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1 Introduccion

El aumento constante en las concentraciones de diéxido de carbono y metano en
la atmosfera en las ultimas décadas ha despertado el interés entre los investigadores de
todo el mundo para encontrar soluciones rapidas a este problema. La mitigacién y la
utilizacion de los gases de efecto invernadero (GEI) se han convertido en los desafios
mas importantes en el area de investigacion de la denominada energia verde. El
reformado seco de metano (DRM) es una tecnologia prometedora, particularmente
debido a sus ventajas duales de la valorizacion del gas natural y la mitigacion del
calentamiento global. El DRM convierte los dos GEI principales en el biogés, metano y
diéxido de carbono (CO2 y CHa), en gas de sintesis (H> + CO), el cual es un reactivo de
partida para la fabricacion de productos utiles de un mayor valor afadido [1-7].

El principal problema que debe abordarse en el proceso DRM es la
desactivacion de los catalizadores debido a la formacion de coque. Los catalizadores
mas utilizados para el proceso DRM son catalizadores a base de niquel [1,3—6]. Los
metales nobles también se han estudiado y, por lo general, son mucho menos propensos
al deposito de coque que los catalizadores de niquel, pero en general no son
economicos. También se pueden usar metales nobles para promover los catalizadores de
niquel y asi aumentar su resistencia a la desactivacion [8].

1.1 Antecedentes

El cambio climatico y el agotamiento de la energia son los dos desafios mas
serios de la era moderna [9]. Con la industrializacion y el rapido crecimiento de la
poblacion, el consumo de energia ha aumentado rapidamente en los ultimos afios y
seguird creciendo en el futuro [3]. Todavia hay una alta dependencia de los
combustibles fosiles tradicionales, incluyendo el carbon, el petroleo y el gas natural,
aunque estos combustibles causan serias emisiones de GEI durante su combustion,
liberando compuestos que contribuyen en gran medida al calentamiento global y al
cambio climatico [10]. La Figura 1.1 muestra la evolucion temporal de las emisiones de
GEI del mundo y sus contribuyentes. Los datos de emision han sido recogidos por el
Instituto de Recursos Mundiales (World Resources Institute). En el 2014, las emisiones
globales de GEI alcanzaron hasta 45.740,70 millones de toneladas de dioxido de
carbono equivalente (Mt CO2e) con el componente principal, CO,, que representa el
75,87%.

Por otro lado, debido a que los combustibles fosiles no son renovables, no
pueden satisfacer la creciente demanda de energia a largo plazo. Por lo tanto, se necesita
con urgencia la utilizacion de energia renovable para reducir los GEL

El biogas es una fuente comin de bioenergia renovable que se obtiene de
diferentes materias primas. En general, el biogds en bruto se compone principalmente
de metano (CHa) (35-75%) y dioxido de carbono (CO») (25-55%). Otros componentes
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menores incluyen nitrégeno (N»), oxigeno (O2), hidrogeno (H) y sulfuro de hidrégeno
(Hz2S), entre otros [2].
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Figura 1.1 Evolucion temporal de las emisiones de GEI (a) mundial (b) mayores contribuidores.

Con el estimulo de las politicas y regulaciones gubernamentales, la bioenergia
ha recibido una atencion cada vez mayor y un rapido desarrollo, y el biogés es una parte
crucial del futuro paradigma energético. Al mismo tiempo, un numero creciente de
investigadores ha estado estudiando las vias de utilizacion del biogés, que incluyen no
solo las tradicionales, como la generacion de calor y energia eléctrica [11-13], sino
también las nuevas tecnologias basadas en reacciones cataliticas, como la produccion de
gas de sintesis, hidrogeno, biometanol y la produccién de hidrocarburos y alcoholes
superiores [8,14-19].

1.2 Produccion de gas de sintesis/hidrogeno

El gas de sintesis (syngas) es una mezcla que consiste principalmente en Ho y
CO. Es un producto gaseoso muy valioso que tiene muchas aplicaciones potenciales en
ingenieria quimica, incluida la produccion de metanol, amoniaco, la sintesis de Fischer
— Tropsch y otros productos quimicos.

El reformado es el método mas comun utilizado en las industrias para producir
gas de sintesis, mediante uno de los siguientes tres procesos: el reformado de metano
con vapor (SRM), la oxidacion parcial del metano (POM) y el reformado seco de
metano (DRM) [20]. Las diferencias entre estas técnicas se basan en el oxidante
utilizado, la cinética, entalpias de reaccion y la proporcion (H2/CO) de gas de sintesis
producida. La Tabla 1.1 muestra una comparacion entre los tres procesos de reformado.

El reformado con vapor se ha utilizado ampliamente como tecnologia
convencional a escala industrial para la generacion de hidrégeno, debido al mayor
rendimiento de hidrégeno en comparacion con los otros dos métodos [21]. Por ello, en
la actualidad, el 80 — 85% de H> en el mundo es producido mediante reformado con
vapor [19,22].

SRM: CH,+H,0——>CO+3H, AH°=228 kJ/mol (1)
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POM: CH,+1/20,——>CO+2H, AH°=-22,6 kJ/mol (r2)

DRM: CH,+CO,——>2CO+2H, AH’=247 kJ/mol (3)

El SRM (r.1) produce una relacion Ho/CO que es de 3:1 [23], mas alta que la
relacion requerida para la sintesis de Fischer — Tropsch que es de 2:1 [24]. El SRM
requiere un aporte energético intensivo debido a su naturaleza endotérmica por lo que su
costo es muy elevado [25]. Ademas, se requiere una relacion HoO/CH4 alimentada al
reactor mayor que la estequiométrica para lograr un mayor rendimiento de H», y evitar
la formacion de coque, lo que hace que el proceso SRM sea desfavorable
energéticamente [26]. El SRM también ocasiona problemas de corrosion y requiere de
una unidad de desulfuracion [3]. En el caso de la POM, este proceso es adecuado para la
produccion de hidrocarburos més pesados y nafta [3,27]. Tipicamente, el proceso POM
tiene un tiempo de residencia muy corto, altas tasas de conversion y una alta
selectividad [19,28]. Sin embargo, la naturaleza exotérmica de la reaccién provoca la
generacion de puntos calientes en el catalizador y dificulta el control de la operacion
[20]. Ademas, el proceso POM requiere una unidad criogénica para separar el oxigeno

del aire [3].

Tabla 1.1 Comparacion entre las tecnologias de reformado.

Tipo de reaccion

Reformado de metano
con vapor (SRM)

Oxidacion parcial de
metano (POM)

Reformado seco de
metano (DRM)

- Alta conversion de
reactantes
- Alta selectividad de

- Una tecnologia que
utiliza dos de los GEI
mas abundantes (CO2
y CHa).

Ventajas - Alta eficiencia gas de sintesis - Los combustibles
- Bajo tiempo de formados son limpios
residencia y amigables con el
medioambiente.
- Requiere alto aporte de
energia y es muy
c0stoso. - Induccién de
- Requiere altas puntos calientes en
relaciones CO2/CHa el catalizador por la
para alcanzar grandes naturaleza .,
rendimientos hacia el exotérmica de la - Formacién de coque
. . ., lo cual conduce a la
Desventajas gas de sintesis, lo cual reaccion. L
. desactivacion de
conduce a la - Tecnologia costosa talizad
desactivacion del debido a que catalizador.
catalizador. requiere unidades
- Sistema complejo para separar el
- Sensible a las oxigeno del aire.
caracteristicas del
biogas.
Relacién H2/CO Ho/CO=3:1 Ho/CO=2:1 Ho/CO=1:1
Planta comercial Si Si No
Condiciones de T =700°C a 1000°C T=950°Ca1100°C  T=650°Ca 850°C
operacién P =3 —25 bares P =100 bares P =1 bares
CH4/H20=1:1 CH4/O2 = 2:1 CH4/CO2 = 1:1
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De las tres tecnologias mencionadas, la tecnologia del DRM es la mas
prometedora, ya que utiliza dos gases de efecto invernadero abundantes (CO2 y CHj)
para producir gas de sintesis que es una materia prima importante para las industrias y al
mismo tiempo reduce la emision neta de gases de efecto invernadero al medio ambiente
[1-7,29]. El proceso DRM también es mas barato que otros métodos, ya que elimina la
complicada separacion de gases [30]. El DRM produce una relacion Ho/CO cercana a la
unidad, que se puede utilizar para la sintesis de sustancias quimicas oxigenadas [31] y
para la sintesis de hidrocarburos superiores mediante el proceso Fischer — Tropsch [25].
Ademas, el proceso DRM puede utilizar el biogas (CO2, CO y CH4) como materia
prima para producir combustibles limpios y amigables con el medio ambiente [32].

El gas de sintesis se obtiene mediante el proceso DRM haciendo uso de
reactores convencionales, sin embargo, se puede obtener hidrogeno de alta pureza
cuando se combina el proceso DRM con reactores de membrana. El hidrogeno es un
buen combustible para su uso en pilas de combustible [5]. Las pilas de combustible son
los principales candidatos para convertir la energia quimica de la combustion del
hidrogeno en otras formas de energia, para su uso en automoviles, aplicaciones
domésticas e instalaciones comerciales a gran escala. Para el uso apropiado de las pilas
de combustible, el hidrogeno debe ser puro y protegido de las impurezas que pueden
atacar o destruir las pilas. Utilizando reactores de membrana para el proceso DRM se ha
obtenido hidrégeno con la pureza adecuada para su uso en las pilas de combustible
[33,34].

El uso de un reactor de membrana en el proceso DRM también ayuda a superar
las limitaciones termodinamicas de conversion de los reactivos. A través de la
membrana se elimina selectivamente uno de los productos (hidrégeno) del sistema de
reaccion, lo cual incrementa la conversion de los reactantes [35].

1.3 Reformado seco de metano (DRM)

1.3.1 Reacciones quimicas del reformado seco de metano

La reaccion principal en el DRM es la conversion de CHs y CO; en gas de
sintesis (r.3). Es una reaccion endotérmica, por lo tanto, la conversion hacia el gas de
sintesis se ve favorecida termodindmicamente a altas temperaturas. Aparte de la
reaccion principal, otras reacciones también pueden ocurrir simultineamente durante el
proceso de reformado. Una reaccidon secundaria tipica es la reaccion water gas shift
inversa (Reverse Water Gas Shift — RWGS) (r.4), que puede disminuir la relacion
H»/CO en el producto de sintesis. Aunque disminuye la cantidad de hidrogeno que se
obtiene en la generacion de gas de sintesis, esta reaccion contribuye al ajuste adecuado
de la relacion Ho/CO para la produccion de hidrocarburos superiores [2]. La reaccion
RWGS también conduce a una mayor conversion de CO» que CHs [36].

CO,+H, «—>CO+H,0 AH°=41kJ/mol (r4)

La formacion de coque es un problema comun en el reformado seco de metano
que puede dafiar en gran medida la actividad de los catalizadores por el bloqueo de sus
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centros activos [2,3,8,37]. El coque se puede obtener a partir de cualquier gas que
contenga carbono. Durante el proceso DRM también ocurren algunas reacciones
secundarias que contribuyen a la formacion de coque. La descomposicion del CHy (r.5),
en la cual el CH4 se descompone completamente en carbono sélido que cubre la
superficie del catalizador y libera H,. La reacciéon de Boudouard (r.6) forma coque
debido a la desproporcién del CO. También pueden estar presentes las reacciones de
hidrogenacién de CO (r.7) y CO; (r.8) respectivamente, por medio de las cuales los
oxidos de carbono reaccionan con el H» para producir coque y vapor de agua.

CH,«—C+2H, AH°=74,9 kJ/mol (r5)
2C0«—C+C0O, AH°=-172,4 kJ/mol (1-6)
CO+H,«—C+H,0 AH°=-131,3 kl/mol x7)
CO,+2H,«—C+2H,0 AH°=-90 kJ/mol (r8)

Segun el calculo de energia libre de Gibbs [38], la descomposicion del CHy se
produce principalmente a temperaturas superiores a 553 °C y la reaccion de Boudouard
se produce principalmente a temperaturas inferiores a 700 °C. Por lo tanto, 553 — 700
°C es el rango de temperatura en el cual se produce facilmente la formacion de coque.
La tendencia hacia la deposicion de coque también estd relacionada con las
proporciones de carbono, hidrégeno y oxigeno en el gas crudo. Las relaciones de O/C y
H/C mas bajas conducen a una mayor tendencia de coque. Por lo tanto, la formacion de
coque es mas probable que ocurra en el reformado seco que en el reformado con vapor
y el reformado parcial oxidativo [39]. En el biogas, el contenido de CH4 suele ser mas
alto que el del CO», lo que no es beneficioso para evitar la produccion de coque.

1.3.2 Catalizadores basados en niquel para el DRM

Los catalizadores mas comunes para la reaccion DRM son los de metales nobles
soportados como Ru, Rh y Pt y catalizadores de metales de transicién soportados como
Ni y Co [40]. Los primeros han demostrado tener un mejor funcionamiento que los
catalizadores de Ni, en el control de la deposicion de coque y en el aumento de la tasa
de conversion [3,8]. Aunque los metales nobles como Ru, Rh y Pt son muy activos y
mas resistentes a la formacion de coque que otros metales de transicion, tienen una
disponibilidad limitada y un costo elevado [8,41]. Por ello, los catalizadores basados en
Ni son los utilizados a escala industrial [2,4,5,42].

Para comercializar el proceso DRM a nivel industrial, se requiere del desarrollo
de catalizadores econdmicos, con una alta actividad y una alta resistencia a la
deposicion de coque, siendo éste el mayor reto en la actualidad. Se han realizado
investigaciones sobre el tipo de soporte utilizado [43] y el efecto de anadir promotores a
los catalizadores basados en Ni, con el objetivo de mejorar tanto la resistencia a la
deposicion de coque como el rendimiento del proceso. Ademas, los intentos recientes
para mejorar la actividad catalitica e inhibir la formaciéon de carbono han llevado al
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desarrollado de catalizadores combinando dos o tres metales como centros activos [44].
La técnica de preparacion y el proceso de tratamiento previo del catalizador también
desempefian un papel importante en el cambio de las propiedades estructurales, el
comportamiento de reduccion y el rendimiento catalitico. Abdullah y cols. [3],
presentan una lista de nueve catalizadores basados en Ni aplicados recientemente a la
reaccion DRM. Los catalizadores difieren en cuanto a tipos de soportes, promotores y
métodos de preparacion. Ademas, hay que tener en cuenta otros factores como la
temperatura de reaccion, tiempo espacial y la relacion de alimentacion (CH4/COz), que
son factores que también afectan en el rendimiento del catalizador.

Se puede concluir que la composicion del catalizador, el método de preparacion
y la temperatura de operacion tienen un gran impacto en la conversion final del proceso.

1.3.3 Modelos cinéticos del proceso DRM

Los estudios cinéticos son basicamente pasos quimicos realizados para
identificar un modelo de mecanismo adecuado mediante la correlacién con los datos
experimentales, dando un mejor ajuste que describe mejor la velocidad de reaccion y
define el proceso quimico. La cinética de reaccion que se correlaciona con el
mecanismo desarrollado se puede utilizar para optimizar el disefo del catalizador y los
sistemas quimicos (ya que estos datos son una entrada importante en los paquetes de
software de modelado de reactores), lo que puede conducir a un desarrollo méas rentable
de la tecnologia del proceso DRM. Se ha realizado una revision de los modelos
cinéticos propuestos en bibliografia para las reacciones del proceso DRM enfocada en
catalizadores basados en Ni. Como ya se ha mencionado, estos catalizadores son los
utilizados comercialmente debido al bajo costo y alta disponibilidad del metal. Los
estudios cinéticos sobre los catalizadores a base de Ni son vitales para evaluar la
viabilidad industrial del proceso DRM.

Kathiraser y cols. [36] presentaron una amplia revision de modelos cinéticos
centrada en las rutas cinéticas y mecanisticas, con énfasis en la etapa controlante de la
velocidad de reaccidn, para los catalizadores basados en Ni. Bradford y Vannice [45]
revisaron la reaccion DRM y profundizaron en el mecanismo de activacion de cada uno
de los reactivos. Rostrup — Nielsen y cols. [37], realizaron una extensa revision sobre el
gas de sintesis y la produccion de H» a través de las reacciones DRM y SRM, asi como
los catalizadores involucrados con sus correspondientes problemas y varios aspectos
cinéticos y mecanisticos. Fan y cols. [46], presentaron una revision sobre el catalizador
en términos de metal y soporte utilizado para el proceso DRM. También mencionaron
algunos estudios cinéticos y dieron una vision general de las tecnologias de proceso
DRM actualmente en vigor. Mas recientemente, Pakhare y Spivey [8], cubrieron una
extensa revision sobre metales nobles para el proceso DRM que incluye algunos
aspectos cinéticos y mecanisticos.

Los modelos que se usan tipicamente para las reacciones del proceso DRM se
pueden clasificar de la siguiente manera:

- Modelo basico potencial (BA)
- Modelo Eley Rideal (ER)
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- Modelo Stepwise (SW)
- Modelo Langmuir-Hinshelwood — Hougen-Watson (LHHW).

Entre estos modelos, los modelos LHHW han recibido mayor atencion debido a
la conformidad de la mayoria de los pasos mecanisticos propuestos con las técnicas
experimentales para su confirmacion.

El modelo BA consiste en una reaccion de equilibrio simple que supone un
comportamiento de primer orden para las especies reactivas de CHs y CO». El tinico
parametro que debe optimizarse para el modelo BA es la constante de velocidad. Por lo
tanto, la principal ventaja de este modelo es la simplicidad en la aplicacion y la
estimacion de parametros. Sin embargo, a partir de diferentes esquemas mecanisticos y
en un rango mas amplio de datos de presion parcial, estos modelos no pueden explicar
suficientemente los diversos pasos de la reaccion que tienen lugar en la superficie del
catalizador. Por lo tanto, el modelo BA se puede utilizar para realizar estimaciones
iniciales con el fin de resolver modelos mas complejos que requieren una mayor
cantidad de datos.

En el modelo ER, se supone que un reactivo se adsorbe asociativamente en la
superficie del catalizador en equilibrio de adsorcion. La etapa lenta y controlante de la
velocidad es la reaccion de la especie adsorbida con el otro reactivo de la fase gaseosa
que conduce directamente a los productos. Como ambos reactivos pueden ser
teoricamente la especie adsorbida, se pueden considerar dos modelos resultantes (ER I 'y
ER II), es decir, CO, gaseoso que reacciona con CHy4 adsorbido o CH4 gaseoso que
reacciona con CO; adsorbido.

La expresion cinética basada en el mecanismo SW supone que el CHy se adsorbe
en la superficie catalitica y posteriormente se disocia en carbono activo e hidrégeno,
después de lo cual el carbon activo reacciona con la fase gaseosa de CO, para formar
dos equivalentes de CO [47].

La mayoria de los mecanismos de reaccion propuestos para la reaccion DRM se
basan en el mecanismo LHHW. En el modelo LHHW se supone que una etapa de la
reaccion es lenta y controla la velocidad mientras que las otras estdn en equilibrio
termodinamico. Los modelos cinéticos LHHW generalmente se derivan de mecanismos
de reaccion que implican la adsorcion disociativa de los reactivos CHs y CO; seguidos
por la reaccion superficial (controlante de la velocidad) de las especies adsorbidas a los
productos finales, H> y CO.

La Tabla 1.2 resume los principales modelos cinéticos para el proceso DRM
encontrados en la bibliografia con catalizadores a base de Ni.

Tabla 1.2 Modelos cinéticos del proceso DRM

ID Modelo Cinético Referencia
PeoPy
BA Lot ™ krefPCH4 Peo, | 1= - [36,47-49]
PCH4 PC02 Keq

191
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_ krefKCH4PCH4PCOZ [1 Pc20P1—212 ]

ER1 " - [36,47-49]
f (1+KCH4 PCH4 ) PCH4 PCOZ Keq
k Koo Py P P’ P;
ER2 L= ref - ~CO, " CH, " CO, 1— CO"H, [36,47-51]
(H_Kco2 Pco2 ) PCH4 Pco2 Keq
.= ref ~ CHy _ PéOPPZIZ
SW ot l+ PéO PCH4 PC02 Keq [8947_49]
PCOZKC(S)
2 p2
LHHW1 r.= krefKCH4KCOZ PCH4PCOZ ( _ PcoPH2 J [48,52]
ref 5
(1+ KCH4 PCH4 + Kco2 Pco2 ) PCH4 PCOZKeq
krefKCH4 KCo2 PCH4 Pco2 PCZOPI—ZIZ
LHHW?2 L= 5| 1= [8,38,47—50,53-55]
(14 Ky, Poy, + Ko, Peo, ) | PenPeo,Keg
K, Koy Ko Pyt P P P’
LHHW3 T = e )] 20 36,48,50,51,53,56]
(1+ Kcm PCH4 )<1+ Kco2 Pco2 ) PCH4 PCOz Keq
4 T krefKCH4PCH4 Kco2 PCo2 (1 Pczopé2 ] [53]
LHHW ref 2 o
(1 K, Py, 7K o, Peo, ) L FenPeo.Keg
LHHWS L= krefKCOZP CO, KCH4PCH4 (1 PéoPI-zI2 J [53]
ref -
(1K, P, ) (1 Ko, Peo, )\ Pert,Peo, Koy
LHHW6 Ter= K K, P Koo, Peo (l PeoPi, } [53,57]
ref 2 - 5
(l+'\/KCH4 PCH4 +\/KC02 PCOZ ) PCH4 PC02 Keq
;= kref \/ KCH4PCH4KC02 Pco2 _ Péopéz
LHHW7 ™ (1K P, ) (14K o, Peo, )1 P, Peo, Ko [53,58]
krecho2 Pco2 PCH4 / PI?I;SKCHA Pczopli2
LHHW8 rref= 2 1 - [8936946959]
(1+ Ko, Peo, T Pey, /P Ky, ) - PenPeo,Keg

1.4 El reactor de lecho fluidizado de dos zonas

Con el objetivo de ofrecer procesos alternativos que preserven las ventajas de los
tradicionales, que permitan una operaciéon en continuo y minimicen recursos,

reduciendo el tamafio de las unidades de proceso, el grupo de Catélisis, Separaciones

[ 10]
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Moleculares e Ingenieria de Reactores (CREG) de la Universidad de Zaragoza ha
desarrollado durante las tres ultimas décadas el llamado Reactor de Lecho Fluidizado de
Dos Zonas (RLFDZ).

Un RLFDZ es un equipo en el cual se realizan simultaneamente dos reacciones
quimicas: una de las reacciones se lleva a cabo en la zona superior y la otra reaccién en
la zona baja del reactor. La formacion de las dos zonas con diferentes entornos de
reaccion se alcanza mediante la alimentacion de dos corrientes con diferente
composicion, una de ellas en la parte baja y la otra en un punto intermedio del lecho
fluidizado. En la Figura 1.2b se presenta la configuracién del RLFDZ. Algo usual que
se da en los lechos fluidizados es el transporte de solidos por medio de las burbujas de
gas, de tal manera que cada particula de sélido alternativamente permanece un
determinado tiempo en cada zona. La diferencia del RLFDZ con un reactor de lecho
fluidizado convencional (RLFC) (Figura 1.2a) radica en la creacion de dos zonas en un
unico equipo, realizdndose una reaccion diferente en cada zona.

El uso de un RLFDZ puede proporcionar ventajas significativas sobre los
reactores convencionales. En algunos casos es posible contrarrestar la desactivacion del
catalizador por formacion de coque, llevando a cabo la reaccion deseada en una zona y
la regeneracion del catalizador en la otra. De esta forma se logra alcanzar la operacion
en estado estacionario en procesos que en un reactor convencional sufririan una pérdida
de rendimiento con el tiempo. En otros casos el RLFDZ permite la operacion con altas
relaciones de alimentacion oxigeno/hidrocarburo, mientras que en un reactor
convencional esto podria dar lugar a la generacion de mezclas explosivas. Esto se logra
haciendo que el catalizador actiie como un transportador de oxigeno, siendo oxidado en
una zona (zona de regeneracion) y siendo reducido en la otra (zona de la reaccion
deseada). En algunos casos el RLFDZ proporciona una alta selectividad al producto
deseado para un grado de conversion dado, en comparacion con un reactor convencional
[60,61].

En particular, la tecnologia del RLFDZ ha resultado efectiva en aquellas
reacciones gas — soOlido cataliticas en las que el catalizador sufre una rapida
desactivacion por deposito de coque (por ejemplo, la deshidrogenacion catalitica de
alcanos) y en oxidaciones cataliticas en las que el catalizador puede ser utilizado como
un transportador de oxigeno (por ejemplo, el acoplamiento oxidativo de metano) [60].

Ramos y cols. [62], propusieron por primera vez el RLFDZ para realizar el
acoplamiento oxidativo de metano, comprobando la viabilidad del sistema en reacciones
redox. Mas tarde, Soler y cols. [63], demostraron que la selectividad a olefinas,
principalmente a butadieno, se puede incrementar sustancialmente utilizando un
RLFDZ, en la deshidrogenacion oxidativa de butano sobre el catalizador VMgO.

La oxidacion parcial de butano para la produccion de anhidrido maleico también
se estudi6 en un RLFDZ. Rubio y cols. [64], empleando un catalizador comercial
(VPO) obtuvieron rendimientos a anhidrido maleico superiores a los obtenidos en otros
sistemas de reaccion. Lo consiguieron, ademds, con altas concentraciones de
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hidrocarburo y sin utilizar ciclos redox como en el caso de los reactores de lecho fijo
[65] o reactores de membrana [66].

El RLFDZ también se estudid en reacciones con formacién de coque, utilizando
un catalizador convencional Cr,03/Al>O3 para la deshidrogenacion catalitica de butano
y propano [67,68]. En ambos casos, con pequeios porcentajes de O» alimentado al
reactor fue suficiente para mantener una actividad catalitica estable, alcanzando un
equilibrio entre la formacion de coque en la zona de reaccion y la combustion de coque
en la zona de regeneracion. Queda asi demostrada la aplicabilidad del RLFDZ en
reacciones en las que la formacién de coque provoca la desactivacion del catalizador.
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Figura 1.2 Configuraciones de reaccion: (a) Reactor Lecho Fluidizado Convencional RLFC (b) Reactor
Lecho Fluidizado Dos Zonas RLFDZ (c) Reactor Lecho Fluidizado Dos Zonas + Membrana RLFDZ +
MB.

En los ultimos tiempos se ha venido aplicando la tecnologia del RLFDZ a
nuevos procesos de reaccion [61], los cuales se mencionan a continuacion.

Pérez — Moreno y cols. [69], aplicaron el RLFDZ al reformado de metano con
vapor (SRM), demostrando que es posible operar en condiciones de estado estacionario
con una alimentacidn que causa desactivacion de catalizador en un reactor
convencional. Ademas, realizaron un amplio estudio del efecto que causan las
condiciones de operacion en el rendimiento al hidrogeno [70]. También utilizaron vapor
de agua como agente regenerante para la eliminacion de coque.
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Otro proceso con alta tasa de formacion de coque es el reformado de etanol con
vapor (ESR). Pérez — Moreno y cols. [71], mediante el uso de un RLFDZ demostraron
que se puede operar en estado estacionario bajo condiciones que causarian formacion de
coque en un reactor convencional. El RLFDZ también ha sido estudiado en la
purificacion de hidrégeno por oxidacion selectiva del CO [72], en donde se demostrd
que existe una mejora de la selectividad, siendo esta una aplicacion en donde el
catalizador actia como transportador de oxigeno entre la zona inferior y superior del
lecho. La aromatizacion de metano (MA) es otro de los procesos estudiados en un
RLFDZ [73], en donde la desactivacion del catalizador por formaciéon de coque se
compensd mediante la alimentacion de pequenas cantidades de oxigeno en la parte
inferior del reactor.

La Figura 1.3 presenta la estabilidad alcanzada en los diferentes procesos en los
cuales ha sido probada la tecnologia del RLFDZ.
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Figura 1.3 Evolucion temporal de la conversion para diferentes procesos de reaccion en RLFC (marcador
vacio) y RLFDZ (marcador relleno). La conversion ha sido normalizada con respecto a la conversion
especifica al inicio de cada reaccion (Xio). Igualmente, el tiempo ha sido normalizado con respecto al
tiempo final de reaccidn (tr) para cada proceso experimental. ESR: reformado de etanol con vapor [71],
DRM: reformado seco de metano [33], MSR: reformado de metano con vapor [69], PDH:
deshidrogenacion catalitica de propano [74], BDH: deshidrogenacion catalitica de butano [75], MA:
aromatizacion de metano [73].

En otra investigacion, se logro dirigir la descomposicion del glicerol hacia los
compuestos en fase gas y, mas concretamente, favorecer la produccion de hidrogeno
minimizando, incluso eliminando, la generacioén de coque [76], Ello permitio obtener un
sistema eficiente y estable con el tiempo.

A pesar de que la mayoria de investigaciones en el RLFDZ se han desarrollado
en la Universidad de Zaragoza, otros grupos de investigacion han empezado a probar
este tipo de reactor y han confirmado que el RLFDZ puede en algunas ocasiones
proporcionar ventajas sobre los reactores convencionales [77—-82].
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1.5 Intensificacion de procesos

La intensificacion de procesos en Ingenieria Quimica tiene como propdsito el
ahorro en costes de operacion y de capital, asi como la mejora de la seguridad y el
impacto ambiental, optimizando los beneficios derivados de procesos industriales en
base a la reduccion del tamafio en las plantas quimicas [83]. En este contexto, el
RLFDZ representa un sistema con un elevado potencial en el campo de la catalisis
heterogénea, debido a su capacidad de integrar diversos procesos cataliticos de manera
simultdnea en un nico equipo.

Los reactores de membrana son casos bien conocidos de intensificacion, ya que
combinan en un solo equipo la reacciéon quimica y la separacion alcanzada con una
membrana [84,85]. El reactor de membrana mas estudiado es aquel que elimina uno de
los productos del lecho catalitico de reaccion, alcanzando altas conversiones, incluso
mayores que las establecidas por el equilibrio termodindmico en un reactor
convencional. Un ejemplo bien conocido es el reactor de membrana de paladio, el cual
es utilizado para eliminar hidrégeno en procesos de reaccion en donde éste es uno de los
productos. Un problema que pueden presentar este tipo de reactores es el incremento de
la desactivacion del catalizador por deposito de coque debido a la extraccion de
hidrogeno [86].

El grupo de investigacion CREG ha propuesto combinar un RLFDZ con
membranas (MB) de paladio o aleaciones de paladio — plata. Esta configuracion
(RLFDZ + MB) se presenta en la Figura 1.2c.

La combinacién de un reactor de lecho fluidizado con membranas de paladio fue
descrita por Patil y cols. [87]. La ventaja que se presenta al combinar las membranas
con un RLFDZ consiste en la regeneracion simultanea del catalizador, lo cual hace
posible operar en estado estacionario en condiciones donde un reactor convencional de
membrana sufriria desactivacion por formacion de coque.

El RLFDZ + MB es un caso excepcional de intensificacion de procesos, ya que
permite realizar tres operaciones simultaneas en un solo equipo: 1) la reaccion catalitica
para obtener el producto deseado, ii) la regeneracion del catalizador y iii) la separacion
de uno de los productos de reaccion. Este reactor ha sido probado en algunos procesos y
con diferentes tipos de membrana. La primera combinacion del RLFDZ con membranas
fue realizada por Gimeno y cols. [88], en la deshidrogenacion catalitica de alcanos, en
donde se utilizaron membranas de paladio soportadas en alimina porosa de fibra hueca.
Mas adelante, Medrano y cols. [74], realizaron una evaluacion del rendimiento
experimental de este mismo proceso. Ademads, también se realizo la deshidrogenacion
catalitica de propano utilizando para ello membranas comerciales con aleacion de
paladio — plata [89].

Estudios recientes muestran que aplicando un RLFDZ + MB al proceso de
reformado seco de metano (DRM) se duplica el rendimiento a hidréogeno comparado
con un RLFDZ [33]. También se logra operar en estado estacionario bajo condiciones
donde un reactor convencional seria desactivado por la formacion de coque.
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1.6 Conceptos fluidodinamicos
1.6.1 Velocidad minima de fluidizacion

En un lecho de particulas con flujo ascendente, la circulacion de gas a baja
velocidad no produce movimiento de las particulas. El gas circula por los huecos del
lecho de sélido perdiendo presion. Al aumentar progresivamente la velocidad del gas,
aumenta la caida de presion y el rozamiento sobre las particulas individuales, hasta que
se alcanza un punto en el que las particulas no permanecen estacionarias por mas
tiempo, sino que comienzan a moverse y quedan suspendidas en el gas, es decir,
fluidizan por la accién de éste. Si la velocidad del gas ascendente es suficientemente
grande, la fuerza del empuje sobre las particulas solidas se hace igual a su peso neto,
momento en el cual éstas empiezan a moverse libremente y a mezclarse unas con otras.
La velocidad del gas a la que se alcanza estas condiciones se denomina velocidad
minima de fluidizacion (umf) y el lecho de particulas se denomina lecho fluidizado.

La pérdida de presion del gas que atraviesa un lecho de particulas viene dada por
la ecuacion de Ergun (Ec. 1.1).

2 2
l-¢ u l-¢, )u
gzlsowﬂjs(;’J Ec. 1.1
Si ((Dsdp) gbq)sdp
En donde:
- AP: caida de presion del lecho - Uy velocidad superficial del gas
- H: altura del lecho - dp: diametro de particula

- W viscosidad del gas en las

- & porosidad del lecho .. .,
condiciones de operacion

- p: densidad del gas en las condiciones

- @ esfericidad .
de operacion

Cuando se opera en régimen laminar (Re = (dpusep/p) < 20), que normalmente
sucede cuando las particulas son inferiores a 1 mm de didmetro, el segundo sumando de
la Ec. 1.1 es despreciable frente al primero y la representacion de APiecho frente a ugg es
lineal. Sin embargo, al ir aumentando usg llega un momento en que AP llega a un
maximo. Con un ligero aumento de la velocidad superficial del gas use, el lecho se
expande, es decir, su porosidad aumenta de € a ems, resultando una disminuciéon de AP.
En ese momento la pérdida de carga debe ser igual al cociente entre la masa de
catalizador en el lecho y el 4rea de seccion transversal del reactor (AP = W/A).

1.6.2 Velocidad relativa de operacion

Normalmente se trabaja a valores superiores a la velocidad minima de
fluidizacion (umr). Para ello se define velocidad relativa de operacion (u;) como la
relacion entre la velocidad superficial del gas (usg) y la velocidad de minima
fluidizacion (Umf).
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Operar con valores de velocidad relativa superiores a uno permite asegurar la
correcta y total fluidizacion de las particulas del lecho.

1.7 Alcance y objetivos

El trabajo realizado en esta tesis se enmarca dentro de una de las lineas de
investigacion que se vienen desarrollando en el grupo de investigacion CREG, para el
desarrollo de nuevos reactores cataliticos mas eficaces y seguros en la industria
quimica.

Dentro de esta linea se ha estudiado la viabilidad de produccion del gas de
sintesis, asi como la obtencién de hidrégeno de alta pureza, mediante el proceso de
reformado seco de metano, para su aplicacion como vector energético alternativo a los
combustibles fosiles tradicionales, utilizando para ello reactores avanzados de lecho
fluidizado. Este trabajo se ha llevado a cabo dentro de un proyecto del Plan Nacional de
Investigacion y que lleva por titulo “Reformado seco de biogés: intensificacion del
proceso con fines energéticos” (ENE2013-44350-R).

Asimismo, son objetivo primordial tanto la mejor comprension de los
mecanismos por los cuales las reacciones tienen lugar, como el desarrollo de modelos
que permitan predecir el comportamiento de los reactores objeto de estudio. A
continuacion, se presentan los puntos en los cuales se ha dividido la investigacion:

- Puesta a punto de los diferentes sistemas experimentales.

- Preparacion del catalizador 5%Ni — 10%Ce/Al20s.

- Estudio fluidodindmico y caracterizacion basica del catalizador utilizado.

- Estudio cinético del reformado seco de metano (DRM) sobre el catalizador
5%Ni — 10%Ce/ALO; sintetizado en el laboratorio. El estudio cinético
comprenderd: el modelado cinético a tiempo cero, el modelado de la
desactivacion del catalizador por formacion de coque y la obtencion de una
relacion entre la actividad del catalizador y la concentracion del coque
depositado.

- Estudios experimentales a diferentes condiciones de operacioén del proceso de
reformado seco de metano utilizando para ello configuraciones avanzadas de
reaccion de lecho fluidizado (RLFC, RLFDZ, RLFDZ + MB).

- Modelado matematico de las configuraciones de reaccion aplicadas al proceso
de reformado seco de metano.

- Comparacion entre los resultados experimentales y los resultados predichos por
los modelos para las 3 configuraciones de reaccion estudiadas y optimizacion
del proceso mediante simulacion.
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Sistema Experimental

2.1 Sistema experimental de reaccion
2.1.1 Seccion de alimentacion
2.1.2 Seccion de reaccion
2.1.3  Seccion de analisis

2.2 Reactores

2.3 Sintesis y caracterizacion de catalizador
2.3.1 Difraccion de rayos X (XRD)
2.3.2  Microscopia electronica de barrido (SEM)
2.3.3 Determinacion de la superficie especifica (BET)
2.3.4 Analisis por fluorescencia
2.3.5 Microscopia electronica de transmision (TEM)
2.3.6  Analisis termogravimétrico (TGA)

2.4 Fluidodindmica del catalizador (umr)

2.5 Control difusional
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2 Sistema Experimental

2.1 Sistema experimental de reaccion

Los experimentos fluidodindmicos y de reaccion del proceso DRM se realizaron
en la planta experimental que se presenta en la Figura 2.1. Esta instalacion fue disefiada,
puesta a punto y montada a escala de laboratorio. En la planta se realizaron ciclos de
reduccion — reaccion — regeneracion y, para operar con otros modos de contacto en el
reactor, se realizaron cambios con respecto al esquema presentado, sobre todo en las
lineas de alimentacion y productos.

Seccion de Alimentacion Seccidn de Reaccidon Seccidon de Analisis

>k
cro-GC J c=[)
©

AR

»-

Mi

(D Medidor de flujo masico (3 Homo (© Medidor de burbuja
@ Manoémetro (6 Corriente de alimentacion Venteo

(3 Controlador de temperatura @ Corriente de productos

(4) Reactor Cromatografo de gases

Figura 2.1 Esquema del sistema experimental.

En la instalacion experimental se pueden distinguir tres secciones: alimentacion,
reaccion y analisis.
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2.1.1 Seccion de alimentacion

Los reactivos gaseosos (CHs, CO2, H, N2, O2) se encuentran almacenados en
balas comerciales de acero. El caudal alimentado al reactor se regula mediante
medidores—controladores de flujo mésico (Alicat Scientific®) previamente calibrados.
Se dispone de diferentes medidores—controladores que cubren distintos caudales de
alimentacion. La presion de los gases a la salida de las balas se regula mediante
manorreductores y la presion de los gases en la conduccion de entrada al reactor se mide
por medio de un transductor de membrana.

2.1.2 Seccion de reaccion

El reactor se ubica dentro de un horno eléctrico de bisagra que posee un
diametro interno de 6 cm y una longitud de 40 cm, con cubierta de acero inoxidable y
en cuyo interior se albergan las resistencias eléctricas rodeadas con material ceramico.
Una vez ubicado el reactor en su interior se utiliza lana de cuarzo para aislar las
aberturas. El control de temperatura del horno durante la reaccion se realiza mediante
un termopar tipo K que se introduce en el lecho catalitico y permite regular la
temperatura mediante un controlador/regulador PID disefiado por el Servicio de
Instrumentacion Cientifica de la Universidad de Zaragoza.

2.1.3 Seccion de analisis

Los gases de salida del reactor se analizaron por cromatografia de gases con un
equipo CE Instruments GC — 800 Top. El cromatégrafo se calibro periddicamente
analizando muestras de patrones de gases de concentracion conocida. Mediante analisis
cromatografico de las muestras patron se calcularon las areas correspondientes a cada
compuesto y, una vez conocidas las fracciones molares de cada uno, se determinaron los
factores de respuesta correspondientes a cada especie gaseosa. Una vez calibrado el
equipo, la fraccion molar de cada componente se calculé como el producto de su factor
de respuesta por su area obtenida durante el analisis. Se utiliz6 argdn como gas portador
(carrier) dentro del cromatografo, debido a sus propiedades como inerte y sobre todo a
su alta diferencia de conductividad térmica con respecto al hidrégeno, lo que repercute
en una mayor resolucion de los picos del gas de mayor importancia dentro del estudio.

El uso de un burbujimetro colocado a la salida del sistema permitié conocer el
caudal total de gases y determinar la cantidad presente de cada uno de los compuestos
en la corriente de salida.

Para comprobar la bondad del analisis se realizd un balance de materia al
carbono que entra y sale del reactor segun la Ec. 2.1.

QszniYis
CQYny

B Ec. 2.1

En donde:

y&i: fraccion molar del componente i en la corriente de entrada.
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y%i: fraccion molar del componente i en la corriente de salida
n;: numero de atomos de carbono del componente i

Q.: caudal total de los gases de entrada (mL(STP) min™")

Qs: caudal total de los gases de salida (mL(STP) min™)

2.2 Reactores

En los ensayos experimentales del proceso DRM se utilizaron tres
configuraciones de reactor de lecho fluidizado (Figura 2.2) y una configuracién de
reactor de lecho fijo.

La primera configuracién (Figura 2.2a) es un Reactor de Lecho Fluidizado
Convencional (RLFC), ¢l cual consiste en un tubo de cuarzo de 2,8 cm de diametro
interno y 30 cm de longitud. Posee una placa de cuarzo sinterizado con poros entre 90 y
100 um situada en la parte inferior del reactor, que sirve como distribuidor de los gases
alimentados al reactor. Los gases producto de la reaccion salen por la parte lateral
superior. Para el control de la temperatura de reaccion se utiliza un termopar tipo K que
se introduce por la parte superior del reactor hasta la parte central del lecho catalitico. El
lecho de reaccidn estd conformado por 30 g del catalizador 5%Ni — 10%Ce /Al,O3 con
un tamafio de particula entre 106 — 180 um, alcanzando una altura (H) de 16 cm.

La segunda configuracion (Figura 2.2b) es un Reactor de Lecho Fluidizado de
Dos Zonas (RLFDZ). Similar al RLFC, la diferencia radica en el uso de una sonda
movil que permite alimentar los reactivos a una altura determinada del lecho catalitico
(hf). De este modo, la alimentaciéon puede incorporarse a alturas diferentes del reactor,
mientras que por la parte inferior se alimenta el gas regenerante, creandose dos zonas
diferenciadas dentro del reactor: la zona [ situada en la parte baja en donde se da la
regeneracion del catalizador y la zona 2 que corresponde a la zona de reaccion.

La tercera configuracion (Figura 2.2c) corresponde a un Reactor de Lecho
Fluidizado de Dos Zonas + Membrana (RLFDZ + MB), en donde se lleva a cabo un
proceso intensificado (reaccion + regeneracion + separacion) y se caracteriza por el uso
de membranas de Pd — Ag para la extraccion selectiva de Ho.

Para la extraccion del H; se utilizaron dos membranas, las cuales estuvieron
introducidas completamente en el lecho catalitico. Las membranas fueron soldadas a
una estructura metalica, que sirvié como soporte y como conducto para la salida del H»
permeado fuera del reactor. La estructura metalica y el trabajo de soldadura fueron
realizados por el Servicio de Mecénica de Precision de la Universidad de Zaragoza.

El uso de membranas también implica un gradiente de presion el cual se genera
mediante una bomba de vacio (Pyaio = 6 mbar). Las membranas utilizadas en los
ensayos son membranas comerciales suministradas por REB® Research & Consulting,
cuyas caracteristicas se presentan en la Tabla 2.1.
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Figura 2.2 Configuraciones del reactor de lecho fluidizado: (a) Reactor De Lecho Fluidizado
Convencional (RLFC), (b) Reactor De Lecho Fluidizado De Dos Zonas (RLFDZ), (c) Reactor De Lecho
Fluidizado De Dos Zonas + Membrana (RLFDZ + MB).

Tabla 2.1 Caracteristicas de las membranas permeoselectivas

Parametro Membrana 75% Pd - 25%Ag
Longitud (mm) 153
Didmetro externo (mm) 3,17
Superficie permeable (cm?) 15,2
Espesor capa densa (um) 76
Tipo de soporte Acero inoxidable poroso

La ultima configuracién corresponde a un Reactor de Lecho Fijo (RLF),
utilizado para el estudio de la cinética de reaccion del proceso DRM. El reactor consiste
en un tubo de cuarzo con un diametro interno de 1 cm. El lecho catalitico estuvo
conformado por 0,5 g de catalizador mezclado con un sélido inerte (SiC) hasta
completar una altura de lecho de 2 cm. Esta configuracion se distingue de las anteriores
debido a que la linea de alimentacion ingresa por la parte lateral superior y la linea de
productos sale por la parte inferior del reactor.

2.3 Sintesis y caracterizacion de catalizador

Estudios previos realizados en el grupo CREG determinaron que el catalizador
5%Ni — 10%Ce/Al,O3 fue uno de los catalizadores con mejores resultados en cuanto a
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la resistencia al deposito de coque, ademas de presentar valores de la relacion molar
H»/CO cercanos a uno [33].

Para llevar a cabo la sintesis del catalizador (5%Ni — 10%Ce/ Al,O3) utilizado
como material de lecho a lo largo de toda la serie experimental, se ha seguido el método
de impregnacion incipiente, similar al descrito en la literatura [90,91]. Un esquema del
método de sintesis se muestra en la Figura 2.3.

Doble impregnacion

Tamizado y
calcinacion del
soporte

Calcinacion y
tamizado del
solido

Secado del
soporte

Impregnacion
incipiente

Soluciones acuosas: Catalizador

“Ni(NO ;),°6H,0 5%Ni - 10%Ce/ AlLO,
—CC(NO 3)3'6H20

Figura 2.3 Esquema del proceso de sintesis del catalizador.

En primer lugar, se tamiz6 el soporte y-AloO3 (Sasol, Puralox SCCa-150/200)
entre 106 y 180 um, se calcindé en una mufla (Nabertherm, B180) con una rampa de
calentamiento de 1 °C/min hasta 950 °C y se mantuvo durante una hora. Luego, se
procedio a la impregnacion con una disolucion acuosa del precursor metalico
Ce(NO3)3-6H20 (Sigma Aldrich, 99,999%) en la concentracion adecuada para lograr la
carga deseada (10%).

Se repiti6 el procedimiento realizando una segunda impregnacion. En este caso
se utilizd6 una disolucion acuosa del precursor Ni(NO3)2:6H,O (Sigma Aldrich,
99,999%) con la concentracion adecuada para lograr la carga deseada del metal (5%).

Una vez que se sintetizo el catalizador, se caracterizd mediante las siguientes
técnicas: Difraccion de rayos X (XRD), Microscopia electronica de barrido (SEM),
Determinacion de la superficie especifica (BET) y Andlisis por fluorescencia. Estas
técnicas se detallan a continuacion.

2.3.1 Difraccion de rayos X (XRD)

Esta técnica permite obtener informacion acerca de las propiedades
estructurales, tamafio y orientacion de las fases cristalinas de una muestra. Consiste en
hacer incidir un haz de rayos X colimado, con una longitud de onda de 0,5 a 5 A sobre
la muestra, siendo difractado por las fases cristalinas presentes en funcion de la
distancia entre planos atomicos de la fase y del angulo de difracciéon (20). La intensidad
de los rayos X difractados se mide en funcion del angulo de difraccion. La
identificacion de dichas fases se realiza mediante comparacion con diversos patrones.

Los espectros de difraccion de rayos X han sido realizados con un difractometro
modelo Rygaku/Max System (Universidad de Zaragoza). El equipo esta provisto de un
anodo rotatorio con un monocromador de grafito, el cual permite seleccionar la
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radiacion CuKa del 4nodo de cobre (A = 1,5414 A), trabaja con un 4ngulo de barrido de
10 a 90 ° y una velocidad de 0,03 °/s.

Se realizaron analisis XRD en muestras de catalizador (5%Ni — 10%Ce/Al,03)
fresco y catalizador gastado en reaccion. La Figura 2.4 presenta estos resultados.
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Figura 2.4 Resultados de analisis por difraccion de rayos X: (a) identificacion de fases, (b) comparacion
de espectros XRD de catalizador fresco y usado en reaccion.

En el espectro del catalizador fresco (Figura 2.4a) se constata la presencia de los
metales (Ni, Ce, Al). La comparacion de espectros (Figura 2.4b) entre el catalizador
fresco y usado nos ayuda a validar la estabilidad estructural del catalizador, al presentar
difractogramas similares.

2.3.2 Microscopia electronica de barrido (SEM)

La microscopia electronica de barrido da informacion sobre la superficie del
material. Para ello se bombardea la superficie con un haz de electrones y, en funcion de
su interaccion permite obtener distinta informacion:
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a) Electrones secundarios permiten obtener imagenes topograficas.

b) Electrones retrodispersados dan informacion sobre la composicién en funcion a
la diferencia de brillo entre atomos pesados (metales) y atomos de menor masa
atomica.

¢) Rayos X, mediante un sondeo electronico (EDS), permiten obtener informacion
analitica.

La muestra se suele cubrir con una capa de metal o carbono para aumentar su
conductividad y evitar que se cargue eléctricamente. Estos tratamientos mejoran los
resultados obtenidos. Su resolucién esta en torno a 1 nm.

Para este analisis se utilizd6 un microscopio electrénico de barrido JEOL JSM
6400, perteneciente al Servicio de Microscopia Electronica de la Universidad de
Zaragoza. El microscopio tiene la posibilidad de realizar andlisis de composicion
quimica superficial de la muestra (EDX).

La Figura 2.5 presenta los resultados del andlisis SEM para una muestra de
catalizador fresco. Los resultados del analisis EDX (Figura 2.5b) indican la presencia de
los metales Ni y Ce, asi como el porcentaje en peso de cada uno de ellos, similar al
porcentaje nominal propuesto al realizar la sintesis (5% Ni — 10% Ce).

2.3.3 Determinacion de la superficie especifica (BET)

Una propiedad importante de los solidos a caracterizar es su area especifica. Su
medida se ha llevado a cabo mediante el método BET (Brunauer — Emmett — Teller) en
un equipo de marca Micrometrics modelo ASAP 2020 (Universidad de Zaragoza). La
temperatura de medida es la correspondiente a la de condensacion del nitrogeno gas (-
196,15 °C) a presion atmosférica.

El método permite obtener las isotermas de adsorcion de nitrogeno con las que
se calcula el valor de superficie especifica.

Inicialmente, el analisis BET se utilizo para obtener la superficie especifica del
catalizador fresco (3 muestras). La descripcion de estos resultados se encuentra en la
Tabla 2.2.

Tabla 2.2 Superficie especifica para el catalizador 5%Ni — 10%Ce/Al>O; sintetizado en laboratorio.

5%Ni — 10%Ce/AlL O3 Superficie BET (m?/g)
Muestra 1 98,42 +0,10
Muestra 2 93,34 + 0,07
Muestra 3 98,54 + 0,092

Los datos indican un valor promedio de 96,77 m?/g para la superficie especifica
del catalizador fresco.
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Processing option: All elements analysed (Normalised)
Spectrum In stats. O Al Ni Ce Total
1 Yes 40.39 3892 324 1745 100.0
2 Yes 46.86 43.87 448 4779 100.0
3 Yes 46.51 4282 340 727 100.0
4 Yes 44.42  39.88 5.58 10.12  100.0
Mean 4455 4137 417 991 100.0
Std. de v. 2.97 235  1.09 5.48
Max. 46.86 4387 5.58 17.45
Ce Min. 40.39 3892 3.24 4.79
cllu All results in weight %
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Figura 2.5 Resultados de andlisis SEM para muestra de catalizador fresco. (a) Imagen con resolucion

100X. (b) Resultados de analisis EDX.
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2.3.4 Analisis por fluorescencia

Esta técnica proporciona informacion de la composicion quimica del catalizador,
obteniéndose de forma semicuantitativa el porcentaje en peso de los componentes del
catalizador.

Para realizar este analisis se contd con el Servicio de Difraccion de Rayos X y
Analisis por Fluorescencia del Servicio General de Apoyo a la Investigacion de la
Universidad de Zaragoza. El equipo empleado fue un espectrometro secuencial de
Fluorescencia de rayos X de Thermo Electron, seriec ARL modelo ADVANT/XP, con
tubo de rayos X de Rodio (Rh). El programa UNIQUANT fue utilizado para analisis
semicuantitativo sin patrones (analisis secuencial desde el Mg al U).

La Tabla 2.3 presenta los resultados obtenidos en el analisis por fluorescencia
realizado a tres muestras de catalizador fresco.

Tabla 2.3 Resultados del analisis de fluorescencia para el catalizador fresco.

Muestra Compuesto W % Elemento W%
Al>O3 82,10 Al 43,45

1 CeO: 10,18 Ce 8,28
NiO 6,33 Ni 4,97

Al>O3 82,52 Al 43,67

2 CeO: 10,81 Ce 8,80
NiO 5,46 Ni 4,29

Al>O3 82,43 Al 43,62

3 CeOs 11,00 Ce 8,95
NiO 5,62 Ni 4,42

2.3.5 Microscopia electronica de transmision (TEM)

La microscopia electronica de transmision nos da idea de la morfologia del
material. Permite obtener imagenes de la muestra a escala nanométrica. La resolucion es
un orden de magnitud mayor que SEM pues llega hasta 0,1 nm. Por el contrario, tiene
mas limitacion en cuanto a muestras, ya que deben ser mas finas para que los electrones
puedan atravesarlas.

El equipo empleado fue un microscopio electronico analitico de transmision de
alta resolucion JEOL-2000 FXII (200 kV). También pertenece al Servicio de
Microscopia Electronica de la Universidad de Zaragoza.

Se realiz6 andlisis TEM en muestras de catalizador coquizado y catalizador
regenerado (O2/CO2) con el fin de identificar los tipos coque presentes en la muestra
(Figura 3.9).
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2.3.6 Analisis termogravimétrico (TGA)

El sistema termogravimétrico permite operar en régimen cinético diferencial con
respecto al gas y con él se pueden analizar variaciones del peso de una muestra en
funcidn de la temperatura, tiempo o caudal de reactivo.

Su elemento principal es una microbalanza marca CI Electronics modelo MK2-
MS5. La variacion de peso es controlada por una celda fotoeléctrica que mide cualquier
inclinacion en el brazo de la termobalanza a partir del valor inicial. Posee una
sensibilidad de 0,1 pg y una diferencia maxima de peso entre los brazos de 500 mg.

Esta microbalanza de aluminio estd localizada en la cabeza del equipo. Se
mantiene inerte pasando siempre una corriente de nitrogeno. En uno de sus brazos se
coloca el contrapeso patron, y en el otro, por medio de pequenas varillas de cuarzo y
platino, una cesta de armazon de platino con una base de malla de acero inoxidable
ANSI 316, de luz de malla menor a 90 um, que soporta la muestra a analizarse. Se
coloca, lo més cercano posible al solido, pero sin tocarlo, un termopar tipo K de
Inconel®.

El contrapeso, que se localiza en el brazo izquierdo, esta rodeado por un tubo de
vidrio. Para aislar la muestra del exterior, en el brazo derecho se disponen de 2 tubos de
cuarzo concéntricos; el interior permite la entrada y el exterior la salida de los gases que
atraviesan la muestra. Los cierres entre estos tubos se realizan por medio de uniones
esmeriladas aseguradas con grasa de vacio y muelles de seguridad.

El aporte de calor se consigue mediante un horno cilindrico marca Severn
Furnaces modelo TF-38-3-1Z-N, que permite alcanzar temperaturas de hasta 1000 °C.
El horno es controlado a su vez por un medidor de temperatura Eurotherm 2404. Los
gases son alimentados por medio de medidores—controladores de flujo masico marca
Brooks (modelo 5850S) y se utiliza nitrogeno como gas inerte.

Los datos de peso son registrados en un ordenador a partir de un programa
desarrollado por el servicio de Instrumentacion Cientifica de la Universidad de
Zaragoza bajo entorno Lab—view ®.

Para el modelado cinético de combustion y gasificacion del coque depositado
sobre el catalizador se realizaron analisis termogravimétricos en muestras de catalizador
coquizado durante la reaccion. Los experimentos y los resultados se presentan en el
apartado 3.2.

2.4 Fluidodinamica del catalizador (umr)

La velocidad minima de fluidizacion, umr, se ha determinado graficamente como
el punto de corte entre la curva de pérdida de carga lineal del lecho aflojado y la pérdida
de carga teorica.

De acuerdo con lo anterior, se realizaron pruebas fluidodindmicas para
determinar la velocidad de minima fluidizacion (umf) del catalizador utilizado. Los
experimentos se llevaron a cabo en la instalacion descrita en el apartado 2.1 con el
RLFC. Se realizaron experimentos a la temperatura de 525 °C utilizando gas inerte (N2).
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Para ello, se parti6 de un lecho completamente fluidizado, se disminuyo
gradualmente el caudal de gas alimentado y se determind la pérdida de carga (AP)
producida por el catalizador frente a la velocidad superficial del gas (usg). En la Figura
2.6 se presenta la curva de fluidizacion obtenida experimentalmente. El valor de la
velocidad minima de fluidizacion (ume) es de 0,27 (cm? (STP)/cm?s).

60

50

U= 0,27 (cm®(STP) /cm?s)

10

0 T T T T T T T T T T T
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 1,2

Usg (cm®grp /cm?s)

Figura 2.6 Determinacion de la velocidad minima de fluidizacion. Condiciones experimentales:
catalizador 5%Ni—10%Ce/Al203, W =30 g, dp = 106 — 180 um, T = 525 °C, gas de fluidizacion No.

2.5 Control difusional

Para el modelado cinético del proceso DRM, primero fue necesario realizar
estudios de control difusional, con el fin de encontrar los valores Optimos tanto de
tamafio de particula como de caudal a los cuales se tendrd que operar para tener una
reaccion controlada solamente por la cinética, es decir, libre de los efectos causados por
la transferencia de masa. Para ello se utilizd la configuracion de reaccion RLF descrita
en el apartado 2.2.

En primer lugar, se realizaron experimentos con diferentes tamafios de particula
(catalizador). Se observd que con tamaios de particula muy pequefios (90 — 106 um) se
genera un gradiente de presion dentro del reactor (AP = 0,2 bar). Por otro lado, a
tamafios de particulas muy grandes (180 — 200 um), no se obtuvo repetitividad en los
valores de las conversiones (Figura 2.7). Por lo tanto, el valor mas adecuado en cuanto a
tamafio de catalizador es de 106 — 180 pm. En segundo lugar, se realizaron
experimentos operando con un mismo tiempo espacial (W/Fcnsa0 = 2,2 geae mol™! h) pero
con diferentes caudales de alimentacion. Con ello se pudo determinar el caudal minimo
de operacion libre de los efectos de la transferencia de masa. En la Figura 2.8 se
presentan los resultados de estos experimentos, en donde se puede notar que con
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caudales de 120 (mL (STP) min'!) se empiezan a notar los efectos de la transferencia de
masa, dando valores de conversiones mas bajos.
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Figura 2.7 Valores experimentales de conversiones de CHs y COz obtenidos con diferentes tamafios de
catalizador. T = 525 °C, W/FcH4o = 2,0 (gcat mol™* h), Q =247,5 (mL(STP)min™), t = 240 (min).
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Figura 2.8 Valores experimentales de conversiones de CH4 y COz obtenidos con diferentes caudales de
operacion. T = 525 °C, W/Fchao = 2,2 (geat mol! h), Q = 247,5 (mL(STP) min™), t = 240 (min).
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3 Modelado cinético

Nuestro grupo de investigacion ha encontrado que el uso de un reactor de lecho
fluidizado de dos zonas (RLFDZ) puede contrarrestar la desactivacion del catalizador,
al proporcionar reaccion y regeneracion simultaneas en un solo recipiente [61]. Para
simular este reactor y buscar las condiciones 6ptimas de operacidn, se necesita un buen
conocimiento de la cinética del proceso DRM, incluida también la cinética de
desactivacion del catalizador, asi como las cinéticas de combustion y gasificacion de
coque en la zona baja del reactor. También se debe determinar una relacion entre la
actividad del catalizador y la cantidad de coque depositado. Por lo tanto, es necesario
obtener un modelo cinético global que involucre todos estos aspectos, utilizando para
ello el catalizador 5%Ni — 10%Ce/Al>Os.

3.1 Modelado cinético del proceso DRM

Los experimentos cataliticos se llevaron a cabo en el sistema experimental
descrito en el apartado 2.1 utilizando la configuracién de reaccion RLF descrita en el
apartado 2.2. El catalizador a base de Ni fue sintetizado y caracterizado de acuerdo a lo
descrito en el apartado 2.3.

Se realizaron un total de 8 series con 5 experimentos cada una, en donde se
variaron la composicion de la alimentacion (utilizando N> como diluyente), temperatura
de reaccion (475 °C — 550 °C) y tiempo espacial (W/Fcu4o). Los gases de salida se
analizaron cada 20 minutos durante 4 horas utilizando cromatografia de gases. La Tabla
3.1 presenta las condiciones de operacion empleadas en las pruebas experimentales.

Tabla 3.1 Condiciones de operacion

T (°C) CH4|CO:|N; W/F crigo (eat mol! h)
475 1,0/1,0/0,5 0,5]0,7|1,0]1,5]2,0
500 1,0/1,0/0,5 0,5]0,7|1,0]1,5]2,0

1,0/1,0/0,5 0,5]0,7|1,0]1,5]2,0
1,01,0/0,0 0,40,6/0,8[1,2]1,6
525 1,0/1,0/1,3 0,6/1,0]1,312,0]2,6
1,00,60,4 0,40,6/0,8[1,2]1,6
1,01,6/0,6 0,6/1,0]1,312,0]2,6
550 1,0/1,0/0,5 0,5]0,7|1,0]1,5]2,0

Después de cada experimento, el catalizador se regener6 a 525 °C con una
corriente de O> diluido (2% en N) para eliminar el coque formado. A lo largo del
proceso de regeneracion se analizo el contenido de 6xidos de carbono en el gas de salida
para estimar la cantidad de coque depositado en los catalizadores gastados. Luego, antes
del siguiente experimento se redujo el catalizador durante 3 horas en una corriente de
H> a 700 °C para su activacion.
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La conversion de los reactantes (CHs y COz), el rendimiento a los productos
(CO y H2) y la relacion H2/CO se definen a continuacion:

E.. |l —[F
XCH4: [ CH, ]m [ CH, ]OUt x100 Ec. 3.1
FCH4 in
E.. 1 —[F
o, _ [ CO, Jin [ CO, ]OUt x 100 Ec. 3.2
[ CO, din

[FCO ]out X 1 00

= Ec. 3.3
" [Fo, T+ [Feo, 1,
E
= —[ i, Jou x 100 Ec. 3.4
2[Fyy, 1,
Hz/Con Ec. 3.5
CcO ]out

3.1.1 Modelado

Para ajustar los modelos cinéticos a los datos experimentales se utilizd un
programa desarrollado en MatLab®. EI programa realiza el ajuste integrando
numéricamente la ecuacion de disefio del reactor de flujo piston aplicado a cada especie
gaseosa (dFi/dW=ri) y minimizando una funcidon objetivo (Ec. 3.6). Dentro del
programa desarrollado se emplearon funciones del Toolbox ODE y funciones del
Toolbox de optimizacion global propias de MatLab®.

F.O= iZ[(ij )exp ~(F, )CalT Ec. 3.6

=1 k=1

En donde m representa el niimero de experimentos a determinada condicion y n representa el
numero de componentes.

La discriminacion y la seleccion de modelos se realizaron en funcion de criterios
estadisticos de seleccion de modelos, como el Criterio de Informacién de Akaike (AIC),
el Criterio de Informacién Bayesiano (BIC) y el Test de Fisher (F.). El calculo de estos
criterios, asi como de los indicadores de la bondad del ajuste para cada modelo, se
incluyd dentro del programa anterior. También, se verifico que los modelos fueran
termodinamicamente consistentes. Mdas detalles sobre los criterios de comparacion de
modelos se proporcionan en el Anexo 1.

En el apartado 1.3.3 se compilaron varios modelos cinéticos propuestos en la
bibliografia para el reformado seco de metano (DRM), principalmente sobre
catalizadores de niquel. Entre ellos, modelos del tipo: Bdsico o Potencial (BA), Eley —
Rideal (ER), Stepwise (SW) y Langmuir Hinshelwood — Hougen Watson (LHHW). En el
ajuste de los modelos cinéticos a los datos experimentales, para la reaccion de
reformado seco (r.3) se consideraron un total de 12 modelos de tipo mecanistico. Por
otra parte, la mayoria de trabajos suponen que la reaccion secundaria RWGS (r.4) se
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encuentra en equilibrio quimico [48,49], aunque, existe estudios [55,92] no dedicados al
reformado seco de metano en donde se proponen ecuaciones para su velocidad.
Comunmente, las reacciones de descomposicion de metano (r.5), de Boudouard (r.6) y
de hidrogenacion de CO (r.7) no se toman en cuenta en los modelos cinéticos del
reformado seco de metano, pero algunos autores han estudiado estas reacciones por
separado y han agregado ecuaciones correspondientes a su velocidad [92-94].

Como se describira con mas detalle en la siguiente seccion, el modelado cinético
de las reacciones se realizé en varios pasos:

a) Modelado cinético a tiempo cero. En este paso, los datos experimentales se
extrapolaron a tiempo cero, donde el catalizador estd completamente activo. Estos
valores iniciales de flujo molar para cada especie (es decir, [Fi] en t = 0) se emplearon
para obtener las ecuaciones que describen la velocidad de reaccién inicial.

b) Modelado cinético de la desactivacion. Utilizando la cinética obtenida de la
velocidad de reaccion inicial, se obtuvo la ecuacion de desactivacion que mejor se
ajusto al cambio de la distribucion del producto a lo largo del tiempo de reaccion.

¢) Refinamiento de los valores para las constantes cinéticas. Se realizé un ajuste
global con todos los datos experimentales, con las ecuaciones obtenidas en los pasos
anteriores y utilizando como valores iniciales los obtenidos previamente.

Ademas, dado que serd necesario para el disefio del reactor, se desarrolld una
relacion entre la actividad y concentracion de coque, basada en el modelo mecanistico
seleccionado previamente.

Como se menciond anteriormente, para obtener los valores de la velocidad de
reaccion sin desactivacion, los resultados experimentales se extrapolaron a tiempo cero.
Para el modelado cinético, las reacciones (r.3) y (r.4) se consideraron como las
reacciones que generan y consumen parte del producto respectivamente, mientras que
las reacciones (r.5), (r.6) y (r.7) generan o gasifican el coque dependiendo de la
composicion de la fase gaseosa. Debido a la incertidumbre del nimero de reacciones
secundarias que realmente ocurren en el proceso, se propusieron diferentes escenarios
de simulacion (SC), considerando de 2 a 5 reacciones simultaneas. El escenario con las
reacciones (r.3), (r.4) y (r.5) fue el que present6 los mejores resultados.

No se han encontrado estudios previos sobre el modelado cinético de la
desactivacion del catalizador por formacion de coque en el reformado seco de metano.
Por lo tanto, para la desactivacion del catalizador, se consideré el modelo de
desactivacion cinética de Levenspiel (LDKM) [95] y los modelos de desactivacion con
actividad residual (DMRA) [96]. La Tabla 3.2 resume las ecuaciones utilizadas en el
modelado cinético de la desactivacion del catalizador.

Tabla 3.2. Modelos de desactivacion de catalizador

ID Modelo

da
LDKM @ = (pdad
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DMRA 1 _da_ o al—g,
dt
DMRA 2 _Ccll_f o’ —@.a™
da m—1 1 v\
DMRA 3 i T CAET)
da
DMRA 4 _E — (pdad _ (Pradm + (pra

Donde oq es la funcioén de desactivacion, ¢r es la funcion de regeneracion, a es la
actividad del catalizador, m y 4 son el numero de centros activos involucrados en la
etapa controlante de velocidad de la reaccion principal y de la formacion de coque
respectivamente, ay es la actividad residual, d = (m + h - 1)/m, d = (m - 1)/m.

Se integraron los modelos diferenciales presentados en la Tabla 3.2 teniendo en
cuenta distintos valores para los factores m y 4, estos modelos son presentados en el
Anexo 1.

3.1.2 Modelado cinético a tiempo cero

El modelado de la cinética de reaccion a tiempo cero se realizdé comparando los
modelos propuestos en diferentes escenarios. Se realizd una primera aproximacion
(SC1) considerando solo las reacciones (r.3) y (r.4). Se consideraron los diferentes
modelos obtenidos de la literatura (Tabla 1.2) para la reaccion (r.3), mientras que se
adoptd un modelo basico de tipo potencial para la reaccion (r.4). Aunque la mayoria de
los autores simplifican el modelado considerando que la reaccion (r.4) esta en equilibrio
termodinamico, en nuestro caso se considerd que no se alcanza dicho equilibrio, porque
tal comportamiento se observd en los datos experimentales. De acuerdo con esta
primera aproximacion, los modelos de tipo LHHW son los que mejor se ajustan a los
datos experimentales para la reaccion (r.3). El mejor modelo segin los criterios
estadisticos (AIC, BIC, F) es el modelo LHHW?2.

En el segundo escenario (SC2) se consideraron todos los modelos recopilados de
la bibliografia para la reaccion (r.3) y un modelo de tipo LHHW para la reaccion (r.4)
[55,92]. Nuevamente, el modelo LHHW2 proporcioné el mejor ajuste a los datos
experimentales, ademas, se encontrdé una mejora en el ajuste con respecto a la primera
aproximacion (Tabla 3.3). Esto significa que el modelo tipo LHHW describe la reaccion
(r.4) mejor que el modelo de tipo potencial.

Tabla 3.3. Modelado cinético a tiempo cero — Escenario 2 (SC2)

Modelo R? AR? SSE AIC BIC F.

LHHW?2 0,67 0,66 0,040 -1,22E+03 -7,99 1,70E+04
LHHW4 0,65 0,63 0,043 -1,21E+03 -7,92 1,64E+04
LHHWS 0,64 0,62 0,044 -1,21E+03 -7,89 1,61E+04
LHHW6 0,64 0,62 0,044 -1,20E+03 -7,89 1,60E+04
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Una vez que se establecieron los modelos para la reaccion (r.3) y (r.4), se
consideraron otros escenarios, en donde se tuvo en cuenta la participacion de las
reacciones (r.5), (r.6) y (r.7), ya sea de forma directa (formando coque) o inversa
(gasificando coque). La mayoria de estos resultados se descartaron, ya que algunas
constantes no eran significativamente diferentes de cero o debido a la falta de sentido
fisico en los resultados (por ejemplo, energias de activacion negativas).

Sin embargo, hubo un escenario (SC3) que presentd constantes cinéticas lo
suficientemente confiables, este fue el escenario que consider6 las reacciones (r.3), (r.4)
y la reaccion (r.5) como aquella que genera coque. Los resultados experimentales se
ajustaron considerando primero un modelo de tipo potencial para la reaccion (r.5), y
luego considerando un modelo tipo LHHW obtenido de la literatura [92,97]. La Tabla
3.4 presenta los criterios estadisticos que comparan los modelos para los tres escenarios
con la mas alta confiabilidad de los datos.

Tabla 3.4. Comparacion de escenarios

Escenarios R? AR? SSE AIC BIC F. Descripcion
SC1 0,66 0,64 0,042 -1,21E+03 -7,95 1,66E+04 r3+r4
SC2 0,67 0,66 0,040 -1,22E+03 -7,99 1,70E+04 r3+r4
SC3 0,80 0,78 0,028 -1,27E+03 -8,30 1,86E+04 13 +r4+15

El escenario que mejor se ajusta a los datos es el escenario 3 (SC3) que
considera tres reacciones (r.3, r.4 y r.5). Ademas, los modelos seleccionados para estas
tres reacciones son modelos tipo LHHW, que consideran la participacién de dos centros
activos en la etapa controlante de velocidad de reaccion. Por lo tanto, el escenario 3 se
utilizara a partir de ahora. Otro aspecto importante a tener en cuenta es el uso de la
misma constante de adsorcion (Kcus, Kcoz, Kn2) para las tres reacciones. Algunos
investigadores consideran diferentes constantes de adsorcion para cada reaccion, dando
mayor libertad al ajuste de datos, pero obteniendo ecuaciones cinéticas con un menor
significado mecanistico.

En la Figura 3.1 se presenta un ejemplo de la evolucién de la conversion de los
reactantes (CH4 y COy) y del rendimiento a los productos (CO y Hz) con el tiempo
espacial a diferentes composiciones de alimentacion. Se aprecia un buen ajuste del
modelo seleccionado a los datos experimentales.

La influencia de la temperatura se muestra en la Figura 3.2. Nuevamente, se
observa un buen ajuste entre el modelo y los datos experimentales. Como era de
esperar, cuanto mas alta sea la temperatura, mayor serd la conversion de CHs y el
rendimiento a Ho, lo que concuerda con otros trabajos [98].

|37



Capitulo III | Modelado Cinético

40
a b [ [ J
40
*
30
X
120 8
>4
10+ CH4|CO, [Ny CH,|CO.|N, | [10
= 1,0[1,0[0,5 = 1,0[1,00,5
e 1,0[0,6/0,4 e 1,0[0,6/0,4
* 1,0]1,6/0,6 * 1,0]1,6/0,6
0 0
c d
25-
* *

201
=
= 15/
=
S
10-
CH,[CO5 [N, CH,[CO5 [N,
5 s 1,0[1,000,5 = 101,005 |
o 1,0[0,6]0,4 e 1,000,6]0,4
« 1,0[1,6]0,6 % 1,0[1,6]0,6

O T T T T T T T T T T
00 05 10 15 20 2500 05 10 15 20 25
W/FCH40 (gcatm(ﬂulh) W/FCH4O (gcatmol_lh)

Figura 3.1. Evolucion de la conversion y rendimiento frente al tiempo espacial para diferentes
composiciones de alimentacion. Temperatura de reaccidn 525 °C. Datos experimentales (simbolos), datos
predichos por el modelo (lineas).

La relacion molar Ho/CO se presenta en la Figura 3.3. Los valores obtenidos son
mas bajos que la unidad, lo que sugiere la aparicion de reacciones secundarias (r.4)
junto con la reaccion principal (r.3). Ademas, esta relacion aumenta ligeramente con la
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temperatura y el tiempo espacial hasta 1 gea mol! h, por encima de este valor, el
comportamiento se mantiene estable. El grafico de paridad se presenta en la Figura 3.4,
donde se puede ver una buena concordancia entre los datos experimentales y tedricos.
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Figura 3.2. Evolucion de la conversion y rendimiento frente al tiempo espacial para diferentes
temperaturas de reaccion. Composicion de alimentacion CHs|CO2|N2 = 1,0]1,0]0,5. Datos experimentales
(simbolos) y datos predichos por el modelo (lineas).

139 ]



Capitulo III | Modelado Cinético

T =550"C3 77,,,,,,,,77”77%
,,,,,ifT =525°C

[ —
T=500"C, — *
:f*J*T =475 °C,!,7777777777ﬁ

H,/CO

® 475°C % 500°C
m 525 C ¥ 550°C

0,0

T T T T T T T T
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0
—1
W /Fcn,o (geatmol "h)
Figura 3.3. Relacion molar Ho/CO frente al tiempo espacial para diferentes temperaturas de reaccion.

Composicion de alimentacion CHs|CO2[N2 = 1,0/1,0|0,5. Datos experimentales (simbolos) y datos
predichos por el modelo (lineas).
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Figura 3.4. Diagrama de paridad (+ 15% desviacion) para el modelado cinético a tiempo cero. Fi = Fcna,

Fco2, Fco, Fua.
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3.1.3 Modelado de la desactivacion del catalizador

El modelado de la desactivacion del catalizador se llevo a cabo integrando las
ecuaciones diferenciales presentadas en la Tabla 3.2, considerando solo los casos
fisicamente mas probables, es decir, con valores de 1 o 2 para los coeficientes m y h
(niimero de centros activos involucrados en la etapa controlante de velocidad de la
reaccion principal y de la formacion de coque respectivamente).

Ademas, de acuerdo con el mecanismo de reaccion del modelo seleccionado
(LHHW?2) para la reaccion (r.3) en el modelado cinético a tiempo cero, hay dos centros
activos involucrados en la etapa controlante de velocidad de reaccion, por lo que el
coeficiente m debe tomar un valor de 2. Por lo tanto, tomando valores de 1 y 2 para el
parametro /, se probaron los diferentes modelos de desactivacion resultantes.

Habiendo fijado los valores de m y h, las funciones ¢q (funcion de
desactivacion) y ¢ (funcion de regeneracion) fueron deducidas por el procedimiento
descrito en otros trabajos [96,99] y considerando diferentes escenarios de formacion y
gasificacion de coque con las reacciones (r.5), (r.6) y (r.7). Los parametros cinéticos en
estas funciones fueron estimados a partir de los datos experimentales.

El escenario que presentd los mejores resultados al ajustar los modelos a los
datos experimentales fue aquel en el que las reacciones (r.5) y (r.7) se consideraron
como las reacciones formadoras de coque y la reaccion inversa (r.6) como una reaccion
que gasifica el coque depositado o inhibe su formacion. Este supuesto esta de acuerdo
con la capacidad de eliminacion de coque por el CO» a altas temperaturas [33,73,100].

Teniendo en cuenta lo anterior, se derivo el siguiente modelo para las funciones
de desactivacion y regeneracion:

k P> +k P> P’
_ _ditcH, d2 sz CcOo Ec. 3.7
(1+ kP, )
0, = krlpéoz Ec. 3.8

Las constantes kqi, ka> y k1 resultan de agrupar constantes cinéticas de pasos
elementales y constantes de adsorcion de equilibrio, mientras que la constante kg3 es una
constante de adsorcion de equilibrio individual.

Las funciones cinéticas (@4, ¢r) incluyen la influencia de las condiciones de
operacion en la desactivacion del catalizador.

Los cinco modelos de desactivacion propuestos en la Tabla 3.2 se consideraron
para el proceso de desactivacion con m =2y h =1 o 2. Todos los modelos mostraron
mejores resultados cuando # = 2, lo que concuerda con la hipdtesis de otros autores
[97]. Los mejores resultados se obtuvieron cuando se empled el modelo DMRA2.

La bondad del ajuste y los criterios estadisticos de seleccion de modelos se
presentan en la Tabla 3.5. EI modelo DMRA2 sera incorporado en el modelo cinético
global presentado més adelante en la Tabla 3.15.
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Tabla 3.5. Modelado cinético de la desactivacion — Criterios estadisticos

Modelo m h R? AR? SSE AIC BIC F.

LDKM 2 2 0,82 0,82 0,54 -1,60E+04  -8,18 6,10E+05

DMRA 1 2 2 0,83 0,83 0,49 -1,62E+04  -8,28  4,92E+05

DMRA 2 2 2 0,85 0,85 0,44 -1,64E+04 -8,40  5,28E+05

DMRA 3 2 2 0,84 0,84 0,48 -1,62E+04 -8,30  5,00E+05

DMRA 4 2 2 0,82 0,82 0,54 -1,60E+04 -8,18  4,58E+05

3.1.4 Ajuste global

El procedimiento que se ha explicado hasta ahora proporciona una buena
aproximacion para las ecuaciones cinéticas, pero no aprovecha al maximo todos los
datos experimentales.

Por lo tanto, con los modelos definidos en el ajuste a tiempo cero y en el ajuste
de desactivacion, se realizd un ajuste global que incluye todos los datos experimentales
y se utilizan los valores de las constantes cinéticas obtenidas hasta ahora como valores
iniciales para los algoritmos de ajuste.

En la Figura 3.5 se presenta una comparacion entre los datos experimentales y
simulados (ajuste global) para los principales compuestos involucrados en el proceso,
para una temperatura y composicion de alimentacion dadas. Se puede observar una
buena concordancia entre los datos experimentales y tedricos, ademas también se puede
observar que existe pérdida de actividad del catalizador, ya que se nota una disminucion
con el tiempo en el flujo molar de los productos a la salida del reactor.

En la Figura 3.6 se presenta la grafica de paridad con = 15% de desviacion para
el ajuste global. Se puede observar de igual manera que existe una buena concordancia
entre los datos experimentales y simulados.

Los valores de los parametros cinéticos obtenidos en el ajuste global con un 95%
de confianza se presentan en la Tabla 3.16. La energia de activacion (Ea;) para la
reaccion principal (r.3) es similar a otros estudios [101].

3.2 Modelado cinético de la combustion y gasificacion de coque

En el modelado cinético de la reaccion DRM (apartado 3.1) se determiné que la
formacién de coque esta atribuida principalmente a dos reacciones: el cracking de
metano (r.5) y la reaccion hidrogenacion de CO o reaccion inversa de gasificacion de
coque con vapor de agua (r.7).

La naturaleza de los residuos carbonosos (coque) depositados sobre el
catalizador estd asociada con las condiciones de operacion (temperatura, composicion
de alimentacion CH4/CO», naturaleza del catalizador, disefio del reactor, etc.) [5,102—
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104]. El coque disminuye el rendimiento del proceso por la pérdida de actividad que
sufre el catalizador [5,105-111].
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Figura 3.6. Diagrama de paridad (= 15% desviacion) para el ajuste global (modelado cinético a tiempo
cero + modelado cinético de la desactivacion de catalizador). Fi = Fcns, Fco2, Fco, Fra.

En los ultimos afios ha existido una gran cantidad de investigaciones enfocadas
en mejorar las propiedades fisico — quimicas de los catalizadores y optimizar las
condiciones de reaccion con el fin de obtener altas conversiones cataliticas y estabilidad
durante largos periodos de reaccion. Sin embargo, no existe un catalizador que evite
completamente la formacion y depdsito de coque en su superficie, por lo cual se hace
necesario utilizar procesos de regeneracion que permitan limpiar los depdsitos de coque
de la superficie y poros del catalizador sin destruir o modificar su estructura.

La mayoria de trabajos sobre regeneracion de catalizadores disponibles en la
literatura estan relacionados con la combustion del coque con O: o aire debido a su gran
disponibilidad. Los mecanismos de oxidacion de especies de carbono mediante O y los
mecanismos de difusion del carbono a través del metal han sido ampliamente
investigados [102,103,107,111-122].

Sin embargo, los depdsitos de coque también pueden ser eliminados por otros
agentes gasificadores como el H», vapor de agua o el CO,, aunque existen pocos
estudios sobre estos agentes para la regeneracion de catalizadores, por lo cual los
mecanismos en la eliminacién del coque no son bien conocidos todavia [103—107,110—
113,123-126].

La regeneracion del catalizador con CO; en el proceso DRM cobra interés
debido a que el CO; es uno de los reactantes del proceso y la reaccion entre el CO: y el
carbon solido mediante la reaccion de Boudouard (r.6) produce CO el cual es uno de los
productos del proceso. Ademas, las propiedades basicas del catalizador pueden
favorecer la adsorcion del CO: y consecuentemente la gasificacion del carbono solido.
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Otra de las ventajas se enfoca en no tener que reducir el catalizador tras la regeneracion
[106,107].

Vicerich y cols.[127], indican una recuperacion total de la actividad del
catalizador luego de la regeneracién con O en el reformado catalitico de nafta. Wu y
cols.[128], reportaron decrecimientos de actividad luego de la regeneracion a 300 °C en
el reformado seco de metano. Por otro lado, Sanchez y cols. [107,129] reportaron
cambios en la selectividad hacia los productos (H2) luego de regenerar el catalizador
con corrientes diluidas de aire en el reformado de glicerol con vapor.

La estructura del carbono depositado sobre el catalizador puede variar
dependiendo del tipo de reaccion, las condiciones de reaccion y el catalizador utilizado.
Sobre los catalizadores coquizados en diferentes procesos se han encontrado
morfologias del tipo, amorfo, grafitico, filamentosas, etc., dando lugar no solo a una
sino a dos o incluso mas estructuras de carbono depositadas sobre el catalizador
[102,112,114-116,130]. En el proceso DRM se han reportado hasta 3 tipos de coque, lo
cual es un factor a tener en cuenta en el modelado cinético de la regeneracion
[103,109,111].

3.2.1 Descripcion experimental

Para la obtencion de los modelos cinéticos de la regeneracion de catalizador
mediante la combustidén o gasificacion de coque, se realizaron experimentos dindmicos
en termobalanza a diferentes presiones tanto de Oz (2%, 4%, 6%, 8% 10%) como de
COz (10%, 20%, 30%, 40%, 50%), con un caudal de gas de 100 mL (STP) min' y
utilizando una rampa de calentamiento de 2 °C min'' desde temperatura ambiente hasta
los 900 °C, manteniendo esta temperatura durante 1 hora para asegurar la completa
reaccion del coque. Se utilizd N> como gas inerte.

Las muestras de catalizador coquizado se obtuvieron tras un ciclo de 2 horas de
reaccion en un reactor de lecho fluidizado convencional (RLFC) y 6 horas de reaccion
en un reactor de lecho fluidizado de dos zonas mas membrana (RLFDZ + MB).

Se desarrolld un programa en MatLab® que realiza el ajuste de los modelos
disponibles a los datos experimentales mediante una regresion no lineal multiple. Para
ello el programa minimiza una funcién objetivo (Ec. 3.9) utilizando funciones del
Toolbox de optimizacidon global propias de MatLab ®.

F.O= minizn:(acam — Oy )2 Ec. 3.9

=1 i=1

En donde a es la conversién de coque, el factor n representa el nimero de
puntos de cada experimento, el factor m representa el nimero de experimentos y los
subindices cal y exp indican los valores calculados y experimentales, respectivamente.

La conversion experimental (alexp) se calculd de la siguiente manera:
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Ec. 3.10

Donde m, y msson la masa inicial y la masa final de la muestra respectivamente.

El programa obtiene los datos tedricos de conversion de coque (ocal) mediante
integracion numérica de la Ec. 3.11, utilizando para ello la funcidén odel5s del Toolbox
ODE de MatLab®. Ademas, también realiza el céalculo de la bondad del ajuste y de los
factores de comparacion de modelos (AIC, BIC, F¢) que ayudaran a seleccionar el
modelo de mejor ajuste.

3.2.2 Modelado

Debido a la compleja naturaleza del coque depositado sobre el catalizador
[103,117], comunmente se asume que la velocidad de reaccion global es la suma de la
velocidad de reacciéon de cada fraccion de coque (tipos de coque), teniendo cada una de
las fracciones una expresion cinética [131]. Entonces, la velocidad de degradacion total
del coque se puede expresar de la siguiente manera:

do z Ea (1l 1
—r.=—2=>Y [k P exp| —| ——— | [ f(a. Ec. 3.11
0, dt ;1 o~ gas p RIT T ( 1) c

ref

En donde, ac es la conversion de coque, koi es el factor pre—exponencial de la
constante cinética, Ea; es la energia de activacion, Trr es la temperatura de referencia, /;
es la fraccion de coque, f(ai) es el modelo cinético que describe la reaccion de coque,
Pgas es la presion parcial del agente de degradacion (O2, CO»), el subindice 7 indica las

diferentes fracciones de coque (i = 1, 2, 3... z) y R es la constante universal de los
gases.

Al utilizar O, como agente de eliminacion de coque la reaccion tomard el
nombre de combustion, mientras que si utilizamos CO; tomara el nombre de
gasificacion.

3.2.3 Principales modelos cinéticos de las reacciones gas — solido

La Tabla 3.6 indica los principales modelos cinéticos que describen las
reacciones gas — solido propuestos en bibliografia [131-137].

Tabla 3.6. Principales expresiones cinéticas diferenciales de las reacciones gas — solido

ID Modelo de reaccion f(a) Ec.
Ry Orden (n=1) (1-a) Ec. 3.12
R> Orden (n=2) (1-a) Ec. 3.13
R3 Orden (n=3) (1-0)’ Ec. 3.14
R4 Orden (n=1/3) (1— q)% Ec. 3.15
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Rs  Orden (n=3/4) (1— o) Ec. 3.16
Rs  Orden (n=3/2) (1—0)> Ec.3.17
N1 Nucleacion (n=1/4) 40 Ec. 3.18
N2 Nucleacion (n=1/3) 3(1% Ec. 3.19
N3 Nucleacién (n=1/2) 20 Ec. 3.20
Ny Nucleacion (n=3/2) (2/3 )of% Ec. 3.21
LF;  Esfera (n=3) 31— a)% Ec. 3.22
o % s
D1 Difusion (esfera, n=3) 3(1-a)” [l —(1-a)”? } Ec. 3.23
e % yT!
D> Difusion (Jander) L5(1-a)”? [1 —(I-w) 3} Ec. 3.24
. . r . . -1
Ds D1fus10p (Ginstling - 1.5 [ (1-a) W 1] Ee. 3.05
Bronstein)
o AL
D4 Difusion (ZLT) L5(1—a)’3 [(1 —a) 7} - 1] Ec. 3.26
s Alara 1]
Ds Difusion (A - Jander) L5(1+a)” [(l+ a) 3 —1} Ec. 3.27
Sy Sigmoide (A-E, n=1/4) 4(1—o)(—In(1— a))% Ec. 3.28
S> Sigmoide (A-E, n=1/3) 3(1—a)(—In(1— (x))% Ec. 3.29
S3 Sigmoide (A-E, n=1/2) 2(1—a)(—In(1- a))% Ec. 3.30
S4 Sigmoide (A-E, n=2/3) 1,5(1— a)(—In(1— a))% Ec. 3.31
Ss Sigmoide (P-T, n=1) (I-o)a Ec.3.32
S¢  Sigmoide (P-T, n=1/2) (1— aya’? Ec.3.33

Los modelos R; — Rs describen los mecanismos en donde la etapa controlante de
velocidad es la reaccion quimica, los modelos Ni — N4 describen mecanismos
controlados por la nucleacion (modelos de tipo potencial), los modelos D; — Ds estan
basados en mecanismos de difusion, los modelos S; — S¢ son ecuaciones de velocidad
sigmoidales en donde se asume una nucleacion aleatoria y su posterior crecimiento, por
ultimo el modelo LF; es un modelo de ntcleo decreciente en donde la reaccion quimica
es la etapa controlante.

3.2.4 Resultados

Los perfiles TG y DTG de la combustion y gasificacion de coque se muestran en
la Figura 3.7 y Figura 3.8 respectivamente. Los datos experimentales se normalizaron
para trabajar con conversion de coque.
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En la combustion de coque se puede observar el aumento de la velocidad de
reaccion con la presion parcial de O,. La mayor velocidad de reaccidon se produce entre
los 400 y 500 °C.

100 s
- a
80 - — 5
= 4%
‘e_\o/ 60 - s
Q =10%
3
A, 40-
20 -
0o4+— | R e o
0 100 200 300 400 500
tiempo (min)
0,0
0.4
D na-
= 0,8
()
=2%
-1,2 Py — 4%
—Po, =6%
— Po, =8%
-1,6 - — Po, = 10%

200 300 400 500 600 700 800
Temperatura (°C)

Figura 3.7. Resultados experimentales de combustion de coque a diferentes presiones parciales de O». (a)
TG (% Peso vs tiempo), (b) DTG (% dPeso/dt vs Temperatura)
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En la gasificacion de coque también se observa el aumento de la velocidad de
reaccion con la presion parcial de COo.

100
a
80 Poo, = 10%
— Pco, = 20%
Pco, = 30%
< 60- — Pco, = 40%
&  Peo, = 50%
3 40l
A, 40+
20
0

0 100 200 300 400 500
tiempo (min)

0,00
-0,02 -
O
=-0,04 -
— Pco, = 10%
— Pco, = 20%
-0,06 - ———Pco, = 30%
— Pco, = 40%
— Pco, = 50%
0 200 400 600 800

Temperatura (°C)

Figura 3.8. Resultados experimentales de gasificacion de coque a diferentes presiones parciales de COs.
(a) TG (% Peso vs tiempo), (b) DTG (% dPeso/dt vs Temperatura)
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En la regeneracion de catalizador con CO> se pueden distinguir 3 zonas de
reaccion:

a) Zona I, comprendida entre los 50 y 200 °C. La pérdida de peso en esta zona se
atribuye al desprendimiento de vapor de agua.

b) Zona I, comprendida entre los 400 y 600 °C. En esta zona se considera que
se da la gasificacion del coque depositado en forma de filamentos (coque amorfo, mas
reactivo) en los centros activos del catalizador (metales, Ni— Ce) [103].

c) Zona III, comprendida entre los 600 y 900 °C. En esta zona se daria la
gasificacion del coque depositado lejos de los centros activos del catalizador a altas
temperaturas (coque grafitico, menos reactivo) [102].

En la Figura 3.9 se muestran los resultados del analisis SEM y TEM en donde se
observa claramente la presencia de filamentos de carbono (Figura 3.9a) y la presencia
de residuos carbonosos depositados sobre la estructura del catalizador (Figura 3.9b).

EHT = S00kV WD = 43 mm Signal=10000  Signal A=InLens 533  seviceGommntieipors
ESBGrid= 1200V Mag~ 1000KX  FxelSue=1Ll6wm  SigalB=A AL [eesoss - S
IProbes 218pA  Daste:27Jul2017  File Name « M1 DZ 08.4f » - P

Figura 3.9. (a) Analisis SEM, (b) Analisis TEM. Muestras de catalizador coquizado bajo las siguientes
condiciones de operacion: CH4|CO2[N2 = 1,0[0,6[0,4, T = 525 °C, t =4 h, W/Fcu40 = 1,6 gear mol ™' h.

Los resultados de gasificacion con CO; y los analisis SEM y TEM permiten
distinguir la existencia de dos fracciones o tipos de coque, como ya fue reportado en
otros estudios [103,109], aunque en los perfiles de combustion no se pudo diferenciar la
existencia de mas de uno. Esto es un factor a tener en cuenta para realizar los ajustes de
los datos experimentales.

3.2.5 Modelado cinético de la combustion de coque

En primera instancia se realiz6 el ajuste de los modelos presentados en la Tabla
3.6 a los datos experimentales de combustion considerando la existencia de un solo tipo
de coque. Los modelos que presentaron mejor ajuste fueron los modelos de tipo R y D.
Los resultados de estos ajustes se presentan en la Tabla 3.7.

Los modelos de peor ajuste fueron los modelos de tipo N, mientras que los
modelos tipo S y el modelo LF; no presentaron buenos resultados.
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Tabla 3.7. Resultados del ajuste de modelos a los datos experimentales
considerando un tipo de coque.

de combustiéon de coque,

ID R? AR? SSE AIC BIC F.

D4 0,999 0,999 1,00 -3,4E+04 -8,32 3,8E+06
R3 0,995 0,995 3,23 -2,9E+04 -7,15 1,1E+06
R 0,994 0,994 3,75 -2,9E+04 -7,00 1,0E+06
D> 0,993 0,993 4,74 -2,8E+04 -6,76 8,2E+05
Rs 0,990 0,990 6,59 -2, 7E+04 -6,43 5,8E+05
Dy 0,989 0,989 7,14 -2,6E+04 -6,35 5,5E+05
Ds 0,989 0,989 7,55 -2,6E+04 -6,30 5,3E+05

Teniendo en cuenta la presencia de dos tipos de coque se realizd el ajuste de

modelos a los datos experimentales realizando combinaciones entre los modelos de tipo
R y D. Los resultados con los mejores ajustes se presentan en la Tabla 3.8.

Tabla 3.8. Resultados del ajuste de modelos a los datos experimentales de combustion de coque,
considerando dos tipos de coque.

ID R? AR? SSE AIC BIC Fc
DsR3 0,9985 0,9985 0,39 -3,8E+04 -9,26 3,9E+06
D2R; 0,9952 0,9952 0,48 -3,7E+04 -9,04 3,1E+06
RiR3 0,9945 0,9945 0,58 -3,7E+04 -8,86 2,6E+06
RsR3 0,9930 0,9930 0,59 -3,6E+04 -8,84 2,5E+06
ReR3 0,9903 0,9903 0,60 -3,6E+04 -8,82 2,5E+06
R2R3 0,9895 0,9895 0,63 -3,6E+04 -8,78 2,4E+06

De todas las combinaciones de modelos realizadas, los modelos Ri, D> y D;

fueron los que mejor explicaron el proceso de combustion para el primer tipo de coque

(amorfo), mientras que para el segundo tipo de coque (grafitico) el modelo R3 siempre
fue la mejor opcion. Por comparacion de modelos de acuerdo a los factores AIC, BIC y
F., la combinacion D3R3 resulta ser la mas adecuada como modelo de la combustion de
coque. Los resultados de los parametros cinéticos se presentan en la Tabla 3.9.

Tabla 3.9. Pardmetros cinéticos para el modelo de combustion D3Rs.

ID Ea, Koa Eag kOg l l
(kJ mol ™) (Pa!) (kJ mol ™) (Pa!) ! &
Ds3R3 158,34 3,97E-04 218,35 2,21E-03 0,21 0,79
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En donde Ea, k, y [/, representan la energia de activacion, el factor pre-
exponencial y la fraccion de coque de cada especie respectivamente. Mientras que los
subindices a y g representan al coque amorfo y grafitico en la combustion.

Los valores de energias de activacion para el coque amorfo y grafitico estan
dentro del amplio rango de valores encontrados en bibliografia [102,114-117,119—-121].

Por lo tanto, se ha elegido un modelo que combina un mecanismo de difusion
para el coque amorfo y un mecanismo controlado por la reaccion quimica (tercer orden,
n=3) para el coque grafitico. Podemos notar que no existe una diferencia muy marcada
entre los valores de energias de activacion para los dos tipos de coque, lo cual puede
indicar que el proceso de combustion de los dos coques se da casi de manera
simultanea, razoén por la cual no pudimos distinguir la presencia de los dos tipos de
coque en los perfiles de combustion.

La Ec. 3.34 presenta el modelo D3R3 en funcién de la conversion de coque (o),
mientras que la Ec. 3.35 presenta el modelo en funcidon de la concentracién de coque
(Co).

d“czzakp s, Lk,Py (1-0,)

dt (1- OL)/ 1

k =k_exp _EFa, 01 1 Ec. 3.34
R\T T,

Ba, (1 1
k, =k exp| ——| =—
R (T T

(C/ ) 3
dc C
- +1 k'P g
dt g7e 0 [ CcogJ
( / j Ec. 3.35

kTZEkC k =k, C

a 2 a ~coa g ~cog

En la Figura 3.10a se presenta el ajuste del modelo D3R3 a los datos
experimentales de combustion y en la Figura 3.10b se presenta el diagrama de paridad
que nos permite constatar la buena concordancia entre los datos experimentales y los
datos predichos por el modelo.

3.2.6 Modelado cinético de la gasificacion de coque

Para la regeneracion del catalizador con CO: directamente se considerd la
existencia de dos tipos de coque, ya que esto es apreciable en los perfiles
experimentales de gasificacion.
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PO2
— Po, = 4%
P02 = 6%
— PO2 = 8%
—— Po, = 10%
0,0 +—= T T T T T T
0 50 100 150 200

tiempo (min)

(ac)modelo

(aC)experimental

Figura 3.10. (a) Ajuste del modelo DsRs a los datos experimentales de combustion de coque,
experimental (linea sélida) modelo (linea cortada), (b) diagrama de paridad entre los datos experimentales

y calculados.

De la misma manera que en la combustion, se realizaron combinaciones entre
los modelos indicados en la Tabla 3.6 y luego se ajustaron cada uno de los modelos
combinados a los datos experimentales de gasificacion. Los resultados con los mejores
ajustes se presentan en la Tabla 3.10.
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Tabla 3.10. Resultados del ajuste de modelos a los datos experimentales de gasificacion de coque,
considerando dos tipos de coque.

ID R? AR? SSE AIC BIC Fc
D4Dy 0,991 0,990 4,39 -3,7E+04 -7,08 3,3E+05
R3D4 0,988 0,988 5,36 -3,6E+04 -6,88 2,7E+05
D»Dy 0,988 0,988 5,72 -3,6E+04 -6,82 2,6E+05
R2D4 0,987 0,987 6,12 -3,6E+04 -6,75 7,4E+04
DDy 0,986 0,986 6,58 -3,5E+04 -6,68 2,2E+05
D3D4 0,986 0,986 6,60 -3,5E+04 -6,67 2,2E+05

Al igual que en la combustion las combinaciones de modelos de tipo D y R
fueron las que dieron mejores resultados en los ajustes. De acuerdo a los factores
estadisticos el modelo D4D4 sera elegido como modelo de la gasificacion de coque con

COs. Los resultados de los parametros cinéticos de este modelo se presentan en la Tabla
3.11.

Tabla 3.11. Parametros cinéticos para el modelo de gasificacion D4Da.

Eaa koa Eag kog

1D (kJ mol ) (Pa™h) (kJ mol ) (Pa™h)

A I,

D4D4 156,78 2,57E-07 327,01 2,36E-12 0,36 0,64

En donde Ea, k, y [/, representan la energia de activacion, el factor pre-
exponencial y la fraccion de coque de cada especie respectivamente. Mientras que los
subindices a y g representan al coque amorfo y grafitico en la gasificacion.

Se puede notar que los valores de energia de activacion para el coque amorfo en
la combustion y gasificacion son similares, mientras que la energia de activacion del
coque grafitico en la gasificacion tiene un valor bastante alto, lo cual estd de acuerdo
con los perfiles experimentales de gasificacion en donde se observa que el coque
grafitico desaparece a temperaturas altas, comprendidas entre 800 y 900 °C.

El modelo elegido (D4Ds) para la gasificacion combina un modelo basado en un
mecanismo de difusion tanto para el coque amorfo como para el coque grafitico.

La Figura 3.11a presenta los resultados del ajuste del modelo D4D4 a los datos
experimentales y la Figura 3.11b constata el buen ajuste entre datos experimentales y
los datos predichos por el modelo, haciendo uso de un diagrama de paridad.

La Ec. 3.36 presenta el modelo D4D4 en funcion de la conversion (o), mientras
que la Ec. 3.37 presenta el modelo en funcion de la concentracion de coque (Ce).
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Figura 3.11. (a) Ajuste del modelo DsDs a los datos experimentales de gasificacion de coque,
experimental (linea sélida) modelo (linea cortada), (b) diagrama de paridad entre los datos experimentales
y calculados.
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4
da 1.5(1-0.)" 15(1-a,)”
R 1 gl ki VR 1 Skl L
a v A £l -5
(I-a,) 7 -1 (I-a,) 7 -

k =k_exp CEaf1 T Ec. 3.36
RI\T T,
Ea,

k, =k exp| —— 11
R\T T

ref

(e, ) (C/ j/
dc Ce
- dtc a a Co2 +lkT CO7 - y
/ 1 C, 3 Ec. 3.37
Ccog

ki==k,C kZzékC
2

3.3 Relacion entre actividad del catalizador y concentracion de
coque

El contenido de coque depositado en el catalizador depende de las condiciones
de reaccion (temperatura, tiempo de reaccion, tiempo espacial y la composicion de la
alimentacion). La presencia de filamentos de carbono depositados en el catalizador se
verific6 mediante analisis SEM - TEM (Figura 3.9) y mediante perfiles de gasificacion
con CO; (Figura 3.8).

El efecto de la composicion de la alimentacién en el contenido de coque
depositado en el catalizador después de un tiempo de reaccion de 4 h a diferentes
tiempos espaciales se presenta en la Figura 3.12. El contenido de coque se midio
durante la regeneracion del catalizador analizando la corriente de salida mediante
cromatografia de gases.

Como puede verse en la Figura 3.12, el mayor contenido de coque se produjo en
los experimentos con exceso de CHs en la alimentacion, mientras que la alimentacion
con exceso de CO> gener6 menos depdsitos de coque. Se observa un maximo en el
contenido de coque con el tiempo espacial, que puede estar relacionado con el hecho de
que la reaccion principal (r.3) se aproxima al equilibrio termodinamico a tiempos
espaciales elevados, las reacciones de formacion de coque (r.5) y (r.7) se ven menos
favorecidas y la inversa de la reaccion (r.6) gana importancia.

Una relacion entre la actividad y la fraccion de centros activos ocupados por el
coque se puede deducir a partir de modelos mecanisticos [96,99]. En el modelado
cinético a tiempo cero se encontré que m = 2. Considerando que la fraccion de centros
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activos cubiertos por el coque es proporcional a la concentracién de coque, se puede
deducir la siguiente relacion entre la actividad y la concentracién de coque:

2
a=|1- CC Ec. 3.38
C

cmax

En donde C. es la concentracion de coque (geoque/Eeat) Y Cemax €8 la concentracion
de coque méxima.

140 . CH4|COQ‘N2
-~ % 1,0[0,60,4
* ~m- 1,0[1,0]0,0
120 - ok % 10/10[0.5
LXK ‘@ 1,0/1,0[1,3
- ox
3 100 . m % | L0606
oD iy
\g 50 * . - ;
oD
E 604 x °
&) .
40
20 - ’ -
0 . , ,

0,5 | 1:0 | 1,5 | 2:0 | 2,5 | 3,0
W/FCH40 (gcatmOI_lh)

Figura 3.12. Efecto del tiempo espacial en el depdsito de coque para diferentes ratios de alimentacion.
Tiempo de reaccion =4 h. T=525°C. P=1 atm.

La actividad final del catalizador se calcul6 con el modelo de actividad DMRA2
obtenido previamente y considerando un tiempo de reaccion de 4 horas, luego se
relacion6 con el contenido de coque medido experimentalmente para cada uno de los
experimentos con diferentes composiciones de alimentaciéon. Como pudimos ver en la
Figura 3.12, el efecto del tiempo espacial en el contenido de coque es bastante
complejo. Probablemente hay variaciones axiales del contenido de coque en el reactor,
pero solo hemos podido medir el valor medio al final de cada experimento. Como
enfoque simplificado, se tomo un valor promedio de concentracion de coque para cada
composicion de alimentacion y luego estos valores se ajustaron al modelo de actividad
descrito por la Ec. 3.38.

La Figura 3.13 muestra la relacion entre la actividad calculada a la salida del
reactor y la concentracion de coque en el lecho catalitico para los experimentos llevados
a cabo con diferentes composiciones de alimentacion. El ajuste se realizo linealizando la
Ec. 3.38. El mejor ajuste se obtuvo para un valor de Cemax de 277,2 (mgcoque/Eeat), con R?
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= 0,93. Tanto el modelo de actividad — concentracion de coque (Ec. 3.38) como el valor
de Cemax se incorporaron al modelo cinético global (Tabla 3.15).

1,0
C, CH,|CO4|N,
T Va= 1—C m 1,0[1,0[0,0
A cmax | o 1,0[1,0[0,5
0,9 - x 1,0/1,0[1,3
® 1.00,6/0,4
1,0[1,6/0,6
A A 1,0[1,6/0,
0,8 - o
s
0,7 1
0,6 -
015 T T T T T T T T

T T T T T
0 20 40 60 80 100 120 140
Cc (mgcoque/gcat)

Figura 3.13. Relacion entre actividad de catalizador y concentracion de coque depositado para diferentes
composiciones de alimentacion. Datos experimentales (simbolos vacios). Valor promedio experimental
para cada composicion de alimentacion (simbolos llenos). T=525°C. P=1 atm. t=4 h.

3.4 Estudio de la actividad del catalizador

Para analizar la actividad del catalizador después de la regeneracion con CO; y
O: se realizaron experimentos con ciclos de reaccion — regeneracion en un reactor de
lecho fijo. Las condiciones de operacion de estos experimentos se indican en la Tabla
3.12 y la Tabla 3.13.

Tabla 3.12. Condiciones de operacion para el proceso DRM.

CH4|CO2|N: Q tiempo W T
(%) (mL (STP) min™) (h) (2) (°C)
50(30]20 233,33 4 0,5 525

Tabla 3.13. Condiciones de operacion en el proceso de regeneracion por combustion y gasificacion.

D Gas|N» Q T
(%) (mL STP min™) (°O)
Rgi 302 197 80 600
Ry 7,5(co2) [92.5 100 525
Rg3 302197 80 525
R4 10(co2) |90 100 525
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En la Figura 3.14 se observa que tras regenerar el catalizador con O2 o CO; el
proceso alcanza practicamente las mismas conversiones de CHs y CO», lo cual indicaria
que con ambos agentes regenerantes la actividad inicial del catalizador se recupera en su
totalidad.

] Xco,
40 I:l\ —m—Ryg (600°C, O)
I\ i — B Ry (525 °C, COy)
35 l\ — B Ry (525 °C, 0y)
I\l —m Ry (525°C, COy)
~
= N
X 30- Ty
\. <B
o i:jl\”l
©) _
> 25
3
o
O 20
<
15 + —8—9—o
10 1
T T T T T T T T !
0 50 100 150 200 250

tiempo (min)

Figura 3.14. Conversiones (CH4 y CO») alcanzadas en el proceso DRM luego de regenerar el catalizador.

En la Tabla 3.14 se indican las cantidades de coque ecliminadas en cada
regeneracion, obtenidas por el andlisis de los gases de escape. Los valores que se
obtienen con la gasificacion son menores que los obtenidos con la combustion, lo que
indica que hay una cierta cantidad de coque que no se ha eliminado con COx.

Tabla 3.14. Datos de coque obtenidos en la regeneracion de catalizador.

ID (0'1;:) Regenerante C(l)rg;e (m gcoqcu: gcat'l)
Re! 600 0, 70 140
Ry 525 CO, 43 86
Ry3 525 0, 78 156
Ry 525 CO, 39 78

Este es un hecho significativo, debido a que en ambos casos el catalizador
recupera su actividad completamente luego de la regeneracién, pero segun los
resultados obtenidos en el modelado cinético, la gasificacion del coque grafitico se da
en el rango de temperatura de 800 a 900 °C. Todo ello indica que el coque causante de
la desactivacion del catalizador es el coque situado junto o sobre los centros metalicos
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del catalizador, por lo tanto, el coque situado lejos de estos centros tendria poca
influencia en la pérdida de actividad del catalizador.

Alenazey y cols. [106], han propuesto un proceso DRM semi—continuo con la
introduccion de una corriente de CO, que gasifica el coque depositado y recupera la
actividad del catalizador, manteniendo asi altos rendimientos y prolongando la duracion
de la reaccion.

3.5 Modelo cinético global

Como ya se menciond anteriormente, para la simulacion de las diferentes
configuraciones del reactor de lecho fluidizado (RLFC, RLFDZ y RLFDZ + MB) se
necesita disponer del modelo cinético del proceso DRM teniendo en cuenta la
desactivacion del catalizador y la regeneracién por combustion o gasificacion del coque
depositado. Ademads, también se necesita disponer de una relacion entre la actividad y
concentracion de coque. La Tabla 3.15 recopila los modelos seleccionados para cada
una de estas etapas (modelo cinético global).

Tabla 3.15. Modelo cinético global para el reformado seco de metano. Incluye: Cinética a tiempo cero,
desactivacion, relacion actividad — concentracion de coque, combustion y gasificacion de coque.

Id Modelo

. k3KCH4 Kco2 PCH4
L= 1-

2
(1 + KCH4 PCH4 + KCO2 PCO2 ) PCH4 Pco2 Keq3

P, P’ P;

coth,

k4Kco2 KH2 Pco2 PH2 1 PCOPHZO

Tiempo r,= > 11—
(1+KCO2 Pc02 +KH2PH2 ) Pco2 PHZKeq4

r = kSI<CH4 PCH4 1— PILzlz
i Pl’5 ]2 PCH4 KeqS

HZ
[H' KCH4 PCH4 + K

H,

Cero

da % Y
——=@a’* —¢.a
dt (Pd (pr

_ kd1Pc2H4 T kdzPé2 Péo
2
(1 T kc13Pco2 )

(pr = krlPCZO2

Desactivacion

d

C 2
a= (1 ——= J
Actividad — Concentracion de Coma

coque m
C.=2772 (—g““*“j
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Combustion de coque

de, _ (C/j e ./ ;
dt (/j ¢ ( cog)

%
g () ()
Gl

Gasificacion de coque

En la Tabla 3.16 se presentan las constantes del modelo cinético global.

Tabla 3.16. Parametros cinéticos para el modelo cinético global.

Parametros Valor = 95% de confianza Unidades
k1o 10,08 + 0,21 mol gea' h7!
koo 171,34 + 60,8 mol gea' h7!
k3o 0,53 + 3,15E-04 mol gea' h7!
Kcnao 3,02 + 3,83E-02 bar!

Kcozo 0,44 + 1,21E-03 bar’!

Ko 16,89 + 6,00 bar!

Keglo 5,55E-03 + 3,39E-04 bar?

Keq2o 2,27E-01 +1,07E-02 ;

Kegso 2,63E-02 +4,32E-03 bar

Ea; 120,88 + 0,05 kJ mol!
Ea, 104,38 +1,18 kJ mol!
Ea; 7,37 +0,16 kJ mol!
AHcna 187,35 + 2,37 kJ mol!
AHcoa 21,56 + 0,07 kJ mol!
AHm 51,75 +0,72 kJ mol!
AHeq1 265,61 +21,2 kJ mol”
AHeg2 38,06 +13,3 kJ mol!
AHeg3 144,42 + 36,2 kJ mol!
kato 5,23E-02 + 9,39E-04 min! bar?
kazo 141,49 + 3,29 min! bar*
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ka3zo 9,07E-03 + 1,64E-04 bar’!
Kr1o 3,24E-02 + 2.40E-04 min™! bar?
AHgai 191,64 +2,70 kJ mol!
AHka2 398,86 +11,45 kJ mol!
AHkq3 792,99 + 12,97 kJ mol!
Eakr 265,89 + 1,54 kJ mol!
Kao ¢ 3,97E-04 + 3,0E-06 Pa’!

Keo o 2,21E-03 + 1,6E-05 Pa!
kao_g 2,57E'07 :l: 4,2E'09 Pa-l

Keo & 2,36E-12 +1,2E-13 pa!

Ea, . 158,34 + 0,35 kJ mol!
Eag ¢ 218,35 + 0,49 kJ mol!
Ea, ¢ 156,78 +1,24 kJ mol!
Eag o 327,01 +1,48 kJ mol!
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4 Modelado matematico de reactores de lecho
fluidizado

El desarrollo de modelos matematicos resulta fundamental para comprender en
profundidad el comportamiento de los reactores y para la realizacion de los posteriores
escalados y optimizaciones de los procesos estudiados.

En este capitulo se desarrollan los modelos matematicos de los reactores de
lecho fluidizado (RLFC, RLFDZ, RLFDZ + MB), se explica el método numérico
utilizado para la resolucion de dichos modelos y se presentan los resultados de
simulacion aplicando los modelos al proceso de reformado seco de metano (DRM).

En la simulacion se han utilizado los modelos cinéticos desarrollados en el
capitulo 3 y el modelo fluidodindmico que se detalla en este capitulo.

Para una mejor compresion de las ecuaciones desarrolladas a lo largo del
capitulo en la Tabla 4.1 se describe la nomenclatura utilizada.

Tabla 4.1 Nomenclatura

Parametro Descripcion Unidades
Cip Concentracion del compuesto i en la fase burbuja (b) y en [mol cm]
Cic la fase emulsion (e)
db Diametro de la burbuja [cm]
dbm Diametro maximo de la burbuja [cm]
Di Diametro interno del reactor [cm]
Dim Cocficiente de difusion en una mezcla de gases [cm? s7]
dont Diametro del orificio de la varilla de alimentacion a la [em]

altura hr
Emf Porosidad de minima fluidizacion [-]
fw Fraccion de la burbuja en estela [-]
H Altura del lecho [cm]
hr Altura de alimentacion de los reactantes [cm]
Kee Coecficiente de intercambio de gas entre la burbuja y y
Keb emulsion y viceversa. (7]
Kew Coeficiente de intercambio de solido entre la estela y [em]
Kie emulsion y viceversa.
r Velocidad de reaccion [mol gear ']
Ub Velocidad de ascenso de la burbuja [cms™]
Ue Velocidad del gas en la emulsion [cms']
Umf Velocidad minima de fluidizacion [cms']
Us Velocidad de descenso del sélido en la emulsion [cms!
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Usg Velocidad del gas [cms']

Usg,1 Velocidad del gas en la zona de regeneracion [cms']

Usg2 Velocidad del gas en la zona de reaccion [cms']

w Masa del catalizador [g]

) Fraccion del lecho en burbujas [-]
subindice

b Burbuja

e Emulsion

i Especies gaseosas

j Especie solida (coque)

w Estela

4.1 Modelo matematico

El modelo matematico esta basado en propuestas anteriores. Soler y cols. [138],
propusieron un modelo con tamafio de burbuja constante para el estudio de la
deshidrogenacion oxidativa del n—butano en un RLFDZ. Rubio y cols. [139], estudiaron
el mismo proceso en un Reactor Lecho Fluidizado con Circulacion Interna (RLFCI)
mejorando el modelo propuesto por Soler al considerar un tamafio de burbuja variable
con la altura del lecho. Gascon y cols. [140], evaluaron este ultimo modelo en la
deshidrogenacion del propano y la oxidacion parcial del n—butano, utilizando para ello
un RLFDZ y un RLFCI.

4.1.1 Modelo fluidodinamico

El modelo para el flujo de gas sigue principalmente la descripcion del modelo de
tres fases propuesto por Kunii y Levenspiel [141]. Dicho modelo considera que el lecho
esta dividido en tres fases: burbuja, emulsion y nube (Figura 4.1).

E‘mulsién i Salida de gas

o .. Burbuja
Ue ° |Us |

" R

B Ko

. T S Kee Estela
e e e Ree [ Ub UbT

Figura 4.1 Modelo de tres fases K-L para reactores de lecho fluidizado
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Se considera que el gas asciende en la emulsion a una velocidad relativa igual a
la velocidad minima de fluidizacién (umf), mientras que el gas restante asciende con las
burbujas a una velocidad uy. De acuerdo con el modelo de burbujas rapidas propuesto
por Davidson y Harrison [142], la mayor parte de gas en su interior estd continuamente
siendo recirculado, penetrando solo ligeramente en la emulsién. El gas que esta
circulando alrededor de la burbuja forma la nube. Por otra parte, la burbuja lleva con su
movimiento ascendente una cierta cantidad de solido, 1lamada la estela.

Por lo tanto, se considera que las burbujas al ascender a través del lecho,
arrastran so6lido en la estela. Una vez que la burbuja alcanza la superficie del lecho, el
s6lido pasa a la emulsion y desciende.

Debido a la continua recirculacion del gas en el interior de la burbuja, se
considera la misma concentracion de éste en la burbuja y en la estela. Ademas, la
transferencia entre la nube y la emulsion es mucho mas rapida que entre la burbuja y la
nube, por lo tanto, se considera también la misma concentracion de gas para la nube y la
emulsion.

También, se realizaron algunas suposiciones adicionales en el desarrollo del
modelo:

- Lecho isotermo, debido al alto grado de mezcla del s6lido.

- La velocidad del gas en la emulsion (ue = umr) y la porosidad (emr) en la fase de
emulsion son las medidas experimentalmente en condiciones de minima
fluidizacion.

- Para el RLFDZ y RLFDZ+MB, el gas reactante (CHs + CO;) se mezcla
instantaneamente en el punto de alimentacién (hr) con las corrientes inertes
(N2/Ar) y de gas regenerante (O2/COz). De este modo, el reactante se distribuye
proporcionalmente entre la fase burbuja y la fase emulsion. Esta suposicion fue
realizada previamente en modelos desarrollados por nuestro grupo [139,140], ya
que proporciond un mejor ajuste a los resultados experimentales que cuando se
supone que el gas reactante solo forma nuevas burbujas.

Las ecuaciones empleadas para estimar el tamafio de la burbuja (dv), la
velocidad de ascenso de la burbuja (up), el coeficiente de intercambio de gases entre la
burbuja y la emulsion (Kye), el coeficiente de intercambio de solidos entre la estela y la
emulsion (Kye) y otros parametros que aparecen en el modelo fluidodindmico se
muestran en la Tabla 4.2.

La velocidad minima de fluidizacion (umf) y la porosidad minima de fluidizacion
(emf) se han determinado experimentalmente.

Para la fraccion volumétrica de la estela en las burbujas (fw) se consideré un
valor de 0,15 segun lo expuesto por Gascon y cols. [140].

Para el calculo del diametro de la burbuja (dy) y el didmetro de burbuja inicial
(dvo) en el RLFC se utilizaron las ecuaciones propuestas por Mori y Wen [143],
mientras que la velocidad de ascenso de la burbuja (up) se calculdé mediante la expresion
utilizada por Kunii y Levenspiel [144].
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Par el RLFDZ y el RLFDZ+MB el tamafio de la burbuja (dp) se estimé mediante
la correlacion JHM [145].

En cuanto al modelo de flujo para la especie solida, el solido presente en la
estela asciende a la misma velocidad que las burbujas, mientras que el sélido que se
encuentra en la emulsion desciende a una velocidad us, de tal manera que ambos
caudales se igualan.

Los coeficientes de intercambio de gases entre la fase burbuja y la fase de
emulsion (Kpe, Koe, Kee) y el coeficiente de intercambio de sélido (Kywe) entre la fase
estela y la fase emulsion se calcularon segun las expresiones propuestas por Kunii y
Levenspiel [146].

Para completar el modelo matematico se deben anadir los modelos cinéticos de
las reacciones quimicas que se producen en el interior del reactor, tanto las
concernientes a la fase gas como a la fase solida. Ademas, dependiendo de la
configuracion del reactor, seran afiadidos los modelos cinéticos de combustion y
gasificacion de coque y el modelo de flujo de H» a través de la membrana.

Tabla 4.2 Ecuaciones empleadas en el modelo fluidodinamico

Diametro de burbuja

RLFC [143,147]

dy=3.77(uy, —u, ) g Ec. 4.1
d,,=1.49g [ 7D? (u,, ~u, )| Ee. 4.2
d,=d,, —(dy, - dbo)exp(— ogg} Fe. 43

RLFDZ/RLFDZ + MB (correlacion JHM [145])

- Zona de regeneracion (H < /)

2
dyo, = 3,77 (usg,l - umf) g Ec. 4.4
02 2 04 Eo. 4.5
d,,.,=149g™ [nDi (usgl —umf)} c. 4.
0,3H
dy = dy, _(dbm,l - dbo)exp [_ D j Ec. 4.6
- Zona de reaccion (H > hy)
dboZ db y(H=h;) Ec. 4.7
i, =1,49g | 7D} (u,, —u,, )] Ec. 4.8
0,3H
d,,=dy,, _(dbm,z dy,» exp[ D, J Ec. 4.9
I (dbmz donf eXp(_Oi)ﬂJ Ec. 4.10
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3 3
=g Ee. 411
db,2 +db,orif
Velocidad de ascenso de la burbuja [144,147]
ub=(uSg —umf)+ 0,711(gdb)0’5 Ec. 4.12
Cocficientes de intercambio de gas Burbuja — Emulsion [146,147]
u (_),sgo,zs
K,.=4,5 —mf 145,85 JmT Ec. 4.13
d, d
0,5
K. =6 7{%] Ec. 4.14
ce > 3
b
1 1 1
—r—+— Ec. 4.15
Kbe Kbc ce
-1
D =YL Ec. 4.16
! i=1 i
0,5
| MM, Ec. 4.17
D,=1,858x10°T/2 2 ——
Po: QY.
=
~+0 .
G =20 Ec. 4.18
T2
2,3551- 0,087,
c,= —
[P _]3 Ec. 4.19
et
T,
A C E G
Q=—=+ N ~t : Ec. 4.20
' (T; )B exp(DT;) exp(FT;)  exp(HT;)
. kT
T =— Ec. 4.21
e
i
g
T =0,7915+ 0,169303j Ec. 4.22
¢Jj

Coeficiente de intercambio de so6lido Estela — Emulsion [146,147]

_ O,O75<uSg - umf) u

. sg
Ny . if 2 <3 Ec. 4.23
U, dy Ue
u
K,.= ﬁ if —=£>3 Ec. 4.24
db umf

Fracciones Volumétricas [147]

u._—u
5= e ~ Ui Ec. 425
u, —u e —u £
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of u
o Ec. 4.26
1-8—of,
u, = oty Ec. 427
€

4.1.2 Balance de materia

A partir de los modelos fluidodindmicos para el gas y para el sélido descritos
anteriormente se han planteado los balances de materia en estado no estacionario en un
elemento diferencial de volumen de reactor. En cada elemento de volumen (Figura 4.2)
se plantea el balance de materia:

Acumulacion = Entrada - Salida + Transferencia + Reaccion Ec. 4.28

Salida Salida
Flujo transversal

reaccion

Acumulacion

oC/ot

Entrada Entrada
FASE: FASE:
Burbuja + Estela / Estela Emulsion

Figura 4.2 Esquema que representa los términos del balance de gases/so6lido que se aplica en el modelo.

Con el balance de materia, aplicando el modelo de flujo propuesto, se obtienen
las siguientes ecuaciones diferenciales parciales en una dimension (z) para un RLFC:

Balance para el gas

Fase: Burbuja (b) + Estela (w) Ec. 4.29
A f .
(8 + wagmf) aCl,b - a((8 + 8 ngf )ubcl,b)
ot 0z
o((o + of
+(7L1Cib+7bzcie) (( ngf)ub)
' ’ 0z

~-K,. (8+5f ¢, )(ci,b - ci,e)

+ ri,bpcat (1 - 8mf )wa
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Fase: Emulsion (e) Ec. 4.30

(1-5-3f, )e oC,, __0((1-3-3f, Je,uCy.)
w mf Gt

0z
o((8+8f
S (I Wel (( avszmf)ub)

+K,, (8 +0f,,)(Cp,—C.)

+ri,epcat (1_5_8fw)(1_8mf)

Balance para el solido

Fase: Estela (w) Ec. 431
oC. o\(1- of u,C.
(I_Smf)wa = (( Smf) wthb J»W)
ot oz

0((1-&,)3f,u, )
oz
~K,.(1-¢,,)8f, (cj’w —cj,e)

+1,, (1-g, ) 3f,

+(MCj+1Ch )

Fase: Emulsion (e) Ec. 4.32

e O((1-g, )(1-8-8f, Ju,C
(e (13—t 2Ce = A0 =2) (12880 JuC,.)
o 0z

8((1—8mf)8fwub)
oz

+K,. (1-¢,, )8f, (cj’w —cj,e)
+r, (1-¢,)(1-8-0f,)

B (XICJ,W + chj,c)

El flujo transversal es una consecuencia de la variacion de las propiedades de la
burbuja con la altura [148—150]. Al cambiar el tamafio y velocidad de las burbujas con
la altura, cambia la fraccion de volumen de lecho ocupada por las mismas y el reparto
del caudal de gas entre las fases burbuja y emulsion. Un cambio en el caudal
volumétrico de la burbuja se tiene que compensar con un flujo neto de gas o de solido,
bien sea de la emulsion a la burbuja — estela o viceversa.

El término que tiene en cuenta el flujo transversal es de la forma:
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(xlcx,er 2C,, )M

0z
Cuando M<O Mm=1; A=0
oz
Cuando @ZO rM=0; v=1
74

Para el RLFDZ, al modelo descrito anteriormente se tienen que afadir los
modelos cinéticos de combustion y gasificacion de coque.

También se debe realizar un balance de las especies gaseosas y solidas en el
punto de mezcla o alimentacién de los reactantes (H = hy). Si, aparte de esto, afadimos
el modelo de flujo de H» a través de una membrana Pd—Ag, obtenemos la configuracion
del RLFDZ+MB.

En la Figura 4.3 se presenta un resumen de los flujos e intercambios entre las
distintas fases de gas y solido considerados en la simulacion del RLFDZ.

Gas Producto

Estela ' Emulsion Burbuja ' Estela 'Emulsion

\

\
Up | Ug
K.

I
I
I

Zona de
Reaccion

ch

>

I I
I I
I I
I I
Up | Up | Ue
I I
I I
| |
|

CH4|CO2|N2

]

Estela ' Emulsion

Us

./

Estela 1 Emulsion

I I
I I
I I
I I
Up | Up | Ue
I I
I I
I I
I I

\
|
|
|
| Up
|
\
|
|

Zonade
Regeneracion

Burbuja

02/CO2+ merte

Gas Solido

Figura 4.3 Esquema del modelo de flujo considerado para el RLFDZ/RLFDZ+MB
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4.2 Membranas Pd — Ag

Como ya se menciond anteriormente, el DRM es un proceso muy endotérmico
que necesita operar a elevadas temperaturas y bajas presiones para obtener buenas
conversiones de metano. Esta limitacion termodindmica puede, en parte, ser superada
mediante la incorporaciéon de una membrana selectiva al hidrégeno (MB) en el lecho de
reaccion. Asi, cuando el proceso estd en equilibrio quimico, la eliminacion del
hidrégeno provoca un cambio en la composicion del medio gaseoso, lo cual genera un
incremento en la conversién de los reactantes por desplazamiento del equilibrio. En
general, aun cuando no se haya alcanzado el equilibrio termodinamico, separar un
producto, como es el hidrogeno, del medio de reaccion, causarda un aumento de la
velocidad de reaccion.

Las membranas de aleacion de Pd—Ag presentan una alta permeabilidad al H» y,
acopladas al Reactor de Lecho Fluidizado de Dos Zonas (RLFDZ+MB), proporcionan
una mejora en la conversion de los reactantes mediante la extraccion selectiva de
hidrégeno del lecho de reaccion a través de la membrana inorganica, ademas de la
regeneracion del catalizador in situ.

De este modo, se logra una doble intensificacién del proceso en una misma
unidad, en contraste con el uso de reactores tradicionales de lecho fluidizado (RLFC),
donde la formacion de coque y el equilibrio termodindmico representan importantes
limitaciones.

La Ec. 4.33 describe el flujo de H» a través de la membrana.

T = P;HZ (Phx — P ) Ec. 4.33

2

En donde Ju> representa el flujo de hidrogeno, Pen» es el factor de permeabilidad
de la membrana, E es el espesor de la capa de Pd, Puzr es la presion parcial del H en el
retenido y Pu2p es la presion parcial del H> en el permeado.

El exponente n, varia en el rango de 0,5 — 1 y, nos permite reconocer el paso
limitante de la permeacion: si n = 0,5 (caso ideal), la Ec. 4.33 se convierte en la ley de
Sieverts — Fick, siendo la difusiéon el paso limitante; mientras que, si n > 0,5
(desviaciones de la ley de Sieverts — Fick) las reacciones de disociacion o
recombinacion son mas lentas que la difusion o la resistencia al transporte a través del
soporte poroso afecta al flujo de hidrogeno. La dependencia con la temperatura se
expresa como una ley de Arrhenius para la permeabilidad (Pen2), que puede ser
sustituida dentro de la Ec. 4.33 para obtener la llamada ecuacion de Richardson (Ec.
4.34).

Ea
J =Jexp| ——= (Pg o — P P) Ec. 4.34
2 RT 2> 2>
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En donde E esta considerado dentro de la constante Jo y la presion de Hz en el
retenido (Pu2,r) ha sido sustituida por una presion parcial media de H» del lado externo
de la membrana (P2.ext) que se considera una mejor aproximacion.

4.2.1 Caracterizacion experimental de las membranas

Para caracterizar las membranas de Pd—Ag, se realizaron pruebas de permeacion
utilizando diferentes mezclas de alimentacion Ho/Ar a diferentes temperaturas de
operacién (500 — 525 — 550) °C.

Debido a la configuracion del reactor y la geometria de la membrana, existe un
gradiente en la presion parcial de H> en la pared exterior de la membrana, como se
puede observar en la Figura 4.4. La presion parcial de H en la parte inferior (Zo) se
aproxima a la presion parcial de Hz en la mezcla de alimentacion, mientras que en la
parte superior (Z1) se aproxima a la presion parcial de H» en el retenido a la salida del

reactor.
Permeado
PHZ,P
PHZ,int @y P H2,P
PHZ,ext @y P H2,R Zt]
e
b P Prog Relt)enldo
H2,ext™
lO H2,F H2,R
gPHZ,R L
Mt
.Z.”....- ! i ‘ | Retenido Hz Retenido ‘
_ Permeado |
Phrinezy= P m2p | g ‘
P zy™ P war ! & & |
9 9 ‘ O \ O ‘
H N H
e 5 4 o |
| /] r? 8 ‘
| ng K |
| |
1 p Crel 4
. .r Memb
Alimentacion \LAliEcmicimL jm:ani Alimentacion |
PHZ,F

Figura 4.4 Diagrama de la presion parcial de Hz involucrados en el sistema de reaccion. Configuracion
RLFDZ+MB.

Por lo tanto, para la estimacion de la presion parcial media de H» del lado
externo de la membrana (Ph2ext) se consideraron las cuatro aproximaciones detalladas
por Montesinos y cols. [151] en donde:

- Pu2exc= PHoF
- Pu2exc= PHoRr
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- Puext® (PH2r + PH2R)/2
- Purext® (Pu2f - Pu2,r)/ log(Pu2,r/Pr2r)

Los parametros Jo y Ea, se obtuvieron mediante el ajuste de la ecuacion de
Richardson (Ec. 4.34) a los datos experimentales de permeacion, en donde se evalud el
valor de n que optimice la regresion lineal entre el flujo de Hz y la fuerza impulsora
(APH2 = PH2ext" — P2 p").

Los mejores ajustes se obtuvieron cuando se consideré la media logaritmica
entre Puor y Paor para el calculo de la fuerza impulsora.

La Figura 4.5a presenta el flujo de H» a través de la membrana en funcion de la
fuerza impulsora para diferentes valores del coeficiente n. El mejor ajuste se obtiene
cuando n = 0,5, lo cual nos indica que la permeacion estd controlada por la difusién y es
cercana a ser ideal. La dependencia de la permeacion con la temperatura se presenta en
la Figura 4.5b, en donde se constata que a mayor temperatura existe mayor permeacion.
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Figura 4.5 (a) Flujo de permeacion de H2 a T = 500 °C para diferentes valores de n. (b) Efecto de la
temperatura de operacion en el flujo de permeacion de Hz a través de la membrana. En ambos casos Pua ext
~ (Pu2,F - Pu2,r)/ log(Pu2,r/PH2 R).

En el ajuste se obtuvieron los valores de Jo = 1,22 (mLu2/cm? min mbar’3) y Ea,
~ 13,33 (J mol!).

4.2.2 Modelo de flujo de H: a través de la membrana

Para la simulaciéon del RLFDZ+MB se necesita disponer del modelo de
permeacion de Ha, para ello se debe expresar la variacion del flujo de H» a través de la
membrana en funcion de la altura del reactor, de la siguiente manera:
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dJ E
diz _ 2r12criliim Joexp[— % }( \/CHZRT_ \/PHZ,P) Ec. 4.35

En donde rm, 1R y Nm representan el radio externo de la membrana, el radio
interno del reactor y el nimero de membranas en el lecho respectivamente.

4.3 Resolucion numérica

Los modelos matematicos presentados en el apartado 4.1.2 corresponden a
ecuaciones diferenciales parciales (PDE) de tipo hiperbolico.

La solucién numérica de este tipo de modelos se puede realizar mediante un
método bien establecido para la solucion de PDE, conocido como el método de las
lineas (MOL), que ha sido aplicado a las principales clases de PDE (parabdlicas,
hiperbolicas y elipticas) [152—-155].

4.3.1 Método de las lineas

La idea basica del MOL consiste en reemplazar las derivadas espaciales de las
PDE con aproximaciones algebraicas. Esto da como resultado un sistema de ecuaciones
diferenciales ordinarias (ODE) con una variable de valor inicial que en nuestro caso es
el tiempo.

En otras palabras, con una sola variable independiente restante, tenemos un
sistema de ODE que se aproxima al PDE original.

Las aproximaciones en las derivadas espaciales se realizan mediante diferencias
finitas, aunque existen otras aproximaciones que pueden acomodarse facilmente dentro
del formato del MOL, por ejemplo, elementos finitos, volimenes finitos, etc.

Una vez hecho esto, podemos resolver el sistema ODE aplicando cualquier
algoritmo de integracion para problemas de valor inicial, calculando asi una solucion
numérica aproximada al PDE.

Por lo tanto, una de las caracteristicas mas destacadas del MOL es el uso de
métodos numéricos existentes y generalmente bien establecidos para la solucion de
ODE.

Para facilitar el estudio y la programacion del método numérico (MOL), las
ecuaciones resultantes del balance de materia podemos dividirlas en cinco términos que
se explican a continuacion (Figura 4.6).

LHS — 1. Corresponde a la acumulacion de la concentracion de cada una de
especies por unidad temporal. Las unidades de este término son (mol cm™) (s!).

RHS - 1. Representa la transferencia de masa por conveccion. Las unidades de
este término son (cm s™') (mol cm) (cm™!).

RHS - 2. Representa el flujo cruzado entre las fases debido a la variacion con la
altura (z) de las propiedades de la burbuja y la emulsion. Tiene las siguientes unidades
(mol cm™) (cm s™) (cm™).
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RHS - 3. Representa el intercambio de materia entre fases. Las unidades de este
término son (s™!) (mol cm™).

RHS - 4. Corresponde a la formacién o consumo de especies por reaccion
quimica, tiene las siguientes unidades (mol gear! s7') (geat cm™).

1 o o((s+ et c )
(3+8f,e,) Cy =- (( e ) Uy lyb) RHS - 1
R R @1’: - “:1 - ::1111@72:—::::::;‘ 77777
| | o(6+5ne)n) s s
L -
—K,_(5+5f.c,, )(C, - C. ) RES - 3
r+ri,bpcat(1—8mf)5fw‘ RHS - 4

Figura 4.6 Balance de materia RLFC (fase gas — burbuja). Asignacion de términos.

4.3.2 Integracion espacial

En el caso de la integracion espacial, podemos reemplazar los términos de
derivada (0C/0z) en las ecuaciones de balance con aproximaciones algebraicas, tales
como:

aCi ~ Ci _Ci—l
oz Az

Ec. 4.36

En donde i es un indice que representa la posicion a lo largo del mallado en z y
Az es el espacio entre los puntos del mallado. Cuandoi=1, z=0;1i=n, z=H, donde n
es el nimero de puntos del mallado y H es la altura del lecho del reactor.

En este trabajo se considero los algoritmos dss004 (diferencias finitas de cuarto
orden) y dss0l2 (upwind primer orden) propuestos por Schiesser [155] para las
aproximaciones algebraicas de las derivadas espaciales. El algoritmo dss004 fue
utilizado en la integracion de los modelos del RLFC, mientras que, debido a las
discontinuidades en el flujo de las especies en el RLFDZ y RLFDZ+MB el algoritmo
dss012 dio mejores resultados. En la bibliografia [155] se dispone del codigo en
MatLab® de los dos algoritmos.

4.3.3 Integracion temporal

Para la integracion de la derivada temporal (0C/0t) podemos utilizar los métodos
explicitos de Euler o Runge Kutta. Sin embargo, para modelos de tipo stiff estos
métodos presentan problemas de estabilidad de calculo relacionados con el paso del
tiempo (At).
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Por lo tanto, se hace necesario utilizar métodos de tipo implicito para el calculo
de la derivada temporal. Las ventajas de utilizar estos métodos radican en tener mejor
estabilidad de célculo y una disminucion en el tiempo de simulacion. Los métodos que
utilizan la férmula de diferencias hacia atras (BDF) son una alternativa para la
resolucion de problemas de tipo stiff, aunque no entraremos en detalle con dichos
métodos.

La libreria de MatLab® cuenta con el algoritmo de integracion odel5s que esta
basado en los métodos BDF. Este algoritmo serd utilizado para la integracion de la
derivada temporal en este trabajo.

Para optimizar el tiempo de computo se calculd el patron de dispersion de la
matriz Jacobiana (S), el cual se puede ingresar como argumento de entrada en la funcion
odelJs, este patron (S) permite optimizar el nimero de llamadas a la funcion de
integracion y por ende el tiempo de calculo [152,155].

4.3.4 Condiciones iniciales y condiciones de contorno

Las ecuaciones del balance de materia estan sujetas a las siguientes condiciones
iniciales y de contorno presentadas en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3 Condiciones iniciales y de contorno

Condiciones iniciales

b = burbuja
Cna2p = Cnoe = Cnziin w = estela
t=0 Cip=Cic=0 e = emulsion
Ciw=Cje=0 1= CHa4, CO,, CO, H2, H,O
j = Coque
Condiciones de contorno
Ccna,b = Cende = Cendin b = burbuja
2=0 Cco2,b = Cco2,e = Cco2,in w = estela
Cip=Cic=0 e = emulsion
Ciw =Cje 1= CO, H,, H,O
z=H Cie=Ciw ) = Coque

H = altura del lecho

4.3.5 Programa de calculo

Para las tres configuraciones de reaccion estudiadas (RLFC, RLFDZ,
RLFDZ+MB) en la optimizacién del proceso de reformado seco de metano, se
desarrolld6 un programa de célculo escrito en MatLab®, el cual utilizando el MOL
resuelve los modelos matematicos de dichas configuraciones.

El detalle del programa y las funciones desarrolladas en codigo m se detallan a
continuacion. El listado del codigo se presenta en el Anexo 2.
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- Programa principal (RLF.m). Ejecuta la resolucion numérica de los modelos
mediante el llamado de la funcién odel 5s.

- Inicial m Es una funcién creada para introducir al programa principal las
condiciones iniciales del modelo.

- Constantes.m Esta funcion permite introducir al programa principal todas las
contantes (cinéticas, fluidodinamicas, etc.) necesarias para la resolucion de los
modelos.

- PDE.m Es la funciébn que contiene el sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias. Dentro de esta funcion también se definen las condiciones de
contorno para las diferentes fases y especies participantes en la reaccion.

- dss004.m Esta funcion realiza diferencias finitas (centradas) de cuarto orden.

- dss012.m Esta funcion realiza diferencias finitas (upwind) de primer orden.

- ubFcn.m Esta funcion realiza el calculo de las velocidades del gas en la burbuja
(up) y emulsion (ue) y la velocidad del so6lido (ue) en la emulsion, segin las
ecuaciones propuestas en la Tabla 4.2.

- cineticaFcn.m En esta funcion se describen los modelos cinéticos derivados en
el capitulo 3.

- RHI.m Esta funcion resuelve el término RHS-1, realiza el llamado a las
funciones dss004.m/dss012.m 'y ubFcn.m.

-  RH2.m Esta funcidn resuelve el término RHS-2, también realiza el llamado a
las funciones dss004.m/dss012.m y ubFcn.m.

- RH3.m Esta funcion resuelve el término RHS-3, contiene sub funciones que
realizan el calculo de los coeficientes de intercambio Kge y Kwe, también realiza
el llamado a la funcién ubFcn.m.

- RH4.m Esta funcion resuelve el término RHS—4, realiza el llamado a la funcion
cineticaFcn.m.

- outFcn.m Esta funcidon permite obtener los datos y las representaciones graficas
de las conversiones, rendimientos, selectividades y flujos.

Un esquema grafico de la estructura del programa de célculo se presenta en la
Figura 4.7.

Programa Principal: RLF.m

PDE.m \

|_inicial.m || [dss004.m| | [dss004.m|
constantes.m|| | RHl.m| [RH2.m| |RH3.m| |RH4.m]

B Funciones programadas (.m)

m  Subrutina MatLab J

Figura 4.7 Estructura del programa de calculo desarrollado en codigo (.m)

S\ e e e
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4.4 Resultados de simulacion

Se resolvieron los modelos para las tres configuraciones de reaccion estudiadas
(RLFC, RLFDZ y RLFDZ+MB) teniendo en cuenta las condiciones de operacion
presentadas en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4 Condiciones de operacion en la simulacion de las configuraciones de reaccion en reactores de
lecho fluidizado para el proceso DRM.

Pardmetro Configuracion
RLFC RLFDZ RLFDZ + MB
T (°C) 525 525 525
Q (mLstp) min™") 235,5 235,5 235,5
W (g) 30 30 30
Inerte (g) 60 60 60
H (cm) 16 16 16
hr (cm) — 5 5
CH4/CO2|N2|Ox (%) 30/30]40[0 33;)75)713;)%100&)0:: C(z)zz)
t (min) 240 240 240

4.4.1 Resultados de simulacion — RFLC

En la Figura 4.8 y Figura 4.9 se presentan los resultados obtenidos en la
simulacion para la configuracion RLFC. A lo largo del lecho catalitico, podemos
apreciar un incremento en la conversion del CHs, una notable disminucion en la
selectividad a CO y también un aumento en el flujo molar de H». Esto nos indica que
conforme se avanza en la altura del reactor van tomando mas protagonismo las
reacciones de formacion de coque (descomposicion de metano — r.5 y la hidrogenacion
de CO —17), las cuales generan H» y consumen CO. La relacion molar H,/CO ratifica lo
anterior, mostrando valores entre 0,5 y superiores a 1,0 a lo largo del reactor. En cuanto
al coque, podemos observar que a los 240 min de reaccidon alcanza un valor de
concentracion cercano a 0,00 gcoque/Leat, que se mantiene constante a lo largo del lecho
catalitico para el tiempo final de reaccion (t = 240 min).

Por otro lado, en la variacion temporal podemos observar que existe una
disminucién en la conversion del CH4 y un aumento en la selectividad al CO, Esto nos
indicaria que, pasado un cierto tiempo de reaccion se reduce la velocidad de formacion
de coque por las reacciones de descomposiciéon de metano y la hidrogenacion de CO
(r.5 y r.7). Conforme avanza el tiempo de reaccion, la relacion molar H»/CO
experimenta una disminucion desde valores cercanos a 1,2 hasta, aproximadamente, 1,0.
Esto supone una gran actividad catalitica en los inicios de la reaccion que va
disminuyendo conforme va creciendo la cantidad de coque en la superficie del
catalizador. La concentracion de coque al final de la reaccion estd muy por debajo de la
concentracion de coque maximo.
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Figura 4.9 Conversiones de CHsy COz, selectividades a CO y Ha, concentracion de coque (Ce) y relacion
molar Hy/CO. (a) Evolucion a lo largo del lecho catalitico (t = tfinal) (b) Evolucion temporal (z = H).
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4.4.2 Resultados de simulacion — RFLDZ con combustion y
gasificacion de coque

Para las tres configuraciones de reaccion se consider6 una altura del lecho
catalitico (H) de 16 cm. Para poder alcanzar esta altura de lecho en la fase experimental
se debe mezclar el catalizador con alumina inerte con la misma distribucién de tamaio.
La adicion de material inerte es obligada en la configuracion RLFDZ+MB debido al
tamafio de las membranas, ya que con lechos méas cortos parte de las membranas queda
fuera del lecho catalitico. Por ello, para efectos de comparacion, en la simulacion se
tomo una misma altura de lecho catalitico para las tres configuraciones.

La Figura 4.10 y Figura 4.11 muestran los resultados obtenidos en la simulacion
del RLFDZ con combustion de coque en la zona de regeneracion. Se observa el
consumo completo del O en la combustion de coque. La concentracion de coque en el
reactor alcanza un valor cercano a 0,02 geoque/gcat que esta muy por debajo del valor
alcanzado en el RLFC. La combustion de coque regenera el catalizador. Asi, se puede
observar que los flujos molares alcanzan estabilidad a lo largo del tiempo con muy poca
pérdida de actividad del catalizador.

Las selectividades y la relacion molar H/CO a lo largo del lecho catalitico
tienen comportamientos similares a las del RLFC. Mientras que debido a reduccion de
tamafio de la zona de reaccion en comparacion con el RLFC la conversion de CHy y
CO; experimentan una disminucion en sus valores.

En los resultados de la simulacion del RFLDZ con gasificacion de coque en la
zona de regeneracion (Figura 4.12 y Figura 4.13) se puede observar una concentracion
de coque cercana a 0,035 gcoque/geat 10 cual nos indica que la gasificacion elimina menos
coque que la combustion. Esto es 16gico debido a que la velocidad de reaccion en la
gasificacion es mucho mas lenta que en la combustion.

Ademas, a diferencia de la combustién en donde se eliminan los dos tipos de
coque, en la gasificacion solo se elimina el coque amorfo mientras que el coque
grafitico se gasifica a temperaturas mas elevadas. Como consecuencia de esto, el coque
presente ocasiona la desactivacion del catalizador y, por ende, una pequefia disminucion
en la conversion del CHs y COs.

También se puede observar que al final de la reaccion la relacion molar Ho/CO
termina con un valor inferior a 0,6, lo cual se debe al CO proveniente de la zona de
regeneracion. La inversa de las reacciones de descomposicion de metano y de
hidrogenacién de CO (r.5 y r.7) también toman protagonismo conforme avanza el
tiempo de reaccion debido al coque presente, como ya se comentd anteriormente.
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Figura 4.10 Fraccion molar para las diferentes especies gaseosas y concentracion de coque (Ce). (a)
Evolucion a lo largo del lecho catalitico (t = tfinal) (b) Evolucion temporal (z = H).
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Figura 4.11 Conversiones de CHa y COz, selectividades a CO y Ha, concentracion de coque (Cc) y
relacion molar Hz2/CO. (a) Evolucién a lo largo del lecho catalitico (t = tfinal) (b) Evolucion temporal (z =

H).
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RFLDZ + gasificacion de coque
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Figura 4.13 Conversiones de CHa y COz, selectividades a CO y Ha, concentracion de coque (Cc) y
relacion molar Hz2/CO. (a) Evolucién a lo largo del lecho catalitico (t = tfinal) (b) Evolucion temporal (z =

H).

4.4.3 Resultados de simulacion — RFLDZ + MB con combustion
de coque

Finalmente, en la Figura 4.14 y Figura 4.15 se presentan los resultados de la

simulacion del RLFDZ+MB con combustion de coque en la zona de regeneracion.
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Tomando como referencia el RLFDZ, se puede apreciar un aumento en la conversion
del CH4 mientras que la conversion del CO; se mantiene similar. Esto nos indica que al
extraer H> con la membrana, la reaccion de descomposicion de metano (r.5) es la mas
favorecida. La selectividad a H; y la relacion molar Ho/CO también presentan
disminuciones notables, lo cual tiene sentido debido a la extraccion de H, del lecho
catalitico.
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Figura 4.14 Fraccion molar para las diferentes especies gaseosas y concentracion de coque (Ce). (a)
Evolucion a lo largo del lecho catalitico (t = tfinal) (b) Evolucion temporal (z = H).
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5 Validacion de Modelos

En este capitulo se presentan los resultados experimentales del proceso DRM
para las tres configuraciones de reaccion expuestas en el capitulo 1, comparandose con
las predicciones de los modelos. En la simulacion se han aplicado los modelos cinéticos
desarrollados en el capitulo 3 y los modelos matematicos para cada configuracion de
reactor desarrollados en el capitulo 4. Las comparaciones de los resultados de
simulacion con los datos experimentales del RLFC (datos obtenidos en este proyecto) y
RLFDZ/RLFDZ+MB (datos obtenidos previamente en el grupo CREG [33,34])
permiten validar los modelos matematicos de los distintos reactores propuestos en los
capitulos anteriores. Se termina el capitulo realizando una comparacion entre los datos
de simulacion de las tres configuraciones de reaccion y determinando las condiciones
optimas de operacion para el proceso DRM.

5.1 Reactor de lecho fluidizado convencional (RLFC)

Los experimentos se realizaron con la configuracion experimental RLFC
descrita en el apartado 2.1, en la cual se alimentaron mezclas equimolares de CH4 y CO»
[33,156], representando un biogas sintético.

Se analiz6 la influencia de las siguientes variables de operacion: la velocidad
relativa superficial del gas (ur = usg/umr), la temperatura de reaccion (T); la composicion
de alimentacion al reactor (CH4/CO2|N>) y el tiempo espacial W/Fcrao (geamol'h). En la
Tabla 5.1 se presenta el detalle de las condiciones de operacion para la configuracion de
reaccion RLFC.

Tabla 5.1 Condiciones de operacion experimental para el proceso DRM en RLFC.

Variable Intervalo U T CH(|CO:N: w

°O (%) (2

Ur 1,5-5 525 4040120 30

T 475 - 550 3 4040120 30
4014020

CH4|CO2|N> 503020 3 525 30
305020

W/FcHao 34-17-101 3 525 4040120 1-5-30

El tamafio de particula utilizado para el catalizador fue de 106 — 180 um con una
velocidad de minima fluidizacion de 0,27 cm’(STP)/cm?s (medida en N2 a 525 °C).

A continuacion, se presentan los resultados en funcién de los indicadores con
mayor relevancia dentro del proceso DRM tales como: la conversion de metano (Xcu4),
el rendimiento (Ym2) y selectividad (Su2) a Hz la relacion molar Ho/CO y Ia
concentracion de coque (Ce).
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5.1.1 Estabilidad del sistema y efecto de la velocidad relativa del
gas (ur)

La pérdida de actividad del catalizador por formacién de coque impide que el
proceso DRM se pueda operar en estado estacionario en un RLFC. Se realizd una
prueba de estabilidad del proceso operando con diferentes velocidades relativas de gas a
una misma temperatura y composicion de alimentacion.

La Figura 5.1 presenta los resultados de conversion de CHa, rendimiento y
selectividad a H» y concentracion final de coque para diferentes velocidades
superficiales relativas de gas (ur).
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Figura 5.1 Experimentos a distintas velocidades superficiales relativas del gas (ur) en RLFC. (a)
Selectividad a H2 vs Conversion CHa, con isolineas de rendimiento a Ha. (b) Concentracion final de
coque para cada experimento. T = 525 °C, W = 30 g, CH4|CO2|N2 = 40/40|20, tiempo de reaccion = 240
min.
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La Figura 5.2 presenta los resultados de conversion de CHs y relacion molar
H»/CO en funcién del tiempo de reaccion para diferentes velocidades relativas de gas

(ur).
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Figura 5.2 Experimentos a distintas velocidades superficiales relativas del gas (ur) en RLFC. (a)
Conversion CHs vs tiempo de reaccion. (b) Relacion molar Ho/CO vs tiempo de reaccion. T = 525 °C, W
=30 g, CH4|CO2|N2=40}40|20, tiempo de reaccion = 240 min.

Se puede apreciar que con valores de ur de 1,5 y 2 se obtienen conversiones
iniciales de CHs mayores del 30%, rendimientos a H> cerca del 22% y valores de
selectividad a H> superiores al 70 %. No obstante, conforme avanza el tiempo de
reaccion, se nota una rapida pérdida en la actividad del catalizador, disminuyendo los
valores de conversion alrededor del 26%, mientras que el rendimiento cae en torno al
18% y la selectividad hasta un 65 %. Para velocidades relativas de 3 en adelante se
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observa una menor variacion de la conversion con el tiempo, con conversiones entre el
24y 26 %, rendimientos del 17 % y selectividades cerca del 70 %.

En cuanto a la concentracion de coque (C.) al final de cada experimento se
observa un valor maximo en el contenido de coque con el tiempo espacial (Figura 5.1b),
algo que ya fue discutido en el apartado 3.3 en donde se observo un comportamiento
similar en los experimentos realizados en un reactor de lecho fijo.

Por otro lado, la relacion molar H»/CO alcanza una cierta estabilidad (valores
cercanos a 0,8) a partir de ur = 3. Ademas, se puede notar claramente en todos los
experimentos el efecto de la pérdida de actividad del catalizador con el tiempo de
reaccion debido a la formacion de coque.

También cabe mencionar que experimentalmente se observé la dificultad para
fluidizar el lecho de forma homogénea cuando se oper6 con valores de ur menores a 2,5,
mientras que con valores de u, superiores a 3,5 se empezd a notar el arrastre de
particulas. Por lo tanto, para asegurar la correcta fluidizacion de las particulas del lecho
y evitar su arrastre se trabajo con una velocidad relativa u, de 3.

5.1.2 Efecto de las condiciones de operacion

Para determinar la influencia de las condiciones de operacion sobre el proceso
DRM se realizaron experimentos (Tabla 5.1) variando la temperatura de reaccion, el
tiempo espacial y la composicion de alimentacion, mientras que la velocidad superficial
relativa del gas (u;) se mantuvo constante en un valor de 3 para todos los experimentos.

A continuacion, se presentan estos resultados conjuntamente con las
predicciones del modelo obtenidas mediante simulacion.

- Efecto de la temperatura

En la Figura 5.3 se muestran los resultados obtenidos en los experimentos
realizados a diferentes temperaturas de reaccion. Debido al caracter endotérmico del
proceso DRM, al aumentar la temperatura de reaccion se aprecia un incremento en la
conversion inicial de CHs y en el rendimiento y selectividad a Ho. También aumenta la
relacion molar H»/CO, ya que al ser la reaccion DRM (r.3) mas endotérmica que la
reaccion RWGS (r.4), estd mas favorecida al aumentar la temperatura.

El aumento de la conversion de CHs con la temperatura se debe tanto a la
cinética de reaccidon, ya que las constantes cinéticas varian segun la ecuacion de
Arrhenius, como al equilibrio termodindmico, al ser una reaccion endotérmica. A 475
°C se obtiene un valor de conversion inicial cerca del 20% mientras que a 550 °C se
obtienen conversiones por encima del 35%.

Claramente podemos observar (Figura 5.3a) que existe una pérdida de actividad
del catalizador debido a la formacion de coque, sobre todo en los primeros 20 minutos
de reaccion, donde se nota una rapida caida en los valores de conversion. Pasados los
100 minutos de reaccion se observa que la desactivacion del catalizador es mas lenta, lo
cual indicaria que la velocidad de formacion de coque es mas lenta. Como se ha visto en
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el estudio cinético, la formacion de coque tiende a equilibrarse con su gasificacion,
reduciendo paulatinamente la velocidad de pérdida de la actividad del catalizador.
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Figura 5.3 Efecto de la temperatura de reaccion. (a) Conversion de CHas. (b) Rendimiento a Ha. (¢)
Selectividad a Hz. (d) Relacion molar Ho/CO. W = 30 g, ur = 3, CH4/CO2|N2 = 40}40/20, tiempo de
reaccion = 240 min. Datos experimentales (simbolos), prediccion del modelo (lineas).

Al igual que la conversion, el rendimiento (Figura 5.3b) y la selectividad a H»
(Figura 5.3c) se incrementan con la temperatura. Para el rango de temperatura estudiado
se obtienen rendimientos que van desde el 10% hasta el 25% y selectividades que van
desde el 55% hasta el 70%. Los valores de rendimiento disminuyen ligeramente
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conforme avanza el tiempo de reaccion, debido a la desactivacion del catalizador,
mientras que la selectividad actua de forma contraria, incrementandose ligeramente.

En la Figura 5.3d se presenta la variacion de la relacion molar H2/CO en funcién
de la conversion de CHs para diferentes temperaturas de reaccion. Para todas las
temperaturas estudiadas se obtienen valores de H>/CO iniciales cercanos a 1, mientras
que, para el tiempo de reaccion final (240 min), se observa la dependencia de este
parametro con la temperatura, teniendo valores entre 0,75 y 0,82 para el rango de
temperatura estudiado.

En la Figura 5.3 también se pueden apreciar las predicciones del modelo, las
cuales resultaron muy satisfactorias, ya que siguen las mismas tendencias que los datos
experimentales.

- Efecto del tiempo espacial

Se realizaron pruebas experimentales con diferentes tiempos espaciales
(W/Fchao). Para ello se trabajo con diferentes pesos de catalizador (1, 5y 30 g) y se
mantuvo constante el caudal de alimentacion. Para mantener constante la altura de lecho
catalitico y por lo tanto la fluidodinamica del lecho, se mezcld el catalizador con
alimina inerte con la misma distribucion de tamafio de particula que éste (106 — 180
pm).

La Figura 5.4 muestra los resultados obtenidos en los experimentos realizados a
diferentes tiempos espaciales. Para valores pequefios se obtiene una conversion inicial
de CHs (Figura 5.4a) cerca del 20% y rendimientos iniciales a H> (Figura 5.4b)
alrededor del 15%. Sin embargo, estos valores decaen drasticamente conforme avanza
el tiempo espacial debido a la perdida de actividad del catalizador por formacion de
coque. Para valores un poco mas altos el proceso alcanza una cierta estabilidad, en
donde no es muy notoria la desactivacion del catalizador. Se obtienen conversiones y
rendimientos alrededor del 25% y 18% respectivamente, mientras que la selectividad a
H; alcanza valores sobre el 70% (Figura 5.4c).

En cuanto a la relacion molar H»/CO (Figura 5.4d) su valor se incrementa
conforme crece el tiempo espacial. Se tiene valores de 0,6 para tiempos espaciales
pequefios mientras que para tiempos espaciales mas grandes se obtienen relaciones
molares H,/CO superiores a 0,8.

Las predicciones del modelo siguen de manera satisfactoria las tendencias de los
datos experimentales.

- Efecto de la composicion de alimentacion

La Figura 5.5 presenta los resultados obtenidos en los experimentos realizados
con diferentes composiciones de alimentacion.

La alimentacion con exceso de CO, presenta una conversion inicial de CHy
(Figura 5.5a) cerca del 35 % y un rendimiento inicial a H» (Figura 5.5b) del 20 %,
mientras que para la alimentacion con exceso de CHy se tiene una conversion inicial de
CH4 del 25% y un rendimiento inicial a Hy cercano al 18 %. Segun los valores de
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conversion y rendimiento, se tendrian condiciones favorables cuando se trabaja con
exceso de CO; en la alimentacion. No obstante, la relacion molar H»/CO (Figura 5.5d)
es un parametro que se ve afectado directamente con la composicion de alimentacion,
teniendo valores de 0,7 para la alimentacion con exceso de CO; y valores superiores a 1
para la alimentacion con exceso de CHs4. También es cierto que un exceso de CO; en la
alimentacion respecto al estequiométrico implica una menor concentracion de Hz en la

corriente obtenida, aunque la conversion de metano sea mayor.
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Figura 5.5 Efecto de la composicion de alimentacion. (a) Conversion de CHa. (b) Rendimiento a Ho. (c)
Selectividad a H. (d) Relacion molar Ho/CO. T = 525 °C, u:= 3, W = 30 g, tiempo de reaccion = 240
min. Datos experimentales (simbolos), prediccion del modelo (lineas).
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Por lo tanto, si se requiere de un proceso con alta conversion y rendimiento, se
tendria que operar con alimentaciones con exceso de CO., de igual manera si se
requiere de un proceso con alta selectividad a Hz y un valor de la relacion molar Ho/CO
superior a 1, se tendria que operar con alimentaciones con exceso de CHs. Se pueden
variar los porcentajes de alimentacion de los gases reactantes de tal manera que se
pueda obtener un valor deseado de la relacion molar H,/CO.

En estos experimentos también se nota la pérdida de la actividad del catalizador
por formacién de coque, sobre todo en los minutos iniciales de la reaccion.
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En cuanto a la simulacion, los datos predichos por los modelos siguen las
tendencias de los datos experimentales, comprobando que los modelos propuestos
tienen capacidad de respuesta a las diferentes condiciones de operacion a los cuales han
sido sometidos.

5.1.3 Formacion de coque

En los experimentos a diferentes condiciones de operacion fue notoria la pérdida
de actividad del catalizador, lo cual afecta directamente a los valores de conversion y
rendimiento conforme avanza el tiempo de reaccion.

Durante la reaccion no fue posible medir la concentracion experimental de
coque, asi que el coque depositado sobre el catalizador fue cuantificado tras la reaccion
mediante experimentos de regeneracion, en los cuales se utilizaron corrientes diluidas
de Oo.

La Figura 5.6 presenta la comparacion entre los datos de concentracion de coque
obtenidos al final de cada experimento (240 min) y los datos de concentracion predichos
por los modelos para las diferentes condiciones de operacion.
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e
—~ T .: 7]
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~— | |
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| § |
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0.04 1 B modelo T B modelo | B modelo
@ experimental @  experimental @ experimental
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Temperatura (°C) W/Feno (gearmol 'h) % CH, (CH,4|CO4|Ny)

Figura 5.6 Concentracion de coque final para las diferentes condiciones de operacion. (a) Diferentes
temperaturas. (b) Diferentes tiempos espaciales. (¢) Diferentes composiciones de alimentacion. Tiempo
de reaccion = 240 min.

Al disponer solo de datos puntuales no se puede realizar una evaluacion de
tendencias en funcion del tiempo de reaccion entre los datos experimentales y tedricos.
Para temperaturas bajas el modelo predice una concentracion final de coque mayor que
la experimental, mientras que para temperaturas mas altas los datos experimentales y de
simulacion coinciden bastante bien. Para los experimentos con diferentes tiempos
espaciales y diferentes composiciones de alimentacién existe una tendencia similar
entre los datos experimentales y los datos de simulacion, pero muy separados en sus
valores.
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5.1.4 Comparacion con resultados de la bibliografia

La Figura 5.7 presenta una comparacion que incluye los resultados
bibliograficos obtenidos con diferentes sistemas experimentales (reactores de lecho fijo
en su mayoria), asi como los resultados obtenidos en este trabajo en la configuracion
RFLC a diferentes condiciones de operacion. A continuacion, se mencionan los trabajos
que han sido considerados tras una revision de las publicaciones de los tltimos afios en
el proceso DRM.

Aghamohammadi y cols.[157], desarrollaron su investigacion con un catalizador
de Ni/Al,0O3, donde la adicion del CeO; como modificador del soporte mejoraba la
actividad catalitica y estabilidad del catalizador. De igual manera, Damyanova y cols.
[158], estudiaron el efecto de diferentes contenidos de CeO: en catalizadores de Ni
soportados en alimina (Ni/xCeO> — Al>O3). Galvez y cols. [159], trabajaron con un
catalizador Ni/SBA—15 en donde demostraron mejoras en actividad, selectividad,
estabilidad y resistencia a la formacion de coque. Steinhauer y cols. [160], trabajaron a
temperaturas bajas con catalizadores bimetéalicos de Ni — Pd y evaluaron el efecto de
diferentes soportes. Yao y cols. [161], alcanzaron una alta actividad catalitica y
estabilidad con un catalizador ZrOx/Ni-MnOx/SiO,. Serrano — Lotina y cols. [162],
estudiaron la influencia de las condiciones de operacion utilizando catalizadores a base
de niquel obtenidos por calcinacion de una hidrotalcita. Karemore y cols. [163],
estudiaron el efecto de las condiciones de operacion utilizando para ello un catalizador
comercial Ni/Al,0O3. Chen y cols. [164], estudiaron el efecto de varias concentraciones
de O: en el biogas de alimentacion sobre un catalizador Ni/SiO». Tang y cols.[165],
estudiaron el efecto promotor del Ce sobre el catalizador Ni/ZSM-5.

Todos los resultados de la bibliografia citada utilizan catalizadores basados en
Ni y en todos se aprecio perdida de la actividad del catalizador por formacion de coque.
Ademas, estan dentro del rango de temperatura estudiado (450 — 550 °C), realizados a
presion atmosférica y con una relacion de alimentacion CH4/CO; = 1. Por lo tanto, es
factible realizar comparaciones con los datos experimentales obtenidos en este trabajo.

En la Figura 5.7a los datos obtenidos en bibliografia con altas temperaturas (550
°C) presentan conversiones de CHy elevadas alrededor del 50%, pero una selectividad a
H> bastante pobre, cerca del 45%, mientras que para temperaturas menores (500 °C)
presentan bajas conversiones de CHa, pero una alta selectividad a H>. En cambio, los
datos obtenidos en nuestro laboratorio presentan mejor selectividad a H para la
temperatura de 550 °C, aunque disminuye la conversion del CHy a cerca del 35%. Para
una temperatura de 500 °C se obtiene menor selectividad a H» que los datos
bibliograficos pero una mayor conversion de CH4 y rendimiento a Ho.

En cuanto a la relacion molar Ho/CO (Figura 5.7b) los resultados de bibliografia
presentan valores por debajo de 0,7 mientras que para los datos de este trabajo se
alcanzan valores entre 0,8 y 0,9.

Teniendo en cuenta la conversion de CHa, el rendimiento a H», la selectividad a
H> y la relacion molar H»/CO, los mejores resultados para el proceso DRM en la
configuracién RLFC se obtienen cuando se opera en un rango de temperatura entre 500
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Figura 5.7 Comparacion de los resultados experimentales a diferentes condiciones de operacion con
resultados bibliograficos. (a) Selectividad a H2 vs conversion de CHa con isolineas de rendimiento a Ha.

(b) Relacién molar H2/CO vs conversion de CHa. I[156] A[157] A[158] [159] &[160] B[161]

©[162] ©[163] M[164]

1103 |



Capitulo V | Validaciéon De Modelos

5.2 Reactor de lecho fluidizado de dos zonas (RLFDZ)

Los datos experimentales del proceso DRM realizados en la configuracion
RLFDZ se han obtenido en trabajos previos realizados en el grupo CREG [33,34], y
fueron obtenidos en el sistema experimental descrito en el apartado 2.1. Las condiciones
de operacion de estos experimentos se presentan en la Tabla 5.2.

Tabla 5.2 Condiciones de operacion experimental para el proceso DRM en la configuracion RLFDZ

T CH4|CO2| N2|Ox RLFC RLFDZ hr
Exp Ox etapa 1 etapa 2
°C) (%) (min) (min) (cm)
1 500 CO2 30/30]32|8,0 10 187 2,0
2 525 CO2 30/30]32/8,0 120 150 2,0
3 525 02 30/30|36,5|3,5 10 150 2,0
4 525 CO2 30[30]32,08,0 10 150 2,0

Se evaluaron los efectos de la temperatura de reaccion y del porcentaje y
naturaleza del gas regenerante (Ox), bien O o CO>. Todos los experimentos
presentados en la Tabla 5.2 se realizaron con un caudal de alimentacion total de 235,5
mL.min"', una velocidad relativa de gas (ur) de 3 y un peso de catalizador (W) de 30 g.
Ademas, cada experimento se realizd en dos etapas: la etapa I, que corresponde al
tiempo en el cual se opera bajo las condiciones RLFC, siendo esto necesario para que el
proceso alcance estabilidad de reaccion y la etapa 2, cuando se introduce gas
regenerante (Ox) por la parte inferior del reactor, formando asi las condiciones de la
configuraciéon RLFDZ.

5.2.1 Efecto de la temperatura

En la Figura 5.8 se presentan los resultados obtenidos para los experimentos 1y
2, cada uno realizado a una temperatura diferente. Al igual que en RLFC con el
aumento de la temperatura se puede apreciar un incremento en la conversion de CHa,
rendimiento a Ho, selectividad a H» y la relacion molar H,/CO.

En ambos experimentos se aprecia la pérdida de actividad del catalizador por
formacion de coque, siendo esta mas notoria en el experimento 1 realizado a 500 °C. La
diferencia entre los dos experimentos radica en la etapa inicial de reaccion (etapa 1), en
donde se oper6 bajo las condiciones RLFC, en un caso 10 minutos (experimento 1) y en
el otro caso 120 minutos (experimento 2). Como ya se menciond anteriormente, la
mayor desactivacion del catalizador se da en los primeros minutos de reaccion, por lo
tanto, en el experimento 2 en donde la efapa 1 tiene una duracién de 120 minutos, en la
etapa 2 (RLFDZ) es menos perceptible la desactivacion del catalizador, debido a que
existe regeneracion del catalizador en la zona baja del reactor, lo cual hace que la
pérdida de actividad catalitica sea mas lenta. En ambos casos el porcentaje de gas
regenerante (8% CO.) alimentado al reactor es insuficiente para alcanzar estabilidad en
el proceso.

Los datos de simulacion se obtuvieron, de igual manera, por etapas, donde los
datos obtenidos al final de una etapa sirven de condiciones iniciales de la siguiente
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etapa. Se puede observar (Figura 5.8) que los datos predichos por los modelos siguen la
misma tendencia que los datos experimentales. Esto es importante, ya que valida los
modelos cinéticos propuestos tanto para la reaccion principal, asi como para las

reacciones de combustion/gasificacion de coque, los cuales se utilizan dentro del

modelo matematico del RLFDZ.
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Figura 5.8 Efecto de la temperatura de reaccion operando bajo las condiciones RLFDZ. (a) Conversion de
CHa. (b) Rendimiento a Ha. (c) Selectividad a Hz. (d) Relacion molar H2/CO. W =30 g, u:= 3. Ox = 8%
COz. Datos experimentales (simbolos), prediccion del modelo (lineas).

1105 |



Capitulo V | Validaciéon De Modelos

5.2.2 Efecto del porcentaje y naturaleza del gas regenerante

La Figura 5.9 presenta los resultados obtenidos en los experimentos realizados
con diferentes gases regenerantes. Si bien el O> es el gas mas cominmente utilizado
para regenerar catalizadores desactivados en reaccion, también se puede utilizar CO;
como alternativa de agente regenerante para gasificar el coque formado.

35
a
30 H %
< - o)
21\0/ @ Q (o) OQ”O @]
O
>
25 -
O 3,5% O,
O 8,0% CO,
20 l l |
0 50 100 150
tiempo (min)
90
|1C
80 A
o 70+
= ————D—/——/FI—/—EI/——I:I————I:I———EI———D
60 -
50 0O 3,5% O,
0 8,0% CO,
40 : : :
0 50 100 150

tiempo (min)

25

204

Y, (%)

15

10

1,5

1,0 1

H,/CO

0,5 1

0,0

O
900 ¢
- 00008 8
O 3,5% O
O 8,0% CO,
0 50 100 150
tiempo (min)
©C 0ooooo
0-0-0-0..0.0
O 3,5% O
O 80% COQ
0 50 100 150

tiempo (min)

Figura 5.9 Efecto del gas regenerante, operando bajo condiciones de un RLFDZ. (a) Conversion de CHa.
(b) Rendimiento a H». (¢) Selectividad a Ha. (d) Relacion molar Ho/CO. T = 525 °C. W = 30 g, ur = 3.

Datos experimentales (simbolos), prediccion del modelo (lineas).
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En la configuracion RLFDZ se estudi6 la regeneracion del catalizador mediante
la combustiéon (con O2) y gasificacion (con CO;) del coque. Para la combustion se
utilizé una corriente diluida de Oz con un 3,5% del caudal total de alimentacion
mientras que, para la gasificacion, se utilizo una corriente diluida de CO; con un 8% del
caudal total. Los experimentos se realizaron en dos etapas: la etapa 1 operando bajo
condiciones RLFC, con un tiempo de duracion de 10 min y la efapa 2 en donde se opero
bajo condiciones RLFDZ. Los graficos presentados corresponden solamente a los datos
obtenidos en la etapa 2.

Los valores iniciales de conversion, rendimiento y selectividad son similares a
los valores obtenidos en la configuracion RLFC a la temperatura de 525 °C, sin
embargo, conforme avanza el tiempo de reaccion esta configuracion experimenta menos
pérdida de actividad debido a la regeneracion del catalizador en la zona baja del reactor.

En cuanto a la relacion molar Ho/CO (Figura 5.9d), para el caso en el cual se
utiliza O, como gas regenerante, la combustion del coque en la zona baja del reactor
genera COy, el cual pasa a la zona de reaccidon provocandose una desproporcion en los
reactantes a favor del CO,. Como ya se analiz6 anteriormente (Figura 5.5) el exceso de
CO; genera mayor conversion de CHs y mayor rendimiento a H> y, por lo tanto, el
incremento del O en la corriente del gas regenerante incrementa también la relacion
molar Ho/CO. Por el contrario, cuando se utiliza CO> como gas regenerante, en la zona
baja del reactor se genera CO, el cual pasa a la zona de reaccion generandose una
desproporcion entre los productos H> y CO a favor del CO, lo que conlleva una
disminucioén en la relacién molar H,/CO.

Los datos predichos por los modelos presentan las mismas tendencias que los
datos experimentales para los dos casos de regeneracion (O»/CO2). La configuracion
RLFDZ también present6 pérdida de actividad del catalizador por formacion de coque.

Por lo tanto, para alcanzar un proceso mas estable en comparacion con la
configuraciéon RLFC, serd necesario incrementar el porcentaje de gas regenerante
alimentado al reactor.

5.2.3 Formacion de coque

Dado que no se dispone de datos experimentales de concentracion de coque
frente al tiempo, en la Figura 5.10 se presentan Unicamente los datos de concentracion
de coque predichos por los modelos.

En la configuracion RLFDZ se puede observar que la evoluciéon de la
concentracion de coque con el tiempo de reaccion depende de factores como: la
temperatura de reaccién y el porcentaje y naturaleza del gas regenerante. A menor
temperatura de reaccion se ven favorecidas las reacciones secundarias de formacion de
coque, por ende, el experimento realizado a 500 °C presenta mayor concentracion de
coque. En cuanto al gas regenerante, tanto el O, como el CO> han demostrado ser
agentes eficaces a la hora de recuperar la actividad del catalizador. Sin embargo, los
porcentajes utilizados en la alimentacion no son suficientes para alcanzar un
comportamiento estable y, por lo tanto, sera necesario un mayor porcentaje de agente
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regenerante para alcanzar un equilibrio entre la formacion y consumo de coque. Hay
que tener en cuenta que en la gasificacion de coque se necesitarda de un mayor
porcentaje de CO: en la alimentacion para igualar los resultados obtenidos con Ox.
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Figura 5.10 Concentracion de coque en funcion del tiempo de reaccion, RLFC (etapa 1 = 10 min) RLFDZ
(etapa 2 =200 min).

5.2.4 Comparacion de resultados

En la Figura 5.11 se presenta una comparacion entre todos los experimentos
realizados en la configuracion RLFDZ para el proceso DRM.

Los mejores resultados en cuanto a conversion y rendimiento se obtienen a la
mayor temperatura de reaccion (525 °C). Sin embargo, también influyen el porcentaje y
naturaleza del gas regenerante (O2/CO,) y la primera etapa del experimento, en donde
se opera un determinado tiempo bajo condiciones RLFC. Los experimentos constaban,
inicialmente, de una etapa I de 10 min con un 3.5% de Oz y 8% de CO; en las
corrientes de gas regenerante, presentando conversiones cercanas al 30% y rendimientos
del 19% a 525 °C. Con la misma temperatura de reaccion el experimento que tuvo la
etapa I con una duracién de 120 minutos con un 8% de CO; en la corriente de gas
regenerante presentd conversiones similares pero una mayor selectividad y rendimiento
a H.

También cabe mencionar que, en la etapa 2 de cada experimento, es decir, la
etapa que opera bajo condiciones RLFDZ, el proceso no alcanzd condiciones estables
de operacion, presentando valores de conversion y rendimiento que disminuyen con el
tiempo de reaccidon. Esto indica que no se llega a dar un equilibrio entre la formacién y
consumo de coque y, por lo tanto, el catalizador no logra alcanzar una actividad estable.
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Figura 5.11 Comparacion de los resultados experimentales a diferentes condiciones de operacion en
RLFDZ. Selectividad a Hz vs conversion de CH4 con isolineas de rendimiento a Ho.

5.3 Reactor de lecho fluidizado de dos zonas + membrana
(RLFDZ + MB)

Al igual que la configuracion anterior (RLFDZ) los datos experimentales del
proceso DRM en la configuracion RLFDZ+MB fueron obtenidos previamente en otros
trabajos realizados en el grupo CREG [33,34], en el sistema experimental descrito en el
apartado 2.1. Las condiciones de operacion de estos experimentos se presentan en la
Tabla 5.3.

Tabla 5.3 Condiciones de operacion experimental para el proceso DRM en la configuracion RLFDZ+MB.

T CH,4|CO2| N2|Ox RLFC RLFDZ+MB h¢

Exp . Ox 0 etapa 1 etapa 2
°C) (%) i) i) (cm)
112 475 02 30[30/30]10 120 360 24,5
314 500 02 30[30/30]10 120 360 24,5
516 525 02 30[30/30]10 120 360 24,5
78 550 02 30[30/30]10 120 360 24,5
910 575 02 30[30/30]10 120 360 24,5
11]12 550 02 30]30[355,0 120 360 24,5
13]14 550 02 30[30132,5(7,5 120 360 24,5
15]16 550 CO2 30[30/10J30 120 360 24,5
17 550 02 30]30[355,0 0 480 4,5
18 550 02 30[30132,5(7,5 0 480 4,5
19 550 02 30[30/30]10 0 480 4,5
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En dichos experimentos se evalud el efecto de la temperatura, el porcentaje y
naturaleza del gas regenerante, la altura de la zona de regeneracion y el tiempo o
periodo de activacion de las membranas. Todos los experimentos presentados en la
Tabla 5.3 fueron realizados con un caudal de alimentacion total de 235,5 mL.min’!, una
velocidad relativa de gas (ur) de 3 y un peso de catalizador de 30 g. Se realizaron
mezclas de catalizador con alumina inerte (con una misma distribucion de tamafio) para
alcanzar una altura de lecho catalitico de 30 cm. Esto permitid que las membranas
estuvieran sumergidas por completo dentro de la zona de reaccion, mientras que la
altura de la zona de regeneracion se pudo variar (hf = 2 cm, hr = 4 cm) cambiando la
posicion de la varilla de alimentacion de los gases reactantes.

Los experimentos 1 al 16 se realizaron en dos etapas: la etapa 1 corresponde al
tiempo en que se opera bajo las condiciones RLFC, siendo esto necesario para que el
proceso alcance estabilidad de reaccion y también las membranas cumplan con un
periodo de activacion, el cual evita una rapida pérdida de actividad del catalizador al
inicio de la reaccion segun lo expuesto por Ugarte y cols. [33], y la etapa 2, en que se
introduce gas regenerante por la parte inferior del reactor y se activa el funcionamiento
de las membranas que extraen hidrégeno de forma selectiva, formando asi las
condiciones RLFDZ+MB. Los experimentos 17 al 19 operan bajo las condiciones
RLFDZ+MB sin el periodo de activacion de la membrana.

5.3.1 Efecto de la temperatura y altura de la zona de
regeneracion (hy)

La Figura 5.12 presenta los resultados obtenidos a diferentes temperaturas de
operacion. Tanto la conversion del CH4 como el rendimiento a H> alcanzan sus mejores
resultados conforme se incrementa la temperatura. Por otro lado, la selectividad a H»
varia muy poco con la temperatura y, por ultimo, la relacion molar Ho/CO disminuye
con el incremento de la temperatura.

A menor temperatura de reaccion (475 °C) se puede observar un incremento de
la conversion de CH4 con el tiempo de reaccidon y una relacién molar H/CO superior a
2, que de igual manera se incrementa con el tiempo de reaccion. Esto se debe al efecto
causado por el funcionamiento de las membranas, las cuales extraen H» de forma
selectiva, promoviendo las reacciones que forman H» (13, r5, r7). Es decir, a bajas
temperaturas aparte de la reaccion principal (DRM — r3) también se promueven las
reacciones secundarias de formacion (Descomposicion de metano — r5) y consumo
(Gasificacion con H>O — r7) de coque. Por lo tanto, el coque proveniente de la etapa 1
se consume en la zona de regeneracion por el gas regenerante y también en la zona de
reaccién por gasificacion con vapor de agua, recuperandose asi gran parte de la
actividad del catalizador. A temperaturas un poco mayores (525 °C) el uso de las
membranas promueve la reaccion de descomposiciéon de metano (r5), pero ya no la
reaccion de gasificacion de coque con vapor de agua (r.7), razon por la cual se observa
pérdida de la actividad del catalizador por una mayor formacion de coque. Para
temperaturas de operacion altas (550 — 575 °C) el proceso esta cerca del equilibrio entre
la formaciéon y consumo de coque, notdndose muy poco la desactivacion del catalizador.
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Figura 5.12 Efecto de la temperatura de reaccion operando bajo las condiciones RLFDZ+MB. (a)
Conversion de CHa. (b) Rendimiento a Ho. (¢) Selectividad a Ho. (d) Relacion Ho/CO. W = 30 g, ur= 3. hr
=2 cm. Datos experimentales (simbolos), prediccion del modelo (lineas).

Los datos obtenidos en la simulacion predicen bastante bien las tendencias de los

datos experimentales, mostrando la misma variaciéon con la temperatura y la misma

estabilidad con el tiempo de reaccion.

Un efecto similar se observo con los experimentos realizados con hf = 4 cm.
Ademas de ganar estabilidad en el proceso, se obtuvieron valores ligeramente mas bajos
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de conversion de CHy y rendimiento a H. Esto se debe a la dilucion ligeramente mayor
de las particulas de catalizador en el lecho con particulas de alimina inerte. Por lo tanto,
aunque la altura de la zona de reaccion fue la misma, su contenido en catalizador fue
ligeramente inferior, lo que conllevo una pequeia caida en la conversion.

5.3.2 Efecto del porcentaje y naturaleza del gas regenerante

Con el fin de reducir la perdida de actividad del catalizador por formacion de
coque, se actud sobre la zona de regeneracion cambiando el porcentaje y la naturaleza
del gas regenerante. Por lo tanto, se realizaron experimentos utilizando Oz (5%, 7,5% y
10%) y también CO: (30%) como agentes regenerantes del catalizador. Las condiciones
de estos experimentos (11 al 16) se muestran en la Tabla 5.3. El porcentaje de
alimentacion del gas regenerante se calcula con referencia al caudal de alimentacion
total.

La Figura 5.13 presenta los resultados obtenidos (Xcu4, YH2, Sv2 y H2/CO) para
esta serie de experimentos, con una altura de la zona de regeneracion de 4,5 cm (hy). En
términos generales, la mejora en el rendimiento a H» con la configuracion RLFDZ+MB
es similar, independientemente de la cantidad y la naturaleza del gas regenerante
utilizado. Por lo tanto, se obtuvo un rendimiento promedio a H» del 55% frente al 25%
obtenido en la configuracion RLFC a la misma temperatura de reaccion (550 ° C).

En cuanto a la estabilidad del proceso, cuando se utiliz6 O, como gas
regenerante y una altura de la zona de regeneracion (hy) de 4,5 cm, cuanto mayor fue el
porcentaje de O, alimentado, mdas estable fue el proceso. Se alcanzé una mayor
estabilidad en el proceso cuando se trabajé con 10% de O».

En cuanto al uso del CO, como gas regenerante, se hizo necesario trabajar con
un alto porcentaje (30% de CO») en la alimentacidon y una zona de regeneracion grande
(hf = 4,5 cm) para alcanzar resultados cercanos a los obtenidos con O.. Debido a la
cinética de reaccion mas lenta con CO> como oxidante, se requeriria una mayor altura
de la zona de regeneracion y/o un porcentaje mas alto del CO; en la alimentacidén para
alcanzar condiciones de estado estacionario.

Por lo tanto, se determina que el CO» se puede utilizar como un agente
regenerante del catalizador para el proceso DRM y que una cantidad adecuada de CO»
proporciona una estabilidad similar a cuando se usa Oz como regenerante. Ademas, en
algunas ocasiones, el CO; podria ser preferible desde el punto de vista de la seguridad
del proceso. Se debe tener en cuenta una consideracion adicional cuando se trabaja con
la configuracion RLFDZ+MB utilizando O, como agente regenerante del catalizador.
Por un lado, un alto porcentaje de O, en la corriente alimentada a la zona de
regeneracion favorece la eliminacion del coque y, en consecuencia, la estabilidad del
proceso. Por otro lado, si hay un exceso de O, podria alcanzar la zona de reaccion.
Luego, ademas de producir la oxidacién no deseada de alguna parte de CHs, CO o Ha,
este O> podria oxidar la fase activa metalica del catalizador (Ni y Ce) y desactivarlo
gradualmente[166,167].
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Figura 5.13 Efecto del porcentaje y naturaleza del gas regenerante operando bajo las condiciones
RLFDZ+MB. (a) Conversion de CHa. (b) Rendimiento a Hz. (c) Selectividad a Ha. (d) Relacion molar
H>/CO. T =550 °C. W = 30 g, ur= 3. hr = 4,5 cm. Datos experimentales (simbolos), prediccion del
modelo (lineas).

5.3.3 Efecto de la etapa de activacion de las membranas

Para evitar una atmoésfera oxidante en la que el metal se oxida y, por

consiguiente, disminuye su actividad [156], se consider6 necesario iniciar el proceso sin
extraccion de hidrogeno durante un periodo de tiempo antes de activar el
funcionamiento de las membranas. De esta manera, se implementd una etapa de
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activacion (etapa 1) en la que el sistema trabajo bajo las condiciones RLFC sin la
extraccion de hidrogeno [33]. El efecto de eliminar esta etapa preliminar se analiz6 con
una serie de experimentos (17 al 19) realizados con diferentes porcentajes de O> como

gas regenerante y una altura de la zona de regeneracion (hr) de 4,5 cm (Tabla 5.3). La
Figura 5.14 presenta los resultados de experimentos realizados sin la etapa de activacion

de las membranas.
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Figura 5.14 Efecto de la ctapa de activacion de las membranas bajo condiciones RLFDZ+MB. (a)
Conversion de CHa. (b) Rendimiento a Ha. (¢) Selectividad a Ha. (d) Relacion molar H2/CO. T = 550 °C.
W =30 g, ur= 3. hr=4,5 cm. Datos experimentales (simbolos), prediccion del modelo (lineas).
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Como puede verse, no se obtuvieron diferencias al eliminar dicha etapa de
activacion, ya que presenta valores de conversion, rendimiento, selectividad y relacion
molar H»/CO del mismo orden de magnitud que aquellos que fueron realizados con la
etapa de activacion. Eso implica que el proceso puede iniciarse bajo condiciones de la
configuracion TZFBR+MB, sin que se le penalice en términos de actividad o
estabilidad.

5.3.4 Formacion de coque

La Figura 5.15 presenta los datos de concentracion de coque en funcion del
tiempo obtenidos mediante simulacion a diferentes condiciones de operacion para la
etapa 1y 2.

En la etapa 1 se observa que las concentraciones de coque disminuyen conforme
aumenta la temperatura de reaccion, tal cual se observé en los resultados obtenidos en la
configuraciéon RLFC, ademads estos resultados concuerdan con la tendencia indicada por
el equilibrio termodindmico (Anexo 3).

En la efapa 2 se observa el efecto de las membranas. Como ya se discutio
anteriormente, a 475 °C en el RLFDZ con la presencia de las membranas se promueve
la gasificacion de coque. A partir de 500 °C se observa que la formacion de coque
disminuye conforme se incrementa la temperatura de reaccion, teniendo la menor
concentracion de coque a 575 °C.
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Figura 5.15 Predicciones del modelo para la concentracion de coque en funcion del tiempo de reaccion a

diferentes condiciones de operacion.

El porcentaje y naturaleza del gas regenerante también determina la cantidad de
coque presente al final de la reaccion. Asi pues, los experimentos realizados con un
10% de O> en la corriente de regeneracion presentaron concentraciones de coque
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alrededor de 0,07 (gcoque/geat) tras 8 horas de reaccion y a 550 °C, mientras que los
experimentos realizados con un 30% de CO, presentaron concentraciones de coque
cerca de 0,1 (Zcoque/eat)-

La etapa de activacion de las membranas no tiene mayor influencia en la
formacién de coque, ya que los escenarios de simulacion propuestos con y sin esta
etapa, presentan concentraciones de coque similares al final de la reaccion. En el
experimento realizado sin la etapa de activacion (etapa 1) se puede observar que las
membranas promueven la formaciéon de coque, es decir presenta una mayor
concentracion de coque en comparacion con la concentracion obtenida sin membranas a
una misma temperatura de reaccion. Esto se puede explicar por aumento de la
descomposicion de CHgy (1r.5) al retirar Ho.

También cabe mencionar que al aumentar la altura de la zona de regeneracion se
presenta una disminucion en la concentracion final de coque, siendo esta disminucion
mas relevante en la regeneracion con COz que con O;. Esto se debe a que la reaccion de
regeneracion por combustion se da casi en su totalidad en los primeros centimetros de la
zona de regeneracion, por lo tanto, llegard un punto en el cual al aumentar la altura de la
zona de regeneracion ya no tendria efecto alguno.

5.3.5 Comparacion de resultados

En la Figura 5.16 se presenta una comparacion entre los datos promedio
obtenidos en todos los experimentos realizados en RLFDZ+MB para el proceso DRM.
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Figura 5.16 Comparacion de los resultados experimentales a diferentes condiciones de operacion en
RLFDZ+MB. Selectividad a H2 vs conversion de CHs con isolineas de rendimiento a Ha.
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Los mejores resultados en conversion y rendimiento se obtuvieron a la mayor
temperatura (575 °C). Los factores que también influyen en los resultados del proceso
estan relacionados con el porcentaje y naturaleza del gas regenerante (O2/CO»), la altura
de la zona de regeneracion (hr) y también la operacion del proceso con o sin la etapa de
activacion de las membranas (etapa 1).

En cuanto al gas regenerante, los mejores resultados de conversion y
rendimiento se obtienen cuando se trabaja con corrientes diluidas (10% de la
alimentacion) de O,. El CO> también demostré ser un buen agente regenerante
presentando valores de conversion y rendimiento similares a los obtenidos con O», sin
embargo, se necesita de un mayor porcentaje de CO> (30% de la alimentacién) en la
corriente de regeneracion para alcanzar los niveles de regeneracion que proporciona el
uso de O;.

Otro factor importante es la altura de la zona de regeneracion (hg); el incremento
de este valor conlleva la disminucion de catalizador en la zona de reaccién y, por ende,
menor conversion y rendimiento. Los mejores resultados de conversion se obtuvieron
con un valor hr de 2 cm, mientras que, cuando se trabajé con un valor hr de 4,5 cm el
proceso presentd mejor estabilidad.

Por ultimo, se puede considerar que la etapa de activacion de las membranas
tiene poca influencia sobre el proceso, ya que los experimentos realizados sin esta etapa,
comparados con los experimentos que se realizaron con dicha etapa, presentan valores
de conversion de CH4 cercanos, valores de rendimiento a H» similares y una mejora en
la selectividad a H».

5.4 Optimizacion del proceso

A lo largo de este capitulo se ha realizado un analisis de los datos
experimentales del proceso DRM obtenidos a diferentes condiciones de operacion en las
tres configuraciones de reaccion estudiadas (RLFC, RLFDZ y RLFDZ+MB). Ademas,
los datos experimentales se utilizaron para comprobar la fiabilidad de las simulaciones.
Se pudo observar que para las tres configuraciones de reaccion el modelo
fluidodinamico de tres fases junto con los modelos cinéticos y el modelo de flujo de H»
a través de la membrana describen de manera favorable las tendencias experimentales
encontradas en el proceso DRM. Por lo tanto, los datos obtenidos mediante estos
modelos se pueden considerar una representacion aceptable del proceso DRM en
reactores de lecho fluidizado.

Mediante la simulacion del proceso se puede determinar las mejores condiciones
de operacion y la mejor configuracion de reaccion, sin embargo, serd necesario tener en
cuenta los siguientes aspectos.

La configuracion RLFDZ+MB no solo es capaz de mantener la estabilidad del
proceso, sino que, ademas, por efecto de la retirada del hidrégeno a través de las
membranas permeoselectivas, el equilibrio de reaccion se desplaza hacia la formacion
de hidrogeno aumentando el rendimiento del proceso. Si bien es conocido que la
presencia de hidrégeno inhibe parcialmente la formacion de coque [168], la retirada
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selectiva de H> no representa un problema para el funcionamiento de RLFDZ+MB
debido a su capacidad para regenerar el catalizador in—situ ajustando el porcentaje de
gas oxidante a introducir (O»/CO2). El desplazamiento del equilibrio provocado en
RLFDZ+MB se puede traducir en un incremento del rendimiento a H> con respecto a
RLFC de hasta un 200% o superior dependiendo de la temperatura de reaccion.

Los mejores datos de conversion de CH4, asi como de rendimiento y selectividad
a H, se obtienen con la configuracion RLFDZ+MB, ademas en esta configuracion,
conforme se incrementa el valor de la temperatura de reaccidon presenta mejores valores
de conversion y rendimiento mientras que la selectividad tiene valores similares para
todas las temperaturas. Los valores de conversion de CH4, rendimiento y selectividad a
H> en la configuracion RLFDZ son ligeramente superiores a los obtenidos con la
configuraciéon RLFC, ademas, la configuracion RLFDZ presenta mejores resultados en
cuanto a estabilidad del proceso debido a la eliminacion del coque en la zona de
regeneracion.

Si bien el proceso DRM presenta mejores resultados de conversion y
rendimiento conforme se incrementa la temperatura, la configuracion RLFDZ+MB no
puede operar mas alld de los 600 °C debido al deterioro que pueden sufrir las
membranas de Pd — Ag a altas temperaturas. Por lo tanto, para estar del lado de la
seguridad en cuanto a la integridad de las membranas, el mejor rango de temperatura de
operacion es entre 500 y 550 °C, siendo este un factor importante a tomar en cuenta a la
hora de disenar el proceso.

Como se mencion6 en el capitulo de introduccion, la importancia del proceso
DRM radica en el uso de biogds como materia prima para la obtencién de gas de
sintesis o H» de alta pureza, dependiendo de la configuracion de reaccion con la cual se
trabaje.

El gas de sintesis producido a partir del biogés (proveniente de la biomasa) se
caracteriza principalmente por una relacion molar Ho/CO en el rango de 0,8 — 1,5 [169],
diferente de los valores tradicionales (~2) obtenidos a partir de otras fuentes de carbono
(hulla, carbon, nafta, etc.) y otros procesos de reaccion (SRM). Si se tiene como
objetivo la obtencion de gas de sintesis (H2 + CO) el cual para ser utilizado de forma
directa en el proceso Fischer—Tropsch necesita disponer de una relacion molar H>/CO
alrededor de uno (~1), las configuraciones RLFC y RLFDZ son las mas adecuadas
debido a que presentan valores alrededor de 0,8. Ademas, la configuracion RLFDZ
presenta las ventajas de alcanzar un proceso estable con el tiempo debido a la
regeneracion del catalizador in—situ y la oportunidad de modificar el porcentaje y
naturaleza de gas regenerante, con lo cual se puede modificar el valor de la relacion
molar Ho/CO a un valor deseado. Por otro lado, la configuracion RLFDZ+MB
incrementa notablemente la relaciéon molar H»/CO, obteniéndose valores que estdn muy
por encima de los alcanzados con las otras dos configuraciones, ademas, esta la
particularidad de obtener una corriente de H> permeado de alta pureza.

La Figura 5.17 presenta la optimizacion del proceso DRM mediante simulacion
para las tres configuraciones de reaccion estudiadas (RLFC, RLFDZ y RLFDZ+MB).
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Con el fin de obtener los mejores valores en cuanto a conversion y rendimiento se
propone una temperatura de operacion de 550 °C, una altura de la zona de regeneracion
(hr) de 4,5 cm y O2 como agente regenerante. Para el caso de la configuracion RLFDZ
con el 10% de O en la corriente de regeneracion se alcanzo condiciones estables de
operacidon con una concentracion de coque final alrededor del 0.02 (gcoque/geat).
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Figura 5.17 Optimizacion del proceso DRM mediante simulacion en las 3 configuraciones de reaccion
(RLFC) (RLFDZ) (RLFDZ+MB). T = 550 °C, W =30 g, ur= 3 Q =235.5 mL min’, hr=4,5 cm, Ox= O2
10% (RLFDZ) 15% (RLFDZ+MB), CH4:CO2>=1:1.

Para la configuracion RLFDZ+MB, al existir mayor formacion de coque se
proponer trabajar con un 15% de Oz en la corriente de regeneracion, obteniendo asi
condiciones estables de operacion con muy poca desactivacion de catalizador y una
concentracion final de coque alrededor de 0,04 (gcoque/Leat)-
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6 Resumen y conclusiones

6.1 Resumen

El concepto de reactor fluidizado de dos zonas (oxidacidn/regeneracion y
reduccion/desactivacion) surgié hace mas de dos décadas en el Grupo CREG del
Instituto de Investigacion en Ingenieria de Aragén (I3A) y se viene desarrollando por
parte de los miembros del mismo en la linea de investigacion de Ingenieria de
Reactores. Dentro de esta linea, se estudia la viabilidad de la aplicacion de los reactores
de lecho fluidizado de dos zonas (RLFDZ) y de los reactores de lecho fluidizado de dos
zonas + membrana (RLFDZ+MB) para distintas reacciones de catalisis heterogénea.

En el presente trabajo se ha estudiado el proceso de produccion de gas de
sintesis y la obtencion de hidréogeno de alta pureza, mediante reformado seco de metano
(DRM), para su aplicacion como vector energético alternativo a los combustibles fosiles
tradicionales, utilizando, para ello, reactores avanzados de lecho fluidizado. Asimismo,
se han comparado tres configuraciones de reaccion: RLFC, RLFDZ y RLFDZ+MB.

El principal problema que presenta el proceso DRM es la desactivacion del
catalizador por formacion de coque. Ademas del tradicional reactor de lecho fijo, la
reaccion puede llevarse también a cabo en un reactor de lecho fluidizado con varias
alternativas: 1) la configuracion RLFC que consiste en un reactor de lecho fluidizado
convencional, en la cual no se alcanza un proceso continuo debido a la pérdida de
actividad del catalizador; 2) la configuracion RLFDZ que consiste en un reactor de
lecho fluidizado en donde se introduce gas regenerante en la parte inferior del reactor,
mientras que el hidrocarburo se alimenta en un punto intermedio del lecho. De esta
manera se obtienen dos zonas de reaccidn, una de las cuales se emplea para la reaccion
deseada y la otra para regenerar el catalizador y, 3) la configuracion RLFDZ+MB que
consiste de igual manera en un reactor de lecho fluidizado con dos zonas de reaccion,
ademas de la incorporacion de una membrana de Pd — Ag que extrae de forma selectiva
hidrégeno del lecho de reaccion.

Para el proceso DRM, la configuracion RLFDZ permite trabajar con un proceso
continuo debido a la regeneracion del catalizador en la zona baja del reactor, para lo
cual debe existir un equilibrio entre la formaciéon y consumo de coque. Por otro lado, la
configuracion RLFDZ+MB ademas de un proceso continuo presenta un incremento en
el rendimiento a los productos, debido a la extraccion selectiva del hidrogeno mediante
las membranas.

Para llevar a cabo las reacciones del proceso estudiado en esta memoria se
sintetiz6 el catalizador 5%Ni — 10%Ce/ Al,O3, mediante el método de impregnacién a
humedad incipiente. Ademads, el catalizador sintetizado se caracterizd empleando
diversas técnicas: difraccion de rayos X (XRD), microscopia electrénica de barrido
(SEM), microscopia electronica de transmision (TEM), determinacion de la superficie
especifica (BET), analisis por fluorescencia y analisis termogravimétrico (TGA).
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Para lograr una mejor comprension de las reacciones del proceso DRM, se
realizd un estudio cinético detallado. Se determinaron los modelos cinéticos
correspondientes a la reaccion principal, las reacciones secundarias, la desactivacion del
catalizador por formacion de coque, la combustion (con O3) y gasificacion (con COy)
del coque. Asimismo, se determind la relacion existente entre la actividad del
catalizador y la concentracion de coque. El estudio cinético se llevo a cabo sometiendo
al catalizador a distintas atmdsferas de reaccion en un reactor convencional de lecho
fijo. Ademas, para la configuracion RLFDZ+MB también se determin6 el modelo de
flujo de hidrogeno a través de la membrana.

En cada configuracion de reaccion se estudiod el efecto que las distintas variables
de operacién (temperatura, tiempo espacial, altura de la zona de regeneracion,
porcentaje y naturaleza del agente regenerante, ...) tienen sobre el rendimiento del
proceso.

Finalmente, se aplicé un modelo fluidodinamico de tres fases que, junto con los
modelos cinéticos y el modelo de flujo de hidrogeno a través de la membrana,
conforman un modelo global que ha sido capaz de simular los resultados experimentales
y que puede ser aplicado en posteriores escalados y optimizaciones.

6.2 Conclusiones

Los resultados obtenidos a lo largo del presente trabajo han dado lugar a una
serie conclusiones que se han expuesto con detalle en cada uno de los capitulos, de
manera que a continuacién se presentan solamente las de caracter mas general:

a) En cuanto al modelado cinético

- Los modelos mecanisticos de tipo Langmuir-Hinshelwood — Hougen-
Watson que consideran la participacion de dos centros activos en la etapa
controlante de la velocidad de reaccion, son los que mejor describen la
reaccion principal y las reacciones secundarias del proceso de reformado
seco de metano.

- La desactivacion del catalizador por formacién de coque corresponde con un
modelo de desactivacion con actividad residual.

- Experimentalmente, se determind la existencia de dos tipos de coque
(amorfo y grafitico) y se obtuvo una relacion de tipo potencial entre la
actividad del catalizador y la concentracion total de coque.

- Para la combustion del coque se obtuvo un modelo que combina el
mecanismo de reaccion controlada por la difusion para el coque amorfo y un
mecanismo controlado por la reaccion quimica (n=3) para el coque grafitico.

- Para la gasificacion del coque con CO: se obtuvo un modelo de reaccion
controlada por la difusion tanto para el coque amorfo como para el coque
grafitico.

b) Sobre el catalizador utilizado

| 124 |



Capitulo VI | Resumen y Conclusiones

El catalizador empleado posee propiedades adecuadas para la fluidizacion y
la circulacion del sélido, asi como una buena resistencia mecanica a la
atricion, en el rango de tamafio estudiado (106 — 180 um).

Tras un periodo de envejecimiento (ciclos de reaccion — regeneracion) el
catalizador presentd repetitividad de resultados y no presento6 sinterizacion.
Se observd mediante analisis SEM y TEM la formacion neta de coque sobre
el catalizador al trabajar en la configuraciéon RLFC.

¢) Sobre el método numérico

La solucion de las ecuaciones de los modelos matematicos propuestos para
las tres configuraciones de reaccion, implicaron la integracion de sistemas de
ecuaciones diferenciales ordinarias y parciales (ODE / PDE). Para los
modelos PDE, se ha utilizado el método de lineas (MOL), el cual es un
procedimiento numérico bien establecido en el que las derivadas parciales
espaciales se aproximan algebraicamente por diferencias finitas. Las
ecuaciones diferenciales resultantes sélo tienen una variable independiente
restante, el tiempo. Por lo tanto, la aproximaciéon MOL reemplaza un sistema
PDE con un sistema ODE de valor inicial. Este sistema ODE se integro
utilizando una rutina estandar de MatLab® (odel5s).

d) Sobre los modelos propuestos

El modelo fluidodinamico de tres fases, junto con el modelo de reaccion
descrito por las cinéticas obtenidas y el modelo de flujo de hidrogeno a
través de las membranas, describen convenientemente las tendencias
experimentales encontradas para el proceso de reformado seco de metano en
las tres configuraciones de reaccion (RLFC, RLFDZ y RLFDZ+MB). Por lo
tanto, se considera que los modelos propuestos son una representacion
aceptable del sistema fisico estudiado.

e) Sobre la configuracion de reaccion

La configuracion RLFC presentdé valores de conversion y rendimiento
superiores a los encontrados en bibliografia para el proceso DRM con
catalizadores a base de niquel. Sin embargo, no es posible operar el proceso
en continuo debido a la pérdida de actividad del catalizador por formacion de
coque.

La configuracion RLFDZ presentd valores de conversion y rendimiento
similares a la configuracién anterior, pero con la particularidad de que el
proceso se puede operar en continuo debido a la regeneracion del catalizador
in situ. La regeneracion del catalizador tanto con O> como con CO: es
viable, siendo mas efectiva la regeneracion con O, mientras que la
regeneracion con CO:> necesita de altos porcentajes de alimentacion para
alcanzar la misma efectividad de regeneracion que el Os.

La configuracion RLFDZ+MB present6 valores de conversion y rendimiento
muy por encima de las dos configuraciones anteriores. En este caso, la
extraccion selectiva del hidrégeno mediante las membranas promueve la

| 125 |



Capitulo VI | Resumen y Conclusiones

formacion de coque, teniendo un cierto grado de desactivacion del
catalizador, sin embargo, los datos de simulacion indican que operando con
un 10% de O: en la corriente de gas regenerante se puede alcanzar un
proceso estable y por lo tanto operar en continuo.

La configuracion RLFDZ es la mas adecuada para la obtencion del gas de
sintesis con baja relacion H»/CO, debido a que presentan valores de relacion
molar H2/CO de alrededor de 0,8 y permite alcanzar un proceso estable con
el tiempo debido a la regeneracion del catalizador in situ.

En la configuracion RLFDZ+MB se obtiene una corriente de Hz permeado
de alta pureza y de igual manera un proceso estable debido a la regeneracion
del catalizador en la zona baja del reactor.

Las condiciones de operacion (temperatura, velocidad relativa del gas,
agente regenerante, altura de la zona de regeneracion, ...) juegan un papel
fundamental en la optimizacion del proceso DRM. Por ello, se han
investigado las condiciones Optimas para un reactor del tipo usado en los
experimentos de laboratorio, deduciendo que los mejores resultados en
conversion y rendimiento se obtienen cuando se opera con una temperatura
de 550 °C, una velocidad relativa de gas (ur) de 3, relaciones equimolares de
alimentacion (CH4:CO; = 1:1), una altura de la zona de regeneracion (hy) de
4,5 cm y O como agente regenerante con porcentajes no menores del 10%
del caudal total.
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8.1 Anexo 1: Informacion adicional para el modelado cinético

Criterios de comparacion de modelos

1. Criterio de informacién de Akaike (AIC)

AIC:N.ln(S%Rj+2.P

2. Criterio de informacién Bayesian (BIC)

BIC = ln(SQ—Rj+£1n(N)
N N

3. Test F de Fisher

va[(y" )%}

ZZI {(ye e )i (N_p)}

F=

Bondad del ajuste

1. R?

g SR, SSE
SST SST

n A —_ 2
SSR :Zwi(yi_yj
i=1

SST = iwi (yi _;)2

i=1
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2. R2A
RiA—1— SSE(n-1)
SST(n—m)

3. SSE

SSE:Z’I:Wi(yi _)_/i)z

i=1

4. Limites de confianza

C=b1,|(J7J) ' S?

donde,
- S% es la media del error cuadratico
- J es la matriz jacobiana de los valores ajustados con respecto a
los coeficientes
- tdepende del nivel de confianza y se calcula utilizando el inverso
de la funcién de distribucién acumulativa de t-Student.

Modelos cinéticos de reacciones secundarias en el proceso DRM

Modelos cinéticos para la reaccion inversa Water Gas Shift —- WGSR (r.4)

ID Modelo basico Referencia
P.. P
M1 r,=k,P P, |1-—2 100 55
4 4t co, Hz[ PCOZPHZKeq4 [55]
Modelo Langmuir Hinshelwood — Hougen Watson )
ID Referencia
(LHHW)
_ k4KCOZKH2PCOZPH2 PcoPH20
M2 L= > 1- [55,92]
(14K o, Po, 7Ky Py ) U Peo, P Keas

Modelo cinético para la reaccion de descomposicion de metano (r.5)
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Modelo Langmuir Hinshelwood — Hougen Watson

ID Referencia
(LHHW)
L= kSKCH4PCH4 1— Pl—zlz
M1 ’ p PIIJ'5 ’ PCH4ch5 [92,97]
I+K + =2
CH,~ CH I<H2
Modelos cinéticos para la reaccion de Boudouard (r.6)
Modelo Langmuir Hinshelwood — Hougen Watson .
ID Referencia
(LHHW)
r= k6Kcopco 1— PCOz
6
M1 PCO ’ PéOKeq6 [92]
1+ I<COPCO + :
KCOKCOZPCO
Modelo Langmuir Hinshelwood — Hougen Watson .
ID ., ) Referencia
(LHHW), para la reaccion de Boudouard inversa
k6Pco2
_ KCOKCO2 PCo 1 Péo
M2 L= 2| 1T P.K [92,93]
P, €O, ™eqb
1+ I<COPCO + :
Cchoz Pco

Modelos cinéticos para la desactivacion de catalizador por formacion de coque

Modelo cinético de desactivacion de catalizador del tipo LDKM

LDKM Ceptros Modelo integrado
activos
m=1 h=1 04t
— A%
m=2 h=I a==~c
1
—%=(pa m=1 h=2 d:1+ :
dt d (Pd
2 2
m=2 h=2 a=
to,+2
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Modelo cinético de desactivacion de catalizador del tipo DMRA

DMRA1 Ceptros Modelo integrado
activos
m=1 h=1 a:&_((Pr—(Pd)ef%t
m=2 h=I Py Py
da d m=1 h=2 a=Y% tanp t\/®, /¢, + arctanh thi
_E_(Pda (pr ‘,(Pd ’(Pr
— — — % —
m=2 h=2 dt Pqd e
Se integré numéricamente
DMRA2 Ceptros Modelo integrado
activos
m=1 h=1 a:&_(q)r_q)d)e—godt
UN P4
m=1 h=2 a= &tanh t o, (pr+arctanh[ “(pd}
d \/(Pd \/(Pr
a _ g dm
_E ~¢a —0¢.a - ( B ) 2
m=2 h=1 a= &JFMG“’%}
| Pq ®q
r 2
m=2 h=1 a= V& tanh VP NP t +arctanh VP
L \/ (pd 2 \/ (Pr
DMRA3 Ceptros Modelo integrado
activos
m=1 h=1 a:aS+(l—as)e_“°dt
l-a,
m=1 h=2 a=aq +—————
1+o, (l—as)t
da _ (e oY I _ogt
% (@ =a) oy o a=|\fa,+ (1_\/5)3 2 }
2
o(a -1
m=2 h=2 a= \/Z _
2-9,(\Ja, -1}t
Centros .
DMRA4 . Modelo integrado
activos
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da

2 _va
dt Py

d
- 9.a

dm

+o.a

m=l A=l a:[L]e_(‘deﬂpr)t_}_( (Pr ]
(Pd+q)l‘ (pd+(Pr
+
a= L tanh |:1t + arctanh [Mﬂ _0
m=1 h=2 20, 2 ] 20,
J: \](pr V4(pd+(pr
(pa+o;) 2
m=2 h=1 a= [ Py Jezg{ Q, J
(Pd+(pr (Pd+(Pr
J J 20, + 2
a= —tanh|:—t + arctanh |:Mj|:| _&
m=2 h=2 20, 4 J 20,

T=Jo.J49,+ o,

Donde @q es la funcion de desactivacion, ¢: es la funcion de regeneracion, a es la actividad, m y
h son el niimero de centros activos involucrados en la etapa controlante de la reaccion principal
y la reaccion de formacion de coque y as es la actividad residual.

d=

m

m+h-1

2

d

m

_m—l

m
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8.2 Anexo 2: Programa de resolucion numérica

Programa principal RLF.m

EN

————————————————— SIMULACION - REACTOR LECHO FLUIDIZADO -------=--————--——--
REFORMADO SECO DE METANO (DRM)
Proyecto BioRefinEr - Laboratorio de Reactores Quimicos - CREG - I3A
Daniel zZ. Juca - Estudiante de Doctorado
Miguel Menéndez - Director
Jaime Soler - Co-director
———————————————————————— | INICIO RLF.m | —=——---mmmm e
close all
clear all
clc
A Constantes de tipo global ---- - - - - - ——-------
global ncall n Num_esp
constantesFBR
NoN = (1l:n*Num_esp);
% —————————- Inicio de constantes iniciales ----—-—-=—-———————————(————————___
u0 = inicial;
% -——----——- tiempo de simulacion (S) -—------————— -
t0 = 0.0;
tf = 3600%4;
tout = linspace(t0,tf,100)";
% ———-m————= Integracion Ecuaciones Diferenciales ordianarias (ODES) ------
reltol = 1.0e-6; abstol = 1.0e-6;
options = odeset('RelTol',reltol, 'AbsTol"',abstol, "NonNegative',NoN);
% ———-=————- Implicit (sparse stiff) integration ------—-—---——————————————
S = JPatternDRM;
options = odeset(options, 'JPattern',S);
[t,u] = odel5s(@pdeDRM, tout,ul,options);
A Ssalidas ----------------- -
[Resultados] = outFcn(t,u);

R R R R R KR

Funcion pdeDRM.m

function ut = pdeDRM(t,u)
% Funcién pdeDRM.m define las EDOs en la solucién numérica del modelo
% mediante el método de las Tineas (M.0.L).

% ——mmmmmmmmmmmm e mm oo | ENTRADAS |---=---— oo
% t = vector con las salidas de tiempo a evaluar

% u = vector con los valores iniciales de cada variable dependiente
% ——mmmmmmmmmmmm e mm oo | SALIDAS |----=——--——mm e
% ut = vector con la variacién temporal de cada variable dependiente

global ncall zg fw Emf CH4in CO2in N2in Num_esp Dcat CcMax

% ——-—--———- Configuracion inicial de las variables -----------------——————-
index1l = length(zg);
R Eliminacién de concentraciones negativas ------------------—---
for i = l:index1*Num_esp
if u(i) <0, u(i) = 0; end
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—————————— Fase Gas - Burbuja & Estela -----------------

ulb = zeros(indexl,1); u2b = zeros(indexl,1);
u3b = zeros(index1,1); u4db zeros(index1,1);
uSb = zeros(index1l,1); u6b zeros(index1,1);

—————————— Fase Gas - Emulsién ------—--—---—--—-——\——~——~—~\——~\— (o _____

ule = zeros(indexl,1); u2e = zeros(indexl,1);
u3e = zeros(indexl,1); ude zeros(index1,1);
uSe = zeros(indexl,1); ube zeros(index1,1);

—————————— Fase Sélido - Estela -------—---—-——-—-—"——"—~——~————

u7w = zeros(index1,1);

—————————— Fase S6Tido - Emulsion —-------—-—-——-—————————m

u7e = zeros(index1,1);

———————————————————————————— | FASE GAS |-----—=- -
for i = 1:(index1), ulb(i) = u(i+0*(index1));end % ulb = CH4
for i = 1:(index1), u2b(i) = u(i+l*(index1));end % u2b = CO02
for i = 1:(index1), u3b(i) = u(i+2*(index1));end % u3b = CO
for i = 1:(index1), u4b(i) = u(i+3*(index1));end % udb = H2
for i = 1:(index1), u5b(i) = u(i+4*(index1));end % uSb = H20
for i = 1:(index1), ubb(i) = u(i+5*Cindex1));end % ubb = N2
for i = 1:(index1), ule(i) = u(i+6*(index1));end % ule = CH4
for i = 1:(index1), u2e(i) = u(i+7*(index1));end % u2e = CO2
for i = 1:(index1), u3e(i) = u(i+8*(index1l));end % u3e = CO
for i = 1:(index1), ud4e(i) = u(i+9*(index1));end % ude = H2
for i = 1:(index1), u5e(i) = u(i+10*(index1));end % uS5e = H20
for i = 1:(index1), u6e(i) = u(i+ll*(index1));end % ube = N2
for i = 1:(index1), u7w(i) = u(i+12*(index1));end % u7w = Cc
for i = 1l:(index1l), u7e(i) = u(i+13*(index1l));end % u7e = Cc

————————————————————— | CONDICIONES DE CONTORNO 1 |---------ooommmmomooo

—————————— Fase Gas - Burbuja & Estela -----------------

ulb(1l) = CH4in; u2b(1l) = C02in; u3b(1l) = 0.000;
udb(1l) = 0.000; u5b(1) = 0.000; ubb(1l) = N2in;

—————————— Fase Gas - Emulsién ---------—-—-—--——\——~——~—~\—~—~\—~ (o ____

ule(l) = CH4in; u2e(l) = C02in; u3e(l) = 0.000;
ud4e(1l) = 0.000; uS5e(l) 0.000; u6e(l) = N2in;

—————————— Fase S6lido - Estela & Emulsion -—-----—-—----—--—————————————-

u7w(l) = u7e(l);

—————————— Z = ZQ o mm e -
—————————— Fase Gas - Burbuja & Estela -----------------

uZe(indexl) = u7w(indexl);

—————————— Llamado a la funcién ubFecn.m -----—---——--——\-————~\ -~ ——~—~—~—\—~——\———__

[ub,db,us,ue,alpha] = ubFcn;

—————————— Concentraciones Totales ------------—-----—-- o

CTBW = [ulb,u2b,u3b,u4b,u5b,ubb,u7w];
CTE = [ule,u2e,u3e,ude,u5e,ube,u7e];

———————————————————— | FASE GAS - BURBUJA | --------—-mmmmmmmmmm oo
————— FActor CONStante —————--- - - - - oo

FCl = 1./(alpha + fw*alpha*eEmf);

————— ESTD ) s=c=mcsscsssccscsossoososossossosssoososossossososoe=

ulbt = -(RH1lFcn(alpha,ub,ulb, 'FGBurbuja')).*FCl
+(RH2Fcn(alpha,ub,ulb,ule, 'FGas')).*FCl
-(RH3Fcn(alpha,db,ub,ulb,ule,CTBW, 'FGas', "CH4 ")) .*FCl
+(RH4Fcn(alpha,CTBW, 'FGBurbuja', 'CH4"')).*FC1;

————— WUESTY @R s=c=scsscsssocscsossoososossossoomsoososossossosos o=

u2bt = -(RH1lFcn(alpha,ub,u2b, 'FGBurbuja')).*FCl
+(RH2Fcn(alpha,ub,u2b,u2e, 'FGas')).*FCl

burbuja
burbuja
burbuja
burbuja
burbuja
burbuja
emulsidn
emulsidn
emulsidn
emulsidn
emulsidn
emulsidn
estela
emulsidn
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-(RH3Fcn(alpha,db,ub,u2b,u2e,CTBW, 'FGas"', 'C02"')).*FCl
+(RH4Fcn(alpha,CTBW, 'FGBurbuja', 'Cc02')).*FCl;

————— Compuesto €O —-————————————— - _____

u3bt = -(RH1lFcn(alpha,ub,u3b, 'FGBurbuja')).*FCl
+(RH2Fcn(alpha,ub,u3b,u3e, 'FGas')).*FCl
-(RH3Fcn(alpha,db,ub,u3b,u3e,CTBW, 'FGas', 'C0')).*FCl
+(RH4Fcn(alpha,CTBW, 'FGBurbuja','Cc0')).*FCl;

————— compuesto H2 —--------cmmm oo

u4bt = -(RH1lFcn(alpha,ub,u4b, 'FGBurbuja')).*FCl
+(RH2Fcn(alpha,ub,ud4b,ude, 'FGas')) .*FCl
-(RH3Fcn(alpha,db,ub,u4b,ud4e,CTBW, 'FGas', '"H2")) .*FCl
+(RH4Fcn(alpha,CTBW, 'FGBurbuja', "H2"')).*FCl;

————— compuesto H20 ------------m oo

u5bt = -(RH1lFcn(alpha,ub,u5b, 'FGBurbuja')).*FCl
+(RH2Fcn(alpha,ub,u5b,u5e, 'FGas')) .*FCl
-(RH3Fcn(alpha,db,ub,u5b,u5e,CTBW, 'FGas "', '"H20"')) . *FCl
+(RH4Fcn(alpha,CTBW, 'FGBurbuja', 'H20"')) .*FC1;

————— compuesto N2 —--------cmm e e

ubbt = -(RH1lFcn(alpha,ub,u6bb, 'FGBurbuja')).*FCl
+(RH2Fcn(alpha,ub,u6b,u6be, 'FGas')) .*FCl
-(RH3Fcn(alpha,db,ub,ubb,u6e,CTBW, 'FGas', 'N2')).*FCl
+(RH4Fcn(alpha,CTBW, 'FGBurbuja', 'N2"')).*FC1;

———————————————————— | FASE GAS - EMULSION | =--=—--—————-mmmmmmm o

————— Factor constante ---—--——-————\—————————— - _____

FC2 = 1./((1-alpha-alpha*fw)*Emf);

————— compuesto CH4 -------- - e -

ulet = -(RH1lFcn(alpha,ue,ule, 'FGEmulsion')).*FC2
-(RH2Fcn(alpha,ub,ulb,ule, 'FGas')) .*FC2
+(RH3Fcn(alpha,db,ub,ulb,ule,CTBW, 'FGas', 'CH4')).*FC2
+(RH4Fcn(alpha,CTE, 'FGEmulsion', 'CH4')) .*FC2;

————— compuesto €02 -------------- e mm -

u2et = -(RH1lFcn(alpha,ue,u2e, 'FGEmulsion')).*FC2
-(RH2Fcn(alpha,ub,u2b,u2e, 'FGas"')) .*FC2
+(RH3Fcn(alpha,db,ub,u2b,u2e,CTBW, 'FGas', 'C02')).*FC2
+(RH4Fcn(alpha,CTE, 'FGEmulsion','C02"')).*FC2;

————— ComMpuesto €O ——————————————— -

u3et = -(RH1lFcn(alpha,ue,u3e, 'FGEmulsion')).*FC2
-(RH2Fcn(alpha,ub,u3b,u3e, 'FGas"')).*FC2
+(RH3Fcn(alpha,db,ub,u3b,u3e,CTBW, 'FGas', 'C0')).*FC2
+(RH4Fcn(alpha,CTE, '"FGEmulsion','C0")).*FC2;

————— compuesto H2 —--------cmmm oo

udet = -(RH1Fcn(alpha,ue,ude, 'FGEmulsion')).*FC2
-(RH2Fcn(alpha,ub,udb,ude, 'FGas')) .*FC2
+(RH3Fcn(alpha,db,ub,u4b,ud4e,CTBW, 'FGas', 'H2')) .*FC2
+(RH4Fcn(alpha,CTE, '"FGEmulsion', "H2"')) .*FC2;

————— compuesto H20 ------------- oo

uSet = -(RH1lFcn(alpha,ue,u5e, 'FGEmulsion')).*FC2
-(RH2Fcn(alpha,ub,u5b,u5e, 'FGas"')) .*FC2
+(RH3Fcn(alpha,db,ub,u5b,u5e,CTBW, 'FGas', 'H20')) .*FC2
+(RH4Fcn(alpha,CTE, 'FGEmulsion', "H20"')) .*FC2;

————— compuesto N2 —--------omm o

ubet = -(RH1lFcn(alpha,ue,ube, 'FGEmulsion')).*FC2
-(RH2Fcn(alpha,ub,ubb,ube, 'FGas')) .*FC2
+(RH3Fcn(alpha,db,ub,ubb,u6e,CTBW, 'FGas', 'N2')).*FC2
+(RH4Fcn(alpha,CTE, '"FGEmulsion', 'N2"')).*FC2;

———————————————————— | FASE SOLIDO - ESTELA | ——=--—————-mmmmmmm o
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FC3 = 1./((alpha*fw)*(1-Emf)*Dcat);
% —===-- compuesto COQUe -——----—--— - e —— -
u7wt = -RH1lFcn(alpha,ub,u7w, 'FSEstela').*FC3
+RH2Fcn(alpha,ub,u7w,u7e, 'FSolido") .*FC3 A
-RH3Fcn(alpha,db, []1,u7w,u7e,[], 'FSolido',[]1).*FC3 ...
+RH4Fcn(alpha,CTBW, 'FSEstela', 'Cc') . *FC3;

% —————mmm——mmm— - | FASE SOLIDO - EMULSION | --------------"—"-—"———\——~———

2 ==me= FRCTOR CONSTEANER s=s=sessssosssocsoososossoosososoososossosoosos o=
FC4 = 1./((1-alpha-alpha*fw)*(1-Emf)*Dcat);

2 ==me= @UESTY CEUE ==scsscsssocscsossoosososoossososoosos s se s oS os oo =

u7et = -RH1lFcn(alpha,us,u7e, 'FSEmulsion').*FC4

-RH2Fcn(alpha,ub,u7w,u7e, 'FSolido"') .*FC4 A
+RH3Fcn(alpha,db, [],u7w,u7e,[], 'FSolido',[]).*FC4 ...
+RH4Fcn(alpha,CTE, 'FSEmulsion', 'Cc').*FC4;

% memccccscsssssssssses | CONDICIONES DE CONTORNO 2|---=--==--=------mmmom o
B somsoosses = (B a  aa o
75 seemssomos Fase Gas - Burbuja & Estela -----------------o

ulbt(1l) = 0; u2bt(l) = 0; u3bt(l) = 0;
udbt(1l) = 0; uSbt(l) = 0; ubbt(l) = 0;
% -——----——- Fase Gas - EmMUlsiOn —-—----———— -
ulet(1l) = 0; u2et(l) 0; u3et(l) = 0;
udet(1l) = 0; uSet(l) = 0; ubet(l) = 0;

% memmmcm=== Fase S61ido Estela & Emulsion ---------—-----oooommmmmm o
u7wt(l) = u7et(l);

W meccmom==s 2R I

75 seemssomos Fase Gas - Burbuja & Estela -----------------
uZet(indexl) = u7wt(indexl);

7 coossososs Num_esp - vectores a 1 vector -—---------—----—-—--—-—--—--—-—-

ut = zeros((Num_esp*index1),1);

for i = 1l:index1l, ut(i+(0*index1)) = ulbt(i); end
for i = 1l:index1l, ut(i+(1*index1)) = u2bt(i); end
for i = 1:index1, ut(i+(2*index1)) = u3bt(i); end
for i = 1l:index1l, ut(i+(3*index1)) = u4bt(i); end
for i = 1l:index1l, ut(i+(4*index1)) = u5bt(i); end
for i = 1l:index1l, ut(i+(5*index1)) = u6bt(i); end
for i = 1l:index1l, ut(i+(6*index1)) = ulet(i); end
for i = 1l:index1l, ut(i+(7*index1)) = u2et(i); end
for i = l:indexl, ut(i+(8*indexl)) = u3et(i); end
for i = 1l:index1l, ut(i+(9*index1)) = u4et(i); end
for i = l:indexl, ut(i+(10*index1)) = uS5et(i); end
for i = 1:index1, ut(i+(11*index1l)) = ubet(i); end
1

:indexl, ut(i+(12*index1)) = u7wt(i); end
for i = l:indexl, ut(i+(13*index1)) = u7et(i); end
% —==== Incremento de llamadas a pdeDRM.Mm —--——--———————-— oo
ncall = ncall+l;
disp([ncall,t])
Al B ==m=ccccccmcccosssassas | FIN - pdeDRM.m |----------———-—————omm

Funciéon RH1Fcn.m

function RH1 = RH1Fcn(alpha,ubes,Ci,caracter)

% Funcién RH1Fcn.M permite obtener un término auxiliar RH1 que es parte de
% la ecuacion principal de disefio del reactor TZFBR.

% ——mmmmmmmmmmmm oo | ENTRADAS |---=---— oo
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% alpha = fraccién del lecho ocupado por las burbujas f(2)
% ubes = velocidad del gas (burbuja/emulsion) velocidad del sélido f(z)
% Ci = Concentraciones del gas o s6lido f(2)
% caracter = Identificador de la Fase (Gas,S6lido,Burbuja,Emulsidn)

% ——mmmmmmmmmmmm oo | SALIDAS |----=——--——mm e
% RH1 = vector con el valor parcial de la ecuacién de disefio

global fw Emf zg Dcat

x1 = zg(1);
xu = zg(end);
n = length(zg);
if strcmp(caracter, 'FGBurbuja')

temporal = (alpha+alpha*fw*Emf).*ubes.*Ci;
RH1 = dss004(x1,xu,n,temporal)’;
elseif strcmp(caracter, 'FGEmulsion')
temporal (1-alpha-alpha*fw)*Emf.*ubes.*Ci;
RH1 = dss004(x1,xu,n,temporal)’;
elseif strcmp(caracter, 'FSEstela')
temporal = Dcat*(1-emf)*alpha*fw.*ubes.*Ci;
RH1 = dss004(x1,xu,n,temporal)’;
elseif strcmp(caracter, 'FSEmulsion')
temporal = (1l-alpha-alpha*fw)*(1-Emf)*Dcat.*ubes.*Ci;
RH1 = dss004(x1,xu,n,temporal)’;

else
disp('Error - Ingresar un caracter correcto RH1Fcn.m')
end
end

Funciéon RH2Fcn.m

function RH2 = RH2Fcn(alpha,ub,CiBw,CiE,caracter)
% Funcidn RH2Fcn.M permite obtener un término auxiliar RH2 que es parte de
% la ecuacion principal de disefio del reactor TZFBR.

% ———mmmmm e | ENTRADAS |---=---— oo
% alpha = fraccién del lecho ocupado por las burbujas f(2)

% ub = velocidad de ascenso de Tlas burbujas f(2)

% CiBW = Concentracione gas en la Burbuja o Estela f(2)

% CiE = Concentracione gas en la Emulsidn f(2)

% caracter = Identificador de Ta Fase (Gas,S6lido)

% ———mmmmm - | SALIDAS |----=——--——mm e
% RH2 = vector con el valor parcial de la ecuacién de disefio

% _________________________________________________________________________
global fw Emf zg Dcat

x1 = zg(1);
xu = zg(end);
n = length(zg);

lambdal = zeros(n,1);
Tambda2 = zeros(n,1);
if strcmp(caracter, 'FGas ')
temporall = (alpha+alpha*fw*Emf).*ub;
temporal2 = dss004(x1,xu,n,temporall)’;
for i = 1:n
if temporal2(i) < O
Tambdal(i) = 1;
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Tambda2 (i) = 0;
elseif temporal2(i) >= 0
Tambdal(i) = 0;
Tambda2(i) = 1;
else
disp('Error - Inconsistencia en RH2Fcn.m FGas')
end

end

RH2 = (lambdal.*CiBw + Tambda2.*CiE).*temporal2;
elseif strcmp(caracter, 'FSolido')

temporall = (1-emf)*alpha*fw.*ub*Dcat;

temporal2 = dss004(x1,xu,n,temporall)’;
for i = 1:n
if temporal2(i) < O

Tambdal(i) = 1;
Tambda2 (i) = 0;
elseif temporal2(i) >= 0
Tambdal(i) = 0;
Tambda2(i) = 1;

else
disp('Error - Inconsistencia en RH2Fcn.m FSolido')
end
end
RH2 = (lambdal.*CiBw + Tambda2.*CiE).*temporal2;
else
disp('Error - Ingresar un caracter correcto RH2Fcn.m')
end

Funciéon RH3Fcn.m

function RH3 = RH3Fcn(alpha,db,ub,CiBw,CiE,CTBW,caracterl,caracter?2)
% Funcién RH3Fcn.M permite obtener un término auxiliar RH3 que es parte de
% la ecuacion principal de disefio del reactor TZFBR.

R R R R R X R R R R R R

% ==

—————————————————————————— | ENTRADAS |---=---— oo
alpha = fraccién del lecho ocupado por las burbujas f(2)
db = diametro de burbujas f(2)
ub = vector - velocidad de ascenso de 1a burbuja f(z) [cm/s]
CiBW = Concentraciones en la Burbuja o Estela f(2)
CiE = Concentraciones en la Emulsiodn f(2)

caracterl = Identificador de la Fase (Gas,Sé61ido)
caracter2 = Identificador del compuesto

CTBW = Concentraciones de todos los gases (Burbuja o Estela) (vector)
CTE = Concentraciones de todos los gases (Emulsidn) (vector)

—————————————————————————— | SALIDAS |-===—=-mmmmmmmmmm oo

RH3 = vector con el valor parcial de la ecuacién de disefio

global fw Emf zg Dcat

n = length(zg);
if strcmp(caracterl, 'FGas ')
temporal = (alpha+alpha*fw*eEmf).*(CiBW-CiE);
KBE = KBEFcn(db,ub,CTBW,caracter2);
RH3 KBE.*temporal;
elseif strcmp(caracterl, 'FSolido')
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temporal = Dcat*alpha*fw*(1-emf).*(CiBW-CiE);
KWE = KWEFcn(db,n);
RH3 = KWE.*temporal;
else
disp('Error - Ingresar un caracter correcto RH2Fcn.m')
end
end
% —emcmccscsscssssssssssssssos | SUB=FUNCION [|e==ccscsssssssssssssssscosasss

function KBE = KBEFcn(db,ub,CTBW,caracter2)
global zg SIGMA EK T P MMASS g umf Emf

% ——mmmmmmmmmmmm oo | ENTRADAS |--=-=---— oo
% db = diametro de burbujas f(2) [cm]

% ub = velocidad de ascenso de Ta burbuja f(2) [cm/s]

% CTBW = Concentraciéon - gases (Burbuja o Estela) f(z) [mol/cm3]

% caracter2 = Identificador del compuesto

% zg = altura para cada punto del mallado f(2) [cm]

% SIGMA = Potenciales para cada compuesto - LENNARD-JONES [A]

% EK = [K]

% T = Temperatura de reacciodn [K]

% P = Presion [bar]

% MMASS = Masa molar de Tos compuestos [g/mo1]

% g = Aceleracion de la gravedad [cm/s2]

% umf = velocidad de fluidizacion minima [cm/s]

% Emf = Porosidad del lecho a umf [ ]

% ——=mmmmmmmmmmmm oo | SALIDAS |----=——--—— oo
% KBE = coeficiente de intercambio entre burbuja & emulsiodn

MASS = MMASS(l:end-1);
indexl = Tength(EK); % numero de compuestos
index2 = length(zg); % numero de puntos del mallado en z
kbc = zeros(index2,1);
kce = zeros(index2,1);
KBE = zeros(index2,1);
for k = 1l:index2
CTij = cTBW(k,1l:index1);
for nn = 1l:index1
if cTij(nn) < 0, CTij(nn) = 0; end

X

end
CT = sum(CTij);
if CT ==
kbc(k) = 0;
kce(k) = 0;
elseif isnan(cCT)
kbc(k) = 0;
kce(k) = 0;

disp('KBE (NaN) en RH3Fcn.m'")
elseif CcT > 0

% memmmcm=== Constantes - Relacion de Neufield, et al. (1972) -------------
A = 1.06036; B = 0.15610;
C = 0.19300; D = 0.47635;
E = 1.03587; F = 1.52996;
G = 1.76474; H = 3.89411,;
% —--—--—--- Calculo del coeficiente de Difusién [cm2/s] -----------—--—-——-
Eij = [1;
SIGMAij = [];
MASSij = [1;
xij = [1;
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for i = 1:indexl
for j = l:indexl
if i~=j
Eij_temp = (EKCi)*EK(j))IAC0.5);
Eij [Eij;Eij_temp];
SIGMAij_temp = ((SIGMA(i)+SIGMA(F))/2);
SIGMA1j [SIGMA1j;SIGMAT j_temp];
MASSij_temp = 2*((1/MASS(i))+(1/MASS(GIIIA(-1);
MASS1 j [MASS1ij;MASSij_temp];
Xij_temp = CTij(j)/CT;
Xij [Xij;Xij_temp];
end
end
end
Eij = reshape(Eij,index1-1,index1);
SIGMAij = reshape(SIGMAij,index1l-1,index1);
MASSij = reshape(MASSij,index1-1,indexl1);
Xij = reshape(Xij,index1l-1,indexl1);
TAST = T./Eij;
OMEGA = (A./((TAST).A(B)))+(C./exp(D*TAST))+(E./exp(F*TAST))+. ..
(G./exp(H*TAST)) ;
Dij = (0.00266*(T)A(C3/2))./(P*MASS1j.A(1/2).*SIGMA1]j.A2.*OMEGA) ;
[id1l,id2] = size(Xij);
Yij = zeros(idl,id2);
for 1 = 1:id2
for m = 1:idl
tem_sum = sum(Xij(:,1));
if tem_sum == 0
Yij(m,1) = 0;
else
Yij(m,1) = (Xij(m,1))/tem_sum;
end
end
end
suma = (sum(Yij./Dij));
Dif_ij = zeros(1l,index1);% Coeficiente de difusion [cm2/s]
for nn = 1l:indexl
if suma(nn) == 0
Dif_ij(nn) = 0;
else
Dif_ij(nn) = (suma(nn))A-1;
end
end
—————————— Calculo de KBE —--——————-— oo
if strcmp(caracter2, "CH4")
Dif = Dif_ij(1);
elseif strcmp(caracter2,'co2')
Dif = DIf_ij(2);
elseif strcmp(caracter2,'co')
Dif = Dif_1j(3);
elseif strcmp(caracter2,'H2')
Dif = Dif_ij(4);
elseif strcmp(caracter2,'H20')
Dif = Dif_i1j(5);
elseif strcmp(caracter2,'N2'")
Dif = Dif_1j(6);
else
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disp('Error - Inconsistencia en KBEFcn.m')

end
kbc(k) = 4.5*(Cumf/db(k))+5.85*((DifA(0.5)*gA(0.25))/(db(k)A(5/4)));
kce(k) = 6.78*(Emf*Dif*ub(k)/db(k)A(3)IA(L/2);
factor = (1/kbc(k))+(1/kce(k));
KBE(k) = (factor)A-1;
else

disp('Error KBE en RH3Fcn.m')
end % final del condicional
end % final del bucle
end % final de Ta fucion

% ——mmmmmmmmm - | SUB-FUNCION |-----------—-—-—--"————————————
function [KWE] = KweFcn(db,n)

% ——mmmmmmmmmmmm oo | ENTRADAS |--=-=---— oo
% db = didmetro de 1a burbuja f(z) [cm]

% n = numero de puntos del mallado [#]

% umf = velocidad de fluidizacién minima [cm/s]

% usg0 = velocidad de flujo inicial [cm/s]

% ——mmmmmmmmmmmm oo | SALIDAS |----=-—--———mm e
% KWE = coeficiente de intercambio sélido [s-1]

% _________________________________________________________________________
global usg0 umf

factor = usg0/umf;

KWE = zeros(n,1);
if factor <= 3
for j = 1:n
KWE(j) = 100*0.075*Cusg0-umf)/(Cumf*db(j));
if db(j) == 0, KWE(j) = 0; end

end
elseif factor > 3
for j = 1:n

KWE(j) = (100%0.15/db(3));
if db(j) == 0, Kwe(j) = 0; end
end
else
disp('Error - Inconsistencia en KWEFcn.m')
end
end

Funciéon RH4Fcn.m

function RH4 = RH4Fcn(alpha,CT,caracterl,caracter?2)

% Funcidn RH4Fcn.m permite obtener un término auxiliar RH4 que es parte de
% la ecuacion principal de disefio del reactor TZFBR.
———————————————————————————— | ENTRADAS |---=---— oo
Fraccion del Techo ocupado por Tlas burbujas f(2)

fw = Fraccién de Ta burbuja ocupada por la estela

R R R
]
—
o
>
o
I

% Emf = Porosidad de minima fluidizaciodn

% Dcat = Densidad del catalizador [g/cm3]
% CT = Concentraciones de todos los compuestos en:

% Burbuja - Estela - Emulsidn f(2)

EN

caracterl = Identificador de la Fase (Gas,Sélido)
6 caracter2 = Identificador del compuesto
———————————————————————————— | SALIDAS |--=--————- e~

NN

1159 |



% RH4 = vector con el valor parcial de la ecuacién de disefio

global fw Emf Dcat

if strcmp(caracterl, 'FGBurbuja')
temporal = Dcat*(1-emf)*fw*alpha;
cinetica = CineticaFcn(CT,caracter2);
RH4 = temporal.*cinetica;
elseif strcmp(caracterl, 'FGEmulsion')
temporal = Dcat*(l-alpha-alpha*fw)*(1-Emf);
cinetica = CineticaFcn(CT,caracter2);
RH4 = temporal.*cinetica;
elseif strcmp(caracterl, 'FSEstela')
temporal = Dcat*(1-emf)*fw*alpha;
cinetica = CineticaFcn(CT,caracter2);
RH4 = temporal.*cinetica;
elseif strcmp(caracterl, 'FSEmulsion')
temporal = Dcat*(1-emf)*(1-alpha-alpha*fw);
cinetica = CineticaFcn(CT,caracter2);
RH4 = temporal.*cinetica;
else
disp('Error - Ingresar un caracter correcto RH4Fcn.m')
end

end

Funcién ubFen.m

function [ub,db,us,ue,alphal= ubFcn
% Funcidén ubFcn.m permite el caculo del didmetro y velocidad de burbuja en
% funcidén de Ta altura del reactor(z).

% ——mmmmmmmmmmmm e mm oo | ENTRADAS |------———--—mmmmmmm oo
% usg0 = velocidad del gas reactante [cm/s]
% umf = velocidad minima de fluidizacidn [cm/s]
% g = aceleracion de la gravedad [cm/s2]
% Di = Diametro interno del reactor [cm]

% zg = Valores del mallado del reactor [cm]

% fw = Fraccidén de Ta burbuja ocupada por la estela [ 1]

% Emf = Porosidad minima de fluidizaciodn [ 1

% ——mmmmmmmmmmmm oo | SALIDAS |--------——-———mmmmmmom -
% ub = vector - velocidad de ascenso de la burbuja

% db = vector - diametro de la burbuja

% us = vector - velocidad de descenso del solido (emulsién)
% ue = vector - velocidad del gas en Ta emulsidn

% alpha = vector - fraccién de burbujas en 1a fase densa

global usg0 umf g Di zg fw Emf
db = zeros(length(zg),1);
ub = zeros(length(zg),1);
us = zeros(length(zg),1);
ue = zeros(length(zg),1);

alpha = zeros(length(zg),1);

index = length(zg);

% commomo=o= Diametro de burbuja
(3.77*%(Cusg0 - umf)A2)/g;
0.652%((pi/4)*(DiA2)*(usg0-umf))A(0.4);

dbo
dbm

Anexos

[cm/s]
[cm]
[cm/s]
[cm/s]
[ 1]
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for i = 1l:index
db(i) = dbm-(dbm-dbo)*exp(-0.3*zg(i)/Di);
ub(i) = (usg0-umf)+0.711*(g*db(i))A(0.5);
alpha(i) = (usg0-umf)/(ub(i)-umf-umf*fu) ;
us(i) = ((fwalpha(i)*ub(i))/(1-alpha(i)-alpha(i)*fw));
ue(i) = (umf/Emf)-us(i);
end

end

Funcidén CineticaFen.m

function

global zg

index1l
rl

cinetica = CineticaFcn(CTglobal,caracter2)

= length(zg);

= zeros(index1,1);

= zeros(index1,1);

= zeros(index1,1);

= zeros(index1,1);

1:index1l % inicio - bucle espacial f(z)
CTglobal(i,:);

————————————— CONCENTRACIONES DE COQUE ——-----=-———————————————————

————————————— PRESIONES PARCIALES [bar]------------———————————————
PPTFcn(CT(1:6));

PPT(1); PCO2 = PPT(2); PCO = PPT(3); PH2 = PPT(4); PH20 = PPT(5);
————————————— MODELO DE ACTIVIDAD ----——————————————mmm oo
a = actFun(cCc);

————————————— | VELOCIDADES DE REACCION |---------—---oommmmmm
————————————— VELOCIDAD [rl] DRM —-—---mmmm oo

rl(i) = R1Fcn(PCH4,PCO2,PCO,PH2)*a;

————————————— VELOCIDAD [r2] RWGS ---------————————ommmmmmmoooo

r2(i) = R2Fcn(PCO2,PCO,PH2,PH20)*a;

————————————— VELOCIDAD [r3] CRACKING ------=====-—————ooooooooooo

r3(i) = R3Fcn(PCH4,PH2)*a;

————————————— VELOCIDAD [rCoke] FORMACION COQUE ------------====--

rcoke(i) = RCokeFcn2(Cc,PCH4,PC02,PCO,PH2)*a;

———————— | VELOCIDAD DE REACCION DE CADA ELEMENTO |---------—--—---
strcmp(caracter2, 'CH4'")
cinetica = -rl - r3;

elseif strcmp(caracter2,'co2')

cinetica = -rl - r2;

elseif strcmp(caracter2, 'C0')

cinetica = 2*rl + r2;

elseif strcmp(caracter2, 'H2')

cinetica = 2*rl - r2 + 2*%r3;

elseif strcmp(caracter2,'H20')

cinetica = r2;

elseif strcmp(caracter2, 'N2')

cinetica = 0;

elseif strcmp(caracter2, 'cc')

cinetica = rcCoke;
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else
disp('ERROR Inconsistencia en la entrada de : CineticaFcn.m')
end
Al B ==m=ccccccmcccosssassas | END - CineticaFcn.m |---------—--——-—-—-—————-
% _________________________________________________________________________
% -——----——- | MODELOS CINETICOS - DRY REFORMING OF METHANE |-----------—---
% ————mmmmmmmmmmm MODELO DRM === == — oo oo o e

function rl = R1Fcn(PCH4,PCO2,PCO,PH2)
global k1l KCH4 KCO2 KP1l
factorl = PCH4*PCO2*KP1;
factor2 = PCOA2*PH2A2/factorl;
if factorl == 0, factor2 = 0; end
factor3 = (1 + KCH4*PCH4 + KCO2*PCO2)A2;
rl = (k1*KCH4*KC02*PCH4*PC02/factor3)*(1-factor2);

% ——=——-m—mmm—mmm - MODELO WGSR === === === == e e e e e e
function r2 = R2Fcn(PCO2,PCO,PH2,PH20)
global k2 KP2 KCO2 KH2

factorl = KP2*PCO2*PH2;

factor2 = PCO*PH20/factorl;

if factorl == 0, factor2 = 0; end
factor3 = (1 + KCO2*PCO2 + KH2*PH2)A2;
r2 (k2*KCO2*KH2*PCO2*PH2/factor3) *(1-factor2);

% ————mmmmmm—mm—mmm— o MODELO CRACKING METANQ —--==—-=—==——————m———mmmmm oo
function r3 = R3Fcn(PCH4,PH2)
global k3 KH2 KCH4 KP3
factorl = KP3*PCH4;
factor2 = PH2A2/factorl;
if factorl == 0, factor2 = 0; end
factor3 = KH2A(-1.5);
factor4 = (PH2A(1.5))/factor3;
if factor3 == 0, factor4 = 0; end
if ~isreal(factor4), factor4 = 0; end
r3 = ((k3*KCH4*PCH4)/(1+KCH4*PCH4+factor4)A2)*(1-factor2);

% ————mmmmmmmmmmm MODELO DE FORMACION DE COQUE 1 ---------———-———————-
function rcoke = RcokeFcn(Cc,PCH4,PC02,PCO,PH2)
global KD1 KD2 KD3 KR1l CcMax ncall ncall_THER
FId = (KD1*PCH4A2 + KD2*PCOA2*PH2A2)/((1 + KD3*PC02)A2);
FIr = KR1*PCO2A2;
Factorl = (Cc/CcMax);
if Factorl > 1, Factorl = 1; end
Factor2 = 2*(CcMax-Cc);
Factor3 = CcMaxA2/Factor2;
if Factor2 == 0, Factor3 = 0; end
rCoke = Factor3*(FId*(1l-Factorl)A3 - FIr*(l-Factorl));
if ncall > ncall_THER
if Cc > ccMax, rcoke = 0; end
end

% ————mmmmmmmmmmm MODELO DE FORMACION DE COQUE 2 ----—---=-———-—=-—————-
function rcoke = RCokeFcn2(Cc, PCH4,PC02,PCO,PH2)
global KD1 KD2 KD3 KR1l CcMax ncall ncall_THER
FId = (KD1*PCH4A2 + KD2*PCOA2*PH2A2)/((1 + KD3*PC02)A2);
FIr KR1*PCO2A2;
Factorl (Cc/ccMax) ;
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if Factorl > 1, Factorl = 1; end
Factor2 = 2*(CcMax-Cc);
Factor3 CcMaxA2/Factor2;
if Factor2 == 0, Factor3 = 0; end
rcoke = Factor3*(FId*(1-Factorl)A3-FIr*(1l-Factorl)+FIr*(1l-Factorl)A2);
if ncall > ncall_THER
if Cc > ccMax, rcoke = 0; end
end

% ————mmmmmm—mm—mm—m o MODELO DE ACTIVIDAD —--—-=-=——=—————— - mm——mm oo
function a = actFun(cCc)
global CcMax ncall ncall_THER
a = (1-(Cc/CcMax))A2;
if ncall > ncall_THER

if Cc >= CcMax, a = 0; end
if cc < 0, a =1; end
end
end
% ————mmmmmm—mmmmmm o PRESIONES PARCIALES ——---—--————- oo oo
function PPT = PPTFcn(CT)
CCH4 = CT(1); CCO02 = CT(2); CcCco = CT(3);
CH2 = CT(4); CH20 = CT(5); CN2 = CT(6);
CTsuma = sum(CT(1:6));

if sum(CcT(1:6)) == 0
PCH4 = 0.0; PCO2 0.0; PCco = 0.0;
PH2 = 0.0; PH20 0.0; PN2 = 0.0;
PPT = [PCH4,PC02,PCO,PH2,PH20,PN2];
elseif isnan(CT)

PCH4 = CCH4/CTsuma; PCO2 = CCO2/CTsuma; PCO = CCO/CTsuma;
PH2 = CH2/CTsuma; PH20 = CH20/CTsuma; PN2 = CN2/CTsuma;
PPT = [PCH4,PC02,PCO,PH2,PH20,PN2];
disp('CT = NaN CineticaFcn.m")

else
PCH4 = CCH4/CTsuma; PCO2 = CCO2/CTsuma; PCO = CCO/CTsuma;
PH2 = CH2/CTsuma; PH20 = CH20/CTsuma; PN2 = CN2/CTsuma;
PPT = [PCH4,PC02,PCO,PH2,PH20,PN2];

end

end

Funcidn inicial.m

function u = inicial(Q)
% Funcidén que permite determinar las condiciones iniciales para cada
% variable dependiente del modelo.

% ———mmmmm - | ENTRADAS |----———— oo
% C(i)in = Concentraciéon de entrada de las especies i

% zg = altura para cada punto del mallado [cm]
% Num_esp = ndmero de especies [#]
% ———mmmmm - | SALIDAS |------——- oo
% u = vector con los valores iniciales de cada variable dependiente

% ncall = valor inicial de Tlamadas a la funcidén pdeDRM
% _________________________________________________________________________
global ncall zg Num_esp CH4in C02in N2in
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n = length(zg);
u = zeros((Num_esp*n),1);
A Inicio - Especies - Fase Gas - Burbuja & Estela --------------
ulb = zeros(n,1); u2b = zeros(n,1);
u3b = zeros(n,1); ud4b = zeros(n,l);
u5b = zeros(n,1); ubb = zeros(n,l);
A Inicio - Especies - Fase Gas - Emulsion --------——————————————
ule = zeros(n,1); u2e = zeros(n,1);

u3de = zeros(n,1l); ude = zeros(n,1l);
uSe = zeros(n,1l); u6e = zeros(n,1l);
75 seemssomos Inicio - Especies - Fase S6lido - Estela ---------------—————
u7w = zeros(n,1);
% memmmcm=== Inicio - Especies - Fase S6lido - Emulsion -------------—————-
u7e = zeros(n,1);
% === | FASE GAS |==—=-—mmmmmmmmmmmmm oo
75 seemssomos vily = ¥ AR sessessssssssssssssssssssssessrssssssseosmms
for i = 1:n, ulb(i) = 0.000; uCi+0*n) = ulb(i); end
75 seemssomos 2y = @R AR sessesssssssssssssssssssssssssrssssosseosmos
for i = 1:n, u2b(i) = 0.000; uCi+l*n) = u2b(i); end
75 seemssomos W3y = @ [UANJE secsssssssssssssssssssssssssersrsrsssssEosDos
for i = 1:n, u3b(i) = 0.000; uCi+2*n) = u3b(i); end
75 seemssomos Wl = {2 [UAa seesssssssssssssssssssssssssssssssssssssosmos
for i = 1:n, u4b(i) = 0.000; uCi+3*n) = udb(i); end
75 seemssomos LSl = {HRQ BUANIE sessessssssssssssssssssssssssssssssosseosmms
for i = 1:n, u5b(i) = 0.000; uCi+4*n) = u5b(i); end
75 seemssomos Ve = N2 [UAa secssessssssssssssssssssssssssssssssssososmos
for i = 1:n, ubb(i) = le-7; uCi+5*n) = ubb(i); end
I ule = CH4 emulsién —--—-—-——————————— -
for i = 1:n, ule(i) = 0.000; uCi+6*n) = ule(i); end
% memmmcm=== u2e = €O2 emulllsidnl —————-—"—"—-—"—"—————————————~—~——~———~———~———~
for i = 1:n, u2e(i) = 0.000; uCi+7*n) = u2e(i); end
% memmmcm=== U3@ = @ EISIEN seessscoscosssssssssessessesssssessesoosmos
for i = 1:n, u3e(i) = 0.000; uCi+8*n) = u3e(i); end
I u4e = H2 emulsion --—----—-———-——————— -
for i = 1:n, ude(i) = 0.000; uCi+9*n) = ude(i); end
% memmmcm=== uSe = H20lemullsidnl —————-—"-—"—-"—"—"——————————————~——~—————
for i = 1:n, u5e(i) = 0.000; u(i+10*n) = u5e(i); end
% memmmcm=== ube = N2 emulsioén ————-—-—----"-"-"-"—"-"-"—"-"—"—"—"—"—"—~—~—~—~—~—~—~—~ "~~~
for i = 1:n, ube(i) = le-7; u(i+11*n) = ube(i); end
75 seemssomos LAY = COEUR ESERIE s=eesessssssossssssssssssssrsoseososoeoooos
for i = 1:n, u7w(i) = le-10; u(i+12*n) = u7w(i); end
% memmmcm=== ube = Coque EMUISiON —--=---—-————-—-- e
for i = 1:n, u7e(i) = le-10; u(i+13*n) = u7e(i); end
% ——-—--—-—- Numero de 1lamadas a la funcién pdeDRM -----------—-—————————-
ncall = 0;
end

Fichero ConstantesFBR.m

global T P g Tref Tc Num_esp QT_in
CH41in CO2in COin H2in H20in N2in 02in
FCH41in FCO2in FN2in
Di z1 zg A n
W WIn Dcat DIn
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umf fw Emf
usg0
MMASS SIGMA EK CcMax
kl k2 k3
KCH4 KCO2 KH2
KP1 KP2 KP3
KD1 KD2 KD3 KR1
A Datos constantes de operacion ---------——--—--—————————————————
R = 8.314472e-3; % Constante Universal [k3/mol1K]
P = 1.01325; % Presion [bar]
T = 525.0 + 273.15; % Temperatura [K]
g = 981.0; % gravedad [cm/s2]
Tref = (475.0 + 273.15); % Temperatura de referencia [K]
Tc = (512.5 + 273.15); % Temperatura de referencia [K]
Num_esp = 14; % FBR [#]
A Cdlculo de caudales y concentraciones ----------—--—-—————————-
% CAUDAL TOTAL DE ALIMENTACION - PARTE INFERIOR DEL REACTOR (in)
QT_in = 276.4; % [STP m1/min]
% RATIOS DE ALIMENTACION DE CADA ESPECIE - in (ENTRADA)
CH41in_rat = 40.0; % CH4 [%]
co2in_rat = 40.0; % co2 [%]
N2in_rat = 20.0; % N2 [%]
coin_rat = 0.00; % CO [%]
H2in_rat = 0.00; % H2 [%]
H20in_rat = 0.00; % H20 [%]
02in_rat = 0.00; % 02 [%]

% FLUJOS DE ALIMENTACION DE CADA ESPECIE - (in)

FCH4in = (CH4in_rat/100)*QT_in/(22.4%1000%60); % [mol1/s]
FCO2in = (CO2in_rat/100)*QT_in/(22.4%1000%60); % [mol1/s]
FN2in = ( N2in_rat/100)*QT_in/(22.4%1000%60); % [mol1/s]
FCoin = ( COin_rat/100)*QT_in/(22.4*%1000%60); % [mol1/s]
FH2in = ( H2in_rat/100)*QT_in/(22.4%1000%60); % [mol1/s]
FH20in = (H20in_rat/100)*QT_in/(22.4%1000%60); % [mol1/s]
FO2in = ( 02in_rat/100)*QT_in/(22.4%1000%60); % [mol1/s]
% CONCENTRACION DE ALIMENTACION DE CADA ESPECIE - (in)
CH41in = (FCH4in*60/QT_in); % [mo1/cm3]
C02in = (FC02in*60/QT_in); % [mo1/cm3]
Coin = ( FCOin*60/QT_in); % [mo1/cm3]
H2in = ( FH2in*60/QT_in); % [mo1/cm3]
H20in = (FH20in*60/QT_in); % [mo1/cm3]
N2in = ( FN2in*60/QT_in); % [mo1/cm3]
02in = ( FO2in*60/QT_in); % [mo1/cm3]
if QT_in == 0, CH4in = 0; C02in = 0; COin = 0; H2in = 0;
H20in = 0; N2in = 0; 02in = 0; end
A Datos constantes del mallado espacial (z) ---------—-—-—--------—-
n = 30; % numero de puntos del mallado [#]
% —————————- Datos constantes del Reactor -----—-—--—-———————\——————\—\—\——————___
Di = 2.70; % Diametro interno del reactor [cm]
zl = 6; % altura de la zona de reaccion [cm]
zg = linspace(0,z1,n)"'; % altura para cada punto del mallado [cm]
A = pi*(Di/2)A2; % Seccion transversal del reactor [cm2]
% —————————- Datos constantes del catalizador ------=-- - - - —\-—\—————\———————————
w = 30.000; % Peso del catalizador [g]
wIn = 00.000; % Peso del inerte (alumina 67.500;) [g]
Dcat = (W + WIn)/(A*z1); % Densidad del s6lido (catalizador) [g.cat/cm3]
DIn = 0.7300; % Densidad del soporte alpha-alumina [g/cm3]
CcMax = 0.2772; % Concentracion de coque maximo [g.coque/g.cat]
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tes del lecho fluidizado

umf = (16.093/60.0); % velocidad minima de fluidizacidn [cm/s]
fw = 0.15; % Fraccion de la burbuja ocupada por la estela [ ]
Emf = 0.45; % pPorosidad del lecho a umf [ ]

—————————— Datos fluidodindmicos ----------——————~———-

usg0 = QT_in./(A*60.0); % Velocidad de flujo inicial [cm/s]

—————————— Lectura de constantes provenientes del ajuste ----------——————-

ckinec = xTsread('CONSTANTES', "CONSTANTES', '"AN2:AN27");

—————————— constantes cinéticas - Factor Pre - exponencial --------------
klo = ckinec(l); % - DRM [mo1/gcat.s]
k2o = ckinec(2); % - WGSR [mo1/gcat.s]
k3o = ckinec(3); % - Cracking [mo1/gcat.s]

—————————— constantes cinéticas - Energia de activaciéon ----------—-——-————-
Eal = ckinec(4); % - DRM [k3a/moT1]
Ea2 = ckinec(5); % - WGSR [k3/mo1]
Ea3 = ckinec(6); % - Cracking [k3a/moT1]

—————————— constantes de adsorcién - Factor Pre - exponencial -----------
KCH40 = ckinec(7); % [bar-1]
KC020 = ckinec(8); % [bar-1]

KH20 = ckinec(9); % [bar-1]

—————————— constantes de adsorciéon - Entalpia de adsorcion --------------

EaKCH4 = ckinec(10); % [k3a/moT1]

EaKC02 = ckinec(1l); % [k3a/moT1]
EakKH2 = ckinec(12); % [k3a/moT1]

-- Constantes Equilibrio termodinamico - Factor Pre - exponencial -------

KPlo = ckinec(13); % - DRM [barA2]
KP20 = ckinec(14); % - WGSR []
KP30 = ckinec(15); % - Cracking [bar]

-- Constantes Equilibrio termodinamico - Energia de activacion ----------
EakPl = ckinec(16); % - DRM [k3/mo1]
EakP2 = ckinec(17); % - WGSR [k3/mo1]
EakP3 = ckinec(18); % - Cracking [k3/mo1]

—————————— Cconstantes de desactivacién - Factor Pre Exponencial ---------

KDlo = ckinec(19); % [s-1 bar-2]
KD20o = ckinec(20); % [s-1 bar-4]
KD30o = ckinec(21); % [bar-1]
KR1lo = ckinec(22); % [s-1 bar-2]

—————————— constantes de desactivacion - Entalpia de adsorcién ----------
EakD1l = ckinec(23); % [k3a/moT1]
EakD2 = ckinec(24); % [k3a/moT1]
EakD3 = ckinec(25); % [k3a/moT1]
EakR1l = ckinec(26); % [k3a/moT1]

—————————— Calculo de las constantes cinéticas -----------——--———————————-

k1 = klo*exp((-Eal/R) *((1/T)-(1/Tc)));

k2 = k2o*exp((-Ea2/R) *((1/T)-(1/TCc)));

k3 = k3o*exp((-Ea3/R) *((1/T)-(1/Tc)));
KCH4 = KCH4o0*exp((EaKCH4/R)*((1/T)-(1/Tc)));
KC02 = KC020*exp((EaKCO2/R)*((1/T)-(1/Tc)));
KH2 = KH20*exp((EakH2/R) *((1/T)-(1/Tc)));
KP1 = KPlo*exp((-EakP1/R)*((1/T)-(1/Tc)));
KP2 = KP20o*exp((-EakP2/R)*((1/T)-(1/Tc)));
KP3 = KP3o*exp((-EakP3/R)*((1/T)-(1/Tc)));

——————————— Calculo de Tas constantes de desactivacién ---------------—---

KD1 = KDlo*exp((-EakD1l/R) *((1/T)-(1/Tc)));
KD2 = KD2o*exp((-EakD2/R) *((1/T)-(1/Tc)));
KD3 = KD3o*exp((EakD3/R)*((1/T)-(1/Tc)));
KR1 = KRlo*exp((-EakR1/R) *((1/T)-(1/Tc)));

Anexos

166 |



MMASS (1)
MMASS (2)
MMASS (3)
MMASS (4)
MMASS (5)
MMASS (6)
MMASS (7)

SIGMA(1)
SIGMA(2)
SIGMA(3)
SIGMA(4)
SIGMA(5)
SIGMA(6)
EK(1)
EK(2)
EK(3)
EK(4)
EK(5)
EK(6)

16.0426;
44.0090;
28.0100;
2.01580;
18.0148;
28.0140;
12.0110;

-- Potenciales

3.758;
3.941;
3.690;
2
2
3

Masa molar de

S

S

R R

R R

S

X T

R R

R R R R R R R R X
[ T T R R I

los compuestos

FIN constantesFBR.m

CH4 [g/mo1]
co2 [g/mo1]
co [g/moT]
H2 [g/mo1]
H20 [g/moT]
N2 [g/moT]
c(s) [g/mo1]
ara cada compuesto - LENNARD-JONES ------—-———---—-——-
CH4 [A]
co2 [A]
co [A]
H2 [A]
H20 [A]
N2 [A]
CH4 [K]
co2 [K]
co [K]
H2 [K]
H20 [K]
N2 [Kk]

Anexos
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8.3 Anexo 3: Equilibrio termodinamico del proceso DRM

En la Figura 8.1, se muestra la composicion de equilibrio para la reaccion de
reformado seco de metano a distintas temperaturas. Se puede observar la evolucion de
las distintas especies asi como el carbono depositado en forma de coque (reaccion de
descomposicion de metano — r.5 y la reaccion de hidrogenacion de CO — r.7
fundamentalmente).

2000 . : . . ! : .

1500 -

1000 +

Especies (kmol)

500 +

200 400 600 800 1000
Temperatura (°C)

Figura 8.1 Composicion tedrica de equilibrio del reformado seco de metano en funcion de la temperatura
(alimentacion: CH4:CO2 = 1:1).

La reaccion de reformado seco (r.3) es la que tiene una entalpia de reaccion
mayor, por lo que estard favorecida a altas temperaturas.
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