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Resumen

Resumen

El uso de celdas de combustible ha generado gran interés debido a
las buenas eficiencias obtenidas para la producciéon de energia. Al evaluar la
eficiencia de dichos dispositivos es necesario tener en cuenta todos los
componentes que conforman el sistema, del cual la celda es un
componente, si bien importante, aunque no es el Unico que requiere
atencion.

Ciertamente, si el combustible a utilizar es liquido y necesita un
procesamiento previo, el sistema en cuestion debe contar con bombas,
compresores, intercambiadores de calor, reactor de reformado, sistema de
purificacién de gases (si fuera necesario) y, segun el tipo de celda utilizada,
un ciclo de potencia acoplado. Los combustibles liquidos que se analizan en
la presente tesis son glicerina y etanol (biocombustibles).

Los sistemas a investigar estan basados en celdas de combustible
tipo PEM (proton exchange membrane fuel cell) que requieren hidrégeno de
alta pureza y los sistemas que utilizan celdas de tipo SO (solid oxide fuel
cell) que utilizan mezclas de hidrogeno, metano y monoéxido de carbono.

Ahora bien, la gran mayoria de los trabajos previos publicados sobre
el reformado in-situ de compuestos liquidos para producir hidrégeno puro o
gas de sintesis para su empleo en celdas de combustible estudian y analizan
la eficiencia de los diferentes componentes del proceso (reformador,
sistema de purificacion de gases, celda de combustible y dispositivos
auxiliares) en forma parcial o individual. Uno de los objetivos de la presente
tesis es analizar la eficiencia energética global de este tipo de sistemas
incluyendo todas sus partes constitutivas, segun criterios de 6ptimo. Para

ello se ha recurrido a técnicas de integracion energética O6ptima,
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proponiendo modificaciones a las existentes. Mas especificamente, se
optimizan las variables operativas relevantes de cada componente
conjuntamente con la integracion energética del proceso.

Dada su importancia en el proceso global de producciéon de hidrégeno
para celdas de tipo PEM se trata el disefio y optimizacién de un reactor
determinante en el sistema de purificacién: el reactor de oxidacién
preferencial de mondxido de carbono.

Si bien los combustibles estudiados y comparados en esta tesis son
glicerina y etanol, los aspectos metodoldgicos, de modelado y optimizacién
son lo suficientemente generales y flexibles para su aplicacion a otros

combustibles y/o tipo de celdas.
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CAPITULO I - Introduccién a los procesos de obtencién de energia por medio de pilas de combustible

[.1 Introduccion

Actualmente la generacidon de energia contribuye significativamente al
sostenimiento y desarrollo de Ila economia global. Desde Ilas
telecomunicaciones hasta el transporte de bienes necesitan energia para
ofrecerlos a la sociedad al ritmo y forma en que esta los demanda en los
tiempos actuales.

Las fuentes energéticas son variadas y pueden clasificarse segun su
origen y cantidad disponible. Es innegable que si bien los combustibles
fosiles son los preferidos hasta la actualidad, sus reservas conocidas
pronostican su escasez en el corto plazo para sostener el crecimiento actual.
Por su parte, si bien las reservas estimadas de minerales utilizados para la
generacién de energia por fision nuclear hacen posible su disponibilidad y
aprovechamiento a mayor plazo que los combustibles fésiles, presentan el
inconveniente del tiempo de actividad de los desechos generados. Las
“biofuentes” de energia como la proveniente de cultivos constituyen o se
presentan como fuentes renovables dentro de una dada escala temporal, ya
que poseen el inconveniente de que estan sujetas a los cambios naturales
qgue ocurren en el suelo y la atmdsfera si no se hace una explotacion
racional y programada de los recursos.

Ciertamente, en la década pasada se comenzd a estudiar
detalladamente el impacto que genera el aprovechamiento de las diferentes
fuentes de energia en el medio ambiente a través de su ciclo de vida a fin
de facilitar su comparacion. En la practica, tal estudio constituye una tarea
minuciosa ya que se analiza la obtencidn del recurso, su utilizacién como
productor de energia y su destino final, como asi también el impacto de la

tecnologia utilizada para su aprovechamiento. El analisis del ciclo de vida de
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las fuentes de energia también es importante a la hora de evaluar los costos
incurridos en la utilizacidon de ellas y resultara fundamental para la eleccion
de las tecnologias futuras.

Un aspecto importante a considerar en el analisis del impacto de una
determinada tecnologia energética es su influencia en la emision de los
gases de efecto invernadero. Los combustibles fésiles poseen un impacto
altamente negativo en este aspecto debido a la gran cantidad de CO, que
emiten a la atmodsfera. Por otro lado, la utilizacion de biocombustibles es
una alternativa con menos impactos negativos respecto a los gases de
efecto invernadero debido a que, si bien emiten cantidades similares de CO,
a la atmédsfera que los combustibles fosiles, ésto se ve compensado por el
hecho que los cultivos que proporcionan la “bionenergia” consumen, para su
desarrollo, altos niveles de CO,, lo que resulta en un balance global de
emisiones menos desfavorable para el medio ambiente.

Por otro lado, el aprovechamiento integral de la energia contenida en
los combustibles es de gran importancia tanto desde el punto de vista
econdmico como ambiental. Por tal motivo, se ha intensificado la
integracion energética en los ciclos combinados de potencia, los que
producen la mayor parte de la energia utilizada en la actualidad.

El desarrollo tecnoldégico de automoéviles hibridos comerciales ha
despertado recientemente gran expectativa e interés. Basicamente, se
pretende aprovechar la energia que generalmente se disipa en forma de
calor en algun punto del proceso o en algun dispositivo.

Las técnicas de integracién energética son bien conocidas en el area
de la ingenieria de procesos, recurriéndose a ellas para aumentar la

sustentabilidad de diversos procesos tantos quimicos como de
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transformacion de energia, en base a consideraciones econdmicas y

ambientales.
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Calor liberado al medio ambiente
H §
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Figura I.1—1. Esquema de procesamiento de combustibles liquidos para
obtener energia lista para su utilizacion.

Se han disefado diferentes dispositivos para el aprovechamiento de
la energia quimica contenida en los combustibles con el objetivo de
aprovechar eficientemente su mayor parte. Entre ellos, las pilas de
combustible han generado gran interés como alternativa a la combustidn
directa de los mismos. Estas pilas transforman la energia quimica contenida
en los combustibles a energia eléctrica. Esta transformacién permite la
utilizacién de la energia en motores eléctricos, los que poseen mayor

eficiencia que los motores de combustidn interna; consecuentemente, es de

21



CAPITULO I - Introduccién a los procesos de obtencién de energia por medio de pilas de combustible

relevancia el estudio detallado de las eficiencias en el aprovechamiento
energético de estas alternativas. En la Figura I.1—1 se muestran esquemas
de procesamiento y transformacion de combustibles liquidos para obtener
energia.

En la siguiente seccién se detalla la bibliografia acerca del tema;
notar como los analisis de las eficiencias y comportamientos de los diversos
combustibles es enfocada principalmente sobre elementos aislados del
proceso (lldmese elementos del proceso a reactores, pilas y combustores)
sin tener en cuenta la influencia de la integraciéon energética (es decir,
intercambio de energia entre corrientes del proceso) ni los elementos
auxiliares intervinientes (llamese elementos auxiliares a bombas,
compresores y turbinas). Asi, el presente trabajo se focaliza en el estudio
de la glicerina como combustible, la sintesis energética del proceso, en el
disefio de los valores operativos del proceso y en el disefio y modelado de

algunos elementos del sistema.

1.2 Analisis de la principal bibliografia relacionada con el tema

Las celdas de combustible han tenido un gran progreso en la ultima
década, y estan siendo desarrolladas para su aplicacion a la generacion de
energia eléctrica, tanto en sistemas estacionarios como moviles. Debido a
su alta eficiencia como dispositivo convertidor de energia y a los bajos
niveles de emision de contaminantes, las celdas o pilas de combustible son
cada vez mas atractivas como fuentes generadoras de potencia,

especialmente en la industria del transporte [1],[2].
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[.2.1 Pilas de combustible

Las celdas de combustible de éxido soélido (solid oxide fuel cell SOFC)
son celdas de combustibles que operan a altas temperaturas, en el rango de
600 a 1000 °C. La tecnologia de las celdas SOFC estd basada en el mismo
disefio conceptual que las demas celdas; estan compuestas por un anodo y
un catodo separados por un electrolito. En el caso de las unidades SOFC, el
electrolito es un material ceramico solido, como 6xido de circonio
estabilizado con 6xido de tritio. Durante la operacion de la celda, se
suministra oxigeno al catodo a través de aire. El electrolito ceramico
conduce los iones oxigeno desde el catodo al anodo, mientras que los
electrones circulan hacia un circuito externo para producir electricidad. En el
anodo, los iones oxigeno se combinan con hidrégeno para producir agua y
con monéxido para producir CO,, generandose también calor. Es importante
destacar que este tipo de celda de combustible no posee problemas de
envenenamiento con monodxido de carbono. Existen dos disenos basicos de
unidades SOFC: plano y tubular. En el primero los componentes estan
ensamblados en pilas planas, donde tradicionalmente el aire e hidrégeno
fluyen a través de canales construidos en las caras del danodo y el catodo,
respectivamente. En el disefio tubular, el aire es suministrado en el interior
de un largo tubo de o6xido solido (sellado en su extremo), mientras que el
combustible circula por el exterior del tubo. El tubo mismo conforma el
catodo y los componentes de la celda estan dispuestos en capas alrededor
del tubo [3].

Por su parte, la celda de combustible basada en membrana de
intercambio proténico (PEMFC) utiliza una fina membrana polimérica como

electrolito. La membrana es muy pequefia y liviana, y posee electrodos de
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platino en ambos lados de la misma para catalizar la reaccién. Dentro de la
unidad PEMFC, las moléculas de hidrégeno son alimentadas al dnodo donde
se disocia en protones hidrégeno y electrones. Los protones atraviesan la
membrana polimérica hacia el catodo, mientras que los electrones circulan
hacia el circuito externo produciendo electricidad. El oxigeno es alimentado
en el catodo (a través de aire) y se combina con los iones hidrégeno
produciendo agua. Las PEMFCs operan a temperaturas mas bajas (aprox. 80
°C) que aquellas que utilizan otros electrolitos (los cuales requieren
temperaturas mayores a 600 °C para operar eficientemente), permitiendo
una rapida puesta en marcha. Son pilas de combustibles sensibles al
envenenamiento con monoxido de carbono por lo que no soportan
concentraciones superiores a las 10 ppm de este compuesto. Esta
caracteristica sugiere el disefio de sistemas de reformado de combustibles
con un sistema de limpieza de CO acoplado. Una PEMFC alcanza
normalmente una eficiencia del 40-60%, y la salida del sistema puede
variarse para satisfacer una demanda fluctuante. Las celdas PEM son
generalmente livianas y compactas, constituyéndose por tales
caracteristicas en las mejores candidatas para automdéviles, edificios vy
pequefas aplicaciones estacionarias [4].

En el presente trabajo se abordan modelos de celdas PEMFC
presentados en trabajos anteriores, los cuales son integrados a un sistema
de reformado de combustibles y tren de purificacion para ser optimizados.
También se presenta un modelo de celda tipo SOFC, el cual es introducido
en un sistema que posee un reformador de combustible incorporado con el

objetivo de produccién de potencia.
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Finalmente se puede decir que estos procesos de generacién de
energia por medio de celdas de combustible requieren, para mejorar su
eficiencia, la integracién energética del sistema en su conjunto, incluyendo
en ella, la energia requerida por bombas, compresores y calores necesarios
para llevar adelante reacciones. Es por ello que se requiere abordar

sistematicamente la sintesis y optimizacion de los procesos involucrados.

|.2.2 Diferentes combustibles para la obtencion de hidrégeno

Diversos combustibles pueden reformarse para obtener el gas de
sintesis, el cual a su vez, puede tratarse para su uso en celdas de
combustible.

El reformado auto-térmico de hidrocarburos de cadenas largas puede
ser operado en forma “termo-neutral”, es decir, balanceado
energéticamente lo cual resulta ventajoso para el disefio de grandes
aplicaciones. Por su parte, la acumulacién de coque sobre el catalizador es
mucho menor comparada con el reformado con vapor. Debido a que los
compuestos aromaticos son mas estables que los alifaticos, la temperatura
de reaccién del reformado auto-térmico tiende a aumentar cuando los
combustibles simulados (gasolina simulada a través de n-heptano y n-
dodecano imitando a fracciones de los n-alcanos, mientras que tolueno y
metilciclohexano, reproduciendo a los aromaticos y cicloalcanos,
respectivamente) son usados como alimentacién. De todas formas el
craqueo térmico se acelera con la temperatura y se torna importante si la
conversién de hidrocarburos alifaticos es incompleta. Es por ello que se
observa también craqueo térmico en el reformado auto-térmico de los

combustibles comerciales si la actividad catalitica no es la suficiente y si las
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reacciones no pueden ser operadas a bajas temperaturas [5]. Se ha
estudiado la cinética de reformado con vapor del iso-octano con un
catalizador basado en Ni como funcion de las presiones parciales de vapor e
iso-octano a varias temperaturas [6].

El Laboratorio Nacional de Los Alamos, Estados Unidos, estudid y
comparé el reformado de diversos combustibles para obtener hidrégeno
para celdas de combustibles. Para tal estudio se consideraron dos métodos:
el reformado con vapor y la oxidacion parcial, y los combustibles mas
comunes: metanol, etanol, metano, gasolina, diesel y combustible para jet.
Se concluyé que: a) el reformado con vapor de metanol requiere aprox. la
misma cantidad de energia tedrica por kilogramo de H, usable que los otros
combustibles considerados (145 J kg™ para metanol y 148 ] kg™ para los
otros); b) esta energia es menor que la requerida por la oxidacién parcial
usando gasolina, diesel o combustible para jet (169 J kg?); y c) el
reformado de metanol produce un contenido de CO menor a los otros
combustibles, siendo aproximadamente 1 orden de magnitud (0.8% versus
10-25%) [7]. Por medio de ejemplos, Kolios et al. [8] efectuaron analisis de
eficiencia del sistema acoplando reacciones exotérmicas y endotérmicas con
el objeto de mejorar los tiempos de respuesta y el disefo.

El procesamiento de la corriente reformada y las unidades
involucradas (para acondicionar la corriente a las exigencias de composicion
para su uso en celdas de combustible) estdn siendo investigadas por
diversos grupos de investigacion procurando nuevos disefios de reactores y
catalizadores de manera de optimizar sus volumenes y/o pesos y los
tiempos de reaccion, como asi también alternativas para mejorar su

rendimiento energético. Ciertamente, se han efectuado tales estudios
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abordando tanto el tren de procesamiento integrado energéticamente hasta
la pila de combustible [9] como de cada uno de los componentes
intervinientes, como por ejemplo la unidad de WGS [10-15] y COPrOx [16-
24].

Metanol. El metanol tiene una alta relacion H/C (4:1), igual a la del
metano. Es un liquido a presion y temperatura atmosférica, y posee un bajo
punto de ebullicién (65 °C) lo que facilita su vaporizacion. El metanol puede
ser convertido a hidrégeno a bajas temperaturas (150 - 350 °C) [25].
Mientras la obtencion de metanol a partir de biomasa no sea
econdmicamente viable, su aplicacibn no representa una posibilidad
atrayente. Sin embargo, en equipos demostrativos y ensayos a escala piloto
se esta produciendo metanol a partir de diversas fuentes de biomasa, como
gases de depdsito de basura, abono de cerdo, remolachas, madera humeda,
paja de arroz y licor negro del proceso del papel [26]. El metanol es
miscible con agua, lo cual facilita su manipulacion y manejo como
combustible. Es por ello que si no es requerido el reciclo de agua, el
combustible puede ser mezclado precisamente y envasado en cartuchos
[25].

Las alternativas del proceso de reformado de metanol para su uso en
celdas de combustibles son muy variadas y dependen de las condiciones de
temperatura y presion en la conversion primaria. El reformado con vapor a
baja temperatura seguramente debe incluir una segunda etapa de
conversidon como la reaccion de desplazamiento de agua (water gas shift
WGS), seguida de una reaccion de oxidacion preferencial de mondxido de
carbono (CO preferential oxidation COProX), acopladas a una celda de

membrana de intercambio polimérica (polymeric exchange membrane PEM)
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estandar; en cambio, el reformado con vapor a altas temperaturas debe
incluir una membrana selectiva de separacién y utilizar una PEM con
tolerancia en el anodo para reducir el contenido de CO de la corriente.
Finalmente, el reformado a altas presiones requiere la reduccion del
contenido de CO, ya sea por medio de una metanacion selectiva para
facilitar el uso del hidrogeno en una PEM de alta temperatura, o bien por
absorcién de CO para usar el hidrogeno en una SOFC u otra celda de
combustible de alta temperatura [25].

Se han desarrollado catalizadores de Pd/ZnO y obtenido sus cinéticas
para el reformado con vapor de metanol, validas en un amplio rango de
temperaturas (160-310 °C) [27]. También se han propuesto otras cinéticas
con distintos catalizadores, basadas en una detallada descripcién de la
reaccion [28],[29].

Diferentes estudios de modelado de reactores muestran el
comportamiento de la reaccién de reformado con vapor para diferentes
configuraciones vy alimentaciones [30],[31]. Se ha avanzado en el
reformado de metanol con vapor por medio de un disefio de reactor del tipo
plegado, cuya geometria permite una excelente transferencia de calor y
eficiente recuperacion entre los canales de la corriente reformada y los
gases de combustién, evaluando los flujos tanto en co-corriente como en
contra-corriente [8].

Los catalizadores basados en cobre para reformar metanol a
hidrogeno tienen como ventaja una gran actividad y baja selectividad para
la formacién de CO. ElI reformado auto-térmico de metanol sobre
catalizadores de cobre es factible debido a que la maxima temperatura

puede controlarse en 300 °C. La distribucion axial de aire dentro del lecho
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de catalizadores permite la reaccion de oxidacién exotérmica. La reaccidn
endotérmica de reformado ocurre en esa misma zona. Se han
experimentado operaciones estables en el reformado auto-térmico de
metanol con las condiciones de operacion fijas [32].

Gasolina. Si bien la gasolina es un combustible de origen fésil, se ha
estudiado su reformado para su uso en celdas de combustibles para
diversas aplicaciones tales como militares. Se presentd un modelo
matematico para el reformado auto-térmico de gasolina para estudiar su
respuesta en estado no estacionario. El modelo se desarroll6 en base a
perfiles experimentales de temperatura a lo largo del reactor y composicion
de los productos (CO,, CO y H,). Las predicciones del modelo se
compararon con resultados experimentales obtenidos para tres procesos de
reformado: a) oxidacion parcial, b) reformado auto-térmico (autothermal
reforming ATR) usando inyeccion de vapor, c) ATR usando agua liquida
pulverizada. Las predicciones del modelo se utilizaron, ademas, para
analizar la performance de tales procesos y desarrollar un sistema de
control para mejorar la respuesta dindmica del sistema [33].

Respecto a la desactivacion de catalizadores debido a la formacion de
coque, se observd un efecto importante en un catalizador basado en Ni/Pt.
Si se reduce el catalizador previamente, es posible iniciar una oxidacion
sobre Pt/CeO, a temperatura ambiente. Se consume todo el oxigeno y la
temperatura del lecho se incrementa a 580 °C aproximadamente. El
reformado posterior con vapor sobre un catalizador basado en Ni
proporciona una conversion del 70% aprox. para una relacién molar de

vapor a carbono entre 2 y 3.4 con una selectividad & hidréogeno cercana a
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65-70%. Los gases producidos requieren de una posterior remocién de CO
[34].

Etanol. Asumiendo una correcta gestién y utilizacion de los recursos
requeridos, la produccién de hidrégeno a partir del reformado de etanol se
presenta a priori como una alternativa ambientalmente deseable, ya que
abre oportunidades para la utilizacion de recursos renovables que se
encuentran globalmente disponibles. Dependiendo del catalizador y su
forma de preparacion, la conversion de C,HsOH y produccion de H, muestra
grandes variantes en los resultados obtenidos. Se ha observado que los
catalizadores de Co/zZnO, ZnO, Rh/AlLO3;, Rh/CeO,, y Ni/La;0s-Al,03
funcionan satisfactoriamente para el reformado con vapor de C,HsOH. La
mayoria de los catalizadores producen CO durante su reformado con vapor.
Por tal razén, los catalizadores de la reaccion WGS son tan importantes en
el procesamiento de etanol para obtener hidrégeno mediante el proceso de
reformado. Recientes trabajos se han focalizado en el estudio de las
reaccion WGS a baja temperatura (low temperature LT) y alta temperatura
(high temperatura HT) en reactores en serie. Se ha encontrado que los
catalizadores de Ru/ZrO,, Pt/Ce0,, Cu/CeO,, Pt/TiO, Au/CeO, y Au/Fe 03
son los que presentan mejor performance para las reacciones LT y HT en
serie. En aplicaciones comerciales se utilizan catalizadores de Cu/ZnO para
la reaccion LT y de Fe/Cr,03 para la reaccién HT [35].

Glicerina. La produccion de biodiesel se ha incrementado
notablemente en estos ultimos afios. Al igual que el etanol, y asegurando
una adecuada gestion y utilizacion de los recursos requeridos, su produccion
puede o no considerarse como ambientalmente amigable dependiendo de

las condiciones locales donde se requiera implementar su utilizacién. La
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glicerina es un subproducto de la produccién de biodiesel, cuya demanda es
comparativamente mucho menor que la cantidad que se produce
concomitantemente a la obtencidon del biodiesel, resultando en una
sobresaturacion del mercado a muy corto plazo. Es por ello que
recientemente se han presentado estudios evaluando la utilizacion de la
glicerina como combustible para la generacién de energia. El quemado y
generacién de energia estd en desarrollo y posee el inconveniente de la
produccion de gases cancerigenos. Una alternativa para tal
aprovechamiento energético es realizar su reformado para la obtencion de

hidrogeno para su utilizacién en celdas de combustible.

1.2.3 Sistema de recuperacion de energia térmica

La sintesis de redes de intercambiadores de calor (heat exchangers
network HENs) ha recibido suma atencién, la que queda reflejada por el
gran numero de trabajos en la tematica publicados durante los ultimos 40
afnos. A partir de la década del 90, los avances en el desarrollo de hardware
y software posibilitaron la solucion de problemas de sintesis y de
integracion energética. No obstante, actualmente el numero de
publicaciones sobre HENS continda creciendo y diversificAndose. Una
extensa revisién del tema fue realizada por Furman y Sahinidis [36]. Se han
desarrollado modelos matematicos del tipo MINLP (mixed integer non linear
programming) para sintetizar y optimizar las redes de intercambiadores de
calor [37]. Otros modelos del mismo tipo basados en aproximaciones
exteriores se han usado para encontrar los 6ptimos globales de redes de
intercambiadores de calor ayudados por conocimientos fisicos (physical

insights) del problema [38]. Es posible realizar la sintesis de una red de
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intercambiadores de calor flexible (temperatura y caudal de entrada
variables) por medio de algoritmos iterativos [39]. También existen
algoritmos para minimizar el area de intercambio caldrico, particularmente
cuando existen grandes diferencias entre los coeficientes peliculares de
transferencia de calor [40]. Por otro lado, se han propuesto modelos para
optimizar tanto la red de intercambio calérico como el disefio de los
intercambiadores de calor del tipo carcaza y tubo [41]. Existen trabajos que
presentan metodologias para determinar el impacto relativo que causan los
cambios en un proceso y que afectan de forma directa a la red, evaluandose
las condiciones mas favorables [42]. Como puede apreciarse, existe una
gran cantidad de herramientas computacionales disponibles para la sintesis
de los procesos en cuestidon. En el presente trabajo primeramente se
realizard un analisis de la integracion energética de un sistema PEMFC
utilizando glicerina que luego serad comparado con los resultados obtenidos
en trabajos previos con etanol. Seguidamente se presentaran
modificaciones a modelos ya probados de disefio de redes de
intercambiadores de calor. En ese capitulo se sintetizaran las redes de
intercambiadores de calor de los sistemas PEMFC anteriormente integrados
energéticamente. Por Ultimo se acoplard un modelo de optimizacion de las
variables operativas de un sistema SOFC (operando con glicerina o etanol)
con un modelo de sintesis de intercambiadores de calor, de manera de
resolverlos simultdneamente y obtener su integracion energética y los
valores que adoptan las variables operativas cuando estos sistemas

alcanzan su maxima eficiencia.
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[.2.4 Modelado de reactores

Se han publicado numerosos trabajos referidos a modelos
matematicos para reactores heterogéneos cataliticos de lecho fijo,
adiabaticos y no adiabaticos [43-46]. Debido a la complejidad de los
fendmenos fisico-quimicos que tienen lugar en los reactores cataliticos de
lecho relleno, su descripcion fenomenoldgica “exacta” es ciertamente
dificultosa o conlleva problemas matematicos muy complejos de resolver.

El mejor modelo debe seleccionarse en base a las propiedades y
caracteristicas del sistema particular bajo consideracién, la disponibilidad de
parametros incluidos en el modelo, y la perspectiva de un tratamiento
numeérico exitoso de las ecuaciones del mismo.

Como se menciond, existen numerosos modelos utilizados en la
descripcién de reactores de lecho fijo. El primero y mas utilizado es aquél
donde el sistema heterogéneo es tratado como uno continuo. Esta
estrategia resulta en un conjunto de ecuaciones algebraico-diferenciales
(differential algebaric equations DAEs) que describen los perfiles de las
variables que modelan la fase fluida y la fase sélida [46-48]. Es necesario
extender o aumentar el grado de detalle de los modelos si se quiere analizar
la influencia de (otras) variables constructivas sobre el peso y el volumen
del sistema, como ser espesores de aislantes y material refractario,
volumen de la camara de gases, etc. [39]. La aplicacién de técnicas de
optimizacién basada en modelos en el area de disefio de reactores
cataliticos heterogéneos reportada en la literatura es limitada
[30],[8],[32],[48-66], y mas aun si se consideran modelos detallados del
sistema. Basados en estudios sobre un reactor de oxidacién de etileno,

Hwang y Smith [58] desarrollaron un método genérico para el diseifio de
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reactores con perfiles de temperatura &ptimos incorporando corrientes
laterales o de material inerte. Utilizan tanto el modelo de reactor
pseudohomogéneo 1D y heterogéneo 1D aplicando técnicas de optimizacién
de tipo Programaciéon Cuadratica Sucesiva (Sucessive Quadratic
Programming SQP). Aplicando el mismo método, Hwang y col. [67]
incorporan caracteristicas del catalizador, tales como tamafio y forma de la
particula y distribucién no uniforme, para maximizar el rendimiento del
reactor. Las caracteristicas del catalizador son “manipuladas” para obtener
un perfil de temperatura con maximo rendimiento o selectividad. Sin
embargo, las dimensiones del reactor propiamente dicho estan prefijadas y
no son consideradas como variables de optimizacién.

La programacion matematica (mathematical programming) es
considerada una técnica efectiva para abordar sistematicamente la sintesis
de procesos con criterios de Optimo. En el contexto de esta tesis, el
concepto fundamental es representar sistemas complejos mediante un
modelo de superestructura; resolver luego simultdaneamente el problema de
la sintesis del proceso y el problema de integraciéon energética mediante
optimizacién, obteniendo de esta manera la configuracién (flowsheet) del
proceso. La optimizacién estructural generalmente constituye un problema
de programacion mixta entera no lineal (MINLP), y la formulacién
matematica asociada con la superestructura contiene un numero finito de
alternativas topoldgicas. Se han propuesto en la literatura un nimero de
técnicas para resolver ciertas clases de problemas MINLP. El algoritmo de
aproximaciones exteriores (Outer Approximations OA) y sus variaciones
[68-70] trata problemas separados en los cuales las variables binarias

intervienen en relaciones lineales y las variables continuas intervienen en
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funciones convexas. El algoritmo generalizado de aproximacién exterior
(generalized outer approximation GOA) [71] es aplicable a problemas con
funciones convexas teniendo variables continuas y no necesariamente
variables binarias separables. El algoritmo de descomposicion de Benders
generalizado (Generalized Benders Decomposition GBD) [72],[73] es
aplicable a problemas con partes continuas convexas y variables binarias en
términos lineales o no lineales. Se pueden encontrar descripciones

detalladas de algunos de estos métodos en Floudas [74].

I.3 Organizacién de la tesis

En el Capitulo II se ha investigado un sistema procesador de
glicerina con celda tipo PEM integrado energéticamente, apto para su
aplicacion en dispositivos moviles o estacionarios. Se describio el flow sheet
del proceso propuesto y se analizd la performance energética del mismo
evaluando las principales variables mediante simulaciones computacionales
llevadas adelante en el entorno HYSYS. Las variables analizadas son la
relacion molar de agua/glicerina, la temperatura del reformador de
glicerina, la presion del sistema y la cantidad de glicerina extra quemada en
la unidad de postcombustidn (si es necesario). La integracién energética del
proceso se realizé por medio del médulo LNG provisto por el entorno HYSYS
el cual utiliza la tecnologia pinch. Finalmente se realizé la comparacion con
el sistema operando con etanol.

En el Capitulo III se disefia la red de intercambio calérico de los
sistemas de produccidn de energia por medio de PEM, estudiados en el
Capitulo II (o sea el sistema PEM alimentado con glicerina en un primer

caso y luego con etanol). Notar que en el Capitulo II se ha focalizado en el
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estudio de la eficiencia del proceso que transforma la energia quimica
contenida en los combustibles en energia eléctrica y una curva compuesta
fue usada para integrar energéticamente todas las corrientes del proceso
(mddulo LNG de HYSYS). Como se ha notado, no se ha atacado el desarrollo
de la red de intercambio caldrico. Dos tendencias metodoldgicas para la
confeccion de la red de intercambio calérico pueden diferenciarse
claramente: simultdnea y secuencial. La secuencial es aquella que utilizando
tecnologia pinch y una serie de heuristicos llega al disefio de la red. En este
capitulo se sigue la linea simultdnea, que desarrolla la integracién
energética y la red de intercambiadores de calor en un solo paso por medio
de la programacién matematica. A partir del modelo matematico tradicional
para este tipo de sintesis, se desarrolla una nueva superestructura y una
nueva forma de descripcidén de las variables del proceso. De ello surgen dos
modificaciones, la primera ayuda a la reduccion del espacio de busqueda de
las soluciones mientras que la segunda ayuda a describir de mejor manera
las corrientes isotérmicas y también a ganar precisiéon en el calculo de los
intercambiadores de las corrientes en general. Finalmente se muestra la
sintesis de la red de intercambio calérico de los dos procesos comparados
en el capitulo anterior y se discuten sus diferencias.

En el Capitulo IV se propone un esquema de procesamiento que
consta de un reformador de combustible, la pila SOFC, un combustor,
turbina expansora, bombas para el combustible y compresores para el aire.
También se desarrolla la sintesis y optimizacion energética de la red de
intercambiadores de calor del proceso. Para ello se propone resolver la
sintesis de la red conjuntamente con la optimizacion de las variables

operativas del proceso, logrando de esta forma no recurrir al tradicional
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esquema de resolucidon de este tipo de problemas (esquema de resolucién
cascara de cebolla). Notar que en el capitulo anterior se ha procedido de la
manera tradicional para la sintesis de la red de intercambiadores de calor
del sistema PEM. La implementacion del modelo de optimizacién del proceso
y la sintesis de la red de intercambiadores de calor es realizada en GAMS
gue es un entorno matematico de modelado orientado a ecuaciones. Es
importante recordar que el modelo de optimizacién del proceso y la sintesis
de la red de intercambiadores son optimizados simultaneamente.

A lo largo del capitulo se mostrara primeramente el modelo
matematico que se utiliza para representar el proceso de obtencidon de
energia utilizando una celda de combustible tipo SOFC como asi también el
de la sintesis de la red de intercambiadores de calor acoplada que se
resolveran simultdaneamente, para luego en secciones siguientes mostrar los
resultados del modelo dependiendo de que si el combustible es etanol o
bien glicerina. Finalmente se discutiran los resultados obtenidos.

En el Capitulo V se aborda el modelado detallado del reactor COPrOx
involucrado en el proceso de purificacion de hidrogeno para su uso en
celdas PEM. Se optimiza el modelo para encontrar su configuracidn
geométrica y de variables operativas que minimicen el volumen del reactor
y que eviten aumentos de temperatura bruscos que puedan afectar su
funcionamiento. Dependiendo de la potencia requerida por la PEM se
obtienen diferentes configuraciones. Finalmente se prueban los resultados
de las optimizaciones en modelos con mayor grado de detalle con el

objetivo de justificar el uso del modelo que se ha optimizado.
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En el Capitulo VI se puntualizan las conclusiones mas importantes
de la presente tesis y se comentan las futuros lineas de investigacion que se
derivan de la misma.

Dentro de este contexto, el contenido de la tesis esta relacionado con
las siguientes publicaciones:

- Optimizaciéon de la red de intercambio caldérico del proceso de
reformado de etanol. HYFUSEN, 2007 Posadas Argentina. Diego G. Oliva,
Javier A. Francesconi, Scenna Nicolas, Pio A. Aguirre.

- Disefio del reacor CO-PROX mediante optimizacion basada en
modelos. IV Congreso de Catalisis del Mercosur - XV Congreso Argentino de
Catalisis, 2007 La Plata Argentina. Diego G. Oliva, Javier A. Francesconi,
Miguel C. Mussati, Pio A. Aguirre.

- Optimal CO clean-up reactors design. Modeling and optimization
aspects. 18th European Symposium on Computer Aided Process Engineering
- ESCAPE 18, 2008 Lyon Francia. Javier A. Francesconi, Diego G. Oliva,
Miguel C. Mussati, Pio A. Aguirre.

- CO-PrOx reactor design by model-based optimization. Journal of
Power Sources Vol. 182, 2008, Pag. 307-316. Diego G. Oliva, Javier A.
Francesconi, Miguel C. Mussati, Pio A. Aguirre.

- Simultaneous flowsheet optimization and heat integration of a
bioethanol processor for PEM fuel cell system. 10th International
Symposium on Process Systems Engineering - PSE2009, 2009 Bahia Brasil.
Javier A. Francesconi, Diego G. Oliva, Miguel C. Mussati, Pio A. Aguirre.

- Optimal synthesis of heat exchange networks using enthalpy-

temperature functions to describe streams. 10th International Symposium
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on Process Systems Engineering - PSE2009, 2009 Bahia Brasil. Diego G.
Oliva, Javier A. Francesconi, Miguel C. Mussati, Pio A. Aguirre.

- Energy efficiency analysis of an integrated glycerin processor for
PEM fuel cells: Comparison with an ethanol-based system. International
Journal of Hydrogen Energy Vol. 35, 2010, Pag. 709-724. Diego G. Oliva,

Javier A. Francesconi, Miguel C. Mussati, Pio A. Aguirre.
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CAPITULO II. Andlisis energético del procesador de glicerina para produccién de hidrégeno para celda
PEM. Comparacién con un procesador de etanol.

1.1 Introduccidn

En afios recientes ha aumentado notablemente el interés en
desarrollar nuevas aplicaciones para la glicerina. Aproximadamente el 10%
p/p de glicerina se produce como un subproducto de la conversion de
aceites vegetales a biodiesel. La alta demanda de biodiesel en el mercado
mundial ha determinado un abrupto crecimiento concomitante de Ia
produccién de glicerina. Se espera, entonces, que el exceso de glicerina
sobresature el mercado en un futuro cercano, imponiendo la necesidad de
encontrar nuevas aplicaciones para tal exceso.

La glicerina se utiliza actualmente para producir una variedad de
productos tales como el acido succinico, poliésteres, 1-3 propanodiol, acido
lactico, y algunos poligliceroles. Una detallada revisién sobre los usos de la
glicerina puede encontrarse en el trabajo de Xu y col. [75]. Una nueva y
promisoria aplicacién de la glicerina es su utilizacion como materia prima
para la produccién de hidrégeno por medio de su reformado con vapor o
bien por su reformado autotérmico. El hidrogeno producido puede usarse
para la generacién de potencia en celdas de combustible, o bien para la
produccién de gas de sintesis. El reformado de glicerina para producir
hidrogeno involucra reacciones complejas, generando una gran cantidad de
intermediarios y subproductos que afectan la calidad final del hidrégeno
producido. Ademas, el rendimiento en la producciéon de hidrégeno depende
de muchas variables, tales como temperatura, relacién de reactivos y
presion del sistema [76]. Se efectuaron varios analisis experimentales y
termodinamicos con el objetivo de examinar el proceso de su reformado con

vapor [76-82]. Actualmente se estan estudiando y ensayando catalizadores
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para el reformado de glicerina con vapor. Las primeras contribuciones en
ese sentido remarcan similaridades con el catalizador utilizado para el
reformado con vapor de etanol [83-86]. Adhikari y col. [80] presentaron un
analisis termodinamico del reformado de glicerina con vapor para relaciones
molares de agua/glicerina comprendidas entre 1:1 y 9:1 y rango de
temperatura entre 600 y 1000 K. Los resultados mostraron que las mejores
condiciones para producir hidrégeno son temperaturas mayores a 900 K,
presion atmosférica y relaciones molares de agua/glicerina de 9:1. Por su
parte, Rossi y col. [81] también efectuaron un andlisis termodinamico para
el reformado con vapor de etanol y glicerina, en base a la minimizacion de
la energia libre de Gibbs. El modelo propuesto se resolvié recurriendo a la
metodologia de programacién matematica no lineal. Los resultados
termodinamicos obtenidos para el reformado de glicerina con vapor en tal
estudio son coincidentes con los de Adhikari y col. [76]. Aquellos resultados
se compararon con resultados experimentales obtenidos en base a
catalizadores de Ni/MgO. Adhikari y col. [86] han extendido el estudio
experimental a catorce catalizadores, arribando a resultados promisorios
con catalizadores de Ni/Al,Os y Rh/Ce0O,/Al,05, obteniendo una selectividad
hidrégeno cercana al 80% y 71%, respectivamente, para una relacién molar
de agua/glicerina de 9:1 a 1173 K. Finalmente, Adhikari y col. [83]
reportaron resultados de experimentos con catalizadores basados en Ni con
MgO, CeO, y TiO,, obteniendo la mejor performance con catalizadores
soportados en MgO con 4 moles de H, obtenidos sobre los 7 moles
estequiométricos que se pueden obtener tedéricamente. Wang y col. [78]
efectuaron un estudio termodindmico para composiciones de equilibrio,

determinando las regiones de formacién de coque en funcién de la relacién
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molar de agua/glicerina en el rango 1:1-12:1, temperatura en el rango 550-
1200 K, y presion de reformado en el rango 1-50 atm.. Los resultados
muestran que las condiciones optimas para la produccion de hidrégeno se
encuentran en el rango de temperatura comprendido entre 925 y 975 K y
una relacion molar de agua/glicerina comprendida entre 9 y 12, a presion
atmosférica. Se requieren temperaturas superiores a 1035 K y relaciones
molares de agua/glicerina entre 2 y 3, a 20-50 atm, para la produccién de
gas de sintesis que favorece la produccion de metanol y la reaccién de
Fischer-Tropsch de baja temperatura. Se efectué la simulacidon
computacional de la dindmica de flujo para investigar el reformado con
vapor de glicerina. Los resultados mostraron que la conversion de glicerina
se incrementa cuando se incrementa el tiempo de reaccion, y que la
mayoria de los productos gaseosos se forman durante los primeros 2
segundos de reaccién [87].

Por otro lado, Wang y col. [82] investigan el reformado autotérmico
de la glicerina para generar hidrogeno desde el punto de Vvista
termodindmico, mientras que Swami y Abraham [88] utilizando
catalizadores de Ni/Pd/Cu a una presion de 1 atm. y un rango de
temperatura comprendido entre 723-1023 K desarrolla un experimento para
el reformado autotérmico catalitico y con vapor de la glucosa, glicerina y
desechos industriales.

Debido a las similitudes entre el reformado con vapor de glicerina y
etanol, se propone aqui el disefio conceptual del proceso desarrollado en
trabajos anteriores para etanol y celdas PEM [9],[89], que consiste,
basicamente, de un reformador con vapor del combustible (en este caso

glicerina) (RVG), seguido de un sistema de purificaciéon (SP) de la corriente
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reformada, acoplado a una celda de combustible tipo PEM para la
generacién de energia eléctrica, y una unidad de post-combustién (UPC). La
Figura II.1—1 representa el flow sheet del sistema procesador de glicerina
(SPG) con celda tipo PEM considerado.

El objetivo del presente capitulo es simular, analizar, integrar

energéticamente y mejorar la eficiencia del SPG propuesto.
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Figura II.1—1. Flow sheet del sistema procesador de glicerina (SPG) con

celda PEM.

II.2 Descripcion del sistema procesador de glicerina (SPG) con

celda tipo PEM

El reformado de glicerina con vapor produce H, acompafiado
mayoritariamente de CO, H,O, CH; y CO,, y de trazas de otros
componentes. Debido a que el CO produce el envenenamiento de las celdas
tipo PEM, se requiere un sistema de purificacion PS de la corriente

reformada previo a la utilizacion del H, en las celdas. El PS consiste de (a)
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dos reactores de water-gas-shift en serie: el primero de baja temperatura
(LWGS) y el segundo de alta temperatura (HWGS) [13-15],[90],[91], vy (b)
un reactor de oxidacion preferencial de CO (COPrOx) [16],[17],[19-24]. El
PS debe reducir el nivel de CO a una concentracién menor a 10 ppm. La
unidad de post-combustion UPC estd disefiada para proveer la energia
térmica necesaria al reactor de reformado, ya que las reacciones que se
producen son altamente endotérmicas. La PEM produce energia eléctrica
consumiendo H, de la corriente que proviene del PS y O, de la corriente de
aire suministrada. La energia térmica de los componentes que no
reaccionan en la PEM es aprovechada en la unidad de post-combustion UPC.

Se pueden alcanzar aceptables niveles de potencia neta generada y
de eficiencia energética si se procura la maxima integracién caldrica del
proceso global, es decir, de las etapas de reformado del combustible, de
purificacién de la corriente reformada y de generacién de energia eléctrica
por medio de la celda. Esto requiere identificar las oportunidades de
intercambio de calor mas convenientes y determinar las condiciones
optimas de operaciéon del sistema de purificacion PS para obtener la mayor
eficiencia del sistema. Figura II.1—1 representa el flow sheet del SPG para
celda tipo PEM. Se observa que agua fresca, glicerina y aire son las
corrientes de entrada del proceso, suponiendo para las mismas una
temperatura de 298 K a lo largo de la presente tesis; mientras que la
corriente de salida del mismo son los gases exhaustos y se supone que lo
hacen a 1 atm. Se considera una corriente de recirculacion de agua
generada en la celda de combustible hacia el reformador. El proceso se
evaluard a diferentes valores de presion de trabajo (2, 3, 4 y 5 atm). Los

compresores de aire son potenciados por un expansor colocado a la salida
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de la unidad post-combustién UPC. Se supone que los compresores,
expansores y bombas poseen una eficiencia isoentropica de 75%.

En la Tabla II.2-1 se listan los principales componentes del sistema
procesador de glicerina SPG con celda PEM y sus funciones; mientras que
en la Tabla II.2-2 se incluyen las principales reacciones que ocurren en los
mismos.

Tabla II.2-1. Principales componentes del sistema procesador de glicerina

SPG con celda PEM.

Componente Abreviacion Tipo Funcion
L Transforma la glicerina en una
Reformador con Reactor quimico .
S RVG o mezcla gaseosa con alto contenido
vapor de glicerina catalitico ; AN
de H, que requiere purificacion
Reactor Water . . .
Gas Shift de alta HWGS Reactor quimico Convierte CO de la corriente
catalitico reformada a CO, y H,
temperatura
Reactor Water . . .
Gas Shift de baja LWGS Reactor quimico Convierte CO de la corriente
catalitico reformada a CO, y H,
temperatura
Reactor de
oxidacion COPrOX Reactor quimico Reduce CO no convertido en
preferencial de catalitico reactores WGS a < 10 ppm.
CcoO
Celda de
combustible de Reactor Convierte energia quimica en
membrana de PEM o ergla qu
. . electroquimico energia eléctrica
intercambio
protoénico
Unidad de _ppst- UPC Quemador Provee energia térmica al
combustion reformador

Seguidamente se describen

involucradas en el SPG.

las principales unidades de proceso

[1.2.1 Reformador con vapor de glicerina RVG

La funcion del reformador con vapor de glicerina RVG es obtener H; a

partir de una corriente compuesta por glicerina vaporizada y vapor de agua.

Para este trabajo, y a los fines de su representacion, se considera el
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esquema de reacciones que ocurren en el RVG propuesto por Hirai y col.
[85], las que se presentan en la Tabla II.2-2. La distribucidon de productos
gue se obtiene para condiciones de equilibrio termodindmico permite
estimar un limite superior de la maxima eficiencia que el sistema puede
alcanzar. Se desprecian los compuestos intermediarios y trazas de
subproductos.

Tabla II.2-2. Principales reacciones involucradas en las unidades de

proceso que componen el SPG.

Unidad de proceso Reacciones

C,H,O, +2H,0 € 7H, +3CO, AH =+128 kJ mol
CO,+H, € CO+H,0 AH=+41kJmol”
CO+3H, € CH, +H,0 AH =-206 kJ mol”

Reformador con vapor
de glicerina (RVG)

Reactor water gas shift
de alta temperatura
(HWGS)
Reactor water gas shift
de baja temperatura

CO, +H, € CO+H,0 AH=+41kJ mol"

(LWGS)
Reactor de oxidacion CO+ 10, € CO, AH= -280kJ mol"
preferencial de CO P
(COPI’OX) H2 + %02 € HZO AH =-240 kJ mol

La unidad RVG se modela como un reactor de equilibrio que opera
isotérmicamente. La energia térmica que se requiere en el RVG para
facilitar las reacciones fuertemente endotérmicas proviene de la unidad de
postcombustion UPC, la que, a su vez, aprovecha los gases sin reaccionar
provenientes de la PEM. Ahora bien, si ese calor transferido desde la UPC al
RVG no es suficiente, es decir los niveles de temperatura de la UPC y RVG
no son apropiados para el intercambio de calor, se requiere oxidar (quemar)
una cantidad extra de glicerina en el combustor. Para transferir calor desde
la UPC al RVG, el nivel de temperatura de la corriente de salida de la UPC
debe ser 100 K mayor que la temperatura de operacién isotérmica del RVG.

La seleccidon de la temperatura apropiada de funcionamiento del RVG se ha
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discutido en trabajos previos [76-79]. Como resultado de estos trabajos, se
adopta aqui un rango de temperatura de operacién comprendido entre 500
y 1200 K para realizar la optimizacién del sistema global, es decir del
procesador SPG integrado energéticamente. De esta manera, la
temperatura de operacion del RVG se convierte en una variable de decisiéon
de sumo interés desde el punto de vista energético ya que afecta
directamente la eficiencia global del sistema.

Por su parte, la presiéon de operacion del proceso (SPG) afecta
particularmente las reacciones que ocurren en el RVG [76], considerandose
en este estudio un rango de presién de operacion del sistema ente 2 y 5
atm a fin de analizar su influencia en la performance energética del SPG.

Segun se expresé anteriormente, la corriente de entrada al RVG
consiste en una mezcla vaporizada de glicerina y agua. La relacién molar de
agua/glicerina de esa mezcla es otra variable de decisibn sumamente
importante [76-79], ya que involucra calores sensibles y latentes de
vaporizacién que demandan energia, incidiendo consecuentemente en la
eficiencia energética global del SPG. Aqui se considera un rango de
operaciodn de la relacion molar agua/glicerina comprendido entre 3:1 y 9:1.
Notar que relaciones molares de agua/glicerina cercanas a 1 favorecen la
formacién de coque en el RVG que se deposita sobre el catalizador,

conduciendo a su desactivacion.

I1.2.2 Sistema de purificacién SP

La funciéon principal del SP es proveer una corriente con una
concentracion de CO menor a 10 ppm, limite requerido para alimentar sin

perjuicios a la celda PEM. Durante esa tarea de acondicionamiento de la

50



CAPITULO II. Andlisis energético del procesador de glicerina para produccién de hidrégeno para celda
PEM. Comparacién con un procesador de etanol.

corriente reformada, se produce una cantidad extra de H, por oxidacién del
mismo CO. Para el proceso aqui adoptado, la reduccién del contenido de CO
se efectla a través de tres reactores cataliticos en serie. Tal como se
expresara anteriormente, el primero es el reactor de water gas shift de alta
temperatura (HWGS), seguido del de baja temperatura (LWGS), vy
finalmente, el reactor de oxidacién preferencial de CO (COPrOx). Las
reacciones que intervienen en cada reactor del SP estan listadas en la Tabla
I1.2-2 [9],[85]. Las unidades HWGS y LWGS son modeladas como reactores
de equilibrio que operan adiabaticamente. Entre ambas unidades, se
dispone un intercambiador de calor para enfriar la corriente de salida del
primer reactor (HWGS) de manera que ingrese al segundo (LWGS) a baja
temperatura, favoreciendo asi el equilibrio hacia una mayor conversion de
los reactivos. En este capitulo, las temperaturas de entrada al primer y al
segundo son 773 Ky 423 K, respectivamente [9].

Finalmente, el reactor COPrOx opera adiabaticamente con una
temperatura de entrada de 510 K [9]. El reactivo oxigeno es suministrado
por medio de una corriente de aire, cuya velocidad de flujo se fija
asumiendo dos moles de O, por mol de CO a la entrada del reactor. Los
valores de conversién de CO e H, son calculados con el objetivo de alcanzar
una concentracion de CO a la salida del reactor de 10 ppm y una conversion

de O; del 100%.

[1.2.3 Celda de combustible de membrana de intercambio
protonico PEM

El modelo de la celda de combustible tipo PEM considerado aqui es el

propuesto en trabajos publicados previamente [9],[92]. El catodo y el
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anodo son considerados separadamente. El voltaje ideal de una celda se

calcula como sigue:

R,-T . 1 .
ERev = Elgev (TPEM )+92.—|2EM|:In(pH2,a) +§ ’ In(poz,c )i| (II 1)

donde E.,, es el voltaje de la celda correspondiente a la temperatura
Teew de la misma. p;z,a y pgz,c son la media aritmética de las presiones

parciales de H, en el dnodo (a) y O, en el catodo (c), evaluadas en las
condiciones de entrada y salida.

Cuando circula una corriente por la celda de combustible, se obtiene
trabajo util a través de la energia eléctrica generada, pero el voltaje de la
celda (V,g, ) disminuye debido a las pérdidas por irreversibilidades, lo que

influye sobre el potencial de equilibrio termodinamico (Eg, ). Esta

desviacion del valor tedrico de operacién puede considerarse como:
Veem = Egev =@ (I1.2)
donde ¢ es la caida de potencial debido a irreversibilidades en el

proceso, cuyo valor se fija en 0.5 V segun Marechal y col. [93].

La potencia de operacion queda definida por la siguiente relacion:

PPEM :VPEM 'IPEM (11-3)
donde
lpgy =2+ F - (S0 —fice) (11.4)

l.ey €S la corriente relacionada con la velocidad molar de consumo de
H, en el anodo, f,f;‘;ada es el flujo de entrada de H, al dnodo y f,jj';da el flujo de

salida de H, también en el dnodo. Se considera una utilizacion de H, de

80%.
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Su supone que la PEM opera isotérmicamente a 353 K e
isobaricamente a 2, 3, 4 y 5 atm. La corriente oxidante de entrada al catodo
se humidifica con una humedad relativa de 80%, mientras que la corriente
que ingresa al anodo lo hace en condiciones de saturaciéon. Se supone una
utilizacién del oxidante de 50%.

Los requerimientos de refrigeracién de la PEM se calculan mediante
un balance de energia sobre ella. El calor generado por la celda a ser

disipado se computa como sigue:

entradas salidas

QPEM = Z fi 'hi '(TPEM)_ Z fo 'ho '(TPEM)_PPEM (H-S)

i=1

11.2.4 Unidad de post-combustién UPC

Segun se expresd en secciones anteriores, para satisfacer la
demanda energética del reformador RVG y los compresores del SPG puede
requerirse el quemado en la unidad de post-combustion UPC de una
fraccién de glicerina y de gases sin reaccionar que salen de la PEM. Para
transferir calor desde la UPC al RVG, la temperatura de los gases de la
corriente que abandona la UPC debe ser 100 K mayor que la temperatura
de operacion del RVG. Este alto valor de AT toma en cuenta las resistencias
y limitaciones a la transferencia de energia al RVG. Algunos problemas
operativos con la UPC estan relacionados con la formacién de acroleina
[94], que es un aldehido formado en la descomposiciéon térmica de la

glicerina, toxico a muy bajas concentraciones.

[1.2.5 Modelo de intercambio caldrico

La simulacién computacional de procesos ha sido ampliamente

utilizada por investigadores para estudiar la performance de la secuencia de
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reacciones involucradas en las aplicaciones de celdas de combustible [95-
99]. En este capitulo, se resuelven los balances de materia y energia
globales y de cada unidad de proceso, se determinan las condiciones de
operacién de las mismas, y se procura lograr la integracién energética del

proceso.
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Figura II.2—1. Flow sheet del sistema procesador de glicerina SPG con el

modulo LNG de HYSYS.

Se han aplicado técnicas de integracidon energética de procesos a
sistemas de similares caracteristicas [96],[97],[100-102]. La integracién
energética de procesos puede abordarse utilizando la metodologia pinch
[103] o recurriendo a modelos de optimizacion matematica [38],[104-109].
Los modelos de optimizacion matematica pueden proporcionar
elegantemente la estructura 6ptima del proceso, pero pueden requerir un
considerable esfuerzo inicial para su formulacidon, y un esfuerzo posterior
para su codificacién y resolucién. (En adelante entiéndase los términos

“estructura”, “configuracion” y "“flow sheet” del proceso como sinénimos).
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Por otro lado, la metodologia pinch estd basada en reglas heuristicas,
siendo el esfuerzo computacional necesario para estimar preliminarmente la
maxima integracién caldrica del proceso, usando el procedimiento de las
curvas compuestas, considerablemente menor que las otras técnicas. Existe
una herramienta computacional en el entorno de trabajo del simulador de
procesos HYSYS [110] que aplica la metodologia pinch, llamada moddulo
LNG. Figura II.2—1 muestra el flow sheet del proceso con el moédulo LNG
incorporado. Las temperaturas de entrada y salida de las corrientes estan
listadas en la Tabla II.2-3. Algunos aspectos del uso de esta herramienta
para integracién de procesos se comentan en trabajos previos [9]. Los
experimentos computacionales se efectuaron variando la temperatura del
RVG, presion de trabajo del SPG y la relacion molar de agua/glicerina en la
corriente de entrada al sistema (corriente #3 en Figura II.2—1 y Tabla
I1.2-3).

Tabla II.2-3. Especificaciones de las corrientes de proceso conectadas al

moddulo LNG de HYSYS, segun flowsheet de la Figura II.2—1

ID corriente  Tipo Descripcion Tentrada (K) Tsaiiga (K)
#3 Fria Mezcla de agua/glicerina alimentada al RVG Thix Tret
. Gases no convertidos en la celda que se
#9 Fria queman en la unidad de post-combust. UPC 353 3
Glicerina extra quemada en UPC (no
#10 Fria reformada) 298 573
entrada
#12 Fria Aire para combustién en UPC TCOr:wp 573
Utilidad fria  Fria Utilidad fria 293 298
#4 Caliente Corriente que conecta el RVG con el HWGS Trer 773
#5 Caliente Corriente que conecta HWGS con LWGS Tiwes 423

#6 Caliente Corriente que conecta LWGS con COPrOx Tives 510
#7 Caliente Corriente que conecta COPrOx con PEMFC Tohro 353

#11 Caliente Gases de escape de UPC hacia la turbina Toe T
Calor-PEM Caliente Calor removido de la PEM 338 328
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Si es necesario, y a fin de satisfacer los requerimientos energéticos y
los balances de masa del SPG, se varia la cantidad de glicerina alimentada a

la UPC (corriente #10).

[1.3 Definicion de eficiencias

Seguidamente se definen las eficiencias energéticas que se utilizan en
este capitulo para evaluar la performance del SPG (es decir, del proceso
global incluyendo la celda de combustible) y del procesador de glicerina sélo
PG (es decir, del procesador de glicerina desacoplado de la celda). La

potencia neta generada por el SPG se calcula como sigue:

_ _ pAgua _ pGlicerina _QEnfriamiento _
PSPG - PPEM PBomba PBomba PCompresor

e

+P,

Turbina

(11.6)

donde P., es la potencia eléctrica generada por la PEM, P/9% vy

Bomba

plleeina g0 las potencias demandadas por la bomba de glicerina y agua,

Bomba

respectivamente. Qg ..eo €S |@ demanda de enfriamiento del proceso que

se requiere para disipar el calor generado por la PEM y para acondicionar la
corriente saliente del reactor COPrOx a la temperatura de operacion de la

PEM. 5, es la eficiencia de enfriamiento, y esta definida como la relacion

entre la velocidad de disipacidon de calor y la potencia eléctrica consumida
por las bombas y compresores asociados al sistema de enfriamiento, la que

se fija en 25%. P

Compresor

es la potencia consumida por los compresores, y

P

Turbina

es la generada por la turbina que utiliza los gases de escape de la UPC

(corriente #11).
En este capitulo, se define el flujo de energia de un componente
como el producto de su poder calorifico (heating value HV) y su flujo molar

f. En base a esta definicion, se define la eficiencia total del SPG (ng
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como la relacién entre la potencia generada por el SPG Psps (ec. (11.6)) y el

flujo de energia de la glicerina consumida en el RVG y la quemada en la

UPC [9]:
HV PSPG
nty = (11.7)
e (HVGIicerina ’ (fGF\I’i\c{eGrina + fGUIizgrina ))

donde HV puede ser el poder calorifico superior (high heating value
HHV) o bien el poder calorifico inferior (low heating value LHV);, f2'¢ vy

Glicerina

fUPC
Glicerina

son los flujos molares de glicerina consumidos en el RVG y en la UPC,
respectivamente [9]. (Se consideran ambos poderes calorificos a fin de
facilitar la comparacion con otros trabajos publicados, ya que refieren sus
resultados en base o uno u otro indistintamente).

Si se considera el procesador de glicerina s6lo PG (es decir el SPG sin
la celda), la eficiencia se define como la relacion entre el flujo de energia del
gas que llega al anodo (corriente #8) y la suma del flujo de energia de la
glicerina alimentada al procesador (corrientes #01 y #10) y la contribucidn

de los gases de escape (corriente #9):

HV,,,,
77;;/ _ Corriente #14 (11.8)

HVCorriente #01 + HVCorriente #10 + HVC

orriente #09

Il.4 Resultados y discusién

Seguidamente se presentan y discuten los resultados obtenidos en
base al modelo del proceso integrado energéticamente. En este capitulo se
procura optimizar el sistema mediante simulaciones sucesivas en el entorno
de HYSYS, usando el moédulo LNG para integracion calérica. En el Capitulo
IV, se abordard la optimizacion del sistema recurriendo a técnicas de
optimizacién algoritmica propiamente dichas, en lugar de hacerlo mediante

simulaciones sucesivas, lo cual plantea un desafio mas ambicioso.
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Aqui se evalua la influencia de la presion de trabajo del SPG, la
relacion molar de agua/glicerina de la mezcla alimentada, y la temperatura
de operacion del RVG sobre la eficiencia del sistema.

Se explicé previamente que el RVG se modela como un reactor
isotérmico, y que la energia necesaria para facilitar las reacciones
endotérmicas que ocurren en él es provista por la UPC, la cual aprovecha la
fraccion de los reactivos que no han reaccionado en la celda de combustible.
No obstante, si la temperatura de los gases de salida de la UPC no es
suficientemente alta para transferir la energia requerida por el RVG, se
guema una cantidad extra de glicerina vaporizada en la UPC. Se comento
también que la transferencia de calor desde la UPC al RVG requiere que se
adopte una temperatura de los gases de salida de la UPC mayor a 100 K
gue la temperatura de operacién isotérmica del RVG. Se considera también
la posibilidad de quemar una porcién extra de glicerina si la potencia
generada por la turbina expansora (en la corriente #11) no es suficiente
para satisfacer la potencia requerida por los compresores.

Los resultados de las simulaciones presentados en las siguientes
secciones corresponden a valores fijos de temperatura de entrada de 773,
423 y 510 K para el reactor HWGS, el reactor LWGS vy el reactor COPrOx,
respectivamente, que se seleccionaron segun criterios discutidos en

trabajos previos [9].

I1.4.1 Efecto de la presion de operacion en la performance del

SPG

En la Figura II1.4—1 se grafica (en escala de grises) la eficiencia neta

del SPG en funciéon de la temperatura de operacién del RVG y la relacién
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molar de agua/glicerina que se alimenta, en forma paramétrica con la
presion de operacién del SPG. Mas especificamente, se muestra la maxima

eficiencia neta del SPG basada en el LHV (75 ) que se obtiene a una

determinada temperatura de operacion del RVG para una dada relacidon
molar agua/glicerinaRa 2, 3, 4 y 5 atm.

Notar que la region de operacidn Optima, definida para 75y

superiores al 32%, se obtiene para valores de R comprendidos entre 3y 9,
y de temperatura comprendidos entre 900 y 1250 K, dependiendo del valor
de presion de operacién y de la combinacion de esas dos variables.
Claramente, a altas presiones de operacién del sistema, el rango de
operacion deseado se “mueve” hacia altas temperaturas de operacion del
RVG. En las secciones siguientes del presente capitulo, la presion del
sistema se fija en 3 atm, dado que es la presidon de trabajo a la que
comunmente operan las PEMFC en la practica. La Figura I1.4—2 muestra la
eficiencia neta del SPG para el dominio entero de variacidon de la relacién
molar de agua/glicerina (R) y la temperatura del RVG, a una presion de
operacion del SPG a 3 atm. Se observa que el valor de eficiencia neta

LHV HHV

maxima a 3 atm es nge =37.7% Yy nigs =34% en base a LHV y HHV,

respectivamente, obtenido a 978 K y R=4.2, fijando una eficiencia térmica

para el RVG y los reactores del SP de 74pq, sp) =80% .
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Figura I1.4—1. Comportamiento del sistema procesador de glicerina SPG a

2, 3, 4 y 5 atm. Lineas de maxima eficiencia energética neta.

11.4.2 Modo de operacion autosuficiente

La Figura I1.4—3 muestra la superficie de operacion autosuficiente del
sistema; esto es, distingue la region de operacién en la que el sistema
requiere el aporte de glicerina extra que debe quemarse en la UPC para
satisfacer las necesidades energéticas de todo el proceso, de la regiéon que
no requiere tal aporte (llamada regidon de operacién autosuficiente). Mas
especificamente, se grafica el caudal molar de glicerina extra quemada en la
UPC por kW de potencia generada por el sistema a 3 atm, versus la relacion
molar de agua/glicerina y la temperatura de operacién del RVG. De la
Figura I1.4—2 y Figura I1.4—3 puede observarse para la relacion molar de
agua/glicerina estudiada y un rango de temperatura entre 850 y 980 K, se
alcanza una operacidon autosuficiente del sistema con valores de eficiencia

cercanos al 33%.
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P =3 atm.

dor, T (K)

Temperatura del reformac

Figura I1.4—2. Comportamiento del sistema procesador de glicerina SPG 3
atm. Eficiencia neta del sistema en funcion de la temperatura del RVG y
relacién molar de la alimentacion.

Se obtiene asi en el plano coordenado formado por la temperatura del
RVG vy la relacién molar de la mezcla una “linea frontera” que divide la zona
de operacién autosuficiente de aquélla que necesita quemar glicerina extra.
Para evitar una region de operacién inestable y obtener altas eficiencias, es
conveniente operar el RVG a temperatura comprendidas entre 913 y 1173 K
y a relaciones molares de agua/glicerina entre 5 y 9; en estas regiones
estables debe quemarse glicerina extra en la UPC, por lo que el SPG deja de

operar en forma autosuficiente (Figura I1.4—2 y Figura I1.4—3).
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Figura I1.4—3. Glicerina extra quemada en la UPC a 3 atm. Identificacion

de la region de operacion autosuficiente del sistema.

11.4.3 Andlisis del reformador RVG y reactores del SP

La Figura II.4—4 muestra los moles de H, producidos por mol de
glicerina suministrado al RVG; es decir, el rendimiento de H, del RVG versus
la relacién molar de agua/glicerina y la temperatura de operaciéon del RVG.
Se puede observar que los rendimientos mas altos de H, en el RVG se
obtienen a temperaturas cercanas a 900 K y relaciones molares de

agua/glicerina préximas a 9, lo que coincide con estudios termodinamicos

previos [76-82].
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Figura II.4—4. Rendimiento de H, del RVG versus la relacion molar de

agua/glicerina y la temperatura de operacion del RVG.

La diferencia que se advierte al comparar las regiones de operacion

con altos valores de eficiencia neta del SPG 5. (Figura I1.4—2) y las

regiones con altos valores de rendimiento de hidrégeno en el RVG (Figura
I1.4—4) puede explicarse analizando la cantidad de calor necesario para
evaporar y recalentar la mezcla de agua/glicerina alimentada, como asi
también la energia requerida en el RVG para promover las reacciones
endotérmicas. La demanda de energia requerida para evaporacidon de la
mezcla, para recalentamiento de la misma, y para mantener la operacion
del RVG, versus la relacion molar de agua/glicerina y la temperatura de
operacién del RVG, se grafica en la Figura 11.4—5, Figura I1.4—6 y Figura

I1.4—7 respectivamente.
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Figura II.4—5. Demanda de energia para evaporar la mezcla versus la
relacion molar de agua/glicerina y la temperatura de operacion del RVG.
Se puede advertir que las regiones con alto rendimiento de H, en el
RVG (Figura II.4—5) son tipicamente regiones con una gran demanda
energética. Esto indica que no pueden incrementarse los valores de

eficiencia neta del sistema 7g¢ en regiones donde se favorece el

rendimiento de H, del RVG. Sin embargo, en regiones donde la relacién
molar de agua/glicerina estd cercana a 4, la demanda de energia

disminuye, por lo que el valor de 75y se ve menos afectado por el bajo

rendimiento de H, en el RVG, alcanzando asi su maximo valor en esa

region.
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Figura I1.4—6. Demanda de energia para recalentar la mezcla versus la

relacion molar de agua/glicerina y la temperatura de operacion del RVG.
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Figura II.4—7. Demanda de energia para mantener la operacion del RVG

versus la relacion molar de agua/glicerina y su temperatura de operacion.
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En el sistema de purificacion SP, los reactores HWGS y LWGS
“compensan” sus efectos (Figura I1.4—8 y Figura I1.4—9 respectivamente),
mostrando altos rendimientos de H, en regiones de operacion opuestas.
Mas claramente, el primero exhibe mejores valores de rendimiento de H, en
regiones con altas relaciones molares de agua/glicerina; mientras que el
segundo lo hace en regiones con bajas relaciones molares de

agua/glicerina.

Moles de H , producido/mol de
glicerina alimentado al RVG

fempe Jura jel I(’,i( '['\Id 11 [ e | :\r‘
N atu a _.I AL d(_ L
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Figura II.4—8. Rendimiento de H, en el reactor HWGS versus la relacion
molar de agua/glicerina y la temperatura de operacién del RVG.

La ultima unidad que compone el SP es el reactor COPrOx, el cual
debe reducir la concentracién de CO a menos de 10 ppm para evitar el
envenenamiento de la PEM. Ademas de la conversion de CO, el reactor
COPrOx consume H,. Las Figura II.4—10 y Figura II.4—11 grafican,

respectivamente, la cantidad de H, y CO convertida por mol de glicerina
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alimentada, versus la relacién molar de agua/glicerina y la temperatura de

operacion del RVG.
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Figura II.4—9. Rendimiento de H2 en el reactor LWGS versus la relacion

molar de agua/glicerina y la temperatura de operacion del RVG.

P =3 atm.
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Figura II1.4—10. Consumo de H, en el reactor COPrOx por mol de glicerina
alimentado al RVG versus la relacion molar de agua/glicerina y la

temperatura de operacion del RVG
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P = 3 atm.
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Figura II.4—11. Conversion de CO en el reactor COPrOx por mol de
glicerina alimentado al RVG versus la relacion molar de agua/glicerina y la
temperatura de operacion del RVG

Puede observarse que para bajas relaciones molares de
agua/glicerina y altas temperaturas de operacién del RVG, se debe convertir
mas CO en el reactor COPrOx para satisfacer los requerimientos de

concentracion de CO en la PEMFC.

11.4.4 Curvas compuestas de las corrientes del proceso

Segun se comentd previamente, se utiliza el modulo para integracion
calérica LNG del simulador HYSYS, basado en la metodologia pinch [103],
para calcular las curvas compuestas fria y caliente del proceso, como asi
también las utilidades fria y caliente que permiten cerrar el balance global
de energia. La Figura I1.4—12 representa dichas curvas compuestas cuando

el sistema alcanza su maxima eficiencia neta 75 a 3 atm (37.7%), y la
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Tabla II.4-1 muestra la composicidon de las mismas en esas condiciones de
operacidon. La temperatura de entrada a cada reactor se fija segun los
valores de operacidon recomendados por Francesconi y col. [9].

1300 4
Trve = 978 K
R=42
207 p=3am
1100 1 Temperature caliente del pinch: 360.51 K
Temperatura fria del pinch: 33551 K
1000 4 Minima aproximacion: 25 K

00 4
800 1

700 4
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= Curva compuesta caliente
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Entalpia (kW/kW generado)

Figura II.4—12. Curvas compuestas fria y caliente del proceso para la

maxima eficiencia neta del sistema 7;,. a 3 atm

Siguiendo la definicién de flujo de energia de un componente o
mezcla en base al poder calorifico superior HHV dada en la subseccion II.2,
la glicerina alimentada al SPG aporta 2.94 kW por kW generado. Luego del
reformado, la mezcla gaseosa resultante se purifica para su utilizacion en la
PEMFC. La energia de esta corriente es 3.37 kW por kW generado. El flujo
energético de los gases de salida de la PEMFC es 1.28 kW por kW generado.
Finalmente, cuando se quema glicerina extra (0.015 kW por kW generado)
y también los componentes sin reaccionar de la PEMFC, la corriente gaseosa
que sale de la UPC, formada por H,0, CO,, O, y N, tiene un flujo energético
de 0.445 kW por kW generado. La UPC provee al RVG 0.2989 kW por kW

generado. El expansor provee energia a los compresores de aire a razén de
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0.1619 kW por kW generado. Las bombas son accionadas por una fraccién
de la potencia generada por la PEMFC: 7.15-10” kW por kW generado. Se
utiliza agua fresca para extraer el calor que genera la PEMFC, y mantenerla
a una temperatura de operaciéon de 353 K. El flujo de calor disipado desde
el agua de enfriamiento al medio ambiente es 1.070 kW por kW generado.

Tabla I1.4-1. Datos de entrada y salida de las principales unidades del SPG

con celda tipo PEM para producir 1 kW

ID de corriente #04 #05 #07 #09 #12 #14 #28
Descripcion RVG R\_/G HWGS LWQS COP_rOx PEMFC PEMFC
entrada salida salida salida salida entrada salida
Temperatura (K) 989.00 989.00 816.00 518.00 719.10 353.00 353.00
Presion (atm) 3.00 3.00 3.00 3.00 3.00 3.00 3.00
Flujo molar (kmol
h™' 0.0236 0.0658 0.0658 0.0658 0.0698 0.0698 0.1746
Fracciéon molar
H, 0.0000 0.4342 0.4752 0.5532 0.4990 0.4990 0.0399
H,O 0.8200 0.2979 0.2568 0.1789 0.1914 0.1914 0.1560
CH4 0.0000 0.0160 0.0160 0.0160 0.0151 0.0151 0.0060
CcO 0.0000 0.1270 0.0860 0.0080 0.0000 0.0000 0.0000
cO2 0.0000 0.1249 0.1660 0.2439 0.2376 0.2376  0.0950
Glicerina 0.1800 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
02 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0798
N2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0569 0.0569 0.6233

Considerando los valores de los flujos energéticos arriba detallados y
el flujo de energia suministrado al sistema en base al HHV de la glicerina, la
potencia disponible en el combustible se distribuye como sigue: 34.01%
corresponde a la potencia (eléctrica) generada por la PEMFC; 5.51% a la
potencia demandada por los equipos auxiliares; 10.17% al flujo de calor
requerido por el RVG; 36.39% al flujo de calor disipado al medio ambiente
por el sistema de enfriamiento de la PEMFC, y el resto (13.91%) abandona
el sistema a través de la corriente #11 a 446 Ky 1 atm. Tabla I1.4-2 lista

las temperaturas de entrada y salida y los flujos calodricos de las corrientes
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gue componen las curvas compuestas obtenidas por el mddulo LNG de
HYSYS para producir 1 kW en una celda PEM a 3 atm.

Tabla II.4-2. Temperaturas de entrada y salida y flujo caldérico de las
corrientes de proceso integradas en el médulo LNG para producir 1 kW en

una celda PEM a 3 atm.

ID de corriente Tipo Tentrada (K)  Tsaiiga (K) Q (kW)
#3 (Vaporizado) Fria 312.59 542.00 0.6598
#3 (Recalentamiento) Fria 542.66 978.00 0.2856
#10 Fria 298.00 573.00 0.0008

#12 Fria 389.07 573.00 0.0000

#9 Fria 353.00 773.00 0.7062
Utilidad fria Fria 293.00 298.00 1.0752
RVG demanda Fria 978.00 978.00 0.2989
#4 Caliente 978.00 773.00 0.1434

#5 Caliente 815.14 423.00 0.2606

#6 Caliente 520.36 510.00 0.0068

#7 Caliente 744.31 353.00 0.3042

#11 Caliente  1079.55 545.82 0.9425
Q-PEMFC Caliente 338.00 328.00 1.0701

Energia desde combustor a RVG (#11) Caliente 1237.00 1079.55 0.2989

11.4.5 Comparacién entre el sistema procesador de glicerina

(SPG) con otro a base de etanol (SPE)

Dado que el disefio conceptual del sistema procesador de glicerina
SPG considerado en este capitulo estd basado en el sistema procesador de
etanol propuesto por Francesconi y col. [9], se discuten aqui algunos
aspectos de la performance de ambos. Tabla 11.4-3 compara los resultados
obtenidos a 3 atm para generar 1 kW de potencia en la celda PEM, cuando
cada uno alcanza la maxima eficiencia neta en base al poder calorifico

inferior LHV.
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Tabla II.4-3. Comparacion entre el sistema procesador de glicerina SPG y

de etanol SPE. Resultados para producir 1 kW en la celda PEM a 3 atm

Variable Procesador de Procesador de Unidades
glicerina SPG etanol SPE

Maxima eficiencia neta del

sistema (74 37.79 38.34 -
Relacion molar agua/glicerina (R) 4.2 4 -
Férmula molecular combustible C3HgO3 C,HsO -
Relacion H/C del combustible 2.66 3 -
Temp. de reformador RV (T, ) 978 982 K
Combustible alimentado al RV 6.417 7337 gmol h
(flujo molar) ’ '
Combustible alimentado a UPC 0.03391 0.2623 gmol h"
(flujo molar) | '
Agua de refrigeracion 13.73 13.66 gmol h?
(flujo molar) | '
Agua recirculada al proceso 13.22 15.68 gmol h?
(flujo molar) | '
Agua total suministrada 26.96 29 34 gmol h
(flujo molar) ’ '
Agua en gases de combustién -
(flujo molar) 39.02 38.45 gmol h
Combustible alimentado al RV, 1
(flujo volumétrico) 0.46 0.43 'h
Combustible alimentado a UPC 0.0024 00153 =
(flujo volumétrico) ' '
Agua total suministrada 0.4921 05353 | bt
(flujo volumétrico) ' '
H. en gases de salida COPrOx 36.13 36.01 mol h-'
(flujo molar) ' ' 9
CO; en gases escape de UPC 1934 15.19 gmol h
(flujo molar) ’ '
Calor requerido por RV 0.2989 0.4049 KW

(flujo energético)

Debido al mayor contenido de hidréogeno en la molécula de glicerina,
el RVG requiere menos combustible que el RVE para alcanzar la misma
produccién de hidrégeno, y consecuentemente, la misma potencia generada
por la celda PEM.

En ambos procesos se necesita agua para el reformado del
combustible y producir hidrogeno a través de la reaccidn water gas shift. Se
calcula un mayor requerimiento de agua para el sistema procesador de

etanol SPE. Ahora bien, como una mayor cantidad de agua esta presente en
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el SPE, se debe suministrar mas combustible a la UPC para que proporcione
el calor necesario para evaporar la mezcla “mas rica” en agua alimentada al
RVE.

La produccién de hidréogeno (el caudal de hidrogeno que sale del
reactor COPrOx y alimenta la celda) es similar en ambos casos, ya que los
sistemas deben producir la misma potencia deseada (1 kW). Sin embargo,
como se menciond en secciones previas, no es el maximo rendimiento de H,
que pueden alcanzar ambos procesadores.

La diferencia que se observa entre los valores de maxima eficiencia

neta del SPG y SPE (i y niy , respectivamente) se deben, en parte, a

que el LHV,

Gicerina €S Mayor que el LHV.,., lo que determina que la
eficiencia del SPG sea mas “dificil” de mejorar.

Como es de esperar, el contenido de CO, en los gases de combustién
de la UPC correspondiente al SPG es mayor que en el SPE debido a la mayor
cantidad de carbono que contiene la molécula de glicerina.

Aqui, la comparacion de la performance del sistema procesando
glicerina y etanol se efectia desde el punto de vista energético solamente;
esto es, sin considerar costos operativos ni, fundamentalmente, de materia
prima. Sin embargo es importante destacar que la glicerina es un
subproducto de la produccion de biodiesel; como tal, su precio es
relativamente bajo. Por otra parte, su utilizacion, como se le da en esta
tesis, podria, ademas, mejorar sustancialmente la economia global del
mismo biodiesel. Por otro lado, el etanol es un combustible que debe
obtenerse como producto deseado; es decir, no puede considerarse un

subproducto; su costo de produccién es aun incierto, lo que genera

opiniones diversas sobre la conveniencia de su aplicacion.
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[1.5 Conclusiones

En este capitulo se ha investigado un sistema procesador de glicerina
con celda tipo PEM integrado energéticamente, apto para su aplicacidon en
dispositivos mdviles o estacionarios.

Se describié el flow sheet del proceso propuesto y se analizé la
performance energética del mismo evaluando las principales variables
mediante simulaciones computacionales. Las variables analizadas son la
relacion molar de agua/glicerina, la temperatura del reformador de
glicerina, la presion del sistema y la cantidad de glicerina extra quemada en
la unidad de postcombustion (si es necesario).

Las diferencias observadas en las eficiencias calculadas para el
sistema procesador de glicerina SPG y el reformador de glicerina con vapor
(RVG) son evidentes al comparar sus respectivas regiones de operacion; es
decir, la del sistema completo SPG y la del reformador RVG solo.

Mediante simulaciones sucesivas, siguiendo un procedimiento
iterativo, el mdédulo LNG de HYSYS, basado en la metodologia pinch para
integracion caldrica, permite mantener la factibilidad del balance energético
(quemando glicerina extra en la UPC si es necesario), procurando la mejor
integracion caldrica del proceso.

Una significativa cantidad de energia se disipa al medio ambiente,
siendo la mayor fraccion la extraida de la celda PEM por el sistema de
enfriamiento, y el resto abandona el sistema con los gases de escape. Estos
dos puntos de disipacion de energia estan a niveles términos bajos; como
tales, pueden aprovecharse en sistemas de calefaccion en aplicaciones

estacionarias, con lo que se mejoraria la eficiencia neta del sistema.

74



CAPITULO II. Andlisis energético del procesador de glicerina para produccién de hidrégeno para celda
PEM. Comparacién con un procesador de etanol.

La mayor eficiencia neta del sistema procesador de glicerina SPG para
producir 1 kW resulté 38.56% en base al poder calorifico inferior LHV, y
34.71% en base al poder calorifico superior HHV. Estos valores de eficiencia
corresponden a una presion de operacion del sistema de 2 atm, una relacidon
molar de agua/glicerina de 5, una temperatura del reformador de glicerina
RVG de 953 K, y un flujo de glicerina extra quemada en la UPC de 0.27 mol
h™’. La maxima eficiencia neta del sistema para una presién de 3 atm -que
es la presidon de operacion tipica de las celdas PEM en la practica-, resultd

Nene =37.7% (niy =34% ), con una temperatura del reformador RVG de 978

K y una relacion molar de agua/glicerina de 4.2.

A presiones de operacion del sistema de 2 y 3 atm, el proceso es
deficitario en agua en las condiciones éptimas de operacién; esto es, la
cantidad de agua que se recicla desde la celda no es suficiente para
alcanzar la relacién molar de agua/glicerina requerida; por lo tanto, se debe
alimentar agua fresca al sistema.

La representacién grafica del caudal molar de glicerina extra
guemada en la UPC por kW de potencia generada versus la relacién molar
de agua/glicerina y la temperatura de operacién del RVG permitié identificar
claramente una “linea frontera” que divide la regién de operacién
autosuficiente del sistema de aquélla que necesita quemar glicerina extra
para satisfacer las necesidades energéticas operando a una alta eficiencia
neta. Este resultado es sumamente interesante desde el punto de vista
practico.

La comparacién de los resultados obtenidos del procesador operando
con glicerina y etanol mostré que la diferencia en el valor de eficiencia neta

del sistema no es significativa, siendo mayor cuando el procesador opera
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con etanol. Tal diferencia es atribuida, fundamentalmente, a los diferentes
valores de poder calorifico del combustible. Un resultado que parece a priori
trivial pero que reviste importancia desde el punto de vista ambiental, es
que el sistema a base de glicerina emite mas CO, debido al mayor
contenido de carbono que posee la molécula de glicerina respecto a la de
etanol.

Finalmente, es importante destacar que la aplicacién de técnicas de
programacion matematica para la optimizacién simultanea del flow sheet
del proceso completo, es decir considerando la red de intercambio caldrico
acoplada al proceso como parte del él, abre la posibilidad de encontrar
configuraciones novedosas, dependiendo de las funciones objetivo
propuestas. Tales funciones objetivo pueden ser la eficiencia neta del
sistema (siguiendo la idea rectora de este capitulo), el costo operativo total
anual, o bien la relacién potencia/peso o potencia/volumen del sistema para

dispositivos mdviles o de transporte.

[1.6 Nomenclatura

Erey Voltaje reversible de circuito abierto (V)

E2., Potencial reversible a presion estandar (V)

PE Procesador de etanol

RVE Reformador con vapor de etanol

F Constante de Faraday (96,487 C mol™)

TG ioaring Flujo molar de glicerina alimentado al reformador (kmol s™)
A Flujo molar de glicerina quemado en la PCU (kmol s)

loemec Corriente de la celda (A)
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PG
SPG
RVG
HWGS

LHV,

Etanol

LHV,

Glicerina

LWGS

PSPG

P

Compresor

P

Turbina

Peewrc
UPC

SP

QF’EMFC

Q

Enfriamiento

R

R

9
TRVG
TPEMFC

VPEMFC

Agua
PBomba

PGIicerina
Bomba

Procesador de glicerina

Sistema procesador de glicerina
Reformador con vapor de glicerina
Water gas shift de alta temperatura

Poder calorifico inferior del etanol (1235000 kJ kgmol™)
Poder calorifico inferior de la glicerina (1477000 kJ kgmol™)

Water Gas Shift de baja temperatura

Potencia neta producida por el sistema (kW)
Potencia del compresor (kW)

Potencia de la turbina (kW)

Potencia de la celda (kW)

Unidad de post combustion
Sistema de purificacion

Calor generado por la PEMFC (kW)
Calor removido del sistema (kW)

Relacion molar agua/glicerina

Constante universal de los gases (8.314472 J mol* K')
Temperatura a la que opera el RVG (K).

Temperatura de la PEMFC (K).

Voltaje de la PEMFC (V)

Potencia demandada por la bomba de agua (kW)

Potencia demandada por la bomba de combustible (kW)
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Letras griegas

Nspg Eficiencia del sistema procesador de glicerina
Neg Eficiencia del procesador de glicerina
Ne Eficiencia del sistema de refrigeracién

@ Sobrepotencial (V)

Subindices

Entrada Entrada

Salida Salida

LHV  Poder calorifico inferior

HHV  Poder calorifico superior

Superindices
a Anodo

C Catodo
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CAPITULO III. Modelado, sintesis y optimizacién de redes de intercambio caldrico. Aplicacién a sistemas
procesadores de combustible.

1.1 Introduccién

Como se menciond en el capitulo introductorio, los desarrollos vy
aplicaciones de procesos basados en biocombustibles han ganado mucho
interés en afos recientes, evidenciado a través de las numerosas
publicaciones cientificas y cuantiosas inversiones del sector publico y
privado en proyectos de investigacion y desarrollo en la tematica.

El capitulo anterior se focalizd en el estudio de la eficiencia de un
proceso integral para transformar la energia quimica contenida en los
combustibles en energia eléctrica. Tal proceso consistié en el reformado con
vapor del combustible (glicerina o etanol alternativamente), su purificacidén
y acondicionamiento catalitico para obtener un corriente enriquecida en H, y
niveles aptos de CO para alimentar una celda de combustible tipo PEM; vy la
integracion energética del mismo recurriendo a las curvas compuestas fria y
caliente de las corrientes frias y calientes, respectivamente, del proceso. De
esta manera, no se abordd hasta aqui la sintesis (configuracién) de la red
de intercambio caldrico.

Se pueden diferenciar claramente dos enfoques metodoldgicos para la
sintesis de la red de intercambio caldrico: el procedimiento simultaneo y el
secuencial. El método de disefio pinch [111] es uno de los mas conocidos, y
responde al enfoque secuencial. En él, la demanda minima de servicios
auxiliares de calefaccion y enfriamiento, el minimo ndmero de
intercambiadores de calor y el minimo costo de capital se obtienen
secuencialmente aplicando reglas heuristicas. Por otro lado, las
metodologias basadas en la programacion matematica responden al

enfoque simultaneo. Furman y Sahinidis presentan una completa revisién y

81



CAPITULO III. Modelado, sintesis y optimizacién de redes de intercambio caldrico. Aplicacién a sistemas
procesadores de combustible.

clasificaciéon de los diferentes métodos existentes en la programacién
matematica para la resolucion de redes de intercambiadores de calor [36].

Yee y Grossmann [107] presentaron un marco basico, de enfoque
simultaneo, para el problema de la sintesis de intercambiadores de calor
usando superestructuras, formulado como un modelo de programacion
mixto entero no lineal (Mixed Integer Non Linear Programming MINLP) para
minimizar simultdneamente los servicios auxiliares de calefaccion vy
enfriamiento, el costo operativo e inversion de los intercambiadores de calor
requeridos. Posteriormente se introdujeron algunas variantes a aquella
proposicion inicial procurando mas flexibilidad del modelo [39],[112],
detalles en el disefio de los intercambiadores [41],[113],[114], y aspectos
referidos al problema de la optimalidad global [115],[116].

En este capitulo se aborda la sintesis y disefio de la red de
intercambio caldrico del proceso investigado en el capitulo anterior para la
condicién de operacién que determina la mayor eficiencia neta del sistema,
utilizando el modelo SYNHEAT propuesto por Yee y Grossman [107].
Posteriormente, se proponen dos modificaciones a tal modelo a fin de
abordar situaciones no contempladas por el mismo. Finalmente, se
comparan los resultados obtenidos por el modelo original y el modelo

modificado.

[1l.2 Definicién del problema

En el capitulo anterior se determinaron las condiciones de operacion
gue permiten alcanzar los mas altos valores de eficiencia neta del sistema
procesador de combustible (SPC) utilizando procedimientos iterativos, e

integrando las corrientes energéticamente por medio del méddulo LNG
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disponible en el ambiente de simulacién de HYSYS. Si bien es una
informacidon muy valiosa que se obtiene facil y rapidamente, el médulo LNG
integra el proceso energéticamente permitiendo solamente identificar las
demandas “globales” de servicios de calefaccion y enfriamiento. Para
conocer la configuracibn (o estructura o disposicion) de los
intercambiadores de calor del proceso y sus dimensiones debe resolverse el
problema de la sintesis de la red y el problema de disefio de los
intercambiadores.

La Figura III.2—1 reproduce el flow sheet del SPC. Notar que el
combustible procesado puede ser alternativamente glicerina o etanol. Las
Tabla III.2-1 y Tabla IIL.2-2 listan las especificaciones de las temperaturas
de operacion y flujos caldéricos de las corrientes del proceso cuando se
alimenta glicerina (SPG) y etanol (SPE), respectivamente.

Se definen las corrientes frias del proceso (cold streams CS) como
aquellas corrientes que pasan de un nivel energético menor a uno mayor
(una corriente fria debe calentarse); mientras que las corrientes calientes
del proceso (hot streams HS) se definen como aquellas que pasan de un
nivel energético mayor a uno menor (una corriente caliente debe enfriarse).
Se entiende aqui que cuando una corriente cambia su nivel de energia
variando su temperatura transfiere o recibe calor sensible, y que cuando
cambia su nivel de energia sin variar su temperatura esta en juego calor
latente. La integracién caldrica del proceso consiste en el enfriamiento de
corrientes calientes del proceso con corrientes frias del mismo, y viceversa,

para alcanzar las condiciones de operacion deseadas.
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Figura III.2—1. Flow sheet del sistema procesador de combustible SPC con

una celda tipo PEM.

Tabla II1.2-1. Especificaciones de las corrientes a integrar en el sistema

procesador de glicerina SPG.

Flujo de calor

ID :
. . C e o por unidad de Coef. transf. h
I(Illzlzgir‘?) Tipo Nombre Tin (°C)  Tout (°C) temperatura (W °C" m?)

' (W °C™)

CuU 25 28 87.77

HU 807 807 10.22
#4 HS H1 705.00 500.00 0.700 87.15
#5 HS H2 542.14 150.00 0.665 31.54
#6 HS H3 247.36 237.00 0.656 57.21
#7a HS H4 471.31 87.51 0.712 34.41
#7b HS H5 87.51 80.00 4.109 97.43
#11 HS H6 806.55 272.82 1.766 10.22
#3a CS C1 39.00 133.93 1.129 190.01
#3b CS C2 132.93 133.93 289.230 190.01
#3c CS C3 133.93 269.66 1.940 31.77
#3d CS C4 269.66 705.00 0.656 9.78
#10 CS C5 25.00 300.00 0.003 194.02
#9 CS C6 80.00 500.00 1.681 13.23
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Tabla II1.2-2. Especificaciones de las corrientes a integrar en el sistema

procesador de etanol SPE

ID ors dg Cdalgr Coef. t f. h
: . L e o por unidad de Coef. transf.
I(I::IZQir'Ia) Tipo Nombre Tin (°C)  Tout (°C) temperat1ura (W °C"' m?)

' W-*c’)

Cu 20 25 87.77

HU 810.84 810.84 10.22
#4 HS H1 709.00 500.00 0.6268 87.15
#5 HS H2 538.92 150.00 0.5966 31.54
#7a HS H3 405.67 94.98 0.6223 34.41
#7b HS H4 94.98 80.00 2.3012 97.43
#11 HS H5 810.84 286.64 1.6787 10.22
#3a Cs C1 41.76 98.25 0.9482 190.01
#3b Cs C2 98.25 99.25 111.9641 190.01
#3c Cs C3 98.25 126.50 10.8001 31.77
#3d Cs C4 126.50 709.00 0.5482 9.78
#10 Cs C5 25.00 300.00 0.0178 194.02
#9 CS C6 80.00 500.00 1.5921 13.23

Dado este contexto, el objetivo que se persigue en este capitulo es:
dados (i) un conjunto de corrientes frias y un conjunto de corrientes
calientes de un proceso; (ii) sus niveles de temperatura a la entrada y
salida de las unidades de proceso; (iii) disponibilidad de servicios auxiliares
de calefaccion y enfriamiento (utilidades fria y caliente, resp.); (iv) un
modelo de costo que incluye el costo de las areas de intercambio de calor,
el costo de instalacion de cada intercambiador, y los costos de los servicios
auxiliares de calefaccién y enfriamiento, disefiar y sintetizar la red de

intercambio calérico que minimice el costo total anual (CTA).

l11.3 Modelado para el disefio de redes de intercambio caldrico

Se debe destacar que los modelos y metodologias descriptos en esta
seccion son de aplicaciéon general, y no particularmente para sistemas

procesadores de combustible.
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[11.3.1 Modelo de Yee y Grossmann original (SYNHEAT)

Yee y Grossmann propusieron un modelo de programacién
matematica mixto entero no lineal MINLP para resolver el problema de
sintesis y disefio de redes de intercambio calérico de procesos, conocido
como modelo SYNHEAT [107].

En esta subseccion se incluye el modelo de Yee y Grossmann (en
adelante llamado “modelo original”) y en la siguiente subseccion las
modificaciones introducidas al mismo, para ganar mayor generalidad de
aplicacion, lo que deriva en el modelo de Yee y Grossmann modificado,
lamado en adelante para brevedad “"modelo modificado”.

Restricciones:

e Balance global de energia para cada corriente caliente j y fria j:

(T, ~Tour )-M&-cp =D D 0 +0c,; i€HS (I11.1)
keST jeCS

(Tour, =Ty, )-1&-CP; = D" D> 0+, j€CS (I11.2)
keST ieHS

e Balance de energia para cada etapa k:

(Tix ~ i) TP, = Z O« 1€HS keST (I111.3)

jeCs

(T —Tir)-&-cp,=> q,, jeCS, keST (111.4)

ieCS
e Asignacién de la temperatura de entrada de las corrientes i y j:

T

IszTj,kH jeCS (II1.5)
n =T, 1€eHS (I11.6)

e Factibilidad de las temperaturas en el interior de las etapas:

T,2T,,, i€HS,keST (111.7)

T,2T1 J€CS, keST (I11.8)

1
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Tour, ST ieHS (II1.9)
TOUTj >T,, jeHS (II1.10)

e Balance de la utilidad fria j y caliente i (servicios auxiliares):

(Tt —Tour ) P& -cp, =qc,; 1€HS (111.11)
(TOUTJ _TJJ)'r&J “Cp; =0y; JeCS (II1.12)

e Restriccidon de transferencia de calor en etapas:

qi!j!k _Qmaxyi,j,k SO iEHS,jECS, kEST (III.13)
Ooui —QmaxYeu; S0 1€HS (I11.14)
qHU,j _QmaxyHU,j <0 J eCS (III].S)

e Restriccion de minima diferencia de temperatura posible en

intercambio:
AT ST =T FATT(=y ) (II1.16)
AT ot ST =T + ATiTaX(1 ~Yiik) (I11.17)
ATy ST —Tourcu FATS (1= Yeui) (II1.18)
AThyi <Tourmw —Tia AT (1= Yiu,) (111.19)

o Diferencia de temperatura media logaritmica:

L1,

1
LMTD, ,, —{E(ATM AT, )+ = ATi_j'kATiyj‘kH} <0 (111.20)

1 2
LMTDg,, - [E(ATCUJ +Tour —Tig, )+§\/ATCUJ (Tour, — T, )} <0 (II1.21)

1 2
LMTDHU,j _|:€(ATHU,j +Thy HU _TOUTJ- )+§\/ATHU,j (T HU _TOUTj )} <0 (II1.22)

e Requerimiento de area de los intercambiadores:
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Qi jx

areq | ————=———= (IT1.23)
o Ui’j LMTDU’k
area, SN =TT (111.24)
, UCU,i L'\/ITDCU,i
area,, - A, =0 (I11.25)
UHU’J. LMTDHU!J.
Funcion objetivo: Minimizacién del costo total anual CTA.
e Costo total anual CTA
CTA= > CCUq, + ),CHUQq,, +
ieHS jeCS
+Z Z Z C:Fi,jyi,j,k +Z CFi,CU yCU,i + Z CFj,HU yHU,j +
ieHS jeCS keST ieHS jeCS
/j ﬁCU /jHU
+Y > > Ca(area,) +Y. Cag,(areas, )™ + Y Ca,,, (area,,)
ieHS jeCS keST ieHS jeCS
(111.26)

[11.3.2 Modelo de Yee y Grossmann modificado

[11.3.2.1 Modificaciones del modelo original

Se propone modificar tres aspectos del modelo SYNHEAT para una
mejor descripcién del sistema estudiado, procurando mejores soluciones
para el problema de sintesis de la red de intercambio caldrico.

Primeramente, se propone la modificacion del parametro AT™ para
permitir la exploracion de posibles estructuras no contempladas en el
modelo original.

En segundo lugar, se propone aplicar el método heuristico llamado de
la linea de operacion [117], que si bien fue desarrollado inicialmente para

sistemas de potencia, es util para este tipo de estructuras; permite reducir
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el tamafio del problema y explorar estructuras no contempladas en el
modelo SYNHEAT original.

Finalmente, se propone discretizar los intercambiadores de calor,
calculando en cada punto de intercambio discretizado tanto el calor
especifico (cp) como la diferencia media logaritmica de temperatura. Con
ello se logra aproximar con mas exactitud las curvas temperatura-entalpia
(n6tese que en el modelo original son consideradas lineales). Por otro lado,
tal discretizacion y cambio de dominio (explicado mas abajo) permite,
también, representar exactamente el intercambio calérico de una corriente
isotérmica. Mas precisamente, las corrientes que poseen calor latente son
fragmentadas en tres partes (liquido, cambio de fase y vapor). En el modelo
original, el cambio de fase se representa asignandole un valor ficticio de ¢cp
arbitrariamente muy grande, y un AT, también ficticio, arbitrariamente
pequeno, de 1 °C generalmente (por ejemplo, la corriente #3b en Tabla
II1.2-1 y Tabla III.2-2). En el modelo modificado también se sigue la
estrategia de segmentar esa clase de corrientes en tres partes. Pero la
introducciéon de la variable entalpia en el modelo evita la asignacion de
valores ficticios de cp y AT, ya que simplemente se debe asignar la cantidad
de calor latente que existe en esas condiciones operativas, conservandose
la caracteristica isotérmica de ese tramo.

(i) Modificacion del parametro propuesto AT™.

Las corrientes isotérmicas provocan infactibilidades en las
restricciones (III.16) y (II1.17) del modelo original, es decir intercambios de
calor no factibles en todas las etapas. La causa de este problema esta en la
definicion del parametro AT™ dada en el modelo original (ecuacién

(I11.27)), la cual no contempla esta situacion:
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AT =max(0,T,, —Ty. Ty, ~Tour,»Tour, =T, Tour, ~Tour,)  (111.27)

Aqui, se propone definir el parametro AT™ como:

if Tour ~Tour, <AT, then:

ATiTaX = ATmin +TOUTj _TOUT‘ (111.28)
else

AT =0
donde AT, es una cota inferior de las variables AT,;, y AT, ;.

Mediante esta definicion de AT™, una corriente que intercambia calor en
etapas superiores no genera infactibilidades en las etapas siguientes o
fuerza al modelo a dar soluciones que tratan de evitarlas. Como ejemplo

ilustrativo, considérense dos corrientes isotérmicas (o sea que sdlo
intercambian calor latente) y un AT, de disefio igual a 5 K. La corriente
fria tiene una temperatura de 100 K y la corriente caliente de 90 K, por lo
que evidentemente es imposible el intercambio de calor entre ellas. El
modelo deberia advertir y obviar esta situacién pero no lo hace, generando

infactibilidades. Mas claramente, reemplazando en la ec. (II1.27) se obtiene

AT™ = 10 K. Reemplazando este valor en la ec. (II1.16) o (III.17), el lado

derecho da 0 K para todas las etapas. Notar que 0 < AT, dado; asi, las ec.
(II1.16) y (III.17) hacen infactible todo el dominio de las etapas,
indeterminando el modelo. Ahora bien, si se utiliza la nueva definicion dada
por la ec. (II1.28), se obtiene AT ™ = 15 K. Asi, el lado derecho de las ec.
(III.16) y (III.17) da 5 K, satisfaciendo las ecuaciones y evitando

infactibilidades. Notar que en este ejemplo las variables binarias son iguales

a cero porque el intercambio de calor entre estas corrientes es fisicamente

imposible. A lo largo del trabajo, se usa la nueva definicion de AT ™.
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(ii) Linea de operacion LO.

El método de la linea de operacion (MLO) [117] permite obtener la
politica de integracién de corrientes calientes de temperatura T y corrientes
frias de temperatura t. Se busca encontrar la funcionalidad T=f(t) que
permita el disefio de una red de intercambio caldérico que maximice la
capacidad de produccion de potencia del sistema y la recuperacién de
energia térmica entre corrientes de proceso, fijando un valor del area total
de intercambio de la red. Se fija asi, que la integracién tiene que obedecer
una politica representada por una recta de pendiente igual a 1 desplazada
sobre el eje T tal que: T =t + AT, ., (T y t en °K). El calculo de AT,

viene dado por las siguientes relaciones:

AT icial = JC_:L (I11.29)
“~Utilidades
B .%Cai’cu (area,q, )™ + ZCZSCaj,HU (area )ﬁ““
Coi i (I11.30)
> (area, )+ Y. (areaj’HU )
ieHs jecs
_ ZCCU'qcu,i + ZCHU Quy j
C idades = ieHS jeCS (III.31)
Utilidad Z oo + z O,
ieHs jecs
_ z UCU,i + z UHU,]
U — ieHS NJeHS (III.32)

donde C y Cijyue. SON promedios pesados del valor de costo del area y de

las utilidades, respectivamente; “area” es area de transferencia de calor; U

es el valor promedio del coeficiente global de transferencia de calor, y N es

el numero total de corrientes. El calculo de C, C ;4.0 Y U considera que

todas las corrientes del proceso intercambian calor exclusivamente con las
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utilidades del proceso, lo que resulta en una aproximacion cercana al area
minima del problema.

Brevemente, el valor de AT, ., se obtiene a partir de las condiciones

de optimo derivadas para el problema de la linea de operacién y su relacion
con un 6ptimo econémico.

En efecto, el costo total anual CTA aproximado esta dado por:

CTA=C -area +C g, - qu (111.33)

donde qu = Z Qcu,i + Z Quu,; -

ieHS jeCs

En el 6ptimo, pequenas perturbaciones de la solucién, por ejemplo un
aumento del area, producen un cambio del costo nulo (condiciones de
optimo de Karush Kuhn Tucker KKT):

d CTA=0 (I111.34)

Teniendo en cuenta que q=U-area-AT,, con q=> > > d,, Y

keST ieHS jeCS
que q+qu =Constante, se tiene que:

d area _ 1 (I11.35)

dqu U-AT

Inicial

Operando algebraicamente se obtiene en el éptimo:

d CTA=C.d area+Cy. d qu=-—<"99 ,E  .dqu=0 (III.36)
U 'ATIniciaI
de donde sale que AT, ., === que es la relacién (III.29).
U 'CUtiIidades

Si bien esta metodologia fue concebida para su utilizacion en
sistemas de potencia, su aplicacion para el disefio inicial de la
superestructura de la red de intercambiadores es de gran utilidad, ya que

permite (a) reducir el numero de intercambiadores a analizar con respecto a
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los que demandaria la estructura propuesta en SYNHEAT, (b) encontrar
estructuras no contempladas en la superestructura que plantea el modelo
SYNHEAT. Cabe destacar que en este capitulo se utilizara la primera parte
de la metodologia de la linea de operacidn, la que consiste en encontrar las
mejores regiones de intercambio caldrico segun los parametros de costos
del problema. En base a estas regiones en el espacio (T, t), se puede
construir una superestructura para cada problema en particular,
dependiendo de sus parametros de costos y operativos, que normalmente
resulta diferente de la propuesta por SYNHEAT. La principal caracteristica es
gue el numero de etapas resultantes es mayor, pero el numero de
bifurcaciones por etapa es menor, lo que es beneficioso desde el punto de

vista del esfuerzo computacional requerido para la resolucién.

700

Linea de operacion

T=Af(t)

H1

650

Etapai

H2

600

Etapa 2

550

500

T (K)

450

Etapa 5

400

350

300,
300 400 500 600 700

ATf t (K)

Figura III.3—1. Esquema del MLO para dos corrientes calientes (H1, H2) y
dos frias (C1, C2)

A continuacion se describe brevemente el método de la linea de
operaciéon. En la Figura III.3—1 se grafica la temperatura de entrada y

salida de las corrientes calientes (T) versus la temperatura de entrada y
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salida de las corrientes frias (t). Si para cada corriente caliente y fria se
trazan rectas paralelas al eje de abscisas y ordenadas, respectivamente, a
partir de sus temperaturas de entrada y salida, se determinan regiones
rectangulares en el plano de las variables. Luego, se grafica la linea de
operacion tal como se explicé mas arriba. A cada regiéon delimitada por una
region rectangular y la linea de operaciéon se denomina etapa. Estas etapas
conforman la nueva superestructura, la que generalmente posee mas
etapas que la propuesta en el modelo original SYNHEAT, pero menos
bifurcaciones en cada etapa. La nueva superestructura conduce a soluciones
locales cercanas a las soluciones globales en este tipo de problemas.

Ahora bien, puede ocurrir que algun par de corrientes (entiéndase
como par de corrientes al formado por una fria y una caliente) no ha sido
incluido como una opcién de intercambio en ninguna etapa y que sin
embargo podrian intercambiar calor debido a sus niveles de temperatura.
En ese caso, el paso siguiente consiste en agregar ese par de corrientes
como una nueva opcion de integracion en aquellas etapas del esquema
anterior que limiten con el area correspondiente a este par. Luego se
resuelve nuevamente el modelo. Si queda nuevamente algun par de
corrientes no integradas, entonces se agrega este par en las etapas vecinas
y se resuelve nuevamente el modelo; de esta manera se procede
iterativamente hasta que no se obtengan pares de corrientes huérfanos (o
sea aquéllos que utilizan utilidades y no se encuentran contemplados de
antemano en ninguna etapa de la superestructura). Como se vera mas
adelante (Seccion 1II1.4.2), esta metodologia iterativa se aplica
particularmente para sintetizar la red de intercambio caldrico integrada al

sistema procesador de etanol SPE.

94



CAPITULO III. Modelado, sintesis y optimizacién de redes de intercambio caldrico. Aplicacién a sistemas
procesadores de combustible.

Seguidamente se presentan dos ejemplos ilustrativos de aplicacion
del método de la linea de operacién MLO a dos de casos de estudio tomados
de la bibliografia.

Linea de operacién. Ejemplo 1.

Este ejemplo corresponde a un ejemplo tomado de Bjork vy
Westerlund [105].

La Tabla III.3-1 lista las corrientes de proceso y los costos unitarios
de los servicios de calefaccion y enfriamiento del problema. El costo fijo de
las unidades es 8000 $; el coeficiente del costo del drea es 50 $ m?; y el

factor de escala es =0.85.

La Figura III.3—2 representa la linea de operacion LO para este
proceso. La Tabla III.3-2 muestra y compara la nueva superestructura
derivada del MLO y la propuesta por el modelo original. Se incluyen las
regiones cuadrangulares que limitan con la LO (las etapas de Ila
superestructura) Notar que la estructura original del modelo SYNHEAT
posee sblo 4 etapas mientras que la nueva superestructura derivada del

MLO posee 8. El valor del parametro AT,

nicar Calculado por la ec. (II1.29) es
0.47 °C.

El costo total anual CTA calculado mediante el modelo SYNHEAT
original es $145277.83; el valor de CTA reportado por Bergamini y col. [38]
aplicando técnicas de optimizacion global (con una tolerancia del 1%) es
$140367.07; mientras que el CTA obtenido aqui aplicando el MLO es
$140349.25, valor que cae dentro del 1% de tolerancia reportada por
Bergamini y col. [38].

Tabla III.3-1. Costos y datos de las corrientes de proceso del Ejemplo 1
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CorrienteTentrada Tsalida capacidad calor' Costo
(°C) (°C)  calorifica o ($/(kW.afio))
o (kW/(°C
(kW/°C) m))
Cu 25 40 1.0 20
HU 325 325 2.0 120
H1 180 75 30 2.0
H2 240 60 40 2.0
C1 40 230 20 1.5
C2 120 260 15 1.5
C3 40 130 25 2.0
C4 80 190 20 2.0
300
Linea de operacion
250
200
o
= 150
100
50
0
0 50 100 150 200 250 300
t(°C
AT,.=0.47 °C e

Imicial

Figura II1.3—2. Representacion de la linea de operacion LO para el Ejemplo
1.

La Figura III.3—3 representa la red de intercambiadores de calor que
resulta del MLO. Para el intercambiador de calor “2” entre la corriente

caliente H2 y la fria C2, se obtiene un valor de AT, .. =0.47 °C. Ambos

Inicial
modelos, el basado en el MLO y el SYNHEAT original, proponen 32 opciones
de intercambiadores de calor en la superestructura; el primero requiere 8

etapas mientras que el segundo 4 etapas.

96



CAPITULO III. Modelado, sintesis y optimizacién de redes de intercambio caldrico. Aplicacién a sistemas
procesadores de combustible.

Tabla III.3-2. Etapas propuestas para el Ejemplo 1 segin el modelo
original y las que resultan aplicando MLO (en correspondencia con la

Figura II1.3—2).

Corrientes involucradas Numero de intercambiadores por etapa
Etapa Modelo original Modelo con MLO  Modelo original  Modelo con MLO
1 H1 H2 C1 C2 C3 C4 H2 C2 8 1
2 H1 H2 C1 C2 C3 C4 H2 C1C2 8 2
3 H1 H2 C1 C2 C3 C4 H2 C1C2C4 8 3
4 H1 H2 C1 C2 C3 C4 H1H2 C1 C2C4 8 6
5 - H1 H2 C1 C2C3 C4 - 8
6 - H1 H2 C1 C3 C4 - 6
7 - H1 H2 C1C3 - 4
8 - H2 C1C3 - 2
. 180 *C TN 150.74 *°C /.:.. T5.74 °C
L, 240°C v ;1-;?1;1; N\ \ 86.33°C 7 67.12
\ (2N \\\ 75
190.13 °C N 78.43°C 40 *C
{4} c
3:‘3:1';1:5 kW
2°C ™y 120°C __
30°C N 40°C
L 6 ), c3
2250 kv
164 m
0°C a 80 *C
15} c4
2200 "( W,

Figura III.3—3. Red de intercambio caldrico para el Ejemplo 1 obtenida
aplicando el método de la linea de operacion MLO.

El modelo propuesto basado en el MLO fue codificado en la
herramienta computacional para modelado, simulacion y optimizacion
General Algebraic Modelling System GAMS, y resuelto mediante el
resolvedor XPRESS para los problemas de tipo mixto entero (mixed integer

programming MIP), el revolvedor CONOPT 3 para los problemas no lineales
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(non linear programming NLP), y el resolvedor DICOPT, que integra a los
dos anteriores, para resolver el programa mixto entero no lineal (mixed
integer non linear programming MINLP). Se recurri6 a la técnica de
escalado de las variables del problema para obtener buenos resultados, ya
gue los valores de la funcion objetivo obtenidos sin escalar las variables son
peores tanto para el modelo SYNHEAT original como el basado en el MLO.
Los resultados de los casos de estudio presentados en adelante se
obtuvieron escalando las variables del problema.

Linea de operacién. Ejemplo 2.

Se propone este nuevo ejemplo para ilustrar la existencia de
estructuras (redes de intercambio calérico) que el modelo SYNHEAT original
no contempla.

La Figura II1.3—4 grafica la linea de operaciéon LO para este proceso.
La Tabla III.3-3 lista las corrientes de proceso y los costos de las utilidades.
El costo fijo de las unidades es 5500 $; el coeficiente de costo del area es

150 $ m?, y el factor de escalaes f=1.

La Tabla III.3-4 muestra y compara la superestructura derivada del

MLO y la propuesta por el modelo original. El valor del parametro AT, ., es

Inicial
igual a 4.92 °C.

Para este caso, el CTA calculado mediante el modelo SYNHEAT
original es $145139.23; mientras que el CTA obtenido aqui aplicando el
MLO es $ 135611.40.

La Figura II1.3—5 representa la red de intercambio caldrico obtenida
con el MLO. Notar que esta estructura es imposible de obtener con el

modelo original porque no se pueden representar los intercambiadores “3” y

“4", Se requieren 10 intercambiadores de calor y 5 etapas para el modelo
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que aplica el MLO, mientras que el modelo original necesita 8
intercambiadores de calor y 2 etapas. El minimo valor de AT = 8.48 °C, se

obtiene en el intercambiador nimero “1”, valor cercano al AT, . calculado

con la linea de operacion.

Linea de operacion

700
AT..=492°C t (°C)

Figura II1.3—4. Representacion de la linea de operacion LO para el Ejemplo

2,

Tabla II1.3-3. Datos de las corrientes y costo de utilidades del Ejemplo 2.

Flujo de Coef. transf.
ID Tin Tout capacidad calor costo
Corriente (°C) (°C) calorifica (kW/(°C ($/(kW.afio))
(kKW/°C) m2))

Cu 350 500 1.00 80
HU 680 680 5.00 15
H1 650 470 10 1.00
H2 590 370 20 1.00
C1 410 650 15 1.00
C2 350 500 13 1.00
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Tabla III.3-4. Etapas propuestas para el Ejemplo 2 segin el modelo
original y las que resultan aplicando MLO (en correspondencia con la

Figura 19).

Corrientes involucradas Numero intercambiadores por etapa
Etapa Modelo original Modelo aplicando MLO Zﬁr?gdiﬁ; Modelo aplicando MLO
1 H1H2 C1C2 H1 C1 4 1
2 H1H2 C1C2 H1 H2 C1 4 2
3 - H1H2 C1C2 - 4
4 - H2 C1 C2 - 2
5 - H2 C2 - 1
650 *C ~ BTT93°C T 470 *C
H1 i 2} -
) 500 °C < 47041°C 0 4 426.88 °C \ 370°C
H2 P {3} o4 ) { 5 ¥ -
AT 3752 KW
650°C ~T61750°C 56945 °C N M 0ec
- 1 6 } L T 3 1 c
46752kW 72075 kW

1321 m~ 80.96 m*
500 °C

870,75 kW

27.03 m*

Figura III.3—5. Red de intercambio calérico para el Ejemplo 2 obtenida

aplicando el MLO.

Al igual que en el ejemplo anterior, el modelo fue implementado en
GAMS vy resuelto mediante XPRESS, CONOPT3 y DICOPT para los problemas
del tipo MIP, NLP y MINLP, respectivamente.

(iii) Discretizacion de las corrientes de proceso y del modelo

En el modelo SYNHEAT original los valores de cp son constantes. Aqui
se propone refinar esa hipétesis mediante la discretizacion de las corrientes
de proceso. Con esta discretizacién y la inclusién de la entalpia como nueva
variable, el modelo resultante representa las corrientes de proceso que
poseen calor latente sin recurrir a pequefios valores de AT, necesarios en el
modelo original para representar el flujo de energia (ec. (III.1) a (III.4)),

como por ejemplo la corriente #3 en la Tabla IIL.2-2.
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La reformulacién del problema original requiere la modificacién de
algunas restricciones y el agregado de otras. Mas especificamente, se

reemplaza la ocurrencia del factor (n&cp-T) en los balances de energia de

las corrientes con flujo masico n¥ y temperatura T por la nueva variable

entalpia H. Ademds, deben reemplazarse las ec. (III.5) a (III.10) de

asignacién de temperaturas con las de asignacion de entalpias. Asi, las

ecuaciones (III.1) a (III.12) del modelo original se modifican como sigue:
Modificaciones de las ecuaciones del modelo original:

e Balance global de energia para cada corriente caliente j y fria j:

(Hy, —Hour )= D D Gy +0cu; 1€HS (I11.37)
keST jeCS

(Hour, - =D 2 G+, JjeCS (111.38)
keST ieHS

e Balance de energia para cada etapa k:

(Hy—Hy)= > g, ieHS keST (111.39)

jeCS

(H, —H)=D.0, ]€CS, keST (I11.40)

ieCS
e Asignacién de la entalpia de entrada de las corrientes i y j

H

INj:Hj,kH jeCS (I11.41)
w, =Hi; 1eHS (I11.42)

e Factibilidad de las entalpias en el interior de las etapas k

H,>H,,, 1ieHS keST (I11.43)
H>H,,,, jeCS keST (I11.44)
Hour SHyi i€HS (111.45)
Hour, 2H;; jeHS (111.46)
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e Balance de la utilidad caliente i y fria j

(Higer — HOUT‘ )=0cy, 1€HS (111.47)
(HOUTJ- _Hj,1):qHu,j jeCS (I11.48)

Introducciéon de nuevas ecuaciones y relaciones:

Segun se expresd previamente, se deben agregar nuevas ecuaciones
al modelo para relacionar la temperatura con la entalpia. Mas
concretamente, se necesita relacionar las ecuaciones (III1.37) a (III.48) del
modelo discretizado con las ecuaciones no modificadas del modelo original
(ecuaciones (III.13) a (III.26)). Para ello se agregan las siguientes

restricciones (ecuaciones (II1.49) a (II1.52)):

| [Ti,k ]2 [Ti,k ]3 |
T
A- T B - 1000 +C,- 1000 N
] & 1000 2 3
Hik z% T 4 ieHS
’ MW ( ik j
D, 100 __E +F -G
4 Tk
i 1000 ]
(II1.49)
_ ) s -
ESPNES
T 1
A | 2 |+B, - 00 +C, - 100 +
1000 . 2 . 3
0o - 1000-rr3§ A S
MW [Tj,k ] Je
1 E.
D, - 00 L _+F -G
4 Tix ) )
i 1000 |
(II1.50)

o bien las siguientes:
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T =T Hi,k _HIN‘ i cHS
ik = N +(TOUTi —Ti, )H— le (III.51)
out, ~ ThiIN
Hj,k _Hle .
Tise =T, +(Tour, —Ti )= 1€CS (111.52)
ouT, IN;

Para cada corriente se debe elegir el tipo de correlacion deseado. Las
correlaciones (II1.49) y (II1.50) son utilizadas para obtener un perfil T-H de
la corriente en estudio mas aproximado. En ellas, “A” hasta “G” son
coeficientes de correlacion. Las ecuaciones lineales (II1.51) y (III.52) se
utilizan generalmente para la describir corrientes con calor latente.

Discretizacion del modelo. Las correlaciones (II1.49) y (III.50) sdlo
aproximan la propiedad temperatura de una corriente caliente i o fria j a la
entrada y salida de una etapa k, pero no en el interior de esa etapa. Por lo
tanto, se propone discretizar el dominio de temperatura en el interior de
cada etapa k, escogiendo un numero de arbitrario de elementos de

discretizacion El, segun la precision deseada.
La fraccion de energia Ph,;, que una determinada corriente caliente i

intercambia con una fria j dependiendo la cantidad de veces que se bifurca

en el interior de una etapa k esta dada por:

. L (IT1.53)
H'k _Hi,k+1

mientras que la fraccién de energia Pc,;, que una determinada

corriente fria j intercambia con una caliente i dependiendo la cantidad de

veces que se bifurca en el interior de una etapa k esta dada por:

Qi jx

Pc.. =
KR —H

(111.54)
ik j k1
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Asi, la entalpia Hh que es la del e-ésimo elemento e de una

i,j.k.e
determinada corriente caliente i que intercambia energia con la corriente
fria j, en una bifurcacién incluida en el interior de la etapa k, se calcula

como sigue:

B qi,j,k'(e -1)
El.

Hh,, e =Ph,  H., (II1.55)

i,jke

mientras, la entalpia Hc,

ke Que es la del e-ésimo elemento e de una

determinada corriente fria j que intercambia energia con la corriente

caliente /, en una bifurcacion incluida en el interior de la etapa k, se calcula

como sigue:
Ce-(e—1
Hcijke=Pcijk.ij—9M—(———2 (111.56)
. R El,
asi, la temperatura Th;, . que es la del e-ésimo elemento e de una

determinada corriente caliente i que intercambia energia con la corriente

fria j, en una bifurcacion incluida en el interior de la etapa k, se calcula

como sigue:
Ph . -1000-n¥& Th, .,
Hh i — L], I [A . 1,],K,e
ke MW ' { 1000
Thi,j,k,e jZ (Thi,j,k,e Jg
1000 1000
B, +C; - + (111.57)
2 3
4
Thi,j,k,e]
. 1000 )  E “F-G|]

I 4 hi,j,k,e
1000

0 bien si se trata del tramo de una corriente caliente que representa el calor
latente, como sigue:

Th e =Ti (I11.58)

i,j.ke
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mientras que la temperatura Tc,;, . que es la del e-ésimo elemento e de

una determinada corriente fria j que intercambia energia con la corriente

caliente i, en una bifurcacion incluida en el interior de la etapa k, se calcula

como sigue:
Pc, ., -1000 - n& TC 1o
He, oo = —i% LA, | ik
MW 1 1000
(Tci,j,k,e ]2 (Tci,j,k,e JS
1000 1000
B. - +C. - + (II1.59)

j 2 j 3

4
(Tci,j,k,e]
1 E.
D, - 00 ) & +F, -G, |
4 TC, i ve
1000

o bien si se trata del tramo de una corriente fria que representa el calor
latente, como sigue:

Toe = Ti (I111.60)

i,jke

Luego se calcula la aproximacion de temperaturas AT, entre la

i,j.k.e
corriente caliente i y fria j para cada elemento interior e de la etapa k por
medio de la siguiente restriccién:

AT, e ST 4o =TC o AT (1-y, ) (I11.61)

i,jke — i,j.k.e i,j.k.e

a diferencia del modelo original que sélo calcula este valor (AT, i) al inicio y

final de cada etapa k.

Discretizacion del modelo. Ejemplo 3.

Este ejemplo pretende representar las diferencias entre los resultados
obtenidos con el modelo original SYNHEAT y el modelo discretizado

propuesto.
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Considérense dos corrientes calientes y dos corrientes frias, las
cuales contienen CH; a presion atmosférica. La Tabla III.3-5 lista las
especificaciones de las mismas y el costo de los servicios auxiliares de
calefaccién y enfriamiento. Notar que Unicamente se especifica el flujo
masico, ya que el flujo de energia (entalpia) se calcula mediante las
correlaciones (II1.57) y (II1.59).

La Figura III.3—6 muestra y compara los resultados obtenidos con
ambos modelos. Obsérvese que las estimaciones de las areas de los
intercambiadores de calor por cada modelo son marcadamente diferentes.
Ciertamente, el area total calculada para los intercambiadores recuperativos
de calor “1”, “2” y “3” es de 962.67 y 513.88 m? segUn el modelo original y
el modelo discretizado, respectivamente, difiriendo en mas del 87%.

La Figura III.3—7, Figura III.3—8 y Figura III.3—9 representan los
perfiles de temperatura versus flujo calérico de los intercambiadores
recuperativos “1”, “2” y "“3”, respectivamente. Obsérvese que el
comportamiento del sistema es no lineal, lo que influye en el cédlculo de las
areas de los intercambiadores de calor. De esta manera, puede concluirse
qgue la discretizacién proporciona una mejor descripcion del intercambio de
calor entre las corrientes y, consecuentemente, mejores predicciones.

Tabla III.3-5. Costo de utilidades y especificaciones de las corrientes de

proceso para el ejemplo de discretizacion del modelo.

ID Tin  Tout mF;l;Jigo Coef. transf..calor Costo
Corriente (°C) (°C) (Kg/seg) (kW/(°C m2)) ($/(kW.afo))

Ccu 280 285 1.00 10

HU 1020 1020 2.50 100

H1 920 300 3 1.80

H2 880 400 6 2.00

C1 305 900 4 1.80

C2 400 800 6 2.00
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920 °C N 310°C ¢ 300 °C
H1 {1 } {4 ;
NS W
67.29 kW
- 467 m*
/ 3
M \
880°C / \ 441.62°C " 400 °C
H2 A~ ) {5} -
65062 kW
\ 7.10 mf
S
{2} A /
N
| (1} 7
p——
) 6026.15 KW
. o / Modelo original: 621.59 m \ .
- 900 °C (e N 875°C / Modelo discreto: 334.74 m? I 305°C c1
418.98 kW /
3.03m* !
o\
o/
129453 kW
Modelo original: 37.51 n{
Modelo discreto: 45.34 m* | _
800 "C N 400°C
- {3} c2
Ry
TBOS5.43 kW

Maodelo original: 303.57 m
Modelo discreto: 133.18 m*

Figura III.3—6. Comparacion de areas de intercambio de calor obtenidas

con el modelo SYNHEAT original y con el modelo discretizado propuesto.

]

950

850

L

w D ~
(8] (%) (%))
o o o
1 L 1

Temperatura (°C)

I

()]

o
1

350 { ~ —H1
c1
250 T I T T T L L} T T 1

0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 4500 5000 5500 6000 6500
Flujo de calor (kW)

Figura II1.3—7. Perfil de temperaturas en el intercambiador de calor “1”.
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Figura II1.3—8. Perfil de temperaturas en el intercambiador de calor “2".
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Figura II1.3—9. Perfil de temperaturas en el intercambiador de calor “3".
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.4 Red de intercambiadores de calor para sistemas

procesadores de combustible SPC con celda tipo PEM

En el Capitulo II se utilizdé el mdédulo para integracién caldrica LNG del
simulador HYSYS, basado en la metodologia pinch [101], para calcular las
curvas de las corrientes compuestas fria y caliente del proceso, como asi
también las utilidades fria y caliente que permiten satisfacer el balance
global de energia. Alli, el objetivo consistié en simular, analizar, integrar
energéticamente y mejorar la eficiencia del SPG propuesto.

Aqui se aplican a ese mismo proceso las técnicas desarrolladas en las
secciones anteriores para la sintesis y optimizacién de la red de intercambio
caldrico del sistema. En primer lugar se aplican a un sistema basado en
glicerina SPG y en la seccion subsiguiente a un sistema basado en etanol

SPE.

[11.4.1 Red de intercambiadores de calor para sistemas
procesadores de glicerina SPG con celda PEM

Segun se mostrod, las técnicas arriba descriptas, y particularmente la
discretizacion del modelo, resultan Gtiles cuando el proceso posee corrientes
que transfieren calor latente. Por otro lado, la cantidad de intercambiadores
de calor resultante al adoptar la superestructura planteada por el modelo
original es relativamente grande; mientras que si se adopta Ia
superestructura surgida aplicando el método de la linea de operacion MLO
tal cantidad puede reducirse, en algunos casos, hasta menos de la mitad.
Esto es importante debido a que cuando se discretiza el modelo, el nimero
de “variables interiores” se multiplica por la cantidad de intercambiadores

presentes en la superestructura. También se plantea el objetivo de
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minimizar la demanda de utilidades en el sistema de manera de mantener
la eficiencia obtenida en el capitulo anterior; para ello y en el marco de los
costos, se plantea un costo fijo por unidad de 1 $, un costo de coeficiente

de area de 379.50 $ m™? y un factor de escala de f=0.65.

La Figura III.2—1 muestra el esquema del proceso con la unidad LNG
gque sera reemplazada por la red de intercambiadores de calor en esta
seccion; la Tabla III.2-1 lista las especificaciones de las corrientes a integrar
en el sistema procesador de glicerina SPG. Notar que el costo fijo de los
intercambiadores es despreciable con respecto al de las utilidades, ya que
se desea optimizar el sistema desde el punto de vista energético. El costo
de inversion incluye el costo fijo y el costo segun tamafio de los
intercambiadores involucrados en la sintesis.

La Figura III.4—1 muestra la linea de operacidon del proceso y las
etapas resultantes. La Tabla III.2-1 compara los resultados obtenidos con el

modelo original y con el modelo que aplica el MLO discretizado.

1000 MLO para el GPS

a 12
Etapa 10 Etapa 3

800

600

400

200

T (°C) corrientes calientes

-200
-200 0 200 400 600 800

t (°C) corrientes frias

Figura III.4—1. Método de la linea de operacion MLO para el SPG.
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La Figura III.4—2 muestra la red de intercambio calérico resultante
para el SPG. En ella se comparan los valores de area de transferencia para
cada unidad obtenida con y sin discretizacién del modelo, denominadas alli
“Area 1” y “Area 2", respectivamente. (Recuérdese que “sin discretizar”
significa considerar solamente las temperaturas de entrada y salida de las
corrientes en los intercambiadores).

Tabla III.4-1. Comparacion de resultados entre modelo original y el

modelo que aplica MLO discretizado.

Modelo aplicando

Modelo original MLO discretizado

Costo de inversion en intercambiadores $ 1168.06 $ 844.06
Costo anual de la utilidad caliente $ - $ -
Costo anual de la utilidad fria $ 5216.29 $ 5216.29
Costo total $ 6384.35 $ 6060.35

Figura II1.4—2. Red de intercambio calérico del SPG. Comparacion de areas
de transferencia estimadas con el modelo con y sin discretizacién del

dominio de temperaturas.
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Notar que para el escenario considerado (valores de costo
propuestos) se requiere utilidad fria para enfriar una sola corriente caliente.
Como se vio en el capitulo anterior las eficiencias estan en funcién de las
utilidades requeridas. El sistema conserva su eficiencia ya que el agua de
enfriamiento que resulta de la sintesis es el valor que se ha calculado que

el sistema necesita para operar en su maxima eficiencia.

[11.4.2 Red de intercambiadores de calor para sistemas
procesadores de etanol SPE con celdatipo PEM

La Figura III.4—3 muestra el método de la linea de operacion MLO
para el sistema procesador de etanol SPE. La Tabla III.4-2 compara la
cantidad de intercambiadores que posee la superestructura del modelo
original versus la surgida aplicando el MLO. Obsérvese en la Figura II1.4—3
(resaltado en color negro) que aplicando el MLO la corriente caliente H2 y
fria C3 no han quedado integradas energéticamente, es decir, no hay punto
de contacto entre la regién cuadrangular determinada por estas corrientes y
la LO; consecuentemente, este par “huérfano” no aparece en las etapas
listadas en la Tabla III.4-2. La metodologia desarrollada propone agregar
este par huérfano a las etapas que limitan con su regién, que en este caso
son las etapas 7, 8, 9, 10 y 11 (ver Figura III.4—3). Una vez agregado el
par se resuelve el problema nuevamente, obteniéndose una soluciéon con un
nuevo par huérfano formado ahora por las corrientes H5 y C3, tal como se
destaca en la Figura III.4—4. Al igual que antes, se debe agregar este par
a las etapas vecinas a su regidon (ver Figura III.4—4 y Tabla II1.4-3) y
resolver nuevamente el problema. La solucidon que se obtiene no presenta

pares huérfanos, por lo que se trata de la solucién al problema de la sintesis

112



CAPITULO III. Modelado, sintesis y optimizacién de redes de intercambio caldrico. Aplicacién a sistemas
procesadores de combustible.

y optimizacién de la red de intercambio caldérico del SPE, cuya
representacion se muestra en la Figura III.4—5. En ella también se compara
el area de transferencia de cada intercambiador obtenida con el modelo
discretizado (denominada “Area 1”) y la obtenida con el modelo sin
discretizar (“Area 2"). Notar también, que la cantidad de intercambiadores
de la superestructura inicial del problema original posee 180 opciones de
intercambiadores, mientras que la superestructura obtenida cuando se
utiliza el MLO solo posee 45 opciones de intercambiadores.

Integracion energética del EPS
1000

Etapa 3

800

Etapa 1

600

Regidn del par

400 huérfano H2 C3

200

T (°C) corrientes calientes

-200
-200 0 200 400 600 800 1000

T (°C) corrientes frias

Figura II11.4—3. Método de la linea de operacion MLO donde se destaca la
region del par huérfano de la primera soluciéon obtenida y las etapas que lo
limitan.

Al igual que para el SPG, notar que para el escenario considerado
(valores de costo propuestos) se requiere utilidad fria para enfriar una sola
corriente caliente. El sistema conserva su eficiencia ya que el agua de
enfriamiento que resulta de la sintesis es el valor que se ha calculado que

el sistema necesita para operar en su maxima eficiencia.
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Tabla III.4-2. Numero de intercambiadores segin el modelo original y el

modelo que aplica el MLO discretizado.

Numero de

Corrientes involucradas intercambiadores
propuestos por etapa

Modelo Modelo con

Etapa Modelo original Modelo con MLO original MLO
1 H1H2H3 H4 H5C1C2C3C4 C5C6 H5 C4 30 1
2 H1H2H3 H4 H5C1C2C3C4 C5C6 H1 H5 C4 30 2
3 H1 H2 H3 H4 H5 C1 C2 C3 C4 C5 C6 H1 H2 H5 C4 30 3
4 H1 H2 H3 H4 H5 C1 C2 C3 C4 C5 C6 H1 H2 H5 C4 C6 30 6
5 H1 H2 H3 H4 H5 C1 C2 C3 C4 C5 C6 H2 H5 C4 C6 30 4
6 H1 H2 H3 H4 H5 C1 C2 C3 C4 C5 C6 H2 H3 H5 C4 C6 30 6
7 - H2 H3 H5 C4 C5 C6 - 9
8 - H2 H3 C4 C5 C6 - 6
9 - H3 C4 C5 C6 - 3
10 - H3 C2C3 - 2
11 - H3 C1C2 - 2
12 - H4 C1 - 1

Total 180 45

Integracion energética del EPS
1000

Etapa 3

800

600

Regién del par

400 huérfano H5 C3

200

T (°C) corrientes calientes

0 Elaps 12 Etapa 10
Etapa 11

-200
-200 0 200 400 600 800 1000

T (°C) corrientes frias
Figura II11.4—4. Método de la linea de operacion MLO donde se destaca la
region del par huérfano de la segunda solucion obtenida y las etapas que lo

limitan.
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Tabla III.4-3. Par huérfano de corrientes agregado a las etapas vecinas a

su region (segundo agregado).

Numero de
Corrientes involucradas intercambiadores
propuestos por etapa
Intercambios M Modelo
. odelo
huérfanos luego de luego de
Eta Modelo con_el MLO luego de agregados agregar
pa . ) agregar
agregar el primer par huérfano  después de . segundo
segunda primer par par
L huérfano )
solucion huérfano
1 H5 C4 1 1
2 H1 H5 C4 2 2
3 H1 H2 H5 C4 3 3
4 H1 H2 H5 C4 C6 6 6
5 H2 H5 C4 C6 4 4
6 H2 H3 H5 C4 C6 6 6
7 H2 H3 H5 C4 C5 C6 + (H2 C3) H5 C3 10 11
8 H2 H3 C4 C5 C6 + (H2 C3) H5 C3 7 8
9 H3 C4 C5 C6 + (H2 C3) 4 4
10 H3 C2 C3 + (H2 C3) 3 3
11 H3 C1 C2 + (H2 C3) 3 3
12 H4 C1 1 1
Total 50 52

Figura II1.4—5. Red de intercambio calérico del SPE. Comparacién de areas
de transferencia estimadas con el modelo con y sin discretizacion del

dominio de temperaturas.
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[11.5 Conclusiones

En este capitulo se ha sintetizado la red de intercambio calérico de los
sistemas procesadores de glicerina SPG y etanol SPE con celda tipo PEM en
base a modificaciones del modelo SYNHEAT desarrollado para tal propdsito.

Una de las modificaciones consiste en el desarrollo de una nueva
metodologia iterativa de integracién de corrientes basado en el método de
la linea de operacién. Se destaca que esta metodologia es de aplicacion
general, y no especifica por la tematica particular tratada en esta Tesis.
Esta caracteristica la convierte en uno de las principales contribuciones de la
misma.

La discretizaciéon del dominio de temperatura de las corrientes de
proceso, y la consideracién de la propiedad entalpia en lugar de la
temperatura, permite un tratamiento mas riguroso del problema de
integracion caldrico cuando intervienen corrientes que transfieren calor
latente.

Finalmente, para evitar infactibilidades relacionadas con valores que
pueden adoptar las variables, en este capitulo se ha redefinido el parametro
AT ™ utilizado en el célculo del AT, para el intercambio caldrico entre
corrientes calientes y frias del proceso.

Aplicando el método de la linea de operacién se ha logrado reducir a
menos de la mitad el numero de variables involucradas en algunos
problemas tratados. Mediante la discretizacién del dominio de temperatura
de las corrientes se demuestra que en ciertos casos la diferencia con la

aproximacion lineal es ciertamente significativa.
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[11.6 Nomenclatura

area area de intercambio de calor

Ca coeficiente de costo del area

Coiigades valor promedio de CCUy CHU

C valor promedio del costo del area

CCu costo de la utilidad fria

CHU costo de la utilidad caliente

CSs corriente fria

CF costo fijo de los intercambiadores

cp calor especifico

e e-ésimo elemento en el interior de una bifurcacién
El, cantidad de elementos en el interior de la estacion k
Hi x entalpia de la corriente caliente i al final de la estacion k
H; entalpia de la corriente fria j al final caliente de la estacion k
Hi, entalpia de entrada para la corriente caliente i

Hy, entalpia de entrada para la corriente fria j

Hour, entalpia de salida de la corriente caliente i

Hour, entalpia de salida de la corriente fria j

HS corriente caliente

LMTD, diferencia media de temperaturas logaritmicas

LO linea de operacién

¥ flujo masico

MLO método de la linea de operacion

MW peso molecular

N nuamero total de corrientes
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NOK numero total de etapas

PCi;,k fraccion de energia que una corriente fria j intercambia con una
caliente i dependiendo de la cantidad de bifurcaciones en la etapa k

Phi .k fraccidn de energia que una corriente caliente i intercambia con

una fria j dependiendo de la cantidad de bifurcaciones en la etapa k

i,k calor intercambiado entre la corriente caliente i y la fria j en la
estacion k

Jeu,i calor intercambiado entre la utilidad fria y la corriente caliente i
hu,i calor intercambiado entre la utilidad caliente y la corriente fria j
Qo limite superior para intercambio de energia

ST {k|k es una estacion en la superestructura, k=1,...,NOK}

TAC costo total anual

Tix temperatura de la corriente caliente i al final de la estacion k
Tk temperatura de la corriente fria j la final caliente de la estacién
k

L temperatura de entrada de la corriente caliente i

T, temperatura de entrada de la corriente fria j

Tour, temperatura de salida de la corriente caliente i

Tour, temperatura de salida de la corriente fria j

AT icia parametro del método de la linea de operacion

AT diferencia de temperatura para el par (i,j) en la estacién k

AT ™ limite superior de las diferencias de temperatura

AT minima diferencia de temperatura

U coeficiente global de transferencia de calor

U valor promedio del coeficiente global de transferencia de calor
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Yiik variable binaria para el par (i,j) en la estacién k
Yeu,i variable binaria para el par utilidad fria y corriente caliente i
Yhu,j variable binaria para el par utilidad caliente y corriente fria j

Letras griegas

B exponente del drea en la ecuacién de costo

Subindices

Cu utilidad fria

e e-ésimo elemento en el interior de una bifurcacién
horc etiqueta para asignar si una corriente es fria o caliente
HU utilidad caliente

IN entrada

i corriente caliente del proceso

j corriente fria del proceso

k indice para una estacion (1,...,N) y posiciéon de una temperatura
(1,...,N+1) donde N es el numero de estaciones en la superestructura

ouT salida
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IV.1 Introduccion

En este capitulo se aborda la operacién o6ptima de sistemas
procesadores de glicerina y etanol y la sintesis 6ptima de su red de
intercambio caldrico utilizando pilas de combustible de d6xido sélido (Solid
Oxide Fuel Cell SOFC).

Actualmente el disefio de las celdas de combustible del tipo SOFC
comprende dos tipos de configuraciones: planar y tubular. Una revision
bibliografica sobre el modelado de celdas SOFC puede encontrarse en
Janardhanan y Deutschmann [118]. Ni y col. [119] efectuaron un estudio
paramétrico sobre celdas tipo SOFC que emplean biogas como combustible,
evaluando la relacién existente entre porosidad y su rendimiento
(sobrepotenciales) a diferentes presiones y temperaturas. Yakabe y col.
[120] desarrollaron un modelo matematico detallado para estudiar los
perfiles de concentracidon y temperatura de los gases en el interior de la
celda. Achenbach [121] efectudé simulaciones de celdas SOFC planares
alimentadas con metano en base a modelos matematicos tridimensionales,
considerando la recirculacion del gas de salida del anodo y el flujo del
combustible en su interior en co corriente y en contracorriente. Sus
resultados muestran la distribucion de concentraciones de los gases, las
densidades de corriente en la celda y el perfil de temperatura desarrollado.
Bhattacharyya y col. [122] presentaron un modelo dindmico de celda SOFC
tubular a partir de observaciones de una celda industrial operando en
diferentes escenarios. Barzi y col. [123] derivaron un modelo dindmico
bidimensional para las celdas SOFC tubulares, considerando balances de
masa, cantidad de movimiento y energia; el modelo tiene en cuenta los

sobrepotenciales mediante un circuito eléctrico equivalente. Cimenti y Hill
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[124] realizaron un analisis termodinamico de celdas SOFC alimentadas
directamente con mezclas vaporizadas de agua/metano y de agua/etanol
para determinar la regién de formacién de carbdn en funciéon de la cantidad
de agua en la mezcla. Bove y col. [125] desarrollaron un modelo
simplificado de una celda SOFC para reducir su complejidad matematica y
facilitar el anadlisis del comportamiento de un sistema SOFC acoplado a un
ciclo de potencia consistente en una turbina expansora; esto es, bombas,
reformador, celda SOFC, compresores y turbina. Burbank Jr. y col. [126]
desarrollaron configuraciones para operar la turbina del ciclo de potencia
acoplado a temperatura estable por medio de turbinas con inyectores
variables; el combustible en este caso se trata de gas natural. Cocco y Tola
[127] simularon en el entorno ASPEN dos configuraciones del sistema
SOFC; en un caso la celda se alimentd con la corriente de salida del
reformador de combustible, mientras que en el otro caso se alimentd
directamente el combustible sin su reformado previo. Se investigaron
diferentes combustibles fijando las temperaturas de los reactores. Los
resultados obtenidos mostraron ventajas y desventajas relativas de esas
configuraciones, como asi también el combustible mas apropiado para cada
una. Costamagna y col. [128] propusieron un modelo de celda SOFC
considerando las limitaciones tecnoldgicas de los equipos intervinientes,
como por ejemplo, la turbina acoplada a la celda SOFC. Petruzzi y col. [129]
desarrollaron un modelo termo electroquimico de una celda SOFC para
evaluar sus tiempos de puesta en marcha, la configuracidon de los stacks y
la aislacién requerida para operar en forma segura como unidad de potencia
auxiliar en automaviles. Yi y col. [130] investigaron la utilizacion de metano

humidificado en una celda SOFC acoplada a un ciclo de potencia y
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analizaron la influencia de la presion, la relacion metano/agua en la mezcla
y el exceso de aire sobre la eficiencia del sistema.

Arteaga-Pérez y col. [131] efectuaron la simulacion de un sistema
procesador de etanol acoplado a una celda tipo SOFC. Para ello, primero
analizaron el factor de utilizacion del combustible, la relacion molar
agua/etanol y la temperatura del reformador. Posteriormente, abordaron la
sintesis de la red de intercambiadores de calor por medio de la metodologia
pinch. Este procedimiento es del tipo “cascara de cebolla”, ya que
primeramente se resuelven las corrientes y equipos del proceso;
posteriormente se fijan las condiciones operativas para abordar la sintesis
de la red de intercambiadores de calor. Palazzi y col. [132] desarrollaron un
modelo termo-econdmico del proceso, en base al cual efectuaron una
optimizacién “secuencial”, comenzando por las variables operativas del
proceso Yy realizando, posteriormente, la integracién energética para
obtener rendimiento, dimensiones y costos del sistema; resulta un
problema de optimizacién multiobjetivo, en donde en un grafico de Pareto
se representan los valores dptimos de eficiencia versus los econémicos.

Debido a las altas temperaturas de operacién de las celdas SOFC,
Autissier y col. [133] desarrollaron un estudio econdmico de posibles
disefos de las mismas, determinando relaciones costo-eficiencia para cada
caso, utilizando gas natural como combustible. Santin y col. [134]
efectuaron un analisis econdmico del empleo de metanol o kerosene para
alimentar celdas SOFC planares y tubulares, acopladas a un turbina
expansora. Si bien existen trabajos que estudian el proceso para luego
sintetizar la red de intercambiadores de calor, notar que no existen estudios

acerca de la sintesis y optimizacion del proceso global y de la red de
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intercambiadores de calor realizados simultdaneamente. Es mas, se plantea
una metodologia para realizar la sintesis y optimizaciéon tanto del proceso
como de la red simultdneamente. Asi, en este capitulo, se propone un
sistema de procesamiento que consta de un reformador de combustible,
una celda tipo SOFC, un combustor, una turbina expansora, bombas de
combustible, compresores de aire y la red de intercambiadores de calor del
proceso. La Figura IV.1—1 muestra un esquema basico del proceso

considerado.

Agua o @ W Mezcla
£) A

Bomba de aguet Combustible /
é 2 Z Reformador
Bomba de combustible

Aire Mezcla reformada
Vs s R e ~
| |
| |
| O !
| L |
O

Compresor : :
\ B

N
%

Combustor

Turbina expansora
Figura IV.1—1. Esquema simplificado del proceso de producciéon de energia
con combustibles liquidos por medio de una pila de combustible tipo SOFC.

Se propone resolver, con criterios de dptimo, la sintesis de la red de

intercambiadores de calor simultaneamente con la determinacion de las
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condiciones de operacion del proceso. De esta forma se evita recurrir al
tradicional esquema de resolucidn tipo “cascara de cebolla” para problemas
de esta naturaleza, tal como se aplicé en el capitulo anterior para la sintesis
de la red de intercambiadores de calor del sistema procesador de
combustible SPC acoplado a una celda tipo PEM.

Seguidamente, se presenta el modelo matematico que representa el
proceso de obtencidon de energia utilizando una celda de combustible tipo
SOFC y el modelo de la red de intercambiadores de calor acoplada. En base
a ellos, se formula el problema de optimizacion a resolver. Posteriormente
se explica la metodologia de resolucién propuesta y se mencionan algunos
aspectos numéricos de la resolucidn. Luego se presentan y discuten los
resultados obtenidos empleando alternativamente etanol o glicerina como

combustible. Finalmente se resumen las conclusiones obtenidas.

V.2 Modelo

Previamente a la derivacion del modelo del proceso investigado, se
presenta brevemente el esquema conceptual de modelado propuesto.

En la Figura IV.2—1 se presenta un esquema de una porcién de un
proceso dado, consistente en dos unidades de reaccidon en serie y sus
corrientes de proceso no integradas energéticamente, cuyos requerimientos

energéticos son satisfechos por un intercambiador de calor. C,, representa

una corriente r en el estado j, que en adelante para brevedad se refiere
como corriente-estado. Cada estado tiene asociado un vector cuyas
componentes son los valores de las variables entalpia, composicion y
presion (llamadas “principales”) y de las variables temperatura y presion

parcial de los componentes (llamadas “derivadas” o dependientes de las
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principales). Q, ., representa el calor intercambiado por la corriente p

cuando pasa de un estado inicial m a otro n. Notar que en la Figura IV.2—1
las variables identificadas con “*"” son las variables dependientes de las

A\SER\Y

variables principales que se identifican con En el rango de presion
investigado, a los efectos del calculo de la entalpia se asume
comportamiento de gas ideal. No obstante, se tiene en cuenta la presidn

para calcular el punto de burbuja.

i = Representa el i-ésimo componente de la corriente

Cii Cri C G
r=1 r=2 r=2 r=3
j = Entrada al Reactor 1 j = Entrada al intercambiador | = Salida del intercambiador j = Salida del Reactor 2
-Entalpia (r]) -Entalpia (r.j) -Entalpia (r.j) -Entalpia (r.j)
-Composicion (r,j,i) -Composicién (rj,i) -Composicion (r,j.i) -Composicién (r,j,i)
-Presién (r.j) -Presion (r,j) -Presion (r,j) -Presion (r.,j)
*Temperatura (r,j) *Temperatura (rj) *Temperatura (r.j) *Temperatura (rj)
*Presion Parcial (rj,i) *Presion Parcial (r,j,i) @ *Presion Parcial (r,j,i) *Presion Parcial (r,j,i)

» Reactor 1 » Reactor 2 -
Qoo
p=2

m = Entrada al intercambiador
n = Salida del intercambiador

Figura IV.2—1. Esquema conceptual de modelado. Definicion de las
corrientes como estados del sistema.

La presencia de la unidad de proceso “Reactor 1” determina que
existan dos corrientes, la 1 y la 2 (ya que alli cambia la composicion
guimica); de la misma manera, la presencia del “Reactor 2” determina la
existencia de la corriente 3 (ya que la corriente 2 cambia de composicién
guimica al pasar por esa unidad de proceso). Por su parte, la presencia de
una unidad de transferencia de calor (no reaccionante ni de transferencia de
masa) determina que la corriente 2 tenga dos estados posibles, el estado
“entrada al intercambiador” y el estado “salida del intercambiador”.

El proceso particular investigado en este capitulo se representa

ahora en la Figura IV.2—2 en términos del concepto de estados del sistema.
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Csz

Cio2

Qio1.2

Yy

_ Cy3a

Catodo

Anodo

Combustor

Qi412

Ot _

Reformador

Qs.1.2

Qs22

| Reacciones
en el anodo

Potencia

————p————— ==

Q13.1_2

Qz23

Figura IV.2—2. Representacion de las corrientes del sistema de generacién

de potencia utilizando combustible liquido por medio de celda tipo SOFC.

En ella,

Bl y B2 son

las bombas de agua y combustible,

respectivamente; C1 y C2 son los compresores en serie que envian aire al
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combustor. T1 es una turbina expansora accionada por los gases de salida

del combustor.

Tabla IV.2-1. Corrientes del proceso y su estado en el sistema

Corriente Descripcion

Ciq Agua pura alimentada al sistema

Ciz Agua a la temperatura de saturacion

Cis Vapor a la temperatura de saturacion

Cia Vapor de agua sobrecalentado

Cy Combustible puro alimentado al sistema

Coo Combustible a la temperatura de saturacion

Cos Vapor de combustible a la temperatura de saturacion

Cas Vapor de combustible a la temperatura de saturacion alimentado al
' combustor

Cso Vapor de combustible alimentado al combustor

Cus Vapor de combustible a la temperatura de saturacion alimentado al
: reformador

Cs2 Vapor de combustible alimentado al reformador

Cs1 Mezcla agua/combustible alimentada al reformador

Cs1 Gases de salida del reformador

Cs2 Gases de salida del reformador

Css Gases de salida del reformador que ingresan a la celda

C71 Gases de salida del reformador alimentados al anodo

Cs 1 Aire que ingresa al sistema

Cs2 Aire que sale primer compresor C1

Css Aire que sale del segundo compresor C2

Co 1 Aire alimentado al catodo de la SOFC

Co2 Aire alimentado al catodo de la SOFC

Cio.1 Aire alimentado al combustor

Cio2 Aire alimentado al combustor

Ci11 Gases de salida del catodo

Ciz2.1 Gases de salida del anodo

Cis1 Gases de salida de la SOFC alimentados al combustor

Cisp Gases de salida de la SOFC alimentados al combustor

Ciss Gases de salida de la SOFC alimentados al combustor

Cia Gases de salida del combustor

Cia2 Gases de salida del combustor

Cias Gases de salida de la turbina expansora T1

Ci44 Gases de salida de la turbina expansora T1

Las bombas y compresores elevan la presién de liquidos y aire a la

presion de funcionamiento del sistema. La turbina expansora expulsa los

gases a la presion atmosférica.
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La Tabla IV.2-1 lista las corrientes de proceso y sus estados en
correspondencia con la Figura IV.2—2. La Tabla IV.2-2 detalla los calores
(requerimientos energéticos) que intervienen en el cambio de los estados

de las corrientes del sistema.
Tabla 1IV.2-2. Requerimientos energéticos del sistema. Calores

intervinientes en el cambio de los estados de las corrientes del sistema.

Calores
Nombre Descripcion

Q112 Calor para calentar agua liquida

Q123 Calor para el cambio de fase del agua

Q134 Calor para calentar el vapor de agua

Q.12 Calor para calentar el combustible liquido
Qo3 Calor para el cambio de fase del combustible
Qs.12 Calor para calentar el vapor de combustible
Qq12 Calor para calentar el vapor del combustible
Qs-1-2 Calor para calentar los gases del reformador
Qe.23 Enfriado de los gases del reformador

Qo.1-2 Calor para calentar el aire alimentado a la celda
Qi0-1-2 Calor para calentar el aire alimentado al combustor
Qi3z12 Calor para calentar los gases de salida de la celda
Q1323 Enfriado de los gases de la celda
Q1412 Calor de los gases de salida del combustor que ingresan a la turbina
Q1434 Calor los de gases de salida de la turbina

Qcel Calor disipado por la celda

QRr1 Calor suministrado al reformador

En la Figura IV.2—2, los requerimientos de calefaccion se indican con
flecha apuntando hacia arriba en el intercambiador y los de enfriamiento en
flecha apuntando hacia abajo en el intercambiador. Noétese que el
subsistema conformado por dos intercambiadores de calor, responsable de
satisfacer los requerimientos energéticos Q12 Y Qs2,3, Ppuede actuar
alternativamente como enfriador o calefactor conforme la corriente de
proceso involucrada sea caliente o fria, respectivamente; esto es, la
temperatura que debe alcanzar tal corriente aguas arriba y aguas abajo

determina si el subsistema debe actuar como enfriador o calefactor,
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anulando uno u otro intercambiador segun corresponda. Cabe una
explicacion andloga para el subsistema responsable de satisfacer los
requerimientos energéticos Qis.1.» Y Qi3-2.3. Una descripcidon mas detallada
sobre aspectos del modelado de este subsistema se presentarda en la

seccion IV.2.7 .

IV.2.1 Estimacion de las variables en los estados

Las expresiones para calcular las entalpias en cada estado del
sistema dependen del estado de agregacion de las corrientes.

- Entalpia de liquido puro:

La temperatura de saturacién Ts del compuesto / se calcula
implicitamente mediante la ecuacion de Antoine:

a, +a .
LOG(Py ) = ———2 + o, - LOg(Ts) ) + g, - (Ts))™ (IvV.1)

ag, +Ts,
donde Py €S la presion a la que se encuentra el liquido; los coeficientes «
son los correspondientes a la ecuacion de Antoine.

La entalpia del liquido puro H/, se calcula mediante las siguientes
ecuaciones:

HI, =Hv, —AH,, —AH

(1v.2)
donde Hv es la entalpia de vapor del compuesto / a la temperatura de

saturacion Ts, AH,,, es el calor latente de vaporizacion y AH,, es el calor

sensible para elevar la temperatura del compuesto / hasta su temperatura

de saturacidén Ts. Hv, AH,,, , AH se estiman mediante las correlaciones

Lig,

(IV.3), (IV.4) y (IV.5), respectivamente:
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ﬂB,I '(Tsl2 _Trif ) "

HVI -1000 = AHform,l + ﬂA,I ’ (TS| _Tref )+ 2

3 3 4 4 5 5 (IV'3)

ﬂc,l ’(TS| _Tref ) i ﬂD,I '(TS| _Tref ) i ﬂE,I '(TS| _Tref)

3 4 5
Log(J ) )+LoO 1—5 -3l +0c.il -Tiﬂ?ol,- Ti 2+5E.I' Ti ’
AH,,, -1000=¢ o[t ) (1V.4)
. T 2 _T 2 . 3 _T 3
AH|_iq. -1000 = ¢A,| '(TS| _T| )+ ¢BY| ( il : ) + ¢C’| (TS| : ) +

2 3 (IV.5)

¢D,| '(Tsl4 _T|4)+ ¢E,I '(Tsl5 _T|5)
4 5

donde B,,, 6,, Y ¢, son coeficientes, donde el subindice d indica el nombre

del coeficiente en la correlacién y el subindice / el nombre del compuesto al

cual se calcula la propiedad. AH es la entalpia de formacién del

form,|
compuesto puro / a la temperatura de referencia Ter .

- Entalpia de mezcla gaseosa:

La mayoria de las corrientes gaseosas del proceso, excepto vapor de
agua y combustible vaporizado, son mezclas de compuestos y nho
compuestos puros como las corrientes liquidas del punto anterior.

La entalpia de una corriente gaseosa se calcula como el promedio
ponderado de la entalpia de cada componente puro de la mezcla.

La entalpia del componente i en la corriente gaseosa s (Hv;s) se
calcula en funcién de la entalpia de formacién del compuesto puro i a la

temperatura de referencia T,.r (AH,_ _.) mediante la siguiente correlacién:

form,i
+ ﬂB,i i (T52 _Trtzef )
2
ﬁc,i '(Tsa _Trzf ) T ﬂD,i ' (Ts4 _Tr:f ) T ﬂE,i '(Tss _Trzf)
3 4 5

Hvi,s ! 1 000 = AHform,i + ﬂA,i : (TS _Tref ) +

(IV.6)

La entalpia media de la corriente s, Hvms, se calcula mediante la

relacion:

133



CAPITULO IV.Operacion éptima de sistemas procesadores de glicerina y etanol y sintesis 6ptima de su
red de intercambio caldrico, integrados a pilas de combustible de 6xido sélido (SOFC).

Z Fi,s : Hi,s
Hvm, =—/——— (IV.7)
3600

donde F;; es el flujo molar del componente / en la mezcla s.

IV.2.2 Presion parcial de las corrientes

La presidon parcial P, de un componente i se calcula mediante la
siguiente relacién:

P =P Y (IV.8)

I
donde Py €s la presidon total de la corriente e y; es la fraccion molar del

componente J.

IV.2.3 Reacciones en el reformador

Las reacciones que ocurren en el reformador dependen del
combustible utilizado. En este capitulo se adopta el esquema reacciones de
reformado de etanol propuesto por Francesconi y col. [9] y el de reformado
de glicerina propuesto por Hirai y col. [85]. El reformador se modela como

un reactor de equilibrio que opera isotérmicamente.

IV.2.4 Modelo de celda de combustible

La derivacion del modelo de celda de combustible de éxido sdlido
SOFC que se considera aqui se basa en hipdtesis de modelado propuestas
en trabajos previos [9],[92].

Los componentes que se alimentan a la celda SOFC son los que
resultan del reformado con vapor del combustible. Independientemente del
combustible utilizado, la corriente de entrada al &nodo se supone

compuesta de H,, H,O, CO, CO, y CH4 cuyas cantidades relativas si
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dependen del combustible, tal como se analizara mas adelante. Por otro
lado, la corriente que se alimenta al catodo es aire, esto es, aire N, y O,.

De esta manera, el catodo y el anodo se consideran separadamente.
A fin de representar la electro-oxidacién de H, y CO simultdneamente, aqui
se propone modelar la celda SOFC como dos celdas en paralelo. Se asume
gue en el dnodo de la primera de ellas ocurre la electro-oxidacion de H:

H, +0* - H,0+2e"
y en el anodo de la segunda la electro-oxidacién de CO:

CO+0> —CO, +2¢”

Mientras que en el catodo de ambas celdas ocurre la siguiente

reduccion:
1 _ .
—0,+2e -0
2

Se consideran ademas las siguientes reacciones en equilibrio a la
temperatura de operacién de la celda Tsorc:

Reformado de CH,:

Keqcy,

CH, +H,0————=CO +3H,

20.562406656149722920-5704623740 7 1946464825638 Hog(Teorc )—2.949435169027447 -6 Toore

KeqCH4 —e Tsorc
(IV.9)

Reaccién water gas shift WGS:

CO +H,0 =250, +H,

12.1076145132507+2318-6900733789 1 11505013347432.10g(Teore }+1.1436727864308-6 Teorc

KquGS —e Tsorc
(IV.10)

donde Keq,, y Keq,.s Son las respectivas constantes de equilibrio.
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El potencial normal reversible E° de una reaccidn electroquimica se

define como:

_ -AG°

E° =
ne-Fa

(IV.11)

donde AG° es el cambio de la energia libre de Gibbs (J mol™) en
condiciones normales de P y T, ne es el niumero de electrones que
intervienen en la reaccidon y Fa es la constante de Faraday (96487 C mol™).

Por otro lado se tiene que:
AGY, =Y v, AG{ (IV.12)
i=1

donde Rx es la reaccidn de interés; i es un reactivo de la reaccién, y
AG; es el cambio de la energia libre de Gibbs de formacién del compuesto i.

La ecuacién de Van't Hoff para obtener el valor de AG°de la reaccion
Rx a la temperatura de operacion de la celda Tsorc ¥ @ la temperatura de
referencia T es:

0 Tsorc
AGgyr.e =AG*SX + J _Lgxrz.dT (IV.13)
TSOFC T T (TSOFC )

El potencial reversible Eq,cumi Y Erevcennzd€ celda en funcion de la
concentracion de reactivos y productos se calcula como sigue:

RgTSOFC

. 1 . .
Erevceitat = Erevceisat(Tsorc ) + “oFa {ln( Pr,e7-1)+ Eln( Po,£9-2) ~IN(Py0e124 )}

(IV.14)

R,T. . 1 . .
Erevceidaz = ElgevCeIdaZ (Tsore )+ %;Fc[ln(pco,E 74)+ 5 In( Po, £9-2 )—In( Pco, E12-1 ):l

(IV.15)

donde EX. comi(Tsorc) Y Efevcemns(Tsore) SON los potenciales reversibles

calculados a partir de (IV.11), (IV.12) y (IV.13). Rg es la constante
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universal de los gases (8314 J K mol™). p, ¢,/ Pioeizs Y Po,co SON las
presiones parciales de H, y H,O en el anodo y de O, en el catodo,
respectivamente, en la primer celda; Ppcoer1s Peoert Y Po,eso SON las

presiones parciales de CO y CO, en el anodo y de O, en el catodo,
respectivamente, de la segunda celda.
Los sobrepotenciales de activacion, de concentracion y éhmicos se

agrupan en un unico parametro: y = 0.2 volts, valor tipico para este tipo de

celdas [119],[135].

El factor de utilizacion de H, y CO en el anodo (Fu,y Fug,

respectivamente) se fija en 0.8; mientras que el del O, en el catodo en 0.5
[131].

La potencia producida por la celda Pot.,.. se calcula segun:

Potsore = (Erevceitat = 7)  lcernat T (Erevceidaz = 7)) Iceigaz (IvV.16)
donde la corriente I de cada celda viene dada por:

lcewas =Fa-ne-Fu, -F, o (IV.17)
lceinaz =Fa-n€-Fuc, -Feoe (IV.18)
Fi,c,. Y Feoc,, SON los flujos de entrada de H, y CO al anodo de cada

celda, y ne = 2 para ambas.
El calor disipado por la celda Qsorc se calcula mediante:

Qsorc =HVM.  —Hvm +Hvm. —Hvm, +Potg,.c (IV.19)
donde Hvm, vy Hvm  son las entalpias a la salida y entrada del
catodo, respectivamente; mientras que Hvm, ~y Hvm,  son las

correspondientes al anodo.
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IV.2.5 Combustor

El combustor ha sido modelado de manera de suministrar la energia
necesaria para funcionar como una utilidad caliente del sistema.

El combustor quema los gases de salida del anodo y del catodo v,
eventualmente, una cantidad extra de combustible vaporizado. En caso de
ser necesario, ésta ultima proporciona el calor adicional para satisfacer los
requerimientos energéticos del sistema.

Para aprovechar los gases exhaustos, a la salida del combustor se
dispone una turbina conectada a dos compresores, los que comprimen la
corriente de aire necesaria para la combustién y para los procesos
electroquimicos de la celda. Este arreglo turbina-compresores entrega una
potencia extra, aumentando la eficiencia global neta del sistema.

Se asume comportamiento isoentrépico para las bombas,
compresores y turbinas del sistema, cuyas corrientes de entrada y salida
quedan caracterizadas por los estados de las mismas.

Toda cantidad de calor transferida en el proceso se calcula mediante
la diferencia de los valores entdlpicos de los estados de la corriente a la
salida y entrada de un equipo. La Figura IV.2—2 identifica las posibles

situaciones de intercambio caldrico del proceso.

IV.2.6 Integracidon energética acoplada al modelo

Las ecuaciones que modelan la integracién energética del proceso
completo son las introducidas en el capitulo anterior (seccién II1.3.2.1 )
para la integracion energética del sistema posterior a la optimizacién de las
variables operativas. En aquel capitulo, los estados de las corrientes de

entrada y salida de las unidades de reaccién son datos para el problema de
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integracion energética (valores que resultan de la optimizacién previa).
Aqui, los estados de las corrientes de entrada y salida de las unidades de
reaccion son variables de decisidon del problema de optimizacion.

De esta manera, se debe acoplar el modelo de integracion energética
desarrollado en el capitulo anterior con el modelo desarrollado aqui sin mas
que liberar los estados de entrada y salida de las corrientes, e incorporar las
relaciones de vinculos entre las variables de ambos modelos. Sin pérdida de
generalidad, las temperaturas de una corriente en cada etapa en el modelo
de integracion se estiman mediante una relacién lineal deducida a partir de
las variables temperatura y entalpia de los estados de entrada y salida de la
corriente en cuestiéon pero del modelo del “"proceso”. Se utilizan las

expresiones lineales (II1.51) y (III.52) del capitulo anterior.

IV.2.7 Aspectos de modelado del intercambio energético

Considérese la porcion del esquema de representacion de los estados

del sistema de la Figura IV.2—2 que se muestra en la Figura IV.2—3

Qg+

Reformador

Qs1.2

QB.E.G

Figura IV.2—3. Porcion del proceso de la Figura IV.2—2.
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La corriente de salida del reformador Cg, inicialmente supuesta fria
(estado Cg,1), recibe (o no) una cantidad de calor Qs,1,» para alcanzar el
estado Cs, (0 bien conservar el estado Cg,;). Notese que esta corriente no
puede actuar como una corriente caliente en este “tramo”. Si la corriente
recibe calor (Qe,1,2 > 0), el modelo reconoce la existencia de tal intercambio
pero ignora el siguiente (Qe23 = 0). Ahora bien, si tal corriente no recibid
calor, es decir que conservé el estado Cs1 (Qs,1,2 = 0), cede (0o no) una
cantidad de calor Qg3 en el siguiente intercambiador para alcanzar el
estado Cg 3 (0 bien conservar el estado Cg,;). Notese que esta corriente no
puede actuar como una corriente fria en este “tramo”. Si la corriente cede
calor (Qg,23 < 0), el modelo reconoce la existencia de tal intercambio pero
ignora el anterior (Qe,1, = 0). Notar que, a los fines del modelado, estos dos
“tramos” de corriente se encuentran en serie y sélo una de ellos o ninguno
intercambiara calor en el resultado final de la optimizacion. Esto se debe a
gue desde el punto de vista energético es prohibitivo elevar y reducir
sucesivamente el nivel energético de una corriente.

La Tabla IV.2-3 muestra las corrientes frias y calientes de proceso a
integrar energéticamente y la temperatura y entalpia de sus estados. Esta
matriz es la fuente de informacidon requerida para sintetizar la red de
intercambiadores de calor, segun se procedié en la seccién III.2 del capitulo
anterior. La diferencia con aquélla es que aqui los elementos de la tabla son

variables de decision del problema.
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Tabla 1IV.2-3. Corrientes frias y calientes del proceso a integrar

energéticamente.

Corriente a integrar TenTRADA TsaLipa HentraDA HsaLipa

Fria Qq.1-2 Tct1 TCL2 Hcm1 HC«Z

Fria Qi3 T(:L2 Cis HCw,z Cis

Fria Qi34 Tct3 Tq4 Hcm3 Hc«4

Fria Q.12 Tczl1 Tc:z2 ch1 HCM

Fria Qo253 Tcz2 TCZ3 ch‘z ch‘s

Fria Qs.12 T(:l1 TC3 A HC&1 H03 5

Fria Qs.12 Tcl,‘1 TCM Hcl,,1 Hcl,,2

Fria Qg1 Tc&1 Tc&1 Hcsv1 Hcs‘1

Fria Q6.1_2 Tc&1 TC&2 HCE‘1 HCM

Fria Qg.12 Tcgv1 Tcg‘2 Hcgv1 HCQV2

Fria Qqo.12 TC101 T(:m,2 H(:m.1 Hcmv2

Fria Qq3.12 Tcw1 Tcﬁ2 Hcm Hc132

Caliente Qg.23 TCM Tc&3 HCM Hcﬁ‘3

Caliente Qg Tcs‘3 Tcw1 Hcs‘3 Hcm1

Caliente Q323 Tcwl2 T(:m3 Hcmv2 Hcmv3

Caliente Qq4.12 Tcm1 Tcm2 Hcm Hcm,2

Caliente Q1434 Te.s Te.. He., He,,,

IV.2.8 Potenciay eficiencia globales netas del proceso.

La potencia total neta generada por el sistema esta dada por:

uc UF

Pot Compresores _ﬁ 2_5

= Pot,,.. —Pot - Pot (IV.20)

Sistema Bombas

donde Pot.,.., Pot y Pot es la potencia generada por la celda

Bombas / Compresores

SOFC, la requerida por las bombas y la requerida por los compresores,
respectivamente; UC y UF representan las utilidades frias y calientes.

La eficiencia neta del sistema basada en el poder calorifico
inferior del combustible LHV esta dada por:

LHV — POtSistema (IV 2 1 )

nSistema LHV ( = +F

combustible Combustible,(:s‘2 Combustible,csj)

141



CAPITULO IV.Operacion éptima de sistemas procesadores de glicerina y etanol y sintesis 6ptima de su
red de intercambio caldrico, integrados a pilas de combustible de 6xido sélido (SOFC).

donde Fe uusivec,, Y Feombusivec,, €S €l flujo de combustible alimentado al

reformador y al combustor, respectivamente.

IV.2.9 Formulacion del modelo de optimizacion

El modelo de optimizacidon para la sintesis simultdnea de un sistema
de reformado de combustible para alimentar una celda de combustible de
oxido sélido acoplado a un ciclo de potencia, su integracién energética y la
determinacién del nimero de intercambiadores de calor puede formularse
como un problema de programacién matematica mixto entero no lineal

MINLP de la siguiente forma:

LHV
Sistema

sujeto a

f(x)+g(z)=b (IvV.22)
L<x<U
z={0,1}

Max 7,

donde f(x) y g(z) representan las restricciones del problema (todas las

ecuaciones planteadas a lo largo de este capitulo y el anterior en el caso del
modelo de integracién energética para la sintesis de la red de
intercambiadores de calor, x es un vector de variables continuas, z;« es un
vector de variables binarias que indican la existencia o no de un
determinado intercambiador de calor (el subindice i se refiere a una
corriente caliente que intercambia calor con una corriente fria j en la
estacion k de la superestructura de la red de intercambiadores de calor), L
equivale a un vector de cotas inferiores, U a un vector de cotas superiores y
b es el vector de términos independientes.

Asi, fijando la potencia necesaria, los caudales y temperaturas de

operacidon del proceso son optimizadas siguiendo el flow-sheet planteado,

142



CAPITULO IV.Operacion éptima de sistemas procesadores de glicerina y etanol y sintesis 6ptima de su
red de intercambio caldrico, integrados a pilas de combustible de 6xido sélido (SOFC).

asimismo la red de intercambio caldrico es sintetizada simultdneamente

siguiendo un criterio de minimizacion energética.

IV.3 Metodologia de resolucién. Aspectos computacionales

El modelo de optimizacion resultante se implementd en GAMS
General Algebraic Modelling System [136] y se resolvid con el céodigo SBB
(Standard Branch and Bound) de ARKI Consulting & Development A/S para
problemas MINLP.

La resolucion exitosa del problema de optimizaciéon formulado fue
posible mediante la aplicacion de una estrategia de inicializacion sistematica
y ordenada, a factibilidad primero y optimalidad después, de subproblemas
sucesivos, que aumentan progresivamente el numero de corrientes
involucradas y sus estados.

Mas especificamente, se propone la inicializaciéon del problema en
cinco etapas.

- Primera etapa de inicializacién (Figura IV.3—1). Considera las corrientes-
estados C; 3 @ Cy4, Cy1 @ Cy2, C51a C32, Cq1a Cap, Csq, Co1 @ Cg,3, € incluye
las ecuaciones del modelo del reformador y el calor necesario para las
reacciones (Qri). En un primer paso se inicializan las corrientes-estados de
entrada C;,; y C,,1 con valores de flujo arbitrarios, y se adopta una relacion
molar agua/combustible igual a 9, temperatura ambiente de 298 K y
presion del sistema de 3 atm. También se fija la temperatura de operacion
del reformador en 873 K. El flujo de combustible derivado al combustor,
caracterizado por las corrientes-estados Cs;; y Cs,, se fija en cero. Se
resuelve este subproblema a factibilidad y sus resultados se utilizan para

inicializar el problema de optimizacién de este subproblema, que consiste en
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maximizar la relacion entre el flujo molar de H, producido y el flujo de

combustible alimentado:

. FHz,ca1
Maximizar FO —=2=  (IV.23)

Etapa 1 =
Fcombustible,cz1

Para este problema de optimizacion se liberan los flujos de las
corrientes-estados C;,; y Cy,1, la presion del sistema hasta una cota superior
de 10 atm y la temperatura de operacién del reformador en el rango 823-
1073 K.

Los resultados obtenidos sirven para inicializar la siguiente etapa.

Reformador

Qs1.2

QE_Z.B

Figura IV.3—1. Primera etapa de inicializacion del problema.

- Segunda etapa de inicializacion (Figura IV.3—2). Incluye a todos los
elementos de la primera etapa mas las corrientes-estados C;,, Cs1 a Cg3,
Co,1 @ Co,2, Cig,1 @ Cio,2, Ci1,1, Ci2,1, Cy3,1 @ Cy3,3, las ecuaciones de la celda
SOFC, compresores Cl y C2 y el calor disipado por la SOFC (Qcen).
Primeramente se fijan los valores obtenidos en la optimizacién realizada en
la primera etapa, se inicializa los nuevos suponiendo continuidad en
corrientes-estados involucrados, Yy se resuelve a factibilidad. Con estos
resultados se inicializan todas las variables del problema de optimizacion,

excepto el flujo de aire y de combustible de las corrientes-estados Cig,1,
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Ci0,2 Y C51, G52, resp., que se fijan en cero, la relacion molar agua/glicerina
gue resultd de la optimizacién de la primer etapa, y la temperatura de los
estados correspondientes a Cy,1, C;,1 Y Cg,1, que es la del medio ambiente

(298 K).

Reformador

QB. 1.2

Q312

Q2.
Css 5-2:3

I
l Reacciones
| en el anodo

_Qeur,

Potencia

SOFC
——

Anodo

Catodo

I
|
-
|
I
|
I
|
L
|
|
|
I

-

C12.'I

Cioz
: Qiz12

Qiaz3

\)

Figura IV.3—2. Segunda etapa de inicializacion del problema.
La funcidn objetivo de este subproblema es maximizar la potencia de

la celda de combustible:
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Maximizar FO =Potgypc (Iv.24)

Etapa 2

- Tercera etapa de inicializacion (Figura IV.2—2). Incluye los elementos de
la primera y segunda etapas mas las corrientes-estados Cis,1, Ci42, Cias3,
Cis,4, €l combustor y la turbina T1. Andlogamente, primero se fijan los
valores obtenidos de la ultima optimizacion y se asume inicializar con
valores de flujo arbitrarios las corrientes-estados Cs,1 y Ci0,1. (en la presente
inicializacion se adoptdé un flujo de combustible al combustor igual al 10%
del flujo al reformador; analogamente el flujo de aire al combustor es un
10% del aire enviado a la celda). Se resuelve a factibilidad, obtieniéndose
valores para todos los estados y equipos del sistema, que son los valores
iniciales para el nuevo problema de optimizacién, cuya funcién objetivo es
maximizar la eficiencia global neta del sistema:

Maximizar FO LV (IV.25)

Etapa 3 = 77Sist:—3ma

Ahora bien, en este subproblema de optimizacién los servicios
auxiliares de calefaccion y enfriamiento (UC y UF) del sistema intervienen

en el calculo de la eficiencia 7 .., [(IV.21) y (IV.20)]; son las responsables

de suministrar la energia requerida por todas las corrientes frias y calientes,
resp. Al respecto, ndtese que hasta esta etapa no se ha efectuado la
integracion energética del proceso.

- Cuarta etapa. Se acoplan los resultados obtenidos de la etapa anterior con
el modelo de integracion energética del capitulo anterior, en el que la
temperatura y entalpia de entrada y salida de las corrientes son variables
de decision del problema (ver Tabla IV.2-3); es decir, los valores de los
estados de las corrientes y los calores de los equipos del proceso no
integrado energéticamente se constituyen en los valores de entrada y salida

de las corrientes calientes y frias del modelo de integracidn energética.
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En un primer paso se procura eliminar las utilidades frias y calientes
del sistema, favoreciendo la integracién térmica de las corrientes. Para ello
se optimiza el sistema fijando su potencia global neta en 1 kW liberando
todas sus variables pero acotadas segun especificaciones fisicas de cada
elemento del sistema. Asi, la funcién objetivo de esta etapa es la
minimizacién de los servicios auxiliares:

Minimizar FOg,, ., =UC +UF (IV.26)

Con este problema de optimizacidon se procura que el sistema
modifique los valores de sus corrientes-estados para satisfacer las
necesidades energéticas del mismo sin recurrir a servicios auxiliares
(fuentes externas al proceso).

- Quinta y Uultima etapa. Inicializa todas sus variables con los valores
obtenidos en la optimizacién anterior. Se mantiene fija la potencia global
neta del sistema en 1 kW y fijan en cero los valores de las variables UC y
UF. Nuevamente, la funcién objetivo es maximizar la eficiencia global neta
del sistema:

Maximizar FOp, . s = 7siqema (Iv.27)

Si bien en los problemas de la tercer y quinta etapas la funcion objetivo

es la maximizacién de la eficiencia del sistema 7Sl ., ndétese que la

diferencia estda en que la tercer etapa no incluye el modelo de la red de
intercambiadores de calor para la integraciéon caldrica, esto es, los
requerimientos de energia térmica que necesita el proceso son
suministrados exclusivamente por las utilidades; mientras que en la quinta
etapa se integra energéticamente el proceso, por lo cual se obtienen valores

de eficiencia superiores.
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V.4 Resultados

En primer lugar se implementd y resolvié el modelo de optimizacién
para sintesis del proceso, determinacion de las condiciones de operaciéon y
su integracion energética simultanea utilizando etanol como combustible.

Para este sistema, se supusieron los siguientes datos de proceso en
base a valores recomendados y/o practicos reportados en la bibliografia
especifica. La temperatura de operacién de la celda SOFC y la del
reformador varian en el rango 823 a 1273 K y 823 a 1173 K, resp. Se
permite que la relacién molar agua/etanol R varie en el rango comprendido

entre 1 y 10, y que la presion total de operacion del sistema P

. |0 haga
entre 1 y 10 atm. La temperatura de los demas estados estd acotada entre
273 y 1773 K. Finalmente, se fija la potencia de operacién de la celda en 1
kW. Todos los valores de los estados estan expresados por kW de energia
neta generada por el sistema.

La Tabla IV.4-1 muestra la temperatura de los estados de las corrientes
y los flujos de calor resultantes de la optimizacion. La Figura IV.4—1
muestra la curva compuesta fria y caliente que resulta de la integracion
energética, mientras que la red de intercambio sintetizada se representa en
la Figura IV.4—2.

Posteriormente, se implementd y resolvidé el modelo de optimizaciéon con
el mismo propodsito para los mismos rangos de variacion de las variables
pero utilizando glicerina como combustible. Andlogamente al caso anterior,
la Tabla IV.4-2 muestra la temperatura de los estados de las corrientes y
los flujos de calor resultantes de la optimizaciéon. La Figura IV.4—1 muestra
las curvas compuestas que resultan de la integracion energética; mientras

que la red de intercambio sintetizada se representa en la Figura IV.4—2.
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Tabla IV.4-1. Temperatura de los estados de las corrientes y flujos de calor

resultantes de la optimizacion del proceso integrado energéticamente

utilizando etanol.

Flujo de calor Estado
Corriente compartido
(kW/ngenerado) - salida)

(entrada T (K)

Flujo (mol h™/ ngenerado)

Etanol H20 H2 CH4 CO CO2 02 N2

Fria Cri 298.00 7.07
Q112 0.022 Cio 439.00 7.07
Fria Cio 439.00 7.07
Qizs 0.073 C.s 439.00 7.07
Fria Cis 439.00 7.07
Q14 0.031 Cis 873.00 7.07
Fria C,i  298.00 4.18
Qa1 0.019 C,, 41077 4.18
Fria C,, 410.77 4.18
Q223 0.039 C,3 410.77 4.18
Fria Can  410.77
Q31,2 0.000 Cso 410.77
Fria Cun 41077 418
Q41,2 0.060 C,o, 873.00 4.18
Fria 0.000 Ceqi  873.00 4.18 7.07
Qs ' Ceq 873.00 069 524 4.41 3.950.752.29
Fria 0.000 Cen  873.00 069 524 441 3.950.752.29
Qo.1.2 ' Cepr 873.00 069 524 4.41 3.950.752.29
Fria 0231 Cos 52087 15.9259.88
Qo.1.2 ' Cepr 873.00 15.9259.88
Fria Cion i 0.00 0.00
Q10,12 0.000 Cioz - 0.00 0.00
Fria 0.000 Cuan T 069 13.63 3.38 0.270.606.13 7.96 59.88
Qi34 ' Cis -  0.69 13.63 3.38 0.270.606.13 7.96 59.88
Caliente 4 100 Cen 873.00 069 524 441 3.950752.29
Qo2 ' Ces 873.00 0.69 524 4.41 3.950.752.29
Caliente ., Ces 873.00 069 524 441 3.950.752.29
Qeel ' Ciq 873.00 0.69 13.63 3.38 0.270.606.13
. , Ces 873.00 069 524 441 3.950752.29
Reacciones enelanodo " g23'00 0'69 0.09 16.920.272.98 3.75
Caliente 1 100 Cisa 873.00 0.69 13.63 3.38 0.270.606.13 7.96 59.88
Qi3 ' Ciss 873.00 0.69 13.63 3.38 0.270.606.13 7.96 59.88
Caliente | 10 Cus 148059 19.62 8.37 3.37 59.88
Qua2 ' Cup 1480.59 19.62 8.37 3.37 59.88
Caliente o ,cs Cus 87875 19.62 8.37 3.37 59.88
Qiss4 : Cus 57438 19.62 8.37 3.37 59.88
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Tabla IV.4-2. Temperatura de los estados de las corrientes y flujos de calor

resultantes de la optimizacion del proceso integrado energéticamente

utilizando glicerina.

Flujo de calor Estado
Corriente compartido

(entrada T (K)

Flujo (mol h'/ ngenerado)

(KW/KWgenerado) - salida) Glic. H20 H2 CH4 CO CO2 02 N2

Fria Cii_ 298.00 6.19

Q112 0.014 Cio 401.45 6.19

Fria Ci» 40150 6.19

Qizs 0.068 Cis 40145 6.19

Fria Cis 40145 6.19

Qi34 0.031 C,4 883.50 6.19

Fria C,i 298.00 3.71

Q212 0.091 C,o, 596.78 3.71

Fria C,, 596.78 3.71

Qo3 0.064 C,3 596.78 3.71

Fria C3.1 - 0.00

Q3,1,2 0.000 03.2 - 0.00

Fria C.i  596.78 3.71

Q41,2 0.059 C.p, 883.50 3.71

Fria 0.000 Cs: 88350 3.71 6.19

Qg ! Ces 883.50 5.43 8.03 3.792.79 4.55

Fria 0.000 Ce:1 88350 5.43 8.03 3.792.79 4.55

Qs.12 ! Ceo 883.50 5.43 8.03 3.792.79 4.55

Fria 0.417 Co: 38858 20.6677.72

Qo1 ! Coo 883.50 20.6677.72

Fria Ciox - 0.00 0.00

Q10,12 0.000 Cio2 - 0.00 0.00

Fria 0.000 Cisq 88350 16.82 4.14 0.041.0310.07 10.3377.72

Qiz12 ' Cisp 883.50 16.82 4.14 0.041.0310.07 10.3377.72
Caliente 0.000 Ce» 883.50 5.43 8.03 3.792.79 4.55

Qs23 ' Ces 883.50 5.43 8.03 3.792.79 4.55
Caliente 5o Ces 88350 5.43 8.03 3.792.79 4.55

Qeol ' Cioq  883.50 16.82 4.14 0.041.0310.07

. . Ces 883.50 5.43 8.03 3.792.79 4.55

Reacciones enelanodo " gg4'5) 0.27 20.690.045.14 5.95
Caliente 0.000 Cis 88350 16.82 4.14 0.041.0310.07 10.3377.72

Quz23 ! Ciss 883.50 16.82 4.14 0.041.0310.07 10.3377.72
Caliente 0.000 Ciaq 1194.51 21.03 11.13 7.68 77.72

Qg1 ' Cio 1194.51 21.03 11.13 7.68 77.72
Caliente a0 Cius 992.73 21.03 11.13 7.68 77.72

Q434 : Cius 651.93 21.03 11.13 7.68 77.72
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Figura IV.4—1. Curva compuesta fria y caliente para el sistema investigado

operando con etanol.
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Figura IV.4—2. Red de intercambiadores de calor para el sistema

investigado operando con etanol
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Figura IV.4—3. Curva compuesta fria y caliente para el sistema investigado

operando con glicerina.
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Figura IV.4—4. Red de intercambiadores de calor para el sistema

investigado operando con glicerina
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Tabla IV.4-3. Valores 6ptimos de las principales variables operativas del

sistema procesando etanol y glicerina

Variable Etanol Glicerina
Eficiencia basada en poder calorifico inferior 72.104 69.13
Presion del sistema (atm.) 7.06 2532
Relacion molar agua/combustible 1.689 1.668
Potencia bomba de agua (kKW / kW generado) 0.029 0.006

Potencia bomba de combustible (KW / kWgenerado) 0.055 0.025
Potencia consumida por compresores (KW / kWgenerago) 0.181  0.096
Potencia entregada por turbina (KW / kWgenerado) 0.576 0.244
Potencia entregada por la celda (KW / KWgenerado) 0.689 0.883

Voltaje celda (V) 0.808 0.796
Temperatura del reformador (K) 873 8835
Temperatura de la celda(K) 873 883.5
Temperatura de salida del sistema (K) 574.38 651.93

Finalmente la Tabla IV.4-3 compara los valores éptimos de las variables
operativas mas importantes para ambos combustibles que maximizan la

eficiencia global neta del sistema.

IV.5 Discusiones

Los resultados listados en la Tabla IV.4-3 indican que la relacién molar
agua/combustible éptima para el sistema operando con etanol y glicerina es
esencialmente la misma, siendo sus valores 1.69 y 1.67, respectivamente.
Esta relacién, comparativamente baja con respecto a la de operacion 6ptima
del reformador funcionando individualmente, se debe a que, desde el punto
de vista energético, es conveniente tener la menor cantidad de agua posible
circulando en el sistema, debido a que debe calentarse desde 298 a 873 K
en el caso de etanol y hasta 883.5 K en el caso de la glicerina, pasando por
su calor latente de vaporizacién. Otra justificacién por la baja relacion molar
agua/combustible que resulta de la optimizacién se puede encontrar en el
funcionamiento de la celda. Mas especificamente, el agua es un producto de

la reaccion electroquimica en el anodo, con lo cual un exceso de agua hace
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desplazar el equilibrio en sentido negativo al deseado para producir energia.
Este efecto puede evaluarse cuantitativamente mediante la ecuacion (IV.14)
para el calculo del potencial reversible de la celda.

La temperatura 6ptima de operacion del reformador y de la celda SOFC
es 873 K para el etanol y 883.5 K para la glicerina. Nétese que en ambos
casos el modelo elimina del sistema los intercambios de calor Qg,1,2 Y Qs,2,3-
Notese también que el calor requerido para el reformado Qgr; es cero. Esto
sugiere que en el reactor “Reformador” ocurren solamente reacciones de
descomposicidon de los alcoholes. En el reactor de “Reacciones en el anodo”
ocurre la conversién de CH4 en H, y CO; alli se aprovecha el hecho que H, y
CO se consumen debido a la reaccién electroquimica que ocurre en el
anodo, lo que hace desplazar el equilibrio en el reactor “Reacciones en el
anodo” hacia el H, y CO. Estas reacciones consumen energia generada por
la celda, que es computada en el balance energético de la misma [ecuacion
(IV.19)].

Por otra parte, se observa en Tabla IV.4-1 y Tabla IV.4-2 que los flujos
de combustible en las corrientes-estados C;; y Cs, son iguales a cero,
indicando que los sistemas operan a su maxima eficiencia sin la necesidad
de quemar combustible extra en el combustor. Este comportamiento
muestra cierta analogia con el reformado autotérmico, con la diferencia que
aqui la oxidacién y el reformado ocurren por separado en diferentes
equipos.

Independientemente del combustible utilizado, el aire que ingresa al
catodo demanda una gran cantidad de energia para alcanzar el nivel
energético requerido, tal como se refleja en Figura IV.4—2 y Figura IV.4—4

mediante intercambio de calor Qq,1,,, que es el mas importante del sistema.
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Por otro lado, el flujo de aire de las corrientes-estados Cip1 Y Cio. que
resulta de la optimizacién es cero; esto es consecuencia de la baja
utilizacion de O, en el catodo (50% de utilizacién de 0,), lo que torna
innecesario un suministro de O, extra al combustor.

Independientemente del combustible utilizado, se observa que la
optimizacién del sistema selecciona el intercambiador posterior a la turbina
(Qi4,3,4) anulando el anterior a ésta (Qi4,1,2). Esto se debe a que, desde el
punto de vista energético, es conveniente que los gases de escape del
combustor sean utilizados por la turbina a alta temperatura y que el
excedente sea utilizado como corriente caliente en el intercambiador Qi4,3.4,
dependiendo de la presion del sistema (que es lo que define la temperatura
de la corriente-estado C,4 5 a la salida de la turbina).

La Figura IV.4—2 permite observar que la optimizacidon del sistema
funcionando con etanol determina que practicamente todo el calentamiento
del combustible sea con la energia de la celda, dejando solamente que el
ultimo “tramo” sea con los gases de salida de la turbina; mientras que el
aire se calienta Unicamente con los gases de salida de la turbina.

En cambio, para el sistema funcionando con glicerina, el calentamiento
del combustible se realiza Unicamente con la energia de los gases de salida
de la turbina; mientras que el aire que ingresa a la celda se calienta casi
totalmente con el mismo calor disipado por la celda y la energia restante
para el “tramo” final proviene de los gases de salida de la turbina (Figura
IV.4—4). Esta diferencia en el disefio del sistema se debe a que las
temperaturas de los gases a la salida de la turbina son diferentes en cada

caso. La presion de operacion del sistema, mas elevada en el caso de etanol
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produce una menor temperatura de descarga de la turbina y una mayor
potencia entregada por la misma.

La presién 6ptma a la que trabaja el sistema cuando utiliza etanol como
combustible es 7.06 atm. Esto determina que la potencia obtenida en la
turbina sea superior a la que se obtiene si se utiliza glicerina como
combustible (2.53 atm.). La presién también incide en el potencial de
operacién de la celda, tal como lo reflejan las ecuaciones (IV.14) y (IV.15).
Para ambos combustibles resultan valores de potencial de celda similares
pero diferentes valores de potencia entregada por la celda, siendo mayor
cuando se procesa glicerina (Tabla IV.4-3). Otra consecuencia de las
diferentes presiones de operacion que resultan de la optimizacion del
sistema a base de etanol y glicerina, es que la potencia obtenida en la
turbina expansora utilizando etanol es similar a la producida por la celda;
mientras si se utiliza glicerina la potencia obtenida en la turbina expansora
es menor, debido a la menor presién del sistema. Se debe notar que en
este estudio se mantuvieron los valores recomendados de utilizaciéon tanto
de hidrédgeno como de oxigeno. En trabajos futuros se estudiara la
influencia de estos valores sobre el éptimo del sistema tanto en la potencia
producida como en los valores de las variables mas relevantes.

Por ultimo es importante destacar que la incorporacién del disefio
simultdaneo del proceso y de la estructura de recuperacién de energia
térmica genera estructuras alternativas muy diferentes para todo el proceso
segun sea el combustible y por lo tanto demuestra la necesidad de
considerar los problemas simultaneamente. La potencialidad de Ia

metodologia presentada desplaza la tradicional idea de modelar las
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variables operativas del proceso separadamente de la red de

intercambiadores de calor.

IV.6 Conclusiones

Se ha presentado una metodologia aplicada a procesos que requieren
una integracion energética eficiente, en la cual se optimizan las variables
operativas y se sintetiza la red de intercambio de calor simultaneamente.

La metodologia ha sido desarrollada para abordar el problema de
optimizar la eficiencia energética de un sistema de reformado de
combustible acoplado a una celda de éxido sélido, y ésta, a su vez, a un
ciclo de potencia.

Se han investigado y comparado dos combustibles que han despertado
interés desde varios puntos de vista, fundamentalmente del energético-
ambiental, ya que se pueden obtener de fuentes de energia renovables por
via fermentativa.

Se observd que debido a la diferencia en el poder calorifico de ambos
combustibles, la integracién del proceso determina diferentes
configuraciones de la red de intercambiadores de calor como asi también
indiferentes condiciones de operacion para cada caso.

Se ha presentado una estrategia de inicializacidon/resolucion del
problema de optimizacién resultante, de facil implementacidon, basada en
etapas de resolucion, a factibilidad primero y optimalidad después, de
subproblemas sucesivos, que aumentan progresivamente el numero de

corrientes involucradas y sus estados.
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La eficiencia global neta obtenida para el sistema funcionando
con etanol es de 72.10% a 7.06 atm, mientras que la obtenida cuando se
utiliza glicerina es de 69.13% a 2.53 atm.

Ambos sistemas no requieren del quemado de combustible extra. Los
gases de salida de la celda se queman en el combustor. A su vez, los gases
de salida de éste ultimo generan buena parte de la energia total del sistema
accionando una turbina expansora. Los gases de salida de la turbina
cumplen la funcidon de una corriente caliente, y son los responsables de

cerrar energéticamente el sistema.

V.7 Nomenclatura

C., Corriente r con estado j

E Potencial eléctrico (V)

E° Potencial eléctrico en condiciones normales (V)
Fis Flujo del compuesto i en la mezcla s (mol h™)
Fa Constante de Faraday (96487 C mol™)

Fu; Factor de utilizacién del compuesto i

I Corriente producida en la celda (A)

Hi s Entalpia del compuesto i en la corriente s

HI| Entalpia de la corriente liquida /

HHV Poder calorifico superior

Hvi ; Entalpia del compuesto i en el estado j

Hvm, Flujo entalpico contenido en la corriente s
Keqrx constante de equilibrio para la reaccién Rx

ne numero de electrones presentes en la reaccion
P Presion parcial al ingreso de la celda
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I:)total
Pi

Pot
Qp,min
Rg

SOFC

Tref
Ts
ucC

UF

Presion de trabajo del sistema

Presion parcial del componente i

Potencia (kW)

Calor en la corriente p que cambia del estado m a n(kW)
Constante universal de los gases 8314 J (K'! mol™)
Celda de combustible de 6xido sélido

Temperatura del estado j (K)

Temperatura de referencia (K)

Temperatura de cambio de fase (K)

Utilidad caliente (kW)

Utilidad fria (kW)

variable de decision de existencia de intercambiadores de calor

Letras griegas

a

B

Usistema

AH

form,i

AH

Liq,

Coeficiente en la ecuacion de Antoine

Coeficiente de correlacion

Coeficiente de correlacion

Coeficiente de correlacion

Sobrepotencial de la celda SOFC

Coeficiente estequiométrico del compuesto / en una reaccion
Rendimiento del sistema

Entalpia de formacion del compuesto /

cantidad de energia necesaria para llevar un liquido / desde su

temperatura en estado liquido a la temperatura Ts
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AH,,, cantidad de energia contenida como calor sensible en el liquido
/

Subindices

a anodo

C catodo

celdal celda donde ocurre la electroxidacion del H,

celda2 celda donde ocurre la electroxidacién del CO

i componente gaseoso i

I componente liquido /

j estado
r corriente
S corriente

Revceldal Reversible de la celdal
Revcelda2 Reversible de la celda2
Rx reaccion

SOFC celda de combustible de 6xido sdlido
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V.1 Introduccidn

Durante las ultimas décadas se avanzdé significativamente en la
tecnologia de celdas de combustible para generaciéon de energia tanto en
unidades estacionarias como moviles, debido fundamentalmente a su alta
eficiencia y a sus bajos niveles de contaminacion, especialmente en la
industria del transporte [137],[138].

Segun se explicd en capitulos anteriores, las celdas de combustible
tipo PEM (Proton Exchange Membrane) requieren concentraciones de CO
menores a 10 ppm para prevenir su envenenamiento y facilitar la reaccion
electroquimica en los electrodos de platino. El acondicionamiento de la
corriente gaseosa generada por el reformador se efectlia parcialmente en
los reactores water gas shift (WGS) de alta y baja temperatura, alcanzando
concentraciones tipicas de 5-2% (v/v). Por lo que necesita una etapa
posterior para alcanzar la concentracion limite de 10 ppm.

Se han estudiado métodos fisicos (tales como la adsorcién por
oscilacion de presién PSA -Pressure Swing Adsorption-) y métodos
cataliticos (tales como metanacién y oxidacion preferencial) para la
remocidn selectiva de CO de corrientes ricas en H,. Entre estos sistemas de
purificacién, la oxidacion preferencial de CO COPrOx (CO Preferential
Oxidation) es la preferida para sistemas procesadores de combustible SPC
de escala pequena debido a su relativa facil implementacion, bajos costos
operativos y minima pérdida de H, [18],[139].

Dado que el proceso es conceptualmente similar a otros procesos
industriales de reformado, su sintesis y disefio presenta algunas similitudes
con aquéllos. Sin embargo, la capacidad de produccién requerida para su

aplicacion en vehiculos o unidades similares es menor comparada con los
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procesos industriales. Por ello, la mayoria de las aplicaciones basadas en
celdas de combustible requieren un sistema procesador de combustible
compacto, eficiente y seguro, constituido por unidades de proceso pequenas
(volumen) y/o livianas (peso), con disefios especificos.

De esta manera, el objetivo de este capitulo consiste en abordar el
andlisis y el disefo y operacién oOptimos del reactor COPrOx como
componente del proceso de un sistema procesador de combustible SPC para
su aplicacién en celdas tipo PEM mediante técnicas de programacién
matematica. Se pretende obtener volimenes reducidos y condiciones
optimas de operacion para diferentes configuraciones, considerando el
material aislante, recipiente del reactor y lecho catalitico propiamente dicho.
Se procura identificar oportunidades para optimizacién y cuellos de botella

que afectan la relacion tamafio/potencia generada/costos/eficiencia.

V.2 Oxidacién preferencial del CO

La oxidaciéon del monodxido de carbono para obtener didxido de
carbono en una corriente rica en hidréogeno fue primeramente investigado
en los 60s por la industria del amonio. Como resultado de estas
investigaciones, fue desarrollado un catalizador muy activo y selectivo
lamado Selectoxo [18]. Las principales reacciones involucradas son:

oxidacion del monodxido de carbono (V.1) y oxidacién del hidrégeno (V.2)
CO+%O2 —CO, AHY,=-283.2kJmol"' Deseable (V.1)

H2+%02 —H,0 AHy, =-241kJmol”  No deseable (V.2)

Algunos investigadores indican que dependiendo de las condiciones

de operacion y del catalizador utilizado pueden ocurrir la reaccién WGS, la
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inversa de la WGS (V.3), y la reaccién de metanacién (V.4) a bajas
conversiones [139],[140].

CO+H,0«—>CO,+H,  AHS, =-42.2 kJ mol’ (V.3)
CO+3H,«——>CH,+H,0  AHZ, =—205.3 kJ mol” (V.4)

Un consumo excesivo de hidrégeno es indeseable ya que la eficiencia
del sistema disminuye y hace dificil el control de la temperatura del
sistema. Asi, los catalizadores facilitan o favorecen la reaccién (V.1) sobre
la (V.2) [141]. El catalizador podria idealmente tener una selectividad para
oxidar desde 10.000 ppm (1%) CO hasta llegar a concentraciones por
debajo de 5 ppm sin oxidar el hidrégeno presente en concentraciones que
van del 30% al 70%. Por ejemplo para relaciones de flujos molares 0,/CO
= 2 y usando un catalizador de Pt soportado en alimina se obtiene una
concentracion de 100 ppm a la salida del reactor. De todas formas,
utilizando el mismo catalizador y para relaciones molares de O,/CO = 3, la
remocion de CO es completa en una corriente que contiene 1% de CO.
Notar que el exceso de O, también consume H,, disminuyendo la eficiencia
del procesador. Ademas, si grandes cantidades de aire son alimentadas, el
control de la temperatura comienza a dificultarse debido a la naturaleza
exotérmica de la reaccion [142]. Entonces, es necesario tener una alta
selectividad en los catalizadores para permitir la operacion con O, a niveles
cercanos al estequiométrico. Aspectos criticos que deben ser analizados
son: la seleccion de catalizadores altamente selectivos, el disefio del reactor
y la determinacion de las condiciones de operacion. Oportunidades claves
para la optimizacién del proceso se encuentran, una vez definido el

catalizador a ser utilizado, en la temperatura, la relacion molar 0,/CO, el
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modo de operacién del reactor y el nUmero de etapas (es decir reactores en
serie).

Los esfuerzos para mejorar la performance del reactor COPrOx se han
focalizado en un amplio espectro de temas, incluyendo el desarrollo de
catalizadores mas activos [18],[140],[141],[143],[51],[144-149],
formulaciones de las expresiones cinéticas para nuevos catalizadores
[143],[146],[149],[150],[65] y estudios tedricos relacionados con la
resistencia a la transferencia de calor en el reactor COPrOx [149]. La
investigaciéon también se ha enfocado en evaluar las aplicaciones de
reactores no convencionales tales como microreactores [65] y reactores
monoliticos [151].

La mayoria de los catalizadores existentes para la oxidacién
preferencial han sido formulados a partir de metales nobles. Se han
reportado el uso de catalizadores basados en iridio (Ir) [18], paladio (Pd)
[18], platino (Pt) [18],[140],[141],[143],[51], oro (Au) [143],[144], rodio
(Rh) [18], rutenio (Ru) [18],[139],[146] y aleaciones de platino [18].

Trabajos recientes buscan la reduccién de costos y mejorar la
selectividad por medio de metales no nobles. Sedmak y col. [147]
desarrollaron un catalizador nanoestructurado no estequiométrico
Cug.1Ce(.90,-Y. Zhou y col. [148] investigaron las propiedades cataliticas del
Ni, Co y Co-Ni soportados carbén activado. Marifio y col. Reportaron que el
sistema catalitico CuO-Ce0O, es altamente activo y selectivo a la oxidacidn
del CO en presencia de grandes cantidades de H, [149].

Los catalizadores para la oxidacion preferencial del CO mas usados
convencionalmente son los basados en platino y soportados en silica o

alumina. Aunque la velocidad de oxidacion del H2 es muchos érdenes de
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magnitud mayor que la del CO en una superficie de platino, y su
concentracion en la corriente gaseosa entrante al reactor es dos érdenes de
magnitud mayor que el CO, es posible la oxidacién preferencial del CO
debido a los valores relativos de calores de adsorciéon en las sustancias
involucradas en la superficie de Pt [152]. Por lo tanto, todos estos sistemas
cataliticos exhiben un rango de temperatura de operacién, donde por un
lado son deseadas altas temperaturas para incrementar la velocidad de la
reaccion (V.1) y disminuir consecuentemente el tamafio del reactor, y por
otro lado conviene operar a bajas temperaturas para evitar la oxidacién del
H,. El rango de temperatura en el cual los requerimientos de actividad y
selectividad son alcanzados es muy cercano a aquel en el cual el catalizador
no admite pequefias perturbaciones. Entonces, en esa region, el catalizador
necesitara un sistema de control preciso y complejo [153].

Zalc y Loffler [154] estudiaron que el control de la temperatura en el
reactor es crucial debido a la cinética de la reaccién y a la cercania entre las
temperaturas en donde se alcanza la maxima selectividad (se favorece la
reaccion (V.1)) y la temperatura de inestabilidad del reactor. Una unidad
operando en una sola etapa adiabatica alcanzaria pobres performances. Es
decir, que un disefno 6ptimo debe contar con un efectivo control de la
temperatura. Para lograrlo indican que se podrian colocar los catalizadores
en intercambiadores de calor, usar inyeccion lateral de agua o inyeccidn
lateral de aire. Basados en simulaciones, para una producciéon de hidréogeno
cercana a los 31 mol min™, estiman un lecho catalitico de aproximadamente
3.5 Its. y 5 kg de catalizador con un 0.5% de Pt en alfa-alumina, llegando a
reducir las concentraciones de CO desde 1% en base molar hasta menos de

50 ppm.
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Lee y col. [153] desarrollaron un reactor COPrOx con un catalizador
de Pt-Ru soportado en alimina, para ser usado en una PEM de 10 kW de
potencia. Asi con el objeto de disminuir la caida de presién y evitar los
puntos calientes en el interior del reactor se proponen dos reactores
multitubulares adiabaticos con enfriamiento intermedio. Se reporta un
volumen total del sistema de 6280 cm?®, en donde 1200 cm? corresponden al
lecho catalitico.

Dudfield y col. [155],[156] disefiaron, construyeron y evaluaron un
reactor COPrOx compacto para tratar una corriente gaseosa que proviene
de un reformador de metanol que luego es alimentada a una PEM de uso en
aplicaciones méviles. Luego de evaluar diferentes catalizadores, los autores
seleccionaron uno de Pt soportado en Ru debido a que demostrd alta
selectividad y conversion en el rango de temperatura de interés [156]. El
diseno final queda conformado por dos reactores COPrOx en serie de 0.5 Its
cada uno. Cada reactor es un intercambiador de calor con aletas, que se
refrigera con aceite y en su interior posee el catalizador de Pt soportado en
Ru. El sistema disefiado reduce las concentraciones de CO desde 0.5% a
menos de 20 ppm, operando a una temperatura promedio de 433 K y
considerando un flujo de gas equivalente al necesario para producir 5 kWe
de potencia eléctrica en la PEM. Un solo reactor de 0.5 Its. no es suficiente
si se desea obtener una corriente de salida con concentraciones menores a
20 ppm de CO, cuando se procesa un flujo de gas equivalente al necesario
para producir 3.75-7.5 kWe con una composicion de 7000 ppm de CO en la
entrada. En cambio utilizando la configuracion de dos reactores en serie se
obtienen concentraciones de salida cercanas a 10 ppm de CO. Optimizando

los tiempos de residencia y la inyeccion de aire en cada etapa se logran
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concentraciones de salida de 10 ppm para una PEM que produce una
potencia eléctrica de 7.5 kW. Basado en el mismo concepto, Dudfield y col.
[155] desarrollaron un reactor para procesar una corriente equivalente a 20
kWe, donde cada reactor ocupa 2000 cm?. con un peso de 2.5 kg donde
1000 cm?® son para la oxidacion y el resto para mantener la circulacién del
aceite refrigerante.

Bisset y Oh [151] modelaron un reactor COPrOx del tipo monolitico
operando tanto adiabaticamente como isotérmicamente.

Es importante destacar el modelado y disefio de este tipo de
reactores por medio de técnicas de optimizacidon matematica no ha sido
desarrollado. Estas técnicas permiten evaluar que disefios y condiciones de
operacidn son las mas apropiadas segun los diferentes escenarios
dependiendo de cuestiones como la potencia a generar, estructura de
costos, requerimientos de concentracién de CO y los propodsitos de la
aplicacion (unidades moviles o estacionarias).

En este capitulo se optimiza un reactor COPrOx, utilizando el modelo
de reactor heterogéneo unidimensional que tiene en cuenta gradientes
interfaciales [157], para su representacion. Para mostrar como las
dimensiones y configuraciones del reactor COPrOx bajo estudio van
variando, los componentes se van agregando gradualmente. También se
analizan diferentes composiciones de CO y potencias requeridas por la PEM.
Luego se realizan simulaciones con los diferentes resultados obtenidos. En
las simulaciones se utiliza un modelo de reactor heterogéneo
unidimensional sin gradientes intraparticula que intenta imitar el

comportamiento cascara de huevo que poseen los pellets catalizadores. El
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modelo de la simulacion es mas detallado que el planteado para la

optimizacion.
V.3 Modelo matematico

V.3.1 Modelo del reactor

Como se explicé anteriormente, aqui se aborda el disefio éptimo del
reactor COPrOx en base al modelo heterogéneo unidimensional con
gradientes interfaciales. Este modelo proporciona predicciones muy
satisfactorias para propdsitos de disefo y optimizacion [158].

A continuacién se presentan las ecuaciones que representan los
balances de masa, energia y cantidad de movimiento (caida de presién a lo
largo del lecho catalitico) para la fase fluida, y los balances
correspondientes para la fase solida (particulas del catalizador) [44],[157]:

Fase fluida:

Balance de masa

dF
gz = Keia (G -C5) (V.5)
C.C..Z= O’ Fi — Fienlrada
Balance de energia

dT, o
G-Cp -t =3, (T3 -T,)-Q (V.6)

C.C. z=0: '|'f :Tfentrada

Balance de cantidad de movimiento:

(vV.7)

}
2 —_— —_— 6 —_—

_dp_ G* 1 38b 4'2.(1 gb]6+150.1 &
dz p D, & Re Re

C.C.: Z=0, P :Pentrada
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La caida de presidn en el reactor viene dada por una ecuacion del tipo
Ergun con parametros de friccion dados por las correlaciones de Tallmadge
[44], validas para un amplio rango de numero de Reynolds

Re

(1-¢,

(0.1<

)<10000).

Fase sdlida

Balance de masa

Nrx

ko -a, - (Ci—CS)+p, - > ) -1(CS,T5)=0 (V.8)
j=1

Balance de energia

Nrx

hf -8, '(Tf _TSS)+pb 'Z(_AH )j T (CSS’TSS)=0 (V.9)

i=1
Las ecuaciones (V.8) y (V.9) representan los balances de masa y
energia para la interfase fluido-particula, computando la concentracién de

cada componente (Cg,) y la temperatura en la superficie externa del

catalizador (TS ), respectivamente.

V.3.2 Pardmetros fisico-quimicos y propiedades del fluido

Se supone comportamiento de gas ideal para evaluar la densidad de
la mezcla en la fase gas (). El flujo masico por unidad de area (G) se
calcula con el peso molecular promedio de la mezcla gaseosa y el flujo
molar que entra al reactor. Las correlaciones para la capacidad calorifica del

fluido (C, ), viscosidad (4 ) y conductividad térmica (4 ) se adoptan de

[159]
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Viscosidad

Para estimar la viscosidad de un componente puro se utiliza la

modificacion de Bromley y Wilke del método tedrico de Hirschfleder [160]:

33.3-/MTc, oot
= 1.058.(T_fJ - 0'2?:409 T (V.10)
Ve Tc (1.9-(T, /Tc)) "

La viscosidad de la mezcla gaseosa se estima por el método de

Wilkeis [159]:
ﬂf:»]OG.ZIyi.ﬂi.[Zyj.(pijj ] (V.11)

donde ¢, =¢,'=(M,-M;")"?, dado por Herning y Zipperer (ver Reid y

col. [159])

Conductividad térmica

La conductividad térmica de los componentes puros se estima por la

aproximacion de Eucken [160]:

A = -4.189x10™ -[cpi +2.394x10™ +2Mﬁ] (V.12)

i
La conductividad térmica de la mezcla se calcula mediante la

siguiente relacién [161],[160]:

ZYi A 'Mi1/3
4 =0.01--

zy . M-1/3

(V.13)

Capacidad calorifica

La capacidad calorifica masica del fluido (Cy) se calcula mediante la

siguiente expresion:
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ZYi 'Cpi M,
C =t (V.14)

pf Zyl . Mi
donde la capacidad calorifica del componente puro (Cp) se obtiene de
Prausnitz y col. [159].
Coeficientes de transferencia de masay energia

Los coeficientes peliculares de transferencia de masa y energia se
calculan utilizando la correlacién de Petrovic y Thodos para 3<Re<2000 (ver

Satterfield [162]):

1/3
Ko Dy 8 _ 357 Reoss| (V.15)
Difi,m Pr - lelm
) D G -0.359 C . -2/3
Dogy =o.357.( d ] [—"' al (V.16)
G ‘Cpf /Jf AT

Dif ~ es el coeficiente de difusion del componente i en la mezcla

I,m

gaseosa, que se calcula segun la ecuacion de Wilke:

1 g% (V.17)
Dif , i Dk

Los coeficientes de difusién binaria D,, se calculan como funcién de
volumenes de difusion segun la estimacion de Fuller y col. (ver Reid y col.
[159])

_ 0.0014489475-T,5(1/ M, +1/ M, )"

P2 ()" + (2]

(V.18)

Propiedades del lecho

La porosidad del lecho (¢,) se estima con la expresion de Haughey

and Beveridge, extraida de Froment y Bischoff [157]:
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t

2
D _
Dp
& =0.38+0.073-|1-~——— (V.19)
Dp
Para particulas esféricas, el area superficial externa del catalizador

por unidad de volumen de reactor (a,) se calcula como:

6-(1-¢,)
D

P

a, = (V.20)

La masa de catalizador por volumen unitario de lecho (p,) se

calcula de acuerdo a:

pb:pp'(1_5b) (V.21)

V.3.3 Modelo de aislacion

En la ecuaciéon (V.6), Q% es el calor intercambiado entre el reactor y
su medio ambiente. Q% representa el flujo calérico por volumen unitario de
lecho catalitico del reactor, y esta relacionado con la temperatura del fluido

y la temperatura de la pared del tubo por medio del coeficiente de

transferencia de calor (h, ) calculado por la correlacién de Leva [157]:
o _ 4
Q™ =o-+h, (T, - T,) (V.22)
t

Si se supone operacion adiabatica: Q* =0. En el caso que el reactor
esté térmicamente aislado, se considera el calor perdido a través de sus
fronteras modelando el calor transferido por conducciéon a través del tubo
del reactor y materiales aislantes, y por conveccidon y radiacion desde la
superficie del aislante al medio ambiente. Esto es, aplicando la Ley de

Fourier para geometria cilindrica, y considerando la dependencia de la
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conductividad térmica con la temperatura, el flujo de calor por conduccién a

través de la aislacion se calcula como:

8 Tj K(T)-dT (V.23)

th . |n[D3'5J Tais
Dl

Finalmente, el calor perdido desde la superficie de aislacion por

QEX —

conveccidon y radiacion se calcula por la expresion (V.24) [163], cuyas
contribuciones parciales estan dadas por expresiones (V.25) y (V.26),

respectivamente:

ex 4 Dais
Q = D2 .(qcv +qrad ) (V'24)

t

1 0.2 1 0.181
=2.3613x10"* .| — . (T -T 1.266
Oey X [D_ ] ((Tamb +Tais).0_9_459_67j ( ais amb)

(V.25)

Oiad = O&y;s ((Tais )4 - (Tamb )4) (V.26)

V.3.4 Aspectos cinéticos

Si bien existe un gran nimero de trabajos que proponen expresiones
cinéticas para la oxidacién del CO, soélo unos pocos consideran
simultdneamente la oxidacién del H,. Otros trabajos reportan expresiones
de oxidacién del H, sobre Pt separadamente [146],[149],[150],[65],[151].
Choi y Stenger [140] derivaron una expresion cinética para la oxidacién
simultanea de CO, H, y la reaccién water gas shift sobre un catalizador de
Pt-Fe soportado en Al,Os;. Debido a los pequenos valores estimados de las
presiones parciales de los reactivos (O, y CO), se necesita modificar
ligeramente las expresiones originales para evitar problemas numeéricos y

facilitar la convergencia en ese rango. Esto se consigue sin pérdida de
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exactitud en los resultados incorporando el parédmetro x=1x10° en las

ecuaciones (V.27) y (V.28). Ademas, el parametro « hace tender a cero la

velocidad de reaccidn cuando la concentracion de los reactantes tiende a

cero (Figura V.3—1). Las expresiones cinéticas son:

Velocidad de reaccion [mol g-cat” s

o :O.OQSOOOeXp(—?j((POZ N
f,, =0.005703 exp(—?)((Poz

P. P
e <1 22277000 - 108 ., T

20P90 1 1.077 xlog(T ) +5.44x 10T —1.125x10 T2 —

1.4x10°
1.3x10°
1.210° 4
1.1x10°
1.0x10° 3

33092

18742

0.5
+ zc) - KO'S)

€q

9ox10” 4 , ~

80x107q
7.0107 4.
6.0x10" 4,
50x107
4.0x107
3.0x10” 4
20x107 4
1.0x107 -

00

Cinética original

= = = Cinética modificada con k=1E-5

- Cinética modificada con k=1E-6

K)o.s _ Ko.s)[ Peo

1.1
K+ Py J

0.(000

T T T
0.0004 0.0006 0.0008

Fraccion molar de CO

T
0.0002

0.0010

49170

T2

(V.27)

(V.28)

(V.29)

-13.148

Figura V.3—1. Velocidad de reaccidén original y modificada para diferentes

valores del parametro k.
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V.3.5 Especificaciones del catalizador

La densidad de la particula de catalizador es de 1.1 g_, cm® con

particula /

una densidad de Pt de 0.0011 g, cm.} [164]. El platino Pt es el

zona activa
componente activo, y se considera que esta uniformemente distribuido en el
interior de la particula; esto supone que toda la particula es la zona activa.
Por otro lado, se considera, ademas, una particula de catalizador tipo
“cdscara de huevo” con la misma densidad de particula que el caso anterior;
esto es, se considera una variacion de la densidad de catalizador activo a lo

largo del radio (Figura V.3—2). La densidad del Pt es igual a 0.00771

g, cm2 . .. en la “zona activa” y cero en la “no activa”.
a) Modelo de particula catalizadora b) Modelo de particula
utilizada para la optimizacién catalizadora del tipo cascara
de huevo 0.05%
A
r r
-— | BHnsRRAS > —[
1.1 gcat cm .:.Ip:ll'll.':L.:a 11 gc:-: cm 3pal‘.ir_uia
Zona activa Zona activa
0001 1 gF1 Crn-azc:u'm activa 0007?1 g=1 cm-?lzli,m activa
Zona no activa

Figura V.3—2. Modelos de particula de catalizador. (a) Modelo de particula
utilizado para el disefio 6ptimo del reactor; (b) Modelo de particula tipo
“cascara de huevo” utilizado para la simulacién y verificacion de

factibilidad de diseio.
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Debido a que la optimizacion del reactor basada en un modelo de
catalizador tipo “cascara de huevo” con resistencia difusiva se torna
ciertamente complicada desde el punto de vista numérico, se asume que la
distribucién de Pt es uniforme en la particula del catalizador, sin resistencia
difusiva. Se verifica la validez de esta aproximacion en la Seccion V.4 del

presente capitulo.

V.3.6 Modelo de optimizacion

El problema de optimizacién se formula con el objetivo de determinar
las condiciones de operacidon y las dimensiones de reactor, ambas 6ptimas,
que minimizan el volumen total del sistema COPrOx.

A continuacion se especifican la funcién objetivo, las variables de
decisién y las restricciones del modelo de optimizacion:

Funcion objetivo: Min (V)

Variables de decisién: T*"*® L,D,,D,,e,,

Restricciones de punto interior

Temperatura del catalizador: T <TS <7

Temperatura exterior del material aislante: T, <T e

Restricciones de punto final

)/ P,

entrad.

Caida de presion admisible: (P, ... — P

salida

<03
Fraccién molar de CO: y., <1x107° (10 ppm)

Restricciones de disefo

Condicién de flujo pistén: L, /D, >50;D, /D, >10

Modelo del reactor (secciones V.3.1 a V.3.5)

Balance de masa
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Balance de energia

Balance de cantidad de movimiento

Segun se menciond, se intenta minimizar el volumen total del
sistema. En un reactor de lecho fijo convencional, el volumen total se
calcula considerando el volumen de cada parte constitutiva del mismo como
el lecho catalitico, tubo del reactor, material aislante, cabezales de
distribucién y longitud de entrada con material inerte, lo que determina los

siguientes volumenes individuales:

D +2-e ) 7
Volumen de reactor: V :( t as) 7L

reactor
4

ais )2 T

- 20-D, (D, +2-€
Volumen de material inerte: Vv P

material inerte 4

Volumen de los cabezales semi-esféricos: V. =

cabezales 3

+V

cabezales

Asi, el volumen total es: V__ =V +V

total reactor material inerte
El problema de optimizacion minimiza el volumen total del reactor

determinando los valores optimos de la longitud del reactor (L), el
diametro del reactor (D, ), diametro de la particula del catalizador (D,) y

espesor del material aislante (e, ). Para el caso de operacion adiabatica no

ais
se incluyen en el modelo las restricciones correspondientes a la temperatura
) como variables de

del material aislante (T,.) y el espesor de aislacién (e

ais ais
decisidn; eso es, se considera un reactor adiabatico ideal.

Debido a la naturaleza exotérmica de la reaccion COPrOx, se desea
mantener la temperatura del reactor en un cierto rango de operacion.
Ademads, se debe fijar una cota superior de temperatura para evitar la

sinterizacion del catalizador. Por su parte, a bajas temperaturas, la
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velocidad de reaccion disminuye, las expresiones cinéticas pierden validez,
y se produce la condensacién de agua; por lo que se hace necesario
imponer también una cota inferior de temperatura de operacién. La
temperatura de entrada al reactor (T°*"%) es una variable de decisién, cuyo

valor resulta del problema de optimizacion.

V.3.7 Aspectos de resolucion

El sistema de ecuaciones diferenciales-algebraicas DAEs resultante se
implementa y resuelve utilizando el software de modelado, simulacién y
optimizacién de procesos y sistemas, de propdsito general, gPROMS
(general Process Modeling System) [165].

El sistema DAE resultante es esencialmente un conjunto de
ecuaciones diferenciales ordinarias ODEs, donde algunas de las variables
estan restringidas por relaciones algebraicas. El problema DAE de valor
inicial planteado se integra a lo largo de la direccién axial del reactor
mediante el método backward differentiation formula BDF. Finalmente, el
algoritmo de optimizacion seleccionado es llamado single-shooting method,

también disponible en gPROMS.

V.4 Resultados y discusion

El reactor se disefia considerando las condiciones mas probables para
la reaccion COPrOX en un procesador de etanol de escala pequenfa o
mediana. Los flujos y composiciones molares de disefio a la entrada de
reactor COPrOx son los valores tipicos de salida del reactor WGS analizados
en un trabajo previo [90]. La Tabla V.4—1 muestra las especificaciones
molares de entrada al reactor por kW de potencia generada. Se anade una

corriente extra de oxigeno, que no pertenece a las corrientes del procesador
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de etanol, para facilitar la reaccion de oxidacion de CO. Los resultados
presentados en este capitulo corresponden a una relacién de flujo molar de

0,/CO a la entrada igual a 2.

V.4.1 Disefio para 0.3% de CO a la entrada del reactor

Primero se considera un sistema consistente en un reactor con una
Unica etapa. Se formulan cuatro diferentes funciones objetivo, las cuales
difieren en el nUumero de componentes que se consideran para el calculo del
volumen de la unidad. Especificamente, la Tabla V.4—2 resume los
resultados obtenidos para: (a) reactor adiabatico, (b) reactor + aislacién,
(c) reactor + aislacion + cabezales distribuidores, y (d) el mismo caso que
(c) pero evaluando la longitud de entrada inerte. Se supone una
composicion de CO de 0.3% a la entrada del reactor en todos los casos.

Tabla V.4—1. Flujos molares y composiciones a la entrada del reactor

COProOx
Disefio 1% CO 0.7% CO 0.3% CO
Flujo Fraccion Flujo Fraccion Flujo Fraccion
molar molar molar molar molar molar
(mol h™) (mol h™") (mol h™")
CH, 4.67 0.0563 4.67 0.0563 4.67 0.0563
H, 41.97 0.5057 42.22 0.5087 42.55 0.5127
CcO 0.83 0.0100 0.58 0.0070 0.25 0.0030
H,O 20.59 0.2481 20.34 0.2451 20.01 0.2411
CO, 14.94 0.1800 15.19 0.1830 15.52 0.1870

El caso adiabatico considera sélo el volumen del lecho catalitico. El
caso “reactor + aislacion” considera el volumen que ocupa el tubo del
reactor y la aislacion. El material aislante utilizado en el modelo es silicato
de calcio cubierto por una fina capa de aluminio, cuya conductividad térmica
esta dada por siguiente correlacion [166]:

k(T)=0.0264x10°T +6x107°T?
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Se considera que en la entrada del lecho catalitico del reactor el flujo
estd completamente desarrollado. Sin embargo, debe tenerse en cuenta
que en un reactor de lecho fijo tal condicion de flujo se logra generalmente
mediante una cafieria de alimentacion y una campana de distribucién,
construido de manera tal que el lecho esté uniformemente “atravesado” y
que el tiempo de residencia del gas en cada paso de flujo sea el mismo; es
decir, se pretende lograr una distribucion uniforme de reactivos y tiempo de
residencia a lo largo del reactor. Para esto, se refina el modelo de reactor
agregando dos cabezales semiesféricos y una longitud de entrada con
particulas esféricas inertes, cuyos respectivos voliumenes contribuyen al
volumen total del sistema reactor (Figura V.4—1). Se ha encontrado [161]

que una longitud de entrada de aprox. L,=20-D, es suficiente para

aproximar flujo de gas uniforme e independiente de la longitud L del

reactor.

Cabezales semiesféricos
Distribuidor — Colector

| L, =20"D,

Figura V.4—1. Representacion esquematica del reactor COPrOx

La Tabla V.4—2 lista los resultados de la optimizaciéon para los cuatro
casos analizados para producir 10 kW correspondiente a una concentracion

de CO de 0.3% a la entrada del reactor COPrOx.
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Evidentemente, cuanto mas detallado es el modelo mejor representa
la realidad. El modelo de reactor adiabatico (caso “a”) computa un didmetro
optimo de reactor mas grande que su longitud, resultando en una relacion
diametro/longitud igual a 2.2.

Para el modelo de reactor que afiade aislacién (caso “b”) el volumen
del lecho catalitico aumenta un 5.3% con respecto al modelo previo, y la
relacion didametro/longitud aumenta a 2.7. Esto se debe a que se establecen
condiciones de transferencia de energia que favorecen la reaccién. Se puede
observar que la longitud del reactor calculada esta en la cota inferior fijada
(2.5 cm). El volumen total del sistema es 372 cm?®, de los cuales el 76%
corresponden al aislante térmico.

Cuando se incorporan al modelo los cabezales semiesféricos para
favorecer la distribucion uniforme del flujo en el interior del reactor (caso
“c”), los resultados de la optimizacién determinan una geometria de reactor
cualitativamente diferente a las anteriores; especificamente, en este caso la
longitud de reactor éptima es mayor a su didmetro, determinando una
relacion diametro/longitud igual a 0.4. El volumen total del reactor (1120
cm?®) se incrementa significativamente respecto a los casos anteriores. El
lecho catalitico, aislacion y cabezales representan el 9, 51 y 40%,
respectivamente, del volumen total.

Finalmente, se extiende el modelo incorporando, ademas, una
longitud de entrada inerte para mejorar aun mas el establecimiento de un
flujo uniforme (caso “d”). Con este sistema se obtiene una relacién
didmetro/longitud igual a 0.5. El volumen 6ptimo de la longitud de entrada
inerte es 154 cm?, que representa el 12% del volumen total. El volumen

total del sistema aumenta 16% con respecto al caso anterior. Para los
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escenarios considerados, el disefio final del reactor estd gobernado
principalmente por la presencia de los cabezales, contribuyendo con la
mayor fraccién del volumen del sistema. La Tabla V.4—2 muestra que la
temperatura dptima de entrada al reactor (T°"*) para los distintos casos
estd comprendida en un rango de 20 K. La diferencia entre la temperatura
de entrada (T°*"*) y salida (T**%) varia entre 42.6 K y 46 K para los casos
analizados. Estas desviaciones se deben a la variacién del calor de reaccién
con la temperatura y al calor perdido al medio ambiente.

Tabla V.4—2. Diseiio 6ptimo del reactor COPrOx para los cuatros casos

considerados

Potencia a generar en la PEM [kW] 10
(d)
Reactor +
(c) aislacion
(a) (b) Reactor + +
Disefio para 0.3% CO Reactor |Reactor +| aislacién
s : -, cabezales
adiabatico | aislacion +
+ long.
cabezales
entrada
inerte
L [cm] 2.81 2.5" 9.37 8.25
Dy [cm] 6.19 6.74 3.71 4.08
D, [cm] 0.05* 0.05* 0.19 0.1
E.is [cm] 0 3.51 2.91 2.91
T""“_ada K] 527.99 521.91 | 511.44 | 507.56
Tsal% K] 573.95 567.63 | 554.8 | 550.17
Vol lecho [cm®] 84.48 (100%) 89 (24%) [ 101 (9%) | 108 (8%)
Vol. aislacion. [cm®] 0 282 (76%)567 (51%)527 (41%)
Vol. cabezales [cm°] 0 0 452 (40%)508 (39%)
Vol. longitud de entrada inerte[cm”] 0 0 0 154 (12%)
Vol. total. [cm?] 84.48 372 1120 1297
Vol. lecho / kW generado [cm® kW] 8.448 8.92 10.13 10.79
Vol. aislacién / kW generado [cm® kW] 0 28.24 56.66 52.72
Vol cabezales/kW generado [cm® kW] 0 0 45.24 50.8
Vol. long. entrada / kWgenerado [cm® kW] 0 0 0 15.4
Vol. total / kW generado [cm® kW] 8.448 37.16 | 112.03 | 129.71

Finalmente, se puede observar que el tamafio éptimo de particula de
catalizador depende del modelo utilizado. Para los modelos de los casos (a)

y (b) el didmetro de particula calculado esta en la cota inferior fijada (0.05
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cm); mientras que para los casos (c) y (d) el didmetro dptimo de particula
es de 0.19 cm y 0.10 cm, respectivamente. Nétese que la fijacion de una
cota inferior para el diametro de particula se debe a razones practicas. A fin
de evaluar y comparar los resultados de optimizacidon obtenidos con los de
otros escenarios hipotéticos segun una misma base de comparacién, la
Tabla V.4—2 lista los valores de volumen éptimos de los partes constitutivas

por kW de potencia generada.

V.4.2 Efecto del nivel de potencia generada

Aqui se aborda el disefio éptimo del reactor COPrOx que asegura una
concentracion de CO en su salida de 10 ppm para cuatro niveles de potencia
generada por la celda (1, 10, 25 y 50 kW) y para diferentes concentraciones
de CO a la entrada del reactor (0.3, 0.7 y 1%). La Tabla V.4—3 lista los
resultados obtenidos en base al modelo de reactor correspondiente al caso
“d” de la seccion anterior (reactor + aislamiento + cabezales + longitud de
entrada inerte). Se puede observar que resultan diferentes disefios
(dimensiones) y arreglos (1 o 2 etapas cataliticas en serie) segun el
objetivo de potencia deseado.

Segun se explicd, la principal dificultad para disefar un reactor
COPrOx es mantener la temperatura de operacion en los limites deseados
debido a la naturaleza altamente exotérmica de la reaccion, Si se fija una
concentracion de CO a la entrada de 1% y de 10 ppm a la salida, se
necesita un arreglo de dos lechos cataliticos en serie (R1 y R2) con
enfriamiento intermedio para todos los objetivos de potencia; mientras que

para 0.3 y 0.7% de CO a la entrada es suficiente un unico lecho catalitico.
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La Figura V.4—2 a la Figura V.4—4 muestran los volumenes relativos
(en %) de las partes constitutivas para los tres niveles de CO de entrada y
los cuatro niveles de potencia de interés. Se puede apreciar la significante
contribucion relativa del volumen de aislacion debido a la naturaleza
altamente exotérmica del sistema reaccionante, la que disminuye a medida
gue la escala de produccidon aumenta. Los cabezales, necesarios para lograr
un patrén de flujo uniforme a lo largo del lecho catalitico, también aportan
significativamente al volumen total del sistema, pero con un
comportamiento cualitativo opuesto al de la aislaciéon; esto es, su
contribucion relativa aumenta a medida que aumenta la escala de
produccién, siendo mas notorio para el caso de 0.3 y 1%. El volumen
optimo de lecho catalitico (volumen util de reactor) supera el 10% del
volumen total solamente para 25 y 50 kW para 0.7% de CO, siendo
significativamente menor para el resto de los casos.

De esta manera, se puede advertir la necesidad de considerar todas
las partes constitutivas del sistema y modelar las mismas con un aceptable
grado de detalle si se procura una aplicacién con unidades compactas vy
moviles, donde la relacion volumen/potencia y/o peso/potencia son

determinantes.
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Tabla V.4—3. Diseifio 6ptimo del reactor COPrOx para diferentes escalas de generacién y concentracién de CO a la entrada.

(Minimizacion del volumen para concentracion de CO a la salida de 10 ppm)

Reactor + Aislacion + Cabezales + Longitud de entrada inerte

CO entrada [%] 0,3 0,7 1
Potencia [KW] 1 0 | 25 | 50 | 1 0 | 25 | 50 1 10 25 50
Cantidad unidades 1 1 1 1 1 1 1 1 2 2 2
Unidad # R RT |R1l |R1 | RTl | Rl |Rl | Rl |Rl | R | R |R | RI R2 R1 | R2
Lt [cm] 608 | 825 | 845 | 894 | 65 | 988 |1154| 1349 | 477 | 55 | 953 | 584 | 1051 | 415 | 62 | 6.2
Dt [cm] 185 | 408 | 621 | 82 | 1.88 | 489 | 719 | 945 | 208 | 158 | 4.78 | 453 | 85 | 7.08 | 9.72 | 952
Dp [cm] 005 | 01 | 012 | 016 | 0.05 | 0.06 | 0.09 | 0.14 | 0.05 | 0.05 | 0.12 | 0.09 | 0.07 | 0.08 | 012 | 0.12
eu [Cm] 197 | 201 | 332 | 369 | 2.56 | 3.36 | 3.71 | 3.98 | 2.06 | 2.43 | 2.76 | 324 | 385 | 234 | 3.97 | 4
T entrada [K] 47441 | 507.6 |511.8|518.7 | 4752 |475.3 |474.0| 472.8 |451.3 |499.1|452.6 | 505.0 | 447.7 | 465.4 | 497.0 |508.7
T salida [K] 516.8 | 550.2 | 555.3 | 562.4 | 571.8 | 573.9 |573.6 | 572.7 | 519.9|568.6 |531.0|567.8 | 574.3 | 485.7 | 570.2 |572.1
Vol. lecho [cm] 16 | 108 | 256 | 472 | 18 | 186 | 469 | 946 | 16 | 11 | 171 | 94 | 596 | 163 | 460 | 441
Vol. Aislacion [cm?] | 144 | 527 | 840 | 1232 | 232 | 860 | 1466 | 2265 | 128 | 168 | 623 | 462 | 1570 | 287 | 1059 | 1053
Vol. cabezales [em®] | 102 | 508 | 1111 | 1980 | 180 | 819 |1633| 2763 | 125 | 140 | 572 | 699 | 2226 | 852 | 2884 | 2816
Vol. long. entrada 26 | 154 | 311 | 610 | 38 | 127 | 302 | 667 | 30 | 33 | 200 | 171 | 289 | 174 | 588 | 579
inerte [cm”]
Vol. total [cm?] 288 | 1297 | 2518 | 4295 | 468 | 1992 | 3869 | 6641 651 2992 6157 9879
3
Vol. IecE\(/)V/_I%N [em™ | 4635 | 10.79 |10.24 | 9.44 | 18.04 | 18.56 |18.74| 18.92 |16.21|10.78|17.10| 9.41 | 2386 | 654 | 9.20 | 8.83
: 3
Vol. a's:f‘v‘\’/:ﬁ‘]‘w [em™ | 44384 | 52.72 |33.60 | 24.64 | 232.1 | 86.04 |58.64 | 4531 |127.8|168.4|62.31|46.19| 62.80 | 11.50 | 21.17 | 21.07
Vol. [Cc’fn%ef\?v'ﬁ]s’kw 101.63 | 50.80 | 44.44 | 39.60 | 179.6 | 81.94 |65.31| 55.26 |124.8|139.9|57.22|69.88 | 89.04 | 34.06 | 57.68 |56.32
Vol. entrada/kW
em?® kW] 26.33 | 15.40 | 12.45|12.20 | 38.48 | 12.70 |12.07 | 13.33 |30.19|32.57 |20.00|17.14| 1154 | 695 | 11.76 | 1157
3 -1
Vol. total/kW [cm“ kW] | 5gg | 130 | 101 | 86 | 468 | 199 | 155 | 133 651 299 246 198
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Figura V.4—2. Volimenes relativos de los componentes del sistema para

cuatro objetivos de potencia y concentraciéon de CO a la entrada de 0.3%
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Figura V.4—3. Volimenes relativos de los componentes del sistema para

cuatro objetivos de potencia y concentracion de CO a la entrada de 0.7%
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Figura V.4—4. Volimenes relativos de los componentes del sistema para
cuatro objetivos de potencia y concentracion de CO a la entrada de 1%.

Arreglo de dos unidades en serie (R1 y R2) con enfriamiento intermedio

V.4.3 Simulacion del reactor

En esta seccibn se comparan los perfiles obtenidos mediante
simulaciones usando diferentes modelos del reactor COPrOx. Se pretende
verificar la factibilidad del disefio Optimo que resulta del modelo
heterogéneo unidimensional sin gradientes intraparticula que intenta
representar el comportamiento de un catalizador tipo cascara de huevo. Los
resultados de la simulacién presentados corresponden a una concentracion
de CO a la entrada de 0.7% vy un flujo molar equivalente para generar 10

kW de potencia (ver Tabla V.4—3).
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Los modelos de simulacién comparados son a: (i) el modelo
heterogéneo unidimensional utilizado anteriormente para disefio Optimo,
aqui llamado para brevedad modelo 1D-HtEx; (ii) el modelo heterogéneo
unidimensional con gradientes intraparticula, aqui llamado 1D-Ht-Int; y (iii)
el modelo pseudohomogéneo en dos dimensiones, aqui llamado 2D-PH. A su
vez, el modelo 1D-Ht-Int tiene dos variantes respecto a la distribucion de la
actividad catalitica en la particula: (a) con distribucién uniforme de la
actividad del catalizador en el interior de la particula, con una densidad de

Pt igual a 0.0011g,, cm’,, llamado 1D-Ht-Int-U; (b) con distribucién de la

cat /
actividad catalitica tipo cascara de huevo, donde la actividad del catalizador

se concentra en la “zona exterior activa”, confinada en el 5% del radio de la

3
cat *

particula, con una densidad de Pt igual a 0.00771g,, cm Esta variante del

modelo se abrevia aqui como 1D-Ht-Int-ES [164].

Los perfiles de fraccién molar de CO que se establecen a lo largo del
lecho catalitico se muestran en la Figura V.4—5 vy el perfil de la composicion
en el interior del catalizador en la secciéon de ingreso al lecho catalitico se
muestra en la Figura V.4—6. Se puede observar que los valores de
conversién que predicen los modelos 1D-HtEx y 1D-Ht-Int-ES son similares.
Mientras que los modelos 2D-PH y 1D-Ht-Int-U predicen mayores vy
menores conversiones que el modelo 1D-HtEx, respectivamente. Este
comportamiento se debe a que la temperatura promedio que predice el
modelo 2D-PH es mayor (Figura V.4—7), lo que incrementa la velocidad de
reaccién, requiriendo consecuentemente menos volumen para alcanzar la
conversién deseada. Aunque la conversién predicha por el modelo 1D-Ht-
Int-U es mayor en las primeras secciones del reactor, indicado por un perfil

de temperaturas de mas altas, el fendmeno de difusion compite con el de

190



CAPITULO V. Disefio optimo del reactor de oxidacion preferencial de mondxido de carbono (COPrOx)
basado en modelos.

reaccion en la ultimas secciones del reactor, disminuyendo la efectividad del
catalizador y, consecuentemente, los valores de conversion.

Dentro del contexto definido por los objetivos perseguidos en este
trabajo, la comparacion de los resultados de las simulaciones de los
diferentes modelos permite concluir que el modelo 1D-HtEx es apropiado
para abordar el disefio 6ptimo del reactor COPrOx que utiliza catalizadores
con actividad no uniformemente distribuida (tipo cascara de huevo). Sin
embargo, la temperatura promedio mas alta predicha por el modelo 2D-PH
sugiere considerar y evaluar un modelo heterogéneo bidimensional.
Ademas, tiene interés incorporar al modelo la relacion molar 0,/CO como
una variable de decisidon, como asi también la posibilidad de distribuir el
flujo de oxigeno a lo largo de la zona de reacciéon en lugar de un unico

punto de alimentacién.

0.008 -
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° 0.007 1D-HtEx
] 1D-HtINtES
= 0.006 {
o ——a—2D-PH
&
e
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s
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- “t““
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s 0.002 o Sna,
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Coordenada axial adimensional del reactor

Figura V.4—5. Fraccion molar de CO a lo largo del reactor que predicen los

modelos de simulacion considerados
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Figura V.4—7. Perfiles de temperatura a lo largo del reactor que predicen

los modelos de simulacion considerados

V.5 Conclusiones

Respecto a la metodologia seguida, los resultados presentados

reflejan claramente las ventajas de aplicar las técnicas de programacion
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matematica para optimizar tanto el disefio como las condiciones operativas
del reactor COPrOx, sujeto a varios compromisos a través de restricciones
operativas, de construccion, tecnoldgicas y de eficiencia. Ciertamente, se
aplicé la metodologia para diferentes escenarios y objetivos de disefio,
mostrando caracteristicas de robustez y flexibilidad satisfactorias.

El modelo de reactor heterogéneo propuesto permite determinar los
valores Optimos de longitud y didmetro del reactor, diametro de la particula
de catalizador, espesor de aislacion y temperatura de entrada de la
alimentacion para operar en modo adiabatico o no adiabatico.

Para los escenarios investigados, y dependiendo de la concentracion
de CO a la entrada del reactor y la potencia a generar en la celda de
combustible, pueden necesitarse mas de un lecho catalitico. Ciertamente,
una Unica etapa catalitica permite tratar satisfactoriamente corrientes que
contienen hasta un 0.7% de CO, manteniendo restricciones sobre la
temperatura de lecho. Para procesar corrientes con 1% de CO o mas, se
necesita una configuracion de dos etapas cataliticas en serie con
enfriamiento intermedio.

El modelo utilizado para la optimizacion predice un comportamiento
similar al de un reactor con catalizador de actividad no uniformemente
distribuida (tipo cascara de huevo). Los modelos mas detallados 2D-PH vy
1D-Ht-Int-U predicen conversiones mayores y menores, respectivamente,
respecto al utilizado para la optimizacion.

Aunque los resultados de optimizacién presentados dependen
fuertemente del catalizador utilizado y de las condiciones de entrada y
salida especificados, la metodologia presentada y los resultados

preliminares obtenidos ayudan a disefiar, optimizar y controlar el proceso
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global, es decir, procesadores de combustible para producir hidrégeno para

celdas de combustible.

V.6 Nomenclatura

ay

Ar

Area superficial de catalizador por unidad del volumen del
reactor (cm™)

Area transversal del reactor (cm?)

Concentracién del componente i a lo largo del reactor (mol cm”
)

Capacidad calorifica (J gt K?)

Concentracién del componente i en el interior del catalizador
(mol cm™)

Concentraciéon del componente i en la superficie exterior del
catalizador (mol cm™)

Difusién binaria (cm? s™)

Diametro del catalizador (cm)

Diametro del tubo del reactor (cm)

Coeficiente difusivo del componente i en la mezcla gaseosa
(cm? s™)

Espesor del material aislante (cm)

Espesor del tubo del reactor (cm)

Flujo molar del componente i (mol s™?)

Flujo molar por unidad de &rea del reactor (g cm™ s™!)

Coeficiente de transferencia de calor en el film (J cm™ s K1)

Calor de reaccién de la reaccién j (J mol™)
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Ky, Coeficiente de transferencia de materia en el film (cm s?)
L, Longitud del reactor (cm)

M, Peso molecular del componente i (g mol™)

P Presion (atm)

Q= Calor intercambiado entre el reactor y sus fronteras (J)
r Velocidad de la reaccidn j (mol g-cat™ s1)

T, Temperatura del fluido (K)

Tais Temperatura en la superficie del aislante (K)

T, Temperatura en el interior del catalizador (K)

TS Temperatura en la superficie del catalizador (K)

T, Temperatura critica del componente i (K)

Vi Volumen total del reactor (cm?)

\'A Volumen critico del componente i (cm?® mol™)

Letras Griegas

a} Coeficiente estequiométrico del componente i en la reaccidn j
& Porosidad del lecho

A Conductividad térmica del gas (J cm™ st K™)

L Viscosidad del gas (g cm™ s?1)

Lo Densidad del catalizador en el bulk (g-cat cm™)

o3 Densidad de la fase gaseosa (g cm™)

o Densidad del catalizador (g-cat cm™)
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CAPITULO VI. Conclusiones.

VI.1 Resultados encontrados

En esta Tesis se ha investigado un sistema procesador de glicerina
con celda tipo PEM integrado energéticamente, apto para su aplicaciéon en
dispositivos mdviles o estacionarios.

Se describié el flowsheet del proceso propuesto y se analizd la
performance energética del mismo evaluando las principales variables
mediante simulaciones computacionales. Las variables analizadas son la
relacion molar de agua/glicerina, la temperatura del reformador de
glicerina, la presion del sistema y la cantidad de glicerina extra quemada en
la unidad de postcombustidon (si es necesario).

Las diferencias observadas en las eficiencias calculadas para el
sistema procesador de glicerina (SPG) y el reformador de glicerina con
vapor (RVG) son evidentes al comparar sus respectivas regiones de
operacion; es decir, la del sistema completo SPG y la del reformador RVG
solo.

Una significativa cantidad de energia se disipa al medio ambiente,
siendo la mayor fraccion la extriada de la celda PEM por el sistema de
enfriamiento, y el resto abandona el sistema con los gases de escape. Estos
dos puntos de disipacidon de energia estdn a niveles térmicos bajos; como
tales, pueden aprovecharse en sistemas de calefaccion en aplicaciones
estacionarias, con lo que se mejoraria la eficiencia neta del sistema.

La representacion grafica del caudal molar de glicerina extra
guemada en la UPC por kW de potencia generada versus la relacién molar
de agua/glicerina y la temperatura de operacién del RVG permitié identificar
claramente una ‘“linea frontera” que divide la regién de operacién

autosuficiente del sistema de aquélla que necesita quemar glicerina extra
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para satisfacer las necesidades energéticas operando a una alta eficiencia
neta. Este resultado es sumamente interesante desde el punto de vista
practico.

La comparacion de los resultados obtenidos del procesador operando
con glicerina y etanol mostré que la diferencia en el valor de eficiencia neta
del sistema no es significativa, siendo mayor cuando el procesador opera
con etanol. Tal diferencia es atribuida, fundamentalmente, a los diferentes
valores de poder calorifico del combustible. Un resultado que parece a priori
trivial pero que reviste importancia desde el punto de vista ambiental, es
qgue el sistema a base de glicerina emite mas CO, debido al mayor
contenido de carbono que posee la molécula de glicerina respecto a la de
etanol.

Seguidamente se ha sintetizado la red de intercambio calérico de los
sistemas procesadores de glicerina SPG y etanol SPE con celda tipo PEM en
base a modificaciones del modelo SYNHEAT desarrollado para tal propdsito.

Una de las modificaciones consiste en el desarrollo de una nueva
metodologia iterativa de integracion de corrientes basado en el método de
la linea de operacién. Se destaca que esta metodologia es de aplicacion
general, y no especifica por la tematica particular tratada en esta Tesis.
Esta caracteristica la convierte en uno de las principales contribuciones de la
misma.

La discretizaciéon del dominio de temperatura de las corrientes de
proceso, y la consideracion de la propiedad entapia en lugar de la
temperatura, permite un tratamiento mas riguroso del problema de
integracion caldrico cuando intervienen corrientes que transfieren calor

latente.
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Aplicando el método de la linea de operacién se ha logrado reducir a
menos de la mitad el numero de variables involucradas en algunos
problemas tratados. Mediante la discretizacién del dominio de temperatura
de las corrientes se demuestra que en ciertos casos la diferencia con la
aproximacion lineal es cietamente significativa.

Se ha presentado una metodologia aplicada a procesos que necesitan
integracion energética en la cual se optimizan las variables operativas y se
sintetiza la red de intercambiadores de calor simultdneamente. Se ha
tomado como caso de estudio de la metodologia el sistema basado en el
reformado de combustible acoplado a una celda de combustible tipo SOFC
que tiene el objetivo de la obtencion de potencia. Con el uso de la
metodologia se busca reducir las emisiones como asi también de obtener un
mejor uso de la energia a través de la obtencidon de valores de eficiencia
optimos.

El modelo del sistema ha sido probado con dos combustibles para
comparar la utilizacion de ellos. Se nota que debido a la diferencia del poder
calorifico superior existente entre ambos combustibles, la integraciéon del
proceso tiene diferentes arquitecturas en la red de intercambiadores de
calor como asi también en sus variables operativas.

Se ha presentado un esquema de inicializacion del modelo que
permite su facil implementacion, y estd basado en etapas de resolucion y
optimizacién de a tramos del proceso.

La eficiencia obtenida para los sistemas estudiados es cercana al
70%. Los sistemas no requieren del quemado extra de combustible, aunque
los gases salidos de la SOFC son utilizados para realizar una combustién.

Esta combustion genera buena parte de la energia total del sistema por
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medio de una turbina expansora. Los gases a la salida de la turbina
cumplen la funcién de una utilidad caliente y son los encargados de cerrar
energéticamente el sistema.

Finalmente se presentan metodologias y resultados para el disefio y
optimizacién del reactor COPrOx. Para cumplir los objetivos se han tenido
en cuenta restricciones que involucran cuestiones operativas, de
construccién, tecnoldgicas y de eficiencia. Ademas se ha aplicado la
metodologia en diferentes situaciones que dependen de la potencia a
producir. Se vié que la metodologia es robusta y flexible.

Se utilizd un reactor heterogeneo para encontrar los valores 6ptimos
de: longitud y didmetro del reactor, diametro del catalizador, espesor de
aislaciéon y temperatura Optima de entrada para operar en modo

pseudoadiabatico.

V1.2 Trabajos futuros

Se han desarrollados metodologias para la optimizacién y sintesis de
procesos. En los modelos presentados se ha trabajado en la sintesis y
optimizacién de los procesos de producciéon de energia a través de pilas de
combustible utilizando biocombustibles. Se ha atacado el modelado éptimo
de uno de los equipos que componen el tren de procesamiento de los
combustibles.

En trabajos futuros se propone abordar nuevos modelos matematicos
basados en programacién matematica para el disefio y modelado de
reactores no convencionales que integran parte del tren de reaccion con el

objetivo de minimizar sus tamafos y optimizar sus condiciones operativas.
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Se planea también la generacién de super estructuras que propongan
diferentes flow-sheet de los procesos a estudiar en conjunto con lo

desarrollado en esta Tesis y los modelos de los reactores no convencionales.
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