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1. RESUMEN

Este trabajo se centra en el estudio del proceso de reformado de gas natural con
vapor de agua para producir gas de sintesis. Un compuesto, que como su
nombre indica, es de gran importancia en la sintesis de muchos productos. En
concreto, se estudia el reactor heterogéneo catalitico donde tiene lugar la

reaccion de reformado.

Mediante un programa de simulacion de procesos quimicos, se optimiza el
proceso de reformado para obtener un rendimiento elevado en el reactor con el
minimo consumo energético global posible. Como resultado, se obtienen los

valores de las principales variables del proceso y las dimensiones del reactor.
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2. MEMORIA DESCRIPTIVA
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2.1 INTRODUCCION

El gas de sintesis es una mezcla de hidrogeno, mondéxido de carbono, vapor de
agua, metano y dioxido de carbono, que se emplea para obtener gran variedad
de productos quimicos y combustibles. La mayor parte del gas generado se
emplea en producir hidrégeno puro, que a su vez se utiliza en muchas industrias
guimicas, como es en la industria del amoniaco (53% de la produccién) y el resto
se utiliza en los hidrotratamientos de las refinerias. S6lo una parte muy pequefia
se emplea para producir metanol, electricidad o gas licuado, tal como se muestra

en la figura.

B Amoniaco

m1% B H2 pararefinerias

DB%

= Metanol
O Electricidad
OTecnologia GTL (gas aliquido)

m Otros

B53%

Figura 1: Mercado mundial para el gas de sintesis. (Fuente: VAN DER DRIFT,
2004).

Como se ha mencionado, el gas de sintesis no estd compuesto solamente por
hidrogeno, sino que lleva mas componentes, lo que permite otras aplicaciones.
Por ejemplo, la produccion de alcoholes y aldehidos de cadena larga, a través
de la reacciéon del gas de sintesis con oleofinas, llamada reaccion de
hidroformilacién, y la sintesis de formaldehido, acido acético, tolueno, isobutanol,
etanol, etileno o etilenglicol, entre otros, por la reaccion del metanol con CO

(carbonilacién) o con gas de sintesis.

Es importante destacar que una pequefia porcién de la produccion total de gas
de sintesis se destina a la generacién de electricidad, principalmente a través de

la gasificacion integrada de ciclo combinado.
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El reformado de metano con vapor de agua es un procedimiento muy empleado
en la produccion de gas de sintesis, tanto antiguamente, como en la actualidad.
Es por ello, que el estudio del proceso de obtencion y optimizacién del mismo
sigue siendo un tema muy investigado.

2.2 EMPLAZAMIENTO

El reactor objeto de estudio de este trabajo, se podria ubicar en el caso de ser
llevado a la realidad, en Palos de la Frontera (Huelva), en el poligono industrial
Nuevo Puerto, ya que hay disponible un solar de gran tamafio que no esta

construido.

Figura 2: Lugar escogido para ubicar la planta de gas de sintesis. (Fuente:
GOOGLE MAPS).

La ubicacion de la planta ha sido determinada atendiendo a diversos factores:

e La planta que va a albergar el reactor tiene como producto principal gas
de sintesis, y dentro de este el Hidrogeno, es por ello que el lugar de
emplazamiento escogido debe estar cerca de industrias que puedan usar
este producto. Es por ello que el lugar escogido para ubicar la planta es
el Polo quimico de Huelva, ya que posee varias refinerias, que precisan
de hidrégeno en sus hidrotratamientos del petrdleo y una gran empresa
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productora de fertilizantes, cuyo principal componente es el amoniaco que
también necesita de Hidrogeno para su produccion.

e El hidrogeno, que es el producto principal, es un gas con una temperatura
de ebullicibn muy baja, por lo que se inflama muy facilmente y hay que
tener gran cuidado en su tratamiento. Es crucial que el punto de
produccion del mismo esté cercano al lugar donde se le va a dar uso y
con esta ubicacion se cumpliria esta condicion.

e Cercania de empresas que puedan suministrar la materia prima: en el
mismo poligono esta la central térmica de generacion de gas natural
Fenosa por lo que la materia prima principal se tomaria de un lugar muy
cercano. El agua se tomaria de la red de abastecimiento local de agua
ademas, cabe la posibilidad de realizad pozos en la zona para tomar agua
del suelo en el caso de que fuera necesario.

e Cercania de empresas que puedan comprar el producto: en el mismo
poligono se encuentran empresas que serian compradoras potenciales,
como la refineria de CEPSA o REPSOL o la empresa productora de
fertilizantes, FERTIBERIA, que en la produccién de amoniaco le seria muy
atil el gas de sintesis con gran cantidad de Hidrégeno producido en el
reactor objeto de estudio.

e La disponibilidad de mano de obra en la zona es sobrada, ya que
Andalucia es actualmente uno de los territorios con mas paro de la
peninsula ibérica y la mano de obra para ejecutar el proyecto estaria
garantizada.

e Al ser un poligono industrial ya formado, la deposicion de los residuos
industriales de la planta seguiria la misma configuracion que la de las
industrias adyacentes.

e Los servicios auxiliares de alcantarillado, electricidad, agua y demas

estarian garantizados al ser un poligono industrial.
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Figura 3: Empresas cercanas a la planta de produccién de gas de sintesis.
(Fuente: GOOGLE MAPS).

El clima en la zona es del tipo mediterraneo, en el que los inviernos son suaves
y los veranos son calurosos. Las precipitaciones generalmente no son muy

elevadas.

2.3 OBJETIVOS

El objetivo de este trabajo es simular el comportamiento de un reactor catalitico
heterogéneo para producir gas de sintesis, a fin de establecer mejoras en la
forma de operacion del mismo. Para ello se emplea como herramienta HYSYS,
un programa informético de simulacion de procesos quimicos. Se busca alcanzar
un optimo energético para el proceso, en el que se desea obtener un gas de
sintesis con una proporcién alta de hidrogeno y una conversion alta de metano.
Se optimizaran las principales variables del proceso para buscar el menor
consumo de energia en la produccién de dicho gas. El reactor objeto de estudio
sera un horno de reformado, que es un reactor multitubular de lecho fijo del que
se conocen datos suficientes de ecuaciones cinéticas.

El gas de sintesis se obtendra mediante reformado de gas natural con vapor de
agua. El gas natural, compuesto en su mayoria por metano, sera proporcionado
por la empresa gas natural Fenosa. Se empleard un catalizador de niquel

comercial de la marca Haldor Topsoe soportado sobre espinela de aluminato de

11
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magnesio. El vapor de agua se obtendra de la evaporacion de agua que sera

suministrada por la red de abastecimiento local.

2.4 EL GAS NATURAL COMO MATERIA PRIMA

El gas natural se extrae directamente de la naturaleza y llega a su punto de

consumo sin haber experimentado practicamente ningin cambio quimico.

El componente mayoritario del gas natural es el metano, que es el reactivo
principal que interviene en las reacciones de reformado que se llevan a cabo
para producir gas de sintesis. Este es uno de los motivos de peso por el que el
gas natural es la materia prima idonea para el presente trabajo. La alta y facil
disponibilidad es otra de las ventajas que posee este combustible. Las reservas
de este gas son grandes y estan distribuidas por todo el mundo, siendo Oriente
Medio, con un 39,9 % y Europa Oriental, con un 31,8 %, los que poseen la mayor
cantidad del gas natural disponible. Segun los datos de Enagas, las reservas
probadas de gas natural en el mundo a principios de 2008 eran de mas de 181,9
billones de m3, por lo que se estima que, si el consumo medio continla siendo
como hasta ahora, habra disponibilidad de gas natural un tiempo de 65 afios. El

descubrimiento de nuevos yacimientos puede aumentar esta prevision.

Pero todavia queda mucha investigacion por delante, ya que la alta estabilidad y
energia de enlace de la molécula de metano, CHa, hace que sea complicada su

conversién a otros productos quimicos.

2000 | 2005 | 2010 | 2012 | 2013
América del Norte 6,5 7,0 9,4 10,6 | 10,8
America Central y Sur | 7,7 7,4 7,8 7,9 7,9
Europa Occidental 8,1 6,5 5,9 5,0 4,9
Europa Oriental y CEI | 52,7 | 53,7 | 60,5 |64,7 | 65,1
Africa 11,4 | 14,1 | 14,8 |14,7 |148
Oriente Medio 54,7 | 725 | 759 |79,9 |80,6
Asia-Oceania 119 |139 |16,1 | 16,8 | 16,8
TOTAL MUNDIAL 153,1 | 175,1 | 190,4 | 199,6 | 200,9

Tabla 1: Reservas mundiales en billones de m? probadas de gas natural por
paises. (Fuente: Enagas: http://www.enagas.es/enagas/es/QuienesSomos/QueEsEl

GasNatural/YacimientosReservasMundiales )
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El agotamiento de los recursos petroliferos y la gran contaminacion que estos
producen es otro de los motivos del auge del gas natural como materia prima de
muchos procesos y de que este esté teniendo gran expansion en el mercado
actual. Es la energia fosil menos contaminante y tiene un rendimiento energético
muy grande. Ademas, en su uso se consume el metano que éste posee, por lo
que contribuye a la eliminacion del metano que causa el indeseable efecto

invernadero.

2.4.1 Origen del gas natural

El gas natural proviene de los procesos de descomposicion de la materia
organica que habia en la tierra durante la era del Mesozoico, hace 240-70
millones de afios. Estos compuestos organicos se fueron acumulando bajo tierra
y se descompusieron muy lentamente sin presencia de oxigeno por la actuacion
bacteriana. Los gases generados fueron ascendiendo por las rocas porosas
hasta quedar almacenados formando los yacimientos de los que hoy nos

abastecemos los humanos.

Una vez extraido de los yacimientos se transporta hasta el lugar donde se va a
aprovechar su poder calorifico mediante gaseoductos, que son tuberias que
circulan bajo tierra o0 mediante grandes bugues metaneros, que transportan el
gas natural en estado liquido. Una vez alli se distribuye mediante una red de

tuberias hacia el lugar de consumo.

El sistema gasista espafiol es el encargado de gestionar que el gas llegue hasta

el lugar de consumo en Espafia. Estd compuesto por las siguientes instalaciones:

e Plantas de regasificacion que transforman el gas liquido a su estado
gaseoso originario mediante la aportacion de calor. El gas procede de las
plantas de licuefaccion de los paises de origen, donde licuan el gas para
facilitar su almacenamiento y transporte. Actualmente, el sistema gasista
dispone de 6 plantas de regasificacion mas una en construccion.

e Conexiones internacionales.

¢ Red de transporte de alta presion que opera a una presion de mas de 16

bar para el transporte del gas a grandes distancias.

13
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e Red de distribucién que opera a una presién menor o igual a 16 bar que
comunica la red de transporte con los usuarios finales.

¢ Plantas satélite que alimentan a una red de distribucion.

¢ Almacenamientos, generalmente subterraneos, destinados a cubrir, con

sus reservas, las puntas de demanda

2.4.2 Propiedades del gas natural.

El gas natural es un compuesto no toxico, incoloro e inodoro, formado por una
mezcla de hidrocarburos en la que su componente mayoritario es el metano
(CHa4). Su composicién quimica exacta varia un poco segun su procedencia, ya
que depende de las deméas moléculas que compongan el gas.

Su composicién habitual al ser extraido es 85% de metano, 10% de etano, 3%
propano, 0,1% de butano y 0,7% de nitrégeno. El resto, son otros componentes
que se encuentran en muy baja proporcion como son monoéxido y diéxido de
carbono e hidrégeno. La densidad relativa de un gas natural respecto al aire, es
un valor que oscila entre 0,55 y 0,7. Entendiendo como densidad relativa la
relacion entre la densidad absoluta del aire a 1 atm y 0°C y la densidad absoluta

del gas en las mismas condiciones de presion y temperatura.

El poder calorifico de un gas es la cantidad de calor desprendido en la
combustion completa de una unidad de volumen de dicho gas en condiciones
normales de presién y temperatura (0 °C y 1 atm). En este sentido podemos

diferenciar el Poder Calorifico Superior (PCS) y el Poder Calorifico Inferior (PCI).

El PCS del gas nos indica el calor total obtenido en su combustion completa
aunque no todo ese calor es directamente aprovechable en el aparato de
consumo. El PCI nos indica el calor que realmente podemos utilizar ya que una
parte del calor total producido se emplea en mantener en estado vapor el agua

qgue forma parte de los productos de la combustion.

El indice de Wobbe es la relacion entre el poder calorifico de un gas por unidad
de volumen y la raiz cuadrada de su densidad, en las mismas condiciones de
referencia. El indice de Wobbe puede ser superior o inferior dependiendo de si
se considera el poder calorifico inferior o superior. Este pardmetro sirve para

clasificar los gases en familias. Desde un punto de vista practico, los gases de la

14
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misma familia son intercambiables, es decir tienen un comportamiento similar en
los quemadores produciendo los mismos resultados de combustién (el mismo
flujo calorifico y el mismo tipo de llama) sin necesidad de adaptar los
quemadores. El indice de Wobbe superior del gas natural oscila entre 13,4 y
16,06 kW-h-m3,

En la tabla 2 se recogen las especificaciones de calidad que debe cumplir todo

gas introducido en el sistema gasista espafiol.

Propiedad Minimo Maximo
Indice de Wobbe Superior[kW-h-m] 13,403 16,058
PCS [kW-h-m] 10,26 13,26
Densidad Relativa 0,5550 0,700
S total [mg-m~] - 50
H.S + COS (como S) [mg-m-J] 17
RSH (como S) [mg-m¥]

Oz [mol %)] 0,01
CO; [mol %)] 2.5
H.O (punto de rocio) [°C a 70 bar ] 2

HC (Punto de rocio) ) [°C a 70 bar ] - 5
Metano (CH4) [mol %] 95 -

CO [mol %)] - 2

H2 [mol %] - 5
Compuestos Halogenados:

Flaor/ Cloro [mg-m3] - 10/1
Amoniaco [mg-m™] - 3
Mercurio [ug-m=3] - 1
Siloxanos [pg-m=] - 10
Benceno, tolueno, Xileno (BTX) [mg-m~] | - 500
Microorganismos Técnicamente puro

Polvo / Particulas Técnicamente puro

Tabla 2: Propiedades del gas introducido en el sistema gasista espariol.
Expresado en las siguientes condiciones de referencia [0°C, 1,01325 bar]
(Fuente: Boletin Oficial del estado. Disposicion 185 del BOE n2 6. 2013).
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Observando la tabla de requisitos minimos que tiene que cumplir cualquier
combustible gaseoso que sea empleado en Espafia, se ve que el porcentaje
molar minimo de metano debe ser del 95%. Por lo que se asume que el gas
natural empleado en como materia prima para realizar el trabajo posee un

porcentaje del 95% de metano.

Utilizar como materia prima gas natural proporciona mayores beneficios
medioambientales que otros combustibles fésiles, ya que es el que tiene menor
factor de emision de diéxido de carbono en su combustiéon. Ademas, es el que
presenta menores emisiones de oxidos de nitrégeno y las de éxidos de azufre y

otras particulas apenas son contabilizables.

2.5 EL AGUA COMO MATERIA PRIMA

El proceso de reformado que se va a estudiar tiene como materia prima principal,
ademas del gas natural, el vapor de agua. El agua es una de las materias primas
mas empleadas en la industria. Es un liquido incoloro, inodoro e insipido a
temperatura ambiente. Es una de las sustancias mas extendidas en el planeta e

imprescindible para la vida en el mundo.

Su punto de fusion a presion atmosférica es 0°C y el de ebullicién 100°C, lo que
hace su uso viable en cualquiera de sus estados fisicos. Sobre todo en estado

liquido y vapor.

En este proceso es imprescindible el vapor de agua que se generara a partir de
agua liquida en un evaporador, una vez se tenga el vapor de agua se le dara la

presion necesaria para el proceso mediante el uso de compresores.
El agua necesaria para el proceso podra ser adquirida de tres formas:

e Mediante conexién autorizada a la red de abastecimiento local.
e Mediante recepcidon de agua en camiones cisterna.

¢ Mediante extraccion a través de pozos realizados en la zona.

16
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Se elige el suministro de agua a través de la red de abastecimiento local para
continuar con el estudio del proceso, por ser el método mas comun y factible en
el momento. El agua sera almacenada en unos depdésitos y tratada para eliminar
impurezas como son sales y sélidos en suspension que puedan dafiar la vida util

de los equipos.

El agua serd suministrada al proceso con una presion de 100 kPa y una

temperatura aproximada de 25°C.

2.6. EL GAS DE SINTESIS

2.6.1 Descripcion del gas de sintesis.

El gas de sintesis o0 Sintegas (Syngas, en inglés) es un combustible gaseoso
obtenido a partir de sustancias ricas en carbono (hulla, carbén, coque, nafta,
biomasa, gas natural) sometidas a un proceso quimico a alta temperatura. Como
ya se ha comentado previamente, esta compuesto principalmente de hidrégeno,
monéxido de carbono, y muy a menudo, algo de diéxido de carbono en
proporciones variables. Posee menos de la mitad del poder calorifico que el gas
natural, y se utiliza como combustible o como producto intermediario en la
industria petroquimica para la creacion de gas natural sintético (GNS) y para la
produccién principalmente de amoniaco, metanol, y sus derivados, y como
producto intermedio en la producciéon de combustibles y lubricantes sintéticos a
través del proceso de Fischer-Tropsch, entre otros. En los casos en que se
produce a gran escala se obtiene por reformado de gas natural y de
hidrocarburos liquidos con vapor de agua y/o di6éxido de carbono o por
gasificacion de carbon, de biomasa y de algunos tipos de residuos. También se
puede obtener por gasificacion integral en ciclo combinado, utilizdndolo para

generar electricidad.

El gas de sintesis tiene una gran importancia en la industria desde hace un
tiempo ya que, a partir de él se obtienen muchos compuestos y productos de
gran interés industrial. Puede ser usado como materia prima para obtener una
amplia gama de productos quimicos, como puede verse en la figura 4. Uno de

sus principales atractivos, es que a partir de €l se obtiene el hidrégeno puro, que
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es muy dificil de encontrar en la naturaleza, ya que siempre se encuentra unido

a otro atomo en forma de compuesto.

Gas de sintesis

y Ho

Metanacion Haber

NH3

CH4 Fisher-Trobsch

Nafta
Der hal
er halogenados Metstial

/ l Isobutano
A W Etilenglicol
Ciclo

Olefinas = MOBIL Formaldehido
Aromaticos  acetico Metilamina
Etanol :
: Olefinas
Etileno R
Aromaticos
(gasolinas)

Figura 4: Usos del gas de sintesis. (Fuente: MARTIN, A:
https://es.wikipedia.org/wiki/Gas de s%C3%ADntesis#t/media/File:Aplicaciones gas

sintesis.pnQ)

Dependiendo de la proporcién de hidrogeno/monéxido de carbono que posea el
gas producido, sera idéneo para un uso u otro. Estos van desde amoniaco,
metanol, acido acético, hidrégeno puro y, actualmente se esta poniendo mucho
interés en las llamadas “fuel cell” que son pilas de combustibles de hidrogeno
proveniente del gas de sintesis. En la figura 5 se observa el amplio rango en el
que puede variar la proporcion de H2/CO en funcién del método empleado para

obtener el gas de sintesis.
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Figura 5: Proporcion de H2/CO obtenida dependiendo del método empleado
para producir gas de sintesis y de la materia prima empleada. (Fuente:
ROSTRUP NIELSEN, J.R., 2002)

Las siglas que aparecen en la figura 5, corresponden a las siguientes técnicas:
SMR: reformado de metano con vapor

ATR: reformado autotérmico.
POX: oxidacién parcial no catalitica.

Actualmente la produccion de gas de sintesis va encaminada a la llamada
economia del hidrégeno, por la cual se busca producir hidrogeno a partir de
energias renovables y utilizarlo como un combustible limpio y no contaminante,
ya que actualmente existe una gran dependencia del petréleo que ademas de

ser muy contaminante no es eterno.

2.6.2 Métodos para producir gas de sintesis.

El gas de sintesis puede obtenerse mediante gran variedad de procesos, como
por ejemplo, procesos de reformado de gas natural, por medio de la gasificacion
del carbén o la biomasa y también por la descomposicibn de compuestos
organicos con plasma. Por lo tanto, la materia prima empleada clasifica estos

procesos en tres grupos:
Gas Natural como materia prima: proceso Gas-to-Liquids (GTL).

Carbdén como materia prima: proceso Coal-to-Liquids (CTL).
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Biomasa como materia prima: proceso Biomass-to-Liquids (BTL).

Debido a que la materia prima empleada en el reactor de estudio es el gas
natural, y como ya se dijo antes, esta compuesta principalmente por metano,
este apartado se centrara en los procesos que emplean el metano como reactivo

principal.

2.6.2.1. Reformado de metano con vapor de agua

El reformado de metano con vapor de agua es el procedimiento mas comun para
obtener gas de sintesis a nivel industrial. Como materia prima suele utilizarse
gas natural, por su alto contenido en metano. La reaccién que tiene lugar es la

siguiente:
CH, + H,0 & 3H, + CO AH,9 = 206,290 k J /mol 1)

Esta reaccion es endotérmica y se requieren temperaturas muy altas dentro del
reactor para que la reaccion se pueda llevar a cabo, por lo que el proceso resulta
muy costoso. Se debe suministrar el calor exteriormente hasta alcanzar las
condiciones adecuadas para la reaccion. Las temperaturas son del orden de 500-
1000 °C. Aunque la presiéon desplaza el equilibrio hacia la izquierda, ya que el
volumen aumenta, la presion a la que se realiza la reaccion suele ser del orden
de 2500-3600 kPa, para no tener que comprimir el hidrégeno posteriormente
para transportarlo hasta su lugar de utilizacién y para poder tratar mas cantidad
de materia prima a la vez. La proporcion de los productos de reaccién que se
obtiene es de 3:1 de H2/CO, que es idonea para producir hidrogeno, puesto que
es un valor alto, pero no es adecuada para la produccién compuestos obtenidos
por la sintesis de Fisher-Tropsch, ni alcoholes, que requieren una relacion de
H2/CO de 2.

Para aumentar la cantidad de hidrogeno obtenido y aumentar asi, la proporcion
H2/CO, se utiliza la reaccion de reduccion de agua con CO, conocida como
“Water-Gas Shift” (2), esta reaccion ocurre en cadena con la de reformado de

metano. En ella se consume vapor de agua y CO y se produce Hz2y COa.
CO + HzO Ad Hz + COZ AH298 = _41,190 k]/mOI (2)

El reactor esta ubicado dentro de un horno y el calor suministrado para que

puedan darse ambas reacciones suele provenir de la combustiéon de parte del
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gas natural de la alimentacidon, por lo que ademas del di6xido de carbono
generado en la reaccion de Water Gas Shift, también el proceso genera el
procedente de la combustion del gas natural, por lo que las emisiones totales de
CO2del proceso suelen encontrarse en el intervalo de 0.35 a 0.42 m®de CO2 por
m3 de Hz producido. EI CO2 generado debe ser recogido con algunas de las
tecnologias disponibles para que no sea emitido a la atmosfera, que se

comentaran mas adelante.

Para aumentar la velocidad de la reaccion se utilizan catalizadores de Niquel,
normalmente del tipo Ni/Al203 0o Ni/MgO-Alz0s. De los catalizadores se hablara
en el apartado 10.

2.6.2.2 Reformado de metano con CO2

El reformado de metano con CO2, también llamado reformado seco, resulta
conveniente para producir gas de sintesis cuando el diéxido de carbono se
encuentra disponible a bajo coste ya que, ademas al consumir dicho gas, se
contribuye a la disminucion del efecto invernadero, del que es causante en parte,
el dioxido de carbono. Como materia prima en este caso se podria emplear
biogas ya que esta compuesto de cantidades variables de metano y diéxido de

carbono. La reaccién que ocurre es:
CH, + CO, — 2CO + 2H, AH,9g = —247,4 k] /mol ()

El reformado de metano con CO:2 da lugar proporciones de H2/CO del orden de
1, que son ideales para la sintesis de Fisher-Tropsch, produccion de CO puro

para acido acético, dimetil éter y oxoalcoholes.

En este tipo de reacciones, la selectividad del proceso esta determinada por las
condiciones de operacion, y la temperatura a la que se lleve a cabo condiciona
las reacciones secundarias que se puedan dar. La reaccion de reformado seco

es muy endotérmica y es favorable por encima de los 1000 °C.

Debido a la gran cantidad de carbono que entra en la alimentacion, la deposiciéon
de coque y carbén en los catalizadores es mucho mayor que en el reformado

con vapor.

Una de las reacciones secundarias que tiene lugar en este caso es la reaccién

de desplazamiento inverso del vapor de agua, que es la reaccion contraria la
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reaccion de desplazamiento de vapor de agua que se induce que tenga lugar en

el reformado con vapor:
C02 + HZ il HzO + CO AH298 = 4‘1 k]/mol

Aunque la reaccién de reformado seco se lleva estudiando desde el afio
1888, hay ciertas desventajas que limitan que su aplicacion sea extendida a nivel
mundial: es una reaccibn mas endotérmica que la de reformado con vapor, y
necesita temperaturas mayores de 1200K. Ademas, aunque la relacion
estequiométrica tedrica del gas de sintesis generado en esta reaccion es
H2/CO=1, en la practica suele producirse relaciones menores, debido al consumo
de COz2 por la reaccion inversa de desplazamiento de agua.

Los catalizadores que mejor funcionan en este tipo de reacciones son los de
niquel, pero conllevan la problemética de la formacion de depdsitos de carbon
en su superficie, ya que una de las reacciones secundarias no deseadas que se
dan en el reformado seco son las causantes de estos depdsitos de carbdén. Hay
gue destacar que debido a la baja relacion H/C de la alimentacion de este
sistema, la tendencia a la deposicion de coque en los catalizadores es mayor, en

comparacion al reformado con vapor.

2.6.2.3 Oxidacion Parcial de metano
Este proceso consiste en oxidar parcialmente la molécula de metano en
presencia de catalizadores. El agente oxidante puede ser aire, aire enriquecido

en oxigeno u oxigeno puro. La reaccion es la siguiente:
CH,+0,5 0, & CO+2H,  AH,e5 = —36,0 kJ/mol (4)

La reaccion esta favorecida a temperaturas por encima de 930 °C con el reactivo
metano en exceso. El gas de sintesis que se obtiene a través de este
procedimiento tiene una relacion de H2/CO de 2:1 que es adecuada para la

sintesis de metanol o la sintesis de Fisher-Tropsch.

La oxidacion parcial, al ser una reaccién fuertemente endotérmica, puede
realizarse sin emplear catalizadores, pero ello conllevaria unas presiones y
temperaturas de trabajo muy altas, por lo que se suelen utilizar catalizadores de
Niquel, que tienen los mismos problemas en cuanto a desactivacion que en las

reacciones de reformado de vapor.
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En comparaciéon con el reformado de metano con vapor, la oxidacion parcial es
un proceso mas simple, con unidades de operacion mas pequefas. Pero tiene
la desventaja de que es dificil recuperar y aprovechar el calor generado, lo que
da lugar a un rendimiento energético menor. Ademas, la combinacién de una
elevada conversion de metano y una alta velocidad espacial da lugar a la
liberacion de una gran cantidad de calor que dafa el catalizador y convierte el

proceso en peligroso y dificil de controlar.

2.6.2.4. Reformado autotérmico de metano

El reformado autotérmico es lo que aparece cuando se combinan en un mismo
reactor las reacciones de reformado de metano con vapor de agua y de oxidacion
parcial de metano. En este proceso se introduce el vapor de agua junto al
oxigeno en la entrada del reactor. ElI oxigeno puede provenir del aire exterior
directamente o ser oxigeno puro que se inyecta directamente. Aqui se combinan
reacciones endotérmicas y exotérmicas, pero el proceso global es exotérmico,

por lo que el consumo energético del mismo se reduce.

Las reacciones que interviene en este proceso son la oxidacién parcial del
metano, la combustion total de metano, la reaccion de reformado de metano con

vapor de agua Yy la reaccion de desplazamiento de agua.

CH, + 0,5 0, < CO + 2H, AH,eq = —36,0 kJ /mol
CH, + H,0 © 3H, + CO AH,q = 206,290 k] /mol
CO + Hzo Ad HZ + COZ AH298 = _4‘1,90k ]/mol

2.6.3. Método elegido para producir gas de sintesis.

Tras estudiar las alternativas disponibles para producir gas de sintesis, se
seleccionara el método de reformado de gas natural con vapor de agua para el
estudio del reactor del trabajo. Los motivos para elegir este procedimiento
residen en la facil disponibilidad de la materia prima necesaria: el gas natural y
el agua, que son faciles de adquirir y la gran disponibilidad de datos de otros
autores que han estudiado el proceso, pudiendo verificar los resultados
obtenidos y detectar desviaciones en los mismos. En cuanto a la cinética de la
reaccion, también hay estudios muy consistentes que proporcionan ecuaciones

cinéticas que se ajustan al comportamiento real del reactor y que en el caso de
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la seleccionada, que mas adelante se hablara de ella, es programable en el
software de simulacion que se emplea en el estudio del reactor para producir gas

de sintesis.

Es el método que produce gas de sintesis con mayor cantidad de hidrégeno en
su composicién, que lo hace muy adecuado para industrias quimicas y

petroquimicas como las del amoniaco, metanol, oxoalcoholes e hidrogeno.

2.7 PURIFICACION DE LOS GASES PROCEDENTES DEL
REFORMADOR DE METANO CON VAPOR DE AGUA

El objetivo de este trabajo es obtener un gas de sintesis rico en Hz a partir de gas
natural. Sin embargo, la corriente que se obtiene a la salida del reactor contiene
otros gases que son necesarios eliminar de dicha corriente. De todos estos el
gue se encuentra en mayor proporcion es el COz, que ademas sus emisiones a
la atmosfera estan limitadas y reguladas por el protocolo Kioto. Se propondran

métodos especificos para la eliminacion del diéxido de carbono.
i Absorcion quimica.

En la absorcion quimica ocurre una transferencia de masa entre la sustancia
gaseosa a purificar y un liquido (absorbedor) que posee propiedades

selectivas de absorcion.

Para absorber el COz, que es muy acido, se emplean compuestos quimicos,
que suelen ser aminas y nuevos compuestos en vias de investigacion, que
tienen mucha afinidad por los acidos, en una mezcla especial que promueve
la separacion. Luego el absorbente es regenerado para poder ser usado de
nuevo. En la siguiente tabla se recogen ejemplos de solventes empleados

comunmente para absorber COo..
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Tipo de solvente Ejemplo

Monoetanolamina (MEA)
Diglicolamina (DGA)
Dietanolamina (DEA)

Aminas primarias

Aminas secundarias . _
Diisopropanoalmina (DIPA)

Metildietanolamina (MDE
Tietanolamina (TEA)

Aminas terciarias

Soluciones de sal alcalina Carbonato de potasio

Tabla 3: Solventes utilizados para absorber CO:2

Las caracteristicas basicas de operacion de la absorcién con aminas son las

siguientes:

1. Lareaccion quimica de absorcion precisa de alta temperatura.

2. El sistema consta de dos reactores: uno donde se produce la absorcion y
otro donde se regenera la amina.
El proceso de regeneracion consume una gran cantidad de energia.

4. Es importante que el gas que entra en el proceso no contenga ninguna
cantidad de 6xidos de nitrégeno ni de azufre, ya que las aminas son
altamente contaminables por estos. A veces es necesario que el gas de

sintesis tenga un tratamiento previo.

ii. Ciclo de Carbonatacién/Calcinacion.

Es un tipo de absorcién quimica en la que se emplea caliza como absorbente. El
CO2 reacciona con el CaO para producir CaCOz mediante una reaccion llamada
carbonatacion. Para recuperar el CO2 se lleva a cabo el proceso inverso
(calcinacion) en el que se descompone la caliza en presencia de calor y se
desorbe el COo.

Para ello se emplean dos lechos fluidizados circulantes interconectados, uno que

actua como carbonatador y otro como calcinador.
iii. Adsorcion fisica:

En la adsorcion fisica no hay reaccion quimica entre los gases y los materiales

adsorbentes. Se emplean materiales capaces de adsorber el COz a altas y
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temperaturas, para luego recuperar el gas mediante cambios de presion y
temperatura, llamados procesos PSA 'y TPA. Los adsorbentes mas comunes son
el carbdn activo, los materiales mesoporos, las zeolitas, las aliminas y las

hidrotalcitas.
iv. Membranas.

Cuando las concentraciones de CO:2 en el gas son altas y la presion también es
alta pueden emplearse membranas selectivas para separar el CO2. Es un
proceso menos efectivos que los comentado anteriormente y que conlleva
ademas, un gran gasto de energia. Las membranas se dividen en orgénicas e
inorganicas. Las membranas organicas tienen el inconveniente de que no son

resistentes a altas temperaturas como si lo son las inorganicas.

Las membranas organicas que se emplean para separar el CO2 y el CHs a alta
presion son las poliméricas. De las membranas inorganicas hay mayor variedad,
siendo las mas empleadas las membranas metélicas, para separar CO2 y H2

mediante aleaciones de paladio y las membranas microporosas.
V. Destilacién criogénica.

La destilacion criogénica se emplea para purificar corrientes que poseen mucho
CO:s2. Consiste en una serie de etapas de compresion, enfriamiento y expansion,
en las que los componentes del gas son separados en una columna de

destilacion.

2.8 LEGISLACION

2.8.1 Normativa general de aplicacion en la elaboracién y redacciéon del

proyecto.

La normativa que se ha seguido en la elaboracion del trabajo ha sido:

e Catalogo de Normas UNE.
e Normas ISO.
e Norma API 530.
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La Ley 21/1992, de 16 de julio, de Industria, establece que una norma UNE es
una especificacion técnica de aplicacion repetitiva o continuada cuya
observancia no es obligatoria, establecida con participacién de todas las partes
interesadas, que aprueba AENOR, organismo reconocido a nivel nacional e
internacional por su actividad normativa. En el presente trabajo se han tenido en
cuenta aquellas normas UNE en las que se establecen los criterios generales
para realizacion de trabajos académicos y para la organizacion de los
contenidos, asi como las directrices sobre el contenido, la organizacion y
presentacion de indices y sobre la redaccion de referencias bibliogréaficas y de

citas de recursos de informacion.

Por otro lado, se han tenido en cuenta también las normas ISO sobre calidad y
gestion de la calidad, tanto en los materiales y equipos seleccionados, como en
el software empleado para la simulacion del reactor. Y, tal y como se especifica
en la Memoria de Célculo del proyecto, se ha empleado la nhorma API 570 para
el calculo del espesor de los tubos que componen el cuerpo del reactor catalitico.

2.8.2 Normativa medioambiental

2.8.2.1 Normativa aplicable a la materia prima.

La Ley 34/1998, de 7 de octubre, del Sector de Hidrocarburos y sus disposiciones
normativas de desarrollo, establecieron el régimen juridico de las actividades de
transporte, distribucion, almacenamiento, regasificacion y suministro de los
sujetos que intervienen en el sistema gasista, de acuerdo con lo dispuesto en la
Directiva 98/30/CE y definieron claramente las funciones y responsabilidades de
todos los agentes que intervienen en el sistema gasista. Esta ley tubo vigencia
del 1998 al 2007, afio en el que fue modificada mediante la Ley 12/2007, de 2 de
julio, con el fin de adaptarla a lo dispuesto en la Directiva 2003/55/CE del
Parlamento Europeo y del Consejo, de 26 de junio de 2003, sobre normas

comunes para el mercado interior del gas natural.

La Directiva 98/30/CE, establecio las bases para la creacion del mercado interior
del gas en la Unién Europea. La Directiva 2003/55/CE del Parlamento Europeo
y del Consejo de 26 de junio de 2003, establecié nuevas normas comunes para

completar el Mercado Interior del Gas Natural, y derogo la Directiva 98/30/CE.
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2.8.2.2 Normativa aplicable a las emisiones de CO..

La Ley 16/2002 de 1 de julio, de Prevencion y Control Integrado de la
Contaminacién (IPPC) tiene como objetivos evitar, o si no es posible, reducir y
controlar la contaminacion, mediante sistemas de prevencion y control que eviten
la transmision de la contaminacion de un medio a otro. Para ello define
importantes actuaciones como la obtencidbn de la Autorizacion ambiental
integrada (AAI) para poder dar inicio a una actividad, el concepto de las Mejores
Técnicas disponibles (MTD) como medida de proteccion del medio ambiente y

promueve la transparencia informativa entre las distintas industrias.

La directiva 2010/75/UE del parlamento Europeo y del consejo, del 24 de
noviembre del 2010, establece normas sobre la prevencion y el control
integrados de la contaminacién procedente de las actividades industriales. Es
conocida como “Industrial Emission Directive” (DEI). Dicha directiva sirvié para
elaborar la Guia de las Mejores Técnicas Disponibles para las distintas industrias
y hace practicamente obligatorio su uso, al menos en los valores de emision
asociados a la utilizacion de la MTD. La DEI hace mas estrictos los actuales

valores limite de emisidn europeos, que seran minimos para algunos sectores.

Se ha completado la transposicién de la Directiva 2010/75/UE a nuestro acervo
legislativo por medio de la Ley 5/2013, de 11 de junio que modifica la actual Ley
16/2002 y el Real Decreto 815/2013, de 18 de octubre, por el que se aprueba el
Reglamento de emisiones industriales y de desarrollo de la Ley 16/2002, de 1 de

julio, de prevencidn y control integrados de la contaminacion.

2.8.2.3 Ley GICA

A nivel de territorio andaluz, la ley que se encarga del control ambiental
proporcionando instrumentos de prevencién y control es la ley 7/2007, conocida
como ley de Gestién Integrada de la Calidad Ambiental (GICA). Su objetivo es
mejorar la calidad de vida de los ciudadanos y aumentar la proteccion del medio
ambiente. La ley establece sanciones graves a las empresas o industrias que
deterioren el medio ambiente. Se basa en el principio de “enfoque integrado” bajo
el cual se evalGa de manera integral el impacto ambiental asociado a actividades
industriales de alto potencial contaminante. Asi, el resultado de esta evaluacion

conjunta quedara recogido en una unica resolucion (la autorizacion ambiental
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integrada) en la que ademas se especificaran los valores limites exigibles de
sustancias contaminantes conforme a las mejores técnicas disponibles en el

mercado para conseguir el menor impacto ambiental.

2.8.2.4 Protocolo de Kioto

La emision de gases invernadero procedentes de la industria a la atmoésfera es
una accién muy controlada por todos los gobiernos. Es por ello que, teniendo en
cuenta que uno de los componentes del gas de sintesis es el COz, las emisiones
de éste a la atmdsfera van a estar fuertemente reguladas. El protocolo de Kioto
es el acuerdo que se encarga de regular dichas emisiones en los paises

firmantes.

El protocolo de Kioto es un acuerdo institucional de la Convencion Marco de
Naciones Unidas sobre el cambio climatico, a nivel mundial, que tiene como
objetivo reducir las emisiones de gases de efecto invernadero de los principales
paises industrializados. Fue firmado en 1997 en Japon pero no entré en vigor
hasta 2005. Tiene su origen en el alarmante calentamiento global que esta
sufriendo el planeta en comparacion con el que sufria en la era pre-industrial.
Con ese fin, el Protocolo contiene objetivos para que los paises industrializados
reduzcan las emisiones de los seis gases de efecto invernadero originados por
las actividades humanas: diéxido de carbono (CO2), metano (CH4), 6xido nitroso
(N20), hidrofluorocarbonos (HFC), perfluorocarbonos (PFC) y hexafluoruro de
azufre (SFe).

El protocolo de Kioto divide su vida en dos periodos de compromiso, el primero,
abarcé de 2008 a 2012. En este periodo los paises de la Union Europea
firmantes, se comprometieron a reducir sus emisiones en un 8% respecto a las
de 1990 para el conjunto de la unién. Sin embargo, el reparto de la carga a cada
pais se hizo en funcién de las capacidades econdmicas y medioambientales. En

la siguiente tabla se recoge dicho reparto:
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Objetivos de "repartoe de la carga™ asumidos por  Objetivos de los demas

los Quince (EW-15]) Estados miembros
(2008-2012) (2008-2012)

EU-15 -80%h Bulgaria -8%
Austria -13% Croacia -5%
Belgica -7,5% Replblica Checa -8%
Dinamarca -21% Estonia -8%
Finlandia 0% Hungria -6%
Francia 0% Letonia -8%
Alemania -21% Lituania -8%
Grecia +25% Polonia -6%
Irlanda +13% Rumania -8%
Italia -5,5% Eslovaguia -8%
Luxemburgo -289% Eslowvenia -8%
Paises Bajos -6%

Portugal +27% Chipre -
Espafia +15% Malta -
Suecia +4%

Reino Unido -12,5%

Tabla 4: Objetivos a cumplir en el primer periodo del protocolo de Kioto. (Fuente:
Accion por el Clima. Comision Europea.

http://ec.europa.eu/clima/policies/strategies/progress/kyoto_1/index_es.htm).

Para cumplir el protocolo, a los paises firmantes se les ofrece unos mecanismos
flexibles que tienen el objetivo de facilitar a los paises desarrollados el
cumplimiento de sus compromisos de reduccion y limitacion de emisiones y
promocionar la financiacion de proyectos "limpios" en paises en desarrollo o0 en

transicion hacia econémicas de mercado.

Es importante destacar, que Unicamente tienen la obligacion de cumplir dichos
objetivos los paises que han aceptado el mismo. Entre ellos, se encuentra

Espafia.

El segundo periodo de compromiso es conocido como La Enmienda de Doha y
abarca desde 2013 hasta 2020, afio en el que entrara en vigor un nuevo acuerdo.

En este segundo periodo, los paises participantes han acordado realizar nuevas

30



Estudio de un reactor catalitico para la obtencion de gas de sintesis

reducciones de sus emisiones. Los paises de la unidon europea (mas Islandia),
en concreto, se han comprometido alcanzar un nuevo objetivo de reduccion que

sera del 20% respecto a las emisiones de 1990.

2.8.2.5 Derechos de emision de gases de efecto invernadero

El comercio de derechos de emision de gases de efecto invernadero fue regulado
por primera vez por la Ley 1/2005, de 9 de marzo. Se puso en marcha el 1 de
enero de 2005, como medida fundamental para fomentar la reduccion de
emisiones de CO2 en los sectores industriales y de generacion eléctrica. En la
actualidad, este régimen afecta a casi 1.100 instalaciones y un 45% de las
emisiones totales nacionales de todos los gases de efecto invernadero.

El comercio de derechos de emisidn sélo es posible en la medida en que haya,
por un lado, instalaciones cuyas emisiones superen los derechos de emision
asignados, y por otro lado, instalaciones cuyas emisiones sean inferiores a las
gue en teoria pueden realizar. De esta forma, las instalaciones afectadas pueden
intercambiar los derechos de emisién previamente asignados a cada una de

ellas.

La Directiva 2003/87/CE del Parlamento Europeo y del Consejo, de 13 de
octubre de 2003, establecio un régimen para el comercio de derechos de emisién
de gases de efecto invernadero en la Comunidad europea, y la Decision
2007/589/CE estableci6 directrices para el seguimiento y la notificacion de las

emisiones de gases de efecto invernadero.

La citada Directiva 2003/87/CE ha sido modificada en varias ocasiones, una de
ellas por Directiva 2009/29/CE, que incluye nuevos gases Yy actividades a partir
de 2013.

Esta nueva inclusion de gases y actividades en la Directiva 2003/87/CE hace
necesario modificar la Decision 2007/589/CE, siendo este el motivo de la
aprobacion de la Decision 2011/540/UE.

La ley 5/2009 modifica a la ley 1/2005, incluyendo la actividad de produccion de
hidrogeno y gas de sintesis mediante reformado en la lista de actividades con
derechos de emision para el gas de efecto invernadero CO2, aunque no sera

hasta el 1 de enero del 2013 cuando entre en vigor la limitacion.
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Las emisiones de CO: procedentes de la produccion de gas de sintesis u
hidrogeno mediante reformado estan reguladas por la decision 2011/540/UE de
la comision, de fa fecha 18 de agosto del 2011. En el anexo XXI de dicha decision
se marcan las directrices para calcular los limites de emisiéon de CO2 de una
planta en funcion de la cantidad de carbono que participe en el proceso. Dichas
medidas regulatorias entraron en vigor el 1 de enero del 2013 para las plantas

de gas de sintesis con una produccion mayor de 25 toneladas diarias.

2.9 EL CATALIZADOR

Un catalizador es una sustancia que modifica la velocidad de una reaccién
guimica, generalmente en el sentido de aumentarla, sin alterar la energia libre
de Gibbs estandar de la misma. Los catalizadores solo afectan a los parametros

cinéticos de la reaccion, sin alterar el equilibrio quimico y termodinamico.

2.9.1 Propiedades del catalizador.

El catalizador es uno de los elementos mas importantes que integran el reactor
ya que aumentan la velocidad de reaccién, disminuyendo el tiempo de operacion
y con ello, el tamafio del reactor. Para que un elemento pueda ser utilizado como
catalizador a escala industrial debe cumplir una serie de propiedades: alta
selectividad para una determinada reaccion, alta estabilidad, ser resistente al
envenenamiento y sinterizacion y todo ello teniendo en cuenta las fluctuaciones
de caudal, presion y temperatura que se dan dentro del reactor. Ademas, debe
ser efectivo en pequefias cantidades, para que sea rentable su uso y buenas

caracteristicas para la transferencia de calor.

Selectividad y especificidad: es la propiedad que permite favorecer una
reaccion respecto a otras y que permite acelerar la reaccion principal para
obtener los productos deseados. Es una propiedad que varia con la
temperatura, presion, composicion de la mezcla y naturaleza del
catalizador. Por lo que para hablar de la selectividad de un catalizador hay

gue especificar las condiciones en las que se esta trabajando.

Actividad catalitica: es el grado en el que modifica la velocidad respecto

la que tendria con las mismas condiciones de concentracion, presion y
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temperatura sin catalizador. Debe ser activo en pequefias cantidades.
Esta propiedad depende de su composicion quimica y su estructura. Es
importante que tenga una gran superficie, ello se consigue con una

estructura interna porosa.

Estabilidad: se conoce como la pérdida de actividad del catalizador en
unas determinadas condiciones por la pérdida de centros activos
disponibles. El catalizador debe ser estable en el rango de composicion,
presidén y temperatura que trabaje el reactor para mantener su selectividad
y su actividad catalitica en los niveles adecuados. La estabilidad también
se relaciona con la vida util del catalizador, por lo que debe mantenerse
estable durante un largo tiempo de uso.

2.9.2 Partes del catalizador.

Un catalizador puede estar compuesto por tres partes:

Fase activa: lugar donde se encuentran los centros activos que es donde

se adsorben los reactivos

Promotor: aditivo que promueve la actividad del catalizador, hace que el
catalizador sea mas eficiente. Normalmente son Oxidos. Pueden ser
divididos en promotores estructurales y promotores electrénicos. El
promotor estructural, también conocido como textural, ayuda a estabilizar
la dispersion de la fase activa, como el BaO y el MgO y mejora la
estabilidad térmica, como el La203 y Ce20. Los promotores electronicos

favorecen la fijacion y disociacion de los reactivos.

Soporte: puede estar presente 0 no. Es la superficie sélida a la que se
afiade la fase activa y facilita la dispersién de la misma. Debe tener una
elevada area superficial, una distribucion de poros adecuada y una buena
estabilidad térmica. Dentro de los poros es donde se aloja la fase activa.
Hay soportes de muchos tipos, ya que cualquier tipo de material que sea
térmicamente estable y quimicamente inerte puede ser empleado como
soporte. Los mas comunes para el reformado de metano son: Al203, SiOz,
TiO2, MgO, C, Zn0O, SiC, Laz20s3, ZrO2 y CeO2. Ademas, también suelen

emplearse mezclas de estos 6xidos como soportes. La actividad catalitica
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del metal, ademas de depender de la cantidad del mismo que lleve el
catalizador, también se ve afectada por la naturaleza del soporte y sus
caracteristicas fisico-quimicas. Especialmente si son bésicos y con
caracter redox ya que influyen en la gasificacion de los grupos

carbonaceos que se depositan en el catalizador.

La forma del catalizador también influye en su funcionamiento, tradicionalmente
se han fabricado en forma de particulas cilindricas y anillos Raschig. Pero en los
altimos afios se han fabricado con formas mas novedosas que aumentan
considerablemente el &rea superficial. Ejemplos de estos nuevos disefios son las
particulas cilindricas con 4 agujeros internos desarrollados por ICI y Katalco,
tabletas con 7 agujeros internos fabricados por Haldor Topsoe o particulas con

forma de “rueda de carreta” comercializado por United Catalyst Inc.

Es importante que una vez que el catalizador esté empacado dentro del tubo del
reactor, quede de tal modo que no se ocasionen grandes caidas de presion, ni
se generen caminos preferentes de flujo o sobrecalentamientos de algunas

zonas del reactor.

2.9.3 Técnica BET

Una propiedad importante del catalizador es el area de superficie BET, del que
se hablara mas adelante en otros apartados. Por ello, es imprescindible explicar
aqui en que consiste la técnica BET con la que se determina el area BET.

Es una técnica ampliamente utilizada en laboratorios de todo el mundo para
caracterizacion de los sélidos. Se base en la adsorcion de un gas inerte sobre la
superficie de un sélido. Da informacion sobre el area superficial y la estructura

porosa del sdlido.

La superficie especifica es un parametro que expresa la relacion existente entre
el area total del catalizador y el peso del mismo. Sus unidades son m? de

superficie dividida entre gramo de catalizador (m?/g).

La isoterma de Brunauer, Emmett y Teller permite calcular tanto la superficie
especifica como el volumen de poros de una muestra sélida. La teoria BET
puede derivarse de modo similar a la teoria de Langmuir, pero considerando que

la molécula de gas se adsorbe en varias capas, con el requerimiento de que una
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capa debe estar completamente llena para que comience la formacién de la capa
superior. Para determinar la superficie especifica se utiliza la ecuacion de

Brunauer:

P _ 1 +C—1<P)
V,(Pb—P) V,C V,C \P,

En la que 1, es el volumen de gas adsorbido en una determinada superficie a la
presion de equilibrio P. V;, es el volumen necesario de gas inerte adsorbido para
formar la monocapa. P, es la presibn de saturacién del gas inerte a la

temperatura de operacion y C es una constante que relaciona el calor de

adsorcion en la primera capa y el calor de condensacion del adsorbato.

La ecuacion se emplea variando la relacion entre la presion parcial y la presion
de saturacion del gas. Se utiliza un gas inerte a baja temperatura, en concreto
nitrogeno a 77 K, que se adsorbe y desorbe del catalizador a distintas presiones.
El nitrégeno no interactla ni con el metal activo ni con el soporte, por lo que tiene
lugar la adsorcion fisica del mismo mediante fuerzas de enlace muy débiles,
como son las fuerzas de Wan der Waals. Al ponerse el gas en contacto con la
superficie del sélido se produce un equilibrio entre las moléculas adsorbidas y
las moléculas en fase gaseosa, que depende de la presion y de la temperatura.
La velocidad de adsorcion de las moléculas sobre los lugares vacios se iguala a
la velocidad de desorcion de las moléculas de los lugares ocupados. El area total
superficial se deduce de la cantidad de gas requerido para que se forme la

monocapa, ya que se conoce el area que ocupa cada molécula adsorbida.

El andlisis se realiza con un equipo en laboratorio. El procedimiento consiste en
pesar el sélido, previamente desgasificado y enfriado a 77 K en un tubo. Luego

se introduce el gas nitrogeno y este es adsorbido, se aumenta las relaciones de

P ., ., . .

o del nitrégeno. Con transductores de presion se miden los cambios y se
0

calculan los volumenes de gas.

2.9.4 Catalizadores para la reaccion de reformado

El metano es una molécula muy estable y su disociacion térmica requiere de
temperaturas de mas de 1000°C. Es por ello que el catalizador es un componente

clave en los procesos de reformado de metano. Para este tipo de reacciones se
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emplean catalizadores metalicos, siendo los mas importantes los que tienen su

fase activa de metales nobles y de niquel.

Los metales del grupo VIl de la tabla peridédica son todos activos para el
reformado de metano con vapor de agua. Rostrup-Nielsen en 1993, basandose
en la superficie metalica accesible, ha establecido un orden especifico de
actividad de catalizadores: Rh® Ru>Ni* Pd® Pt>Re>Co,

De la lista se observa que el Rutenio, aunque es el mas caro de los metales
nobles es el que presenta mayor estabilidad en el reformado de metano. Esto se
debe a que no forma especies carbonilos cuando trabaja a alta presion de vapor.
Pero, aunque los metales nobles presenten mejor resistencia a la desactivacion
el niquel es la opcién méas adecuada para el reformado ya que, el alto coste y la
baja disponibilidad de los metales nobles hacen su uso practicamente inviable a

escala industrial.

Las operaciones de reformado, al ser tan importante a escala industrial, ha
propiciado la realizacion de estudios para el desarrollo de catalizadores
especificos para sus diferentes procesos. A nivel comercial son catalizadores de
niquel soportados sobre materiales ceramicos que proporcionan una actividad y

selectividad adecuada a un precio bajo.

Los promotores que se emplean para optimizar las caracteristicas de estos
catalizadores, como se mencioné antes, pueden ser quimicos y/o texturales. Los
mas comunes son el aluminato de calcio, que proporciona resistencia mecanica
a las particulas, el 6xido de potasio que actia como inhibidor de la formacion de
coque y el 6xido de magnesio que reduce la acidez y aumenta la resistencia de

los catalizadores.

Varios estudios sobre catalizadores soportados de niquel-alimina demuestran
que la formacion del aluminato de niquel, NiAl2Os3, es muy importante en la
funcién del catalizador, ya que facilita la dispersion de los centros activos de

niquel en la superficie.

Lisboa y col. en 2005 realizaron un estudio sobre la adiccion de promotores de
magnesio y calcio al catalizador de niquel con alimina. Los resultados mostraron

gque estos promotores favorecian la reaccion de reformado de metano sin que
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hubiera cambios en el mecanismo de reaccion. El beneficio del Mg se manifesto

en que el coque formado era mas oxidado y con mayor contenido en hidrégeno.

Al aluminato de niquel, también se le conoce como espinela de niquel y tiene
una superficie especifica muy alta, del orden de entre 10 y 100 m?/g. Son los
mas empleados porque ademas tener una alta resistencia mecanica, son muy
estables, con altos puntos de fusion, alta estabilidad térmica, baja temperatura
de sinterizacion, alta capacidad de difusion de cationes y resistencia a acidos y

alcalis.

El uso de bajas proporciones de H20/CH4 conduce a grandes deposiciones de
carbono en el catalizador debido a la descomposicién del CHa y a la reaccién de
Boudouard, que se detallara mas adelante. Para mejorar la actividad catalitica
y/o resistencia al craqueo se han modificado la composicién de los soportes con

oxidos mixtos u oxidos tipo perovskitas para el reformado de metano con vapor.

Huang y col. en 2005, encontraron que los catalizadores de Ni mostraban

capacidad de autodecoquizacion con Cerio debido a su actividad redox.

Urasaki y col. en 2005, analizaron una serie de catalizadores Ni/perovskitas y
demostraron que Ni/LaAl203 y Ni/SrTiOs eran los que poseian mayor actividad

catalitica y estabilidad térmica a largo plazo.

Para determinar cuales eran los mejores catalizadores para el reformado de
metano con agua, Kimy col. en 2011, estudiaron los catalizadores con estructura
de nucleo/corteza de Niquel con: Ni/Al203, Ni/MgO-Al203, Ni/CeO2 y Ni/CeO2-
ZrO2, llegando a la conclusién de que los que presentaban mejor actividad
catalitica y mejor rendimiento en la conversion del metano eran los que llevaban
en su composicién éxidos de aluminio y mezclas en las que participaba el 6xido

de aluminio, como son Ni/Al203y Ni/MgO-Al20s.

Por todos estos motivos, el catalizador industrial empleado para modelar el
reactor del trabajo sera con fase activa de niquel soportado sobre alimina y con

oxido de magnesio como promotor.
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2.9.5 Desactivacion del catalizador

Aunque para el disefio y simulacion de los reactores se considere que el
catalizador permanece activo toda su vida, esto realmente no es asi. El
catalizador no es inmune al paso del tiempo y con frecuencia se produce la
pérdida de la actividad del mismo debido a la disminucién del nUmero de centros
activos. Como consecuencia, el grado de conversion a medida que se va usando
el catalizador disminuye. Analizando el tiempo de vida del catalizador se decide

Si interesa regenerarlo o sustituirlo por uno nuevo.
Los tipos de desactivacion del catalizador pueden dividirse en:

Sinterizacién o envejecimiento: son cambios en la estructura del
catalizador que hacen que se pierdan los centros activos. Puede
solucionarse disminuyendo la temperatura de operacion, estabilizandose
la estructura; afiadiendo promotores estabilizantes al catalizador o

reduciendo la concentracion de agua en el reactor.

Ensuciamiento por depdsitos de coque: el centro activo se recubre de
sustancias que lo deja inactivos. Suelen ser fracciones carbonosas que
se generan de la rotura de moléculas organicas y se depositan sobre el

catalizador recubriendo su fase activa.

Hay que tener previsto un mecanismo para su eliminacion: afadir
elementos que reduzca la formacion de radicales, operar en condiciones
de minimo precursor (especie que puede generar estos depdsitos) o

modificar la composicion de la alimentacion.

Envenenamiento: ocurre cuando una sustancia compite con los reactivos
para adsorberse en los centros activos. Tiene lugar una adsorcién quimica
irreversible que da lugar una disminucion de los centros activos
disponibles. La solucibn mas empleada es purificar la corriente de
alimentacion al reactor para que no entren las sustancias “venenosas” al
proceso. Aunque también pueden afadirse aditivos al catalizador o utilizar
lechos de guardia, que son equipos que retienen la sustancia que provoca

el envenenamiento o la transforma en otra.
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De las formas de desactivacion arriba descritos, los catalizadores para el
reformado de metano con vapor de agua, sufren la desactivacion por las tres
vias. Es por ello que en las condiciones de operacion del reactor debe tenerse
en cuenta minimizar la desactivacion del catalizador. El catalizador de niquel, en
concreto, se envenena irreversiblemente por el azufre, por lo que nada de azufre
debe entrar en el reactor. En el caso que el gas natural pueda contener algo de
azufre en su composicidn es de vital importancia que la corriente sea desulfurada

antes de entrar en el reactor.

La sinterizacién causa en el niquel una recristalizacion de las particulas, lo que
hace que se formen particulas mas grandes, que da lugar a una disminucion del
area superficial y por lo tanto de la actividad del catalizador. Esto ocurre cuando

la temperatura de operacion es muy elevada.

En las reacciones de reformado con vapor en presencia de catalizadores de
niquel los principales problemas son los depdsitos de carbon en los sitios activos
del catalizador que bloquean la superficie del mismo y producen la sinterizacion
del catalizador. La solucion que se lleva a cabo para disminuir los depésitos de
carbono es trabajar con exceso de vapor de agua en el reactor (H2O0/CH4=3 a 4),
aunque la presencia de vapor de agua puede aumentar la sinterizacion del
catalizador y disminuir su actividad. Para justificar la adiccion de vapor de agua
en exceso en el reactor basta con observar las reacciones que causan la

formacién de coque en el reformado de metano:

Craqueo de CHa: CH, & C+ 2H, AH,95 = 75k ]/mol
Reaccion de Bouduard: 2CO & C+CO, AH,95 = =173 k]J/mol
Reduccion de CO: CO+H, & C+H,0 AH,9g = =131 kJ/mol

Todas estas reacciones de formacion de carbén son termodinAmicamente
probables que ocurran y estan en equilibrio. Las dos ultimas son menos comunes
cuando la temperatura es alta, como en el reformado con vapor, pero la
deposicion de carbén debido al craqueo del metano aumenta de manera
considerable a medida que aumenta la temperatura, por encima de 700°C es la
reaccion dominante. La reaccion de Boudouard es la que predomina a

temperaturas bajas, por lo que no es probable que ocurra.
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Anadiendo mayor cantidad de vapor de agua al reactor lo que se busca es la
gasificacion de los depdsitos de coque, favoreciendo la reaccion inversa a la
reduccion de CO, que es favorable a altas temperaturas. Por lo que habra que
llegar a una solucién de compromiso para disminuir los depdsitos de coque y que
la sinterizacidbn no sea muy elevada. También hay que tener en cuenta que el
promotor y el soporte que el catalizador lleva tienen como funcion, ademas de
soportar la fase activa, evitar la desactivacion del catalizador tanto por depésitos

de coque como por sinterizacion.

2.9.6 Catalizador industrial empleado

Para el desarrollo del trabajo, se elige un catalizador industrial de la marca Haldor
Topsoe, en concreto el modelo R-67-7H. Es un catalizador no alcalino para el
reformado de vapor. Este catalizador es muy similar al empleado por Xu y
Froment para determinar las ecuaciones cinéticas usadas en el disefio y

simulacion del reactor.
El catalizador puede adquirirse a la empresa Catalyst surplus.

Es un catalizador muy usado en la actualidad, segun sus vendedores. Este
catalizador se reduce y es usado en reformadores tubulares de reformado de

materia prima ligera, como es el gas natural.

Figura 6: Particula de catalizador industrial R-67-7H de la casa comercial Haldor

Topsoe. (Fuente: http://www.topsoe.com/products/r-67-7h).

La fase activa del catalizador R-67-7H es el metal niquel y esta soportado sobre
aluminato de magnesio. El aluminato de magnesio es un oxido ceramico inerte
de la familia de las espinelas, caracterizado porque es muy estable en todos los
rangos de temperaturas. Este soporte se fabrica utilizando un proceso que

optimiza la distribucion de poro y la porosidad, lo que da como resultado un area
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superficial relativamente alta. Esta gran area de superficie, junto con la fuerte
estabilidad mecéanica del soporte, confieren al catalizador una actividad muy alta
y estable, que asegura que la reaccion de reformado esté cercana al equilibrio a
la salida del reformador. Las propiedades fisicas y quimicas del catalizador

empleado se resumen en la siguiente tabla.

Ni 13-15 wt %
SiO; < 0,2 wt %
MgAIl>O4 Balance

Area BET 12-20 m%g

Area superficial de niquel | 3,5-5 m?/g

Punto de fusién <1400 °C

Tabla 5: Caracteristicas quimicas y fisicas del catalizador comercial R-67-7H de
Haldor Topsoe. (Fuente: PINA, J., 2003)

La geometria de la particula catalitica R-67-7H es un cilindro con los bordes
convexos y 7 agujeros cilindricos axiales que aumentan el area superficial
externa e incrementan la actividad de la particula. Los bordes convexos permiten
apilar varias particulas y que no queden pegadas completamente evitando que
se produzcan canalizaciones de flujo, ademas incrementan su resistencia

mecéanica.

Las dimensiones de la particula catalitica elegida se resumen en la siguiente
tabla, junto con los datos de la densidad de la pastilla de catalizador (pp) y del
lecho catalitico (ps) que los tomamos de la bibliografia, del articulo de Pedernera
et al (2003).

Diametro externo, dep 16 mm
Didmetro interno, de cada agujero dip 3,4 mm
Altura en el centro, h 11 mm

Altura en el perimetro de la circunferencia, hc | 8 mm

Densidad de la particula, pp 1990,6 kgca/m3cat

Densidad del lecho catalitico, ps 1016,4 kgca/m>reactor

Tabla 6: Dimensiones y densidad del catalizador industrial empleado (Fuente:
PINA, J., 2005)
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En la memoria de calculos se incluye una caracterizacion mas exhaustiva del

catalizador.

2.10 CINETICA DE LA REACCION QUIMICA DE REFORMADO

Las ecuaciones cinéticas empleadas para el modelaje del reactor de reformado
de metano con vapor de agua son las propuestas por Xu & Froment en 1989. Se
ha seleccionado estas expresiones cinéticas porque han sido muy estudiadas
por otros autores, citadas en muchos trabajos de la misma linea que este y

ademas, emplean un catalizador muy similar al que se va a utilizar en este caso.

Xu & Froment obtuvieron dos expresiones cinéticas independientes, para la
reaccion de reformado y para la reaccion de desplazamiento de gas de agua.
Ademas, se obtuvo una tercera expresion para la reaccion de reformado de
metano con vapor de agua, dependiente de las otras dos. El estudio de la cinética
se realiz6 empleando un reactor tubular cargado de catalizador de niquel. Este
tipo de catalizador industrial es en forma de anillo Raschig y tiene como fase
activa el metal niquel (15,2%) soportado sobre MgAIl2O4 espinela. Los autores
hicieron variaciones en el tiempo espacial, relacion de H20/CHs en la
alimentacion, presion y temperatura de trabajo, obteniendo asi la velocidad de

reaccion intrinseca.

Se estudio los comportamientos de las dos reacciones desde el punto de vista
de la termodinamica y segun el modelo de estimacion y discriminacion de
parametros. Estos investigadores se basaron en la teoria de adsorcion de los
reactivos en la superficie del catalizador y desorcion de los productos. Se utilizd
los principios de Langmuir Hinshelwood, para formular el esquema de reacciéon
de 13 etapas, de las que 3 tenian velocidades controlantes y se podian

determinar y las otras 10 ocurrian en equilibrio.

En la siguiente tabla se recoge el esquema de reaccién desarrollado por Xu y

Froment:
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1 |H,04S-0-S+H,

2 |CHy; +S—~CH,-5

3 |CHy-S+S—~CH;-S+H-5

4 |CH; -S+S—CH, -S+H-5

5 |CH, -S+0-8S—~CH,0-S+H-5

6 |CH,0-§S4S—~CH,0-S+H-5

7 |[CHO-S+S~CH,0-5+H-5§

8 |CHO—-S+S—=C0O-S5S+H-5 Etapa controlante de r;
9 |CO-S+0-5—~C0;—-5+5 Etapa controlante de r
10 | CHO—-S4+0-S—C0, -54+H-5 | Etapacontrolante de r3
11 | CO-S+< Co+5

12 | 2H-S—~S+H, -5

13| H, - S —H; +5

Tabla 7: Esquema de reaccion para el reformado de metano con vapor de agua
desarrollado por Xu & Froment. (Fuente: Xu & Froment, 1989b).

El modelo cinético de Xu & Froment se sustenta sobre el siguiente mecanismo
de reaccion, en el que tiene lugar la disociacion, adsorcion y desorcién de los
atomos sobre los sitios activos del catalizador de niquel:

e EI H20 es adsorbido sobre la superficie de los atomos de niquel y se
disocia dando lugar a &tomos de oxigeno adsorbidos y atomos de H en la

fase gas.

e EIl metano reacciona con la superficie de los atomos de niquel y es
adsorbido dando lugar a radicales CH: adsorbidos y atomos de H

adsorbidos.

e Los radicales CH2 adsorbidos reaccionan con el oxigeno adsorbido
produciendo CHO y H2 adsorbidos.

e EI CHO adsorbido toma dos caminos, o se disocia en CO y H adsorbidos
0 reacciona con el oxigeno adsorbido en un sitio cercano para producir

CO:2y H en paralelo. Esta es la etapa controlante de la reaccion.

e EI CO adsorbido reacciona con el oxigeno adsorbido para formar COz2, o

se desorbe del sitio para dar CO en fase gas.
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e Los atomos de H adsorbidos que se producen en algunas de las etapas,
se unen para dar moléculas de H2 que se desorben del catalizador y

producen Hz en estado gaseoso.
Ecuacion cinética de reformado de metano con vapor.
La ecuacion cinética para la reaccion de reformado de metano con vapor es:

k p]%l Pco

1 2

—,5 (PcH,PH,0— )

o= sz'; e K1 [ kmol ]
1 (DEN)?2 kg cat-h

La ecuacion cinética para la reaccion de desplazamiento de gas de agua es:

k2

szpCOZ)
_ PH, K2

(PcopH,0—

[ kmol ]
(DEN)?2 kg cat-h

I

La ecuacion cinética para la otra reaccion de reformado de metano con vapor es:

K PH,PCO
=3 . 2 _TH2 -2
o ng,; (PcH4PH,0 ro [ Kol ]
T (DEN)2 kg cath
En las que el denominador es:
Kn,0PH,0

DEN =1 + K¢opco + Ku,pu, + Ken,Pcn, +

sz

k;: constante cinética de la reaccién i.
Kj.: constante de adsorcion del componente k.

Px: presion parcial del componente k.

Las constantes de adsorcion y cinéticas satisfacen las ecuaciones de Van’t Hoff

y Arrhenius, respectivamente.

Por lo que la constante cinética de cada una de las reacciones se calcula con la

siguiente ecuacion de Arrhenius:
ki,T == A(ki,T) . e_Ei/RT

La constante de adsorcion de cada componente se calcula de acuerdo a la

ecuacion de van’t Hoff:

Kk,T — A(Kk,T) . e—AHk/RT
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Los factores preexponenciales A, energias de activacion y entalpias fueron
calculadas por Xu & Froment cuando desarrollaron su modelo matematico, por

lo que las constantes cinéticas solo dependen de la temperatura

= . 1()15 . a—240100/RT [kmol-bar%s
k; =4,225-10 e [ — ]
= .106 . a—67130/RT [__kmol
k2 1'955 10 ¢ [kgcat-h-bar]
— 1115 . n—243900/RT [kmol-bar®s
k; =1,020-10"" -e [ e ]

Las constantes de adsorcion en el equilibrio de las especies que intervienen se
calcula mediante:

—88680
Kn,0 = 1,77 -10% - ¢” rRt  Adimensional

Kei, = 6,65 - 10~% . @38280/RT [L]

bar

Ky, =612-1077- @82900/RT [&]

KCO =823 10—5 . e70650/RT [ﬁ]

Donde R, es la constante de los gases ideales que tiene un valor de:

J

R = 8,314472
mol - K

Para las constantes de equilibrio de adsorcion de las reacciones, se utilizan las
ecuaciones reportadas por De Groote & Froment (1995), ya que se han utilizado
en el modelaje de muchos reactores cataliticos heterogéneos unidimensionales

como el que es objeto de estudio en el presente trabajo.

11650

K, = 10(13076 -5 )[barz]

1910)

K, = 10(—1,784+T

E(g == 1(1[(2 [l)arz]
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2.11 REACTOR CATALITICO HETEROGENEO

El reactor es la parte mas importante de una planta quimica, ya que es donde
tiene lugar la reaccion. Existen varios tipos de reactores quimicos dependiendo
de las caracteristicas y fases de reactivos y productos, condiciones de operacion,

requisitos legales, técnicos, operacionales, entre otros.

En general, los reactores pueden dividirse en dos tipos, dependiendo de la fase
de las sustancias involucradas en la reaccion. En los reactores homogéneos,
todas las sustancias se encuentran en la misma fase y en los reactores
heterogéneos, algunas o todas las sustancias involucradas se encuentran en
distinta fase. Como es el caso del presente trabajo, en el que el catalizador es
un compuesto solido y los reactivos y productos de la reaccién son gases. Por lo

tanto, el reactor elegido es de tipo heterogéneo.

Dentro de los reactores heterogéneos, existe una distincién dependiendo del
estado de las fases involucradas, ya que pueden ser reacciones gas-liquido,
sélido-fluido o sistemas multifasicos en el que intervienen las tres fases de la

materia. En esta ocasion se centrara la explicacion en los reactores sélido-fluido.

Un reactor catalitico es un aparato donde la reaccion catalitica se produce de
manera controlada. Un catalizador es una sustancia que aumenta la velocidad a
la que wuna reaccion quimica se acerca al equilibrio sin intervenir

permanentemente en la reaccion.

En la industria quimica actual, la situacibn mas comun es que el catalizador se
encuentre en estado solido y los reactivos y productos en fase fluida pasen a
través de él.

Los reactores sélido-fluido para las reacciones que tienen lugar en el proceso de
reformado de metano con vapor de agua tienen forma tubular y son conocidos

como lechos.

Un lecho es una columna que esta rellena de particulas sélidas a través de las
cuales pasa el fluido. Dependiendo de la velocidad del fluido se distingue entre
reactores de lecho fijjo o empacado, en las que el fluido circula a una baja
velocidad y al pasar a través del sélido ninguna particula se separa de otra, ni se

mueve, por lo que el lecho mantiene siempre una altura y porosidad constante;
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y reactores de lecho fluidizado, en los que debido a la alta velocidad del fluido
las particulas se separan unas de otras y se mueven con el caudal de fluido.

Dentro de estos dos tipos, sera objeto de estudio los reactores de lecho fijo.

En el mercado existe gran cantidad de reactores de lecho fijo, pero todos se
basan en un lecho que contiene al catalizador inmovilizado en estado sélido a
través del cual pasa el fluido que reacciona en la parte superior del reactor. El
mecanismo de reaccion implica basicamente, la adsorcion de los reactivos en la
superficie del catalizador, reaccion sobre la superficie en los sitios activos del
catalizador y desorcién del producto para dejar el sitio activo libre y que pueda
volver a ser ocupado. La alimentacion se introduce en el lecho por la parte
superior ya que, cuando la alimentacion es un gas, puede ser usual introducir la
alimentacion por debajo, pero se trata de gas a alta presion y para evitar el
arrastre de particulas es mas conveniente introducirlo por la parte superior, como
se justifica mas adelante. La corriente de salida que estd compuesta por los
productos, inertes y reactivos sin reaccionar, saldra por la parte inferior del

reactor.
Todos los reactores de lecho fijo tienen en comun las siguientes caracteristicas:

e El fluido que atraviesa el reactor se puede asimilar a un modelo ideal de
flujo piston.

e Para evitar una pérdida de carga excesiva y un taponamiento de los
conductos que hagan inviable el proceso, el tamafio de particula del
catalizador no puede ser demasiado pequefia.

e El control de la temperatura en este tipo de lechos es complicado y es
muy facil que se formen puntos calientes que pueden deteriorar el
catalizador.

e Debido a que el catalizador esta fijo dentro del reactor, es muy complicada

su retirada para limpiarlo o regenerarlo cuando ha perdido la actividad.
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2.11.1 Tipos de reactores de lecho fijo y modos de operacidon

Los reactores de lecho fijo pueden clasificarse en funcion de la disposicion del

flujo y el modo en el que lleva a cabo la operacion

1) Disposicion del flujo: La mayoria de los reactores de lecho fijo opera con flujo

axial descendente de fluido.

2) Disposicion del lecho y eliminacion del calor: Una vez establecido el flujo axial
del fluido, hay que considerar si hay o no intercambio de calor, por ello se

distingue entre operacion adiabética y no adiabatica.

Operacion adiabatica: No hay intercambio de calor con el exterior. Como
consecuencia, la temperatura aumenta si la reaccidon es exotérmica y

disminuye si es endotérmica.

Operacién no adiabatica: En la operacion no adiabatica hay un
intercambio de calor con el lecho para controlar la temperatura. En
esencia, el reactor es un intercambiador de carcasa y tubos, con el
catalizador en el interior o exterior de los tubos y, un fluido refrigerante o

portador de calor circulando por la carcasa o los tubos.

El principal problema que surge a la hora de determinar las dimensiones de un
reactor de este tipo es la decision del diametro del tubo y cuantos tubos son
necesarios para lograr la producciéon y conversion deseada. En funcion de estos

parametros podemos distinguir varios tipos de reactores de lecho fijo:

e Reactor de lecho fijo tipico: consiste en un reactor tubular en el que hay
un solo lecho de catalizador y a través del cual fluye un fluido desde la
parte superior del lecho a la parte inferior. Su inconveniente es el mal
control de la temperatura del lecho ya que posee un didmetro mayor que
otros lechos y la refrigeracién o calentamiento de la columna solo ocurre
por la parte exterior del tubo. Por lo que es muy probable que se formen

puntos calientes en torno al eje central del reactor.
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Figura 7: Esquema de reactor lecho fijo.

Reactor de lecho fijo multitubular: Este tipo de reactores funciona igual
que el reactor de lecho fijo tipico, con la diferencia de que la carga de
catalizador y el flujo de fluido se distribuye por varios tubos, ya que
consiste en una carcasa en el interior de la cual estan distribuidos los
tubos donde tiene lugar la reaccién. Por fuera de los tubos pasa el fluido
que refrigera o que aporta calor al proceso. Su funcionamiento es similar
al que tendria varios reactores de lecho fijo simples funcionando en
paralelo. Este tipo de disefio tiene la ventaja de que el control de la
temperatura es mas eficiente, al ser el diametro de los tubos menor.
Ademas, la formacién de puntos calientes se vera también disminuida. La
desventaja que posee el reactor multitubular es la gran dificultad de la
limpieza y recarga de catalizador, ya que, a la complicacion de la
geometria del reactor, se le aflade el gran niumero de tubos que tienen

gue ser limpiados y/o recargados.

49

U=



Estudio de un reactor catalitico para la obtencion de gas de sintesis

Feed gas

|
i

T TN Heat
) carrier

-~ T loop
et

]

e -.-_._J

Figura 8: reactor lecho fijo multitubular. (Fuente: EIGENBERGER, G., 1992)

Reactor de multiples lechos fijos: Este tipo de reactor consiste en varios
lechos fijos consecutivos, la reaccién se va produciendo a medida que los
reactivos atraviesan secuencialmente los distintos lechos. Para refrigerar
la corriente de fluido, el intercambio de calor se produce entre lecho y
lecho. Al contrario que el reactor multitubular, el comportamiento de este
tipo de reactores puede asimilarse al que tendrian varios reactores de
lecho fijo tipico funcionando en serie. La ventaja de este tipo de
configuracion es el mejor control de la temperatura y el intercambio de
calor, ya que el catalizador esta distribuido en distintos lechos y entre cada
etapa se produce un intercambio de calor, ya sea calentamiento o
refrigeracion, controlado. En cuanto a la formacion de puntos calientes, es
menor gue en los lechos fijos tipicos pero mayor que en los multitubulares.
La ventaja que posee este tipo de reactores es la limpieza y retirada del
catalizador, que es mas sencilla que en los otros dos casos. Para disefar

este tipo de reactores se suele usar leyes de comportamiento adiabatico.
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Figura 9: Reactor de multiples lechos fijos. (Fuente EIGENBERGER, G., 1992)

El gas de sintesis mediante reformado de gas natural con vapor de agua se
produce en un reactor de lecho fijo multitubular, ya que es el que reune las

condiciones adecuadas para que pueda llevarse a cabo la reaccion.

2.12 EL REACTOR PARA LA REACCION DE REFORMADO

Las reacciones de reformado se llevan a cabo en reactores tubulares llamados
hornos. Estos hornos albergan una serie de tubos rellenos de catalizador dentro
de los cuales tiene lugar la reaccion quimica. Los tubos estan realizados en una
aleacién de acero inoxidable-cromo de alta calidad, ya que dentro del reactor se
alcanzan temperaturas y presiones muy elevadas (del orden de 800-1000°C y
30 bar) y es crucial para la seguridad y estabilidad del proceso que los materiales
de los que esta realizado el horno soporten condiciones extremas. Los tubos
donde tiene lugar la reaccién catalitica se encuentran en el interior de la seccién
radiante de un horno, llamado reformador primario, en el que hay varias llamas
que calienta las paredes de los tubos, por lo que la transferencia de calor,
principalmente por radiacién, aunque también por conveccién, ocurre

directamente entre la llama y la superficie del tubo. Los tubos estan colocados
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de manera vertical y paralelos entre si. EI nUmero tipico de tubos son de 40 a
400 unidades y tienen una longitud de 10 6 18 m y unos diametros interiores que
rondan los 7,5-15 cm. Cada tubo se considera un reactor independiente y cuando
el gas sale de cada tubo se une para dar lugar a una corriente de salida comun.

El proceso comienza cuando se alimenta de forma uniforme la mezcla de gas
natural libre de azufre con el vapor de agua por la parte superior a los tubos del
reformador mediante un sistema de entrada multiple, conocido como colectores.
La mezcla ya ha sido calentada previamente y esta a una presion adecuada para
que pueda atravesar el lecho y salga de él con presion suficiente. El gas
atraviesa el reactor en sentido descendente, ya que es la disposicién de flujo que
garantiza que no se arrastren las particulas de catalizador al paso del fluido.
Ademas, no tiene limitaciones de velocidad y el consumo de potencia del reactor
es menor que si fuera en sentido ascendente. Los tubos se encuentran
conectados al sistema de entrada a traveés de unas conexiones flexibles llamadas
coletas. La caida de presion a través de las coletas garantiza una distribucién
uniforme de la mezcla vapor-gas a través de todos los tubos. Una parrilla de

catalizador situada en la parte inferior del tubo permite la sujecién de relleno.

El sistema de colectores multiples de entrada se utiliza para compensar la
expansion del cabezal de entrada de los tubos y su propia expansion. Estos

estan fabricados de acero al carbono.

El proceso de reformado puede dividirse en tres fases: precalentamiento,
reaccion y sobrecalentamiento, cada una ocurre a una altura del tubo de

reformador.

En el precalentamiento, la mezcla de vapor y gas se calientan hasta la
temperatura de reaccién. El calor necesario para que ocurra la reaccién, que es
altamente endotérmica, se obtiene de la combustion de parte del metano del gas
natural de alimentacion. La combustion tiene lugar en el exterior de los tubos de
catalizador y dentro del horno, para que el calor que proporciona dicha
combustién pueda llegar a las paredes de los tubos y elevar su temperatura
hasta la necesaria para que se produzca la reaccion de reformado. La ultima fase

del proceso, es el sobrecalentamiento de los productos y el ajuste de las
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condiciones de equilibrio del gas resultante y tiene lugar en la parte mas baja de

los tubos.

El gas producido en todos los tubos del reformador pasa a través de las aberturas
de la parrilla que sujeta al catalizador y se recoge mediante un sistema de

colectores de salida multiple.

En la siguiente figura se ven las partes mas basicas que componen un

reformador.

Colector de
entrada

Mecheros

Tubos
reformadores

Colectores
de salida
fria

Figura 10: Esquema de horno reformador con llama en la parte superior.
(Fuente: GUMILAR A, http://chemeng-processing.blogspot.com.es/
2010/05/hydrogen-production-by-steam-reforming.html).

Los tubos del reformador son los encargados tanto de retener el catalizador
sélido y los gases de reaccién bajo presion y aseguran una transferencia de
calor eficiente desde el combustible quemado al gas de proceso y al catalizador

para promover la reaccion.

Como el proceso requiere altos niveles de calor, la mezcla de hidrocarburos y
vapor se precalienta fuera de la seccién radiante a 500 °C—650°C para minimizar
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la cantidad de energia que hay que suministrar luego en el reactor y con ello el
tamafo del equipo. Un precalentamiento excesivo puede producir formacion de
coque en la alimentacién y dar lugar a depdésitos de carbon en el catalizador
causando la degradacion de la seccion de precalentamiento.

En resumen, el reformador primario es un intercambiador de calor cuya funcién
es calentar el gas del proceso, contiene unos tubos llenos de catalizador que es
donde se producen las reacciones, dentro de la carcasa del horno es donde
ocurre la combustién de los gases que proporcionan la energia para la fuerte
reaccion endotérmica de reformado. El tipo de transferencia de calor que domina
es la radiacion y hay multiples puntos de suministro de combustible.

Los parametros mas tipicos empleados en reformadores industriales se recogen

en la siguiente tabla:

Pardmetros de disefio Valores tipicos en reformadores industriales
Temperatura de piel de tubo, K 1000-1280
Flujo calérico medio, kW/m;? 45-90
Longitud del tubo, m 10-18
Diametro interior del tubo, mm; 75-140
Espesor de la pared del tubo, mm; 11-18

Acero HK 40: 20 Ni/ 25 Cr
HP modificado: 32-35 Ni /23-27 Cry 1.5% Nb

Material del tubo

NUmero de tubos:

Horno con llama superior 400-1000
Horno con llama lateral 100-150
Horno con llama inferior 200-300
Fase activa del catalizador Niquel
a-alimina
Soporte del catalizador aluminato de magnesio

aluminato de calcio
Anillos Raschig
Pellet cilindrico con cuatro agujeros internos
Tableta con siete agujeros internos
Particula con forma de “rueda de carretera”

Tabla 8: Parametros tipicos utilizados en el disefio de reformadores industriales.
(Fuente: PINA J., 2002).

Forma del catalizador
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2.12.1 Tubos del reformador

Como ya se ha mencionado antes, los reformadores operan a temperaturas muy
elevadas por lo que los materiales empleados tienen que tener una alta
resistencia a la rotura para conseguir paredes mas finas que permitan una mejor
transferencia de calor. Los materiales tienen que ser muy ductiles, resistente a
la oxidacion y a la carburizacion. Ademas, deben ser facilmente soldables entre
si ya que, las grandes longitudes de los tubos de los reformadores no se

consiguen en una sola pieza, sino que son unién de varios tubos soldados.

El material de construccién de los tubos es lo que limita la temperatura del
proceso, que es de unos 1000 °C en su superficie, y en el interior del tubo, la
temperatura del gas de alrededor de 950 °C. El material mas tipico del que suelen

fabricarse los tubos es de acero de alta aleacion HK 40 que contiene 20Ni/25Cr.

Este tubo de HK 40 es muy caro, por lo que constituye la mayor parte de los
costes del reformador. La resistencia maxima que aguantan los tubos esta muy
limitada por la temperatura maxima de la pared. Un pequefio aumento de este
parametro podria suponer una gran disminucion de la vida del tubo. Ademas, las
tensiones radiales son provocadas por el gradiente de temperatura a través de
la pared del tubo, lo cual limita el flujo de calor que se aporta al reformador. Este
flujo de calor (referido a la superficie interna del tubo) suele estar entre 40000-
75000 Kcal/m?h. En la figura 10 puede verse como se ve afectada la vida de los

tubos de los reformadores con la presion y la temperatura.
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Figura 11: Efecto de la presion y la temperatura en la esperanza de vida de los
tubos de acero HK-40 en un horno reformador. (Fuente: MCKETTA, 1990).

El didmetro de los tubos oscila entre 75-140 mm y la longitud entre 10 y 18m.
Aunqgue en la actualidad estan empezando a emplearse tanto para reemplazos
de tubos en mal estado como para disefios en plantas nuevas el material HP
modificado (32-35Ni/23-27Cr estabilizado con 1.5% de Nb), que posee

mejores propiedades a altas temperaturas.

2.12.2 Tipos de hornos para el reformado

Hay varios tipos de disefios de hornos de reformado que son habituales en la
industria. Cada configuracién tiene sus propias ventajas y desventajas y se
diferencian en la posicién de los quemadores y en el tipo de patron de flujo de
calor. En la figura 11 se observa cada tipo de horno. Los factores mas
importantes son: la relacién entre el nUmero de quemadores y niumero de tubos,

la seccion radiante y la eficiencia en la transferencia de calor.
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I. Horno con quemadores en la parte inferior (raramente utilizado): El flujo
de calor va en contracorriente con la alimentacion del vapor y el gas. Este tipo
de hornos presenta un perfil de temperaturas casi constante a lo largo de toda la
longitud del tubo, dando temperaturas mas altas en la zona de salida de
productos y es ahi donde ocurre practicamente toda la conversion del metano.
Tiene baja eficiencia térmica. Este tipo de configuracién corresponde a la letra A

de la figura 11.

II. Horno con quemadores en la parte superior. (tecnologia KTl y Lummus
Uhde): El calor se transfiere directamente desde los gases de combustion a las
paredes de los tubos. Este tipo de hornos se caracteriza porque el flujo de calor
va paralelo al flujo de alimentacion de vapor y gas natural. Hay que tener cuidado
al operar con esta disposicion ya que se produce un pico en el perfil de
temperatura de la pared del tubo en la parte superior del reformador. Esta
configuracion tiene un flujo mayor de calor en los puntos de mayor temperatura.
Un pequefio numero de quemadores permite una gran capacidad (600-1000
tubos por seccién radiante) en un conjunto compacto. Por lo que para su
construccion se precisa menos acero y menos espacio para su emplazamiento.
Es muy eficiente. Este tipo de configuracion corresponde a la letra B de la figura
11.

lll. Horno con quemadores dispuestos en forma de terraza (tecnologia
Wheeler Foster): Es una variacion del horno con quemadores en la parte
inferior. Los quemadores estan dispuestos a lo largo del horno a distintos niveles,
en forma de “terrazas”, lo que permite una operaciéon mas controlada. Con este
disefio se logra menores temperaturas en la parte inferior del tubo. Este tipo de

configuracion corresponde a la letra C de la figura 11.

IV. Horno con quemadores en los laterales (tecnologia KTl y Topsoe): El
horno con quemadores laterales consta de dos secciones (por lo que el tamafio
del horno es mayor) En este disefio los quemadores estan colocados a lo largo
de la pared del horno y ofrece un flujo de calor muy homogéneo a lo largo de
toda la longitud del tubo. Permite un ajuste y control de la temperatura de la
pared, por lo que es el reformador mas flexible tanto en disefio como en

operacion. La temperatura mas alta se da al final del tubo, motivo por el cual la
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seleccidn del material esta condicionada por dicha temperatura. Por el contrario,
el mayor flujo de calor se da a una temperatura relativamente baja. En este tipo
de reformador es posible combinar una baja proporciéon de vapor carbono con
una alta temperatura de salida. El parametro de operacion mas critico es maxima
diferencia de temperatura sobre la pared del tubo y no el maximo flujo de calor.
El problema de este disefio es la limitacion de numero de tubos por seccion
radiante, que es de en torno a 100-150 tubos. Para este tipo de reformadores se
requiere un gran nimero de mecheros por nimero de tubos en comparacion con
los otros tipos. Ademas, como se utiliza radiacion desde la cubierta refractaria,
su eficiencia térmica es relativamente baja. Este tipo de configuracion

corresponde a la letra D de la figura 11.

Bottom Fired Top Fired Terrace Wall Side Fired

A B c D
Figura 12: Configuraciones tipicas de hornos reformadores. (Fuente:

DYBKJAER, I., 1995).

Los perfiles tipicos de temperatura de pared y perfil de flujo de calor en la pared
de tubo para hornos con quemadores arriba y quemadores laterales en las

mismas condiciones se muestran en la figura 12 para el inicio de carrera.
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Figura 13: Temperatura en la pared del tubo y perfiles de flujo de calor en
reformadores con mecheros en la pared (side fired) y reformadores con
mecheros en la parte superior (top fired). (Fuente: DYBKJAER, I., 1995).

Se observa que el perfil de temperatura de la pared del tubo en el que el mechero
esta arriba muestra su maximo aproximadamente a 1/3 del inicio del tubo, en
cambio, para la disposicion de los quemadores en la pared, la temperatura va
aumentando a una velocidad practicamente constante hasta un valor maximo en
la salida del tubo. En cuanto al perfil de flujo de calor, para la configuracion en la
que el quemador esta arriba, se alcanza un fuerte maximo de flujo de calor al
principio del tubo, donde la temperatura también es maxima. En cambio, para el
horno con los quemadores en la pared, el aumento del flujo de calor es mucho
mas suave y no hay un maximo diferenciable y el flujo de calor local es mucho
menor que en el reformador con mechero en la parte superior, aunque el flujo de

calor promedio es mayor.
Las funciones del sistema de quemadores son:

e Dirigir las llamas para una mejor liberacion del calor.
¢ |niciar y mantener la ignicion.

e Mezclar el aire y el combustible.

e Volatilizar los combustibles liquidos.

¢ Mantener una proporcion adecuada entre el combustible y el aire.
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e Suministrar el combustible y el aire a velocidades y presiones que faciliten
los objetivos anteriores con seguridad.

Hay que tener en cuenta a la hora de elegir el sistema de combustién aspectos
como la liberacion del calor, el tamafio de la camara de combustién y las

temperaturas de precalentamiento.

El combustible que se puede utilizar en el proceso de reformado de vapor esta
limitado a aquellos que no atacan a los materiales con los que estan fabricados
los tubos del horno. Por lo que se evitaran los combustibles con altos contenidos
en azufre, vanadio y sodio que son perjudiciales para los tubos ya que, a altas

temperaturas causan co rrosion.
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3. MEMORIA DE CALCULO
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3.1 CARACTERIZACION DE LA PARTICULA DE CATALIZADOR

El catalizador empleado es el R-67-7H de la marca Haldor Topsoe consiste en

un anillo con 7 agujeros axiales y el tamafio de una particula es de (16x11) mm?.

3.1.1 Diametro equivalente, d,

El didmetro equivalente de la particula de catalizador es el diametro que tendria

una esfera con el mismo volumen que la particula catalitica.

T 3
Vest = g ) Desf

Para ello se calcula el volumen de la particula, suponiendo que es un cilindro con
una altura de 8 mm y un diametro de 16 mm con dos semicasquetes esféricos
arriba y abajo, que tienen un alto de 1,5 mm. A esto se le resta el volumen de los

7 agujeros que tiene la pastilla.
Volumen cilindro sin agujeros
Vi = mr?h
Ve = m- (0,008 m)?-0,008m=m-512-10""m3
Volumen casquete esférico

Con el teorema de Pitagoras se relaciona la base del casquete (b) con la altura

del casquete (a) para calcular el volumen del mismo.
b = 0,008 m

a=0,0015m
mT-a
Veas = T : (3b2 + aZ)

m-0,0015m 5 5
Veas = % (3-0,008% + 0,0015%) = 1 - 4,85625 - 1078 m3

Volumen agujeros:

El volumen de los agujeros lo calculamos asimilando los huecos a cilindros de
diametro 3,4 mm y altura 11mm para el hueco central y altura 9,18 mm para los

6 huecos restantes.
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La altura de 9,18 mm para los huecos restantes se obtiene de la siguiente

relacion:

Se supone que el semicasquete esférico es un triangulo de altura 1,5 mmy base
16 mm. Como el diametro de los huecos es 3,4 mm, entre cada hueco hay una
separacion que se calcula como la diferencia entre el radio de la pastilla de
catalizador, menos el radio del hueco del centro y menos el diametro del hueco
que hay por un lado y se divide entre dos, que son los dos trozos de pastilla que

guedan a cada lado del hueco.

8mm— 1,7 mm — 3,4 mm

Separacién huecos = > = 1,45 mm

Por lo tanto, la altura de los huecos laterales puede calcularse, asemejandose la
superficie esférica a un triangulo y aplicando el teorema de Tales. En la figura

puede verse la simplificacion:

1,45 mm 1,7 mm | 1,7 mm .1’45 mm 1,7 mm

Figura 14: Suposicién semiscasquete esférico a triangulo.

De donde se sabe que h=1,5. AplicAndose el teorema:

1,5mm q

8mm 1,45 mm + 1,7mm

Por lo que g, que es la altura que se va a tomar para el centro de los cilindros de

la particula de catalizador en el semicasquete es:
q = 0,59 mm

Si a la altura de la pastilla en los extremos (8 mm) se le suma la altura en el

centro por los dos lados se obtiene la altura en el centro de los huecos exteriores:

h hueext = 8mm + 2 - 0,59 mm = 9,18 mm
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A partir de este dato, se pueden calcular los volimenes de los agujeros de la

pastilla de catalizador:

0,0034% 0,0034% _
Vagu =T+ |(—5— 0011 )+ 6-(——— -0,00918 || =m-1,909712 - 107" m?

Volumen particula:
Vpar = Veil + 2 - Veas — Vagy = 1+ 4,181538 - 107" m?
Ahora se puede calcular el diametro equivalente:

Vpar = Vest

Tt
c D3 =m-4,181538 - 10" "m?
Dest = de = 0,013588216 m
3.1.2 Esfericidad, ¢,

Es la relacion entre la superficie que tendria una esfera del mismo volumen que

la particula y la superficie de la particula.
_ 2
Aest =T Desf

Por lo tanto:

— 2
Aesf=Vp =T de

Se calcula la superficie del cilindro exterior:

Sqy=2-m-r-h=2-m-0,008-0,008 =m-1,28-10"*m?
Superficie semicasquete:
Scas = T+ (a% + b?)
Scas = - (0,00152 + 0,008%) = 1 - 6,625 - 10"°m?

Se le resta la superficie que ocupan los agujeros de la superficie de los

semicasquetes, en total son 14 circunferencias de radio 1,7 mm
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Seip = 14 - - 0,0017% = T - 4,046 - 10~5m?

Se le suma la superficie de los huecos cilindricos que tiene la particula. Para el
hueco del centro se supone una altura de 11 mm y para el resto de huecos una

altura de 9,18 mm.
Sagu =2 -1-0,0017 - (0,011 + 6 - 0.00918) = - 2,24672 - 10~*m?
Por lo tanto, la superficie de la particula es:
Spar = Scil + 2 * Scas + Sagu—Scir = T - 4,44712 - 10~m?
La esfericidad es:

Aesizyp _ T+ (0,013588216 m)?
Spar T -4,44712-10~*m?

Esfericidad = ¢, =

$p = 0,415189
3.1.3 Diametro efectivo, d,

Es el diametro que tendria una esfera con la misma relacién area de superficie

por volumen que la particula de catalizador.

_ 2
Aest =T - Desf

T 3
Vest = g ’ Desf

Aest _ Dgsf _ 6
Vest g . Dgsf Dest

Por lo tanto:

6 Spar  T-444712-10"*m?
Dest  Vpar T7-4,181538-10~"m3

Dest = dp = 0,00564168 m

Ademas, puede demostrarse que:

d, = ¢, -d
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Por ultimo, se calcula la superficie de area especifica, a,, que es el area

accesible al catalizador por volumen de reactor.

3.1.4. Volumen de hueco del lecho, €

Para calcular la porosidad (g), que es el volumen de hueco del lecho, se emplea
la ecuacion que relaciona la densidad de la pastilla de catalizador con la
densidad del lecho catalitico. La densidad de la pastilla y la densidad del lecho

han sido tomadas de la bibliografia.

Densidad de la particula, pp | 1990,6 kgca/m3cat

Densidad del lecho catalitico, ps | 1016,4 kgcat/m3reactor

Tabla 9: Densidades para el célculo de la fraccion hueca del lecho. (Fuente:
PINA, J., 2003 y PEDERNA, M. N. y cols., 2003)

pg =pp(1— ¢)
De donde se obtiene:
PR 1016,4
=1-—=1-—"=10,49
¢ op 1990,6

S
av=(1—s)-$
par

- 4,44712 - 10~ *m?

= (1—0,49) -
ay = ( ) 4181538 10-7m3

= 542,3915 m%,,/m3

3.2 SIMULACION DEL PROCESO DE REFORMADO DE GAS
NATURAL EN HYSYS.

3.2.1 Introduccidn

El objetivo de este apartado es simular el comportamiento de un reactor de
reformado de gas natural. Para ello se va a emplear uno de los simuladores
modulares mas extendidos en la industria quimica, AspenHysys (v. 8.8), de la

casa comercial Aspen Technology Inc.
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Aspen HYSYS es un software informatico que permite simular procesos quimicos
tanto en estado estacionario como dinamico. Esta disefiado especialmente para
la resolucién de célculos para industrias de procesos, sobre todo para la del
petréleo, gas y derivados.

HYSYS resuelve balances de materia y energia complejos, a partir de los cuales
es capaz de optimizar variables e introducir mejoras operacionales en la planta.
Ademas, incorpora un apartado para la planificacion econdémica y la gestion de
recursos. Todo esto dentro de una interfaz interactiva que permite manipular

variables de procesos y equipos de una manera relativamente sencilla.

3.2.2 Definicién de propiedades

El programa se divide en 4 apartados: “Propierties”, “Simulation”, “Safety
Analysis” y “Energy Analysis”. Primeramente hay que definir las propiedades del
sistema, para ello se accede a la seccién de “Propierties”, donde habra que
definir los componentes que participan, el paquete de propiedades y calculos
termodinamicos que mejor se adapte al sistema a estudiar y la cinética de las

reacciones quimicas.
Para llevar a cabo la simulacién se seguira una serie de pasos.

Se comenzara seleccionando de una lista los componentes que van a participar

en el proceso, como aparece en la figura 15.

JR— — = — ey

2 - — . . —
5 Component List View: Component List - 1 [HYSYS Datab..

Source Databanic HYSYS

i Component ype Grouwp
Co Pure Component
co2 Pure Cor

H20 Pure Component
Methane Pure Component

Nitrogen Pure Component

Hydrogen Pure Component

(| sons N

Figura 15: Componentes participantes en el proceso de reformado de gas

natural.
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3.2.2.1 Paquete termodinamico
El siguiente paso tras especificar los componentes es seleccionar el paquete de
propiedades y calculos termodinamicos, también Illamado paquete

termodinamico.

El paquete termodindmico contiene toda la informacién necesaria para que el
programa calcule las propiedades fisicas y los coeficientes de reparto en las
evaporaciones espontaneas de las corrientes, es decir, contiene toda la
informacion, base de datos y ecuaciones termodinamicas, necesarias para el
calculo de los balances de materia y energia de los procesos quimico-
industriales  planteados. Permite definir propiedades, componentes,
componentes hipotéticos, parametros de interaccion entre compuestos, etc., en
los distintos equipos de los diagramas de flujo de las plantas. Por lo que el
correcto funcionamiento del programa depende de la eleccion acertada del

paquete termodinamico

El programa trae predefinido 35 paquetes termodinamicos, de los que se

seleccionara uno para nuestro proceso.

El paquete termodindmico seleccionado es Peng Robinson que se basa en una
ecuacion cubica de estado, presentada mas abajo y es el paquete fluido mas

adecuado para trabajar con hidrocarburos ligeros, como es el gas natural.
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Properties < Petroleumn Assays Component Lists Basis-1 +
All lterns . Set Up | Binary Coeffs | StabTest | Phase Order | Tabular | Motes |
% Component Lists . . ____________|
4 [ Fluid Packages Package Type: HYSYS Component List Selection |Component L
[ Basis-1
[ Petroleurn Assays Property Package Selection Options Par
[ Reactions - Enthalpy Property Package EOS
Chao Seader -
[& Component Maps Chien Null Density Costald
[g User Properties g:j” Fuels Pkg Modify T, Pe for H2, He Modify Tc, Pe for H2, He
Esso Tabular Indexed Viscosity HYSYS Viscosity
Extended NRTL Peng-Robinson Options HYSYS
GCEOS
Ge:emz' NRTL EOQS Solution Methods Cubic EOS Analytical Method
Glycol Package Phase Identification Default
Grayson Streed
P Surface Tension Method HYSYS Method
L Thermal Conductivity API 12A3.2-1 Method

3 Properties Peng-Robinson

PR-Twu

. - o PREV
Simulat

‘J-[j imuation Sour PR

Sour SRE

Ja safety Analysis SRK
SRE-Twus

‘(’ Energy Analysis

Figura 16: Selecciéon del paquete termodinamico en HYSYS. Modelo elegido:

Peng Robinson.

La ecuacion de Peng-Robinson fue desarrollada en 1976 para cumplir una serie

de objetivos:

1. Los parametros de la ecuacion debian de poder ser expresados en
funcién de las propiedades criticas y el factor acéntrico del compuesto.

2. Cerca del punto critico, el modelo debia ser razonadamente preciso, en
particular para los célculos del factor de compresibilidad de los gases y la
densidad de los liquidos.

3. Sobre las interacciones binarias, las reglas de mezclado no debian
emplear mas que un parametro. Este debia de ser independiente de la
presion, temperatura y composicion de la mezcla.

4. La ecuacion desarrollada debia de servir para todos los calculos de todas

las propiedades de los fluidos en procesos naturales de gases.

Las ecuaciones que componen el modelo matematico de Peng-Robinson son las

siguientes:
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R-T a-a
Vo,—-b VZ+2:b-V, —Db?

P=

En donde:

_ 0,45723553 - R?% - T?
= B

a

007779607 - R+ T,
= >

a = (1+ (037464 +1,54226 - & — 0,26992 - w?) - (1 - TrO'S))Z

_ T
r — TC
R =8,314172 J/mol - K, es la constante de los gases ideales.

w: es el factor acéntrico del compuesto.

3.2.2.2 Configuracién cinética
Para introducir las ecuaciones cinéticas en HYSYS, se accede al apartado de
reacciones y se afiaden las tres reacciones principales que van a darse dentro

del reactor de reformado. Todas ellas son del tipo cataliticas heterogéneas.

-

[ Reactions — =RNCN X

- Reactant Source
@ Hysys
_! AspenProperties

Conversion

Equilibrium
Heterogeneous Catalytic
Kinetic

Simple Rate

[ Add Reaction

e ———

Figura 17: Tipos de reacciones en Hysys.
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3.2.2.2.1 Reacci6on de Reformado de Metano

Es la reaccion de reformado de metano con vapor de agua.
CH, + H,0 & 3H, + CO

Su cinética esta representada por la siguiente ecuacion que fue propuesta por
Xu & Froment, 1989.

k4 pizpco
—.5 "\ PcH,PH,0 — K,

PH,
I‘1 =

(DEN)2

Kh,0PH,0
DEN = 1 + KcoPco + Ku,Pn, + K, Pey, + ———

H,
Para que la cinética de la reaccién esté definida en el programa, hay que

introducir su estequiometria y su ecuacion cinética de modo que se adapte al

formato de ecuacion que el programa solicita, como puede verse en la figura 18.

- v - -
5- Heterogeneous Catalytic Reaction: Steam reforming » Elﬂlg
- - >
Stoichiometry | Reaction Rate
- Stoichiometry -Basis
Component Mcle Wt Stoich Coeff Basis Partial Pres
H20 18015 1,000 Base Component Methane
Methane 15.043 1,000 Rxn Phase VapourPhase
o 28011 1,000 Min. Temperature -2731C
Hydrogen 2016 3.000 Max Temperature 3000 C
**Add Comp™*
W Basis Units | bar ‘l
Rate Units |kamoﬂsfm3—h ‘|
Balance Error 0,00000
ance Reaction Heat (25 C) 2,1e+05 kJ/kgmole

Figura 18: Estequiometria de la reaccion de reformado de metano con vapor de
agua.
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{5 Kinetics Equation Help

rate=Numerator/Denominator

Mumerator=k*f(Basis) - k™f'(Basis)

Denominator=(1 + K1*fl{Basis) + K2*f2(Basis) + ....)*n

k= A*exp{-E/RT}*T"B k' = A'*exp{-E'/RT}*T"B'
K1 = Al * exp{-E1/RT}, K2 = A2 * exp{-E2/RT}, ......

The functions of the Basis (f, T, f1, f2, ... ) are the product

of 'concentrations’ (in the Basis units) to the power of the specified exponents.

The indexes 1, 2, ... in the constants K, A and E indicate the row number

in the matrix of denominator terms.

n is the denominater exponent

Figura 19: Formato de ecuacion cinética heterogénea en HYSYS.

Se reescribe la ecuacion cinética, dividiéndola en numerador y denominador

para que encaje con el formato que el programa solicita.

ky Pi1,Pco
Numerador = 5 <pCH4pH20 - —12<
kq

_ -2,5 0.5
Numerador = K;py;,”Pcu,PH,0 — 37 PH, Pco
2 Kl 2
Ky ’
Se llamaa—=k;
K1

Y el numerador queda como: Num = Kk; - f(basis) — k] - f(basis)

La ecuacién de velocidad que proporciona Xu & Froment tiene de unidades

kmol . kmol .-
—— y las unidades del programa son — 5 €s por ello que hay que utilizar

factores de conversién para pasar de masa de catalizador a volumen de reactor.

Si se observa la ecuacion de velocidad, se ve que esta multiplicada por la
constante cinética de reaccion k,, cuyo valor es proporcionado por los autores

de la ecuacion cinética y es:

K] 1

—240,1 mol kmol - bar2

RT kgcat-h

k, = 4,225 - 1015 - exp
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Por lo que para cambiar las unidades de velocidad de reaccion basta con

E

cambiar las unidades de k;. Como es del tipo k; = A(k,) - exp (—R—i), s6lo habra

gue convertir las unidades de A(k,).

1
kmol - bar2

A(k;) = 4,225-10%°
(ky) kg cat-h

Es sabido que las reacciones cataliticas heterogéneas ocurren sobre la
superficie efectiva del catalizador sélido que se esté empleando, es por ello, que
el primer paso en el acomodamiento de la constante de velocidad es pasar de
superficie por masa de catalizador empleado por Xu & Froment en su estudio de
cinética, a superficie por masa de catalizador empleado en el presente trabajo.
Para ello, se emplea la BET de ambos catalizadores. En la memoria descriptiva,
se explica que es la BET de un catalizador y su fundamento. Una vez que se
tienen las unidades de masa del catalizador que interesa se transforma a
volumen de reactor a través de la densidad aparente del lecho catalitico
(1016,4 kg/m?3).

Xu and Froment R-67-7H
mZ 2
58 —M— |12 -20 —————
BET-surface area g catalizador g catalizador

Tabla 10: Superficie BET de catalizador industrial empleado por Xu & Froment,
1989 y del catalizador R-67-7H empleado en el presente trabajo. (Fuente: PINA
J., 2003)

La BET del catalizador R-67-7H oscila entre dos valores, se emplea el valor

medio, de 16 para realizar los célculos.

g catalizador

2

1 m
5 16 ————— ;
kmol - bar2 talizad kg catalizador
A(ky) = 4,225 - 10%5 ————— g Calal7acor 10164 = -
gcat-h 53 m 1 m 3reactor

g catalizador

Por lo que k; = 1,1846 - 108 - e( RT

1
=2401KY/mol) [ mol-barz
m 3reactor-h

El siguiente paso es obtener k] = %

1
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Para ello se emplea la constante de adsorcidén reportada por De Groote and
Froment, 1995:

11650
K, = 10(13.076 -=7) [bar?]
El siguiente paso es pasar de base 10 a base e.
11650 11650
k. = 08K1 _ 13,076 ——F— 13,076 —
™= g T loge ~ loge loge

Por lo que:

(—266825,1163)

K, =1,19124-10'3 .e\= 1/ [bar?]

Se multiplica arriba y abajo del exponencial por la constante de los gases ideales
R = 0.008314172K]J/mol - K

(—266825,1163~R)
K, =1,19124-108 . el— RT ) [bar?]

: . Kk
Ahora se puede realizar la operacion kj = K—1
1

—17,07 KJ/mol

ki = 112—11 = 9,9445 - 10% - (T

kmol

3
m 3reactor - h - bar2

Con esto, ya esta el numerador de la ecuacion cinética definido.

P
= Heterogeneous Catalytic Reaction: Steam reforming o [T

Stoichiometry | Reaction Rate

MNumeratar

Forward Reaction

Components Forward Order Reverse Order
A 1.1846e+18 H20 1,000 0,0000
E 2:4010e+ 005 Methane 1,000 0,0000
B <emply> o 0.0000 1,000
Hydrogen -2,500 0,5000
Reverse Reaction
<empty>
A 99445
E' 17070
3 <empty>

Figura 20: Numerador ecuacion cinética reformado de metano en HYSYS.

El denominador se completa con las constantes de adsorcion proporcionadas
por Xu & Froment para cada componente. Es valido para las tres ecuaciones

cinéticas.
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DEN = 1 + Kcopco + Ku,Pn, + Kcn, Pen, + Kn,o Pr,o - Pr,

En la que:

70650 k]/kmol) [i]
bar

Keo =8,23-107° - (
co e€xp RT

38280 k]/kmol) [i]
bar

KCH4 = 6,65 - 107 - exp( RT

82900 k]/kmol) [i]
bar

Ky, =6,12-107° - exp( T

—88680 kJ /kmol
RT

Kyzo = 1,77 - 105 - exp( ) [Adimensional]

Quedando el apartado de denominador como se puede ver en la siguiente figura:

LEnominatar
Compaonent Exponents

A [k_',-’k;mole] H20 Methane co Hydrogen Denominator Exponent
8,2300e-005 -70650 0,00000 000000 1,0000 0,00000
6,6500=-004 -38280 0,00000 1,0000 000000 0.00000 2
6,1200e-009 -82900 0,00000 0,00000 0,00000 1,0000
1,7700e+005 88680 1,0000 0,00000 000000 -1,0000
<empty> <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> Delete Row |
1 I »

Figura 21: Denominador en HYSYS de las tres ecuaciones cinéticas reportadas

por Xu & Froment.

Para las demas reacciones se procede del mismo modo, por lo que la explicacién

serad mas breve.

3.2.2.2.2 Reaccion de Water Gas Shift
La siguiente reaccion que se afiade al simulador es la reaccion de

desplazamiento de gas de agua, que se nombra como “Water Gas Shift”.
CO + H,0 < H, + CO,

Es del tipo catalitica heterogénea y su cinética esta representada por la siguiente

ecuaciéon que fue propuesta por Xu & Froment, 1989.

k, PH,Pco2
p—Hz‘ (pco *PH,0 — K—z)

2= (DEN)?2
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Para esta ecuacion se realizan los mismos pasos que con la primera, quedando
el numerador del siguiente modo:
K,

Numerador = K; * pco * Pu,0 pﬁ; - K_z *Pcoz

Para obtener las unidades deseadas de k, se realizan los mismos pasos que
con k;, obteniéndose:

2
m
16 ———— :
kmol g catalizador kg catalizador
A(k,) = 1,995 - 10° . -1016,4
(kz) kg cat- h - bar m? 1 m 3reactor
g catalizador
k, = 5,5937 - 10° it [ fanol ]
S exp RT m3reactor - h - bar

k . .
Se calcula ki, = K—Z del mismo modo que se hizo antes.
2

1910 )

K, = 1O(T_1’784 [Adimensional]

—99,695 kJ/mol kmol
k, = 3,4017 - 1010 - exp( ) [m3

RT reactor - h - bar

Se introducen los datos en el simulador, quedando del siguiente modo:

[I- Heterogeneous Catalytic Reaction: Water Gas - I - — ‘ [":' Cl ﬂ
Stoichiometry | Reaction Rate
-Stoichiometry -Basis
Component Mole Wt Stoich Coeff Basis Partial Pres
o 28011 -1,000 Base Component H20
H20 18015 1,000 Rxn Phase VapourPhase
Hydrogen 2..016 1,000 Min. Temperature -2731¢C
o2 44._010 1,000 Max Termperature 3000 C
Methane 16,043 0,000
**Add Comp™* Basis Units |bﬁr ‘|
Rate Units |kamoﬂs-/m3—h ‘|
Balance Error 0,00000
ance Reaction Heat (25 C) -41e+04 klfkgmole

Figura 22: Estequiometria de la reaccion de desplazamiento de gas de agua.

76




Estudio de un reactor catalitico para la obtencion de gas de sintesis

El siguiente paso es configurar la velocidad de reaccion, afiadiendo los

pardmetros cinéticos calculados antes.

= Heterogeneous Catalytic Reaction: Water Gas b =y X ]

Stoichiometry | Reaction Rate

Mumerator

Forward Reaction

Components Forward Order Reverse Order
co 1,000 00000
H20 1,000 00000
Hydrogen -1,000 0,0000
Cco2 0,0000 1,000
Methane 0,0000 0.0000
<empty>

A 5.5937e+08
E 67130

B <emply>

Reverse Reaction

A 3.4017e+010
3 99695

B <empty >

Figura 23: Numerador ecuacion cinética de desplazamiento de gas de agua en
HYSYS.

El denominador es el mismo que en la reaccion de reformado de metano.

3.2.2.2.3 Reaccion dependiente
La ultima reaccion que participa en el reactor es una reaccion que es una suma
de las otras dos, pero que posee ecuacion cinética propia. Se le llama

“Dependient”. Se modela del mismo modo que las dos anteriores.

CH, + 2H,0 o 4H, + CO,

k P, Pco
—3?5 : <pCH4p12—120 - —ZK 2)
Ph, 3

s = (DEN)?

— -3,5 2 ks 0.5
Numerador = k3py;,”Pch,Ph,0 ~ i PH;Pco,
k
Por lo que se llama a K—3 =Kkj
3

Para obtener las unidades deseadas de k; se realizan los mismos pasos que
con k; y con k,.

2

1 m
5 16 —————— .
kmol - bar2 talizad kg catalizador
A(ks) = 1,020 - 1015 o BCAACOL 0164 D
kgcat-h cg m 1 m 3reactor

g catalizador
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1
—243,9 kJ/mol kmol - bar2
k; = 2,8599 - 1017 - exp( )

RT m 3reactor - h
I k3
Ahora se calcula k3 = —=
K3
—9740
=70411,292)
En donde K; = K;K, = 1007 [bar?]
—57,43658Kk]/mol kmol
! ,
Por lo que Kj = 1,460 - 10° - exp (=222 .
m 3reactor-h-barz
| B
] 5 rr : =RRC g
@ Heterogeneous Catalytic Reaction: Dependient —
Stoichiometry | Reaction Rate
-~ Stoichiometry ~Basis
Component Maole Wt Stoich Coeff Basis Partial Pres
H20 18,015 -2,000 Base Component Methane
Methane 16,042 -1,000 Rxn Phase VapourPhase
co2 44010 1,000 Min. Temperature -2731C
Hydrogen 2016 4,000 Max Temperature 3000 C
co 28,011 0.000
**Add Comp™ Basic Units | bar v|
Rate Units |kamofsr‘m3—h ‘|
Balance Error 0.00000
| ance Reaction Heat (25 C) 1,6e+05 kJfkgmole

-_ ——— _y

Figura 24: Estequiometria de la reaccion dependiente.

El apartado de velocidad de reaccion queda:
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- - . - — = " =
{_p Heterogeneous Catalytic Reaction: Dependle_ s =
-
.
Reaction Rate | =
~Numerator
~ Forward Reaction
Compenents Forward Order Reverse Order
A 2,8599e+17 H20 2000 0.0000
E 2,4390e+005 Methane 1000 0,0000
B <empty> co2 0,0000 1,000
- — Hydrogen -3,500 0,5000
~Reverse Reaction foe) 0,0000 0,000
A 1,4600e-006 <empty>
E' 57436
B <empty>

Figura 25: Numerador de la reaccion dependiente en HYSYS.

La cinética del reformado de metano con vapor de agua ya esta configurada en
HYSYS y las ecuaciones cinéticas de las tres reacciones forman parte de un
conjunto de ecuaciones que habra que afiadir mas adelante al reactor. El
paquete termodindmico seleccionado previamente, se le es asociado a dicho

conjunto, quedando asi definidas las propiedades del sistema.

HIEN 1[5
Home
& Cut 'T ‘}“ Methods Assistant |7 Map Components Iy (7 Hypotheticals Manager a ﬁif_l]
EZCopy~ = ﬂ{,B Reactions 4, Update Properties - &,Con\rer‘t
3 Component Fluid . Petroleum . il Convert to
[, Paste Lists Packages - User Properties Assays % Remove Duplicates Manager Refining Assay
Clipboard Mavigate Components | Refining '« Hypotheticals i
Properties < Petroleumn Assays Fluid Packages 'Reaction Set: Set-1 | +
Al Tterms &
~Set Info
[ C t List
| [ Fluid Packages Set Type Kinetic
[ Petroleum Assays B A
4 [Eg Reactions Solver Method Auto Selected '|
osal
[& Component Maps
[@ User Properties
Active Reactions Type Configured Operations Attached
Steam reforming Heterogeneous Catalytic v Reformador Primario
Water Gas Heterogeneous Catalytic vy
Dependient | Heterogeneous Catalytic v
e .
& Properties ‘
\:l-[g Simulation [ Add Reaction l'| [ Delete Reaction l [ Copy Reaction l
Al

Figura 26: Reacciones implicadas en el proceso de reformado de metano con
vapor de agua.
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3.2.3 Entorno de simulacién

Para la simulacion del proceso de reformado de gas natural, el primer paso es
definir las corrientes de materia prima que van a entrar en el proceso. Las dos
corrientes seran agua, tomada de la red de abastecimiento local de agua y gas

natural, que lo surtira la compafia gas natural Fenosa.

La composicion molar del gas natural en el presente trabajo se estima a partir de
las especificaciones de calidad que debe cumplir cualquier gas que entre en el
sistema gasista espafiol, tomada del Boletin oficial del Estado. A partir de estos
pardmetros maximos y minimos se supone una composicion del gas natural muy

cercana a la real. En la siguiente tabla se expone la composicion del gas.

Componente | Fraccién molar
CHa4 0,95
Hz 0,0197702
CO2 0,0106178
CoO 0,01
N2 0,009612

Tabla 11: Composicion gas natural.

Para la simulacion, en la que se pretende encontrar las condiciones éptimas para
los pardmetros de operacion, se tomara un caudal molar de gas natural de
2560,4 kmol/h, que es un valor que esta dentro del rango tipico que emplean los

reformadores industriales.

El caudal de agua de alimentacion, sera uno de los parametros de operacién a
determinar y sera proporcional al caudal de gas natural. Para ello se
implementara en el simulador la funcion légica SET que va a relacionar la

corriente de gas natural con la de agua.

El esquema del proceso que se va a simular aparece en la figura de abajo. A
continuacion, se van a describir brevemente los equipos empleados y su funcion,
pero el trabajo se va a centrar en optimizar las variables de operacion para
obtener la maxima conversion de metano y la maxima cantidad de hidrégeno en

el gas de sintesis con el menor consumo de energia global. El elemento que se
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va a estudiar mas a fondo seré el reactor catalitico, del que se hara un analisis

mas exhaustivo.

En.

R — calentador
GN
comprimido Calentador

Compresor ‘
GN Feed

En.

Compresor )‘__ Mezclador
GN

SET-1 SET
presion

1

Gas
Natural

Feed Hot

Reactor
—=
En.

evaporador En.
P Reactor

Vapor comprimido

Gas de
sintesis

En.
compresor
VAPOR

Figura 27: Diagrama de proceso de reformado de gas natural con vapor de agua.

3.2.4 Descripcién del proceso

El gas natural y el vapor de agua son suministrados al proceso a una temperatura
de 25 °C y 100 kPa. El agua es evaporada y comprimida. El gas natural, al igual
que el agua, se comprime hasta la presion de entrada al reactor. Se regula que
la presion del gas natural y del vapor sean iguales y se mezclan para dar lugar
al gas que se alimentara al reactor. Este gas se precalienta en un intercambiador
de calor para que cuando entre al reactor la temperatura sea mayor. Con una
temperatura mas alta en la entrada se favorece la cinética, especialmente,
teniendo en cuenta que es en al principio del reactor donde la concentracion de
reactivos es mayor. Con ello se consigue, que no haya que proporcionar tanta
energia al mismo, logrando asi, ademas de disminuir la energia consumida,

disminuir el tamafio del equipo.

La composicion del gas de sintesis que se obtiene en el proceso y la energia
consumida en el mismo va a depender de varias variables que son las que van

a ser optimizadas. Estas son:

e Relacion molar vapor/metano.
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e Temperatura de entrada de la alimentacion al reactor.
e Presion de entrada de la alimentacion al reactor.

e Longitud de los tubos del reactor.

e Diametro interno de los tubos del reactor.

e Numero de tubos

e Temperatura de salida del gas de sintesis.

Se definen brevemente todos los elementos que aparecen en el diagrama de

proceso excepto el reactor, del que se va a dar una descripcion mas detallada.
Corriente de masa:

I Este simbolo indica un flujo de materia. Es necesario aportar

informacion sobre su Presion, Temperatura, Composicion y caudal.
1

Funcion SET:

La operacién logica SET se emplea para fijar el valor de una variable
SET-1 de proceso funcion del valor de otra. En el caso de la simulacién de

~ estudio se emplea en dos ocasiones: para relacionar el flujo molar de
gas natural con el de agua y para que las presiones de vapor y del gas natural

sean iguales cuando se comprimen dichas corrientes.
Compresor:

El compresor se emplea para aumentar la presion y

Entrada . .
desplazar fluidos compresibles, como son gases y

Energia vapores. Para que el compresor esté perfectamente

K-100

definido hay que asignarle dos corrientes de materia
(entrada y salida) y una energética, que representa el consumo. El Unico
pardmetro que debe indicarsele es la presion a la que se desea que salga el gas,
la diferencia de presion entre la entre entrada y salida o la energia aportada al
compresor. Conocida una de ellas, calcula las otras dos en funcion de las
condiciones de operacién del compresor. En esta simulacién se emplean dos,
uno para comprimir el gas natural y otro para comprimir el vapor. En el trabajo
se busca ver cuanta energia se consume en la compresion, por ello, se hace una

simplificacion de la realidad. Si se llevara a cabo la operacion en una planta de

82



Estudio de un reactor catalitico para la obtencion de gas de sintesis l I b

reformado habria que emplear varios compresores en serie para lograr el

aumento de presion que se realiza.

Calentador:
Energia La funcion del calentador es aumentar la temperatura de
&f una corriente, que puede ser un gas o un liquido. Es la forma
Entrada Salida . . . . .
£-100 mas simple de simular un cambiador de calor sin entrar en

detalle, puesto que no es el objetivo inicial de este trabajo. Hay que
proporcionarle la corriente de entrada y las condiciones de salida como son la
caida de presion y la temperatura de salida. La corriente de energia muestra que

cantidad hay que proporcionarle para lograr dichas condiciones.

Mezclador:

g La operacién de mezclado combina dos o mas corrientes de
nirada

1 Salida entrada para producir una Unica corriente de salida. Si se le

Entrada

2 MIX-100

proporciona las propiedades de todas las corrientes de
entrada (presién, temperatura y composicion), las propiedades de la corriente de

salida son calculadas automaticamente.

3.2.5 Reactor flujo piston (PRF)

El reactor que se va a simular es un reactor catalitico heterogéneo, dentro del
gue se van a dar un conjunto de reacciones muy endotérmicas que precisan una
temperatura muy alta. El gran aporte energético que el reactor necesita se le

suministra en forma de llama mediante la combustion de gas natural.

Reactor
Feed Gas de
sintesis
En.
Reactor

Figura 28: Reactor flujo piston en HYSYS.
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En un lecho fijo catalitico, puede asumirse que el gas circula a través del mismo
en flujo pistdn. Por ello, se emplea este tipo de modelo de reactor para su
simulacion, lo que supone que la corriente es radialmente isotropica (sin

gradientes de masa ni energia) y que el mezclado axial es insignificante.

De este modo, la variaciébn concentracion, y por tanto, la de la velocidad de

reaccion, se producira exclusivamente a lo largo de la direccién axial.

Para obtener la solucion del reactor (perfiles axiales de composicion,
temperaturas, etc.), el software divide el reactor en varios subvolimenes, en
concreto se divide en 20, por defecto. En cada uno de esos subvoliumenes, la
velocidad de reaccion se considera que es espacialmente uniforme. Un balance

molar en uno de esos subvoliumenes, j:

Fio—F; + j qv = o
jo — Fj nav=—_-
v dt
Como la velocidad de reaccion se considera espacialmente uniforme en cada

subvolumen, el tercer término se reduce a rV. En estado estacionario, el lado

derecho de este balance es igual a 0, y la ecuacion queda reducida a:

Es decir, se modela el flujo pistbn como una bateria de reactores mezcla

completa en serie.

Para que el reactor flujo piston del simulador sea un reactor catalitico
heterogéneo hay que proporcionarle la siguiente informacion:

e Corriente de entrada: corresponde a la corriente de salida del mezclador.
e Conjunto de reacciones que se producen en el mismo. Ya introducidas en
la seccion “Definicion de propiedades”.
e Propiedades del catalizador:
o Diametro equivalente y esfericidad de las particulas de catalizador.
Determinados en la seccion de “caracterizacion de catalizador”.
o Densidad del solido catalitico. Tomada de la propiedades

aportadas por la casa comercial del catalizador seleccionado.
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o Capacidad calorifica del sélido catalitico. Dado que el catalizador
esta conformado en mas de un 70% por alimina, adoptaremos
como aproximacion la capacidad calorifica de este compuesto a
900 °C (temperatura aproximada de reaccién), cuyo valor es de
1,25 kJ/kg-°C y ha sido tomada de la web Advanced Energy
Technology Group. Center for Energy Research. UC San Diego.

General Properties Aluminium Oxide.

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |

Reactions Reaction Info

Overall Reaction Set Set-1 h

Details

Results Initialize segment reactions from:

| @ Current _) Previous ) Re-init
Integration Information
Number of Segments 20
Minimum Step Fraction 1,0e-06
Minimum Step Length 1,050e-005 m
| -Catalyst Data
i

Particle Diameter 5,640e-003 m
Particle Sphericity 0,420
Solid Density 1991 kg/m3
Bulk Density 1015 kg/m3
Solid Heat Capacity 1,250 k/kg-C

[ osee | | 'c--

Figura 29: Configuracion conjunto de reacciones y propiedades del catalizador

en reactor flujo pistén.

Es importante recordar la configuracién del reactor, que consiste en un conjunto
de tubos, todos iguales, cuyas dimensiones y cantidad son unos de los
parametros a optimizar por el programa. Dentro de cada tubo hay un lecho fijo

de pastillas de catalizador colocadas al azar.

En la pestafia “Rating” aparecen los parametros necesarios para definir el

dimensionado del reactor.
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!E Plug Flow Reactor: Reactor - SE'II—].“

| Design | Reactions | Rating |Wcrk5heet I Performance | Dynamics |

Rating -Tube Dimensions

Sizing Total Volume 71,12 m3
Naozzles Length 10,50 m
Diameter 0,1400 m
Mumber of Tubes 440
Wall Thickness 3,101e-002 m

-Tube Packing

Woid Fraction 0,490
Woid YVolume 34 85 m3

Figura 30: Pestana “Rating” del reactor tubular.
Entre ellos:

¢ Numero, longitud y diametro de los tubos, a optimizar.
e Espesor de la pared de los tubos, que se determinara una vez
realizada la optimizacion.

e Fraccion hueca del lecho, calculada en el apartado 1.4.

La energia que hay que proporcionar al reactor, la calcula el simulador a partir
de la temperatura de salida de los productos del mismo, parametro que también

sera optimizado.

3.2.7.1 Pérdida de carga:

La pérdida de carga a través del reactor es calculada a mediante la ecuacion de
Ergun. Su valor depende del caudal de gas, geometria del catalizador y de la
longitud, diametro y nimero de tubos que componen el reactor multitubular. La
pérdida de carga debe estar comprendida entre 1,5 y 5 bar, aunque un valor tan
alto no se recomienda por cuestiones de seguridad. Es un paradmetro que habra

gue tener en cuenta a la hora de seleccionar la geometria de los tubos
La ecuacion de Ergun que Aspen lleva implementada es la siguiente:

AP - d, &3 150(1 —¢) -
g o o _1500 -9 H9 41,75
L pg u l1l—¢& ¢y -dy-u-pg
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En la que AP es la caida de presion a través del reactor, g es la constante de la
fuerza de la gravedad, Les la longitud del tubo, ¢, es la esfericidad de la
particula de catalizador, p, es la densidad del gas que atraviesa el lecho, d, es

el didmetro de particula equivalente, u es la velocidad del gas, ¢ es la fraccidon

de huecos del lecho y u, la viscosidad del gas.

En reactores cataliticos heterogéneos, es esencial para una buena operacion
que el caudal de gas se distribuya uniformemente por todo el reactor. Para ello
es necesario una pérdida de carga pequefia durante el proceso. Esta pérdida de
presion, si es muy grande, causa que las presiones parciales de los reactivos en
fase gaseosa se vuelvan no uniformes, afectando al rendimiento del reactor.
Ademas, una gran pérdida de carga lleva consigo un alto coste de bombeo de

los productos cuando abandonan el reactor.

En reactores multitubulares, como el que tenemos en este trabajo, este problema
se acentua, puesto que, al haber muchos tubos con relleno catalitico colocado al
azar, no hay certeza de que en todos los tubos el fluido circule por igual. Por lo
tanto, hay diferentes caidas de presion en los tubos. Las diferencias resultantes
en la presion, pueden descontrolar la reaccion peligrosamente en los tubos
donde la caida de presion es mayor y el rendimiento es menor. Es por ello que

este parametro tiene que estar bien acotado.

3.3. OPTIMIZACION DEL PROCESO DE REFORMADO

El objetivo de la optimizacion se centra en determinar las condiciones éptimas
de operacién que maximicen la conversion de metano y la fraccion molar en base
seca de hidrogeno en el gas de sintesis con el menor consumo posible de
energia. Todo ello, dentro de los limites permisibles de operacion, especialmente
de presion y temperatura. Mientras que la temperatura debera encontrarse por
debajo del limite que permita el material de construccion del reactor, la pérdida
de presién en el mismo debe encontrarse entre 150 y 500 kPa por cuestiones de
seguridad. (Fuente: BLYTHE, B. M. & SAMPSON, R. W, 1980).

Para ello se empleard el optimizador del simulador HYSYS.
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3.3.1 Ecuaciones empleadas para determinar la conversion de metano y la

fracciéon molar en base seca de hidrégeno

La conversion del metano es la relacion entre la cantidad de metano que entra

en el reactor y la cantidad de metano que sale del mismo, es un indicador del

grado de avance de la reaccion y se calculara mediante la siguiente ecuacion:
Fén,~Féi,

XCH4 = FG—N . 100

CHy

La cantidad de hidrogeno generada en el proceso de reformado puede medirse
mediante su fraccion molar en base seca, ya que, no tiene sentido contemplar el
agua empleada en el reformado porque puede ser eliminada facilmente tras salir

del mismo. La fraccion molar en base seca se calculara mediante la siguiente

ecuacion
GS
__ FHr

H20

En ambas se emplea el caudal molar de los componentes en kmol/h.

3.3.2 Principales variables del proceso.

Las principales variables que intervienen en el proceso de reformado y que se

van a modificar para su optimizacion, se exponen a continuacion.

3.3.2.1 Relacién molar vapor/gas natural en la alimentacién

La relacion molar de vapor/metano en la alimentacién es un parametro muy
importante para evitar el envenenamiento del catalizador. La relacién molar
minima recomendada para que no se formen depdésitos de coque en el
catalizador es 3. Una relacion menor implicaria un menor consumo energético y
un menor caudal masico que atravesaria la planta, lo que reduce el tamafo de
los equipos a emplear. Pero las ventajas de una mayor relacion de vapor/carbon
se sobreponen a este ahorro. Una mayor proporcion de vapor/ carbén mejora la
conversién de metano, disminuye la influencia negativa de las altas presiones
dentro del reactor y aporta el vapor necesario para la conversion del monéxido
de carbono en dioxido e hidrégeno. El valor de este parametro debe oscilar entre
3-5.
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Un aumento de la relacién vapor/metano, supone un aumento de los caudales a
tratar en la planta y por tanto, en aumento en el consumo energético en la misma,
tanto por cuestiones de bombeo como de mantenimiento de la temperatura de
operacion. Por otro lado, su aumento también causa un aumento en la perdida
de carga a través del lecho. Por todo ello, habra que buscar un valor adecuado

para el 6ptimo energético.

En las siguientes gréaficas puede verse como aumenta la conversion de metano
y la fraccion molar en base seca de hidrogeno cuando aumenta la relacion molar
vapor/metano en la corriente de alimentacion del reactor, con el consecuente

aumento de energia que ello conlleva.
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c 08
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Relaccion molar vapor/carbono

Conversion metano Fraccion molar de Hidrégeno en base seca

Figura 31: Resultados de conversion de metano y fracciébn molar en base seca
de hidrégeno al variar la relacion molar vapor/carbono en la alimentacion del

reactor.
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Figura 32: Variacion del consumo energético global del proceso al variar la

relacion molar vapor/carbono en la alimentacion del reactor.

3.3.2.2 Presion a la entrada del reactor

Se observa, al ver la estequiometria de la reaccion de reformado, que el avance
de la reaccion lleva consigo un aumento del nimero de moles global. Por tanto,
un aumento de presion reducira la conversiéon dando un resultado desfavorable
termodinamicamente. Tras realizar la simulacion en HYSYS se observa que si
bien, el aumento de la presion disminuye la conversion del metano, su efecto es
mucho menor que el de la temperatura. Por lo que se puede elegir una presion
alta de operacion, en torno a 2500-3000 kPa, para tratar mas cantidad de materia

prima conjuntamente.

La presion a la entrada del reactor debe ser suficiente para superar la pérdida de

presién por friccion que sufre el gas a través del lecho catalitico.
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Figura 33: Resultados de conversion de metano y fraccibn molar en base seca
de hidrogeno al variar la presion a la entrada del reactor.
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Figura 34: Variacion del consumo energético del proceso al aumentar la presion

de entrada en el reactor de reformado.

Se observa en las graficas que el aumento de la presion en el gas de entrada al
reactor es desfavorable para la conversion de metano y para la fraccion molar

de hidrégeno, pero reduce el consumo energético del proceso global.
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3.3.2.3 Temperatura de entrada al reactor

La temperatura de entrada del reactor influye en el perfil de concentraciones que
se desarrolla dentro del reactor. Cuanto mayor sea la temperatura de entrada de
la mezcla menor seréd la cantidad de calor que habrd que suministrar al reactor
para obtener los productos, disminuyendo el consumo energético del mismo.
También tendra influencia en la longitud de tubo necesaria para lograr una
determinada conversion o cantidad de hidrégeno a la salida, puesto que un
aumento de temperatura a la entrada supone un mejor aprovechamiento del
catalizador, al coincidir en el inicio del tubo elevada temperatura con la mayor
concentraciones de los reactivos, pardmetros ambos favorables al incremento

de la velocidad de reaccion.
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Figura 35: Evolucién del caudal molar de componentes a lo largo del reactor

cuando la temperatura de entrada es 400°C
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Figura 36: Evolucion del caudal molar de componentes a lo largo del reactor

cuando la temperatura de entrada es 650°C

3.3.2.4 Temperatura de salida del reactor

Es uno de los parametros mas importantes que hay que analizar a la hora de
simular y disefiar un reactor ya que, la conversién de los reactivos esta
controlada fundamentalmente por la cinética y limitada por la termodinamica,
ambas influenciadas por la temperatura. Por otro, lado determinara el gasto
energético del reactor, ya que cuanto mayor sea la temperatura de salida de los
gases mas flujo de calor requerira el equipo. Ademas, esta influencia se reflejara
en la longitud de tubo necesaria para obtener una conversion deseada y por
tanto, en la cantidad de catalizador a emplear. En nuestro caso, la reaccion
principal de reformado de metano es muy endotérmica, por lo que se espera que
la temperatura dentro del reactor sea bastante elevada, puesto que con ello

favorecemos tanto la cinética como la termodinamica del proceso.

Para encontrar la temperatura mas adecuada, se debe tener en cuenta el
material de fabricacion de los tubos, en este caso acero de alta aleacién HK40,
que sera lo que marque el limite superior de temperatura que no debe
sobrepasarse. Para este material, su limite térmico esta en torno a 1000 °C.

Aunque se tomardn como valor limite para la simulacién 950 °C por dejar un
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margen de seguridad. Ya que la esperanza de vida de los tubos, como se vio en
la memoria descriptiva se ve favorecida cuando la temperatura de trabajo

disminuye.

En la siguiente tabla puede verse como aumenta la conversion de metano y
fraccion molar en base seca del hidrégeno con la temperatura de salida del
reactor. Ademas puede verse como aumenta el consumo energético del proceso

global con el aumento de la temperatura.

Esta claro que es inevitable usar temperaturas de salida que superen los 900 °C
si se quiere tener una gran cantidad de hidrégeno en el gas de sintesis y una

buena conversion de metano
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Figura 37: Conversion de metano y fraccion molar en base seca de hidrogeno

en funcion de la temperatura de salida del gas de sintesis del reactor.
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Figura 38: Consumo energético del reactor en funciéon de la temperatura de
salida del gas de sintesis.

3.3.2.5 Longitud tubos

La longitud de los tubos debe ser la suficiente para obtener la conversion
deseada. Dicha conversion, como marca el modelo de flujo piston, es funcién de
la posiciéon a lo largo del reactor y por lo tanto de la longitud. La longitud de los
tubos va influir también en el coste del equipo, cuanto mas cortos sean los tubos
menos cantidad de acero hay que emplear para su construccién, menor cantidad
de catalizador a emplear, menos energia sera necesaria para lograr la
temperatura desea y menos costes de mantenimiento de reactor seran

necesarios.

La longitud de los tubos también afecta de manera directa a la pérdida de carga
a través del reactor. Cuanta mayor longitud tienen los tubos, mayor es la perdida

de carga a través del lecho.

3.3.2.6 Numero de tubos
La determinacion del nimero de tubos que componen el reactor, depende de la

cantidad del caudal que circule a traves de él.

El ndmero de tubos afecta directamente a la pérdida de carga a través del

reactor. Cuanto mayor es el numero de tubos que componen el reactor menor
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es la perdida de carga a través del mismo, existiendo un valor minimo de tubos
gue debe usarse para asegurar presion a la salida del reactor. Se utilizara un
namero de tubos que mantenga la caida de presion dentro de los margenes de
seguridad establecidos.

Caida de presidon vs numero de tubos

2500

2000

1500

- Pressure Drop (kPa)

a,

Reactor

JJ"{*J\‘}

by
SSJ-J-J—J-‘S-J—J—‘A-J—O}J—Q-

0,000 T T T T T

0,000 1000 200,0 3000 4000 500.0 600.0 700.0
Numero de tubos

Figura 39: Representacion gréafica de la caida de presion dentro del reactor de
reformado frente al nUmero de tubos que lo compone.

3.3.2.7 Didmetro de tubo

El didmetro del tubo, al igual que la longitud y el nimero de tubos, depende del
caudal que circule por el reactor. El diametro del tubo no debe ser muy grande.
Como se ha comentado en la memoria descriptiva, el calentamiento de los tubos
se produce por medio de la transmision de calor de los mecheros a la pared
exterior de los mismos. Para que la temperatura sea radialmente lo mas
constante posible y que no se pierda eficacia en el centro del tubo, interesa tubos

gue no sean muy gruesos.

El diametro del tubo si tiene gran importancia en la pérdida de presion a traves
del reactor. Se debe aclarar en este punto que los tubos del reactor estan
rellenos de pastillas de catalizador colocadas al azar, por lo que se debe tener
en cuenta la porosidad del lecho, que ha sido calculada en el apartado de
caracterizacion del catalizador y es de 0,49.
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3.3.3 Optimizacién de las variables

El optimizador es una herramienta que aplica programacion no lineal en busca
del méximo o minimo de una funcion, llamada funcion objetivo, variando el valor

de determinados parametros que se definan como variables de proceso.

Para buscar el 6ptimo se le han proporcionar una serie de restricciones que debe
cumplir, dando el 6ptimo de la funcién respetando dichas restricciones.

3.3.3.1 Optimizacién de la fraccion molar en base seca de hidrégeno

Se va buscar las condiciones de operacién para obtener la mayor cantidad de
hidrégeno en la corriente de salida. Este pardmetro va a estar representado por
la fraccion molar en base seca de hidrégeno. Para ello, se optimizaran las
variables que se han descrito en el apartado anterior.

Fii2

GS_wGS
F*>-Fi%0

Funcion objetivo: MAXIMIZAR Xy, = -100

Variables:

¢ Relacion molar vapor/metano en la alimentacion: SET.
e Presion de entrada al reactor: Pe.

e Temperatura de entrada al reactor: Te.

e Longitud de los tubos que conforman el reactor: Lt.

e Diametro de los tubos: Dt.

e Numero de tubos: Nt.

e Temperatura de salida del gas: Ts.

Dichas variables se optimizaran para obtener la maxima cantidad de hidrogeno

en base seca en el gas de sintesis.

o La relacion molar vapor/metano en la alimentacion debe estar
comprendida entre 3-5. Empleamos la funcibn SET de HYSYS para
relacionar el caudal de gas natural con el de vapor. El gas natural, en su
composicion, tiene un 95% de metano. Por lo que la proporcion vapor/gas

natural oscila entre:

3mol H,0 0,95 mol CH,
1molCH, 1molGN

= 2,85
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5mol H,0 0,95 mol CH4_475
1molCH, 1molGN

Por lo tanto, la variable SET oscilara entre 2,85y 4,75.

o Se debe limitar la temperatura de salida de los tubos del reactor a 950°C,
gue es el limite para asegurar la resistencia térmica de los tubos.

o La temperatura del gas a la entrada al reactor, como se dijo antes, no
puede superar los 650°C para que no se forme coque en la alimentacion.
(Fuente: FOSTER-WHEELER. Steam-Hydrocarbon reformer furnace
design).

o La presion de entrada al reactor esta limitada por los valores tipicos que
se emplean en reformadores industriales para obtener gas de sintesis.
Oscilara entre 1000-3000 kPa.

En este caso no se va a restringir la caida de presion dentro del lecho y se tomara
como valido que la presion a la salida (Ps) sea mayor que 0. Esto es un caso
hipotético, ya que en la practica una caida de presion tan grande en un reactor,

gue proporcione presiones de 0 a la salida no es admisibles.
A modo de resumen, las restricciones que tendra la optimizacion seran:

e 2,85<SET<4,75

e TEe<650°C

e 1000kPa<Pe<3000kPa
o Ts<950°C

e Ps>0kPa

Con ello se obtienen los siguientes valores para las variables de proceso:

Variable Valor
Longitud tubo 10,00 m
Diametro 0,14 m
Numero de Tubos 379
Relacion molar vapor/gas natural | 3,60
Temperatura entrada 650 °C
Presién entrada 2000 kPa
Temperatura salida 927 °C

Tabla 12: condiciones de operacion para maximizar la fraccibn molar en base

seca de hidrégeno.
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Y los siguientes resultados:

Parametro Valor

Funcién objetivo:

Fraccion molar de Hz2 en base seca | 76,04 %

Conversion de metano 99,99 %

Caida de presion en el reactor 1975 kPa

Tabla 13: Resultados obtenidos tras la optimizacion de la funcién objetivo.

El balance energético del proceso desglosado por la energia que consume en

cada parte del mismo es:

Equipo Energia consumida
Evaporador 4,320 108 kJ/h
Compresor GN 3,542 107 kd/h
Compresor VAPOR 1,632 108 kJ/h
Calentador alimentacion 7,08 107 kJ/h
Reactor 6,92 108 kJ/h
ENERGIA TOTAL CONSUMIDA | 1,393 10°kJ/h

Tabla 14: Balance energético del proceso.

Dado que el mayor coste de operacion del proceso de reformado de metano
viene dado por el alto consumo energético del mismo, conviene ajustar las
condiciones de operacion para minimizar el consumo, sin que para ello se vean
perjudicados los objetivos técnicos de maximizar la cantidad de hidrégeno

obtenida y la conversién de metano.

A la vista de los valores obtenidos en la simulacion previa, se observa que los

equipos que mas energia consumen son:

e Reactor
e Evaporador
e Compresor VAPOR

Por lo que para disminuir el consumo de energia en el proceso, parece claro que

se debe disminuir la cantidad de vapor de agua en el mismo. Es por ello, que se
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fija la proporcion de vapor/metano en el minimo recomendado para evitar los
depdsitos carbonosos en el catalizador. Se fija en 3, que se reflejard en SET en

un valor de 2,85, como se ha visto antes.

Otro valor alarmante obtenido en la simulacion es la caida de presion en el lecho
que es demasiado alta. Se buscara que no supere los 500 kPa, que es el maximo
valor de caida de presion que consideran la mayoria de autores que da lugar a
una operacion de reformado segura. (Fuente: BLYTHE & SAMPSON, 1980).

Andlisis de los perfiles de temperaturay composicién obtenidos

A continuacion se van a analizar los perfiles de temperatura y composicion que
se presentan a lo largo del reactor, para ver la evolucién tanto de las

temperaturas como del caudal molar de los componentes.
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Figura 40: Perfil de temperatura y caudal molar de los componentes a lo largo
del reactor de reformado.

3.3.3.2 Optimizacién energética.
El siguiente paso es la optimizacion energética del proceso, con la que se
buscara el menor consumo energeético que aporte unos valores de conversion de

metano y fraccion molar de hidrégeno altos.

La fraccion molar de hidrégeno en base seca maxima que se puede obtener con

las restricciones impuestas, como se ha visto en el apartado anterior es de

100



Estudio de un reactor catalitico para la obtencion de gas de sintesis

76,04% con una conversion de metano casi total. De modo que impondremos

una fraccion molar de hidrégeno minima que oscile entre 74,5 — 75% en nuestro

producto.

En estas condiciones, las condiciones de operacion que logran nuestro 6ptimo

energético son:

Variable Valor
Longitud tubo 10,50 m
Diametro 0,14 m

Numero de Tubos 440

Set

2,85

Temperatura entrada | 620 °C

Presion entrada 2650 kPa

Temperatura salida | 920 °C

Tabla 15: condiciones de operacién para lograr el 6ptimo energético.

Con ello se obtienen los siguientes resultados:

Parametro

Valor

Fraccion molar en base secade H2 | 74,44 %

Conversién de metano 92,8 %

Caida de presion en el reactor 475,7 kPa

Tabla 16: Resultados obtenidos tras la optimizacién del a funcién objetivo.

Mientras que la energia consumida en este proceso es:

Equipo

Energia consumida

Evaporador

3,420 108 kJ/h

Compresor GN

3,992 107 kJ/h

Compresor VAPOR

1,465 108 kd/h

Calentador alimentacion

2,949 107 kJ/h

Reactor

6,455 108 kJ/h

ENERGIA TOTAL CONSUMIDA | 1,203 10° kJ/h

Tabla 17: Balance energético del proceso.
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Con ello, el proceso mejora notablemente, no solo en la caida de presion, cuyo
valor previo era inaceptable, sino en la energia consumida. Ademas, se obtiene
una conversion de metano bastante alta y una cantidad de hidrégeno en el gas

de sintesis que esta muy cercana a la maxima que puede obtenerse.
La diferencia en la cantidad de energia global es:
1,90 108kJ/h, que representa un 13,7% del gasto total energético del proceso.

1,9-108

Andlisis de los perfiles de temperaturay composicion obtenidos

A continuacion se van a analizar los perfiles de temperatura y composicién que
se presentan a lo largo del reactor, para ver la evolucién tanto de las

temperaturas como del caudal molar de los componentes.
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Figura 41: Perfil de temperatura y caudal molar de los componentes a lo largo

del reactor de reformado.

3.3.4 Calculo del espesor de los tubos del reactor.

Con los resultados obtenidos en la optimizacién energética del proceso se va a

calcular el espesor correspondiente de los tubos que componen el reformador.
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Para calcular el espesor de los tubos que componen el reactor de reformado se
emplea la norma API 530. Esta es una norma que especifica los requerimientos
y da las recomendaciones para los procedimientos y criterios de disefio usados
para calcular el espesor de pared de los tubos en los hornos reformadores. La
norma puede aplicarse tanto a tubos que trabajan en atmosferas corrosivas
como en no corrosivas. El procedimiento ha sido establecido especialmente para

el disefio de tubos en refinerias.

El material del que se van a fabricar los tubos es un acero de alta aleacion del
grado HK 40, compuesto por un 25% de Cry un 20% de Ni que es muy resistente

a la corrosion y que tiene una esperanza de vida de 100 000 horas.

La norma API sirve para tubos lisos, sin costuras longitudinales y con un espesor
de pared fino. En las consideraciones de disefio solo se incluye la presion

interna.

La norma divide los calculos en dos grupos, dependiendo de la temperatura de

trabajo:

e Disefio elastico: los célculos se realizan en un rango de temperatura en el
que los efectos de rotura no son significantes o ni siquiera existen. La
experiencia indica que en este caso el tubo va a durar indefinidamente a
no ser que se degrade por algiin mecanismo de corrosion u oxidacion.

¢ Disefio de rotura por fluencia: en que la temperatura de trabajo es tan alta
gue las tensiones admisibles se basan en la resistencia por rotura. El
acero que esta expuesto a una temperatura tan alta se deformara a

niveles de tensién muy por debajo de su limite elastico.

Dado que el proceso de reformado de metano se da a temperaturas muy
elevadas, se tomara el criterio de disefio de rotura para calcular el espesor de

los tubos.

Los parametros y términos que participan en el calculo del espesor de los tubos,

segun el criterio de rotura por fluencia son:

tpy: vida de disefo del tubo. (h)
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pr: presion de rotura, que es la maxima presion de trabajo que va a darse en el
tubo. (MPa)

D;{: es el diametro interno del tubo, sin afiadir ningun sobreespesor. (mm)
o,. tensidn admisible para el rango de rotura por fluencia. (MPa)

Sca: sobreespesor de corrosion. Es espesor de pared adicional que se afiade

para permitir su perdida durante la vida de los tubos.

T4: temperatura de disefio. Es la temperatura para la que se van a disefiar los
tubos. Se calcula como maxima temperatura de trabajo mas un margen

adicional. Normalmente se le afiade 20°C

El disefio por rotura se basa en la prevencion del fallo mecénico del tubo debido
a la rotura por fluencia durante la vida del tubo. Para ello se emplea la siguiente
ecuacion, en la que se calcula el espesor a través de la tension admisible del

material:

. Df
5(,:L Ec.3.1
2 *Or — Pr

El espesor minimo de pared que debe tener cada tubo se calcula finalmente
como la suma del espesor debido a la tensién admisible ( §,) y el sobreespesor

debido a la corrosion del material multiplicado por un factor de corrosion.
Smin = 80- + fCOI‘I‘ . 8CA Ec.3.2

En la que f.,.. Se calcula a partir de un gréafico y los parametros B y n que se

veran mas adelante.

Para poder comenzar a realizar los célculos hay que establecer una serie de

valores:
tp. = 100.000 h
D{ = 14 mm
pr = 2,65 MPa

Tq =920 °C + 20°C =940 °C

104



Estudio de un reactor catalitico para la obtencién de gas de sintesis l @

Teniendo en cuenta que el acero HK 40 es muy resistente a la corrosion se le

afiade el menor valor de sobre espesor por corrosion que se ha encontrado en

la bibliografia, que es 0,8 mm. (Fuente: WERNER SOLKEN. 2008-2016)
8CA = 0,8 mm

Para obtener la tension admisible del acero HK-40 a la temperatura de disefio se

utiliza la siguiente grafica tomada de la norma API 530, 5° ed., 2003.

1 — (T4 +273)(15 +1g tp) * 102
18 20 2 24 2%
% % g
80 80 S
0 0 g
60 60 g
50 50
40 40
30 30
20 5 = 20
2
L
HH
10 H 11T 10
9 3 9
8 8
7 7
6 - 6
> 40" Design life, fo, (h * 107 :
60 Design life, fp ( )
b 100 b
PR

=
~

w

Rupture exponem@

600 650 700

~
v
=3

800 850 900 950 1000 1050
Design metal temperature, T,4(°C)

Figura 42: Curvas de tension para el acero inoxidable ASTM A 608 Grado HK40.
(Fuente: API STANDARD 530 5° ed., 2003)

La tension admisible de rotura por fluencia del material depende de la
temperatura y de la vida de disefio, y se refleja en la grafica por las lineas
seflaladas con el niumero 3. Por lo tanto para el caso de estudio, la tensién

admisible de rotura por fluencia sera 8MPa.

o, = 8MPa
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Ahora ya puede calcularse el espesor del tubo debido a la rotura por fluencia

mediante la ecuacion 3.1:

_ 2,65 MPa - 14 mm
° " 2.8MPa— 2,65MPa

= 27,79 mm

Ahora se calcula la fraccion de corrosion f.,.. mediante los parametros By ny la

grafica que aparece en la figura 41.

B es la relacién entre el sobre espesor de corrosion y el espesor calculado

mediante la tension por rotura.

8CA 0,8 mm

B = =
06 27,79 mm

= 0,029

n, que depende de la temperatura, se toma de la misma grafica donde se tomo

la tension admisible por rotura y tiene un valor de 4.

n=4
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Figura 43: Fraccion de corrosion. (Fuente: APl STANDARD 530 5° ed., 2003)

Con los valores de B y n que tenemos se observa que la vertical sobre B no corta
a la linea de n, por lo que se toma como fraccién de corrosion el minimo valor

que la grafica propone.
feorr = 0,5
Ahora ya se calcula el espesor minimo de pared mediante la ecuacion 3.2.

Omin = 27,79 mm + 0,5 - 0,8 mm = 28,19 mm

Se sobredimensiona el espesor minimo obtenido en un 10% para garantizar la

seguridad y con ello se tiene el espesor del tubo:

8 = 8pmin - 1,1 = 31,01 mm
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3.4 COMPARATIVA

Tras realizar la simulacién para las dos optimizaciones se determina que las
condiciones Optimas del proceso son las obtenidas en la optimizacion energética.

En la siguiente tabla se compara los resultados obtenidos en ambas.

Parametro Optimg, Optir,n_o
Conversién energético
Longitud tubo 10,00 m 10,50 m
Diametro 0,14 m 0,14 m
Numero de Tubos 379 440
Set 3,60 2,85
Temperatura entrada 650 °C 620 °C
Presién entrada 2000 kPa 2650 kPa
Temperatura salida 927 °C 920 °C
Fraccion molar en base seca de Hz 76,04 % 74,44 %
Cantidad de hidrégeno producida 15930,86 kg/h 14600,80 kg/h
Conversion de metano 99,99 % 92,8 %
Caida de presioén en el reactor 1975 kPa 475,7 kPa
ENERGIA TOTAL CONSUMIDA 1,393 10°kJ/h 1,203 10°kJ/h

Tabla 18: Comparativa de los resultados obtenidos en las dos optimizaciones.

3.4.1 Andlisis del coste energético por kg de hidrégeno producido.
Para verificar que efectivamente se produce un ahorro energético en el proceso
en la segunda optimizacién, se va a calcular el coste eléctrico que tiene producir

un kg de hidrégeno en ambos casos.

El precio de la electricidad para uso industrial se toma de los datos estadisticos
del Ministerio de Industria, Energia y Turismo de Espafia. Se toma como base el

precio de neto de la energia del pasado afio 2015, que es 0,092 €/kWh
En el primer caso el coste energético por kg de hidrégeno producido es:

1,393 -10% 67040.35 K]
15930,86 kg H, """ kg H,
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K] 1kWh 0,092 €
= 2,235

87440,35 kgH, 3600k] 1kWh kg H,

En el segundo caso, el coste energético por kg de hidrogeno producido es:

1,203 -10%%] 62392 75 k]
14600,80 kgH, " “kgH,

82392,75 K_ 1kWh 0092€ 2,106
""“kgH, 3600k] 1kWh

Como puede verse, el precio por kg de hidrogeno producido, es menor en el
segundo caso. Aunque, esto es algo orientativo, puesto que, en el primer caso,
habria que afadir el coste que tendria comprimir el hidrégeno hasta una presion
adecuada para su almacenamiento y suministro a las empresas que lo vayan a
comprar, puesto que el gas en el primer caso tiene una presion muy baja.
Afadiendo dicho coste, el precio del kg de hidrégeno en el primer caso

aumentaria mas, haciendo aun mas econémica y competitiva la segunda opcion.

Si se observa la diferencia de costo energético por kg de hidrégeno producido,
supone un ahorro de 0,129 € por kg de hidrégeno. Teniendo en cuenta la
produccion anual de hidrogeno de la planta, suponiendo que trabaja los 365 dias

del afio, esto supondria un ahorro de:

14600,8 kg H, 24 horas 365 dias 0,129 € ahorro

. = 16.499.488€
1 hora 1dia 1 afio 1kgH,

~ 16,5 millones de euros
Esto supondria un ahorro anual de en torno a 16,5 millones de euros

3.4.2 Resultado final de la optimizacién

Tras realizar las dos optimizaciones se llega a la conclusién de que es mejor
sacrificar algo de la conversion del metano y del flujo molar de hidrégeno a la
salida para disminuir el consumo energético del proceso y con ello se consigue
gue el costo energético por kg de hidrégeno producido sea menor. La variable
gque mas influye en dicho ahorro es el vapor de agua empleado en la
alimentacion. Por lo que la mejor opcion es emplear la minima cantidad de vapor
posible con la que obtener una cantidad adecuada de hidrégeno y una seguridad

en cuanto a la formacion de coque en el catalizador.
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Otro parametro importante tanto en el consumo energético como en la esperanza
de vida de los tubos del reactor es la temperatura de salida del gas de sintesis.
Es conveniente, para aumentar la vida del reactor, que no esté en su limite
térmico por lo que cuanto menor sea su valor, mejor sera para la vida de los
tubos y del reactor en general. Este es otro motivo, ademas del ahorro de energia
global, por el que los resultados de la optimizacion energética son mejores a los

obtenidos por la optimizacién de la conversion.

3.5 CONSUMO DE GAS NATURAL PARA PRODUCIR ENERGIA
EN EL REACTOR DE REFORMADO

El reactor de reformado, para producir el gas de sintesis, consume 6,455 -108
kJ/h de energia. Esta energia es suministrada por la combustion de gas natural.
La cantidad de gas natural necesaria para producir dicha energia se calcula a

través de la siguiente ecuacion:

Q
PCI -7

Consumo GN =

En la que:

Q es la energia que necesita el reactor [kJ/h]

PCI es el poder calorifico inferior del gas natural [kJ/Nm?]
n es el rendimiento térmico del gas natural.

En la siguiente tabla se recogen los datos para calcular la cantidad de gas
natural. El rendimiento térmico se toma como un 90%, ya que es el rendimiento

gue se emplea para calcular el consumo de gas natural trabajos de otros autores.

Q |6,455-108kJ/h
PCI | 38988 kJ/Nm?3
n (0,9

Tabla 19: Datos necesarios para calcular el consumo de gas natural.

Por lo tanto, el consumo energético de gas natural del reactor es:

110



Estudio de un reactor catalitico para la obtencion de gas de sintesis l EI

C N = A5 ACH/h o) 0SNm
onsumo &N = 38988 kJ /Nm? - 0,0 m’/

El consumo energético del reactor y la cantidad de gas natural que se precisa
para ello estdn dentro de los margenes normales que otros autores obtienen.
(Fuente: ZUNHONG Y. et al, 2006).
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4. PRESUPUESTO
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4. PRESUPUESTO

En este capitulo se quiere mostrar el coste econdmico que deriva de la
elaboracion del presente trabajo fin de grado. Dado el caracter informatico del
trabajo, se tendra en cuenta el tiempo empleado en la realizacion del trabajo,
tanto el alumno como de los profesores. También el precio de la licencia del
programa informatico empleado para realizar la simulacion y del ordenador

necesario para ejecutar el programa.

Para realizar el presupuesto del precio del trabajo realizado tanto por el alumno
como por los profesores se va a suponer que el coste de la hora del profesor
especialista es de 35 euros y de 15 euros la hora del alumno. Las horas de
trabajo empleadas en la realizacion del trabajo fin de grado puede dividirse como
aparece en la siguiente tabla:

Actividad Alumno | Tutores
Blsqueda de informacion 100 h 20 h
Modelado de proceso de reformado en HYSYS | 40 h 20 h
Simulacién y validacion del proceso 60 h 20 h
Optimizacion del proceso 50 h 20 h
Elaboracion informe 100 h 30h
Horas totales 350 h 110 h

Tabla 20: Tiempo empleado en las distintas fases de la realizacion del trabajo

fin de grado.

La unidad monetaria empleada es el euro y se supondré un porcentaje de gastos
generales de un 13% y un porcentaje de IVA de un 21%. No se consideran ni
costes directos, ni indirectos, ni beneficio industrial debido al caracter informatico

del trabajo.
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Cuadro de precios unitarios.

A continuacion se van a desglosar los precios para realizar el presupuesto de

elaboracion del trabajo.

Unidad .
de Descripcion Cantidad Pr.e0|.o Total
edida unitario
h Trabajo del alumno 350 15 5.250€
Trabajo de alumno estudiante
de ingenieria quimica
industrial.
h Trabajo de profesores 110 35 3.850€
Trabajo realizado por
profesores especialistas en la
materia de ingenieria quimicay
simulacion.
ud Licencia de software Aspen 1 2000 2.000€
HYSYS
Licencia educacional de Aspen
HYSYS necesaria para poder
realizar la simulacion del
proceso de reformado.
ud Ordenador estandar para 1 450 450€
realizar el trabajo
Total 11.550€
13% Gastos Generales 1.501,5€
Suma 13.051,5€
21% IVA 2.740,82¢€
Presupuesto de ejecucion por contrata | 15.792,32€

El presupuesto de ejecucion por contrata del presente trabajo fin de grado

asciende a quince mil setecientos noventa y dos euros con treinta y dos

céntimos.
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