdo a las siguientes expresiones:

Pop 1= 2 (2.32)
" pjDij
Pe, = LZ)LLIJASI)J (2.33)
] J

De acuerdo a los resultados expuestos en la Tabla 2.5, de todos los valores calculados,
el nimero de Peclet masico minimo es 133, correspondiente al hidrégeno. Esto es 16gico, ya
que la de hidrégeno es la molécula més liviana del sistema y, por lo tanto, la mas propensa a
difundir axialmente. Con respecto al Peclet caldrico, se encontraron valores de 1455 y 5294
para el reformado y la combustion, respectivamente. Del andlisis realizado, se concluye que la
dispersion axial no es realmente significativa para el sistema y serd omitida desde el préximo

capitulo, introduciendo una simplificacién importante en el problema estudiado.
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especie i Pey, igsk  PemiEc

C,HsOH 768 975
H;O 230 -
H; 133 -
CO, 529 1035
CH4 511 971
CO 493 -
O, - 990
N> - 400
CH40 - 988

Pe.gsg  Pec gc
1455 5294

Tabla 2.5: Valores promedios de Pe calculados para las simulaciones de este capitulo.

2.4. Conclusiones

El presente capitulo reporta los resultados de la simulacion del desempefio de un reactor de
placas paralelas para la generacidn autotérmica de hidrégeno a partir de etanol. Se introduce
el estudio con un andlisis termodindmico de la reaccion de reformado de etanol con vapor de
agua para analizar el comportamiento del sistema en equilibrio quimico a diferentes condicio-
nes operativas (temperatura, presion, relacion STC y dilucién en inerte). Se determina la region
de operacion que favorece la formacion de depdsitos carbonosos sobre el catalizador a modo de
conocer las condiciones operativas que deben ser evitadas. Los mejores rendimientos a hidré-
geno se alcanzan a temperaturas cercanas a los 675 °C y a bajas presiones. No se recomienda
la dilucién en inertes ya que, si bien estos promueven el aumento del rendimiento a hidrégeno,
su remocion es etapas posteriores seria dificultosa. Por otra parte, mayores cantidades de agua
favorecerian la reaccion en términos del equilibrio quimico, pero traerian consigo un mayor
gasto energético en términos de evaporacion y sobrecalentamiento de los reactivos.

Se disefid un reactor de placas paralelas con secciones alternadas de reformado de etanol
con vapor de agua y combustion catalitica de etanol. Se utilizan catalizadores estructurados
dentro del reactor para llevar a cabo ambas reacciones. En el marco de este capitulo, se asume
operacion adiabdtica del reactor de placas paralelas. Se demuestra que el acoplamiento térmico

de las reacciones de reformado y de combustién es posible y se predice un comportamiento
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satisfactorio del reactor en términos de rendimiento a hidrégeno y conversion de etanol.

Para el objetivo prestablecido de producir una corriente de hidrégeno de 1 kW, equivalente
(~ 15 moly,/h), se selecciond un disefio de reactor de 15 cm de largo conteniendo 300 canales
cuadrados de aproximadamente 1,1 mm de lado, dispuestos en secciones alternadas de 2 filas
de 30 canales cada una, tanto para las secciones de reformado como para las de combustién.
Se impuso una restriccion de ATyujiga—entrada = +100 °C para asegurar la operatividad de los
intercambiadores de calor externos requeridos para precalentar las corrientes de entrada hasta
las condiciones de reaccién de ambas secciones.

El caso base presenta, sobre la boca del reactor, un méximo de temperatura de 735 °C sobre
la fase solida catalitica de las secciones de combustion, 235 °C por encima del nivel térmico
de las corrientes de entrada (500 °C). La importancia del precalentamiento de las corrientes
antes de entrar al reactor se evidencia en términos de rendimiento a hidrégeno y en tempera-
tura maxima alcanzada. Mientras que para el caso base el rendimiento a hidrégeno es de 4,35
moly,/molc,y;on, una temperatura de entrada de 450 °C podria conducir a valores de tan solo
3,42 moly,/molc, g, on . Temperaturas mayores a 544 °C provocan puntos calientes por encima
del méximo impuesto de 770 °C, por lo que deben ser evitadas para este disefio. En el limite de
temperatura de ingreso a 544 °C el rendimiento alcanza un valor de 4,82 moly,/molc, ;0.

Los valores elevados de concentracion de etanol en la corriente de combustion también pue-
den llevar a puntos calientes de gran magnitud si no son balanceados adecuadamente ajustando
el caudal de esta corriente. Para las simulaciones ensayadas es necesario operar con un caudal
de combustién al menos tres veces superior al caudal de reformado. Sin embargo, el flujo total
del lado de la combustion no puede ser aumentado arbitrariamente ya que caidas de presion

prohibitivas podrian imponer restricciones adicionales.
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Capitulo 3

Diseno avanzado del reactor de placas

paralelas y su periferia

Medir, es comparar. Solo son, sin embargo, susceptibles de medida las magnitudes que admiten un
elemento como base de comparacion. ;Serd posible medir la extension del espacio? De ninguna
manera. El espacio es infinito, y siendo asi, no admite término de comparacion. ;Serd posible medir la
Eternidad? De ninguna manera. Dentro de las posibilidades humanas, el tiempo es siempre infinito y
en el cdlculo de la Eternidad no puede lo efimero servir de unidad de medida.

El Hombre que Calculaba (1938), Malba Tahan

3.1. Introduccion

En el capitulo 2 se reportaron los resultados del disefio de un reactor de placas paralelas
(RPP) para el acoplamiento energético entre el reformado de etanol con vapor de agua y la
combustion catalitica de etanol. Se disefié una unidad de reaccién con alto rendimiento a hi-
drégeno capaz de operar bajo condiciones autotérmicas. Ademds, la importancia de minimizar
los puntos calientes se hizo evidente como un factor clave que impone limites al incremento de
la produccién de hidrégeno (y, eventualmente, pondria en riesgo los materiales de la unidad).

La integracion energética global del proceso representa otro aspecto clave a analizar en el
disefio de sistemas de generacion de hidrégeno para celdas de combustible para la produccién
descentralizada a pequefias o medianas escalas. Con la idea de disminuir el uso de recursos

externos, se debe conseguir una alta integracion energética para lograr un buen desempeiio del
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proceso (Francesconi et al., 2017). Dicho proceso consiste, en general, de un reactor reforma-
dor, de unidades de purificacién, un combustor externo y una red de intercambiadores de calor
(Viviente et al., 2017). Tipicamente, estas unidades se modelan como equipos adiabdticos, per-
fectamente aislados del medioambiente. Esta suposicion es vélida para grandes equipos. Sin
embargo, en sistemas de pequefia/mediana escala donde las relaciones drea:volumen de los
equipos es muy alta, esta hipétesis podria dejar de cumplirse. Trabajos recientes (Rodriguez et
al., 2018; Uriz Doray et al., 2014) presentan estudios de la influencia de las pérdidas de calor
sobre el desempefio de reactores estructurados y como estos se ven afectados por la pérdida de
eficiencia energética. De acuerdo con Rodriguez et al. (2018), la conversién en los diferentes
canales de los reactores monoliticos varia significativamente debido a los gradientes radiales de
temperatura que se generan en el reactor por las pérdidas de energia al medioambiente. Por otra
parte, Uriz Doray et al. (2014) demostraron a través de modelado con CFD que las pérdidas
de calor al medioambiente podrian alcanzar un 80-90 % de la energia suministrada al equipo,
especialmente en reactores con baja velocidad espacial.

Este capitulo contintia con el andlisis de la integracion energética de un reactor de placas
paralelas para la produccion de hidrégeno operando de manera autotérmica. En este caso se
demuestra la importancia de la inclusién del término de pérdida de calor al medioambiente
y el efecto de esta hipétesis sobre el desempefio del reactor. Adicionalmente, se incorpora
la simulacion de dos intercambiadores de calor utilizados para precalentar las corrientes de
entrada al reactor hasta las condiciones de reaccidn, utilizando el calor de las corrientes de
salida. De esta manera, se analiza la influencia del acoplamiento reactor-intercambiadores de
calor sobre el rendimiento global del sistema. Por otra parte, se explora también la distribucién
de combustible bajo diferentes politicas de inyeccién para minimizar la magnitud de los puntos

calientes y/o maximizar la produccién de hidrégeno.

3.2. Marco teorico

3.2.1. Descripcion del sistema estudiado

Como ya se ha mencionado, los estudios reportados en este capitulo toman el disefio del
reactor de placas paralelas (RPP) descrito en el capitulo 2. Este reactor se compone de dos tipos
de secciones alternadas, en unas de ellas se lleva a cabo la reaccion endotérmica (reformado

de etanol con vapor de agua) mientras que en las otras procede la reaccion exotérmica (com-
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bustion catalitica de etanol). Las secciones se rellenan con un catalizador estructurado de tipo
monolitico y se separan de las contiguas por medio de ldminas metdlicas a través de las cuales
se transfiere el calor. En este capitulo, se incluyen al esquema en estudio dos intercambiadores
de calor operando con flujo a contracorriente con el fin de precalentar las alimentaciones al
RPP hasta las condiciones de reaccion. Cada corriente de alimentacion se calienta utilizando la
corriente correspondiente de salida del reactor (es decir, reformado o combustiéon) de modo de
maximizar la eficiencia térmica del intercambiador (Kolios et al., 2007). La Figura 3.1 muestra
una representacion esquemadtica del sistema estudiado (IC1 e IC2 representan a cada uno de los
intercambiadores de calor).

Como se muestra en la Figura 3.1, puertos de alimentacion extra de etanol pueden ser im-
plementados en las secciones de combustion del RPP, dividiendo su longitud en dos o mas
zonas. A través de esta modificacion en el disefio, el flujo total de combustible puede ser dividi-
do entre la boca del reactor y las alimentaciones laterales, buscando atenuar la magnitud de los
puntos calientes. En este caso, se consideran disefios con uno o dos puertos laterales, ademas
de la alimentacién por boca, y se comparan los resultados con los presentados en el capitulo 2.

Gas de
sintesis

Gas de
e escape

C,H,OH/H,0

C,H;OH---'--=-=--=d--- Aire

Figura 3.1: Esquema del reactor de placas paralelas integrado con los intercambiadores de calor.

Los intercambiadores de calor se planearon siguiendo el mismo esquema que el reactor, es
decir, un disefio de platos paralelos. Estas unidades estin formadas por secciones alternadas
de corrientes frias y calientes separadas por una pared metdlica. En este caso, los equipos no
cuentan con la presencia de las estructuras monoliticas dentro de las secciones. Para el caso
del intercambiador encargado de precalentar la corriente de combustién (IC2), las dimensio-
nes del equipo en la seccidn transversal al flujo son similares a las del reactor (5 secciones
alternadas de cada corriente, de 2 mm de alto y 30 mm de ancho cada una). Por otra parte, el
intercambiador de calor para el precalentamiento de la corriente de reformado (IC1) presenta
un drea frontal menor. Este equipo se disefié con 3 secciones de cada corriente, de 3,7 mm de

alto y 15 mm de ancho. Esta modificacion en el disefio tuvo por objeto disponer de un equi-
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po (IC1) de tamafio comparable (al menos en longitud) al RPP y al IC2 ya que el caudal de
la corriente de reformado es sensiblemente menor que el de combustion. Un equipo excesiva-
mente pequeiio llevaria a gradientes axiales de temperatura muy elevados con una consecuente
baja efectividad térmica (Kolios et al., 2007) y una mayor dificultad constructiva. La longitud
de ambos intercambiadores fue obtenida realizando simulaciones iterativas para lograr que el
reactor cumpla los requerimientos del caso base del capitulo 2 (Fp, = 15 mol/h a 600 °C, junto

con un ATurida—entrada = 100 °C).

3.2.2. Modelo matematico

Se seleccionaron modelos heterogéneos unidimensionales para representar el comporta-
miento en estado estacionario tanto del reactor de placas paralelas como de los intercambiado-
res de calor. El modelo del reactor presentado a continuacién es similar al ya expuesto en el
capitulo 2, con la salvedad de poseer condiciones de borde conectadas con los modelos de los
intercambiadores de calor y el agregado del término correspondientes a las pérdidas de calor al
medio ambiente. Tal como en el capitulo anterior, se asumen aqui las siguientes consideraciones
para el planteo de los modelos de los equipos:

» Estado estacionario.

= Flujo desarrollado.

= QOperacion isobdrica.

= Equipos no adiabaticos. En este capitulo se incorpora la cuantificacién de las pérdidas de

calor al medioambiente.

= Se considera despreciable la dispersion axial de masa y energia en la fase gaseosa.

= Flujo perfectamente distribuido.

= Conduccién de calor a través de las paredes metélicas tanto axial como transversal.

= Reacciones homogéneas despreciables.

Reactor de placas paralelas (RPP)

Basado en las consideraciones enunciadas, el modelo matematico que describe el RPP se
plantea con los balances de masa y energia de las especies i en las fases gaseosas o sélidas

cataliticas, j (j = ESR,EC):
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Balance de masa en la fase gaseosa

dW‘ .
o = Ok ke iy Py (whj—wij) 3.

M- AR -

Balance de masa en la fase sdlida (catalizador)

keij- Py (WE;—wij) =PM;-Y (Vijk-Tik) 3.2)
k

Balance de energia en la fase gaseosa

mj-ATR-;-;Zcﬁ-hj-(T?—Tj) (3.3)

Balance de energia en la fase solida (catalizador)

op-hi- (Tf = Tj) +0p -quw j=—0"- Y (rjx-AHjx) (3.4)
k

Balance de energia en la pared metdlica

2 2 _
)vw‘ (a Tw_i_a Tw) _ lost (35)

dzx  JIxk ATwWR

Calor transferido a través de la pared metélica

qWEC:lw'gTTZ Vzr, xg =0 46
Gw ESR = —Ay - §7Tg Vzr, Xr = Lw
Condiciones de borde
4
Wij = Wio,j
Tese = T} (IC1)
2R =0—< (3.7
Tec =T} (IC2)
dT,,
—=0, W
\ dzr K
daT,
zR:LZ—>{—W:0 . Vxg (3.8)
dzg
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Ty (g = 0) = TS,

Vg — 3.9

donde Tl} es la temperatura de salida de la corriente fria de cada intercambiador de calor (véase

Fig. 3.1).

Velocidades de reaccion

Se utilizan aqui las expresiones de velocidad de reaccién para ambas secciones presentadas
en el capitulo 2, las cuales deben ser evaluadas en las condiciones de la fase s6lida catalitica

(temperatura, presiones parciales).

—FEa
TESR,1 =k ex < R T1> (PcysoH - PHYO) (3.10)
3
—Ea> pPco - Py
—kJ-e — % 3.11
rEsr2 = ky - P( R T) (PCH4 PH,0 — Keg > (3.11)
—Ea .
TESR3 = kg exp ( T3> (PCO PH,0 — Pclog—sz) (3.12)
eq,
1
rec) =k eXP( : (T T’ef>) * PCyHsOH (3.13)
1 1
2

Los pardmetros cinéticos tanto de las reacciones de reformado como de las de combustién

se reportaron previamente en el capitulo 2 (Tablas 2.1 y 2.2, respectivamente).

Intercambiadores de calor (IC1/IC2)

Para el caso de los intercambiadores de calor, el modelo matematico que los describe esté
compuesto por los balances de energia en las fases gaseosas y en la pared metdlica. En este

caso, j = [ f (lado frio) y j = [c (lado caliente):

Balance de energia en la fase gaseosa

CP lc dTlc

iy Aty - . =0y h.- (T, =0)—T, 3.15

mjc-AT] PM,, dz Oy lc ( w(xl ) lc) ( )
) CPlf dlif w

— . = -h T, =Lw)—T, 3.16
my ¢ Ple . =0} -l (T (x; = Lw) — Tjy) (3.16)
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Balance de energia en la pared metdlica

A, - (asz i 8ZTw) " Ylost

dz2  ox} Arwr

Calor transferido a través de la pared metélica

Ty —
Clec:Aw'axl Vzr, x1 =0

QWlf:_sz‘aa_?; Vzr, x1 = Lw

Condiciones de borde para el IC1

Tip =Ty (IC1)
a=0-=19 dT, y
—_ = , X
L dz !
)
L Tie = T
Z1=Ln — 9§ dT,
—W—O N Vxl
( dz

hlc'(Tw(xlzo)_Ec)+Qch:O
hip- (T (xr =Lw) = Tif) +qw i1y =0

VZ[ —

Condiciones de borde para el IC2

Ty = TESC
7] = 0— dTW
—=0 s VXI
\ dZI
(
Ty = T0.(C2)
z1=Lp—< dT,
—=0 s ‘v’xl
\ dZH

hlc'(Tw(xI:O)_Ec>+QW =0
hip (T (xr =Lw) = Tif) + g1y =0

VZI —

(3.17)

(3.18)

(3.19)

(3.20)

(3.21)

(3.22)

(3.23)

(3.24)

63



3. Disefo avanzado del reactor de placas paralelas y su periferia

Pérdidas de calor

Las pérdidas de calor al medioambiente (g;,s) se calcularon teniendo en cuenta tanto el
flujo de calor por conduccién a través de una capa de material aislante que rodea cada equipo
como la conveccion libre hacia la atmoésfera circundante a 1 bar y 25 °C (véase Fig. 3.2), de
acuerdo con procedimientos reportados en la literatura (Bergman et al., 2011). A modo de

comparacion, se presentardn también cdlculos bajo la hipétesis de adiabaticidad, estableciendo

Glost — 0.

Eais

|

Qlost

Talm

Totm
.

Figura 3.2: Esquema de las resistencias en serie que configuran las pérdidas de calor al medioambiente.

El calor perdido total es calculado como la suma de los calores perdidos por cada cara del

equipo:
Qlost = ZQi ZQSup+Qinf+2'QZat (325)
L
Qlost = /0 Glost *dz (3.26)

De acuerdo con lo mostrado en la Fig. 3.2, 1a pérdida de calor en cada cara se calcula como

una resistencia a la transferencia de energia en serie:

conduccion
. - o conveccion libre
Ty —Tus - N\ ~
gi =A; Agis- ————=A; - b (Tais - Tatm) (3.27)

ais

donde 7,, representa la temperatura media de 7;, para cada coordenada axial, mientras que A;g
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y &,4is representan la conductividad térmica y el espesor de la capa aislante, respectivamente.
El coeficiente de transferencia de calor por conveccion libre para cada cara, k;, es funcién

de la geometria, caracteristicas y condiciones de dichas caras y se calcula a partir del nimero

adimensional de Nusselt para conveccion libre, Nu;. El nimero de Nusselt, a su vez, se calcula

a partir de una correlacion del numero de Rayleigh, Ra:

hi- L
A

8- ﬁ . (Tais - Tatm) 'L?
Ra; = (3.29)
V-

~

Nu; = (3.28)

donde g es la constante gravitatoria, 8 es el coeficiente volumétrico de expansion térmica, L; es
la longitud caracteristica de cada superficie, Vv es la viscosidad cinematica y « es la difusividad
térmica. Las propiedades del aire (8, A, v y o) deben evaluarse para la temperatura promedio
entre Tyis y Tum- Para el caso de gases ideales, B = 1/T. Las correlaciones adoptadas para el

célculo del numero de Nusselt en cada caso se presentan a continuacion:

Cara superior del equipo

Esta cara se considera como a una placa caliente con el aire atmosférico por encima de
ella. La fuerza de empuje actiia para inducir un movimiento del fluido en direccién ascendente,

normal a la superficie.

Nitgyy = 0,54-Rayly  (10* < Rag,y < 107) (3.30)

Cara inferior del equipo

En este caso, la tendencia del fluido a ascender es impedida por la placa. El flujo se debe

mover horizontalmente antes de que pueda subir por los extremos del equipo.

1/4

Nujng = 0,27 - Ray,); (105 < Rajyy < 1010) (3.31)

65



3. Disefo avanzado del reactor de placas paralelas y su periferia

Caras laterales del equipo

Aqui, el flujo se mueve en direccion vertical, paralelo a la superficie, generando una capa
limite en los laterales de la unidad. Para el calculo del nimero de Nusselt, no solo se utiliza el

nimero de Rayleigh, sino también el nimero de Prandtl, Pr, para el aire.

0,670 Ra,*

Nujy = 0,68 + 75 (Raw <10°) (3.32)
|1+ (0.492/Pr)°"|

3.2.3. Implementacion

El sistema diferencial-algebraico resultante de los balances planteados en este capitulo
(RPP, IC1 e IC2) fue resuelto mediante el solver BDNLSOL de gPROMS 3.6™. Se seleccio-
n6 un método de diferencias finitas centrales de segundo orden para discretizar las ecuaciones
diferenciales. El sistema de ecuaciones obtenido, en este caso, estd compuesto de un total de
21080 ecuaciones. Para alcanzar la convergencia del sistema de ecuaciones se utilizaron los
resultados del capitulo 2 como punto inicial. De la resolucién del sistema de ecuaciones pre-
sentado se obtienen los perfiles axiales de temperatura y concentracién para las cinco fases

modeladas en el RPP y las tres fases de los intercambiadores de calor IC1 e IC2.

3.2.4. Evaluacion del desempeiio del sistema

El desempefio del sistema compuesto por el reactor y los intercambiadores de calor fue

£ . : ESR Global
evaluado a través de las variables presentadas en el capitulo 2 (Tyax, yi. N, ¥ N, ), junto
con 3 nuevos pardmetros: la produccion de hidrégeno en términos de potencia disponible (W, ),
el calor recuperable de la corriente de reformado tras su salida del intercambiador de calor (Q.¢

(IC1)), y su equivalente para la corriente de combustion (Q. (IC2)). WH2 se defini6 en base al

poder calorifico inferior (LHV). Las variables analizadas se definen como sigue:

Orec = Z e ( (13%) —H; (T;})) para IC1 e IC2 (3.34)

Orec IC1) y Oy (IC2) representan las diferencias entre las entalpias de las corrientes de salida

caliente de cada intercambiador de calor y la correspondiente para la misma composicion y una
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temperatura de 100 °C (temperatura de entrada de la corriente fria). De esta manera se obtiene
el calor potencialmente recuperable al enfriar estas corrientes hasta la temperatura de entrada

al sistema.

3.3. Resultados y discusion

En los primeros dos incisos de esta seccion se reportan resultados que involucran la simu-
lacion del RPP sin considerar los intercambiadores de calor asociados. La discusion se centra
aqui en la comparacién de los resultados discutidos en el capitulo 2 con dos situaciones nuevas:
la consideracidn de las pérdidas de calor al medioambiente (seccién 3.3.1) y la distribucion del

etanol combustible a lo largo de la coordenada axial del reactor (seccion 3.3.2).

3.3.1. Influencia de la aislacion térmica

En esta seccidn se presenta el estudio de la importancia de considerar el efecto de las pérdi-
das de calor al medioambiente comparando los resultados con los ya reportados en el capitulo
2 para el caso adiabdtico. Para este fin se simul6 el desempefio del reactor en términos del es-
pesor de la capa de aislante utilizada (aislante industrial, A,;; = 0,08 W/m-K). Las condiciones
operativas se detallan en la Tabla 3.1. Los pardmetros adoptados coinciden con los correspon-
dientes al capitulo 2 (Tabla 2.3), excepto ygz HsOH EC la cual, en este caso, debe ser ajustada
para cumplir con el objetivo ATji4q—entrada = 100 °C, de modo de permitir la comparacioén

entre los resultados de ambos capitulos.

0 o
Tk ke 500 °C
PESR/EC 113 kPa

MESR 0,400 kg/(s-m2?) (24,0 mol/h)
mec 1,602 kg/(s-m?) (72,8 mol/h)

0
YC,HsOH ESR 14,29 %

Tabla 3.1: Condiciones operativas del caso base de simulacion.

Las Figuras 3.3 y 3.4 presentan los principales resultados de la comparacion entre el caso
adiabdtico y el no adiabatico. Para diferentes espesores de aislacion, en la Fig. 3.3 se visualizan
las temperaturas maximas alcanzadas y las fracciones de etanol necesarias a alimentar en la

corriente de combustion mientras que en la Fig. 3.4 se presentan los rendimientos a hidrégeno
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alcanzados. Como se ve en la Fig. 3.3, la concentracion de etanol necesaria en la corriente de
combustién (yg2 HsOH.EC) estd fuertemente influenciada por el espesor de la capa de aislante del
reactor. En efecto, para todos los espesores analizados, la operacién no adiabdtica conlleva a
mayores requerimientos de etanol combustible. Estas diferencias se acentian a medida que los
espesores son menores Yy, por lo tanto, las pérdidas de calor aumentan. Incluso en disefios con
grandes espesores de aislacion (por encima de 3 cm), la concentraciéon de combustible es atin
considerablemente mayor que la correspondiente al caso adiabdtico. Este incremento del eta-
nol combustionado produce un méximo de temperatura del reactor (7j;4x) considerablemente
mayor que el observado en la operacién adiabatica. Al igual que en el caso adiabatico, el punto
caliente se verifica en la boca del reactor, sobre la fase solida (catalizador) de la seccidén de
combustion (7). Como se ha discutido en el capitulo 2, en esta zona del RPP el calor liberado

por la combustion es notablemente mayor que el consumido por la reaccion de reformado.

1,6 790

.0
YC,HsOH EC | [
— Tuax - 780

Tyax permitida

No adiabatico

Fraccion molar, C,HsOH (EC) [ %]
T
g
(@)
o
Temperatura méxima [°C]

I I I
050 1,00 150 2,00 250 3,00 3,50

Espesor de aislacion [cm]

Figura 3.3: Fraccion molar de etanol combustible requerida y mdxima temperatura alcanzada en el
reactor en funcion del espesor de la capa de aislacion. Condiciones operativas segtin los valores repor-
tados en la Tabla 3.1.

Por otra parte, la Fig. 3.4 muestra que el aumento del nivel térmico del reactor para mante-
ner la operacion de manera no adiabdtica y satisfacer los requerimientos impuestos conduce a
una mayor velocidad de la reaccién del reformado de metano y, por lo tanto, a un rendimiento
a hidrégeno de la corriente de ESR (nng) levemente mejorado comparado con la operacion

adiabatica. Sin embargo, este aumento en la produccion de hidrégeno no es suficiente para ba-
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lancear el etanol extra requerido en las secciones de combustion para compensar las pérdidas de
calor al medioambiente. Esto provoca una caida en el rendimiento a hidrégeno global (n gzl”b“l ).
Como se aprecia en la Fig. 3.4, este efecto se mitiga con la seleccion de capas de aislante de

mayor espesor.

4,45 3,65
4,40 \<_I\ , No adiabdtico 3,60 _
= | B
3 >
¥ 435 -355 3
9 ~
I e v s e 7S
§N 430 Adiabatico - 3.50 \f
o 5
g | - E
- 4,25 - 3,45 3
S S
LU(:E i L G:mm
4,20 - ™ No adiabdtico —pESE || 340
H,
8 ngzlabal -
4,15 ‘ : 3,35

I I I I
050 1,00 1,50 2,00 250 3,00 3,50

Espesor de aislacion [cm]

Figura 3.4: Rendimientos a hidrégeno ( ngzsR y ng;”bal ) en funcion del espesor de la capa de aislacion.

Condiciones operativas segtin los valores reportados en la Tabla 3.1.

A partir de los resultados de la Fig. 3.3, se concluye que es necesario un espesor de aisla-
cién minimo de 2 cm para la correcta operacion del reactor (es decir, sin superar la temperatura
maxima permitida). Se selecciond este valor para los estudios siguientes. Este nuevo caso base
considerando pérdidas de calor al medioambiente y con una aislacién de 2 cm de espesor re-
quiere un ygz nsom ec de 1,29 %, es decir, 25 % por encima del utilizado de base en el capitulo
2 (véase Fig. 3.3). En estas condiciones, la temperatura maxima verificada es muy cercana a la

méaxima admitida.

3.3.2. Distribucion axial de combustible

Como se ha visto hasta aqui, los puntos calientes ocurren en las cercanias de la entrada al
reactor y alcanzan magnitudes muy elevadas, llegando incluso a superar los limites admisibles
bajo determinadas condiciones operativas. Este hecho, sumado a la limitacion en el rendimiento

que impone el equilibrio quimico, evita que pueda mejorarse el desempeifio del reactor mas alla
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de lo estudiado en las secciones anteriores tratando de operar el reactor a niveles térmicos
superiores. De hecho, en el estudio de simulacién presentado en el capitulo 2 se demostrd que
el aumento en la temperatura de entrada conducia a mayores rendimientos a hidrégeno (Fig.
2.13). Sin embargo, para 79 > 550 °C, la Tjyax superaba el maximo nivel permitido (770 °C).
Otro aspecto a destacar de los resultados presentados en el capitulo 2 es la no homogeneidad de
la transferencia de calor entre las corrientes en términos axiales. De hecho, las altas velocidades
de combustion de etanol en la entrada del reactor generan la aparicion de los puntos calientes.
Por el contrario, en los dltimos 9 cm de reactor, el nivel térmico de las corrientes desciende
considerablemente y se mantiene practicamente constante (Fig. 2.9).

En la bisqueda de una distribucion axial mds homogénea del calor de combustion, se pro-
ponen disefos alternativos donde se alimenta el total de combustible de manera distribuida
entre dos o tres puertos de inyeccion ubicados a lo largo del reactor. Una parte del etanol de
combustidn ingresard por la entrada del reactor junto a la corriente total de aire mientras que
el resto es divido e inyectado en diferentes puntos de la coordenada axial. La temperatura de
las corrientes laterales de etanol se asume al mismo nivel térmico que la corriente principal de
combustion para evitar efectos de enfriamiento por mezclado. La posicién axial de cada puerto
de inyeccion lateral estd pensada de modo tal de dividir en partes iguales la cantidad de cata-
lizador en cada zona axial resultante. Sin embargo, la posicion de dichos puertos de inyeccion
es claramente una variable sujeta a estudios de optimizacién que escapan al alcance de esta
Tesis. Se analizan a continuacién dos politicas de operacion diferentes en lo que respecta a la

distribucién de la alimentacién de etanol combustible y su influencia en el desempeiio del RPP.

Caso 1: Cantidad de combustible total constante

De los resultados presentados en la seccion 3.3.1 se concluy6 que, con la seleccidén de un
espesor de aislacion de 2 cm, la concentracion total de etanol combustible debe ser equivalente
a 1,29 % molar de la corriente total de combustion (véase Fig. 3.3).

La Figura 3.5 presenta resultados de los perfiles térmicos obtenidos por simulacion de tres
disefios de RPP que difieren en la forma en que se alimenta el etanol de combustion: alimen-
tacion dnica por boca del reactor, alimentacion dividida en partes iguales entre la boca y una
inyeccion lateral y, por dltimo, alimentacion dividida en partes iguales entre la boca y dos in-
yecciones laterales. El caudal de aire total ingresante al reactor mantiene en todos los casos el

valor segun lo reportado en la Tabla 3.1. Por otra parte, en los tres disefios propuestos el caudal
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de etanol combustible total alimentado también se mantiene constante, con un valor equivalente
al 1,29 % molar de la corriente total de combustién, como se mencioné en el parrafo anterior.

Los demds pardmetros operativos se mantienen como en la Tabla 3.1.

Coordenada axial [m]

0,00 0,03 0,06 0,09 0,12 0,15
800 | | | | | | | | | | | | | |
{ Tyax permitida_ ] — ?SR .
70 ?:\ Tyiax = 769 °C o Te
&) ESR
<. 700 - Tic
g B
£ 650 -
g |
£ 600
= ]
550

Temperatura [°C]

| Ivax permitida — Tgsr |,
750 - T —TEc
8 — 1 1 1 C === TEZSR
=700 - 1 - Tic
< |
§ 650 - Tiax = 659 °C —
5 | .
Q ;['\ [
5 600 |
550
500 T T T T T T T T T T T T T T
0,00 0,03 0,06 0,09 0,12 0,15

Coordenada axial [m]

Figura 3.5: Perfiles axiales de temperatura para diferentes politicas de inyeccion de combustible. Se
utiliza la misma cantidad total de etanol en cada caso, alimentada por boca o distribuida con una o dos
inyecciones laterales. Las demds condiciones operativas mantienen los valores de la Tabla 3.1.
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La Fig. 3.5 muestra como la magnitud de los puntos calientes desciende considerablemente
con la implementacién de las inyecciones laterales. Se observa un maximo de 685 °C para el
caso de una tunica inyeccion lateral, 84 °C por debajo del caso original sin distribucién axial
de combustible. Al utilizar dos inyecciones laterales, la temperatura méxima verificada es de
659 °C. Para los tres casos analizados, la cantidad total de combustible inyectado es la misma
y, por lo tanto, el calor total generado y transferido a la seccién de reformado se mantiene
constante. Como consecuencia, las temperaturas de salida de ambas corrientes del RPP (600
°C) se encuentran 100 °C por encima de las temperaturas de entrada, cumpliendo con el objetivo
de AT uiida—entrada-

Para complementar el andlisis de este caso de estudio, la Figura 3.6 presenta perfiles axia-
les de los rendimientos a hidrégeno (en el reformado y global) para las diferentes politicas de
alimentacion consideradas. Los resultados muestran que mientras que los perfiles de tempera-
tura han cambiado sensiblemente con cada politica de alimentacion (véase Fig. 3.5), el reactor
posee la longitud adecuada como para obtener el mismo rendimiento a hidrégeno, tanto en el
reformado como el global. Este resultado se encuentra auspicioso, permitiendo disminuir las
temperaturas maximas observadas a la vez que se mantienen la produccién y distribuciéon de

productos planteados originalmente.

5,0

"
S
=,
9
S
E
=
=)
g
1,0 4i ——— Alimentacion por boca
J Una inyeccién lateral - 7755 K
T . . Global
0.0 EEERIEE Dos inyecciones laterales Nw,
) T T T T T T T T T T T T T T T
0,00 0,03 0,06 0,09 0,12 0,15

Coordenada axial [m]

Figura 3.6: Perfiles axiales de rendimientos a hidrogeno ( nng y ngzl"b“Z ) para diferentes politicas de

inyeccion de etanol combustible. Se utiliza la misma cantidad de etanol en cada caso, alimentada por
boca o distribuida con una o dos inyecciones laterales. Las demds condiciones operativas mantienen
los valores reportados en la Tabla 3.1.
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Un resultado en particular para resaltar es el hecho de que el rendimiento a hidrégeno pre-
senta un maximo a aproximadamente 6 cm de la entrada del reactor, en el caso de alimentacién
solo por boca (véase Fig. 3.6). Esto se debe a las pérdidas de calor al medioambiente, las cuales
provocan una caida de temperatura en la region del reactor en la cual el etanol combustible ya se
encuentra completamente consumido. Obviamente, este efecto no era observado en los anélisis
correspondientes al capitulo 2 en el cual se asumia adiabaticidad en el reactor (véanse las Fi-
guras 2.8 'y 2.9). Aqui, la caida de temperatura hacia la salida del RPP desplaza el equilibrio de

las reacciones involucradas, provocando una leve disminucién en el rendimiento a hidrégeno.

Caso 2: Igual magnitud de los puntos calientes

La disminucién de la magnitud de los puntos calientes al implementar una alimentacion
distribuida del etanol combustible indica la factibilidad de operar con la adicién de etanol com-
bustible extra. De esta manera se podria operar el reactor a un mayor nivel térmico general
verificando no sobrepasar el nivel maximo de temperatura permitido. Esta alternativa se dis-
cute en esta seccion donde se considera como restriccion el hecho de que la adicién de etanol
en cada puerto de inyeccion (por boca y laterales) debe ser tal que se alcance exactamente la
temperatura maxima permitida (770 °C) en cada punto caliente generado. Los resultados se
presentan en las Figuras 3.7 y 3.8.

La Fig. 3.7 muestra una comparacién de los perfiles de temperatura del caso base discutido
en la seccion 3.3.1 (alimentacién por boca) con aquellos disefios que consideran la adicién de
una o dos inyecciones laterales. Por otra parte, los perfiles axiales de la fraccion molar de CHy
y del rendimiento a H, (tanto en el reformado como el global) se presentan en la Fig. 3.8.

Para obtener el mismo maximo de temperatura en cada punto caliente (igual a la tempera-
tura méxima permitida), en el caso de una unica inyeccion lateral se adiciona una cantidad de
etanol combustible equivalente al 51 % del alimentado a la entrada. Por otro lado, en el caso
de poseer dos inyecciones laterales, la primera requiere una cantidad de etanol combustible
equivalente al 50 % del alimentado a la entrada, mientras que la segunda aporta un 16 % extra
(también con respecto al de entrada). En este caso (con dos inyecciones laterales), la cantidad
total de etanol en la corriente de combustion alcanza un 166 % de la carga original (66 % mas).
Para los casos de alimentacion de etanol distribuida, el AT,;00—entrada alcanza 204 °C con una
Unica alimentacion lateral, mientras que con la inclusién de la segunda inyeccion el valor se

eleva hasta 242 °C.
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Coordenada axial [m]
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Figura 3.7: Perfiles axiales de temperatura para diferentes politicas de inyeccion de combustible (ali-
mentada por boca o distribuida con una o dos inyecciones laterales), alcanzando la misma temperatura
mdxima en cada punto caliente. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en

la Tabla 3.1.

Coordenada axial [m]
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Como puede verse en la Fig. 3.8, el rendimiento a hidrégeno a la salida del ESR aumenta
con la adicién de combustible extra a través de las inyecciones laterales debido a un fuerte
consumo de metano por reformado. Dicho rendimiento presenta un incremento pronunciado

ESR — 439 — 4,98),

con una unica inyeccion lateral con respecto al valor del caso base (1,
consecuencia de la importante caida en la fraccién molar de metano (ysCH4 =24% — 0,2%).
Sin embargo, el uso de dos inyecciones lateral practicamente no mejora el nng debido a que la
concentracion de metano se encuentra ya en valores muy bajos. Mds aun, la segunda inyeccion
lateral presenta un impacto negativo en el rendimiento global a hidrégeno, el cual cae con
respecto al valor alcanzado con una dnica inyeccion lateral (ngzl"b“l = 3,92 — 3,42), para un

gasto de combustible 16 % mds alto que para una tnica inyeccion lateral.
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Figura 3.8: Perfiles axiales de fraccion molar de CHy y rendimiento a hidrégeno ( nEf Ry nSj””‘”) pa-

ra diferentes politicas de inyeccion de combustible (alimentada por boca o distribuida con una o dos
inyecciones laterales), alcanzando la misma temperatura mdxima en cada punto caliente. Las demds
condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 3.1.

Por lo hasta aqui expuesto, la implementacién de una tnica inyeccion lateral extra para el
etanol combustible parece ser la mejor alternativa de compromiso considerando la mejora en el
desempefio del reactor sin sobrepasar los limites impuestos de temperatura y la complejidad en

la manufactura del RPP asociada a la implementacion de alimentaciones laterales multiples.
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3.3.3. Integracion térmica del sistema completo

En esta seccion se presentan resultados del acoplamiento térmico del reactor de placas
paralelas con los intercambiadores de calor asociados (véase Fig. 3.1) con vistas a avanzar en
la integracion del proceso global de produccién de hidrégeno a partir de etanol. El sistema RPP
+ ICs se simul6 mediante la resolucion de las ecuaciones 3.1 a 3.32. Se utiliza aqui la hipétesis
de no-adiabaticidad para los intercambiadores de calor adoptando un espesor de aislaciéon de
s6lo 1 cm ya que estos equipos poseen una temperatura media menor que el reactor y por
los tanto llevan consigo menores pérdidas de calor. El espesor de la aislacion del reactor se
mantiene en 2 cm.

Las condiciones operativas adoptadas para la simulacién del proceso son las mismas que
las reportadas en la Tabla 3.1, salvo en la especificacion de las temperaturas de entrada al RPP.
En el presente diseno, TbQSR y T}?C (es decir, las temperaturas de entrada al RPP) no se fijan
explicitamente, sino que estas variables son ahora un producto de la simulacién global y se
encuentran atadas al comportamiento tanto de los intercambiadores de calor, como del reactor
en si mismo. En su lugar, la temperatura de entrada para ambos intercambiadores de calor (Tl?c)
se especific6 en 100 °C, tal como se menciond en la seccién 3.2.1. Este valor de temperatura
conlleva a que los componentes liquidos a temperatura ambiente (etanol/agua) ingresen evapo-
rados al intercambiador de calor IC1. Se utiliza también esta condicién en el IC2 para operar
ambas unidades de la misma manera. Cabe aclarar que en capitulos posteriores se incorporara
la alimentacién de reactivos a temperatura ambiente. Con el fin de contar con un caso base para
el sistema RPP + ICs en el cual el RPP funcione tal como se report6 en las secciones anteriores,
se disefiaron los intercambiadores de calor de modo que sus longitudes provean las corrientes
de entrada al reactor (TESR y T]:QC) a 500 °C. Las simulaciones subsecuentes mantendran estas
longitudes definidas para los ICs y, por lo tanto, las temperaturas de entrada al RPP resultardn
como consecuencia del cdlculo integrado de todo el sistema.

Las Figuras 3.9 y 3.10 muestran los perfiles axiales de temperatura en fase gaseosa a partir
de los resultados de simulacion del reactor y los intercambiadores de calor para dos politi-
cas diferentes de alimentacion de combustible: un unico ingreso por la boca del reactor o la
alimentacion fraccionada en dos partes (alimentacién por boca y una tnica inyeccion lateral).

En la Fig. 3.9 se aprecia la corriente fria del IC1, Tj¢, ingresando a 100 °C y abandonando
el equipo a 500 °C. Para lograr este sobrecalentamiento se requiere un intercambiador de calor

de 9 cm de longitud. La salida del IC1 ingresa al RPP (TESR), del cual sale a 600 °C y se
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retroalimenta al IC1, funcionando como corriente caliente (7}.). Por su parte, la corriente fria
que ingresa al IC2 sigue un camino similar, alimentando el equipo a 100 °C y calentidndose
hasta 500 °C, en un intercambiador de 12 cm de longitud. La salida de la corriente fria del
IC2 ingresa a la seccion de combustion del RPP (Tgc). Al igual que en el IC1, la salida de la
corriente de combustion se utiliza en el lado caliente del IC2. Los perfiles de la fase gaseosa en
el RPP se corresponden con los ya presentados en la Fig. 3.5, para una tnica alimentacién de

combustible.
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Figura 3.9: Perfiles axiales de temperatura del sistema incluyendo el reactor y los intercambiadores de
calor. Este caso presenta una tinica alimentacion de combustible. Tl(} (IC1/IC2) = 100 °C. Las demds
condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 3.1.

La Fig. 3.10 presenta el comportamiento de un disefio con alimentacién de combustible
distribuida en dos entradas (por boca y una inyeccion lateral). Nuevamente, las curvas que
representan al RPP se corresponden con las presentadas en la Fig. 3.5 para dos alimentacio-
nes. Los perfiles mostrados para las corrientes fria y caliente de los intercambiadores de calor
son coincidentes con los reportados en la Fig. 3.9. Resulta interesante remarcar que, a pesar
del cambio en la politica de alimentacion de combustible, las corrientes de ingreso y salida

a los intercambiadores se encuentran a las mismas temperaturas. Esto demuestra nuevamente
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la ventaja de un disefio con alimentacién distribuida del combustible. Este disefio se muestra

independiente de la periferia del equipo (los intercambiadores de calor).
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Figura 3.10: Perfiles axiales de temperatura del sistema incluyendo el reactor y los intercambiadores
de calor. Este caso presenta alimentacion de combustible distribuida en dos puertos de inyeccion (por
boca y una alimentacion lateral). Tl?r (IC1/IC2) = 100 °C. Las demds condiciones operativas mantienen
los valores reportados en la Tabla 3.1.

De acuerdo con lo expuesto, se verifica una operacion autotérmica satisfactoria del sistema,
tanto en un disefio con alimentacion de etanol combustible por la boca del reactor o en uno con
la alimentacidn distribuida, tal como se discutié en la seccidon 3.3.2. Las dimensiones requeri-
das para los intercambiadores de calor (9 cm y 12 cm para el IC1 e IC2, respectivamente) se
encuentran en el mismo orden de magnitud que las del reactor. Estos valores son mantenidos a
lo largo del resto de los estudios presentados.

Para este sistema con 3 unidades, el 33,8 % (~ 112 W) del calor total liberado por la reac-
cién de combustion (~ 331 W) se pierde hacia el medioambiente (IC1: 23 W, RPP: 60 W, IC2:
29 W), lo cual remarca la importancia de considerar un modelo no-adiabatico en el disefio de
sistemas de pequeia escala. Las corrientes de salida de los intercambiadores de calor presen-

tan una temperatura de 170,8 °C para la corriente del IC1 y 171,5 °C para la del IC2. Estos
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valores corresponden a Q. ~ 23y 43 W, respectivamente (7% y 13 % del calor generado en

la combustién). Estos andlisis se extienden en la préxima seccion.

3.3.4. Influencia de la carga de combustible

Considerando el comportamiento complejo de este sistema (reactor + intercambiadores de
calor) con un alto grado de acoplamiento térmico, es importante asegurar que el desempefio
global sea satisfactorio bajo diferentes condiciones de proceso. Uno de los posibles requeri-
mientos podria ser el aumento del rendimiento a hidrégeno en la corriente de reformado. En
consecuencia, resulta de interés estudiar la influencia de la concentracion de etanol combus-
tible como un medio para incrementar la cantidad de calor transferido desde los canales de
combustion, para asi mejorar el desempefio del reformado.

Las Figuras 3.11 a 3.13 presentan los resultados de las simulaciones del sistema comple-
to (RPP + ICs) para diferentes fracciones molares de etanol en la corriente de combustién
(considerando tanto una Unica alimentacioén por boca como una alimentacion dividida en dos
inyecciones con el mismo caudal de combustible). Las demds condiciones operativas y de dise-
flo permanecen constantes como en las secciones previas. La Fig. 3.11 describe los resultados
en términos de las temperaturas maximas alcanzadas en el reactor, la temperatura de salida del
reactor y los rendimientos a hidrégeno (tanto en el reformado como el global).

Para la concentracién de etanol combustible ygz HsOH EC = 1,29 % (caso base), y conside-
rando una tUnica alimentacién por la boca del reactor, la temperatura mdxima observada se
encuentra muy cercana a la mdxima admisible de 770 °C, como se mostrd previamente en la
Fig. 3.5. A su vez, se ha demostrado que una division del caudal de combustible producto de
la implementacién de un puerto de alimentacidn lateral implica que la magnitud de los puntos
calientes decrezca significativamente, dando lugar a la posibilidad de que el sistema admita una
carga extra de combustible (hasta ygz HsOH,EC = 1,57 %). Para esta concentracién de etanol se
ve en la Fig. 3.11 que se obtiene un rendimiento a hidrégeno de 4,96 moly,/molc,y o, muy
cercano al maximo presentado en el rango de estudio (4,99 moly,/molc,n,0n). Este valor im-
plica un rendimiento 13,2 % mas alto que el del caso base (4,39 moly,/molc,n,on), causado
por un incremento de 84 °C en la temperatura de salida del reactor con respecto a dicho caso.
A mayores ygz HsOH EC el Ny, decae atn cuando la Ty, aumenta debido a la preponderancia

de la reaccidn inversa de desplazamiento de gas de agua a altas temperaturas.
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Figura 3.11: Rendimientos a hidrégeno ( ngZSR y ngzl"b“l ), temperatura de salida del reactor y mdximos

de temperatura para alimentacion de combustible por boca y distribuida en dos puertos de inyeccion
(por boca y una alimentacion lateral), en funcion de y?,“szoH EC Tl(} (ICl/IC2) = 100 °C. Las demds
condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 3.1.

La Figura 3.12 reporta el comportamiento de la temperatura de salida de la corriente caliente
del ICI (7}}) y la fraccion molar de CO de la corriente salida del RPP (Ysca £sg) €n funcion de
la concentracién del etanol de combustién. Aunque estas temperaturas son relativamente bajas,
poseen cierto contenido entalpico que podria ser recuperado. Por otra parte, tras la salida del
reformador, disminuir la concentracién de CO suele ser un requerimiento indispensable. Para
este fin, se emplean usualmente reactores de desplazamiento de gas de agua los cuales, ademas,
presentan la ventaja de aumentar la produccion de hidrégeno. Como resultado de esta serie de
simulaciones, los valores de 7}, (IC1) y ySCQ £sr €N los rangos en que no se sobrepasa el limite
de Tyax admisible (7;, = 148 — 183 °Cy ySCO’ESR = 0,02 — 8,19 %) aparecen como condiciones
factibles para la operacién de un reactor de WGS (Francesconi et al., 2007a).

La Figura 3.13 completa este estudio con un reporte de la influencia de la fraccion molar de
etanol combustible sobre el calor total generado por la combustiéon (Qg¢) y su distribucién por-
centual. El calor total se reparte entre el calor perdido al medioambiente (Q;,), el consumido
por el reformado (Qrsgr) y los calores residuales potencialmente recuperables de las corrientes

de salida de ambos intercambiadores de calor, Q. (IC1) y Qe (IC2). Se aprecia que el calor
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generado presenta un comportamiento lineal con la fraccidon molar de etanol combustible ali-
0 . .
mentado, yc, Hs0H EC> Siempre que este se combustione totalmente a CO, y H>O, hecho que se

verifica en todas las simulaciones realizadas
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Figura 3.12: Temperatura de salida de las corriente caliente del ICI y fraccion molar de CO de la
corriente de salida de reformado del RPP en funcion de ygz HsOH EC Tl(} (IC1/IC2) = 100 °C. Las demds
condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 3.1.

Aunque el Qy,; neto se incrementa mondtonamente con la concentraciéon de combustible,
en términos porcentuales decrece hasta llegar a un minimo (~ 32 % de Qg¢) que se corresponde
con el caso de rendimiento a hidrégeno maximo (a valores de ygz HsOH EC = 1,62 %, véase Fig.
3.11) y, por lo tanto, con el mdximo calor consumido por el reformado de etanol (Qgsg).

En la Fig. 3.13 también se reportan Q.. (IC1) y Q. (IC2). Como se ha dicho anterior-
mente, estas cantidades de energia, potencialmente recuperables, no deben ser despreciadas ya
que en su conjunto representan entre un 20 y un 30 % del calor liberado por la combustién de

etanol.
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Figura 3.13: Distribucion de Qgc entre las pérdidas de calor al medioambiente, consumo por reformado
y salidas calientes de los intercambiadores de calor, en funcion de ygz HsOH EC- TI(} (IC1/IC2) = 100 °C.
Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 3.1.

3.3.5. Influencia de la carga de reformado

En esta seccion se discute la influencia del caudal de la mezcla de alimentacién etanol/agua
al reformado sobre las principales variables del proceso. Para este fin, se realizaron simula-
ciones fijando la composicién de etanol combustible segun el caso base estudiado hasta aqui
(yOC2 HsOH.EC = 1,29 %), y manteniendo las temperaturas de entrada a los intercambiadores de
calor Tl(} (IC1) = Tl(} (IC2) = 100°C. El flujo mdsico de la corriente de reformado (riigsg) fue
variado en el rango de —30% a +20% con respecto al caudal del caso base (0,4 kg/(s'm?),
equivalente a 24,0 mol/h). Las demds condiciones operativas y de diseiio fueron mantenidas
constantes tal como se han descrito previamente. Los resultados de este andlisis se muestran
en las Figuras 3.14 y 3.15. La Fig. 3.14 presenta el rendimiento a hidrégeno (tanto en el refor-
mado como el global) junto a la potencia neta equivalente obtenible a partir del H, generado,
Wh,. Por otra parte, la Fig. 3.15 reporta los cambios en la temperatura méxima observada en
el reactor, para los casos con alimentacién tnica por boca o alimentacién distribuida del etanol

combustible.
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Figura 3.14: Rendimiento a hidrogeno y potencia equivalente, en funcion del caudal de reformado
(como porcentaje del valor del caso base). yngSOH gc = 1.29%, Tl(} (IC1/IC2) = 100 °C. Las demds
condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 3.1.
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Figura 3.15: Temperatura mdxima del reactor para el caso con y sin distribucion de combustible, en
funcion del caudal de reformado (como porcentaje del valor del caso base). ygz HsOH.EC = 1.29 %, TZ(}
(IC1/IC2) = 100 °C. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla
3.1
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Como se muestra en la Figura 3.14, un incremento de hasta 20 % en la carga de reformado
produce tan solo un aumento de 6,8 % en la potencia equivalente obtenida, con respecto al
caso base. Esto se basa en una caida en el rendimiento a hidrégeno a cargas mayores ya que
tanto el tiempo de residencia como la temperatura de salida del reactor son menores, tal como
se esperaba. En este caso, el rendimiento global a hidrégeno acompana la disminucién del
rendimiento en el reformado. Ademads, caudales mayores en la corriente de proceso conducen
a la generacion de puntos calientes de menor magnitud para las dos politicas de alimentacion
de combustible seleccionadas (véase la Fig. 3.15), debido a la mayor cantidad de calor que
debe absorber la reaccion de reformado que se suma a la mayor capacidad calorifica de esta
corriente.

En el sentido contrario, una disminucion de la carga de reformado requiere un porcentaje
menor del calor liberado por la combustidn, el cual se convierte en calor sensible, elevando la
temperatura maxima observada en el proceso. Este hecho, eventualmente, lleva a sobrepasar
el limite impuesto de temperatura mdxima permitida. La Fig. 3.15 muestra que con caudales
levemente por debajo del establecido como caso base, el sistema se encuentra operando por
encima del limite de temperatura impuesto para el disefio de una tnica alimentacién de com-
bustible por boca. En cambio, para el caso con una alimentacion distribuida, la carga de proceso
podria disminuirse hasta aproximadamente un 28 % con una Ty;4x aceptable y un aumento del
rendimiento a hidrégeno, tanto en el reformado como global, significativamente superior al ori-
ginal. Sin embargo, se verifica en este caso una clara disminucién de la potencia producida ya
que este pardmetro se ve mas afectado por la disminucién de la carga que por el aumento del

rendimiento.

3.4. Conclusiones

En este capitulo se presentan los principales resultados de la simulacién de un reactor de
placas paralelas para la produccién de hidrégeno con acoplamiento térmico de las reacciones
de reformado de etanol con vapor de agua y combustion catalitica de etanol. El sistema incluye
los intercambiadores de calor involucrados en el calentamiento de las corrientes de reformado
y combustién hasta las condiciones de reaccion. Tanto el reactor como los intercambiadores
de calor se modelaron como unidades no adiabaticas, es decir, se cuantificaron las pérdidas de

calor al medioambiente. Los resultados demuestran que la integracion de los tres equipos es
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factible y que el sistema posee un comportamiento satisfactorio en términos de rendimiento a
hidrégeno y acoplamiento térmico.

Con el fin de satisfacer la restriccién de no sobrepasar el mdximo de temperatura impuesto,
y cumplir simultdneamente con el objetivo de produccidn de hidrégeno, se estudid un disefio al-
ternativo al presentado en el capitulo 2 en el cual la alimentacién del etanol combustible puede
estar distribuida en diferentes posiciones de la coordenada axial. Este disefio reduce significati-
vamente la magnitud de los puntos calientes observados, manteniendo el desempefio del reactor
en términos de produccion de hidrégeno y acoplamiento térmico. Por otro lado, si se plantea
incrementar el nivel térmico del reactor sin sobrepasar el mdximo impuesto, las alimentaciones
laterales permiten elevar la temperatura de las corrientes salida, mejorando el rendimiento a
hidrégeno al permitir que mas etanol sea quemado en las secciones de combustion. Bajo es-
te concepto, el uso de una tnica inyeccion lateral adicional resulta la mejor opcidn para este
disefio en particular, ya que puertos laterales extras no aportan mejoras de desempefio signifi-
cativas. Sin embargo, el nimero de inyecciones laterales necesarias se encuentra fuertemente
ligado a las restricciones de temperatura impuestas en el equipo.

En las investigaciones realizadas en este capitulo se demostré que la inclusion de los térmi-
nos cuantificando las pérdidas de calor al medio ambiente es claramente necesaria. De hecho,
seleccionando un espesor de aislacion de 2 cm para el reactor se mostré que las pérdidas de
calor pueden alcanzar valores de entre un 32 y un 54 % del calor generado por la combustion
de etanol. Ademds, las corrientes calientes que abandonan los intercambiadores de calor llevan
consigo entre un 20 y un 30 % del calor de combustién y podrian ser candidatas interesantes
para ser usadas en posteriores recuperos de calor.

Con respecto a las variaciones en la carga de etanol a reformar, se mostré que el sistema
puede aumentar su caudal hasta en un 20 % manteniendo la corriente de combustion constante.
En cambio, si se quiere bajar la carga de reformado, el sistema deberia trabajar con el disefio

con distribucién de combustible para no sobrepasar el limite impuesto de temperatura.

85






Capitulo 4

Estudio experimental del reformado de

etanol con vapor de agua

Contaré fielmente los hechos que he presenciado entre ayer a la tarde y la mafiana de hoy,

hechos inverosimiles, que no sin trabajo habrd producido la realidad.

La Invencion de Morel (1940), Adolfo Bioy Casares

4.1. Introduccion

De acuerdo con lo mencionado en capitulos anteriores, el reformado de bioetanol se ha
mencionado como una alternativa promisoria para la produccién de hidrégeno a partir de mate-
rias primas renovables. Los primeros estudios de esta reacciOn se reportaron a principio de los
afios 90 (Garcia y Laborde, 1991; Iwasa y Takezawa, 1991) y, desde entonces, se ha realiza-
do un gran esfuerzo para intensificar el conocimiento acerca de diferentes sistemas cataliticos,
mecanismos de reaccidon, mejoras en la estabilidad, soporte de catalizadores sobre estructuras,
etc. Tal como se presentd en el capitulo 1, el reformado de etanol con vapor de agua puede
producirse a través de diferentes vias de reaccidn, las cuales dependen fuertemente del tipo
de catalizador utilizado y de las condiciones operativas de reaccion. Dentro de los numerosos
reportes existentes en la literatura, se destacan las revisiones realizadas por Vaidya y Rodrigues
(2006), Contreras et al. (2014) o Sharma et al. (2017). Entre los trabajos publicados que resul-
tan de particular interés en el marco de esta Tesis se destacan los trabajos de Casanovas et al.

(2008), Lopez et al. (2012, 2013), Patel et al. (2013) y Santander et al. (2017).
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Casanovas et al. (2008) reportan el primer estudio del uso de un microreactor para la gene-
racion de hidrégeno a partir del reformado de etanol bajo un régimen autotérmico. Los autores
utilizan un microreactor con un separador metdlico a través del cual se transfiere calor genera-
do por la oxidacion catalitica de etanol a cocorriente. Como catalizador para el reformado de
etanol se utiliza Co/ZnO depositado sobre la pared metdlica.

Lopez et al. (2012) utilizan un reactor modelo tipo sandwich como representacion de un
reactor de placas paralelas para estudiar el reformado de etanol en un catalizador de Pd/Al,O3
soportado sobre estructuras corrugadas metdlicas. Los autores realizan un estudio cinético y
ensayan el reformado de etanol acoplado con la combustion catalitica de hidrégeno.

Por otro lado, Lépez ef al. (2013) presentan un estudio teérico/experimental del reformado
de etanol sobre un catalizador de Rh—Pd/CeQO, soportado sobre una estructura monolitica de
cordierita. Los autores exploran un amplio rango de temperaturas, presiones y composiciones
de la alimentacion. Adicionalmente, se estudia la estabilidad del catalizador. Los autores obtie-
nen expresiones cinéticas con el fin de modelar un reactor monolitico en condiciones realistas
de operacion. Este estudio reporta que el uso de catalizadores monoliticos se presenta como una
opcidn tecnoldgicamente interesante para la produccion de hidrégeno a través de la reaccidn de
reformado.

Patel et al. (2013) presentan por primera vez un estudio cinético experimental de la reac-
cién de reformado de etanol sobre un catalizador de Ni/CeO,—-ZrO,, en el rango de tempera-
turas entre 600 y 700 °C. Los autores consiguen altos rendimientos a hidrégeno y muy bajas
selectividades a CHy y CO.

El trabajo de Santander ef al. (2017) se enfoca en el estudio de catalizadores de niquel
soportados sobre CeO,—MgO. Los autores presentan la comparacion entre el desempefio de
la reacciéon de reformado sobre el catalizador en polvo y depositado sobre placas metdlicas
corrugadas. Se demuestra que el método de deposicion no afecta las propiedades cataliticas del
material particulado.

En este capitulo se reporta un estudio experimental de la reaccién de reformado de etanol
con vapor de agua empleando un catalizador monolitico comercial. Como se mencioné en el
capitulo 2, la seleccién de este sistema catalitico se basa en su bajo costo, alta disponibilidad y
buen desempeifio general tanto en la reaccién de reformado como en la combustién de etanol.
Se seleccionaron condiciones de operacion realistas para evaluar la actividad, selectividad y

estabilidad del catalizador. Se analiza el comportamiento en reaccion de este sistema frente a
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la variacién de la temperatura de reaccion y el tiempo de residencia y se propone un esque-
ma de reacciones que satisface las observaciones experimentales obtenidas. Se seleccioné un
grupo de resultados de los ensayos realizados para ajustar parametros cinéticos de expresiones
de velocidad de reaccidn tipo ley de la potencia, las cuales se implementardn en los mode-
los matemadticos de los capitulos siguientes. Se complementa el estudio experimental con una
cuantificacion de la velocidad de deposicion de coque sobre el catalizador. Por dltimo, el cata-
lizador monolitico se ensaya tanto para el reformado como para la combustion de etanol bajo
las condiciones operativas requeridas para la produccion de hidrégeno de 1 kW, equivalente,

siguiendo los lineamientos planteados como objetivo de esta Tesis.

4.2. Materiales y métodos

4.2.1. Caracterizacion del catalizador

Se seleccioné un catalizador monolitico comercial de 400 cpsi (channels per square inch,
canales por pulgada cuadrada), con canales de seccion cuadrada para llevar a cabo la reaccion
de reformado de etanol con vapor de agua. Al tratarse de un catalizador comercial, se realizé
una caracterizacion preliminar para conocer algunas caracteristicas del sistema catalitico en es-
tudio. Entre los anélisis efectuados, se realizaron estudios de microscopia electrénica de barrido
(SEM), de fluorescencia de rayos X (XRF), de difraccién de rayos X (XRD), de distribucion
de tamafio de particula, de drea especifica y de volumen y radio de poros.

El andlisis SEM se ha utilizado para observar la morfologia superficial del catalizador mo-
nolitico (textura, grado de porosidad, defectos, etc.). Esta técnica se basa en el bombardeo de un
haz de electrones sobre la muestra a estudiar. Esta interaccion proporciona una serie de sefiales
que son registradas y analizadas por el equipo. Los electrones secundarios o de baja energia
(< 50 eV) emitidos desde la superficie de la muestra son la principal sefial que recoge el SEM
como respuesta. En este caso, se obtiene una imagen topogréfica de la superficie de la muestra,
proporcionada por estos electrones de baja energia. El equipo empleado para esta técnica es un
microscopio electronico de barrido JEOL 35 CF, con un voltaje de aceleracion de 15 kV y una
presién de operacién de 10~ Torr.

La fluorescencia de rayos X (XRF) es una técnica espectroscopica que utiliza la emision
secundaria o fluorescente de radiacion X generada al excitar una muestra con una fuente de

radiacion X. La radiacion X primaria expulsa electrones de capas interiores del dtomo. Los
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electrones de capas més externas ocupan los lugares vacantes, y el exceso energético resultante
de esta transicion se disipa en forma de radiacién X fluorescente o secundaria, con una longitud
de onda caracteristica que depende del gradiente energético entre los orbitales electrénicos
implicados y una intensidad directamente relacionada con la concentracion del elemento en la
muestra. Se trabaj6 aqui con un equipo Magi X con d4nodo de Rodio. Se utiliz6 una atmoésfera
de helio, cristales de FLi 200, LiF220, Ge, PX1, PX4, PE y detectores de flujo y centelleo.

Por su parte, la difraccion de rayos X permite obtener informacion sobre las propiedades
estructurales, tamafio y orientacion de los cristales. Los rayos X son difractados por los elec-
trones que rodean los d4tomos por ser su longitud de onda del mismo orden de magnitud que el
radio atomico. El haz de rayos X emergente tras esta interaccion contiene informacion sobre
la posicion y tipo de d&tomos encontrados en su camino. Los cristales, gracias a su estructura
periddica, dispersan elasticamente los haces de rayos X en ciertas direcciones y los amplifican
por interferencia constructiva, originando un patrén de difraccion. Los espectros de rayos X
fueron obtenidos mediante un equipo Rigaku D/Max-C con una radiacién de CuKa = 1,5405.
Se realiz6 un barrido en el rango de 10° a 60° de 20 durante 60 minutos para determinar la com-
posicion de la estructura cerdmica del monolito. Ademds, se llevaron a cabo andlisis de XRD
realizados particularmente sobre el washcoat extraido del monolito por medio de un difracté-
metro Philips PW 1710 con dnodo de cobre y monocromador curvo de grafito. Se identificaron
aqui los compuestos cristalinos con concentracion cercana o mayor al 1 %.

Para las demds caracterizaciones, asi como para la evaluacion de la cinética de la reaccion de
reformado sobre este catalizador, el washcoat fue extraido del monolito por medios mecéanicos
(raspado).

Mediante isotermas de adsorcién de nitrégeno a 77 K se determinaron el drea especifica, el
volumen y el radio de poros del catalizador en polvo. El equipo utilizado fue un Quantachrome
Autosorb 1Q.

La técnica que se ha utilizado para la determinacidn del area especifica se fundamenta en la
isoterma de Brunauer-Emmett-Teller (BET). La informacién experimental obtenida del andlisis
de la muestra se emplea para el calculo de la cantidad de gas adsorbido en una monocapa. A
partir de este dato se obtiene el drea especifica del catalizador.

Por otra parte, se utiliz6 el método de Barret, Joyner y Halenda (BJH) para determinar la
distribucién de tamaiios de poro empleando la isoterma de desorcién de nitrégeno a 77 K. A

partir de este método se obtiene la distribucion tanto de volumen especifico como de radio
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especifico de poro de la muestra estudiada.

La distribucion de tamafio de las particulas obtenidas se determiné en suspension utilizando
un equipo de difraccién de rayos laser Horiba LA - 950 V2. En esta técnica se miden las
distribuciones de tamafio de particula a partir de la variacién angular de la intensidad de la
luz dispersada cuando un rayo l4ser pasa a través de una muestra de particulas dispersas. Las
particulas grandes dispersan la luz en dngulos pequefios en relacién con el rayo ldser, mientras
que las particulas pequenas dispersan la luz en dngulos mayores. El tamafio de particula se
registra como un didmetro volumétrico medio de esfera equivalente.

La morfologia del carb6n depositado sobre el catalizador en polvo fue estudiada median-
te microscopia electrénica de transmisién (TEM). Esta técnica utiliza los fendmenos que se
producen cuando un haz de electrones suficientemente acelerado colisiona con una muestra
delgada convenientemente preparada. Dependiendo del grosor y del tipo de &tomos que forman
la muestra, parte de los electrones que colisionan con ella son dispersados selectivamente y lue-
go son conducidos y modulados por unas lentes para finalmente formar una imagen que puede
tener miles de aumentos con una definicion inalcanzable para cualquier otro instrumento. La
informacién que se obtiene es una imagen con distintas intensidades de gris que se correspon-
den con el grado de dispersion de los electrones incidentes. En este caso, la muestra se examind
en un equipo JEOL 100 CX.

Por ultimo, una muestra de catalizador usado (luego de reaccion) fue sometida a un analisis
termogravimétrico (TGA). En esta técnica, se mide continuamente la masa de una muestra
mientras que la temperatura de esta se cambia en el tiempo de modo controlado. Se empled
aqui una balanza TA Instruments modelo Discovery para determinar la cantidad de carbono
depositado en el catalizador a través de su oxidacién. Se utilizé una alicuota de 26,5 mg de
lecho catalitico (catalizador, cuarzo y carbén) previamente sometido a la reaccion de reformado
de etanol. El ensayo se realiz6 en atmdsfera controlada de aire, con un caudal de 20 cm3/min,

desde temperatura ambiente hasta 800 °C, con una rampa de calentamiento de 10 °C/min.

4.2.2. Equipamiento utilizado
Ensayos de actividad, selectividad y estabilidad

La evaluacion del desempefio en reaccion del catalizador monolitico para el reformado de

etanol con vapor de agua se realizé en el equipo de laboratorio esquematizado en la Figura
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4.1. El sistema incluye la inyeccion y evaporacion de la mezcla liquida (etanol/agua), el reac-
tor con calentamiento eléctrico y la recoleccion de efluentes, tanto liquidos como gaseosos.
La alimentacién liquida fue dosificada mediante una bomba jeringa (Cole Parmer 74900). La
evaporacion y sobrecalentamiento de la mezcla reactiva hasta las condiciones de reaccidn se
efectud mediante cintas calefactoras fijadas a 150 °C. Un horno eléctrico (INDEF) con control
electrénico de temperatura se utiliz6 para albergar el reactor de acero inoxidable donde se dis-
puso el catalizador monolitico. El registro de la temperatura de reaccidn se realizé mediante
una termocupla tipo K localizada directamente en uno de los canales del monolito. Los com-
puestos condensables a la salida del reactor fueron separados y recolectados en un condensador

refrigerado mediante un bafio externo a 0 °C.
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Figura 4.1: Esquema del sistema de reaccion para ensayos de desempeiio del catalizador monolitico en
el reformado de etanol con vapor de agua.

Ensayos cinéticos

Esta clase de experiencias fueron realizadas en una unidad completamente automatizada
Microactivity Effi (Micromeritics Instrument Corporation) esquematizada en la Figura 4.2. En
la Fig. 4.3A se presenta una fotografia del sistema experimental completo mientras que en la
Fig. 4.3B se detalla el interior de la unidad. Se trata de un equipo de gran versatilidad, ya que
puede acomodarse a un amplio rango de reacciones, totalmente instrumentado, programable y
con control automatico por computadora. Este equipamiento ha sido disefiado como una uni-

dad basica universal que puede ser modificada. Cuenta con un gran nimero de configuraciones
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principales y opciones para la mejora de la unidad de manera de adaptar el sistema a los reque-
rimientos del usuario. Permite trabajar con alimentaciones liquidas y/o gaseosas: los liquidos
son alimentados con una bomba de HPLC (Gilson 307), mientras que las corrientes gaseosas

se dosifican mediante tres controladores de flujo masico (MFC) independientes.
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Figura 4.2: Esquema del sistema de reaccion para los ensayos de obtencion de datos cinéticos.

calefactora

llaves <E

control por = = MFC
computadora

caja calefactora

Figura 4.3: Sistema de reaccion Microactivity Effi, fotografia. A) Equipo principal y periferia utilizada
para su operacion. B) Detalle del interior de la caja calefactora.

El equipo consiste en un reactor catalitico en flujo con capacidad para trabajar a altas tempe-
raturas (hasta 670°C) y altas presiones (hasta 100 bar). Se utiliza un horno eléctrico con control
de temperatura que aloja el reactor de acero inoxidable 316 (didmetro interno 9 mm) en el cual

se ubica el lecho catalitico. El sistema horno+reactor se ubica a su vez dentro de una “caja
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calefactora” (Fig. 4.3B). Este disefio evita la condensacion de productos volatiles y permite el
precalentamiento de los reactivos de manera eficiente. El equipo consta ademds de un sistema
de control de presion basado en una valvula micrométrica que brinda un excelente control en
corrientes multifasicas (liquidas, gas o ambas simultdneamente) y un flujo muy estable a la
salida del reactor, sin pulsaciones. También dispone de un microseparador liquido/gas de alta
presion que incluye el condensador enfriado por efecto Peltier, el separador y el sensor de nivel
con un muy bajo volumen muerto (menos de 0,5 cm3). El registro y control de la temperatu-
ra de reaccion se realiza mediante una termocupla tipo K localizada directamente en el lecho
catalitico. El proceso se completa con un sistema de control PLC-Siemens que incluye una
pantalla tactil que permite acceder al control de las variables, la configuracion del sistema y las
alarmas de seguridad. Todas las variables del equipo son registradas en linea en la computadora
anexa, contdndose asi con el detalle de los eventos que suceden durante la operacién. Ademads,
el control computarizado de la unidad permite la implementacion de series de experiencia pro-
gramadas. Estas caracteristicas le confieren al equipo un alto grado de reproducibilidad en los

datos obtenidos.

Ensayos en un reactor de lecho plano

Se presenta en esta seccion el reactor utilizado para la verificacion experimental de las si-
mulaciones resefiadas en el capitulo 2 para las reacciones de reformado y combustion de etanol.
Para realizar dicha validacién experimental, se utilizé un reactor de lecho plano manufacturado
en acero inoxidable. El reactor estd constituido por dos mitades, las cuales al unirse dan lugar a
una cdmara central donde se disponen las muestras cataliticas a evaluar (en este caso, estructu-
ras monoliticas). Esta cdmara central tiene dimensiones de 28 mm de ancho, 250 mm de largo,
y 3 mm de altura. Se utiliza una Idmina de cobre y cemento resistente a altas temperaturas para
sellar las dos mitades del reactor. La Fig. 4.4 muestra fotografias del reactor y el catalizador
monolitico evaluado en el mismo. El apéndice B presenta los planos del reactor en detalle,
el cual fue construido en los talleres del CCT Bahia Blanca (Santander er al., 2017). Cabe
destacar que este formato permite reproducir exactamente las secciones del reactor de placas
paralelas estudiado en los capitulos anteriores. De esta manera, tanto las secciones de reforma-
do de etanol con vapor de agua como la combustion catalitica de etanol pueden ensayarse en
este reactor.

Como puede verse en la Fig. 4.4, el reactor estd equipado con toma muestras intermedias
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para la verificacion del avance de la reaccion, por lo que puede contener hasta 3 estructuras
cataliticas en serie. La primera zona del equipo se destina para la incorporacién de mezclado-
res de flujo para asegurar un buen mezclado de la corriente alimentada a los diferentes canales
cataliticos. Se utiliz6 un cemento inerte para adherir las estructuras ceramicas al cuerpo del
reactor y evitar efectos de bypass por fuera de los canales. Ademds, el equipo posee termocu-
plas en contacto directo con el monolito para corroborar la temperatura local, junto con una
termocupla pasante para registrar el perfil térmico axial. El calor requerido para llevar a cabo

la reaccion fue suministrado por un horno eléctrico. Toda la periferia del reactor fue la misma

que para los ensayos de prueba de actividad del catalizador, tal como se describi6 en la seccién

4.2.2.

conexiones termocuplas sello
de cobre

26 mm

l 4 i entrada—
3mm]

28 mm

Figura 4.4: Reactor de lecho plano para los ensayos con estructuras monoliticas.

4.2.3. Analitica

Las corrientes gaseosas y liquidas obtenidas en los sistemas experimentales detallados fue-
ron analizadas mediante técnicas de cromatografia gaseosa calibradas de acuerdo a las especies
involucradas en la reaccion. Para las condiciones experimentales seleccionadas, los productos
de reaccion en la fase gaseosa de salida fueron Hy, CO,, CHy y CO. En todos los ensayos reali-
zados no se detecto etileno en esta corriente. Con respecto al acetaldehido, también se verifico
la completa ausencia de esta especie en el caso de los experimentos con altas temperaturas

y/o altos tiempos de residencia. Por otra parte, unos pocos experimentos (a muy bajos 7'y T)
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evidenciaron trazas de acetaldehido por lo que se desprecio en la cuantificacion de los produc-
tos gaseosos. Ademds, para las condiciones de operacion seleccionadas (elevada temperatura y
gran exceso de agua), no se esperaba una deposicién significativa de carbono.

La fracciéon de gases no condensables de salida se cuantific6 mediante la medicion del
flujo volumétrico total de la corriente, combinado con cromatografia gaseosa (HP 4890D). Se
utilizaron columnas metdlicas empacadas de 1/8” de tipo Porapak QS-AW y Molecular Sieve
5A, inyeccién por lazo toma muestras y un unico detector de conductividad térmica (TCD). La
utilizacién de dos columnas permitié lograr una clara separacién de los productos de reaccion.
Para lograr este objetivo con un unico detector se utiliza una valvula automatica Valco de 10

vias implementada segtn la configuracién presentada en la Fig. 4.5.

A) muestra B) muestra
lazo toma muestra lazo toma muestra
- venteo — venteo
columna 1 columna 1
&)
{8) .
(7]
carrier carrier
+ columna 2 + columna 2
detector detector

Figura 4.5: Disposicion de la vdlvula de 10 vias. A) Carga del lazo toma muestra. B) Inyeccion de la
muestra. Columna 1: Porapak QS-AW, columna 2: Molecular Sieve 5A

La muestra gaseosa luego del separador de condensado fluye a través del lazo toma mues-
tras en la posicion A de la Figura 4.5. Cuando se acciona la vdlvula y cambia a la posicion B,
la muestra contenida en el lazo se inyecta a la columna 1 (Porapak QS-AW) donde se retienen
el CO,, agua 'y Co. Los gases permanentes no son retenidos por esta columna y pasan direc-
tamente a la columna 2 (Molecular Sieve 5 A) donde si son retenidos. Antes de que eluyan
los compuestos retenidos por la columna 1, la valvula es accionada nuevamente volviendo a la
posicion A, lo cual invierte la serie de columnas, llevando la columna 1 a una posicién posterior
a la de la columna 2, sin invertir el sentido de flujo. De esta manera, los gases salientes de la

columna 1 van directamente al detector. Los que se encontraban retenidos en la columna 2 (es
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decir, los gases permanentes) pasan nuevamente por la columna 1 sin ser retenidos y también
van al detector. Regulando el tiempo de cambio de la valvula de 10 vias, el perfil de temperatura
del horno y el caudal de carrier, se consigue una adecuada separacién de los picos.

La Figura 4.6 muestra un cromatograma clasico de la reaccion de reformado de etanol, para
los gases producto de reaccién (7 = 25 h-g/Nm3, T = 600 °C, P = 1,13 bar, STC = 3). Cada
andlisis de los gases se realiza con el TCD a 200 °C y una temperatura de inyeccién de 74 °C.
La temperatura de columna comienza a 33 °C por un periodo de 11 minutos, siguiendo con una
rampa de 16 °C/min hasta alcanzar la temperatura final de 160 °C, mantenida por 4 minutos,
obteniéndose una duracion total de 23 minutos para cada andlisis cromatografico. El cambio de

posicion de la vdlvula de B a A se realiza luego de 1,90 min.

7
| H2
6 0,0
5 1co,
4 - _071 i CH4
S 3 an A CO
= . cambio posicién 0,2 e
27 de la valvula 0 1
| — Y T T T
1 U / 2 4 6 8 10
0 JJLA ]
_1 : : : ‘

0 5 10 15 20 25
Tiempo [min]

Figura 4.6: Cromatografia gaseosa de salida de la reaccion de reformado de etanol. T = 25 h-g/Nm’,
T =600 °C, P= 1,13 bar, STC =3.

A partir del cromatograma de cada experiencia se obtienen las dreas de los picos corres-
pondientes a cada uno de los componentes presentes. Dichas dreas se calibraron a partir de las
mezclas patrones de composicién conocida, los cuales se detallan en la Tabla 4.1. De esta for-
ma, se obtiene para cada especie i un factor de respuesta (F'R;) que relaciona la concentracion
de un componente con el drea que tiene su correspondiente pico en el cromatograma. Como
la respuesta del cromatdgrafo es lineal en el rango de concentraciones utilizado en la calibra-
cidn, se obtiene un unico factor de respuesta para cada componente. La fraccién molar de cada

especie, y;, se obtiene del producto de FR; por el area medida en el cromatograma:

vi = FR; - Area; “4.1)
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Por otra parte, se midieron la tasa de condensacién de liquido y su composicion, para ce-
rrar los balances de masa y asi poder asegurar la confiabilidad de los experimentos. Tanto la
composicion de la alimentacion al reactor como la del condensado producto de la reaccidn se
cuantificaron por cromatografia gaseosa (HP 5890) con una columna Porapak N y TCD. Los
andlisis se realizaron con el TCD a 200 °C y una temperatura de inyeccion de 170 °C. Los
andlisis tienen una duracién de 9 minutos. La temperatura de columna se mantuvo isotérmica
a 150 °C. La Figura 4.7 presenta un cromatograma de la mezcla alimentada al reactor con una

relacion molar agua:etanol 6:1 (STC = 3).

Mezcla He H, 0, CO, N, CHs; CHsy CHg CO

[%] %]  [%] [%] (%] [%] [%] [%] [%]
Patrén 1 97,43 - - 1,00 - 0,12 081 0,15 049
Patrén 2 - 74,23 - 24,33 - - - - 1,44
Patrén 3 90,23 - 485 - - - - 492 -
Patrén 4 - 1,08 550 2,07 88,29 - - - 3,06
Patrén 5 - - - - - 87,00 13,00 - -
Nitrégeno - - - - 100,0 - - - -
Aire - - 21,00 - 79,00 - - - -
Hidrégeno - 100,0 - - - - - - -

Tabla 4.1: Composicion molar de las mezclas patron utilizadas para la realizacion de las curvas de
calibracion para cromatografia gaseosa de los productos no condensables.

1 H,O

u.a.

- 1 T T T T T T T T
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9

Tiempo [min]

Figura 4.7: Cromatografia gaseosa de la alimentacion liquida utilizada para la reaccion de reformado
de etanol. STC = 3.
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4.2.4. Modelado cinético y ajuste de parametros

De acuerdo a lo expuesto en la literatura (Llera et al., 2012), los resultados experimentales
del reformado de etanol con vapor de agua sobre catalizadores basados en niquel, como el aqui
seleccionado (véase Tabla 4.2 de la seccién 4.3.1) pueden ser representados por las reacciones
irreversibles de descomposicion de etanol sin agua (ED1) y con agua (ED?2), seguida del re-
formado de metano con vapor para dar di6xido de carbono e hidrégeno (MSR) y la reaccion de

desplazamiento de gas de agua (WGS):

EDI : CHsOH — CHy +CO + Hy 4.2)
ED?2 : C;HsOH + H,O — CHy +CO, +2 H, (4.3)
MSR : CHy+2 H,O = CO, +4 H, (4.4)
WGS: CO+H,0 = CO,+H, (4.5)

Se seleccioné un modelo matemdtico unidimensional pseudohomogéneo para representar
el reactor cinético de laboratorio, con el fin de ajustar los pardmetros cinéticos de expresiones
de velocidad de las reacciones descritas (Ecs. 4.2 a 4.5). Para todos los casos ensayados el
numero de Peclet se encuentra muy por encima de 100, por lo que la dispersién de masa axial
puede ser despreciada (Levenspiel, 1999). Las limitaciones por transferencia de masa externa
e interna se asumieron despreciables inicialmente al momento de realizar el ajuste cinético.
Una vez que las velocidades de reaccion estuvieron disponibles, se verificd esta suposicion, de
acuerdo con los criterios tedricos desarrollados por Gonzo (1993). El modelo del reactor asume
un comportamiento isotérmico e isobdrico, y estd representado por las siguientes ecuaciones

diferenciales que representan los balances de masa para cada componente i:

dF;
AWear

=Y (Vik-rx) k: ED1, ED2, MSR, WGS (4.6)
k

Ademas, se seleccionaron expresiones del tipo ley de la potencia para representar las velo-

cidades de las reacciones involucradas (Ecuaciones 4.2 a 4.5):

rEp1 = KED1 * PC,Hs0OH 4.7)

rEp2 = KED2 * PCyH5OH * PH>0 (4.8)
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4
pPco, - sz
rMsR = kmsr - | PcHy * Pryo — K oo 4.9)
eq,MSR
pco, * PH,
rwGs = kwas* | Pco* PH,0 — o (4.10)
eq,WGS
— Eak 1 1

ke = kO - exp k: ED1,ED2,MSR,WGS @.11)

R \T 17
La temperatura de referencia 77/ se seleccioné como 873,15 K. Como se ha mencionado
en capitulos previos, el célculo de las constantes de equilibrio para las reacciones reversibles
involucradas se presenta en el apéndice A.
Las constantes cinéticas y las energias de activacion fueron ajustadas con gPROMS™ (PSE,
20044a). La funcién objetivo utilizada por gPROMS para el procedimiento de ajuste de pardme-

tros es la siguiente:

N NE NVa NMgp (2abc - Zabc)2
® = -In(27) + -min Z Z Z Ope) + ———— (4.12)
a=1b=1 c=1 Cabe
Los pardmetros de la Ecuacién 4.12 tienen las siguientes definiciones:
N: Numero total de mediciones tomadas en los experimentos.
0: Conjunto de pardmetros del modelo a ser estimados. Los valores aceptables podrian

estar sujetos a limites superiores e inferiores, es decir, pinf < 9 < @sup,
NE: Numero de experimentos realizados.
NV,:  Numero de variables medidas en el experimento a.

NM,;,: Numero de mediciones de la variable b en el experimento a.

Gfbcz Varianza de la medicién ¢, de la variable b, en el experimento a.
Zabe: Valor de la variable b en la medicion ¢ del experimento a.
Zabe: Valor de la variable b predicha por el modelo para el experimento a.

La funcién objetivo implementada por el software asume errores en las mediciones, €.,

normalmente distribuidos, con media cero y desviacion estdndar 0.
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4.3. Resultados y discusion

4.3.1. Caracterizacion del catalizador

A partir de la micrografia SEM del catalizador (Fig. 4.8), se tomaron medidas de la es-
tructura monolitica y del washcoat, identificindose una diferencia clara entre la porosidad de
ambos materiales. Se observan mayores espesores de washcoat en las esquinas de los canales,

con mdximos de 200 um frente a los 40 um correspondientes al centro del canal.

1000 pum

P

Figura 4.8: Micrografia SEM del catalizador monolitico utilizado.

Los picos obtenidos por XRD fueron asignados de acuerdo con la base de datos del equipo
coincidiendo con la férmula quimica Mg;AlsSisOg, correspondiente a la cordierita del so-
porte monolitico. Las Tablas 4.2 y 4.3 muestran los elementos y los compuestos cristalinos
detectados en los andlisis de XRF y XRD, respectivamente, para un estudio realizado sobre el
recubrimiento catalitico. Se pudo identificar que el washcoat cuenta con CeO,, Al,O3, SiO;
y una elevada presencia de Ni que lo exhibe como el metal activo preponderante (~ 23 % en

masa).
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Elemento % p/p

Cerio 41,1
Niquel 23,7
Aluminio 11,5
Lantano 1,20
Silicio 0,46
Cloro 0,68
Zirconio 0,29
Titanio 0,15
Magnesio 0,13

Tabla 4.2: Andlisis de espectrometria por fluorescencia de rayos X (XRF) del washcoat del catalizador
monolitico.

Compuestos cristalinos

CeO Oxido de cerio

ALO3; Oxido de aluminio
Ni Niquel

Si0,  Oxido de silicio

Tabla 4.3: Andlisis de difractometria de rayos X (XRD) del washcoat del catalizador monolitico.

El tamafio promedio de las particulas obtenido por difraccién de rayos ldser se expreséd
como el didmetro volumétrico medio con un valor de 10,83 um y un D90 de 14,36 um (es
decir, el 90 % de la muestra se encuentra por debajo de este valor).

La carga de washcoat en el monolito original fue calculada en 4 mg/cm?, estimacién rea-
lizada a partir de la diferencia de peso entre el monolito comercial original y una muestra de
cordierita fresca (con las mismas caracteristicas geométricas). Este valor resultara de utilidad a
los efectos de disefar y/o simular el reactor monolitico.

A partir de los datos obtenidos de la isoterma que se reporta en la Fig. 4.9A, se calcula un
area especifica de 39,47 m?/g utilizando el método BET. Por otro lado, como se ve en la Fig.
4.9B, a partir de la técnica de BJH el radio de poro medio presenta un valor de 4,81 nm. Este

valor se corresponde con un volumen de poro medio de 0,0732 cm3/g.
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Figura 4.9: Polvo extraido del washcoat del catalizador monolitico. (A) Isoterma de adsorcion. (B)
Distribucion de tamario de poro.

4.3.2. Ensayos en reaccion

Previo a cada experiencia en cualquiera de los sistemas experimentales detallados, el cata-
lizador se redujo a 600 °C (10 °C/min) por 1 hora, en una atmdsfera de 10% de H; en Nj, con
un flujo total de 100 mL/min. Para todos los casos, las reacciones se llevaron a cabo fijando
una relacién molar de alimentacion agua:etanol de 6:1 (STC = 3) para minimizar la posible
formacion de depdsitos carbonosos.

Los resultados de las pruebas cataliticas se expresan en términos de la conversion de etanol

o de agua (X;, Ec. 4.14) y de los rendimientos a productos (7, Ec. 4.15):

Wcat
T= (4.13)
F —F
X; = ——5—-100 i = CHsOH, HyO (4.14)
i
F
n=— i=H,, CO,, CHy, CO (4.15)
FC2H50H

donde F; es el flujo molar de la especie i (mol/min), W, es la masa de catalizador empleada

(2), y V0 es el flujo volumétrico gaseoso de la corriente de entrada (Nm3/h).
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Ensayos de actividad, selectividad y estabilidad

Los ensayos de actividad y selectividad se realizaron en estado estacionario, en condiciones
isotérmicas e isobdricas. Se utiliz6 un monolito cilindrico de 14 mm de didmetro y 20 mm de
longitud. Los ensayos se realizaron en el rango de temperatura de 500 a 700 °C y a una presion
de 1,13 bar,. Se selecciond un tiempo de residencia de 100 h-g/Nm3. Para cada ensayo, se
alcanz6 el estado estacionario luego de aproximadamente 45 minutos y la operacién se mantuvo
por al menos 2 horas para asegurar la estabilidad y repetibilidad. La Figura 4.10 reporta la
influencia de la temperatura de reaccién en la distribucion de productos en la corriente de

salida en términos de rendimiento a cada especie.
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Figura 4.10: Influencia de la temperatura de reaccion sobre la distribucion de productos en términos
de rendimiento a cada especie. Los marcadores indican los datos experimentales. T = 100 h-g/Nm?,
P =1,13 bar, STC = 3.

Para todas las temperaturas ensayadas la conversion de etanol fue del 100 %. Asimismo, el
balance de carbono cerr¢6 satisfactoriamente por lo que se estima despreciable la deposicién de
coque sobre el catalizador. A la temperatura mas baja ensayada (es decir, 7 = 500 °C) se detec-
ta el maximo de metano, el cual se forma por descomposicion de etanol, segtn las Ecuaciones
4.2 y 43. A medida que la temperatura se incrementa, el reformado de metano toma lugar,
segun la reaccion dada por la Ec. 4.4. Las cantidades de metano a la temperatura de 700 °C son
minimas, en concordancia con el méximo nivel de produccion de hidrégeno. El rendimiento a

hidrégeno en estas condiciones muestra un valor muy satisfactorio, considerando que el méxi-
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mo estequiométrico es de 6 mol/molc,y,on. La reaccion de WGS (Ec. 4.5) se ve desfavorecida
con el aumento de temperatura, conduciendo a mayores niveles de CO en detrimento del CO;,
efecto no deseado ya que, como se ha mencionado, el CO es un veneno para el electrocatali-
zador del anodo de la celda de combustible tipo PEM. La operaciéon a mayores temperaturas
que las aqui ensayadas no es aconsejable ya que la reaccion de WGS reversa provocaria un
consumo de H; junto con un mayor aumento de la produccién de CO.

Los estudios de actividad y selectividad conducidos anteriormente fueron complementados
con un ensayo de estabilidad de 24 horas de duracion. Se utilizé un catalizador monolitico
cilindrico de las mismas dimensiones utilizadas para los estudios anteriores (14 mm de didmetro
y 20 mm de longitud), a un tiempo de residencia menor que el ensayado anteriormente (7 = 18,0
h-g/Nm?3) y una temperatura de 600 °C. La experiencia se realiz6 en 4 etapas de 6 horas cada
una, manteniendo una atmosfera inerte de nitrégeno entre cada dia operativo.

El andlisis de la estabilidad del catalizador en 24 horas de operacidn se expone en la Figura
4.11. Los resultados muestran que la conversion de etanol fue completa durante todo el ensa-
yo y que los rendimientos a los productos gaseosos presentaron una dispersion minima. Las
lineas continuas en la Fig. 4.11 representa la prediccién del modelo matemético propuesto en

la seccién 4.2.4, con los pardmetros obtenidos en la préxima seccion.
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Figura 4.11: Ensayo de estabilidad del catalizador monolitico en 24 horas de operacion. Los marca-
dores indican los datos experimentales mientras que las lineas continuas representan los resultados del
modelado matemdtico del reactor. T = 18,0 h-g/Nm?3, T = 600 °C, P = 1,13 bar, STC = 3.
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De acuerdo con los resultados obtenidos, se puede concluir que el catalizador monolitico
comercial seleccionado presenta una muy buena actividad y una selectividad apropiada en la
reaccion de reformado de etanol con vapor de agua. Ademads, el sistema muestra una adecuada

estabilidad en el periodo ensayado.

Obtencion de datos cinéticos y ajuste de parametros

Se utilizaron muestras de 50 mg de catalizador en polvo para recolectar los datos experi-
mentales necesarios para conducir el ajuste cinético de la reaccion de reformado de etanol. Las
muestras se diluyeron con cuarzo en una relacién 7:1 (cuarzo:catalizador, en peso) con el fin
de atenuar los efectos térmicos de la reaccion. Todas las experiencias se desarrollaron a una
presion de 1,13 bar,. Los ensayos se realizaron en el rango de temperatura de 550 a 650 °C. Se
seleccionaron tiempos de residencia en el rango 1,67 — 25 h-g/Nm3. Para cada ensayo, se alcan-
70 el estado estacionario luego de aproximadamente 45 minutos y la operacién se mantuvo por
al menos 2 horas para asegurar la estabilidad y repetibilidad. Las mediciones fueron replicadas
entre 2 y 4 veces, encontrandose desviaciones menores al 5% en los resultados obtenidos. En
ningun caso se utiliz6 un catalizador por mds de 6 horas de operacidn para evitar su eventual
desactivacion. La vaporizacion y el sobrecalentamiento de la alimentacion se efectud con la ca-
ja calefactora a 150 °C. Los compuestos condensables a la salida del reactor fueron separados
y recolectados en el microseparador a 10 °C.

Las Figuras 4.12 y 4.13 exponen los resultados obtenidos en los ensayos cinéticos de la
reaccion de reformado de etanol. La Fig. 4.12 presenta la conversion de los reactivos (A: eta-
nol, B: agua) en funcidn del tiempo de residencia y para diferentes temperaturas de reaccion.
Por otra parte, la Fig. 4.13 presenta los rendimientos a productos para las mismas experiencias
(A: Hp, B: CO,, C: CHy, D: CO). En ambas Figuras, los marcadores indican los datos experi-
mentales, mientras que las lineas continuas representan los resultados del modelado matematico

del reactor propuesto en la seccién 4.2.4.
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Figura 4.12: Conversion de etanol (A) y agua (B) en funcion del tiempo de residencia. Los marcado-
res indican los datos experimentales a diferentes temperaturas (550 — 650 °C). Las lineas continuas
representan los resultados del modelado matemdtico del reactor. P = 1,13 bar, STC = 3.

Los resultados presentados en la Fig. 4.12 muestran que tanto la conversion de etanol como
la de agua aumentan con la temperatura y con el tiempo de residencia. La conversion de etanol
es completa para todas las temperaturas estudiadas a tiempos de residencia suficientemente
altos (7 > 15 h-g/Nm3) mientras que la conversién de agua se encuentra limitada debido al
exceso que esta especie presenta sobre el valor estequiométrico, no superando el 35 % en ningun
caso.

La Figura 4.13 muestra que mientras el 1y, se incrementa mondétonamente con ambas va-
riables (7 y T'), el Ncy, presenta un maximo con respecto a 7 (para 7 > 600 °C y 7 muy bajos)
coincidente con las experiencias en las que la conversion de etanol no es completa ya que, se-
gun las reacciones 4.2 y 4.3, la descomposicion de etanol genera CH4 como producto. Por otra
parte, el mdximo en 7Mco con respecto a T a baja temperatura se debe a la formacién de CO
por la reaccion ED1 (Ec. 4.2) y su consumo por la reaccion de WGS (Ec. 4.5). A temperaturas
mayores, el rendimiento a CO aumenta mondtonamente ya que el equilibrio de la reaccion de
desplazamiento de gas de agua evoluciona hacia los reactivos debido a su naturaleza exotérmi-
ca. Este efecto se aprecia también en el rendimiento a CO;, el cual presenta un madximo con
respecto a la temperatura a aproximadamente 625 °C. Todos estos comportamientos se encuen-
tran también reflejados por el modelo cinético propuesto, tal como puede verse en las lineas

continuas de las Figuras 4.12 y 4.13.
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Figura 4.13: Rendimiento a Hy (A), CO; (B), CHy4 (C) y CO (D) en funcion del tiempo de residencia.
Los marcadores indican los datos experimentales a diferentes temperaturas (550 — 650 °C). Las lineas
continuas representan los resultados del modelado matemadtico del reactor. P = 1,13 bar, STC = 3.

Los graficos de paridad de los flujos molares de reactivos y productos (calculados vs. me-
didos) se muestran en la Figura 4.14. Ademés, los resultados del procedimiento de estimacion
de pardmetros, junto con sus desviaciones estdndar, se presentan en la Tabla 4.4. Una de las
reacciones propuestas (ED2, Ec. 4.3) fue omitida en el esquema final ya que los valores de la
constante preexponencial, k,?, no fueron estadisticamente distintos de cero luego del proceso de

estimacion de parametros.
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Figura 4.14: Grdficos de paridad de C;HsOH, CO, CHy y CO; (A), Hy y HyO (B) para los ensayos
correspondientes a la obtencion de datos cinéticos con catalizador en polvo.

Como se ve en las Figuras 4.12 a 4.14, los ajustes obtenidos permiten una representacion
muy razonable de los datos experimentales. Los valores de las energias de activacion ajustadas

son del orden de las reportadas en la literatura, como se expone en las Tablas 4.5 a 4.7.
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Reaccién k) [mol/(h-g-bar)]  Eay [kJ/mol]

EDI 35,75+£1,04 102,51+6,09

MSR 118,92+6,75 81,88+£9.46

WGS 52,2943,72 60,78 +8,52
R = 0,988

Tabla 4.4: Resultados de la estimacion de pardmetros cinéticos (k° y Ea) de acuerdo al esquema de
reacciones propuesto en la seccion 4.2.4.

C,Hs0H — CH4 + CO + H, Catalizador FEa [kJ/mol]
Esta Tesis Ni/Al,03-CeO, 102,51
Llera et al. (2012) Ni-Al-O 122,90
Sahoo et al. (2007) Co/Al,O3 71,30
Patel et al. (2013) Ni/Ce0,—ZrO; 66,60

Tabla 4.5: Comparacion de la Eagp| obtenida por diferentes autores.

CHy +2H,O0 = CO, +4 H, Catalizador Ea [kJ/mol]
Esta Tesis Ni/Al;03-CeO, 81,88
Llera et al. (2012) Ni-Al-O 174.,0
Hou y Hughes (2001) Ni/Al;,O3 109,40
Mas et al. (2008) Ni-Al-O 213,90

Tabla 4.6: Comparacion de la Eaysg obtenida por diferentes autores.

CO + H,O = CO, + H, Catalizador Ea [k]/mol]
Esta Tesis Ni/Al,03-CeO, 60,78
Hou y Hughes (2001) NiAlL,O3 88,00
Xu y Froment (1989) Ni/MgAl;0q4 67,13
Jun et al. (2011) Ni-CeO,/MgAl,Oy4 81,40

Tabla 4.7: Comparacion de la Eay s obtenida por diferentes autores.
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Con el fin de verificar la operacion en régimen cinético, se selecciond el ensayo con la
mayor velocidad de reaccion (7' = 650 °Cy T = 1,67 h-g/Nm3). Se propone corroborar el criterio
que permitiria despreciar las limitaciones tanto externas como internas a la transferencia de
masa, situacion que, como ya se ha mencionado, se supuso al realizar el ajuste de los pardmetros
cinéticos. La velocidad de reaccidon mas rapida encontrada fue la correspondiente al reformado
de metano (MSR, Ec. 4.4). El criterio desarrollado por Gonzo (1993) establece que el control

cinético frente a la transferencia de masa interna se satisface al cumplirse la siguiente relacion:

msR - R . 0,05-(n+1)-(n+3)

< (4.16)
D, - CCH4 (o}

donde ryssr es la velocidad de reaccién de MSR en las condiciones estudiadas, Ry es el radio de
una particula de catalizador, D, es la difusividad efectiva de CHy en el catalizador y Ccy, es la
concentracion molar de CH4. Por su parte, n es un factor para indicar la geometria del cataliza-
dor (n = 2 indica geometria esférica) y ¢ corresponde a un parametro utilizado por el criterio
para adimensionalizar la velocidad de reaccion con respecto a la velocidad de transferencia de

masa. Sustituyendo estos valores en la inecuacion:

470,48 290 (0,0000054 m)* 0,75
<
1,30-10-7 "2 .0,347 Mol — 0,8284
m

(4.17)

Para este caso, el primer término de la inecuacién posee un valor de 0,30 mientras que el
segundo término es 0,91, verificdndose el cumplimiento del criterio.

Por otra parte, Gonzo (1993) indica que las limitaciones a la transferencia de masa externa
pueden evaluarse a partir de la relacion de concentraciones de cada especie entre la fase gas y

la fase catalitica segun la relacion:
¢ Ro- Yy (Vik-7%)

—=1 4.18
C; +(n+1)~kgi-C,~ ( )

Evaluando este criterio para cada una de las especies involucradas se obtienen los resultados
presentados en la Tabla 4.8. Claramente, los gradientes de concentracion de todas las especies
involucradas en la reaccion de reformado permiten asegurar que las limitaciones a la transferen-
cia de masa externa son despreciables. Por lo tanto, a partir de estos criterios puede concluirse

que las limitaciones debidas al transporte de masa (tanto las internas como las externas) pueden
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ser efectivamente despreciadas en el marco de estas experiencias cinéticas.

CHsOH H)O H, COy CH4 CO
Cf/C; 09942 0.9999 1.0001 1.0004 0.9996 1.0004

Tabla 4.8: Evaluacion de la relacion de concentraciones (catalizador/gas) de las especies reaccionantes
de acuerdo a Gonzo (1993).

Ensayos en el reactor de lecho plano

Se describen aqui los resultados de la implementacién del reactor de lecho plano utilizado
para la verificacion experimental de las simulaciones resefiadas en el capitulo 2, tanto para la
reaccion de reformado de etanol como para la de combustion de etanol. Como se comentd
previamente, este formato reproduce una de las secciones del reactor de placas paralelas (ESR

o EC) estudiado previamente.

Reformado de etanol

De acuerdo con lo planteado en las simulaciones del capitulo 2, el reactor de placas paralelas
disponia de 5 secciones de reformado con estructuras monoliticas de dos filas de 30 canales
cada una, con 15 cm de largo. Considerando la carga de washcoat de 4 mg/cm? estimada para
el catalizador monolitico estudiado, esta cantidad y dimensiones de canales implicaria 7875 mg
de washcoat cataliticamente activo. Este valor, junto con el flujo total de reformado utilizado
en las simulaciones del capitulo 2, conducen a un tiempo de residencia T = 14,7 h-g/Nm?3.

Se utilizé una pieza de monolito con 2 filas de 22 canales y 9 cm de largo (véase Fig. 4.4).
Se dividi6 la estructura en 3 zonas de 3 cm cada una, con el fin de poder registrar el avance de
la reaccién utilizando las salidas intermedias del reactor. Por lo tanto, el flujo necesario para
alcanzar el tiempo de residencia T = 14,7 h-g/Nm3 debe ser de 2,12 mol/h (0,0475 Nm3/h, 50,4
mL;;,/h).

Con el fin de validar el modelo matematico del reactor de placas paralelas con los resul-
tados experimentales registrados con el reactor de lecho plano, se implementé el modelo del
capitulo 2 adaptado al presente sistema experimental, es decir, considerando solo la seccién de

reformado bajo operacion isotérmica:
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Balance de masa en la fase gaseosa

d .
m-ATR-d—W’:o,z-kgi-p-(wf—wi) (4.19)
<R

Balance de masa en el catalizador

kei-p- (Wi —wi)=PM-Y (Vig-re) (4.20)
k

Como se menciond previamente, los pardmetros cinéticos ajustados, basados en masa de
catalizador, deben ser adaptados a la geometria de los canales monoliticos para poder ser im-
plementados en la Ec. 4.20. Considerando el valor de 4 mg/cm? estimado para la carga de
washcoat en la estructura monolitica, la Tabla 4.9 presenta los pardmetros cinéticos k* equi-
valentes en unidades de drea de pared de catalizador monolitico. Dichos valores equivalentes
asumen limitaciones internas a la transferencia de masa despreciables debido al bajo espesor
del recubrimiento catalitico en el centro de los lados de los canales (Mbodji et al., 2014), y

despreciando los efectos debidos a los mayores espesores de recubrimiento sobre las esquinas.

Reaccién k,g [mol/(s-m2-bar™)]

EDI1 0,3933
MSR 1,3081
WGS 0,5752

Tabla 4.9: Pardmetros cinéticos de la Tabla 4.4 modificados para su implementacion en la Ec. 4.20.

Los resultados de la experiencia de reformado de etanol se muestran en la Fig. 4.15 en
términos de rendimientos a los diferentes productos de reaccion y de la conversion de etanol en
diferentes posiciones axiales del reactor de lecho plano. Las lineas continuas representan los
resultados del modelo matemaético del reactor. Mediante el uso de las termocuplas en contacto
con las muestras monoliticas como de la termocupla pasante instalada en el reactor de lecho
plano se corroboré la operacion isotérmica. A partir de estas experiencias se puede concluir
que el sistema catalitico presenta un desempeio adecuado bajo esta geometria y condiciones
operativas. Ademas, se aprecia que el modelo matematico planteado provee resultados acordes
con las observaciones experimentales, a pesar de que el monolito utilizado presenta un espesor

de recubrimiento catalitico variable, factor no contemplado en las ecuaciones.
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Figura 4.15: Ensayo de la reaccion de reformado de etanol en el reactor plano. T = 14,7 h-g/Nm’,

T =600 °C, P= 1,13 bar, STC = 3. Los marcadores indican los datos experimentales obtenidos de
cada salida. Las lineas continuas representan los resultados del modelado matemdtico del reactor.

Combustidn catalitica de etanol

Las estructuras monoliticas ensambladas en el reactor de lecho plano se emplearon ademas
para llevar a cabo la combustion de etanol y asi corroborar la aplicabilidad de este sistema ca-
talitico en ambas secciones del reactor de placas paralelas, tal como se asumi6 en los capitulos
2 y 3. Dado que en este caso la alimentacion requeria concentraciones de etanol muy inferiores
a las implementadas en el reformado, se utilizé para este ensayo un recipiente con etanol a 17
°C en el cual se burbuje6 aire a un caudal de 600 mL/min. Para disminuir aun mas la concen-
tracion del etanol combustible, la salida del recipiente saturador fue mezclada con una segunda
corriente de aire de 1800 mL/min. Con este caudal total, la corriente de combustién present6 el
tiempo de residencia adecuado segun lo expuesto en los estudios presentados en los capitulos
anteriores (4,8 h-g/Nm?3).

La mezcla se hizo reaccionar en el reactor de lecho plano albergando el catalizador mo-
nolitico en el rango de temperaturas de 130 a 650 °C. En todas las experiencias se alcanzé
conversion total de etanol, siendo los unicos productos de reaccion detectados di6xido de car-
bono y agua (evaluados por cromatografia gaseosa). Por otra parte, la misma mezcla (2400
mlL/min de aire, ygz HsOH ™ 1 %) fue alimentada en un tubo de cuarzo vacio, dispuesto dentro
del horno. Se midieron aqui conversiones de etanol inferiores al 2 % para todas las temperaturas

estudiadas por lo que se asume asi despreciable la contribucién de la combustion homogénea.
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4.3.3. Estudio de la deposicion de carbono

El estudio del desempefio del catalizador utilizado se complet6 con un andlisis de formacion
de carbono, a partir de la verificacion de la cantidad y la morfologia de las deposiciones produ-
cidas durante la reaccion de reformado. En este caso, se llevé a cabo la experiencia en el equipo
Microactivity Effi descrito anteriormente con una muestra del catalizador en polvo diluido en
cuarzo, tal como se utilizé para la obtencion de los datos cinéticos (50 mg de catalizador en 350
mg de cuarzo). La operacion se prolongd durante 6 horas bajo las mismas condiciones opera-
tivas utilizadas para el ensayo de reformado en el reactor de lecho plano (7 = 14,7 h-g/Nm3,
T =600 °C, P = 1,13 bar, STC = 3).

La morfologia del carbon depositado sobre el catalizador en polvo fue analizada mediante
microscopia electrénica de transmision (TEM), tal como se muestra en la Figura 4.16. A partir
de estas imagenes se aprecia que los depdsitos de carbon presentan una estructura tipo filamen-
tosa donde la particula metélica se encuentra en el extremo del filamento. Si bien la formacion
de estos depdsitos no se encuentra favorecida bajo las condiciones operativas de reaccion de
acuerdo con los estudios termodindmicos (véase seccion 2.2.1), tal como se ve en la Fig. 4.16,
los resultados muestran que las deposiciones efectivamente se producen sobre el catalizador.
En la literatura se reporta esta desviacion entre el comportamiento experimental y las predic-
ciones termodindmicas (Alberton et al., 2007). Manning et al. (1982) y de Bokx et al. (1985)
proponen la formacion de una fase intermedia cuando se producen estas desviaciones respecto
a las predicciones, con propiedades termodindmicas diferentes que conducirian a la formacién
de los depésitos. Por otra parte, el andlisis termodindmico no puede predecir correctamente la
formacion de carbén dentro del reactor debido a que la composicién de la mezcla a lo largo del
equipo podria no encontrarse en equilibrio quimico. La formacién de los depdsitos carbonosos
podria estar asociada a restricciones cinéticas en competencia entre la generacion y la remocion

por gasificacion del coque sobre el catalizador (Ginsburg et al., 2005).
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A

5
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Figura 4.16: Imagen TEM de los filamentos de carbono sobre el catalizador utilizado. 6 horas de ope-
racion, T = 14,7 h-g/Nm’ T = 600 °C, P = 1,13 bar, STC = 3.

A pesar de la presencia de los filamentos encontrados a partir de las imagenes TEM, la
cantidad de carbono depositado sobre el catalizador es relativamente baja en las condiciones
de reaccion estudiadas. La Figura 4.17 reporta tanto la pérdida de peso porcentual como su
derivada, registradas en los andlisis de TGA. A partir de los datos de la Fig. 4.17, se calcula una
tasa de deposicion sobre el catalizador de 56,6 mg¢/(g.4:-h), lo que representa un 0,45 % del
carbono alimentado al reactor. Este valor es coherente con el buen cierre del balance atémico

de carbono durante los ensayos realizados. Ademads, la Figura 4.17 presenta un tnico pico
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de oxidacién de carbono en el andlisis de la derivada de la pérdida de peso, indicando que
existirfa un Unico tipo de carbon depositado, correspondiente a los filamentos mencionados
anteriormente. En este caso, la temperatura del pico de oxidacién es a aproximadamente 565
°C, correspondiéndose con valores reportados en la literatura para este tipo de carbon (Chen et

al., 2007; Alberton et al., 2007).
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Figura 4.17: Peso porcentual y derivada del peso de la muestra ensayada en TGA.

4.4. Conclusiones

Este capitulo present6 el estudio experimental de la reaccion de reformado de etanol con
vapor de agua para la produccién de hidrégeno empleando un catalizador monolitico comercial.
En una primera instancia se estudi6 la actividad y selectividad del catalizador, demostrandose
un buen desempefio en reaccidn, con altos rendimientos a hidrégeno. Ademds, se prob6é una
buena estabilidad del sistema a lo largo del tiempo en una operacién de 24 horas de duracion.

Una vez verificado el correcto funcionamiento, se realizaron estudios cinéticos tendientes al
modelado y ajuste de pardmetros de expresiones de velocidad de reaccidn que serdn utilizadas
en los capitulos siguientes. Se utilizé para estos estudios polvo extraido del washcoat del mo-
nolito. Los ensayos cinéticos se realizaron en condiciones realistas de reaccioén (P = 1,13 bary,
T =550 - 650 °C, STC = 3, sin dilucién en inertes) en un sistema experimental Microactivity

Effi de alta reproducibilidad. En todas las experiencias realizadas, las cantidades observadas de
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acetaldehido o etileno fueron nulas o despreciables. Ademas, se verificé un correcto cierre de
los balances de carbono lo cual refleja una deposicion de carbén despreciable sobre el cataliza-
dor. Este hecho fue corroborado por andlisis termogravimétrico en el que se comprobd que la
deposicion de carbono sobre el catalizador era menor al 0,5 % del total alimentado.

Se utilizaron expresiones cinéticas tipo ley de la potencia para modelar las velocidades de
las reacciones involucradas en este sistema. El esquema de reacciones propuesto estd compues-
to por la descomposicién de etanol para dar Hy, CO y CHy, seguida por el reformado de metano
a Hy y CO», y la reaccion de desplazamiento de gas de agua. Los datos experimentales recolec-
tados fueron utilizados para el ajuste de los pardmetros cinéticos (constantes preexponenciales
y energias de activacion), los cuales resultaron del orden de los reportados en la literatura.

En el marco de este capitulo, se ensayaron estructuras monoliticas de geometrias similares
a las propuestas en las simulaciones de capitulos anteriores. Estos ensayos se realizaron en un
reactor de lecho plano a las condiciones operativas correspondientes a las simulaciones y para
las reacciones tanto de ESR como de EC. Se verific6 un adecuado comportamiento del monoli-
to comercial seleccionado. En particular, para la reaccion de reformado se verificé el esquema
cinético ajustado, implementdndolo en un modelo del reactor de lecho plano. Los resultados de
la simulacién de este modelo proveen una aproximacion razonable a las observaciones experi-

mentales.
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Capitulo 5

Estudio del proceso de produccion de

hidrogeno ultrapuro

Al nadar por un oscuro tinel, llega un momento en el que ya no tienes suficiente aire
para deshacer el camino. La uinica posibilidad es seguir nadando hacia lo desconocido...
y rezar para encontrar una salida.

Inferno (2013), Dan Brown

5.1. Introduccion

En los capitulos 2 y 3 se ha estudiado el reformado de etanol con vapor de agua en un
reactor de placas paralelas y su integracion energética con la combustion catalitica de etanol.
Se detallaron diferentes estrategias de alimentacion de combustible y se hizo especial énfasis
en la cuantificacion de las pérdidas de calor al medioambiente. Ademads, en el capitulo 3 se
incorporaron los intercambiadores de calor necesarios para el precalentamiento de las corrientes
de alimentacion al reactor hasta las condiciones de reaccion, demostrando la complejidad que
implica la intensificacion de procesos dentro de sistemas de reaccién e intercambio de calor
acoplados.

Tal como se expuso, la integracion energética global representa un punto clave en el disefio
de sistemas autosustentables en general y, particularmente, para la generacion de hidrégeno
para celdas de combustible. Con la idea de lograr un disefio 6ptimo, estos procesos deben

presentar una alta integracion en la busqueda de minimizar el uso de recursos externos (Fran-
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cesconi et al., 2017). Se ha reportado que, a través de metodologias avanzadas de integracion, el
proceso completo puede alcanzar eficiencias de hasta un 38 % en términos de potencia eléctrica
obtenible con respecto al poder calorifico del etanol alimentado (Francesconi et al., 2007b). Los
procesos de produccion de hidrégeno por reformado para su alimentacion en celdas de combus-
tible constan del reactor reformador, de unidades de purificacién de H», equipos de combustién
e intercambiadores de calor (Viviente et al., 2017). Ademds, se ha reportado en la literatura
que la eficiencia del proceso podria aumentarse hasta un 5% si la purificacion del hidrégeno
se realiza a través de sistemas de permeacion en membranas (Salemme et al., 2010) y hasta
un 8 % por encima del valor del proceso tradicional si el reactor de membrana es el que lleva
a cabo la reaccién de reformado (Manzolini y Tosti, 2008). Sin embargo, y dependiendo de
las condiciones de operacion del reformador, la remocién de hidrégeno del medio de reaccion
podria aumentar el riesgo de formacion de carbon sobre el catalizador a través del craqueo de
metano (Pedernera et al., 2007).

Este capitulo retoma el concepto de integracion energética de un procesador de etanol para
la produccién de hidrégeno presentado en el capitulo 3. Se plantea aqui la simulacién y op-
timizacién de un proceso que incluye, ademds del reactor de placas paralelas, la evaporacién
y sobrecalentamiento de la mezcla de reaccién, la purificacion de la corriente de hidrégeno,
la generacion de gases calientes para la calefaccion de las unidades y los intercambiadores de
calor necesarios para maximizar la integracion energética. A diferencia de las simulaciones
realizadas en los capitulos 2 y 3, la reaccién de reformado de etanol con vapor de agua se simu-
la de acuerdo con el modelo cinético obtenido en el capitulo 4. Nuevamente, se demuestra la

importancia de considerar las pérdidas de calor al medioambiente en los equipos considerados.

5.2. Marco teorico

A continuacion, se estudia el disefio, la simulacién y la optimizacién de un sistema completo
para la produccioén de hidrégeno ultrapuro a partir de etanol que sea energéticamente autosufi-
ciente. Al igual que en los capitulos anteriores, se plantea como objetivo producir una corriente
de aproximadamente 15 moly,/h en el reactor reformador. Ademds del reactor reformador, el
proceso incluye unidades de reaccion y purificacion de hidrégeno (reactor de membrana, cé-
mara de separacion), y los equipos necesarios para el acondicionamiento, la evaporacién y

sobrecalentamiento de las corrientes de alimentacion. Todas las corrientes ingresantes al siste-
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ma (agua/etanol/aire) se alimentan a 25 °C. Esto implica una diferencia sustancial frente a lo
simulado en el capitulo 3 ya que los compuestos liquidos a 25 °C (es decir, etanol/agua) deben
atravesar ahora un proceso de evaporacion con una alta demanda de energia. Ademas, todo el
proceso se considera isobdrico a una presion de 113 kPa. Cabe resaltar que, al igual que en
el capitulo 3, se consideran las pérdidas de calor al medioambiente en todas las unidades que

componen el sistema.

5.2.1. Diseio del proceso

La Figura 5.1 presenta un esquema del diagrama de flujo para el proceso propuesto.

——————————————————————————————
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Figura 5.1: Diagrama de flujo del proceso propuesto.

En linea con lo propuesto a lo largo de esta Tesis, se utiliza un reactor de placas paralelas
(RPP) para llevar a cabo el reformado de etanol con vapor de agua (ESR). Se incluyen tres

intercambiadores de calor (IC1, IC2 y IC3) y dos camaras de combustion para la generacion de
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gases calientes (C1 y C2) que contribuirdn al acondicionamiento térmico de la mezcla reactiva
que ingresa al RPP y a proveer el calor necesario para el reformado.

Para la purificaciéon de la corriente de gas de sintesis que abandona el reformador se se-
lecciond un reactor de membrana basada en Pd, con selectividad a H; infinita. En este equipo
se lleva a cabo la reaccion de desplazamiento de gas de agua (water-gas-shift, WGS) la cual
procede con produccién de hidrégeno adicional.

La camara C1 genera gases calientes a través de la combustion de etanol mientras que la
C2 combustiona los gases retenidos (no permeados) en el reactor de membrana. Se incorpora
ademds una cdmara de separacion (CS) para la recuperacion parcial del agua usada como gas
de arrastre en el reactor de membrana. La corriente de hidrégeno obtenida en esta cdmara de
separacion se halla en las condiciones de pureza, temperatura y saturacion de humedad ideales

para alimentar una celda de combustible tipo PEM.

5.2.2. Modelo matematico

Reactor de placas paralelas

El reactor de placas paralelas planteado en este capitulo es una adaptacién del presentado
en los capitulos 2 y 3. Como ya se ha explicado, este equipo estd constituido por secciones
alternadas de estructuras monoliticas separadas por paredes metalicas. En este capitulo, la in-
tegracion no se plantea mediante un acoplamiento de reacciones exo- y endotérmicas, sino que
el calor necesario para llevar a cabo el reformado de etanol proviene de una corriente de gases
calientes. La combustion catalitica en conjunto con el reformado de etanol dentro del mismo
reactor, en el marco de su integracion en el proceso global se abordara en el capitulo 6. Para
las secciones correspondientes a la reaccion de ESR se utiliza el catalizador monolitico basado
en niquel estudiado en el capitulo 4. Como se expuso en el capitulo 4, este catalizador presenta
una adecuada actividad, selectividad y estabilidad para la reaccion de reformado de etanol. Los
parametros geométricos del reactor son los mismos que los detallados en el capitulo 2. Por su
parte, los gases calientes de combustién que abandonan la cdmara C2 fluyen a cocorriente a tra-
vés de secciones sin monolito alternadas a las de reformado. Las secciones de gases calientes
se modelaron utilizando las ecuaciones del lado caliente de un intercambiador de calor. De esta
manera, solo son necesarias las ecuaciones de balance de energia ya que tanto la composicioén
como el flujo de esta corriente permanecen constantes.

A continuacion, se presenta el modelo matemdtico del reactor de placas paralelas. Dado
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que solo se verifica reaccion en las secciones de ESR, se presentan separadamente los balances

para cada seccion, los cuales coinciden con los detallados en el capitulo 3.

Seccion de reformado (ESR)

Balance de masa en la fase gaseosa

dw; gsr
dé = Og kg i ESR " PESR - (Wf,ESR — Wi ESR) (5.1)
R

MESR “ATR -

Balance de masa en la fase sdlida (catalizador)

ke i.ESR - PESR - (W psg — Wigsr) = PMEsg - Y (Vik - 1) (5.2)
k

Balance de energia en la fase gaseosa

) Cp esrk dTgsr
“ATp - . =o05-h ATEep —T; 5.3
resgATR Ty ——— 2 hesk - (Tssg — TesR) (5.3)

Balance de energia en la fase solida (catalizador)

ok - hesr - (Tsg — Tesr) + OR - Gw Esk = —Op - Y (re- AHy) (5.4)
%

Cinética de la reaccion de reformado de etanol

En este caso se implementa el modelo cinético obtenido en el capitulo 4, compuesto por las

siguientes expresiones, en donde 7" y p; se evalian en las condiciones del catalizador:

—Ea; 1 1
ri =k -exp r |\ T 7rr | | PeHson (5.5)
—FEa 1 1 pco 'P4
0 2 2 > "PH
ry = kj - exp 2 \T 71| | (PCH4 "PH0 — Tzz (5.6)
0 ~Eay (! 1 Pco, * PH,
r3 = k3 -exp R\ T Trer | Pco - PH,0 — Tﬁ 5.7

Seccion de gases calientes (GC)

Como se ha mencionado, el calor necesario para la reacciéon de ESR es suministrado aqui
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por una corriente de gases calientes provenientes de una cimara de combustion externa (cdmara

C2, véase Fig. 5.1).

Balance de energia en la fase gaseosa

. Cpgc dTge
Ay . =0, hge- (T, =0)-T, 5.8
mee - Aty PMoe dex 7 -hee - (T, (xg = 0) — Tie) (5.8)
Paredes metdlicas
Balance de energia
asz asz —Ylost
. + f— 5.9
)VW ( 8z123 8x12e ) ATWR ( )

Calor transferido a través de la pared metélica

oT,
= SR VZ , XR = 0
qw GC Aw axRaT Ry AR (5.10)
dw ESR = —Aw" g% VZr, Xp = Lw
Condiciones de borde
4
Wi ESR = W?,ESR
Tesk = Tesg (1)
ZR=0—< 0 ® (5.11)
Toc =T (T@)
drT,,
—=0, Wx
L dzr K
dT,
zR:LZ—>{—W:0 . Vxg (5.12)
dzg

Vag cc (T, (xr =0) — Te) + qw G 5.13)

TW ()CR = Lw) = TI:QSR

Reactor de membrana

La corriente de salida del reformador debe purificarse antes de ser alimentado a una celda
de combustible tipo PEM para evitar el envenenamiento del catalizador del 4&nodo de la misma.
Tal como se describié en el capitulo 1, para llegar a los niveles de CO requeridos de < 10
ppm (Song, 2002), en una configuracion cldsica son necesarias dos etapas de purificacion. En

la primera etapa de lleva a cabo la reaccion de desplazamiento de gas de agua (WGS), en la
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que no solo se consume CO sino que también se genera H, adicional (véase Ec. 5.14), seguida
de una segunda etapa de oxidacién preferencial de CO o de metanacion. Una estrategia de
intensificacion de proceso podria implicar el reemplazo de estas dos etapas de purificacién por
una unica etapa en la que se lleva a cabo la reaccion de WGS en un reactor de membrana
(RM). El grupo de Reactores Quimicos de PLAPIQUI ha desarrollado fuertes antecedentes en
el estudio de diferentes aspectos de la operacion de un RM para la produccién y separacion de
hidrégeno empleando una membrana selectiva al mismo (por ejemplo, Pd o Pd-Ag) con énfasis
en los efectos térmicos del proceso.

En base a estos conocimientos, se plantea aqui la purificacién del hidrégeno producido
en un reactor/separador de membrana como el mostrado en la Figura 5.2. Sin embargo, es
importante remarcar que el disefio del reactor de membrana no es objeto de estudio de esta
Tesis y, por lo tanto, se seguirdn los lineamientos generales reportados por Adrover (2012). El
equipo presenta una configuracién con tubos de membrana dentro de una carcasa por la cual
circula vapor de agua sobrecalentado a modo de gas de arrastre (proveniente de la corriente ,

véase Fig. 5.1).

H>0, H
(permeado, F@)

gas de @ ’

arrastre:
vapor de

CO,, CHy, CO
H»O, H; (retenido, F®)

corriente
de salida

del RPP
(tubos, F®)

Ly

membrana de Pd

Figura 5.2: Reactor de membrana multitubular. Se referencian las corrientes de entrada y salida segiin
el diagrama de flujo de la Fig. 5.1.

La unidad consta de 30 tubos (n7) de 13,4 mm de didmetro externo y 8 mm de didmetro
interno, contenidos en una carcasa de 10 cm de didmetro interno. Los tubos son de 18 cm de
largo y se ubican en un arreglo triangular. Dichos tubos de membrana consisten en un soporte
cerdmico poroso sobre cuya superficie externa se deposita una capa densa de paladio. Dentro

de los tubos se dispone un catalizador para llevar a cabo la reaccion de desplazamiento de gas
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de agua (water gas shift, WGS, Ec. 5.14), en busqueda de mejorar el rendimiento del proceso:
CO+H,O+=CO,+H, AH’ = —412 kJ /mol (5.14)

El uso de agua como gas de arrastre posibilita un modo sencillo de separar el hidrégeno
permeado frente a la utilizacién de N, como se propone frecuentemente. En efecto, la sepa-
racion del H>O de la corriente de permeado, F), se puede realizar por condensacion, lo que
permite obtener una corriente de hidrogeno de alta pureza. Con la implementacion del sistema
de refrigeracion y separacion en la camara CS (véase Fig. 5.1), una cantidad significativa del
agua requerida como gas de arrastre puede ser recuperada y reutilizada en el circuito, debiéndo-
se reponer Unicamente la fraccién de agua que sale por la corriente (saturacion en agua del
hidrégeno de salida). Sin embargo, la utilizacién de agua como gas de arrastre implica un gran
gasto energético en concepto de evaporacion que podria disminuir significativamente la eficien-
cia energética. Por otro lado, una parte de esta energia podria recuperarse con la condensacién
del agua. Este tema serd posteriormente referenciado en la seccion de resultados.

Se seleccioné un modelo unidimensional pseudohomogéneo para simular la operacion de
esta unidad de reaccién/permeacion en estado estacionario con evolucion axial isobdrica. Es
importante remarcar que el modelo es no isotérmico y no adiabatico, lo cual no es una suposi-
cién frecuente en modelos de reactores de membrana. Al igual que en el resto de las unidades,
el modelo considera las pérdidas de calor al medioambiente desde la carcasa. Ademds, se con-
sideran las siguientes hipétesis (Adrover, 2012):

= [os gradientes de composicion y temperatura en la direccion radial se asumen desprecia-

bles basado en la seleccion de un didmetro pequeiio para los tubos del RM.

= Se desprecian los fendmenos de dispersion axial y radial de masa y energia.

= Se desprecian las resistencias externas e internas a la transferencia de masa en el catali-

zador.

= El proceso de permeacion se asume infinitamente selectivo a hidrégeno (Edlund, 2010).

De acuerdo con las hip6tesis planteadas, el modelo matematico que representa esta unidad

comprende las siguientes ecuaciones:

Seccion de retenido (RET, tubos)
En esta seccion del reactor se lleva a cabo la reaccion de WGS (Ec. 5.14). Dado que esta

reaccion es Unica se requiere el balance de un tinico componente (CO). Ademas, se incluye el
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balance de H, debido a que este compuesto es el que permea a través de la membrana.

Balance de masa

dF;

% = Ary - (—rco) - ps (5.15)

dF;

ZIRET — Arag - (reo) - P8 — Oy - I, (5.16)
dzy

donde Jy, es el flujo de hidrégeno permeado a través de la membrana. Ademas, A7y es el area

frontal de los tubos y o}, es el perimetro total de permeacién de los tubos, definidos segtin:

T
ATy = nr - Z~a,'2 (5.17)

oy =nr-m-d (5.18)

Balance de energia

dTRET
dzy

Frer -Cp RET - =Arpm-rco- (—AHwes) - P — O3y - Upr - (Trer — TPER) (5.19)

Permeacion de hidrégeno

La permeacion de hidrogeno a través de la membrana se cuantifica mediante la ley de

Sievert (Barbieri et al., 2005):

P Qo —Eay
= @“p R-TRrer

) (\/PHz,RET - \/PHZ,PER) (5.20)

Los parametros de la membrana (Qg, Eay y Op), junto con el valor del coeficiente de
transferencia de calor global Uy, se evaluaron de acuerdo con los datos reportados en el trabajo

de Adrover et al. (2010).

Qo 7.7-10~3 mol/(s-m-atm®?)
Oy 60 um

Eay 16300 J/mol

Uy 20 W/m2K

Tabla 5.1: Pardmetros de la ley de permeacion de Sievert (Ec. 5.20) y coeficiente global de transferencia
de calor del reactor de membrana.
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Cinética de la reaccion de desplazamiento de gas de agua

La velocidad de la reaccion de desplazamiento de gas de agua se calcula mediante la expre-

sién propuesta por Podolski y Kim (1974) para un catalizador de Fe/Cr/Cu:

Pco, ' PH,

Kco - Kn,o - | pco - PH0 — X
k eq.M

oo — . (5.21)
60 (1+Kco-pco+ Ko prro+Kco, - Pco,)’

La constante cinética (k) y las constantes de equilibrio de adsorcion (K;) se calculan a partir

de las siguientes expresiones cuyos parametros se reportan en la Tabla 5.2:

—AH AS
k= _—— 5.22
xXP| =7 T & (5.22)
—AH; AS; _
K; =exp RT 4+ 53 i=CO0, COp, H,O (5.23)
AH [cal/mol] AS [cal/mol-K]

k [mol/g-min] 29364 40,32

Kco [atm™1] -3064 —6,74

Kco, [atm™!] -12542 —18,45

K0 [atm™!] 6216 12,77

Tabla 5.2: Pardmetros de la velocidad de reaccion de WGS propuesta por Podolski y Kim (1974) para
un catalizador de Fe/Cr/Cu (Ec. 5.21).

Seccion de permeado (PER, carcasa)
En esta seccion circula el Hy permeado a través de la membrana y el vapor de agua que

actiia como gas de arrastre.

Balance de masa

dF,
H)O.PER _ ) (5.24)
dzy

dFy, PER ;
oy v - JHy (5.25)
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Balance de energia

dTper _

o = On Um - (Trer — TPER) — Giost (5.26)
M

FpER - Cp per

Condiciones de borde

(

Firer = Fggg (F3)
Trer = Tise (1)
wm=0— Fy, pER =0 (5.27)

F0,pER = Fpgg (Fg)

| Trer = Tppr (T)

Como restriccion operativa, debe considerarse que el catalizador de WGS no debe expo-
nerse a temperaturas superiores a 550 °C (Adrover, 2012). Por este motivo, se dispuso una
primera zona inerte de 5 mm a la entrada de los tubos del RM (lado retenido) con el fin de que
la corriente proveniente del reactor, F®, alcance el catalizador luego de un leve enfriamiento
provocado por el intercambio de calor con el gas de arrastre, F, que ingresa a la carcasa a

menor temperatur a.

Camaras de combustion

En el disefio global propuesto se incluyen dos cimaras de combustion cuyos gases calientes
de salida son utilizados para evaporar y sobrecalentar la alimentacion al reactor de placas para-
lelas (cdmara C1) y para proveer el calor requerido por la reacciéon de reformado (cdmara C2).
Mientras que la unidad C1 es alimentada con una corriente de etanol extra como combustible,
F®, la C2 utiliza el poder calorifico de los componentes de la corriente de retenido que sale
del reactor de membrana, F@ (es decir, CHy, Hy, CO y Co,H50H sin convertir). Se considera
que en ambas cdmaras se produce la combustién homogénea de los reactivos. Las reacciones

de combustion que se asumen en las cdmaras son las siguientes:

CoHsOH +3 05 — 2 CO»+3 HyO AH® = —1277,7 kJ /mol (5.28)
CHy+2 0y — CO» +2 HyO AH® = —802,3 kJ /mol (5.29)
CO+1/2 05— CO, AH® = —283.,0 kJ /mol (5.30)
Hy+1/2 0, — HyO AH® = —241,8 kJ /mol (5.31)
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Las unidades de combustion se modelan como un recipiente con mezclado perfecto y pér-
didas de calor a través de sus paredes. Con el fin de modelar las pérdidas de calor al medioam-
biente de estas cdmaras, se dimensionaron utilizando geometrias cilindricas de 15 cm de largo y
7,5 cm de diametro. El calor perdido se calcula considerando que toda la pared de cada cdmara
se encuentra a su temperatura de salida correspondiente. Las ecuaciones que representan estas

unidades son las siguientes:

Balance de masa

FP=F+Y (Vie- &) (5.32)
k

donde §; es el grado de avance de cada una de las reacciones k de combustion. El valor de
correspondiente a cada reaccion se calcula considerando que en cada cdmara la combustion del

combustible alimentado es completa.

Balance de energia

Y (F-8)=Y (F-H)) — Qioa (5.33)

i i
Exceso de aire

El caudal de aire requerido en cada cdmara se obtiene a partir de fijar el exceso de aire en

la combustién, &, a partir del cual se calcula la conversion de O; en dicha cdmara, Xg;”"b.

100
£ = XCom 1 (5.34)
2
FO _FS
o o
X5 =100 % (5.35)
2

Camara de separacion

La camara de separacion (CS) se simula considerando que solo el HyO es un compuesto
condensable en la mezcla hidrégeno-agua ingresante (F@, salida del permeado del RM). Por
lo tanto, el total del hidrégeno proveniente del separador de membrana sale por la corriente va-

porizada del equipo (F), mientras que la cantidad de agua en cada linea de salida es funcién
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de la presion y temperatura a la que opere la unidad. El equilibrio de fases del agua se modela
segun la ley de Raoult, utilizando la ecuacion de Antoine para el cdlculo de la presion de vapor.
El modelo matemaético de la cdmara no posee un término de pérdida de calor al medioambien-
te ya que este ultimo estd contemplado en la variable Qe friamienso que evalda la cantidad de
energia que debe extraerse de la unidad para alcanzar la temperatura deseada en la misma. El
modelo mateméatico empleado para el cdlculo de las corrientes de vapor (vap, ) y liquido

(lig, @) comprende las siguientes ecuaciones:

Balances molares

Fyap+ Fiig = F° (5.36)

Foap - Yii,0.vap + Fiig Y01 = F* Yoo (5.37)

YHy lig = 1 = YH,0,liq (5.38)

YHyvap = 1 — YH,0,vap (539)

YH,0,1ig = 1 (5.40)
Equilibrio de fases

YH,0vap P= [fjazto (5.41)

» 1730,63

logyq (760 Py [bar]) =8,07131 — T 1 233426 (5.42)
Balance de energia

Z (Flo Hzo) = Z (E',vap 'Hi,vap) =+ Z (Fi,liq : I:Ii,liq) + Qenfriamiento (543)

i i i

Intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor del proceso fueron modelados tal y como se presentd en
el capitulo 3. La unica diferencia introducida es en el balance de energia del fluido, el cual se
realizé en términos de derivada de la entalpia, en lugar de la habitual derivada de la temperatura.
Esta modificacion se basa en el hecho de que en el intercambiador de calor IC1 la corriente de
proceso ingresa en fase liquida y el sistema debe considerar su calentamiento hasta el punto

de burbuja y su posterior evaporacion hasta conseguir una fase completamente gaseosa, luego

131



5. Estudio del proceso de produccién de hidrégeno ultrapuro

prosigue su sobrecalentamiento hasta la temperatura de ingreso al reactor de placas paralelas.
Para el célculo de las propiedades termodindmicas, tanto de la fase liquida como del equili-
brio liquido - vapor, se utilizé el modelo de actividad de Wilson (1964) incorporado en Multi-
flash™ (ICS, 2012), un software para el calculo de propiedades fisicas que corre bajo el entorno
de gPROMS. Las siguientes ecuaciones componen el modelo matematico de los intercambia-

dores de calor:

Balance de energia en el fluido

dH,
Fie- = = 0}’ -hie+ (T (31 = 0) ~ Tic) (5.44)
2]
dH,
—Flf-#zc}v-hlf-(Tw(xzsz)—Tzf) (5.45)

Balance de energia en la pared metdlica

asz asz —{lost
. = 5.46
A ( 0z * ox? ) Arwi 040

Calor transferido a través de la pared metélica

Ty
Qth:)Lw'a_xl Vzr, x1 =0

o (5.47)
qw cs = _)vwa_xvlv Vzr, x1 = Ly
Condiciones de borde para el IC1
( 0
Ty =T (Trp)
2=0—=9 4T, o (5.48)
—=0, Wx
( dz
T =T (C1) (Tp)
a=Ln—§ dT, (5.49)
—=0 s Vxl
( du
hie- (T (xp=0)—T3e) + gy 1c =0
V2 — e (T (x1 )= Tic) +qw 1 (5.50)

hip (T (xr =Lw) = Tif) + gy 1y =0
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Condiciones de borde para el IC2

Tlc: éc (T )
2=0—=9 4T, © (5.51)
—=0 s VXI
( dz
4
Iy =T° (Tg)
z1=Lp—q dT, © (5.52)
—=0 s Vxl
\ dZI
h. (T, (x;=0)—T;,.) + =0
ey ) e (T (x1 = 0) = T1e) + Gw 1 (5.53)

hip (Tw(xr =Lw) = Tif) + gy 1y =0

Condiciones de borde para el IC3

¢

T, = T}i (ICZ) (T®)
z71=0— dT, (5.54)
— =0, W
( dz
;
Ty =T° (Tp)
g=Lp3— dT, © (5.55)
—=0, Wx
( dz
h (T, (x; =0)—T;,.) + =0
V21— Ic ( w( 1 ) lc) qw Ic (5.56)

hip- (T (xr =Lw) = Tif) +qw iy =0

Sistema de control

Si bien el proceso se estudié exclusivamente en estado estacionario, la Fig. 5.1 muestra los
esquemas de control propuestos con la idea de establecer cudles son las variables impuestas y
cudles se podrian operar para alcanzar los objetivos establecidos. La Tabla 5.3 muestra las va-
riables controladas para satisfacer los diferentes set-points del proceso de interés. Las variables
operativas impuestas para cada simulacién, ademds del caudal molar de la corriente 1 (F®),
son las temperaturas de las corrientes 2, 9, 20 y 24 (T@, T@, T@ y T), el exceso de aire en el
combustor 1 (1) y la relacién de caudales entre las corrientes de gas de arrastre y de proceso

en el reactor de membrana (F / F@).
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Variable Variable
controlada manipulada
T@ = lj" Icn F@

T@ =T5(C2) F@

T@ = Tvap (CS) Qenfriamiento
T = TI(’)ER (RM) Qevaporacio’n
&ei o

Fo)/Fay=Fopr/Fisk  F)

Tabla 5.3: Variables controladas y manipuladas del proceso propuesto.

5.2.3. Implementacion

Al igual que en los capitulos anteriores, el sistema de ecuaciones generado fue resuelto
con el solver BDNLSOL de gPROMS 3.6™. Este software brinda la posibilidad de desarro-
llar diagramas de flujo de procesos incorporando los modelos de cada unidad y resolviendo
en simultianeo el total de las ecuaciones conformantes del sistema. Se incorpor6 el modelo
matematico de cada equipo discretizando las ecuaciones diferenciales mediante un método de
diferencias finitas centrales de segundo orden. El sistema de ecuaciones final estd compuesto
de un total de 51866 ecuaciones algebraicas. Para facilitar el procedimiento de resolucion, las
unidades fueron incorporadas de a una por vez. Por ejemplo, se incorpora el intercambiador de
calor IC1 en el proceso y se simula utilizando valores aproximados de las corrientes @ y .
Cuando esta simulacién alcanza la convergencia se incorpora una segunda unidad, por ejemplo,
el RPP y sus corrientes auxiliares (9) y ). Se toma el resultado de su simulacién como punto
inicial conveniente para la siguiente incorporacién. Una vez incluidos los modelos de todos los
equipos involucrados se obtiene un punto inicial para los subsiguientes calculos que asegura la
convergencia de la simulacion.

Como puede verse en la Fig. 5.1, las 5 corrientes de entrada al proceso son la alimentacion
al reactor (F®), el ingreso de agua de reposiciéon (F@), el ingreso de etanol extra (F®), y
las corrientes de aire 1 y 2 necesarias para los combustores (F® y Fg)» respectivamente). De
acuerdo con las condiciones impuestas en los capitulos anteriores, el sistema se alimenta con

una corriente F® de 24 mol/h de una solucién de agua y etanol en relacién 6:1 molar, presién
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de 1,13 bar y temperatura de 25 °C. Tanto la corriente de agua de reposicion como las dos
corrientes de aire se alimentan al proceso también a 1,13 bar de presion absoluta y 25 °C de
temperatura.

En capitulos anteriores se fij6 una temperatura maxima admisible en el RPP de 770 °C. Si
bien este valor se impuso para cumplir con el rango de aplicabilidad de la cinética de refor-
mado de etanol utilizada para esas simulaciones, tal limitacién aseguraba ademas preservar las
propiedades fisicas de los materiales con los que se construiria el equipo. La expresion cinética
empleada en este disefio se obtuvo mediante experiencias con temperaturas de hasta 650 °C.
Admitiéndose una desviacién de hasta 25 °C con respecto a dicho limite, se usa aqui 675 °C
como valor maximo permitido de operacion para el catalizador de reformado de etanol. Cabe
aclarar que, a diferencia de los casos estudiados anteriormente, este disefio no presenta combus-
tién catalitica dentro de los canales contiguos a los de reformado y, por lo tanto, la temperatura
maxima del equipo no estard dada en la superficie sélida, sino a la entrada de la corriente de
gases calientes (salida del combustor C2, corriente (9)).

En el resto de los equipos involucrados, la temperatura mdxima podrd aumentar hasta la
maxima admisible dada por el material de los equipos. Se seleccioné aqui acero inoxidable
316 para todos los equipos. AZo Materials (AZoM, 2001) reporta una temperatura maxima
admisible de 925 °C para operaciones continuas con este acero. Por este motivo, los caudales de
las corrientes de aire entrantes a los combustores deberdn considerar la posibilidad de absorber
el calor liberado por los combustibles y evitar el sobrecalentamiento excesivo de los equipos
por encima de este limite. Tal como se describié en el modelo matemético de cada equipo, se
incluyen las pérdidas de calor al medioambiente. Se asume un espesor de aislacion constante

de 2 cm en cada unidad del proceso.

5.2.4. Evaluacion del desempeiio del sistema

El desempeio del sistema se evalia en base a las conversiones de etanol en el reactor de
reformado y de CO en el reactor de membrana (ngp IZ or Y ng’ , respectivamente), el caudal de
hidrégeno disponible para la eventual celda de combustible en términos de la potencia obteni-
ble (produccién neta de hidrégeno equivalente, WHZ), la eficiencia térmica del proceso (1), la
recuperacion porcentual de H, alcanzada en el reactor de membrana (Ry,) y el calor residual

potencialmente recuperable de la corriente de offgas, Q... En este capitulo, no solo se contabi-

lizaré el rendimiento a hidrégeno del reactor RPP, sino también el obtenido en el RM, el cual
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podria ser diferente del anterior ya que la permeacion de la membrana influye significativa-
mente sobre la produccién neta de H,. El rendimiento a hidrégeno global (incluyendo el etanol
extra necesario como combustible en la cdmara C1) se contabiliza considerando el caudal de

salida de hidrégeno de la cidmara de separacion.

Fu, 3
ESR 2
- (5.57)
Mt Fe,H50H 1
Fu, 5
RM 25
- (5.58)
L Fe,H50H,1
Fu, 20
ngzlobal 2 (5.59)

Fe,nsom,1 + Fo,Hs0H,15

La eficiencia térmica del proceso se definié como el cociente entre la potencia obtenible
de la corriente de hidrégeno (WH2) que sale de la cdmara CS (Fy,20) y el poder calorifico
del etanol alimentado (Fc,n,0mH,1 + Fc,H;0m,15) mds el calor necesario extra para evaporar el
agua utilizada como gas de arrastre (Qeyaporacion)- El poder calorifico de las corrientes se define
en base al poder calorifico inferior (LHV). Por lo tanto, Wy, y 1, quedan definidas por las

siguientes ecuaciones:

Wi, = Figy00 - LHVy, (5.60)

100 - Wy, 100 - Fpy, 20 - LH Vi,

MNen = — = (5.61)
energia invertida  (Fe,us0m,1 + Foyrson,15) - LHVG, Hs01 + Qevaporacion

La recuperacion de la membrana de purificacion de hidrégeno es una medida de la efec-
tividad de esta unidad del proceso y representa la relacion entre el hidrégeno permeado con

respecto al total disponible:

FH2,5

Ryy=— .
h Fr, 4+ Fy, 5

100 (5.62)

De manera similar a como se presento en el capitulo 3, el calor recuperable a partir del
offgas se define como el calor disponible que se obtendria refrigerando esta corriente ()

hasta la temperatura de referencia de la atmdsfera (25 °C):

Orec =Y (Fi19-Hi1o(Ti9)) = Y (Fiio- H; (T°)) (5.63)

l l
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Ademas, la corriente de permeado a la salida del reactor de membrana debe ser refrigerada
para acondicionar el hidrégeno a ser alimentado a la celda de combustible y para condensar,
a su vez, el agua que retorna al circuito de gas de arrastre. Este calor Qe friamiento. al igual
que el Qy,c, podria ser utilizado en una instancia de mayor integracion energética del proceso,

mejorando su eficiencia térmica.

5.3. Resultados y discusion

5.3.1. Caso base de simulacion

En esta seccidn se presenta el estudio del proceso completo de produccién de hidrégeno a
partir de etanol para un caso base de simulacién. A estos efectos, se fijan las variables controla-
das segun se detalla en la Tabla 5.4. Ademads, tal como se menciond anteriormente, el proceso
se alimenta con un caudal de 24 mol/h de la solucién etanol/agua (corriente (1)). La temperatura
de entrada de la corriente de reformado se fija en 600 °C (100 °C por encima de la estudiada en
los capitulos 2 y 3) considerando que el perfil axial de temperatura serd descendente ya que en
este caso se planea la entrega de calor a las reacciones de reformado mediante gases calientes
(no se opera con combustidn catalitica acoplada). Consecuentemente, la temperatura de entrada
de los gases calientes debe ser fijada por encima de la de reformado para poder proveer el calor
necesario a la reaccién. Si bien se introdujo la posibilidad de que esta sea mayor, se seleccio-
no6 770 °C como temperatura de entrada de los gases calientes en el caso base siguiendo los
lineamientos de los capitulos 2 y 3. El impacto de esta variable serd estudiada posteriormente

en este capitulo.

T@ 600 °C
T@ 770 °C
T@ 80 °C
T 300 °C
e 3,70
Fa/Fa) 1,50

Tabla 5.4: Condiciones operativas del caso base de simulacion.

Las Figuras 5.3 a 5.5 muestran los principales resultados de la simulacion del proceso. La

Fig. 5.3 expone las distribuciones axiales de los productos de reaccion tanto en el reactor de
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reformado (a la izquierda) como en el reactor de membrana (a la derecha). La Fig. 5.4, por
su parte, presenta la integracion energética del sistema a partir de los perfiles térmicos axiales
de las corrientes en los diferentes equipos. Por ultimo, la Fig. 5.5 exhibe la distribucion de las

pérdidas de calor en cada unidad.

Coordenada axial, RM [cm]

0 3 6 9 12 15 18
370 1 | | | I [ I [ I 6’()
| —H;
l CO,
2,5 = | —on 5,0

o —\ Co
/ \ — H; (perm)
/ H

2,0

R
-}

1,5

Ni (CO2, CHy, CO) [mol/molc,x;0n]

T T T [\\)‘ T T L\)‘)‘ LI L N N L L B L B
= =
n; (Hz) [mol/molc, a0

W / / \
0,5 / 1,0
~——___ (—l //
070 T T T T T T T [ ()7()
0 3 6 9 12 15

Coordenada axial, RPP [cm]

Figura 5.3: Perfiles axiales de rendimiento a productos en el RPP y el RM. Condiciones operativas
segiin los valores reportados en la Tabla 5.4.

En la Fig. 5.3 se puede apreciar que el rendimiento a hidrégeno cae levemente sobre el final
del reactor, a la vez que se detecta un leve aumento del rendimiento a metano. Este efecto es
debido a la disminucién de la temperatura del reactor que se verifica por las pérdidas de calor al
medioambiente (véase Fig. 5.4). La produccién de hidrégeno en el RPP presenta un comporta-
miento similar al encontrado anteriormente, con un rendimiento, 1y, = 4,5 moly,/molc,n,on
y conversion completa de etanol. Por su parte, el CH4 que no logra ser reformado en cantidades
significativas producto de dicha disminucién del nivel térmico, se utiliza como combustible en
la cdmara C2, previo paso por el RM.

En la parte derecha de la Fig. 5.3 se aprecia la distribucion de productos en el reactor de
membrana (dentro de los tubos) junto al rendimiento a hidrégeno por permeacion (es decir, del
lado de la carcasa). En la zona de ingreso al RM se aprecia la zona inerte de 0,5 cm dispuesta
debido a que el catalizador de WGS no puede operar por encima de los 550 °C. El perfil de

hidrégeno en el lado retenido presenta un muy leve aumento al entrar en la zona catalitica,
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cayendo posteriormente debido a los efectos de la permeacion a través de la membrana. La
caida en el flujo de CO (o aumento del CO,) indican el grado de conversiéon de CO en el
RM, Ia cual alcanza un 88,77 %. Este es un valor razonablemente alto considerando las fuertes
limitaciones que esta reaccion presenta debido al equilibrio quimico.

En cuanto al desempefio de la membrana, se encontré que la recuperacion de hidrégeno,
Rpy,, alcanza en este caso un 68,9 %. Si bien los perfiles de rendimiento a Hy en la Fig. 5.3
presentan un cruce, no debe confundirse estos valores con la fuerza impulsora de la permeacion,
la cual estd dada por las diferencias en las presiones parciales de hidrégeno a ambos lados de
la membrana. Sobre la salida del RM la fuerza impulsora aiin no es nula y esto sugiere la
posibilidad de aumentar la longitud del equipo, Ly, para lograr permear mayores cantidades
de Hj. Sin embargo, mayor longitud en los tubos también conducirian a una mayor pérdida de
calor al medioambiente, disminuyendo la actividad de la membrana de Pd. Por otra parte, el
area de permeacion del equipo podria asimismo aumentarse mediante cambios en el nimero
o el didmetro de tubos. Sin embargo, aunque potencialmente beneficiosos, estos estudios de
optimizacion estdn fuera del alcance de este trabajo de Tesis.

Para analizar la integracion energética del proceso completo, la Figura 5.4 presenta en for-
ma conjunta los perfiles axiales de temperatura en los tres intercambiadores de calor y en los
reactores de placas paralelas y de membrana. Las lineas continuas representan las temperaturas
de las corrientes en cada equipo, mientras que las lineas discontinuas se utilizan para indicar
el traslado de una corriente desde un equipo a otro no adyacente de acuerdo con el esquema
presentado en la Fig. 5.1, el cual se sintetiza al pie de la Fig. 5.4.

La curva azul en la Figura 5.4 muestra los perfiles axiales de la corriente de proceso in-
gresando a 25 °C (etanol/agua de alimentacidn, corriente (1)). Puede verse la evolucién de la
temperatura en el IC1, la cual abarca la zona de calentamiento de la alimentacién liquida, de la
evaporacion y del sobrecalentamiento de la mezcla gaseosa hasta las condiciones de ingreso al
reactor RPP (corriente (2)). Esta corriente de proceso atraviesa el intercambiador de calor IC1
a contracorriente con los gases calientes salientes de la cdmara de combustién C1, los cuales
ingresan a 671 °C (curva naranja, corriente @). La curva roja, por su parte, representa inicial-
mente la corriente de aire 2 precalentdndose en el IC2 desde 25 °C hasta 414 °C (corrientes (6)
a (7)), para ingresar luego a la camara C2. En la C2, los gases se calientan por combustion hasta
alcanzar los 770 °C. La evolucion axial de las cdmaras no se muestra. En su lugar, se presentan

los saltos de temperatura en estas unidades (AT¢; y AT¢;). La corriente de gases calientes de
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salida del C2 ingresa al RPP y suministra el calor necesario para la reaccion de reformado de

etanol (corrientes (9) a ).
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Figura 5.4: Perfiles axiales de temperatura de las corrientes en los diferentes equipos. Condiciones
operativas segiin los valores reportados en la Tabla 5.4.

El perfil de temperatura del lado de reformado del RPP (curva azul) presenta una evolucion
axial con un maximo debido al calentamiento provisto por los gases calientes, seguido de un
enfriamiento continuo hacia la salida, producto de la endotermicidad de la reaccién y las pérdi-
das de calor (corrientes (2) a (3)). La salida de los gases calientes del RPP (a 603 °C) atraviesa
en serie los lados calientes de los intercambiadores de calor IC2 (corrientes a @) e IC3
(@ a @), precalentando las corrientes de entrada de aire de combustién 1 (corriente @) y
aire de combustién 2 ((6)). Por otro lado, la salida del reformado se conduce hacia el RM en el

cual entra a los tubos a aproximadamente 600 °C. El perfil axial de temperatura de la corriente
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de retenido presenta una evolucion descendente provocada por la refrigeracion que ocasiona el
vapor de agua empleado como gas de arrastre. Esta corriente de gas de arrastre (corriente )
ingresa a 300 °C y fluye a cocorriente con la corriente de proceso. A pesar de las pérdidas de
calor al medioambiente, la exotermicidad de la reaccion de WGS impide una mayor disminu-
cién de la temperatura en el equipo. Los gases de salida de los tubos del RM (retenido) son
utilizados como combustible en la cdmara C2 (corriente (4)).

Por tltimo, la linea verde representa el circuito semi-cerrado de agua utilizada para la puri-
ficacion de hidrégeno. Como ya se menciond, vapor de agua a 300 °C se alimenta como gas de
arrastre al reactor de membrana (lado carcasa) disminuyendo la presion parcial de hidrégeno
del lado permeado y, por lo tanto, aumentando la fuerza impulsora para la permeacién. La sa-
lida de la carcasa del RM a 354 °C (corriente (5)) es conducida a la cdmara CS en donde se
separa el hidrégeno (saturado en agua a 80 °C) de una corriente de agua pura que retorna al
RM. La corriente de agua a 25 °C se introduce en el ciclo para reponer la evacuada junto con
la corriente de hidrogeno. Esta alimentacion equivale al 15,9 % del total que ingresa como gas
de arrastre al RM.

La Figura 5.5 muestra las pérdidas de calor al medioambiente en cada uno de los equipos
involucrados: reactores, intercambiadores de calor y combustores. De acuerdo con lo observado
en este caso base, las cdmaras de combustion presentan las mayores pérdidas de calor debido a
sus altas temperaturas de operacion. Este efecto se traduce directamente en pérdidas de la efi-
ciencia global del sistema por la necesidad de suministrar mayores cantidades de etanol extra.
En la seccion 5.3.5 se ampliard la discusion sobre este punto. Por su parte, el RPP presenta
pérdidas de calor moderadas ya que este equipo también opera a altas temperaturas. Cabe re-
cordar que los gases calientes ingresan al RPP con la temperatura de salida del combustor C2,
aunque las pérdidas se ven atenuadas aqui por la disminucién del nivel térmico provocada por
la transferencia de calor a la reaccion altamente endotérmica de ESR. Por su parte, el RM pre-
senta pérdidas de calor algo més elevadas que las del RPP, aqui no por la elevada temperatura
de pared, ya que la carcasa del equipo se encuentra a un nivel térmico mucho menor, sino por
presentar un drea externa total aproximadamente 3 veces mayor que la del reactor reformador.
El disefio optimizado de las dimensiones del RM se vislumbra como un punto clave a la hora

de minimizar las pérdidas de calor.
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Figura 5.5: Pérdidas de calor al medioambiente en las diferentes unidades del proceso propuesto. Con-
diciones operativas segiin los valores reportados en la Tabla 5.4

El proceso planteado en este disefilo muestra una integracién energética satisfactoria, su-

perando la produccion deseada de hidrégeno en el RPP (15,6 moly,/h) y logrando purificar

casi el 70% de esta a hidrégeno ultra puro. Los principales resultados obtenidos bajo las con-

diciones operativas expuestas en la Tabla 5.4 (caso base) se muestran en la Tabla 5.5.

Tir=Tg 602,5°C

XRPP

C>,HsOH

ESR
NH,

RM
N,

Global
N,
Ry

2
RM
XCO

100,0 %
4,54 mol/mol
3,47 mol/mol

2,47 mol/mol
68,9 %
88,8 %

W,
Ntn

Qlosl
Qrec

H,O de reposicion

C,H50H extra para C1

799,3 W
32,3%

392,1 W
359,7 W

15,9%
40,8 %

Tabla 5.5: Principales resultados del caso base de simulacion.

En este caso de estudio, el rendimiento a hidrégeno se encuentra claramente debajo del ma-

ximo estequiométrico del reformado de etanol, como es de esperarse debido a las limitaciones

impuestas por el equilibrio quimico. Sin embargo, cabe destacar que la corriente que se obtiene

es de H; puro a las condiciones necesarias para la operacion de la celda PEM (es decir, a 80

°C y saturado en vapor de agua). Por su parte, la eficiencia térmica del ciclo (1, = 32,3 %)
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se encuentra en el orden de los valores reportados en la literatura para condiciones de proceso
similares (Francesconi et al., 2007b; Manzolini y Tosti, 2008). Se debe aclarar que en este es-
tudio no se estd incluyendo la celda de combustible, con lo cual el rendimiento final podria ser
levemente diferente, dependiendo del grado de conversion de hidrégeno en el dnodo y del uso

del hidrégeno sin convertir de la corriente saliente del mismo como combustible recuperable.

5.3.2. Influencia de la carga de reformado

Los resultados del caso base muestran un desempefio satisfactorio de todo el proceso en
su conjunto, acorde con los objetivos propuestos de produccién de H, y autosuficiencia ener-
gética. Resulta interesante investigar la flexibilidad del sistema frente a diferentes cargas de
alimentacion, analizando la produccion de hidrégeno y el rendimiento térmico del proceso. Las
Figuras 5.6 a 5.8 muestran los principales resultados de la simulacion del proceso global frente
a modificaciones en la carga de alimentacién de 30 % respecto al valor adoptado en el caso
base (24 mol/h de etanol/agua, 1:6 molar). La Figura 5.6 presenta la produccion de hidrégeno
neta del sistema, en términos de Wy, junto con el calor total perdido al medioambiente y la
eficiencia térmica del proceso. Luego, la Figura 5.7 introduce las tendencias del rendimiento
a hidrégeno y la recuperacion de hidrégeno en el RM. Por ultimo, la Figura 5.8 reporta las
temperaturas de salida del RPP y el RM, junto con la temperatura mdxima que se alcanza en la
corriente de reformado en el RPP (T ).

La produccidn neta de hidrégeno (Fig. 5.6) presenta un comportamiento aproximadamente
lineal en el rango de variacion de £30 % del caudal de carga del caso base. Este desempeio es
interesante ya que permite estimar facilmente la cantidad de reactivo necesario para satisfacer
una demanda de hidrégeno a requerimiento de la celda de combustible. Cabe notar que a ma-
yores caudales la eficiencia térmica disminuye (véase Ec. 5.61) debido a un mayor consumo
de etanol extra utilizado para evaporar la mezcla de reaccion y un mayor Qeyaporacion (€1 caudal
de gas de arrastre en el RM no es fijo, sino que es proporcional al de salida del RPP). Ademas,
Ny, cae debido a menores recuperaciones de hidréogeno en el RM producto de dos efectos en
simultdneo: los tiempos de residencia mds cortos no permiten una permeacion satisfactoria y,
por otro lado, temperaturas de salida del RM mas altas desfavorecen la reaccion de WGS (Fig.

5.7).
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Figura 5.6: Influencia de la carga procesada sobre la eficiencia térmica, la produccion neta de hidro-
geno y el calor perdido total al medioambiente. Las demds condiciones operativas mantienen los valores
reportados en la Tabla 5.4.
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Figura 5.7: Influencia de la carga procesada sobre el rendimiento a hidrogeno y la recuperacion de

hidrégeno en el reactor de membrana. Las demds condiciones operativas mantienen los valores repor-
tados en la Tabla 5.4.
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De manera similar, disminuyendo la carga del proceso la eficiencia térmica también se ve
reducida. Esto se debe a que la temperatura de salida del reactor es menor a menores cargas
(Fig. 5.8) debido que bajo estas condiciones las pérdidas de calor se vuelven mads significativas
frente a la capacidad calorifica de la corriente influyendo directamente en el nivel térmico del
RPP. Este efecto se traduce en rendimientos a hidrégeno mas bajos en el reformador y, como
consecuencia, menores rendimientos globales (Fig. 5.7). El mdximo de eficiencia se encuentra
a ~ 1% de carga por encima del caso base. El calor total perdido al medioambiente por el
proceso también presenta un comportamiento aproximadamente lineal, aunque su cambio con

la carga es practicamente nulo.
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Figura 5.8: Influencia de la carga procesada sobre la temperatura mdxima en las secciones de reforma-
do y las temperaturas de salida de los reactores de reformado y de membrana. Las demds condiciones
operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 5.4.

5.3.3. Influencia de la temperatura de reformado

A partir del estudio anterior y en linea con lo ya mencionado en la seccién 2.2.1, se vi-
sualiza una correlacion entre la temperatura de salida del reactor y la produccién de hidrégeno
alcanzada. Esto se debe a la cercania al equilibrio quimico que presenta la reaccion a la salida
del reactor reformador. Por lo tanto, en esta seccidn se analiza el efecto de la temperatura en
el RPP y su impacto sobre el proceso global. Las Figuras 5.9 a 5.14 muestran la influencia de

la temperatura de entrada de la seccién de reformado, T@, variada en el rango de 550 a 640
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°C y de la temperatura de entrada de la seccion de gases calientes, T@ (650 a 850 °C) sobre
las temperaturas de salida de los reactores (RPP y RM) y las variables mds importantes del
proceso global. Debe recordarse que en este disefio la temperatura de los gases calientes debe
ser significativamente mayor a la de la corriente de reformado para poder proveer de calor a la
reaccion ya que no se utiliza combustion catalitica acoplada en el RPP.

Las Figuras 5.9 y 5.10 presentan las temperaturas de salida de las corrientes de proceso del
RPPy el RM (T@ y T@, respectivamente), junto con la temperatura maxima de la corriente de
reformado en el RPP, para cambios en I o T@, respectivamente. Por su parte, las Figuras 5.11
y 5.12 exhiben la influencia de estas temperaturas de entrada sobre el rendimiento a hidrégeno
y la recuperacion de hidrégeno en el RM. De manera similar, las Figuras 5.13 y 5.14 descri-
ben como se ven afectadas la eficiencia térmica del sistema, la produccion neta de hidrégeno

equivalente y el calor perdido al medioambiente.

00 T peminda BSR) L 1__
650 | méxima T, i i
600 — 3 5
) 1 ® | =
2. 550+ ! g !
< =
£ 1 | £ !
£ 500 o ER
o 1 3 @,
& 450 - = =~
(D] | |
H 7 §\ g 1
400 - | =
| 15 | £ |
350 ! !
300 T T T T T T T T T ; T T T T T \l T
550 565 580 595 610 625 640

Temperatura de ingreso del gas de proceso al RPP, T@ [°C]

Figura 5.9: Influencia de la temperatura de entrada del gas de proceso al reactor reformador sobre la
temperatura mdxima en las secciones de reformado y las temperaturas de salida de los reactores de
reformado y de membrana. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la
Tabla 5.4.

A partir de las Fig. 5.9 y 5.10 se observa que un aumento en el nivel térmico de cualquiera
de las dos corrientes de entrada al RPP (T@ 0 T@) provoca que la temperatura de salida se
eleve, tanto la del RPP como la del RM, aunque el efecto es mucho més pronunciado cuando

se modifica la temperatura de entrada de los gases calientes. Se debe notar que temperaturas
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de entrada en el reformado mayores a 631 °C conducen a una violacion del méximo admisible
impuesto de 675 °C para la Ty, v, por lo tanto, no deberia operarse el reactor por encima de
ese nivel (Fig. 5.9). Por otro lado, esta restriccién se sobrepasa cuando la corriente de gases

calientes ingresa a mds de 808 °C (Fig. 5.10).
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Figura 5.10: Influencia de la temperatura de ingreso de los gases calientes al reactor reformador sobre
la temperatura mdxima en las secciones de reformado y las temperaturas de salida de los reactores de
reformado y de membrana. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la
Tabla 5.4.

Como se ve en las Fig. 5.11 y 5.12, aumentos de los niveles térmicos de las dos corrientes
de entrada al reactor conducen a incrementos en el rendimiento y la recuperacion de hidré-
geno que se obtiene en la membrana. Sin embargo, el rendimiento a hidrégeno global muestra
un comportamiento mas complejo. Para el caso del cambio en la corriente de gases calientes,
mayor temperatura de entrada provoca un aumento en la temperatura de salida del reactor, con-
duciendo a un rendimiento global mas elevado (Fig. 5.12). Sin embargo, cuando se considera
aumentar la temperatura de entrada de la corriente de reformado, la produccién de hidrégeno
acompafia este incremento (véase Fig. 5.13), pero el rendimiento global disminuye debido a
que el aumento del nivel térmico de salida del intercambiador de calor IC1 requiere mayor

etanol extra en la cdmara C1 (véase Fig. 5.1).
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Figura 5.11: Influencia de la temperatura de ingreso del gas de proceso al reactor reformador sobre
el rendimiento a hidrogeno y la recuperacion de hidrogeno en el reactor de membrana. Las demds
condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 5.4.
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Figura 5.12: Influencia de la temperatura de ingreso de los gases calientes al reactor reformador sobre
el rendimiento a hidrogeno y la recuperacion de hidrogeno en el reactor de membrana. Las demds
condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 5.4.
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Puede apreciarse en las Fig. 5.13 y 5.14 que mayores temperaturas de entrada al reactor
conducen a aumentos en la produccién de hidrégeno (Wy,). Para el caso del cambio del nivel
térmico de entrada de la corriente de reformado, VVH2 presenta una tendencia aproximadamente
lineal con la temperatura (Fig. 5.13). Por otra parte, en caso de que se varie la temperatura de
los gases calientes, se aprecia una caida significativa de la produccién a bajas temperaturas (Fig.
5.14) ya que el calor entregado a las secciones de reformado disminuye en estas condiciones
y, por lo tanto, el rendimiento a hidrogeno cae (Fig. 5.12). Un aumento en la temperatura de
los gases calientes produce un incremento tanto en la produccién neta de hidrégeno como
en la eficiencia térmica, debido a la menor necesidad de etanol extra en el proceso, como
se detall6 anteriormente. Es importante recordar que la temperatura de los gases calientes no
puede elevarse indiscriminadamente debido a los limites impuestos (675 °C para Tggp y 925
°C para las demas unidades del proceso).

En el caso de la eficiencia térmica, el comportamiento presenta una caida significativa a
altas temperaturas de ingreso al RPP en el sector de reformado y un aumento sostenido para
incrementos en la temperatura de entrada de los gases calientes. Este comportamiento se en-
cuentra en linea con el presentado para n gzl”b“l ya que, para el caso del cambio en la corriente
de gases calientes, mayor temperatura de entrada conducen a un rendimiento global mas ele-
vado, aumentando la eficiencia térmica. Por otro lado, al elevar la temperatura de entrada de la
corriente de reformado, se incrementa también la produccién de hidrégeno a expensas de un
mayor consumo de etanol extra en la cimara C1, lo que hace disminuir de manera pronunciada
la eficiencia.

La maxima eficiencia térmica alcanzada en este estudio, sin sobrepasar los restricciones
de temperatura, es de 33 %, con una produccién neta de hidrégeno equivalente a 823 W (Fig.
5.14). Este valor se obtiene operando a una temperatura de entrada de los gases calientes de
808 °C, el miximo admitido. En ambos casos bajo estudio en esta seccién se aprecia un leve

aumento lineal de Q), con la temperatura, con valores variando entre 385 y 403 W.
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Figura 5.13: Influencia de la temperatura de ingreso del gas de proceso al reactor reformador sobre
la eficiencia térmica, la produccion neta de hidrogeno y el calor perdido total al medioambiente. Las
demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 5.4.
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Figura 5.14: Influencia de la temperatura de ingreso de los gases calientes al reactor reformador sobre
la eficiencia térmica, la produccion neta de hidrégeno y el calor perdido total al medioambiente. Las
demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 5.4.
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5.3.4. Influencia de las condiciones operativas del reactor de membrana

El reactor de membrana (RM) es un equipo importante en el marco del comportamiento del
proceso ya que es el proveedor de la corriente purificada de hidrégeno y condiciona la calidad
y el caudal del combustible alimentado a la cdmara C2, la cual, a su vez, provee la corriente de
gases calientes al RPP. Las condiciones operativas del RM, para el caso base, estdn planteadas
de acuerdo con el desarrollo de Adrover et al. (2017) y mayor detalle puede encontrarse en
su trabajo. Se estudia aqui el impacto de las principales variables operativas del RM sobre los
pardmetros globales del proceso. En particular, se evalda la influencia del caudal de gas de
arrastre (vapor de agua, F) y de la temperatura de entrada de dicho gas al equipo (T).

Las Figuras 5.15 a 5.17 presentan el comportamiento de los indicadores de desempefio mas
relevantes frente a cambios en la temperatura de entrada del gas de arrastre al RM, T. De
manera similar, las Figuras 5.18 a 5.20 reportan el efecto del caudal de gas de arrastre a través
de variaciones en la relacion Fa / Fp5). La Fig. 5.15 muestra las temperaturas de salida del RPP
y del RM para cambios en la temperatura de entrada del gas de arrastre T en el rango de
300 a 400 °C. De modo complementario, la Fig. 5.16 muestra la influencia de T sobre el
rendimiento y la recuperacion de hidrégeno y, finalmente, la Fig. 5.17 expone los resultados de
eficiencia térmica, calor perdido total y produccién neta de hidrégeno.

Se aprecia en la Fig. 5.15 que la temperatura de salida del gas de proceso del RPP (T@)
no se ve afectada por T debido a que la temperatura de entrada de ambas corrientes del RPP
estan controladas y, considerando que la carga alimentada al proceso se mantiene en su nivel
de base, el efecto aqui estudiado no presenta influencia. Por el lado del RM, claramente el au-
mento en la temperatura de entrada de la corriente de vapor se traslada en un incremento de la
temperatura de salida de la corriente de retenido (T@). Este efecto se traslada directamente al
nivel de recuperacion de hidrégeno (Fig. 5.16) el cual se logra aumentar ~ 2 % (desde 68,9 %
hasta 71,0 %) en el rango estudiado de T. Por otra parte, la mejora en el Ry, debido a las
mayores temperaturas (la permeacidn es un proceso activado térmicamente, véase Ec. 5.20) se
ve levemente atenuada por un retroceso en la extension de la reaccion de desplazamiento de
gas de agua dado su cardcter exotérmico y reversible, disminuyendo la ngl desde 88,8 % hasta
87,2 %. El rendimiento a hidrégeno obtenido final presenta un aumento neto que se traslada en
una suba del VVH2 de 799 a 818 W (Fig. 5.17). La eficiencia térmica presenta un leve incremento
en sintonia con el aumento de la produccion de hidrégeno hasta una temperatura T de 368

°C donde alcanza un maximo de 32,43 % con una produccion de hidrégeno neta equivalente de
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813,5 W. Por encima de esta T el 1y, disminuye debido al calor involucrado en el calenta-
miento del vapor utilizado como gas de arrastre sumado a un leve incremento del etanol extra

necesario para compensar las pérdidas de calor al medioambiente.
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Figura 5.15: Influencia de la temperatura de ingreso del gas de arrastre al RM sobre la temperatura
mdxima en las secciones de reformado y las temperaturas de salida de los reactores de reformado y de
membrana. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 5.4.
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Figura 5.16: Influencia de la temperatura de ingreso del gas de arrastre al RM sobre el rendimiento a
hidrogeno y la recuperacion de hidréogeno en el reactor de membrana. Las demds condiciones operativas
mantienen los valores reportados en la Tabla 5.4.
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Figura 5.17: Influencia de la temperatura de ingreso del gas de arrastre al RM sobre la eficiencia térmi-
ca, la produccion neta de hidrogeno y el calor perdido total al medioambiente. Las demds condiciones
operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 5.4.

El efecto de la variacién del caudal de gas de arrastre se estudi6 especificando para cada
caso de simulacion la relacién entre este caudal y el de entrada al lado retenido (F /F@).
Los principales resultados se presentan en las Figuras 5.18 a 5.20. Al igual que en el anélisis
anterior, la Fig. 5.18 muestra los niveles térmicos de salida del RPP y del RM, la Fig. 5.19
expone la influencia sobre los rendimientos a H; y la recuperacion de hidrégeno, y la Fig. 5.20
exhibe los resultados de eficiencia térmica, calor perdido total y produccién neta de hidrégeno.

En la Fig. 5.18 se aprecia que, a diferencia de lo sucedido con el aumento del nivel térmico
del gas de arrastre, un incremento en la relacién de caudales F / F@ provoca una disminucién
de la temperatura de salida del RPP y del RM. En el RM, esto se debe a que mayores caudales
de vapor de agua absorben mayor cantidad de calor a través de las paredes de los tubos de
membrana, actuando como una corriente refrigerante. Esta disminucion de la temperatura del
RM conlleva a un aumento en la conversion de CO, ng , desde 78,5 % hasta 82,7 % producto
del desplazamiento en el equilibrio del WGS al bajar la temperatura de reaccion. Por otra parte,
la Fig. 5.19 muestra que el aumento del caudal de vapor influye mucho mas fuertemente en
la recuperacion de hidrogeno, la cual registra valores desde el 47,8 % hasta el 82,7 %. En este
caso, este aumento se produce por la disminucion de la presion parcial de hidrégeno en el lado
permeado, lo que incrementa significativamente la fuerza impulsora de la permeacion, a pesar

de que la disminucién en la temperatura del retenido disminuya con la consecuente pérdida de
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actividad en la membrana (véase Ec. 5.20).
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Figura 5.18: Influencia de la relacion entre el caudal de gas de arrastre con respecto al gas de proceso en
el reactor de membrana sobre la temperatura mdxima en las secciones de reformado y las temperaturas
de salida de los reactores de reformado y de membrana. Las demds condiciones operativas mantienen
los valores reportados en la Tabla 5.4.
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Figura 5.19: Influencia de la relacion entre el caudal de gas de arrastre con respecto al gas de proceso
en el reactor de membrana sobre el rendimiento a hidrogeno y la recuperacion de hidrogeno en el

reactor de membrana. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla
54.
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A su vez, el aumento generado en la recuperacion de hidrégeno al incrementar el caudal
de gas de arrastre influye fuertemente en el rendimiento a hidrégeno, tal como se ve en la Fig.
5.19. Dado que un aumento en F / Fg3) provoca mayor permeacion de hidrégeno, la corriente
de retenido, a la salida del RM, posee un calor de combustion menor como consecuencia del
menor contenido de H, disponible. Esto implica, a su vez, el requerimiento de un menor caudal
de aire en la cdmara C2 (véase Fig. 5.1) para cumplir con la temperatura impuesta a los gases
calientes que alimentan al RPP (T® =770 °C). Por lo tanto, esta corriente de gases calientes
ingresantes al RPP posee un poder calorifico disminuido por lo que el reactor de reformado

opera a un menor nivel térmico para F / Fg3) mayores al del caso base (Fig. 5.18).
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Figura 5.20: Influencia de la relacion entre el caudal de gas de arrastre con respecto al gas de proceso
en el reactor de membrana sobre la eficiencia térmica, la produccion neta de hidrogeno equivalente
y el calor perdido total al medioambiente. Las demds condiciones operativas mantienen los valores
reportados en la Tabla 5.4.

El efecto de la disminucion de la temperatura de salida del reformador se traslada a un me-

nor R

aumento de la relacion de caudales en el RM como estrategia para incrementar la produccién

(no mostrado en las Figuras) que es compensado con un mejor desempefio del RM. El

neta de hidrégeno se ve reflejado en la Fig. 5.20. En el rango de relaciones de caudales F / F@
estudiado se aprecia que la produccién de hidrégeno equivalente (Wy,) aumenta desde 590 has-
ta 891 W. Ademads, se produce una disminucion de las pérdidas de calor al medioambiente de

hasta un 10 % en el rango estudiado, que se traduce en un menor consumo de etanol extra. Sin
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embargo, esta politica presenta significativas desventajas en términos de eficiencia energética.
El aumento en el caudal de gas de arrastre implica mayores gastos de evaporacion y sobreca-
lentamiento del agua, el cual es uno de los factores mds influyentes al momento de evaluar la
eficiencia térmica del proceso (véase Ec. 5.61). Segun el andlisis realizado, la maxima 1, se
obtiene con una relacion de caudales de 0,99, donde se alcanza un 33,42 %, con una produccién
neta de hidrégeno equivalente de 733,9 W. Por encima de esta relacidn, la eficiencia térmica

del proceso cae fuertemente, incluso para la condicién del caso base (F / F® =1,5).

5.3.5. Optimizacion del proceso

En las secciones anteriores se ha analizado la influencia de variables operativas seleccio-
nadas sobre el desempefio del proceso de reformado de etanol con vapor de agua para la pro-
duccidn y purificacién de hidrégeno. En estos estudios precedentes, estas variables operativas
se han modificado, de una por vez, respecto de un punto operativo tomado como caso base. En
particular, se analiz6 el efecto de la carga alimentada, la temperatura de ambas corrientes ingre-
santes al reactor de placas paralelas, y la temperatura y el caudal de ingreso del gas de arrastre
al reactor de membrana. Esta seccién propone implementar las herramientas de optimizacion
disponibles en gPROMS para variar todas estas variables operativas en simultdneo con el fin
de cumplir un determinado objetivo planteado. Se utiliz6 para esta tarea el solver CVP_SS de
gPROMS, cuyo potencial recae en poder resolver tanto problemas de optimizacién en estado
estacionario como dinamicos, con variables de decision tanto discretas como continuas. En este
caso, se propuso como funcién objetivo la maximizacién de la eficiencia térmica del proceso,
Ny, Por otra parte, se agregaron al modelo de optimizacién las restricciones de temperatura ya
discutidas (es decir, 675 °C para T g, y 925 °C para los demds equipos). El proceso de optimi-
zacion conduce a un valor de 1), médxima de 34,9 % para las condiciones operativas reportadas
en la Tabla 5.6. La Tabla 5.7 presenta los resultados mas relevantes de la simulacion del proceso

en el punto de médxima eficiencia térmica.
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Fay 28,7 mol/h (+19,6 %)
T, 300,1 °C
Ts) 925,0 °C
Te 388,2 °C

Foy/Fg 0974

Tabla 5.6: Condiciones optimas de operacion del proceso.

Tip = T 618,9 °C Tipr = T 426,8 °C
XElhion  100,0% xEM 81,0%
Nk 4,71 mol/mol Ry, 61,1%
n' 3,20 mol/mol W, 880,1 W
ng.er 2,49 mol/mol My, 34,9 %
Olost 420,4 W H»O de reposicion 22.3%
Orec 394.6 W C,H50H extra para C1  28,5%

Tabla 5.7: Principales resultados de la optimizacion de las condiciones operativas.

Los resultados de la optimizacion muestran algunas caracteristicas importantes a destacar.
Por un lado, el valor mencionado de 34,9 % para la eficiencia térmica (funcion objetivo) implica
una mejora significativa en comparacion con el mejor caso reportado en las secciones prece-
dentes cuando se modificé una tinica variable por vez. Ademas, este aumento de la eficiencia no
implica una disminucién de la produccion de hidrégeno ya que este hecho se compensa con el
aumento de la carga al proceso (F®). El aumento de esta variable (casi +20 % con respecto al
caso base) afecta la eficiencia térmica debido a que la cantidad de etanol alimentado interviene
en el denominador de la definicion de la variable objetivo (véase Ec. 5.61). Sin embargo, este
efecto se ve compensado en la simulacién de este caso optimizado ya que se requiere una can-
tidad de etanol extra bastante inferior. De hecho, la temperatura de salida del intercambiador
de calor IC1 (entrada al RPP) se encuentra en un nivel térmico mucho mas bajo (T@ = 300,1
°C) que el impuesto en el caso base (600 °C). El calentamiento adicional de la corriente de
proceso hasta la temperatura de reaccion se completa en el propio RPP, a expensas de una tem-
peratura de los gases calientes mayor, sobre el mdximo admitido de 925 °C (frente a 770 °C
del caso base). El otro término que afecta a la eficiencia térmica es el calor de evaporacion del

agua utilizada como gas de arrastre en el RM. Tal como se estudi6 en la seccién anterior, una
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disminucién de la relacién de caudales con respecto al valor del caso base (F / F@ =1,5) au-
menta la eficiencia hasta alcanzar un maximo (véase Fig. 5.20). Por otro lado, la disminucién
del caudal de gas de arrastre no podria ser ilimitada ya que este es el promotor de la fuerza
impulsora del proceso de permeacion de hidrégeno, el cual se ve mds atenuado cuanto menor
sea el caudal de vapor. En este caso, este efecto se compensé con un aumento de la temperatura
de entrada del gas de arrastre ya que, como ya se ha mencionado, la permeacion es un proceso
activado por temperatura.

No debe pasarse por alto que el calor potencialmente recuperable (desechado con la corrien-
te de offgas) es solo levemente inferior al calor perdido al medioambiente. Para los estudios de
simulacién realizados en el marco de este capitulo, el mdximo valor de Qy,,; total calculado fue
de 417 W, el cual se verifica al trabajar con bajas relaciones de F / F@ (~0,5). A pesar de
realizar una simulacion del proceso en modo optimizacidn, intentando maximizar la eficiencia
térmica, se encuentra aqui que el calor perdido total supera los 420 W. En el capitulo 3 se es-
tudio la importancia de considerar las pérdidas de calor al medioambiente, concluyéndose que
dichas pérdidas implican un aumento considerable en el combustible necesario para mantener
el nivel térmico del proceso. Por ello, y a modo de ejemplificar nuevamente la importancia de
esta hipdtesis, se simuld el caso ptimo (es decir, con las mismas condiciones operativas pre-
sentadas en la Tabla 5.6), en un proceso donde todos los equipos involucrados se consideraron
bajo operacidn adiabatica (es decir, O,y = 0). Los resultados obtenidos se resumen en la Tabla

5.8.

Tisg =T 687,5°C Tier = T 548,0 °C
X8on  100,0% XEM 65,5 %
ng~ 5,00 mol/mol Ry, 64,1 %
niy 3,57 mol/mol ~ Wp, 981,9 W
Nt 2,97 mol/mol 1, 40,9 %
Qlost 0,0W H,0 de reposicion 24.3%
Orec 511,8 W CoHs5O0H extra paraCl  20,3%

Tabla 5.8: Principales resultados de la simulacion del proceso bajo la hipétesis de adiabaticidad, en las
condiciones operativas del caso optimo.
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Los resultados de este caso de simulacién con un modelo adiabdtico muestran una clara
diferencia con respecto al caso optimizado no adiabatico (Tabla 5.7). Bajo la hipétesis de adia-
baticidad, se obtiene una produccién neta de hidrégeno equivalente aproximadamente 100 W
mayor, con una eficiencia casi 6 % mayor, lo que se traduce en un menor consumo de combusti-
ble extra (8,2 % menor). Si bien las pérdidas de calor son nulas en este caso, el calor recuperable
es mayor que en el caso no adiabético debido a que el tamaio de los intercambiadores de calor
deberia readecuarse para mejorar el uso de la energia y asi disminuir el gasto de combustible
aun mds. Ademads, debe sefialarse que la temperatura de la corriente de reformado en el RPP
supera los 675 °C (véase Tabla 5.8), infringiendo el maximo impuesto para esta unidad.

De esta manera, se demuestra nuevamente que la hipétesis de adiabaticidad no es con-
servativa, al menos en la escala de produccion aqui propuesta. Cabe recordar que todas las
simulaciones presentadas en este capitulo bajo la suposicién de no adiabaticidad se realizaron
con un espesor de capa aislante de 2 cm, y seria objeto de estudio la busqueda de la mejor al-
ternativa de aislacion con el fin de intentar acercar el proceso real a los resultados presentados
en la Tabla 5.8.

Por ltimo, bajo las condiciones 6ptimas halladas en esta seccion (Tabla 5.6), se realiz6 una
simulacién comparativa volviendo a la hipétesis de sistema no adiabdtico, pero omitiendo en
este caso la existencia del catalizador de WGS dentro de los tubos del reactor de membrana.
De esta manera, este equipo funcionaria exclusivamente como permeador de hidrégeno.

Los resultados se presentan en la Tabla 5.9 e indican que el principal cambio con la au-
sencia del catalizador de WGS en el RM se encuentra justamente en el sector de purificacion
de hidrégeno. La falta de conversiéon de CO en la unidad hace disminuir en mas de 100 W la
produccién de hidrégeno, impactando directamente en la eficiencia térmica global. Sin embar-
g0, una menor permeacion a través de la membrana, sumado a que el calor de combustién del
CO es relativamente similar al del Hy (283 kJ/mol contra 242 kJ/mol), lleva a que el poder
calorifico de la corriente de retenido no varie de manera muy significativa, evitdndose asi que
los cambios en el RM se retroalimenten hacia el RPP a través de la combustion en la cimara

C2.
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Tise =T 617,9°C Tier = T 405,6 °C
XElhion  100,0% xEM 0,0%
U 4,70 mol/mol Ry, 59,9 %
n,’f,g/l 2,82 mol/mol W, 775,0 W
ngere 2,20 mol/mol My, 31,1%
Olost 4192 W H»O de reposicion 19,7 %
Orec 464,.8 W C,H50H extra para C1  27,8%

Tabla 5.9: Principales resultados de la simulacion del proceso sin catalizador de WGS en los tubos del
reactor de membrana, en las condiciones operativas del caso optimo.

5.4. Conclusiones

En este capitulo se estudi6 el disefio, la simulacién y la optimizacion de un proceso para la
produccién de hidrégeno grado PEM a partir de etanol. El desempefio del proceso se analizé
modificando las variables operativas mas importantes: carga alimentada, temperatura de las
corrientes ingresantes al reactor de placas paralelas, y temperatura y caudal de ingreso del
vapor de agua actuando como gas de arrastre en el reactor de membrana. Se concluye a partir
del estudio realizado que el sistema presenta un alto grado de integracion energética y es robusto
para soportar cambios en el requerimiento de hidrégeno alimentado a la celda de combustible.

Dentro del rango de las variables estudiadas, altas temperaturas de salida del reactor im-
pactan favorablemente en la produccion de hidrégeno. Sin embargo, si este nivel térmico se
eleva mediante la utilizacion de combustible extra para el precalentamiento de la corriente de
proceso ingresante al reactor, la eficiencia térmica alcanza un maximo y luego cae de manera
pronunciada.

Con respecto a la operacion del reactor de membrana se puede concluir que es de mayor
provecho para el proceso global la utilizacién de menores caudales de gas de arrastre que el
propuesto en el caso base debido al gasto calérico que implica su evaporacion y sobrecalen-
tamiento, admitiendo la pérdida de fuerza impulsora en el permeado. Dicha pérdida puede ser
compensada elevando la temperatura de entrada del vapor.

Finalmente, estas variables operativas estudiadas de manera individual se implementaron
en un modelo de optimizacién con el fin de buscar la maxima eficiencia térmica posible, la
cual alcanz6 un valor de 34,9 % (véase Ec. 5.61 para la definicién), con una produccién neta

de hidrégeno equivalente a 880,1 W. Este caso optimizado se compard con los resultados que
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se obtendrian bajo la hipétesis de un proceso totalmente adiabatico. Se demuestra nuevamente
que esta hipdtesis no es conservativa para el andlisis del sistema. Por dltimo, a modo compara-
tivo, el conjunto de condiciones 6ptimas se implement6 en una simulacién en la que se omitio
el catalizador de WGS en el reactor de membrana. Se probd aqui que la ausencia de dicho
catalizador afecta al rendimiento a hidrégeno lo que se traslada en una clara disminucién de la

produccidn neta final y, por lo tanto, en una disminucién de la eficiencia energética.
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Capitulo 6

Intensificacion del proceso de produccion

de hidrogeno ultrapuro

Las especies evolucionan para ajustarse al medio. Una especie inteligente cambia el medio para

ajustarlo a ella. Tan pronto como una especie se hace inteligente, debe dejar de evolucionar.

La Paja en el Ojo de Dios (1974), Jerry Pournelle y Larry Niven

6.1. Introduccion

El analisis del balance global de energia en un proceso sienta las condiciones basicas para
la recuperacion de calor y la minimizacidn de las pérdidas de energia a través de las corrientes
de salida y de las paredes de los equipos (Sundmacher et al., 2005). Sin embargo, el balance
de energia en si mismo no es suficiente para determinar si la energia es bien utilizada dentro
de un sistema. Dos procesos podrian tener las mismas corrientes de energia entrante al entorno
estudiado y, asimismo, uno de ellos podria ser mucho mads eficiente que el otro. Esto se debe a
las formas de utilizar la energia. Una de las principales fuentes de ineficiencia térmica de los
procesos se encuentra en los equipos de transferencia de calor con grandes gradientes térmicos
entre las corrientes. Mediante la maxima reduccion posible de dichos gradientes térmicos se
logra minimizar el desaprovechamiento de la energia utilizada (Moran et al., 2010). Hedayati et
al. (2015, 2016) estudiaron la intensificacion del proceso de reformado de etanol, tanto tedrica

como experimentalmente en un sistema con reaccidn y separacion con membranas, a través de
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andlisis energéticos y exergéticos. Alli, los autores prueban que las pérdidas de calor son una
de las principales fuentes de destruccion de exergia y, por lo tanto, de ineficiencia del proceso.

La integracion de procesos surgi6 en la segunda mitad del siglo 20 como una nueva disci-
plina de la ingenieria quimica con énfasis en el uso eficiente de la energia. Mediante técnicas
de integracion global se ha encontrado que es posible ahorrar grandes cantidades de energia
analizando el problema desde el contexto de todo el proceso, en lugar de tratar de optimizar
cada unidad por separado (Dimian, 2003). Por otra parte, la intensificacion de procesos surge
por la necesidad de minimizar los espacios y el uso de los recursos, simultineamente con la
maximizacion del rendimiento y de la eficiencia de estos procesos (Reay et al., 2008). La in-
tensificacion de procesos no solo es un caso limite de alta integracién, sino que, ademas, se ha
demostrado que los casos intensificados conducen a respuestas dindmicas mds rdpidas para las
mismas condiciones de estado estacionario de partida (Baldea, 2015).

Los reactores multifuncionales proporcionan un medio interesante en la busqueda de alcan-
zar la intensificacion en procesos quimicos y bioldgicos. En estos reactores se plantea mejorar
el desempeiio del proceso integrando en una misma unidad la reaccién quimica con al menos
una “funcién” o proceso que podria realizarse en un equipo separado. Las funciones a ser com-
binadas con la reaccion podrian ser operaciones de transferencia de cantidad de movimiento,
masa y calor. Dautzenberg y Mukherjee (2001) proponen distintas alternativas para alcanzar
la integracion Optima de funcionalidades en reactores. Entre ellas, se puede destacar la multi-
funcionalidad a nivel de la interfaz de la reaccidn, esto es integrando la reaccién quimica con
propiedades de transporte interfaciales mejoradas, y la multifuncionalidad a nivel de reactor
acoplando la reaccién quimica con procesos de transferencia de calor o de separacion. Como
ya se ha presentado, los reactores de placas paralelas con secciones donde circulan fluidos di-
ferentes llevando a cabo el acoplamiento térmico de reacciones endo- y exotérmicas aplican
el concepto de intensificacion reaccién/intercambio de calor. Por otro lado, en la bisqueda de
la intensificacién de los procesos reaccion/separacion, los reactores de membrana se presentan
como una opcién promisoria ya que no solo ofrecen ventajas en términos de purificacion de un
producto, sino que también incorporan mejoras en la selectividad y/o conversion del proceso.

El capitulo anterior presentd el estudio de la integracion energética de un proceso de ob-
tencion de hidrégeno ultrapuro a partir de etanol para la alimentacion de celdas de combustible
tipo PEM. Se demostro la factibilidad del sistema y se optimizaron las condiciones de opera-

cion. En este capitulo, se expone un segundo disefio de proceso que ahonda en el concepto de
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intensificacion de procesos mediante el uso de reactores de placas paralelas con acoplamien-
to de reacciones tal como se estudi6 en los capitulos 2 y 3 y en la utilizacién de un reactor
de membrana en la etapa de purificacidon. Se exponen los resultados de la sensibilidad de es-
te nuevo disefio a los cambios en la temperatura del reactor y a la carga de proceso. En base
a dichos resultados, se exploran las mejores condiciones para satisfacer diferentes demandas
de hidrégeno exigidas por la celda de combustible, maximizando la eficiencia térmica en cada

caso.

6.2. Marco Teorico

Como se ha mencionado, se presenta a continuacién un disefio de proceso alternativo al es-
tudiado en el capitulo 5 cimentado en los conceptos de integracion energética e intensificacion
de procesos. Se propone aqui la simulacion y optimizacion de un proceso para la obtencion de
hidrégeno a partir de etanol que incluye la evaporacién y sobrecalentamiento de la mezcla reac-
tiva, las unidades de produccién y purificacién de hidrégeno, y los intercambiadores de calor
involucrados en la integracion energética del circuito. Al igual que en el capitulo anterior, todas
las corrientes ingresantes al sistema (agua/etanol/aire) se alimentan a 25 °C. Ademads, todo el
proceso se considera isobdrico a una presion absoluta de 113 kPa. Se mantiene aqui la hip6tesis
de que ninguna de las unidades que componen el proceso es adiabética (es decir, se consideran

las pérdidas de calor al medioambiente).

6.2.1. Diseiio del proceso

La Figura 6.1 presenta el diagrama de flujo del proceso propuesto en este capitulo. Este
nuevo esquema difiere del presentado en el capitulo 5 (véase Fig. 5.1) fundamentalmente en la
integracion energética propuesta en el sector de produccion de gas de sintesis. En particular, en
este disefio las unidades IC1 y C1 de la Fig. 5.1 se encuentran reemplazadas por un reactor de
placas paralelas que actia como intercambiador de calor (RIC). En este equipo, la evaporacién
y sobrecalentamiento de la mezcla reactiva se lleva a cabo gracias al calor entregado por la
combustion catalitica de la corriente de retenido que sale del reactor de membrana, (corriente
(@). El aire de combustién (corriente (8)) ingresa por la boca de entrada del equipo mientras que
la corriente de combustible es incorporada en diferentes proporciones a lo largo del reactor con

el fin de obtener un adecuado control sobre la reaccion de combustion. Asimismo, la cAmara de
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combustion C2 de la Fig. 5.1 también se encuentra integrada, esta vez en el reactor de placas
paralelas por lo que se retoma el disefio del capitulo 3, es decir, el acoplamiento térmico de
las reacciones de reformado y combustién de etanol. En este equipo, la corriente de gases de
combustion salientes del evaporador/sobrecalentador (corriente (9)) ingresa al RPP junto con
una alimentacién de etanol extra (corriente (6)), distribuida axialmente, segtin lo presentado en
el capitulo 3.

Mediante la intensificacién propuesta e implementada en este capitulo se eliminan las dos
camaras de combustion del esquema presentado en el capitulo 5. Ademds, se omite también la
necesidad de un intercambiador de calor extra, debido a que se utiliza una tnica corriente de
aire. Por su parte, el sector de purificacién se mantiene tal como se presentd el capitulo 5 (es
decir, un reactor de membrana para la purificaciéon de la corriente de hidrégeno (RM) y una
camara de separacion (CS) para la recuperacion parcial del agua usada como gas de arrastre

en dicho reactor) buscando sostener la propuesta de intensificacién del proceso también en la

seccion de purificacion.

@©
R
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Gas de escape
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Figura 6.1: Diagrama de flujo del proceso propuesto.

166



6. Intensificacion del proceso de produccién de hidrégeno ultrapuro

6.2.2. Modelo matematico

El modelado matemaético de los equipos del sector de purificacién y del intercambiador de
calor se corresponde con lo presentado en el capitulo anterior (véase Ecs. 5.15 a 5.27 y 5.36
a 5.50). En este caso, las condiciones de borde que implican conexiones entre las diferentes
unidades que forman el proceso se adaptan al esquema presentado en la Fig. 6.1. La diferen-
cia mas significativa respecto al capitulo 5 se presenta en el reactor de placas paralelas para
evaporacion y sobrecalentamiento, RIC, y en el reactor de placas paralelas de reformado, RPP.

En el primer caso, y a diferencia del modelo utilizado para el intercambiador IC2 del capi-
tulo 5, en el RIC del presente disefio las corrientes fluyen a cocorriente. Ademas, en este caso,
las secciones en las cuales circulaban los gases calientes se asumen ahora rellenas con un ca-
talizador estructurado de combustién de Pd/Al,O3, tal como se estudié en los capitulos 2 y 3.
Para el RIC se implementaron las mismas dimensiones que en el RPP, considerando a los cana-
les de evaporacion como secciones sin monolitos (5 secciones de 38,3 mm de ancho y 2,7 mm
de alto cada una). Se realiza aqui la combustién de los compuestos no permeados en el reactor
de membrana (corriente (4), véase Fig. 6.1), CO, H, y CHy, con posible presencia de C;HsOH
en los casos en que no se alcance conversion total en el reformador. Debe recordarse que la
combustion catalitica de etanol se produce con la aparicion de acetaldehido como compuesto
intermediario. Por lo tanto, las posibles reacciones de combustion catalitica involucradas en

este caso son:

1:CH4+2 Oy — CO2+2 H,O AH’ = —802,3 kJ /mol 6.1
2:CO+0,50, — COy AH’ = —283,0 kJ /mol (6.2)
3:H,+0,50, — H,0 AH’ = —241,8 kJ /mol (6.3)
4:C,HsOH 40,5 O — C,H4,O0+ H, O AH° = —173,4 kJ /mol (6.4)
5:C,H0+2,50, —2C0O2+2 H,O AH’ = —1104,3 kJ /mol (6.5)

Las cinéticas de combustion de hidrégeno y de metano fueron modeladas de acuerdo a lo
reportado por Gritsch (2008) para un catalizador estructurado de Pd/Al,O3. Para la combustion
de etanol se adopt6 el modelo cinético propuesto por Bruschi (2014), el cual considera al ace-
taldehido como un compuesto intermediario. Por falta de informacién acerca de la combustién
catalitica de mon6xido de carbono a altas temperaturas, y considerando que la composicion de

este compuesto en la corriente de retenido es baja (alcanza altas conversiones en el reactor de
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membrana, véase Tabla 5.7), sumado a que los calores de combustion son similares, se asumen
aqui de manera preliminar los pardmetros cinéticos y la expresion de velocidad de reaccién
para la combustion catalitica de H, como propias para el CO. De esta manera, las expresio-
nes de velocidad de reaccion para las reacciones de combustion de las diferentes especies son

expresadas segun:

—Eacomp,
TComb,1 = kgomb,l - €Xp (#) “PCH,4 (6.6)
Comb
— 40 —Eacomp .
T'Comb,2 = Kcomb,2 - €XP RTS *Pco (6.7)
Comb
_ 0 —Eacomp3 .
rcomb73 = Comb,3 . eXp W : sz ( '8)
Comb
—Eacomp 4 1 1
"Comb 4 = kgombA P ( Rom ‘ (Ts B Tref >> o ©
Comb Comb 4
—Eacomp,s 1 1
rComb,5 = KComp.s * €XP ( T (TS ~ e ))  PCyH,0 (6.10)
Comb Comb,5

La Tabla 6.1 presenta los pardmetros cinéticos para la evaluacion de las velocidades de

reaccion de combustion.

Reaccién  k° [’"—Ol] Ea [-L] T [K]

m2-s-bar

1 20000 74000 -
2 130000 41570 -
3 130000 41570 -
4 0,661 169100 598
5 1,233 135900 723

Tabla 6.1: Pardmetros cinéticos para las reacciones de combustion catalitica sobre catalizadores es-
tructurados de Pd/Al, O3 (Gritsch, 2008, Bruschi, 2014).

Con respecto al reactor de placas paralelas, se retoma aqui el modelo matematico con aco-
plamiento de reacciones de reformado y combustién ya estudiado en el capitulo 3. Sin embargo,
al igual que en el capitulo 5, en las secciones donde se lleva a cabo la reaccion de reformado
de etanol con vapor de agua (ESR) se utiliza el catalizador monolitico basado en niquel y, por
lo tanto, la expresion cinética obtenida en el capitulo 4.

El sector de combustion del RPP es alimentado con la corriente de salida del lado combus-

tién del RIC (corriente (9)), junto con las alimentaciones extras de etanol (corriente (6)). Por lo
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tanto, las reacciones posibles en este sector (sector de combustion del RPP) son las mismas que

se proponen para el intercambiador evaporador/sobrecalentador RIC (Ecuaciones 6.1 a 6.5).

Sistema de control

Al igual que para el capitulo 5, la Fig. 6.1 presenta los esquemas de control propuestos con
la idea de establecer cudles son las variables impuestas y cudles se podrian operar para alcan-
zar los objetivos establecidos. La Tabla 6.2 muestra las variables controladas para satisfacer
los diferentes set-points del proceso de este capitulo. Las variables operativas impuestas para
cada simulacién, ademas del caudal molar de la corriente 1 (F®), son las temperaturas de las
corrientes 3, 12y 16 (T@, T@ y T), el exceso de aire disponible para las secciones de com-
bustién (Ec,mp) v 1a relacién de caudales entre las corrientes de gas de arrastre y de proceso en

el reactor de membrana (F / F@).

Variable Variable
controlada manipulada
TI5 = Tg¢r (RPP) o

Ty = Toap (CS) Qenfriamiento
Ty = TPpr (RM) Qevaporacion
Ecomb Fa)

Fo/Fa = Fopr/Fisk  Fo

Tabla 6.2: Variables controladas y manipuladas del proceso propuesto.

6.2.3. Implementacion

Al igual que en el capitulo 5, se desarroll6 el diagrama de flujo del proceso en gPROMS
3.6™. Se incorporé el modelo matemético de cada equipo discretizando sus ecuaciones dife-
renciales mediante un método de diferencias finitas centrales de segundo orden. El sistema de
ecuaciones estd compuesto de un total de 83187 ecuaciones. Como puede notarse, el niimero
de ecuaciones involucradas aument6 drasticamente con respecto al del capitulo anterior debido
a la fuerte necesidad de captar los picos de temperatura que se generan tras cada inyeccion
de combustible en el RIC y en el RPP. Siguiendo la estrategia mencionada en el capitulo 5,
para facilitar la implementacién y resolucion, las unidades fueron incorporadas de a una a la

vez, tomando el resultado de su simulaciéon como punto inicial para el siguiente caso. Una
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vez incorporados los modelos de todos los equipos involucrados se obtiene un punto inicial lo
suficientemente robusto para asegurar la convergencia de la simulacién. De la resolucién del
sistema de ecuaciones presentado se obtienen los perfiles axiales de temperatura y concentra-
cién para cada uno de los equipos involucrados.

En linea con lo discutido en el capitulo 5, se mantiene el limite impuesto de 675 °C para la
operacion del reactor de placas paralelas (limite impuesto a T ¢z). Por otra parte, la temperatura
méaxima admisible para el resto de los equipos se mantiene fija en 925 °C, la cual se reporta
como la maxima admisible cuando se utiliza acero inoxidable 316 (AZoM, 2001). Ademas,
segin los modelos de los equipos presentados en los capitulos anteriores, se consideraron las
pérdidas de calor al medioambiente en todos los equipos, asumiendo un espesor de 2 cm de

aislacion en todos ellos.

6.2.4. Evaluacion del desempeiio del sistema

En este capitulo se mantienen los criterios y pardmetros para la evaluacion del desempefio
del sistema definidos en la seccion 5.2.4 del capitulo 5. Se calculan las conversiones de etanol
en el reactor de reformado (Xéeﬁf;5 or)» de monoxido de carbono en el reactor de membrana
(Xé%” ), la recuperacion de hidrégeno en el reactor de membrana (Rp, ), el caudal de hidrégeno
disponible para alimentar la celda de combustible en términos de la potencia neta obtenible
(Wh,) y el rendimiento a hidrégeno en el RPP y en el RM (nflfR y n,’;ﬁ” , respectivamente). Se
incorpora en este capitulo la conversion de metano total (Xg;’ITb) en la seccién de combustién

catalitica de los equipos RIC y RPP:
100 - (FCH4,4 — FCH4,10)

Comb
Xcn, = Fon 6.11)

De manera equivalente al capitulo 5, la eficiencia térmica del proceso (1) se defini6 co-
mo el cociente entre el poder calorifico disponible en la corriente de hidrégeno que abando-
na la cdmara de separacién CS (Fy, 12), y la suma del poder calorifico del etanol alimentado

(Fe,Hs0H,1 + Fo,Hs0H,6) Y €l calor necesario extra para evaporar el agua utilizada como gas de

arrastre (Qevaporacio’n):

100 - W, 100 Fpy, 12 - LHVp,

Nen = — — = (6.12)
energia invertida  (Fe,nzom,1 + Foyrson 6) - LHVe ;0 + Qevaporacion
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6.2.5. Mezclado de corrientes laterales

En el capitulo 3 quedé demostrado el efecto beneficioso de la incorporacion de inyecciones
distribuidas de combustible sobre el desempefio del RPP. De esta manera se reducen significa-
tivamente los puntos calientes, manteniendo una operacion satisfactoria del reactor en términos
de produccién de hidrégeno y acoplamiento térmico.

Los resultados alcanzados con la incorporacion de las inyecciones laterales se sustentan en
la suposicion de una distribucion homogénea del combustible en cada punto de inyeccion. Para
efectuar un mezclado efectivo en un régimen laminar, el fluido tiene que ser continuamente
dividido y recombinado para lograr una buena homogeneizacién, ya que, debido a las altas
fuerzas viscosas, el flujo no posee los tipicos remolinos generados por la turbulencia, los cuales
producen sucesivos mezclados de la corriente (Ehrfeld et al., 2000).

En el caso de implementar alimentaciones laterales como las estudiadas en la seccién 3.3.2,
es preciso contar con sistemas de mezclado capaces de lidiar con corrientes de flujo laminar
de gran caudal, interactuantes con inyecciones de caudales pequefios de otro compuesto (por
ejemplo, el combustible). Dado que el escalado de los reactores estructurados se efectda por re-
plicacion de unidades y no por aumento de las dimensiones, resulta clave que todos los canales
tengan un comportamiento similar para asegurar que el equipo se comporte segun lo predicho
por las simulaciones (Uriz Doray et al., 2014). Esto requiere que cada canal tenga igual com-
posicién de entrada, lo cual implica, a su vez, un mezclado perfecto luego de cada inyeccién
lateral de combustible.

En esta seccion se plantea el disefio preliminar de diferentes alternativas de mezcladores a
partir de la simulacidn de estas zonas del reactor utilizando el software comercial Ansys Fluent.
Esta metodologia estd basada en la resolucién de las ecuaciones de Navier-Stokes sobre ele-
mentos finitos generados a partir de la discretizacion del dominio en estudio. Aqui, el nimero
de volimenes de control es igual al nimero de elementos totales (sistema centrado en la celda).

Como ya se ha mencionado, el problema en estudio se basa en el mezclado de pequeias
corrientes de combustible (etanol/retenido de la membrana) con las provenientes de las zonas de
combustion anteriores al ingreso lateral. Por esta razon, se seleccion6 un sistema bidimensional
para llevar a cabo el estudio, basado en la baja estatura (alto) de los canales en comparacién con
el ancho o el largo de la zona de mezclado. Las geometrias se desarrollaron con el programa
de disefio asistido ANSYS DesignModeler, incorporando diferentes tipos de mezcladores en

busqueda de la mejor opcidn. La Figura 6.2 muestra los esquemas de las cuatro alternativas

171



6. Intensificacion del proceso de produccién de hidrégeno ultrapuro

planteadas para este estudio.
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Figura 6.2: Diferentes opciones de diseiio estudiadas para el mezclado de corrientes laterales: A) Cd-
mara vacia; B) Lecho de esferas; C) Matriz porosa; D) Cuiias alternadas.

En cada caso, la zona de mezclado simulada tiene un ancho de 38,3 mm y un largo de 20,0
mm. La opcion A presenta una alimentacion del etanol combustible distribuida a través de cua-
tro boquillas, con flujo ingresando a contracorriente de la corriente principal del proceso, y una
camara posterior abierta para el mezclado de ambas corrientes. Dichas boquillas son de 0,28
mm, las cuales se realizan por microerosion (Lépez et al., 2005, 2007). El nimero seleccionado
de 4 boquillas de combustible surge como un compromiso entre lograr calidad del mezclado
en la zona siguiente y la dificultad constructiva asociada a un mayor nimero de orificios de in-
greso. Los disefios B, C y D mantienen las 4 boquillas e introducen adicionalmente diferentes
dispositivos promotores del mezclado. Por un lado, la opcion B incorpora un lecho de esferas
de 3 mm (alto del canal) con el fin de promover la division y el remezclado de la corriente. La
opcién C presupone el uso de una matriz de 5 mm de longitud y una porosidad del 50 %, con
la intencion de generar una caida de presion que induzca un mayor mezclado de las corrientes

antes de atravesar la matriz porosa. Por tltimo, la opcién D incorpora tres filas de cuias alter-
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nadas (3,8 mm de lado, 3,7 mm de apertura frontal, 0,5 mm de separacién lateral, 1,0 mm de
separacion entre filas) con el objetivo de generar mayor grado de turbulencia y, de esta manera,

facilitar también la homogeneizacién de las corrientes.

6.3. Resultados y discusion

6.3.1. Mezclado de corrientes laterales

Las Figuras 6.3 a 6.6 muestran las distribuciones de velocidad (izquierda) y de fraccién
molar de combustible (derecha) para los cuatro disefios de mezclador propuestos. En este caso,
se supuso etanol como combustible.

Tal como se ve en la Figura 6.3, en la opcién A el flujo laminar impide que el etanol
inyectado se mezcle homogéneamente con la corriente principal de combustion proveniente de
la zona anterior del reactor. A pesar de la inyeccion lateral, la corriente principal continda su
direccion, casi inalterada, produciendo una distribucion de velocidades equitativa en cada canal
de la zona posterior. Por otra parte, se genera en este caso una alta concentraciéon de etanol en
los canales enfrentados con las boquillas de inyeccién y una concentracion casi nula en los

demas.

LR 1 CLAETER T DL 0 0 T

ST
LI SR l.’l i |‘: LY AU
o
Figura 6.3: Disefio de mezcladores. Opcion A: Alimentacion distribuida, canal libre. Izquierda: perfil

de velocidades. Derecha: concentracion de etanol. ch're = 7,25 mol/h, FCQzH;OH = 0,05 mol/h, T = 500
°C, P = 1,13 bar. ‘

En el caso de la opcion B, presentado en la Fig. 6.4, se aprecia que el agregado de las esferas
dentro de la cdmara de mezclado mejora en algtn grado la distribucién de etanol. Por otra parte,
el bajo caudal de etanol alimentado provoca un flujo reptante sobre la superficie de las esferas
mads cercanas a las boquillas de inyeccion. En este caso, el caudal que ingresa a cada canal

es mds irregular que para la opcidon A, presentando canales con caudales muy bajos (aquellos
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enfrentados a la zona posterior de las esferas), mientras que otros poseen un ingreso mas libre,

sobre todo los de los extremos. Se concluye aqui que para los caudales en juego no se logra el

efecto de turbulencia/mezclado esperado por la presencia de las esferas.

Figura 6.4: Diseiio de mezcladores. Opcion B: Cdmara de mezclado rellena con esferas (3 mm de
diametro). Izquierda: perfil de velocidades. Derecha: concentracion de etanol. = 7,25 mol/h,
FgHSOH = 0,05 mol/h, T =500 °C, P = 1,13 bar.

2

atre

La opcién C, mostrada en la Fig. 6.5, presenta un perfil muy homogéneo en la velocidad
del flujo. Esto se debe a que, segtin el modelo de lecho poroso, la direccion del flujo dentro de
esta zona es normal a la cara de ingreso haciendo que el flujo se uniformice para atravesarla.
Con respecto a la concentracion de etanol, al no existir mezclado transversal al flujo dentro de

la zona porosa, la concentracion que posee el fluido al ingresar se mantiene hasta la salida.

WL e e HRN (LN LR AR LR OO AR AV

Figura 6.5: Diseiio de mezcladores. Opcion C: Utilizacion de un lecho poroso (5 mm de longitud, 50 %
de porosidad). Izquierda: perfil de velocidades. Derecha: concentracion de etanol. F. = 7,25 mol/h,
FCOZHSOH 0,05 mol/h, T =500 °C, P = 1,13 bar.

alre

Por ultimo, la operacion con la opcion D se muestra en la Fig. 6.6. En este caso se busco
generar mezclado por cambios bruscos de direcciéon en el fluido. Como se ve en la Figura,
tanto la distribucion de velocidades como la de concentracion de etanol presentan perfiles més
homogéneos en la entrada de los canales de la zona superior. Tal como sucede para la opcidon

B, los canales de los extremos poseen un flujo més alto debido a un efecto de bypass. Dicho
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efecto es compensado con una menor concentracion de etanol, lo que implica caudales netos
de combustible similares en todos los canales. Entre las diferentes geometrias de mezcladores
ensayadas, se recomienda la adopcion de un sistema con filas de cufias en serie (opcion D). De
todos modos, este aspecto del disefio es claramente susceptible de optimizacidn y se encuentra

fuera del alcance del presente trabajo de Tesis.

Figura 6.6: Disefio de mezcladores. Opcion D: Camara de mezclado rellena con cuiias entrecruzadas
(3,8 mm de lado, 3,7 mm de apertura frontal, 0,5 mm de separacion lateral, 1,0 mm de separacion
entre filas). Izquierda: perfil de velocidades. Derecha: concentracion de etanol. Faoire = 7,25 mol/h,
F y.on = 0,05 mol/h, T =500 °C, P = 1,13 bar.

2

Los resultados presentados hasta aqui muestran que, si bien la incorporacién de inyecciones
laterales conduce a una mejora significativa en cuanto al desempefio global del equipo, también
implica un problema serio a la hora de lograr una distribucién uniforme de esta alimentacion
en todos los canales del monolito (es decir, en la seccion transversal al flujo principal). Por otro
lado, la necesidad de disponer de una zona inerte (sin reaccién) para mezclado luego de cada
inyeccion lateral implica una mayor longitud de reactor, con las problemdticas que esto conlleva
(por ejemplo, mayor drea externa implica mayor pérdida de calor). Visto de otra manera, para
la misma longitud del equipo se tiene una cantidad significativamente menor de catalizador
disponible, con la posibilidad de que este hecho afecte la conversion final de reactivos.

Segun los resultados de esta seccidn, las restantes simulaciones del RIC y el RPP se reali-
zaron considerando el agregado de una zona inerte de 2 cm tras cada inyeccién de combustible,
segtn se ejemplifica en el esquema presentado en la Fig. 6.7A y B. Cabe aclarar que las zonas
inertes solo aparecen en el lado combustidn, debido a que las secciones alternadas (evaporacion
y sobrecalentamiento en el RIC o reformado de etanol en el RPP) no requieren alimentaciones

laterales.
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C,H,OH/H,0 corriente (2)
—_— seccion de evaporacion y sobrecalentamiento —

Aire

gas de sintesis
—

p——-
gas de escape

Figura 6.7: Esquema del reactor intercambiador de calor (RIC, A) y del reactor de reformado de etanol
(RPP, B) con alimentaciones miiltiples de combustible. Se presentan las zonas de mezclado alternadas
con las zonas de combustion catalitica.

6.3.2. Caso base de simulacion

El caso base de simulacién del proceso propuesto se determina fijando valores para las
variables controlables segin se detalla en la Tabla 6.3. En este caso, se seleccionaron los valores
de las variables de acuerdo con el caso 6ptimo hallado en la seccién 5.3.5.

Luego de varias iteraciones para lograr un comportamiento adecuado del sistema, se decidid
dividir el ingreso de combustible al RIC y al RPP en tres alimentaciones en cada unidad (véase
Fig. 6.7) con el fin de evitar que la magnitud de los puntos calientes sea restrictiva. Por un lado,
se dividiod la alimentacion al RIC (F® de la Fig. 6.1, retenido del reactor de membrana) en 12,5,
75,0y 12,5 %, para la primera, segunda y tercera alimentacion, respectivamente. Por otro lado,
el etanol extra usado como combustible en el RPP (F@) se dividi6 en 50,0, 25,0 y 25,0 %, para
la primera, segunda y tercera inyeccion, respectivamente. Como se menciond anteriormente,
para cada alimentacion lateral se disponen 2 cm de zona sin combustion, representando el
mezclador de la corriente principal con la de inyeccidn lateral. Cabe aclarar que la primera
alimentacién de combustible se corresponde con la boca del reactor (zzg = 0) y no con una
coordenada axial posterior (véase Fig. 6.7).

El caudal de aire ingresante al sistema, F@, define el exceso de aire en la corriente de
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combustion. En este capitulo, dicho exceso de aire se fija con respecto al combustible total
ingresante al RIC + RPP (retenido + etanol extra), manteniendo el valor utilizado en el caso

optimo del capitulo 5.

Fg 28,7 molh
T® 618,9 °C
T® 80,0 °C
Ty — 3882°C
Fo/Fg 0974
éComb 2706

Tabla 6.3: Condiciones operativas seleccionadas para el caso base de simulacion.

Las Figuras 6.8 a 6.11 muestran los principales resultados de la simulacion del proceso.
Se incluyen barras en las abscisas de los graficos de los equipos con inyecciones laterales para
diferenciar las zonas inertes de las zonas con reaccién. La Fig. 6.8 exhibe los perfiles axiales
correspondientes a la conversion de etanol en el RPP junto con la conversiéon de monéxido de
carbono en el RM. Por otro lado, la Fig. 6.9 presenta la evolucion axial de la distribucion de
productos del RPP y el RM, dispuestos en serie. La Fig. 6.10 reporta los perfiles axiales de
temperatura en el RIC y el RPP y, por dltimo, la Fig. 6.11 presenta la evolucion de los caudales
de los diferentes combustibles en los mismos equipos.

En la Figura 6.8 se puede apreciar que la conversion de etanol de salida es completa en
el RPP. Se distingue una primera zona en la cual la reaccién es mds lenta debido a que esta
se lleva a cabo consumiendo unicamente el calor sensible disponible (no consume calor de
combustion). Luego de los primeros 2 cm, se inyecta el 50 % del combustible de esta unidad.
La reaccién de combustion de etanol libera una gran cantidad de calor que se transfiere al
reformado provocando mayores velocidades de reaccion de ESR. Este efecto se repite a los 7
cm de coordenada axial, en la que nuevamente se inicia la combustion luego de una zona de
mezclado de combustible. Por ultimo, a los 12 cm de coordenada axial se inicia la dltima zona
de combustidn, aunque este efecto no es aqui tan acentuado en el perfil de conversion de etanol

debido a que su concentracidn se encuentra ya por debajo del 2 % de su nivel inicial.
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Figura 6.8: Perfiles axiales de conversion de etanol y mondxido de carbono en las unidades RPP y
RM, respectivamente. Condiciones operativas segun los valores reportados en la Tabla 6.3. En la zona
inferior se detalla las diferentes secciones del RPP (reformado, inyeccion y mezcla de combustible,
combustion).

En la Fig. 6.9 se aprecia que el efecto de las inyecciones laterales en el lado combustion
también impacta en la distribucién de productos en el RPP, verificindose un claro cambio en la
pendiente de las evoluciones axiales de los productos. En el primer sector del reformado (zz < 2
cm), donde la descomposicion de etanol es més lenta, puede apreciarse que la produccion de
H,, CO y CH4 comienzan en simultineo, mientras que la generacion de CO, muestra una
demora. Este hecho se debe a que esta especie se produce por las reacciones de reformado de
metano y de desplazamiento de gas de agua mientras que las restantes se forman directamente
desde la descomposicion de etanol. Por su parte, se ve el cardcter intermediario del CHy4 el cual
alcanza un maximo cerca de los 7 cm del reactor, comenzando a descender desde alli.

Por otro lado, en el RM se alcanza una conversion de salida de CO de 80,5 % (Fig. 6.8),
junto con un rendimiento a hidrégeno de 3,1 mol/mol (Fig. 6.9), muy similares al caso de
estudio 6ptimo del capitulo anterior (81,0 % y 3,2 mol/mol, respectivamente). Se aprecia que la
conversién de CO en el RM comienza luego de 0,5 cm de zona inerte en el lado permeado (Fig.
6.8), debido a la necesidad de iniciar la reaccién a menores temperaturas que las de salida del

RPP. Tal como se detall6 en el capitulo 5, 1a Trer no puede superar los 550 °C para preservar la
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vida util del catalizador de WGS. Con respecto a la permeacion de hidrégeno en la membrana,
los resultados obtenidos arrojan una recuperacioén del 60,9 % del hidrégeno disponible. Esta
recuperacion podria incrementarse con un aumento en el drea de la membrana o bien con un

incremento de la fuerza impulsora (mayores presiones de operacion/mayor caudal de gas de

arrastre).
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Figura 6.9: Perfiles axiales de rendimiento a productos en las unidades RPP y RM. Condiciones opera-
tivas segtin los valores reportados en la Tabla 6.3. En la zona inferior se detalla las diferentes secciones
del RPP (reformado, inyeccion y mezcla de combustible, combustion).

Las Figuras 6.10y 6.11 exhiben la integracion energética lograda mediante el acoplamiento
evaporacion/sobrecalentamiento con la combustion en el RIC y reformado de la mezcla etanol-
agua con la combustion en el RPP. La Figura 6.10 muestra los perfiles axiales de temperatura
de las corrientes frias y calientes en el RIC (7;¢ y Tj., respectivamente) y a continuacion las
temperaturas alcanzadas en las secciones de reformado y combustion en el RPP (Tgsg y Tkc).
Se incorporan ademads las temperaturas medias alcanzadas en la pared metdlica de cada equipo
(T).

Por un lado, los niveles térmicos del evaporador/sobrecalentador RIC presentan dos grandes
picos de temperatura de 830 y 820 °C en la pared metdlica del equipo, tras la segunda y la
tercera entrada de combustible, respectivamente. Estos mdximos de temperatura son producto

de la combustiéon de CO y de Hj, principalmente, mientras que la combustion de CH4 presenta
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tasas de conversion mucho mds graduales y despreciables a baja temperatura (véase Fig. 6.11).
De todas maneras, en ningtin sector del equipo se alcanza el maximo de temperatura impuesto
en 925 °C.

En lo que refiere al RPP, la magnitud de los picos de temperatura es mucho menor que los
presentados en el RIC. La temperatura maxima de la unidad se verifica sobre el catalizador
de combustion, luego de la tercera entrada de combustible, con un valor de 651 °C. El sector
de combustion de este equipo no recibe alimentaciéon ni de CO ni de H; debido a que estos
compuestos logran conversion total en el RIC. Sin embargo, el CH,4 presenta una conversion de
salida del 36,8 % en el RIC, quedando una gran cantidad de metano disponible como combus-
tible para el RPP. De todas maneras, debido a la restriccion impuesta de Ty;ax < 675 °C para el
RPP (Fig. 6.11), la conversion final de CH4 alcanza un valor total de 92,3 %, desaprovechén-

dose una pequefia parte del poder calorifico de este compuesto (~ 15 W).
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Figura 6.10: Perfiles axiales de temperatura en las unidades RIC y RPP. Condiciones operativas se-
gtin los valores reportados en la Tabla 6.3. La distribucion de combustibles estd dividida en relacion
12,5/75,0/12,5 % molar para el RIC y 50,0/25,0/25,0% molar para el RPP. En la zona inferior se
detalla las diferentes secciones del RIC (evaporacion/sobrecalentamiento, inyeccion y mezcla de com-
bustible, combustion) y del RPP (reformado, inyeccion y mezcla de combustible, combustion).
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Figura 6.11: Perfiles axiales de flujo molar de combustible en las unidades RIC y RPP. Condiciones
operativas segiin los valores reportados en la Tabla 6.3. La distribucion de combustibles estd dividida
en relacion 12,5/75,0/12,5 % molar para el RIC y 50,0/25,0/25,0 % molar para el RPP. En la zona
inferior se detalla las diferentes secciones del RIC (evaporacion/sobrecalentamiento, inyeccion y mezcla
de combustible, combustion) y del RPP (reformado, inyeccion y mezcla de combustible, combustion).

X8 on 100,0 %

ngk 4,62 mol/mol
ngt 3,10 mol/mol
ngeer 2,53 mol/mol

CyHsOH extra 22.3%

Wi,
Nin
Ql ost

Ry,

RM
XC o

8534 W
35,4%
211,9 W
60,9 %
80,5 %

Tabla 6.4: Principales resultados del caso base de simulacion.

La Tabla 6.4 presenta los valores de los principales pardmetros del caso base de simulacion.

En la Tabla se aprecia que el rendimiento a hidrégeno en la membrana (nflg” )y, por lo tanto,

la produccién de hidrégeno neta equivalente (Wy,) son menores que los obtenidos para el caso

optimo del capitulo anterior (—3,1% y —3,0%, respectivamente). Sin embargo, las pérdidas

de calor al medioambiente se redujeron ~50% y la cantidad de etanol extra en mas de 6 %,
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indicando una mejora en la intensificacion energética buscada. La eficiencia térmica final del
proceso alcanzé un valor de 35,4 %, lo que implica un leve aumento de 0,5 % por encima del
caso 6ptimo del capitulo 5.

Las proximas secciones exploran las condiciones operativas del proceso con el objetivo de
incrementar ain mas la eficiencia térmica juntamente con la produccion de hidrégeno neta. Es-
pecificamente, se reportan estudios sobre la influencia de la temperatura de salida de la corriente
de reformado del RPP y de la carga de la mezcla etanol/agua alimentada sobre el desempefio
del proceso global. Ademds, se presentan estudios de las condiciones dptimas de operacion de
estas variables (T© y F®) para diferentes demandas de produccion neta de hidrégeno para ser

alimentado a la celda de combustible (WHZ).

6.3.3. Influencia de la temperatura de reformado

El presente andlisis expone los resultados de la influencia de la temperatura de salida del
reactor sobre los principales pardmetros del proceso. En el disefio propuesto, la temperatura de
salida del reformado es controlada regulando la cantidad de etanol extra para la combustion.
Los demds pardmetros del sistema se mantuvieron segun el caso base de simulacién (véase
Tabla 6.3). En el capitulo 5 se probé que mayores temperaturas en el reactor pueden conducir
a mayores rendimientos a hidrégeno en el reformado. Para este disefio de proceso, el rango de
variacion de la temperatura de salida del RPP se encuentra restringido por el mdximo permitido
para los puntos calientes dentro de los equipos (675 °C para el RPP, 925 °C para las demds
unidades). La Figura 6.12 muestra los valores de temperatura maxima alcanzada dentro del
RPP, a medida que aumenta la T@. Ademads, a modo de referencia, se incluye el mdximo valor
de temperatura permitida en el reactor.

A partir de la Fig. 6.12 se encuentra que la temperatura maxima admisible como salida
del RPP, T@, es 633,5 °C ya que mayores valores implican sobrepasar el limite impuesto en
el RPP para la validez de la expresion cinética del reformado de etanol. En todo el rango de
temperaturas estudiadas, la temperatura maxima alcanzada en los puntos calientes en el RIC se

mantuvo por debajo de los 925 °C (resultados no presentados en las Figuras).
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Figura 6.12: Influencia de la temperatura de salida del gas de proceso del RPP sobre la temperatura
mdxima alcanzada en el RPP. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en
la Tabla 6.3.

La Fig. 6.13 complementa los resultados de este andlisis con valores de eficiencia térmica
y produccién de hidrégeno. En este caso, se encuentran perfiles crecientes en todo el rango
de temperatura estudiado, tanto para 1;;, como para Wy,. Esto se debe a que a mayores tem-
peraturas las mejoras obtenidas por el desplazamiento del equilibrio quimico en el RPP hacia
rendimientos a hidrégeno maés altos son significativamente mayores que el gasto requerido para
elevar la temperatura. Considerando 633,5 °C como la mdxima temperatura evaluable en este
andlisis (por encima de este valor se infringe la Ty;4x permitida), de la Fig. 6.13 se concluye
que el sistema puede alcanzar una produccion neta de hidrégeno equivalente de 892 W, con una
eficiencia térmica de 36,0 %, valores superadores a los obtenidos en el caso 6ptimo del capitulo
anterior (880,1 Wy 34,9, respectivamente). Si bien la eficiencia del proceso tan solo mejor6 un
1,1%, cabe indicar que el grado de integracién de masa y energia del proceso es tal que cada

punto porcentual aumentado podria ser realmente significativo.
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Figura 6.13: Influencia de la temperatura de salida del gas de proceso del reactor de placas parale-
las sobre la eficiencia térmica y la produccion de hidréogeno neta equivalente. Las demds condiciones
operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 6.3.

6.3.4. Influencia de la carga de reformado

En el capitulo anterior se estudio la factibilidad de incrementar la carga de alimentacion
como un medio para obtener mejores producciones de hidrégeno admitiendo una leve caida
en la eficiencia térmica del proceso. Las Figuras 6.14 a 6.17 muestran los resultados de la
influencia de la variacion de la carga en +30 % respecto al valor del caso base del disefio de
proceso propuesto en este capitulo (F® = 28,7 mol/h). Para este analisis, la temperatura de
salida del RPP se mantuvo fija en su valor de caso base (618,9 °C).

La Fig. 6.14 presenta la temperatura maxima alcanzada en el catalizador de reformado del
RPP, mientras que la Fig. 6.15 muestra la temperatura de entrada de la corriente de reformado
al RPP y la cantidad de etanol extra requerido en la zona de combustién. Por otra parte, la Fig.
6.16 presenta la influencia de la carga de proceso en las conversiones de etanol en el RPP, de
CO en el RM, y de CH4 como combustible en RIC + RPP. Ademas, se informa el rendimiento
a hidrégeno alcanzado por el sistema RPP + RM. Por ultimo, la Fig. 6.17 exhibe resultados

correspondientes a la eficiencia térmica y la produccién neta de hidrégeno equivalente.

184



6. Intensificacion del proceso de produccién de hidrégeno ultrapuro

680
Tyax permitida

670

660

o)

W

=
\

Temperatura maxima, RPP [°C]
o)
=
o
| |

630 T T T T I T T T I T T T T I T T T T I T T T I T T T
-30 -20 -10 0 10 20 30

Cambio en F® base [ %]

Figura 6.14: Influencia de la carga alimentada al proceso sobre la temperatura mdxima alcanzada en el
catalizador de reformado del RPP. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados
enla Tabla 6.3.

A partir de la Fig. 6.14 se ve que para las variaciones en la carga alimentada ensayadas
no se viola la restriccion impuesta de 675 °C para los puntos calientes en el catalizador de
reformado del RPP. La Ty;4x alcanzada presenta un perfil descendente al aumentar el caudal
alimentado. Esto se debe a que se requieren menores cantidades de etanol extra en la combus-
tién (Fig. 6.15), generando puntos calientes de menor magnitud. Es importante mencionar que
en todo el rango estudiado la temperatura méxima obtenida en el RIC (valores no graficados)
presenta una tendencia creciente con la carga, pero no supera los 845 °C, valor muy por de-
bajo del limite impuesto de 925 °C. Dicho aumento en la Ty;4x del RIC conduce a mayores
temperaturas de salida de esta unidad, coincidentes con el aumento de temperatura de entrada
al RPP (Fig. 6.15). Una mayor TIE‘)SR (T@) genera un perfil més isotérmico del reactor (menor
ATu1ida—entrada) Te€quiriendo menores cantidades de etanol en la combustion. Adicionalmente,
los menores tiempos de residencia (a mayores cargas) conducen a la disminucién de la con-
version de etanol en el RPP y de monéxido de carbono en el RM (Fig. 6.16) y, por lo tanto,
a menores requerimientos de etanol extra (Fig. 6.15). Ademds, mayores caudales conducen a
menores recuperaciones de hidrégeno por permeacion en la membrana (fenémeno estudiado
en el capitulo 5, véase Fig. 5.7). Esto conlleva a la existencia de una mayor cantidad de com-

bustible disponible retornando por F@ para su combustion tanto en el RIC como en el RPP y,
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por lo tanto, a un menor requerimiento de C;H;OH extra.
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Figura 6.15: Influencia de la carga alimentada al proceso sobre la temperatura de entrada al RPP y
sobre la carga de etanol combustible extra necesaria. Las demds condiciones operativas mantienen los
valores reportados en la Tabla 6.3.
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Figura 6.16: Influencia de la carga alimentada al proceso sobre la conversion de etanol en el RPP, de
CO enel RM y de CHy en la combustion (RIC + RPP), y sobre el rendimiento a Hy en el RM. Las demds
condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 6.3.
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Si bien la conversion de etanol es completa tanto para el caso base como para cargas de
alimentacion inferiores debido al mayor tiempo de residencia (Fig. 6.16), caudales de refor-
mado mayores conducen al sistema a operar con conversion de etanol por debajo del 100 %.
Debido a esto, si bien la descomposicion de etanol fue modelada como una reaccion irreversi-
ble, el sistema de reacciones del reformado de etanol se desvia en términos de acercamiento al
equilibrio quimico. De la misma manera, la conversién de CO en el RM disminuye en acuerdo
con los menores tiempos de residencia asociados al aumento de la carga. Estos hechos im-
pactan fuertemente en el rendimiento a hidrégeno en el RM, tal como se aprecia en la Fig.
6.16. Como consecuencia de este hecho, la eficiencia térmica del proceso cae fuertemente al
aumentar la carga, como lo muestra la Fig. 6.17. De todas maneras, el caudal neto de hidrégeno
(F@) aumenta conforme lo hace la carga al proceso, pero de manera mucho menor. La Figura
6.16 presenta, ademds, la conversion de CH4 como combustible del RIC/RPP. Se aprecia que
el aumento de la carga conduce a una pérdida de conversion significativa, alcanzando tan solo
un 86 % para la maxima carga analizada, lo que equivale a una pérdida de poder calorifico de

combustion de ~37 W.
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Figura 6.17: Influencia de la carga alimentada al proceso sobre la eficiencia térmica y la produccion
de hidrogeno neta equivalente. Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en
la Tabla 6.3.
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6.3.5. Aumento de la demanda

En la seccion 6.3.3 se demostré que un aumento en la temperatura de salida del RPP con-
duce a un aumento en la capacidad neta de produccién de hidrégeno, en conjunto con un claro
incremento en la eficiencia térmica del proceso. Sin embargo, dichos aumentos se encuentran
limitados por el maximo de temperatura impuesto en el marco de esta investigacion para la
operacion del catalizador de reformado del RPP (validez de la expresion cinética hallada en el
capitulo 4). Ademds, en la seccion 6.3.4 se demostré que un aumento en la carga conduce a la
disminucién de los puntos calientes observados en el RPP y a una caida en la eficiencia térmica
del proceso.

En esta seccion se presentan resultados de la simulacién del proceso cuando ambas variables
son modificadas en simultdneo (temperatura de salida del RPP y carga al proceso) con el fin de
responder a un dado aumento en la produccion de hidrégeno neta equivalente, operando en el
maximo de eficiencia térmica. Para ello, se realizaron simulaciones del proceso en gPROMS en
modo optimizacion, fijando diferentes valores para la produccién neta de hidrégeno y buscando
el miximo de eficiencia en cada caso.

Los resultados obtenidos en esta seccion se reportan en las Figuras 6.18 a 6.20. La Figura
6.18 muestra los valores 6ptimos obtenidos de las variables controladas (carga al proceso y
temperatura de salida del reactor) para conseguir la méxima eficiencia térmica bajo demandas
crecientes de produccion de hidrégeno equivalente, Wy, , partiendo del valor del caso base (0,85
kW). La méxima eficiencia térmica para cada punto operativo se presenta, a su vez, en la Fig.
6.19. Por tltimo, la Fig. 6.20 expone el aumento en el requerimiento de la carga de alimentacion
(etanol/agua) respecto del caso base, para cada demanda de produccién neta de hidrégeno, en
términos porcentuales.

En la Fig. 6.18 se puede apreciar que tanto la temperatura de salida del RPP como la carga
que debe alimentarse al proceso deben elevarse en simultdneo para satisfacer el aumento en
la produccién de H, requerida, operando con la médxima eficiencia térmica. Menores tiempos
de residencia en el reactor, producto de mayores caudales alimentados conducen a menores
conversiones de etanol, tal como se mostrd en la Fig. 6.16. Para contrarrestar este efecto no

deseado es necesario aumentar en simultaneo el nivel térmico del reactor.
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Figura 6.18: Condiciones de operacion optimas (carga alimentada al proceso y temperatura de salida
del RPP) en funcion de la demanda de hidrogeno requerida. Las demds condiciones operativas mantie-
nen los valores reportados en la Tabla 6.3.

En la seccién 6.3.4 se expuso que 17, disminuye conforme aumenta la produccién de Hp
debido a la caida en el rendimiento a hidrégeno por la operaciéon a menores tiempos de resi-
dencia. Esta misma tendencia se encuentra también en este caso optimizado. Sin embargo, los
valores de eficiencia hallados en este caso resultan mayores que los alcanzados en la seccién
6.3.4 (Fig. 6.17), para una operacién con el mismo Wy, . Esto se debe a que temperaturas mayo-
res que la del caso base conducen a mayores conversiones de etanol y, por lo tanto, a mayores
rendimientos a hidrégeno.

Ademads, tal como se expuso en la seccién 6.3.3, la eficiencia térmica aumenta conforme
lo hace la producciéon de hidrégeno. Sin embargo, a altos niveles térmicos, existe un limite
impuesto por la magnitud de los picos de temperatura dentro de las unidades que impiden un
mayor aumento de 1;,.

En todos los casos bajo estudio, el optimizador condujo al sistema hacia la maxima tempe-
ratura posible en el catalizador de reformado del RPP (675 °C), la cual aparece como el cuello
de botella que limita la mejora de la eficiencia térmica. Por su parte, la mdxima temperatura en
el RIC presenta una tendencia creciente que alcanza su maximo permitido para Wy, > 1,15 kW

(no graficado).
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Figura 6.19: Mdxima eficiencia térmica en funcion de la demanda de hidrogeno requerida. Caudal de

alimentacion y temperatura de salida en el reformador fijadas de acuerdo a lo expuesto en la Fig. 6.18.
Las demds condiciones operativas mantienen los valores reportados en la Tabla 6.3.
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Figura 6.20: Pérdida de eficiencia térmica del proceso bajo diferentes niveles de produccion de hi-
drogeno expresada en términos de cambio porcentual en el caudal de alimentacion al reformador, con
respecto al caso base.

190



6. Intensificacion del proceso de produccién de hidrégeno ultrapuro

Por ultimo, la Fig. 6.20 presenta otra manera de apreciar la pérdida de eficiencia del sistema.
Conforme aumenta la demanda de hidrégeno puede verse que el requerimiento de caudal de
entrada se incrementa con una pendiente superior a la unidad debido a la caida de la eficiencia
térmica, tal como se presentd en la Fig. 6.19. La linea discontinua en la Fig. 6.20 indica la
identidad (es decir, para un cierto aumento porcentual de produccion de hidrégeno se requiere
el mismo aumento porcentual de caudal de entrada). Cabe destacar que para la produccién
de hidrégeno base (Wy, = 853,4 W) la demanda de caudal de entrada al proceso es inferior
al del caso base debido a que el presente andlisis se trata de un estudio optimizado, con una
temperatura de salida del RPP aproximadamente 13,5 °C por encima de la establecida como

caso base de diseqo.

6.4. Conclusiones

En este capitulo se present6 el estudio de un proceso de produccion de hidrégeno ultrapuro
partir del reformado de etanol con vapor para la alimentacion de celdas de combustible tipo
PEM. Se retom¢ aqui el concepto de intensificacién de procesos aplicado al acoplamiento tér-
mico de reacciones en el reactor de placas paralelas en el cual se llevan a cabo las reacciones de
reformado junto con la combustion catalitica de etanol. A su vez, el evaporador/sobrecalentador
que acondiciona las corrientes de entrada al reactor de placas paralelas incorpora la combus-
tién catalitica del combustible retenido en el reactor de membrana. El sector de purificacion de
hidrégeno se mantuvo con la misma configuracion que fue reportada en el capitulo 5.

Tanto el reactor de placas paralelas como en el reactor evaporador/sobrecalentador estudia-
dos en este capitulo incorporan alimentacion distribuida de combustible a través de puertos de
inyeccion laterales. Sin embargo, el problema de homogeneizar una corriente pequefia ingre-
sando transversalmente a una corriente mucho mayor bajo condiciones de flujo laminar estd
lejos de ser trivial. Se presenta en este capitulo el estudio preliminar de cuatro disefos di-
ferentes para los mezcladores de estas alimentaciones laterales. Estos procesos de mezclado
fueron estudiados mediante simulaciones de mecénica de fluidos computacional (CFD). Entre
los diferentes tipos de mezcladores estudiados, el de mejor desempefio resulté el que promueve
cambios bruscos en la direccion del flujo (disefio D, cufias alternadas). Se remarca la posibili-
dad de existencia de efectos de bypass en la zona cercana a las paredes del reactor por lo que

es necesario estudiar en mayor detalle estas u otras alternativas de mezclado.

191



6. Intensificacion del proceso de produccién de hidrégeno ultrapuro

El caso base de simulacion del proceso completo muestra buenos resultados en términos de
produccién de hidrégeno, eficiencia térmica e integracion energética, encontrandose resultados
superadores con respecto a los hallados para el disefio del capitulo 5 en su caso optimizado. La
mayor problemadtica que presenta este nuevo disefio se centra en la magnitud de los picos de
temperatura debidos a la alta velocidad de reaccién de la combustion de hidrégeno en el reactor
evaporador/sobrecalentador (véase Fig. 6.10).

A partir del caso base de simulacion se presentaron dos anélisis de sensibilidad analizando
la influencia de la temperatura de salida del reactor RPP (a través del ingreso de etanol extra en
las secciones de combustion), y del caudal de entrada de la mezcla etanol/agua de reformado.
Se demostré que el aumento de ambas variables conduce a una mejora en la produccién de
hidrégeno. El aumento en la temperatura del reactor mejora incluso la eficiencia térmica del
proceso ya que conduce a mejores rendimientos a hidrogeno en la reaccion de reformado. Sin
embargo, este aumento estd limitado por las restricciones en el nivel térmico del equipo.

De acuerdo a los resultados de sensibilidad anteriores, se realiz6 un estudio de optimizacion
de la eficiencia térmica para diferentes producciones de hidrogeno demandadas por la celda de
combustible. En este caso se demostré que aumentando la temperatura del RPP y la carga de
reformado de manera simultdnea se consiguen eficiencias térmicas mayores que las obtenidas
anteriormente y se probd que el sistema disefado admite una demanda de hasta 1150 W sin

superar los limites establecidos en las temperaturas méximas de los equipos.
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Capitulo 7

Conclusiones generales

Cuanto mds se acercaba a su suefio, mds dificiles se tornaban las cosas. Ya no funcionaba aquello que
el viejo rey habia llamado “suerte del principiante”. Lo tinico que él sabia que funcionaba era la
prueba de la persistencia y del coraje de quien busca su Leyenda Personal.

El Alquimista (1988), Paulo Coelho

7.1. Principales resultados

En esta Tesis Doctoral se presentd el estudio de la produccién de hidrégeno para celdas de
combustible tipo PEM a partir del reformado de etanol con vapor de agua. Esta reaccion se llevo
a cabo en un reactor de placas paralelas integrado térmicamente con la combustion catalitica de
etanol o, alternativamente, con una corriente de gases calientes. Ademads, el reactor de placas
paralelas se analizé junto con su periferia con el fin de hallar la méxima eficiencia térmica
posible. Los principales resultados y conclusiones de esta Tesis se resumen a continuacion.

En los capitulos 2 y 3 se presentaron los resultados de la simulacién de un reactor de placas
paralelas disefiado con secciones alternadas de reformado de etanol con vapor de agua y com-
bustion catalitica de etanol, para una produccién de hidrogeno de 1 kW, equivalente (~ 15
molg,/h). Para esto se considerd que el reactor estaba cargado con catalizadores estructurados
monoliticos de Pd/Al,Os, para llevar a cabo ambas reacciones. El capitulo 3, ademds, incorpor6
parte de la periferia del reactor mediante dos intercambiadores de calor para el precalentamien-

to de las corrientes desde los 100 °C hasta las condiciones de reaccion. Por este motivo, en

193



7. Conclusiones generales

ambos capitulos se busca como objetivo secundario que el AT, entrada S€a de al menos 100
°C para garantizar que cada una de las corrientes de salida pueda precalentarse a si misma.

En el capitulo 2 se demuestra que el acoplamiento térmico de las reacciones de reformado y
de combustion es posible y se predice un comportamiento satisfactorio del reactor en términos
de rendimiento a hidrégeno y conversion de etanol. Se verifica que en este tipo de disefo el
reactor se opera con generacion de un punto caliente. Se observa que menores temperaturas de
entrada conducen a picos de temperatura de menor magnitud. Sin embargo, este hecho impulsa
menores rendimientos a hidrégeno.

Otra alternativa para disminuir la magnitud de los puntos calientes es la operacién con me-
nores concentraciones de etanol en la corriente de combustion. Esto debe ser complementado
con mayores caudales de esta corriente, de modo tal de mantener la cantidad de calor provisto
al reformado. Bajo esta metodologia podria disminuirse significativamente la magnitud de los
picos de temperatura, pero los caudales de aire requeridos podrian ser restrictivos operacional-
mente.

El capitulo 3 continda con el andlisis de la integracion energética del reactor de placas
paralelas operando de manera autotérmica. Tanto el reactor como los intercambiadores de calor
incorporados en este capitulo se modelaron con pérdidas de calor al medioambiente debido a
que al tratarse de sistemas de pequefia escala los equipos presentan un gran area superficial
externa con respecto a su volumen. Los resultados demuestran que la integracion de los tres
equipos es factible y que el sistema posee un comportamiento satisfactorio en términos de
rendimiento a hidrégeno y acoplamiento térmico.

Se aprecia la necesidad de operar con mayor concentracion del etanol combustible que en
el caso adiabdtico para compensar las pérdidas de calor en los tres equipos, lo que conduce a
la generacién de puntos calientes de mayor magnitud dentro del reactor que los observados en
el capitulo 2. Se demostré que seleccionando un espesor de aislaciéon de 2 cm para el reactor
las pérdidas de calor pueden alcanzar valores de entre un 32 y un 54 % del calor generado por
la combustién de etanol. Por otra parte, las corrientes calientes que abandonan los intercambia-
dores de calor llevan consigo aproximadamente un 25 % del calor de combustion y podrian ser
candidatas interesantes a ser usadas en posteriores recuperos de calor.

Con el fin de lograr evitar los aumentos en la magnitud de los picos de temperatura cum-
pliendo simultdneamente con el objetivo de produccién de hidrégeno, se estudié un disefio en

el cual la alimentacién del etanol combustible esta distribuida en diferentes posiciones de la
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coordenada axial. Este disefio reduce significativamente la magnitud de los puntos calientes
observados, manteniendo el desempeio del reactor en términos de produccién de hidrégeno y
acoplamiento térmico. Ademads, esta alternativa brinda la posibilidad de incrementar el nivel
térmico del reactor sin sobrepasar el maximo impuesto, mejorando el rendimiento a hidrégeno
al permitir que mds etanol sea quemado en las secciones de combustion.

El capitulo 4 present6 estudios experimentales de la reaccion de reformado de etanol con
vapor de agua en un catalizador monolitico comercial de Ni/Al;03-CeO,. Se estudio la ac-
tividad y selectividad del catalizador, demostrdndose un buen desempefio en reaccién y altos
rendimientos a hidrégeno. Ademads, se probd la estabilidad a lo largo del tiempo en una opera-
cién de 24 horas de duracion.

Una vez verificado el funcionamiento adecuado del sistema catalitico estructurado, se rea-
lizaron estudios tendientes al modelado y ajuste de una expresion cinética de la reaccion de
reformado para ser utilizada en los capitulos posteriores. Se realizaron ensayos en condiciones
realistas de reaccién (P = 1,13 bar,, T = 550 — 650 °C, STC = 3, sin dilucién en inertes). Se
operé un reactor de laboratorio con tiempos de residencia 7 hasta 25 h-g/Nm3. Se propuso un
esquema de reacciones para satisfacer las observaciones experimentales y se ajustaron para-
metros cinéticos de expresiones de velocidad de reaccién del tipo ley de la potencia. Mediante
andlisis termogravimétrico e imagenes TEM se probd que la tasa de deposicion de carbono so-
bre el catalizador era despreciable, al menos bajo las condiciones de reaccion implementadas.

En un reactor de lecho plano se ensayaron estructuras monoliticas de geometrias similares
a las propuestas en las simulaciones de capitulos anteriores. Se verificé un adecuado compor-
tamiento del monolito comercial basado en niquel para las reacciones tanto de reformado de
etanol con vapor de agua como de combustion catalitica de etanol. Para la reaccion de reforma-
do se validé el esquema cinético ajustado mediante un modelo matemaético del reactor de lecho
plano. Los resultados muestran que el modelo provee una buena prediccion de las observacio-
nes experimentales.

El capitulo 5 present6 los resultados de la integracion energética de un proceso de produc-
cién de hidrégeno ultrapuro para alimentacion de celdas de combustible tipo PEM a partir de
etanol. Se implement6 aqui la expresion cinética obtenida en el capitulo 4 para la evaluacion
de la velocidad de la reaccion de reformado de etanol con vapor de agua. Se estudi6 el disefio
de proceso propuesto modificando las variables operativas mas importantes: carga alimentada,

temperatura de las corrientes de ingreso al reactor de placas paralelas, y temperatura y caudal de
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ingreso del vapor de agua empleado como gas de arrastre en el reactor de membrana. El sistema
bajo estudio presentd un alto grado de integracion energética y demostrd ser robusto frente a
cambios en el requerimiento del caudal de hidrégeno a alimentar a la celda de combustible.

Se concluye en este capitulo que altas temperaturas de salida del reactor reformador im-
pactan favorablemente en la produccion de hidrégeno. Sin embargo, si este nivel térmico se
eleva mediante la utilizaciéon de combustible extra, la eficiencia térmica del proceso alcanza un
méximo y luego cae de manera pronunciada. Con respecto a la operacion del reactor de mem-
brana se demostré que la utilizacién de bajos caudales de gas de arrastre favorecen el proceso
global debido al gasto caldrico que implica la evaporacion y sobrecalentamiento del vapor de
agua utilizado para este fin, admitiendo la pérdida de fuerza impulsora en el permeado. Por
otra parte, la permeacion puede ser elevada utilizando mayores temperaturas de entrada de este
vapor.

Las variables operativas estudiadas de manera individual se implementaron en un modelo
de optimizacién con el fin de buscar la maxima eficiencia térmica posible. De esta manera, se
lograron resultados significativamente mejores que los obtenidos por la variacion individual de
cada variable.

En el capitulo 6 se propuso un segundo disefio del proceso de produccién de hidrégeno
ultrapuro a partir de etanol, utilizando un sistema con mayor grado de intensificacion que el
presentado en el capitulo 5. Se incorporé el acoplamiento térmico de reacciones de reformado
y combustion catalitica de etanol en el reactor de placas paralelas y se propuso la combustién
catalitica del combustible retenido en el reactor de membrana para acondicionar las corrientes
de entrada al reactor reformador. Se estudi6 aqui la sensibilidad de este nuevo disefio a ciertas
variables operativas como la temperatura del reactor de reformado y la carga de proceso, y se
exploraron las mejores condiciones para satisfacer diferentes demandas de hidrégeno ultrapuro
exigidas por la celda de combustible.

Tanto el reactor de placas paralelas como el reactor evaporador/sobrecalentador estudia-
dos en el capitulo 6 incorporaron la alimentacion axial distribuida de combustible a través de
puertos de inyeccion laterales. El proceso de mezclado entre estas alimentaciones laterales y la
corriente principal de combustion fue estudiado mediante simulaciones de mecénica de fluidos
computacional para diferentes disefios de mezcladores a ser implementados en los reactores.
Se determind que, entre los disefios propuestos, el mezclador con cufias alternadas presenta una

buena distribucion de flujo en los canales posteriores al punto de inyeccion.
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Con respecto a los resultados de la simulacion del proceso, el sistema muestra buenos re-
sultados en términos de produccién de hidrégeno, eficiencia térmica e integracion energética,
encontrandose resultados superadores con respecto a los hallados para el disefio del capitulo 5
en su caso optimizado. La mayor problemadtica que presenta este nuevo diseflo se centra en la
magnitud de los picos de temperatura debidos a la alta velocidad de reaccion de la combustién
de hidrégeno en el reactor evaporador/sobrecalentador. Tanto el aumento de la carga de alimen-
tacion al proceso como la temperatura del reactor reformador condujeron a una mejora en la
produccion de hidrégeno. Ademds, el aumento en la temperatura del reactor mejora la eficien-
cia térmica del proceso ya que conduce a rendimientos a hidrégeno mas altos en la reaccion de
reformado. Sin embargo, este aumento se encuentra limitado por las restricciones en el nivel
térmico del equipo.

Mediante el estudio de optimizacion de la eficiencia térmica para diferentes producciones de
hidrégeno demandadas por la celda de combustible se demostré que aumentando la temperatura
del reactor reformador y la carga de reformado de manera simultdnea se consiguen eficiencias
térmicas mayores que las obtenidas debido a las variaciones individuales de estas variables. Se
probd que el sistema disefiado admite una demanda de hasta 1150 W sin superar los limites
establecidos en las temperaturas maximas de los equipos.

Finalmente, se puede concluir que esta Tesis Doctoral presentd un diseno factible para la
produccion de hidrégeno ultrapuro para la alimentacion de celdas de combustible tipo PEM a
partir de una materia prima renovable como es el etanol. Se cumplieron los objetivos planteados
y se demostré que el proceso propuesto es robusto para soportar cambios en la demanda de

produccién de hidrégeno.

7.2. 'Trabajos a futuro

A partir de los resultados y conclusiones de esta Tesis Doctoral se pueden formular los
trabajos futuros que se exponen a continuacion:

Por un lado, el capitulo 2 se introduce con un estudio termodindmico de la reaccién de
reformado de etanol con vapor de agua. De este estudio se desprende la conclusion de que
a diferentes grados de dilucién de la mezcla reactiva (es decir, diferentes relaciones molares
agua:etanol) el rendimiento de la reaccion puede variar significativamente. Luego de haber di-

seflado un procesador de etanol completo resulta de interés evaluar su desempefio con diferentes
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cantidades de agua en la alimentacién a modo conseguir el mejor rendimiento del sistema.

Por otra parte, los equipos involucrados en el proceso de produccién de hidrégeno (reacto-
res de placas paralelas, reactores de membrana e intercambiadores de calor) fueron modelados
bajo la hipdtesis de evolucion isobdrica. Si bien esta suposicion es frecuente para los equipos
estructurados debido a su gran drea frontal abierta, la incorporacién de los términos de pérdi-
da de carga arrojarian valores mds certeros y permitirian incorporar los gastos de bombeo y
compresion de las corrientes alimentadas.

Para conducir las tareas propuestas en los dos parrafos superiores, la cinética de la reaccion
de reformado de etanol con vapor de agua deberia ensayarse a diferentes valores de presion
y relaciéon STC con el fin de no extrapolar las predicciones provistas por las expresiones de
velocidad de reaccion. Ademads, una ampliacion del rango de temperatura estudiado permiti-
ria eliminar uno de los principales cuellos de botella del proceso intensificado del capitulo 6,
permitiendo al sistema operar a mayores niveles térmicos con un consecuente aumento en la
produccion de hidrégeno.

El capitulo 3 presenta la alternativa de disefio del reactor de placas paralelas con distribucion
axial de la alimentacién de combustible. Bajo este concepto, las diferentes inyecciones laterales
se especificaron dividiendo el equipo en zonas cataliticas de la misma longitud. Si bien se
planted esta alternativa como un disefio basico, la exploracion de diferentes posiciones axiales
para dichas inyecciones podria conducir a un mejor desempefio del reactor.

La incorporacién de la celda de combustible en el modelo del proceso completo brindaria
la posibilidad de explorar otras alternativas de operacion con mayor grado de integracion ener-
gética, por ejemplo, utilizar el hidrégeno rechazado por el anodo de la celda de y/o precalentar
el aire alimentado al cdtodo. Ademds, la evaporacion y condensacion del agua utilizada como
gas de arrastre en el reactor de membrana presenta otro punto en el cual la integracién ener-
gética conduciria a un mayor nivel de eficiencia térmica. Asimismo, el estudio de la dindmica
del proceso completo podria conducir a resultados interesantes en términos de controlabilidad
y velocidad de respuesta del sistema.

Por ultimo, como se menciond en el capitulo 5, el disefio del reactor de membrana (arreglo
de tubos, didametro de tubos, largo de la unidad) presenta otra alternativa de optimizacién del
proceso. Este punto es importante sobre todo bajo la hipétesis de pérdidas de calor al medioam-
biente, ya que este equipo cuantifica pérdidas de calor moderadas/altas con respecto a las del

reactor de placas paralelas o de los intercambiadores de calor.
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7.3. Publicaciones extraidas de esta Tesis

Algunos de los resultados discutidos en esta Tesis Doctoral permitieron la publicacién de
los siguientes trabajos en revistas internacionales de divulgacion cientifica indexadas:
= [zurieta, E. M., Borio, D. O., Pedernera, M. N., y Lopez, E. (2017). Parallel plates reactor
simulation: Ethanol steam reforming thermally coupled with ethanol combustion. Inter-
national Journal of Hydrogen Energy, 42(30):18794—18804.
= [zurieta, E. M., Adrover, M. E., Pedernera, M. N., y Lépez, E. (2018). Ethanol processor
design for hydrogen production. Kinetic analysis and process integration. Industrial &
Engineering Chemistry Research, 57(41):13615-13626.
= [zurieta, E. M., Pedernera, M. N., y Lépez, E. (2019). Study of a thermally integrated
parallel plates reactor for hydrogen production. Chemical Engineering Science, 196:344-
353.
Se destaca que una cuarta publicacion adicional se encuentra en proceso de escritura. En es-
ta se expone el andlisis de los resultados reportados principalmente en el capitulo 6 del presente

trabajo de Tesis Doctoral.

Por otra parte, se publicaron los siguientes trabajos en congresos cientificos internacionales:

» [zurieta, E. M., Maidana, Y. P., Pedernera, M. N., y Lépez, E. (2015). Obtencién de
hidrégeno por reformado de etanol con vapor en un catalizador monolitico comercial:
Estudio experimental. VIII Congreso de Catdlisis del Mercosur.

» [zurieta, E. M., Bruschi, Y. M., Borio, D. O., Pedernera, M. N., y Lépez, E. (2015).
Estudio tedrico del acoplamiento térmico de reacciones de reformado y combustién de
etanol en un reactor de placas paralelas: influencia de las condiciones operativas del
sector de combustion. VIII Congreso de Catdlisis del Mercosur.

= [zurieta, E. M., Borio, D. O., Pedernera, M. N., y Lépez, E. (2016). Simulacién de un
reactor de placas paralelas: Reformado de etanol con vapor acoplado térmicamente con

combustién de etanol. VIII Congreso Iberoamericano de Catdlisis.

Los siguientes trabajos fueron publicados en congresos cientificos nacionales:
= [zurieta, E. M., Maidana, Y. P,, Lépez, E., y Pedernera, M. N., (2015). Ensayo en reac-
cién de un catalizador monolitico comercial para el reformado de etanol con vapor. VIII

Congreso Argentino de Ingenieria Quimica.
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= [zurieta, E. M., Pedernera, M. N., y Lopez, E. (2017). Andlisis de la produccién de hi-
drégeno a partir de etanol en un reactor catalitico autotérmico. IX Congreso Argentino de
Ingenieria Quimica.

= [zurieta, E. M., Pedernera, M. N., y Lopez, E. (2017). Reformado de etanol con vapor de
agua en un catalizador monolitico comercial. Estudio cinético. IX Congreso Argentino de
Ingenieria Quimica.

» [zurieta, E. M., Pedernera, M. N., y Lopez, E. (2017). Integracion energética de la pro-
duccién de hidrégeno a partir de etanol en un reactor estructurado de placas paralelas.

XX Congreso Argentino de Catdlisis.
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Apéndice A

Propiedades fisicoquimicas y coeficientes

de transporte

A continuacion se presentan las expresiones que fueron utilizadas para el cdlculo de las pro-
piedades fisicoquimicas y los coeficientes de transporte necesarios en los modelos mateméticos

implementados durante la Tesis.

A.1. Ecuacion de estado

Basado en las condiciones de temperatura y presion utilizadas durante la Tesis, se considerd
apropiada la utilizacion del modelo de gases ideales, en la corriente j, en todos los casos en los

que se traté con fases gaseosas.

(A.1)

Los capitulos 5 y 6 consideran el calentamiento y la evaporacion de una mezcla de etanol y
agua. Todas las propiedades tanto de la fase liquida, como del equilibrio liquido — vapor fueron
calculadas mediante el software Multiflash (ICS, 2012), incorporado en el entorno de simula-
cion de gPROMS. De esta manera, los coeficientes de actividad fueron corregidos mediante el
modelo de Wilson para el célculo de la energia libre de Gibbs de exceso (Wilson, 1964), el
cual fue probado satisfactoriamente para el calculo de las propiedades de mezclas agua—etanol

(Voutsas et al., 2011).
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A. Propiedades fisicoquimicas y coeficientes de transporte

E Yy Gin -1y,
G Y niln | S (A.2)
R-T i YiNh
donde
Gy, = V; A (A.3)
ll’l - ‘/l* exp R . T *

V¥ /V es la relacién de volimenes molares de liquido saturado del par de especies i — h,
evaluado a la temperatura de referencia de 298,15 K. Los parametros de interaccion binaria A;,

fueron provistos por la base de datos INFOBIPS, incorporada dentro del software.

A.2. Capacidad calorifica

La capacidad calorifica, Cp ; j (en J/mol-K) de cada compuesto i en la corriente j, se expresa
como un polinomio de la temperatura (en K). Los coeficientes utilizados fueron extraidos de la

literatura (Yaws, 1999) y se reportan en la Tabla A.1.

Cpij=Aij+Bij Tj+Cij-T}+D;;-T) +Ei; T} (A4)
Especie A B C D E
C,HsOH 27,091 1,1055-107!  1,0957-107*% —1,5046-10"7 4,6601-10~!
H,0 33,933 —8,4186-1073 2,9906-107> —1,7825-107% 3,6934.10"12
H, 25399 2,0178-107%2 —3.8549-107° 3,1880-107% —8,7585-10" 12
CO, 27,437 42315-1072  —1,9555-10° 3,9968-107° —29872-10"13
CH4 34,942 —39957-1072 1,9184-107% —1,5303-10~7 3,9321-10" !
CcO 29,556 —6,5807-1073 2,0130-10> —1,2227-107% 2,2617-10'2
0, 29,526 —8,8999-1073 3.8083-107° —3,2629-10~% 8,8607-10"!2
N, 29342 —3,5395-107% 1,0076-107° —4,3116-107° 2,5935-10~13

C,H O 34,140  4,0020-1072 1,5634-107% —1,6445-1077 4,7248-10~!

Tabla A.1: Pardmetros para el cdlculo de Cp ; j (Yaws, 1999).
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La capacidad calorifica media de la corriente j, Cp j, se calculd segtin el promedio molar

de las capacidades calorificas de los compuestos puros (Poling et al., 2001).

Cpj= Z (vi,j-Cpij) (A.5)

1

A.3. Variables de estado

Las propiedades de estado de los compuestos puros (I-AI,-, j» §,~7 iy G,; ;) fueron calculadas a

partir de los valores de referencia a 25 °Cy 1 bar, y el Cp ; ; (Yaws, 1999).

T:

A A J
H;;=H)+ Cpi;dT (A.6)
298,15 K
. . T dT P;
S, . =89 Cp;ji— —R-In| —2 A7
=00t wogisk 0T <1 bar) (A7)
Gij=H,;—T-S; (A.8)
. 70 G0
Especie Hi7 i Sl.’j

[J/mol]  [J/mol-K]
C,HsOH —234810 282,59

H,0 —241800 188,72
H, 0 130,57
CO, —393510 213,69
CH,4 —74850 186,27
CO —110540 197,54
0, 0 205,04
N, 0 191,50

CoH,O  —166360 250,20

Tabla A.2: Pardmetros para el cdlculo de H; ; y Si j (Yaws, 1999).
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A. Propiedades fisicoquimicas y coeficientes de transporte

A partir de los valores de I-AI,~7 iy S‘,-’ j para compuestos puros (Tabla A.2) en las condiciones
de temperatura y presién de operacion, los valores A iy S j de las corrientes se calculan a partir

de reglas de mezclado para gases ideales (Elliott y Lira, 2012).

Hj=} (vi-Hi,) (A9)
l

Si=Y (vijSij) =R}, (vij-In(yi,)) (A.10)
l 1

G =h,—T-$, (A.11)

Para cada una de las reacciones k involucradas tanto en el reformado de etanol con vapor de
agua como en la combustion de etanol, las entalpias, entropias y energias libres de reaccion se
calculan a partir de las expresiones siguientes en funcion de las variables individuales de cada

compuesto puro y los coeficientes estequiométricos de cada reaccion (Elliott y Lira, 2012):

AH;j =Y (Vi Hij) (A.12)
l

ASix=Y (vjx-Si)) (A.13)
i

AGj =Y (vik-Gij) (A.14)

A.4. Constantes de equilibrio

Algunas de las reacciones involucradas en el reformado de etanol con vapor de agua se
encuentran fuertemente limitadas por el equilibrio quimico. Las constantes de equilibrio invo-
lucradas se calculan como funcién de la temperatura a partir de los valores de AG para cada

reaccion en el estado de referencia (1 bar):

—AG
Keqk:exp< R‘T") (A.15)
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A.5. Conductividad térmica

La conductividad térmica, 4; ; (en W/m-K) de cada compuesto i en la corriente j, se expresa
como polinomio de la temperatura (en K). Los coeficientes utilizados fueron extraidos de la

literatura (Yaws, 1999) y se presentan en la Tabla A.3.

Aij=Aij+Bij Ti+Cpj-T; (A.16)

Especie A B C

C,HsOH —0,00556 4,3620-107>  8,5033-1078
H,0 0,00053  4,7093-10>  4,9551-107%
H, 0,03951 4,5918-107* —6,4933.1078
CO, —0,01200 1,0208-10~* —2,2403-1078
CH4 —0,00935 1,4028-10~* 3,3180-1078
Cco 0,00158 82511-107 —1,9081-10~8
0, 0,00121 8,6157-10 —1,3346-10"8
N> 0,00309 7,5930-10> —1,1014-10"8

C,HsO  —0,00181 2,1187-1075 8,0192-1078

Tabla A.3: Pardmetros para el cdlculo de A; j (Yaws, 1999).

La conductividad térmica media de la corriente j, A;, se calculd segiin la siguiente regla de

mezclado que considera las conductividades de los compuestos puros (Poling et al., 2001):

- Y (vij - /PMij- Ai j) (A.17)
i (vij-/PMij)

A.6. Viscosidad

La viscosidad, u; ; (en Pa-s) de cada compuesto i en la corriente j, se expresa como po-
linomio de la temperatura (en K). Los coeficientes utilizados fueron extraidos de la literatura

(Yaws, 1999).

Hij= (Aij+Bij-Tj+Cij-T}7)- 1077 (A.18)
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La viscosidad media de la corriente j, 15, se calcul6 segiin la expresion propuesta por Wilke

(1950).

‘uj:Zi(}’i,j'\/fWi,j'.ui,j) (A.19)
i (vij-/PMi;)

Especie A B C

C,HsOH 1,499 3.0741-107! —4,4479.107°
H,0 —36,826 4,2900-10"! —1,6200-1073
H, 27,758 2,1200-10"! —3.2800-107°
CO, 11,811 4,9838-10~' —1,0851-10~*
CHg4 3,844  40112-107" —1,4303-10*
CcO 23,811 53944-107' —1,5411-107*
0, 44224  56200-10" —1,1300-10~*
N, 42,606 4,7500-10~' —9.,8800-107°

CH4O 0,069  3,0246-10~! —4,2372-1073

Tabla A.4: Pardmetros para el cdlculo de ; ; (Yaws, 1999).

A.7. Difusividad

La difusividad binaria entre los diferentes pares i — h de compuestos de una corriente j en
las condiciones de temperatura (K) y presion (bar) de operacion se calculan segun la siguiente

expresion (Poling et al., 2001):

1/2
1,43-1077.71%. ! + b
J PM;; = PMj,;

Di ;= (A.20)

2
2-p- ((£0)] + (E0)i)

Los incrementos en los volimenes difusionales, (Y, v), se reportan en la Tabla A.5.
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Especie Yo

C,HsOH 50,36
H,O 13,10
H, 6,12
CO, 29,90
CH4 25,14
CO 18,00
0O, 16,30
N, 18,50
C,H4sO 46,40

Tabla A.5: Incrementos de los voliimenes difusionales, Y U (Poling et al., 2001 ).

La difusividad de un componente i en la corriente j se calcula a partir de la relacién si-
guiente (Poling et al., 2001), la cual se deriva estrictamente para sistemas diluidos, pero es una

buena aproximacion para sistemas multicomponentes en general:

o -1
Dij=Y ( o ) (A21)

i lih,.}
i+h

Por otra parte, la difusividad efectiva de una especie en un catalizador, D,, se calcula a partir

de la siguiente expresion:

D, = L B (A.22)
e_T Dl}j Dg '

€ es la porosidad del catalizador, T es la tortuosidad de los poros y D es la difusividad de

Knudsen la cual, a su vez, se define segin:

4
Dx = =Ry (A.23)

donde R es el radio medio de poro.
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A.8. Coeficientes de transferencia de calor y masa

Los coeficientes de transferencia de calor y masa gas-solido dentro de los canales del ca-
talizador monolitico se definen a partir de los lineamientos reportados por Cybulski y Moulijn

(1994) para monolitos de canales cuadrados y flujo completamente desarrollado.

dh 0,45
Nu; =2978- (1+O,095-Rej-Prj~L—) (A.24)
zZ

dh 0,45
Shij=2,978 - (1 +0,095-Re;-Sci ;- L—) (A.25)
Z

donde los nimeros de Nusselt, Nu, y de Sherwood, Sh, estdn definidos segun:

hi-d
Nuj=-L (A.26)
Aj
ko i-d
Sh ;= -8 (A.27)
D;
Ademads, las correlaciones utilizan los siguientes nimeros adimensionales:
Numero de Reynolds
Re; =Pt Ch (A.28)
M
Numero de Prandtl
Co U
Prj= """ H; (A.29)
Aj
Numero de Schmidt
M
Sei i — (A.30)
" pjDij
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Apéndice B
Fotos y planos del reactor de lecho plano

A continuacién se presentan como material adicional algunas fotografias y planos en detalle
del reactor de lecho plano utilizado en el capitulo 4 para evaluar secciones monoliticas de
geometria similar a las simuladas en los estudios del reactor de placas paralelas. Se evalud el
sistema catalitico tanto para la reaccién de reformado de etanol con vapor de agua como la de

combustion catalitica de etanol.

Entrada de reactivos Toma muestras intermedias Salida

Figura B.1: Reactor de lecho plano utilizado en el capitulo 4: Base, vista interna. Plano en la Fig. B.5.
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Termocuplas en contacto con el catalizador

Canal para la termocupla con deslizamiento axial

Figura B.2: Reactor de lecho plano utilizado en el capitulo 4: Tapa, vista interna. Plano en la Fig. B.6.

Sellos de las termocuplas en contacto con ¢l catalizador

Figura B.3: Reactor de lecho plano utilizado en el capitulo 4: Tapa, vista externa.

Figura B.4: Reactor de lecho plano utilizado en el capitulo 4: Junta de cobre (sello). Plano en la Fig.
B.7.
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Figura B.5: Base del reactor de lecho plano.
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TAPA
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Figura B.6: Tapa del reactor de lecho plano.
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JUNTA DE COBRE
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Figura B.7: Junta de cobre (sello) del reactor de lecho plano.
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Variables (letras latinas)

A

Arp

Arm

ATR

ATwr

ATwR

Cp

FS

Area externa de la capa aislante m?
Area transversal total de flujo en cada seccién de un intercambiador de calor m?
Area transversal total de flujo en cada seccién del reactor de membrana m?
Area transversal total de flujo en cada seccién del reactor de placas paralelas m?
Area transversal total de la pared metilica en un intercambiador de calor m?
Area transversal total de la pared metalica del reactor de placas paralelas m?
Concentracién molar de una especie en la fase gaseosa mol/m3
Capacidad calorifica media de una corriente J/(mol-K)
Difusividad de una especie en la fase gaseosa m?/s
Didmetro de un tubo del reactor de membrana m
Difusividad efectiva de una especie dentro del catalizador m?/s
Didmetro de carcasa del reactor de membrana m
Energia de activacién de una reaccién quimica J/mol
Energia de activacion del proceso de permeacion en el reactor de membrana J/mol
Caudal molar mol/s o mol/h
Caudal molar de ingreso a un equipo mol/s o mol/h
Caudal molar de salida de un equipo mol/s o mol/h
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FR

Lx

Lz

L;

LHV

o

GE

AH°

>

Factor de respuesta de una especie en cromatografia gaseosa -

Constante gravitatoria m/s?
Energia libre de Gibbs molar de una especie en condiciones estandar J/mol
Flujo de permeacién de hidrégeno en el reactor de membrana mol/(m?-s)

Constante de equilibrio de adsorcién de la reaccion en el reactor de membrana -
Constante cinética de una reaccién quimica mol/(s-m2-bar’*)
Constante preexponencial de una reacciéon quimica  mol/(s-m2-bar”*) o mol/(h-g-bar")
Coeficiente de transferencia de masa de una especie m/s
Constante de equilibrio de una reaccién quimica -
Longitud caracteristica de una superficie m
Largo del reactor de membrana m

Espesor de la pared metdlica del reactor de placas paralelas o de un intercambiador de

calor m
Ancho de un canal de monolito m
Largo del reactor de placas paralelas m
Largo de un intercambiador de calor m
Poder calorifico inferior J/mol
Energia libre de Gibbs molar especifica J/mol
Energia libre de Gibbs de exceso J/mol
Cambio de entalpia de una reaccién en condiciones de operacién J/mol
Cambio de entalpia de una reaccién en condiciones estandar J/mol
Entalpia molar especifica J/mol
Entalpia molar especifica de entrada en una corriente a un equipo J/mol
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nc

nr

ng

nr

nr

Psat

Pe,.

Pe,,

PM

Pr

Qo

Entalpia molar especifica de salida de una corriente a un equipo J/mol
Coeficiente de transferencia de calor W/m?2K
Flujo masico especifico kg/(m2-s)
ndmero de moles de una especie en el sistema mol

Numero de columnas de canales de monolito en cada seccion del reactor de placas

paralelas -

Numero de filas de canales de monolito en cada seccion del reactor de placas paralelas -

Numero de secciones alternadas de monolito en el reactor de placas paralelas o en un

intercambiador de calor -

Numero de canales totales de cada seccion del reactor de placas paralelas -

Numero de tubos en el reactor de membrana -

Nuamero adimensional de Nusselt -

Presion absoluta de operacion bar
presion parcial de una especie en fase gas bar
Presion de saturacion de una especie bar

Numero adimensional de Peclet caldrico -
Numero adimensional de Peclet masico -
Peso molecular kg/mol
Numero adimensional de Prandtl -
Calor consumido o liberado por una reaccién W/m

Constante preexponencial del flujo de permeacion de hidrégeno en el reactor de mem-

brana mol/(m-s-atm®~)

Calor transportado a través de la pared metalica W/m?

217



Nomenclatura

Qen friamiento Calor intercambiado para refrigerar el gas de arrastre a la salida del reactor de

membrana W

Oevaporacien Calor intercambiado para acondicionar el gas de arrastre a la salida del reactor de

Qlost

iost

QI’EC

9%}

Sc

Sh

TC

TS

Tref

membrana W
Calor perdido al medioambiente en el equipo w
Calor perdido al medioambiente en cada posicidn axial w
Calor recuperable por enfriamiento de las corrientes de salida del proceso w
Constante universal de los gases J/(mol-K)
Velocidada de reaccion en el reactor de placas paralelas mol/(m?-s)
Radio de poro del catalizador m
Velocidada de reaccion en el reactor de membrana mol/(g-s)
Recuperacion porcentual de hidrégeno por permeado en el reactor de membrana %

Numero adimensional de Rayleigh -

Numero adimensional de Reynolds -

Entropia molar especifica J/mol-K
Numero adimensional de Schmidt J/mol-K
Numero adimensional de Sherwood J/mol-K
Temperatura de una corriente Ko °C
Temperatura de entrada de una corriente a un equipo Ko°C
Temperatura del catalizador en el reactor de placas paralelas Ko°C
Temperatura de salida de una corriente de un equipo Ko°C
Temperatura de referencia en una expresion cinética K
Temperatura de la pared metdlica Ko°C
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Tyax Temperatura mdxima alcanzada en un equipo Ko°C
T, Temperatura media de la pared metélica en cada coordenada axial Ko“°C
Uy  Coeficiente global de transferencia de calor en el reactor de membrana W/m?2K
Vo Flujo volumétrico gaseoso de entrada al reactor mL/min o Nm3/h
Wr, Potencia neta obtenible a partir de la corriente de hidrégeno generada W o kW
w Fraccién mésica de una especie en fase gas -
w? Fracciéon mésica de entrada de una especie en una corriente a un equipo -
w¢ Fraccién mésica de una especie en la superficie catalitica -
w' Fraccién mésica de salida de una especie en una corriente a un equipo -
W..s+ Masa de catalizador gomg
XComb Conversién porcentual de un reactivo en la combustién %
XRM Conversién porcentual de un reactivo en el reactor de membrana %
XRPP Conversién porcentual de un reactivo en el reactor de placas paralelas %
X7 Coordenada transversal de la pared metalica del intercambiador de calor m
XR Coordenada transversal de la pared metdlica del reactor de placas paralelaso m
y Fraccién molar de una especie en fase gas %
30 Fraccién molar de entrada de una especie en una corriente a un equipo %
¥ Fraccién molar de salida una especie %
zr Coordenada axial de cada intercambiador de calor m o cm
M Coordenada axial del reactor de membrana m o cm
ZR Coordenada axial del reactor de placas paralelas mocm
Variables (letras griegas)

a Difusividad térmica m?/s
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oM

ESR

Coeficiente de expansion térmica K-!
Espesor de pared de monolito cerdmico m
Espesor de la capa de permeacion de hidrégeno en el reactor de membrana ~ um o m

Rendimiento a una especie con respecto a los moles de etanol alimentados al reformador

mol/mol

Rendimiento a hidrégeno producido en el reformado de etanol: moles de hidrégeno con

respecto a los moles de etanol alimentados al reformador mol/mol

nGlobal Rendimiento a hidrégeno en el proceso global: moles de hidrégeno a la salida del

RM

Nth

PB

Pe

proceso con respecto a los moles totales de etanol alimentados al proceso mol/mol

Rendimiento a hidrégeno a la salida del reactor de membrana: moles de hidrogeno con

respecto a los moles de etanol alimentados al reformador mol/mol
Eficiencia térmica porcentual %
Conductividad térmica W/m-K
Potencial quimico de una especie J/mol
Viscosidad dindmica Pa-s

Coeficiente estequiométrico -

Viscosidad cinemaética m?/s
Densidad de la fase gaseosa kg/m3
Densidad del lecho catalitico del reactor de membrana kg/m3
Radio de curvatura de las esquinas de cada canal de monolito kg/m3

Perimetro total de intercambio de energia y masa entre las fases gas — catalizador del

reactor de placas paralelas m
Perimetro total de permeacién en el reactor de membrana m

Perimetro total de intercambio de energia entre las fases gas — pared metdlica del inter-

cambiador de calor m
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Perimetro total de intercambio de energia entre los s6lidos monolito — pared metélica

del reactor de placas paralelas m
Tiempo de residencia h-g/Nm3
Espesor de capa aislante m

Exceso de aire en la combustién -

Grado de avance de una reaccion mol o mol/s

Subindices

Secciones de cada equipo de los procesos estudiados (ESR: seccion de reformado en el
RPP, EC: seccién de combustion en el RPP, HG: seccién de gases calientes en el RPP,
w: seccidn de pared metélica en el RPP o en los IC1/2/3, RET: seccidn de retenido en el
RM, PER: seccién de permeado en el RM, Ic: lado caliente en los IC1/2/3, 1f: lado frio en
los 1C1/2/3, vap: corriente de vapor en la CS, liq: corriente de liquido en la CS, Comb:
seccion de combustion en el RIC, ais: seccion de aislante recubriendo cada equipo, atm:

atmosfera externa al sistema).
Especies de cada seccion j (CoHsOH, H,0, Hy, CO,, CHy, CO, O,, N;, CoH40).
Reaccién de cada seccion j.

Numero de corriente en los esquemas de proceso planteado (véanse Figuras 5.1y 6.1).
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