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Resumen

En el presente trabajo se presenta un disefio preliminar de un proceso de obtencion de hidrégeno puro
a partir de biogas, focalizando en la incorporacion de reactores multifuncionales al proceso. Se exploran
dos alternativas para el reactor de reformado: un reformador de placas paralelas y un reformador
multitubular de tipo convectivo. En términos de integracién energética, la opcidn del reactor de placas
paralelas permitiria operar con menores volimenes de reactor al integrar la camara de combustién y el
reactor en la misma unidad. Por otro lado, se estudia la incorporacion de un reactor de water-gas shift
operando en simultaneo con extraccion de hidrogeno por membranas de Pd-Ag, lo que permite obtener
una corriente de H. puro del mismo caudal molar que la producida en el reformador en forma de gas de
sintesis. Los resultados alcanzados hasta el momento sugieren que el proceso podria ser llevado adelante
con temperaturas maximas, volimenes de reactor y areas de membrana razonables, y con un superavit
de energia apto para ser aplicado para otros fines.

Abstract

The present contribution presents preliminary studies regarding the design of a process for pure
hydrogen production from biogas; specifically focusing on the implementation of multifunctional
reactors in the process. Two different alternatives for the reforming reactor are addressed: a parallel
plates reactor and a multitubular convective reformer. Both reactors fulfill the requirements. In terms of
thermal integration, the parallel plates reactor appears more convenient as the possibility of combining
the reformer and the combustion chamber in the same unit would lead to a volume reduction. At the
reformer exit, the incorporation of a multitubular membrane reactor is proposed. In this reactor, the
water gas shift reaction is conducted in parallel with hydrogen extraction from the reaction media. In
these terms, the membrane reactor succeeds in producing a flowrate of pure hydrogen of the same
amount as the received from the reformer as part of the syngas. The achieved results suggest that the
process could be conducted with reasonable maximum temperatures, reactor volumes and membrane
areas. Moreover, an energy surplus could be profited in other applications.
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Introduccion

La produccion de hidrogeno a partir de biogas/biometano se sefiala como una alternativa muy
interesante para afrontar la demanda futura de hidrégeno con bajas/nulas emisiones asociadas de CO..
El biogas, producido por digestion anaerobia de diversas materias primas de origen renovable, esta
constituido casi exclusivamente por una mezcla de metano y diéxido de carbono (50-70 % de CH,). El
biometano es obtenido por purificacion de biogas, hasta un 97 % de CHa [1].

La tecnologia dominante para la produccion masiva de hidrdgeno es la de reformado catalitico de
gas natural con vapor de agua. Se trata de una reaccion con limitaciones de equilibrio y presenta una
endotermia elevada. Para operaciones a gran escala se prefiere un disefio de reactor en el que el calor
requerido se transfiere de manera radiante, mientras que, a escalas mas reducidas, se vuelven
convenientes disefios de tipo convectivo. En estos, el calor es suministrado a través de una corriente de
gases calientes provenientes de una camara de combustidn, con T < 1200 °C. Se alimentan a la cdmara
corrientes de salida de pilas de combustible, de rechazo de etapas de PSA o de membranas purificadoras
de H; [2]. Dadas las escalas de las instalaciones existentes de produccién de biogas, los reformadores
convectivos aparecen como la opcidn mas adecuada para producir H a partir de esta fuente renovable.

Otra alternativa de disefio a considerar es la del uso de reactores multifuncionales, que conducen a
la intensificacion del proceso a través de fuertes reducciones de volumen y aumento en la eficiencia de
la operacidn. Llevar a cabo el proceso de reformado de biogas/biometano con vapor mediante reactores
multifuncionales, con acoplamiento de las reacciones de reformado con las de combustion en placas
alternas, permitiria conseguir equipos compactos, mucho méas pequefios y con transferencia de flujos
caléricos muy elevados por unidad de area.

Los reactores de membrana, por otro lado, también son excelentes alternativas para maximizar la
eficiencia del proceso. En estas unidades, la extraccidon selectiva de un producto del medio de reaccion
promueve el desplazamiento del equilibrio quimico implicando un incremento de la conversién. Si el
producto removido es Hz, se obtiene ademas una forma de purificar el producto deseado.

En el presente trabajo se presenta un disefio preliminar de un proceso de obtencién de hidrégeno puro
a partir de biogas, focalizando en la incorporacién de reactores multifuncionales al proceso. Se investiga
la implementacion de dos reformadores alternativos: un reformador multitubular convectivo o un
reformador de placas paralelas. Por otro lado, se estudia ademéas el desempefio de un reactor de
membrana para el procesamiento del gas de sintesis buscando obtener una corriente de hidrégeno puro.

Marco tedrico

Esquema del proceso

El proceso propuesto se esquematiza en la Figura 1 [3]. El sistema fue delineado buscando, por un
lado, la integracion energética global del proceso y, por otro, la incorporacion de unidades de reaccion
que contribuyan a su intensificacion

La planta incluye el reactor de reformado, un médulo de purificacién por membrana del biogés
(PMBG), un reactor de membrana para la generacion adicional de H. y la purificacion del gas de sintesis
(RM), un combustor y equipos auxiliares. Tanto la corriente de biogas previamente desulfurado (BG)
como la de agua de proceso ingresan a 25 °C y 10 bar.

La unidad “PMBG” es una membrana selectiva al COz Y tiene por objetivo purificar la corriente de
biogas a biometano (BM). La corriente de permeado (PM) consta mayoritariamente del CO; extraido y
presenta aproximadamente un 15 % de CH,4 [4]. Debido al alto poder calorifico del metano, la
combustion de esta corriente es considerada como una de las fuentes de calor del proceso (Ec. 4, Tabla
1). Se incluyen unidades de compresion del aire de combustion y de esta corriente de permeado para
equiparar la presion con la de la corriente proveniente de la otra unidad de membrana involucrada (RT).
La corriente de retenido de la PMBG (BM), con 96 % molar de CH., se mezcla con el agua de proceso
e ingresa al reactor donde se verifican las reacciones de reformado de acuerdo a las Ecs 1, 2y 3 (ver
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Tabla 1). La corriente de entrada al reactor tiene un caudal de alrededor de 10 mol/s, una temperatura
de 550 °C y composiciones molares de 24.7 % CHa, 1.0 % CO, y 74.3 % H,0O (i.e., S/IC = 3).

El gas de sintesis (GS) que sale del reactor a 800 °C es enfriado hasta una temperatura de 390 °C
para ingresar a un reactor multitubular de membrana (RM). Aqui se lleva a cabo la reaccion de WGS
(Ec.2, Tabla 1) con una remocién selectiva del H, mediante una membrana de Pd-Ag. La separacién
continua del H del gas de sintesis no s6lo permite la obtencion de una corriente pura de H; sino también
provoca un desplazamiento del equilibrio de la reaccion de WGS. A la salida de la unidad de membrana
se obtiene una corriente de permeado de H puro (FH) y una corriente de retenido (RT) compuesta por
CH4, CO,, CO, H20 e H; no recuperado en la membrana. Se aprovecha el poder calorifico de esta
corriente a partir de la combustion de sus componentes de acuerdo a las Ecs. 4, 5y 6 (Tabla 1):

Tabla 1: reacciones cataliticas involucradas en el proceso propuesto
CH, +H,0 <>3H, +CO AHgsx=206 kJ/mol (1) | CH, +20, — CO, +2H,0 AHax=803 kd//mol (4)

CO+H,0«>H,+CO, AHzex=-41kJ//mol (2) | CO+1/20, - CO, AHagex =283 kd//mol (5)
CH, +2H,0 <> 4H, + CO, AHasex=165kJ/mol (3) | H, +1/20, - H,0 AHaogx =242 kd//mol (6)

RP
RC |
| Qs RM Qs
GS GS FH FH
PMBG
BG 'I |
N & BG-= Biogas fresco
TC TC TC= Tope de combustién
BM= Biometano
) k | FH= Flujo de hidrogeno puro
|| ! PM [ | PM= Permeado
i RT= Retenido
"a Q= Calor
| GS= Gas de sintesis
Combustor

Figura 1. Esquema propuesto para la produccion de hidrégeno puro a partir de biogés.

Focalizando en el disefio de los reactores, se analizan dos configuraciones alternativas para el reactor
de reformado: un reactor multitubular convectivo (RC), calefaccionado por gases calientes generados
en un combustor externo, o un reactor de placas paralelas (RP) donde se integra el reformador con el
combustor en un Unico equipo (representado por linea a trazos en la Fig. 1). Para el RC se propone un
disefio multitubular clésico (40 tubos de 4 cm de didmetro interno, en arreglo triangular, 190 cm de
largo, carcasa de 35 cm de didmetro, 10 bafles equidistantes, 182.5 litros de volumen total del equipo).
El catalizador se dispone dentro de los tubos y por la carcasa circula el gas de calefaccion. Se analizaron
configuraciones co- y contracorriente. El catalizador adoptado es Ni/MgO/Al,Os (pellets esféricos de
5mm de didametro).

Con respecto al reactor multifuncional de placas paralelas, en esta unidad se plantea promover el
acoplamiento térmico de las reacciones endotérmicas de reformado con la combustion catalitica de
diversas corrientes de rechazo. El disefio del RP adoptado (Figura 2a), esta constituido por secciones
alternadas de combustion y de reformado (21 y 20, respectivamente; todas rectangulares de
0.345cmx15cm), separadas por una pared metélica delgada. En cada seccion se disponen estructuras
metalicas corrugadas sobre las cuales esta soportado el catalizador. Tanto el reformado como la
combustidn se llevan a cabo sobre un catalizador de Pd/Al-Os [5]. Este disefio favorece la transferencia
de calor entre las secciones, aporta estabilidad mecénica y permite la operacién con minimas AP.
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Ademas, el disefio incorpora inyeccion distribuida del/los combustibles en la coordenada axial para
moderar los picos de temperatura.

Aguas abajo del reformador, se implementa un reactor de membrana (RM) de configuracion
multitubular para llevar a cabo la reaccion de water-gas shift con una membrana selectiva a H, (324
tubos, 0.7/1.4 cm de didmetro int/ext, en arreglo triangular, 95 cm de largo [6], carcasa de 45 cm de
didmetro). El catalizador se dispone en la carcasay por el interior de los tubos se colecta el H, permeado,
operando sin gas de arrastre, a cocorriente (Figura 2b). La permeacion se logra a través de una capa de
Pd-Ag depositada sobre tubos de ceramica poroso multicapa de 4.5 um de espesor (pardmetros de
permeacion de Marcoberardino y col. [7]). El catalizador de WGS adoptado es Fez04/Cr,03. Mayor
detalle de este disefio puede obtenerse en [8].

Biometano
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Figura 2a. Esquema del reactor de placas paralelas. Figura 2b. Esquema del reactor de membrana.

Simulacién de los reactores

El comportamiento en estado estacionario de los diferentes reactores bajo estudio (i.e., RC, RP y
RM) se analiza a través de su simulacién numérica. Por razones de espacio no se presentan en este
reporte las ecuaciones de balances, cinéticas, etc; solo se comentan algunos aspectos generales y se
referencian las fuentes donde se puede encontrar la informacion detallada. Para el RC se adopta un
modelo 1D pseudohomogéneo. Los detalles del modelo se presentan en otro trabajo presentado en este
congreso [3], con el agregado, en esta contribucion, del balance de energia para los gases calientes que
fluyen en la carcasa del reformador convectivo. EI modelado mateméatico del RP se ha realizado
siguiendo los lineamientos reportados por Gritsch [5], adoptandose las ecuaciones de balance y cinéticas
alli presentadas. Se trata de un modelo 1-D heterogéneo, que toma en cuenta transporte axial de calory
dispersién axial de masa. Por ultimo, el comportamiento del RM se simula segin lo reportado por
Adrover [8]. Se adopta un modelo 1-D pseudohomogéneo que contempla los efectos térmicos en el
reactor. Los diferentes modelos de los reactores estudiados se han implementado en el ambiente
gPROMS® ModelBuilder 4.0.0.

Resultados y discusion

El proceso propuesto permite procesar una corriente de biogas para obtener H, puro por reformado
con vapor de agua. El balance global de energia (como sumatoria de los Qx involucrados, ver Fig. 1)
indica que el proceso seria factible de ser operado de manera energéticamente autosuficiente, incluso
con excedente de calor en las corrientes de salida, aunque resulta evidente la necesidad de realizar un
estudio de integracion energética mas detallado. Se producen 581 Nmé®h de H, ultrapuro. La otra
corriente de salida del sistema esta compuesta por N,, Oz y CO, siendo este Gltimo proveniente de
biomasa (i.e., ciclo cerrado de COy).
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Figura 3. Perfiles axiales de temperatura del gas de
reformado (Tgl) y de los gases calientes (Tg2). Linea
s6lida: a contracorriente, linea punteada: a cocorriente.

indica la conveniencia de recuperar calor de esta
corriente. En este caso, se alcanza una
conversion de metano del 85.3%, con un
alejamiento del equilibrio de 9.3°C y una
produccion de hidrégeno en el reformador de 578 Nm®h como componente del gas de sintesis de salida.
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Figura 4a. Perfiles axiales de temperatura en la Figura 4b. Perfiles axiales de flujo molar para las

seccion de reformado (1: azul), de combustion
(2: rojo) y de pared (negro). Linea solida: gases, linea
punteada: sélidos.

secciones de reformado y de combustion.

Para el escenario simulado, la Fig. 4a reporta los perfiles axiales de temperatura en el RP, en tanto
que en la Fig. 4b se muestran los correspondientes perfiles axiales de flujo molar. Se reporta informacion
para ambas secciones del reactor (i.e., reformado y combustién). En la Fig. 4a, puede apreciarse en
primera instancia el efecto de las 3 inyecciones laterales de combustible, alcanzandose picos de
temperatura de 920, 985 y 1060 °C, respectivamente. Ademas, cada inyeccion se realiza en una zona
inerte de 3 cm (sin catalizador de combustién), necesaria para propiciar el mezclado de la alimentacion
lateral con la corriente principal proveniente de la zona anterior [9]. Se observa alli el cold-shot
ocasionado por la menor temperatura de la corriente de combustible ingresante. Se aprecia también un
desdoblamiento en cada pico de temperatura (sobre todo en el 2% y 3¢ tramo) debido a las diferentes
velocidades de reaccion para la combustion de H. y de CH4 (hay muy bajos niveles de CO por la alta
conversion alcanzada en el RM).

La primera zona del reactor cumple, ademas, la finalidad de completar el precalentamiento de la
corriente de gases de combustion desde su temperatura de entrada (~380 °C) hasta unos 600 °C. La
evolucion de los perfiles en la corriente de reformado (ver Fig. 4b) se encuentra fuertemente ligada a los
cambios de T en el catalizador de esta seccion (Tcl), alcanzandose el objetivo de equilibrio quimico
sobre el final de la tercera zona a T = 800 °C. El caudal de aire de combustion se ajusté a estos efectos,
requiriéndose aqui un exceso de oxigeno de 5 % con respecto al estequiométrico. La corriente de gases
de combustion abandona el reactor con conversion completa de todos los combustibles.
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En el reactor de membrana se alcanzan niveles de conversion de CO de 89.6 %, una recuperacion de
hidrogeno de 86 % (definida como el flujo de H, permeado con respecto al H, en permeado + retenido)
y una produccién de H; puro de 581 Nm?/h. Se verifica un incremento de temperatura dentro del reactor
de 96 °C. La corriente de retenido del RM presenta una composicion de 16.5 % de Hz, 1.9% de COy
5.0 % de CH,4 (molar) como especies combustibles a ser recicladas a la camara de combustién o al
reactor de placas paralelas. Un resultado a destacar en la performance del RM estudiado es que en esta
unidad se logra separar como hidrégeno puro el mismo caudal molar gue es alimentado al equipo en la
mezcla de gas de sintesis proveniente del reformador. Asimismo, se producen alrededor de 95 Nm?/h de
H. adicionales como resultado de la reaccion de WGS con desplazamiento del equilibrio quimico.

Conclusiones

A través de la simulacidn de los equipos principales, se analiza la factibilidad de producir H, puro a
partir del reformado con vapor de una corriente de biogas, con la incorporacién de dos unidades de
membrana: la primera para purificar el biogés y la segunda para la reaccion de WGS, para generar H;
adicional y separarlo por permeacién selectiva. Corrientes de ambos médulos de membrana son
enviadas como combustible para suministrar calor a la reaccién de reformado. Se exploran dos disefios
alternativos para el reformador: un reformador convectivo y un reformador de placas paralelas. En
términos de integracion energética, la opcidn del reactor de placas paralelas permitiria operar con
menores volimenes totales al integrar la cAmara de combustion y el reactor en la misma unidad. Por
otro lado, la incorporacion de un reactor de WGS de membrana permite obtener una corriente de H»
puro del mismo caudal molar que la producida en el reformador en forma de gas de sintesis.

Los resultados alcanzados hasta el momento sugieren que el proceso podria ser llevado adelante con
temperaturas maximas, volimenes de reactor y areas de membrana razonables, y con un superavit de
energia apto para ser aplicado para otros fines. De todas maneras, se deberia realizar un estudio mas
detallado en términos de integracion energética para la planta en su conjunto.
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