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Resumen. El presente trabajo se inicia con comentarios sobre la aplicabilidad de las celdas de combustible en el contexto de la
microgeneracion energética, € uso racional de recursos primarios y afectacion del medio ambiente. Se plantea el problema de la
obtencion de hidrégeno para alimentar a las mismas, proceso al cual generalmente se presta poca atencién y se describe e método
de reformado del combustible para la obtencién de hidrégeno para una celda de cogeneracion del tipo carbonato fundido con
reformado interno, utilizando como combustible gas natural con alto contenido de metano y etano. Se plantea una revision de los
técnicas usuales y se discute la ventaja del reformado a vapor frente a la descomposicion catalitica. Dado que la cinética del
proceso de reformado a vapor es rapida, el factor termodinamico es € determinante en el proceso en el reactor. Se plantean los
balances masico, entalpico, entrépico y exergético para la obtencion de hidrégeno a partir de gas natural. Utilizando un modelo
computacional desarrollado a tal efecto, se analiza el equilibrio termodinamico en el reformado a vapor, optimizandolo a traves de
la energia libre de Gibbs. Se correlaciona el rendimiento de conversion con las condiciones operativasy €l calor de reaccion.

Palabras claves. reformado de gas natural,, hidrdgeno, balance termodinamico, celda de combustible.
1. Introduccién

Los avances tecnologicos s bien han contribuido al progreso de la civilizacion, megjorando €l nivel de vida de la
sociedad actual, han conducido a consumos energéticos en alarmante crecimiento. En la ultima década, la potencia
instalada a nivel mundial ha aumentado un 65%, representando un incremento de casi el 100% en el consumo de carbén
mineral y del 300% de gas natural, como se indica en Tab. (1). Es imprescindible tomar conciencia de la necesidad de
utilizar en forma racional los recursos primarios en |os procesos de conversion energética, con la minima reduccién de
recursos y la minima afectacion del medio ambiente. Para ello se torna indispensable desarrollar nuevas tecnologias
sustitutas de conversion energética para mantener no solo e nivel actual de confort, sino también proyectandose en el
consumo que requeriran las generaciones futuras.

Tabla 1. Potenciainstalada mundial en generacion eléctrica por fuentes en los afios 1980 y 1998 (World Bank, 1999).

Potencia instalada

Fuente del
recurso energético primario 1980 1998

(GW) (%) (GW) (%)
Carbon minerd 635 32,7 1260 40,2
Gas natural 169 8,7 495 15,8
Derivados del petréleo 540 27,8 311 9,9
Recurso hidraulico 459 23,7 678 21,6
Centrales nucleares 134 6,9 359 115

Fuentes renovables 4 0,2 30 1
Totales 1941 100 3133 100
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Las consecuencias provocadas ante la necesidad de satisfacer |a demanda energética de una sociedad cada vez mas
industrializada son innumerables, pudiendo mencionarse entre otras, la reduccidon o agotamiento de las reservas de
recursos no renovables, contaminacion del medio ambiente, reduccidon de la capa de ozono, asi como también
alteraciones de ecosistemas, siendo €l nivel alcanzado por estos factores negativos altamente preocupante.

En la ultima década del siglo XX las tecnologias alternativas de generacion energética tomaron vigor, si bien
contribuyeron con tan solo €l 1% a la cifras de potencia instalada a nivel mundial. En la medida que el mercado
energético visumbre la utilidad y las ventajas de la microgeneracion, “micropower” (Dunn, 2000), el uso de las celdas
de combustible, la generacién edlica y la solar ampliaran su actual campo de accion. Las celdas por su lado, se
visumbran como una de las tecnologias de conversién energética mas promisorias para € siglo XXI, por cuanto
proponen la minima afectacién del medio ambiente y minima utilizacion de recursos primarios.

Una celda de combustible es un elemento electroquimico que convierte energia quimica directamente en energia
eléctrica y/o térmica, funciona en forma similar a una bateria, utilizando hidrégeno y oxigeno para abastecer a los
electrodos. La energia quimica de la reaccién es convertida directamente en corriente continua y por medio de un
conversor a la salida en corriente aterna. Frente a los sistemas convencionales de generacion de monopropdésito,
algunos tipos de celdas utilizan en forma integral €l recurso primario generando calor y electricidad, conformando asi
un sistema de cogeneraciéon. Una celda de cogeneracidn es basicamente un convertidor de la energia quimica de una
reaccion no solo en energia el éctrica sino también en calérica, a través de la combinacidn quimica de un combustible y
un oxidante, como seindicaenlaEc. (1).

Combustible + Oxidante - Productos + Calor + Electricidad (€]

En el presente trabajo se analiza el proceso de reformado de gas natural con alto contenido de metano y etano para
alimentar a una celda de combustible del tipo carbonato fundido M CFC con reformado interno. Planteando los balances
mMasicos y energéticos se intenta maximizar el rendimiento de conversién a hidrogeno. Para ello se ha elaborado un
programa que permite calcular el rendimiento de conversion del gas natural en funcion de las condiciones operativas,
del calor de reaccién involucrado y de la formacion de subproductos no-deseados, como ser carbono, que disminuyen el
contenido de hidrégeno.

Si bien existen en e mercado programas comerciales que permiten el andlisis del balance méasico, es interés de los
autores desarrollar una herramienta que pueda ser adaptada a las condiciones de operacion a adoptar y a la celda de
combustible a seleccionar, dado que los programas comerciales generalmente son cerrados, “enlatados’ y no permiten
una amplia modificacion de variables. Por otro lado, este desarrollo permitiria realizar posteriormente el andlisis
exergético, de vital importancia para un andlisis termoecondmico.

El estudio estd actualmente en una primera etapa de elaboracién, habiéndose desarrollado solamente el andlisis
termodinadmico del reformador, el cual es tratado en el presente trabajo. En una segunda etapa se integrara la celda de
combustible alos balances del reformador.

2. Celda de combustible de cogener acion

Frente a otros sistemas convencionales de generacién energética con combustion, las celdas de combustible
presentan varias ventgjas, como ser: conversion directa de la energia, operacion remota, sin requerir de supervision
directa, bgjo nivel de emisiones sonoras, ademas de no agotarse ni requerir recarga (Sosay Fushimi, 2001).

De acuerdo con laTab. (2), laprincipal ventaja de una celda de este tipo es que el producto principal de la reaccién
involucrada es la formacion de agua, sin afectacion pues del medio ambiente, siendo su desventaja principal su elevado
costo actual.

Tabla 2. Principales ventgjas y desventajas de una celda de combustible

Ventajas Desventgjas
Conversion directa de la energia (sin combustion) Elevado costo inicial deinversién
Duracién y confiabilidad comprobadas en Duracién y confiabilidad no comprobadas en
unidades de baja temperatura unidades de alta temperatura

Operacion remota, sin supervision directa
Bajo nivel de emisiones sonoras

Operacion ininterrumpidamente Infraestructura minimaen lo referente asu
Bajo impacto ambiental fabricacion y mantenimiento
(subproducto agua e hidrégeno)
Con crecimiento modular Tecnologia no familiar en el dmbito de la
Sin requerimiento de paradas por manteni miento industria energética

y/o reparacion de sus componentes
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Un electralito i6nico, una matriz idn-conductora, inerte al pasgje de electrones y gases, separa a anodo del catodo.
El combustible ingresa a catodo, se oxida isotérmicamente y como resultado de la reaccién de celda se libera calor
residual y se genera una diferencia de potencial. Si bien una celda unitaria de pocos milimetros de espesor produce solo
una tension tedrica de 1 volt, estando en la préctica reducida a 0,7 volts, conectando celdas unitarias en serie se
consiguen tensiones y potencias mayores, que varian desde unos pocos kW pudiendo alcanzar hasta decenas de MW.

Considerando la celda de combustible como un convertidor de energia o maguina electroquimicay comparando su
eficiencia con otros convertidores energéticos, ésta presenta un valor mayor a correspondiente a los motores de
combustion interna, limitados por Carnot a requerir de la conversion de energia térmica en mecanica. Hasta la fecha
han sido desarrolladas diversos tipos de celdas, siendo |as mas conocidas:

Alcalinas (Alkaline Fuel Cell) AFC

Membrana de Intercambio Proténico (Protonic Exchange Menbrane Fuel Cell) PEMFC o PEM
Oxido Solido (Solid Oxide Fuel Cell) SOFC

Carbonato Fundido (Molten Carbonate Fuel Cell) MCFC

Acido Fosférico (Phosphoric Acid Fuel Cell) PAFC

Entre estos cinco tipos de celda, las de carbonato fundido MCFC, la de acido fosférico PAFC y la de oxido sdlido
SOFC permiten la utilizacion del concepto de cogeneracion, a ser factible producir calor (til a partir del calor residual
de lareaccion dado que su temperatura de operacién superalos 200°C (Costay Oliveira, 2000).

3. Combustible de alimentacion de la celda de combustible

Si bien el electrolito de la celda es e determinante para especificar el tipo de celda, otra forma de diferenciarlos es
el método por el cual se produce hidrégeno para alimentar lareaccién de celda (Tab. (3)).

Tabla 3. Combustible, temperatura de operacion, electrolito y oxidante segiin €l tipo de celda.

Tipo de Temperatura

Combustible requerido celda (°0) Electrolito Oxidante
Hidrégeno puro AFC 80 KOH Oxigeno/ Aire
PEM 80 Polimero Sélido Oxigeno /Aire
Gas natural externo PAFC 200 HsPO, Aire
con . MCFC 650 Li,CO; + K,CO4 Aire
reformado nterno SOFC 1000 ZrO, Aire

Las celdas del combustible del tipo AFC y PEM no requieren de tecnologias de procesamiento del combustible, ya
gue dada su baja temperatura de operacion deben ser alimentadas directamente con hidrégeno, en la mayoria de los
casos a partir de otros combustibles a través de un método ad hoc.

En las celdas del tipo PAFC, MCFC y SOFC con temperaturas de operacion superiores, es factible utilizar gas
natural como combustible. La temperatura de operacidn para provocar la reaccion en forma interna debe ser superior a
los 600°C, razén por la cua en las celdas tipo PAFC, € proceso es por reformado externo, mientras que las del tipo
MCFC y SOFC operan a temperaturas suficientemente el evadas para que esta reaccién ocurra por reformado interno.

4. Funcionamiento de una celda del tipo carbonato fundido MCFC

Dada su elevada temperatura de operacidn, su bgjo nivel de emision de agentes contaminantes y su alta eficiencia,
la celda de combustible del tipo carbonato fundido MCFC posee un gran flexibilidad de aplicacion en sistemas de
conversion energética a gran escala, en particular en sistemas de cogeneracion. Su electrolito, una mezcla de carbonatos
alcalinos fundidos, se encuentra fijo sobre una matriz de aluminato de litio, jugando el ion carbonato un rol importante.

La reaccion anddica indicada en la Ec. (2) es la de oxidacién del hidrégeno H, por € ion carbonato CO5;™ con
formacién de agua H,O, didxido de carbono CO; y liberacion de dos electrones €.

H, + Cng - H,O+CO,+2¢€ (2)

El agua producida puede ser consumida en la reaccion de reformado a vapor y en la reaccion de intercambio agua-
gas, produciendo mas hidrogeno para ser consumido en la reaccion anodica principal. La reaccion requiere del
hidrogeno, el cual puede ser producido en el reformador a partir de combustibles organicos con alto contenido de
hidrégeno, como ser metano CH,.

En lareaccién catddica, Ec. (3), el didxido de carbono CO, formado en el anodo es recirculado a cétodo, en el cual
ocurre lareformacion del ion carbonato CO;~ por reduccion del didxido de carbono CO, con oxigeno O, .

120, + CO, +2€ — CO; ©)
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La reaccion electroquimica global de celda indicada en la Ec. (4) es exotérmica (AH < 0), ocurriendo la oxidacion
del hidrégeno con formacion de agua H,0 y transferencia de dos el ectrones del anodo al catodo.

120, + Hy, - H,0 AH <0 ()

La energia caldrica o calor de reaccién A H liberado en la formacion de agua es elevada cuando la misma ocurre a
altas temperaturas, como es el caso de las celdas de tipo MCFC. Esto permite su utilizacion para suplir la demanda
caldricaen € proceso de reformado interno de gas combustible, de naturaleza endotérmico y limitado a operar a presion
atmosférica, el cual se redliza a temperaturas entre 750°C y 900°C, a bgjas temperaturas se requiere una gran actividad
del catalizador.

5. Procesado del combustible

El método utilizado para procesar € combustible depende tanto de las caracteristicas del mismo como de la celda
de combustible a utilizar. Su tecnologia determina la pureza del hidrogeno y el contenido maximo de mondxido de
carbono permitido para su correcto funcionamiento. Las celdas tipo PEM requieren hidrégeno puro, como lo indica la
Tab. (3), mientras que en las PAFC el nivel de CO debe ser inferior al 5% (Hirschenhofer et al.,1998).

Considerando a gas natural como el combustible potencial de alimentacién de la celda, |a conversion a hidrégeno
puede ser realizada por diferentes técnicas, siendo las mas utilizadas (Freni et al., 2000):

= Reformado avapor (steam reforming, SR)
= Reformado por oxidacion parcia (partia oxidation reforming, POR)
=  Reformado autotérmico (autothermal reforming, ATR)

En el gas natural, la componente primaria es metano y en segundo lugar etano, con una composicion que depende
del lugar de extraccion. Consideraremos para €l desarrollo del presente trabgjo la composicion masica y volumétrica y
el poder calorifico inferior PClI correspondiente al gas natural indicados en Tab. (4), segin datos en Campos Basin
informados por COMGAS (Silveiraet al., 1999).

Tabla4. Poder calorifico inferior PCI, composicién volumétricay masicadel gas natural considerado.

Componentes Volumen Masa PCI
(%) (%) (kJkg)
Metano CH, 89,35 80,92 50 144
Etano C,Hg 8,03 13,64 47 593
Propano C3Hg 0,78 1,94 46 455
n-Butano CsHy 0,07 0,23 45810
n-Pentano CsHy, 0,01 0,04 45 446
Diéxido de carbono CO, 0,48 1,20 -
Nitrégeno N, 1,28 2,03 -
Total 100 100 48 093

5.1 Obtencion de hidrégeno por descomposicion catalitica

Ademés de las técnicas mencionadas anteriormente, otro método interesante para el procesado de gas natural es su
descomposicion catalitica con formacién de hidrégeno y carbono, una técnica antiguamente muy utilizada. Poirier y
Sapundzhiev (1997) proponen este método por la sencillez y bajo costo frente a SR para celdas de bajas temperaturas
con requerimiento de hidrégeno puro.

El proceso de descomposicion del metano CH,4 presente en el gas natural esta regido por la reaccion endotérmica
(AH > 0), indicadaen la Ec. (5), con laformacion de carbono C e hidrégeno H,

CH4= C+2H2 AH >0 (5)

donde AH eslavariacion entdlpica de lareaccion involucrada. Por cada mol de metano se formaran dos moles de
hidrogeno, siendo entonces la relacion de conversion de 1:2.

Durante €l proceso €l carbono se acumula en el catalizador y € hidrégeno gaseoso, libre de impurezas abandona €l
reactor. Mediante el pasgje de una corriente de aire se regenera el catalizador, libréandolo del depdsito de carbono al
reaccionar con el oxigeno del aire. Si bien el proceso involucra la formacion de 6xidos de carbono, esto ocurre en una
etapa posterior, separada de la reaccion primaria. La conversion del metano es termodindmicamente factible a
temperaturas superiores a 580°C y fuertemente dependiente de la temperatura, como se indica en Fig. (1). Este método
es de interés practico a temperaturas mayores a los 750°C o superiores, dado que el rendimiento de conversion a
hidrégeno es significativo y rentable en esta zona de temperaturas. Ademés del bajo costo de instalacién frente a los
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otros métodos, su ventgja principal es la obtencion de hidrogeno libre de 6xidos de carbono, siendo su principal
desventgja frente al reformado a vapor SR, la menor razén de conversion de metano a hidrégeno de 1:2 frente a de
reformado a vapor, cuya relacion como veremos mas adelante es de 1:3.

70
60 1
50 4
40 -
30
20
10 -

0 +—+—r—————T""7 T T T T

0 200 400 600 800 1000
Temperatura en °C

Constante de equilibrio K

Figura 1. Constante de equilibrio K parala descomposicién del metano como funcién de la temperatura en grados °C.
5.2 Obtencidn del hidrégeno por reformado a vapor

El reformado a vapor es uno de los més usados actualmente en la industria de procesos para la obtencién de
hidrégeno a partir de gas natural. En presencia de un catalizador, como se indica en la Ec. (6), e gas natural o
combustibl e reacciona endotérmicamente con vapor de agua, obteniéndose como productos de la reaccion hidrégeno y
una mezcla de Oxidos de carbono, monoxido de carbono CO y didxido de carbono CO,, estando éste Ultimo en ata
concentracion.

Gasnatural + vapor deagua — hidrogeno + mezcla ( CO, CO,) AH>0 (6)
El proceso de reformado de combustibles ocurre generalmente a temperaturas elevadas en el rango entre los 760°C

y 980°C. Béasicamente los hidrocarburos contenidos en el combustible son convertidos en primera instancia a hidrégeno
H, y amondéxido de carbono CO.

x. H,O x. CO
reformador
CHy primario —>
——»
(x+y/2). H,

calor T

Figura 2. Esquema del sector primario del reformador a vapor considerado.
Lareaccion genérica esquematizada en Fig. (2) eslaindicada por laEc. (7),

CHy+ x H:O - x CO +(x+1/2y) H, @)
donde C,H, representaun hidrocarburo genérico con “x” atomos de carbono e *y” atomos de hidrogeno.

La eficiencia de conversion del hidrocarburo C,H y a hidrégeno depende en primera instancia de su relacion C-H,
dada por 1: (1+y/2x). Teniendo en cuenta la composicion del gas natural dada en Tab. (4), las componentes principales
son metano y etano. El metano es el hidrocarburo con mayor contenido de hidrégeno con unarelacion C-H de 1:4 y una
relacion de conversion de 1:3, mientras que para €l etano C,Hg su relacion C-H es 1:3 y su relacion de conversion de
1:2,5. El propano C;Hg con valores de 1:2,66 para C-H y 1:2,33 para su €ficiencia de conversion, no contribuye ala
ruptura del hidrégeno dada su baja concentracion en €l gas natural. Lo mismo sucede con los hidrocarburos de orden
superior. Lareaccion primaria es fuertemente endotérmica, dependiendo el disefio del reactor de la transferenciatérmica
y siendo el factor cinético despreciable si se trabaja a altas temperaturas.

La celda de combustible seleccionada impone € valor méximo de contenido de mondxido de carbono viable para
su funcionamiento. EI método de reformado a vapor trae pues la necesidad de remocién de este monéxido del gas de
reformado, para lo cua es factible utilizar diferentes técnicas conocidas, a saber, reaccion “shift” , metanizacion,
absorcion del dioxido, etc. Si bien los hidrocarburos mas pesados producen un mayor contenido de CO en el gas de
reformado por mol de ingresante, dado por €l numero de atomos de carbono x presentes en el mismo, el metano es el
que principal mente aporta debido a su alta composicion en el gas natural frente alos restantes.

Una de las mas usadas es la reaccion de “intercambio agua a gas’ o reaccion “shift”, esquematizada en la Fig. (3),
por la cual el monoxido de carbono CO en presencia de vapor de agua H,O genera didxido de carbono CO..
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H,0 | Co,
reaccion
co_ | shift >
H,

calor T

Figura 3. Esquema del sector de reaccion secundaria “intercambio agua-gas’.
La generacion de hidrégeno es un proceso endotérmico (AH > 0), Ec. (8),
CO +H,0 - H, + CO; AH> 0 (8)
Tanto lareaccién primaria como la secundaria son de cinética rapida, tomando lugar en condiciones de equilibrio.
La conversién de los hidrocarburos a hidrogeno estard pues regida principalmente por € factor termodinamico.

Acoplando ambas reacciones del proceso, se obtiene el esquema simple del reformador integrado indicado en Fig. (4),
parael cual se haelaborado el modelo computacional.

agua Hy >
reformador shift
hidrocarburo primario CO >
CO,

P Ty

cargano convertida

Figura 4. Esquema simplificado del reformador a vapor integrado.

A lasalidadel sector secundario los productos seran hidrégeno y una mezcla de 6xidos de carbono, cuyo contenido
de diéxido de carbono dependera del rendimiento de esta reaccion. Solo s el rendimiento de la reaccion tanto primaria
como secundaria fuese del 100% se obtendria a la salida como producto hidrégeno y didxido de carbono. Dependiendo
de la temperatura y presion de operacion la conversién estara regida por el grado de avance de la reaccién. La
composicion de equilibrio involucraré pues la masa de |os reactantes de ambas reacciones. En la “carga no convertida’
se incluird pues la masa de hidrocarburo ingresante y de agua sin reaccionar, 0 sea sus composiciones de equilibrio en
las condiciones de operacion.

6. Proceso de refor mado a vapor del gas natural

Considerando un gas natural de la composicion dada en la Tab. (4), €l proceso de reformado del gas natural a vapor
involucra reacciones de ruptura de los enlaces de los hidrocarburos de mayor contenido por su reaccion con agua segin
las ecuacionesindicadas en Ec. (9) y Ec. (10).

CH, + H,O - CO + 3 Hy Metano (9)
CHg +2H,O - 2CO + 5 H» Etano (10)

La cantidad de mondxido de carbono CO en la corriente de hidrégeno producida es la clave de la tecnologia de
procesado de combustible. El nivel de monéxido de carbono puede ser reducido, como ya se ha comentado
anteriormente por la reaccién de intercambio agua-gas, (Ec. (8)).

Otra forma de reducir €l nivel de CO en € gas reformado es la utilizacion del llamado “reactor de metanizacion”,
Ec. (11). En €l caso de celdas MCFC no es factible su empleo, debido a que la presencia de didxido de carbono
favoreceralaEc. (12) con un aumento en el contenido de metano y unareduccion del hidrogeno.

CO +3H, - CH, + H,0 (11)
CO, +4H, - CH,; + 2H,0 (12)

Si bien las otras componentes organicas presentes con baja concentracion en el gas natural poseen mas de dos
carbonos (propano CsHg, n-butano C4H1, n-pentano CsH,), tienen poca participacion en la reaccion de reformado,
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contribuyen no obstante con la formacion de metano a través de las reacciones de cracking con hidrégeno
(hydrocracking) indicadas en las Ec. (13), Ec. (14) y Ec. (15) (Leal, 2000).

CsHg +2H,; - 3 CH,4 Propano (13)
C4H10+ 3 H2 - 4 CH4 n-Butano (14)
CsHi,+4H, -~ 5 CH, n- Pentano (15)

7. Equilibrios en el proceso de reformado a vapor

En el presente trabajo se ha estudiado € proceso de reformado de gas natural utilizando planilla de calculo. Se ha
confeccionado un modelo computacional que incluye tanto la reaccion primaria de reformado de metano y etano, asi
como la secundaria o de intercambio agua-gas. Se plantea el balance termodinamico, que involucra el masico, entalpico,
entrépico y exergético, considerando como variables la masa entrante de combustible y la temperatura y presion de
operacién. Introduciendo como condicionante el grado de avance tedrico de las reacciones involucradas en condiciones
de equilibrio, e programa calcula las funciones termodinamicas para cada estado termodindmico, asi como la masa de
cada componente invol ucrada.

En una primera instancia, €l programa considera solo al metano y a etano como componentes del combustible, s
bien se prevé incorporar en una etapa posterior reacciones secundarias, como ser la de metanizacién y de hydrocacking.
EnlaFigura(5) seindicael diagramadel sistema considerado.
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Figura 5. Esquema del reformador a vapor de gas natural.

El programa esta compuesto por diferentes hojas de calculo que permiten determinar €l estado termodindmico de cada
una de las componentes involucradas en los equilibrios quimicos mencionados anteriormente: metano, etano, agua,
mondéxido de carbono, didxido de carbono, hidrégeno. Se calculan los valores especificos de la entalpia h, entropias y
exergia termomecanica e, v, asi como también los valores totales a partir de la masa m de cada componente en cada
estado indicado en el esquema propuesto.

7.1 Balance masico en el proceso de reformado a vapor
En e planteo mésico se introduce como condicionante el grado de conversién o grado de avance de lareaccion. La

masa de hidrégeno formado por la reaccién primaria dependera del grado de avance de las reacciones de reformado
primaria del metano y del etano, la cual se vera incrementada por la conversién del monéxido de carbono a didxido de
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carbono en la reaccion secundaria. El grado de avance de estas reacciones han sido calculadas como funcion de la
temperaturas en planilla de calculo como médul os separados, |os cuales contienen vinculos con el programa basi co.

La variacion de energia libre de Gibbs AG® para las reacciones de reformado primario y secundario ha sido
calculada con las correlaciones informadas por Kubaschewscki y Alcock (1979). Tanto la reaccidn de reformado del
metano como la del etano son fuertemente dependientes de |la temperatura.

La Figura (6) indica que la formacion de hidrégeno a partir de metano se hace termodinamicamente factible a la
temperatura de 622°C, si ocurre a la presién de 101 kPa, indicando € valor negativo de pendiente una reaccién
endotérmica. La constante de equilibrioK , calculada a partir de AG® indica asimismo una fuerte dependencia térmica,

aumentando de 0,49 a 600°C a 11,81 a 700°C.

15000

5000 -
Temperatura, °C

500

-5000

-15000

Figura 6. AG° como funcion de latemperatura T paralareaccion de reformado de metano

A partir de la expresion de la constante de equilibrio como funcion de la temperatura se calcul6 €l grado de avance
de reaccién a diferentes temperaturas mediante la expresion siguiente, Ec. (16),

1 (16)

donde q,, esel grado deavance, K, laconstante de equilibrio y P la presion de operacion.

Alcanzado el equilibrio quimico, la composicion tanto de los reactivos (metano, agua) como de los productos
(hidrogeno, monoxido de carbono) permanecen invariables, si no se modifican la temperatura y presion de operacion.
Para el metano, la dependencia con la temperatura del rendimiento de conversién o grado de avance de la reaccion esta
dada en la Fig. (7). El abrupto crecimiento de la constante de equilibrio con la temperatura indica la factibilidad de la
reaccion a temperaturas superiores a 622°C para el metano, una elevacion de la temperatura favorece pues la conversion
de metano a hidrogeno y por ende la produccion de hidrogeno H,, alcanzando tedricamente el 100% de conversion
cuando la temperatura alcanza los 1000°C.

100

- hidrégeno

2 agua
0
0 250 500 750 1000 1250
Temperatura, °C

Figura 7. Porcentaje de hidrogeno producido y de agua requerida en funcion de la temperatura T en grados °C para la
reaccion de reformado de metano.

Andlogamente se encuentra que la reaccion de reformado del etano se hace termodinami camente factible a 480°C,
aumentando |la constante de equilibrio de 0,80 a 475°C a 190 a 550°C. El grado de avance para la conversién de etano a
hidrégeno ha sido calculada mediante la Ec. (17).

4
o - 1,/ 130154.P 17)
Ket
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donde P es la presion de operacion, a, €l grado de avance, K, laconstante de equilibrio de la reaccion para el etano.

A partir del mondxido de carbono formado en las reacciones de reformado, el programa calcula la masa de
hidrégeno producido por lareaccion secundaria (Ec. (8)), considerando el grado de avance indicado en laEc. (18)

o, = o (18)
1+ /K,

donde a, es €l grado de avance y K, es la constante de equilibrio de la reaccion shift y lo integra a la masa de

hidrégeno de lareaccion primaria.

A partir de los equilibrios quimicos planteados anteriormente, el programa calcula tanto la masa de hidrégeno
producido como la de los demés productos asi como también la masa de agua a la entrada requerida por unidad de masa
de gas natural ingresante, considerando el balance dado por la Ec. (19),

My, ¥ Mo, + Mo =My, + Mg + Mg, (19)

donde My Moy Muor My, s Moo, Meo, indican las masas de cada una de las componentes, metano, etano, agua,

hidrégeno, monéxido de carbono y didxido de carbono respectivamente en cada punto del sistema.
7.2 Balance entélpicoy balance entrépico en el proceso derefor mado a vapor

Para cada una de las componentes el programa calcula los valores especificos y totales de la entalpia, entropiay exergia
en cada punto del sistema. Utilizando la expresion indicada en la Ec. (20) para la dependencia térmica de la capacidad

calorifica especifica C, (T) calculada a partir de la capacidad calorifica molar informada por Kubaschewscki y Alcock

(1979), donde T es la temperatura en grados Kelvin y a, b, ¢, d son constantes numéricas para cada una de las
sustancias consideradas,

c,(T)=a+bT +cT?+dT™ (20)

se cal cularon |as funciones termodinamicas de formacion, ental pia especifica h(T) y entropia especifica S(T),
T

h(T) = hygee + Jcp.(T\)'dT\ (21)

K

- G.(T)

S(T) = Sy + gr ar (22)

donde T es latemperatura de operacion, h,g,, Y S, |0S valores especificos de formacion en el estado de referencia

standard a 298 K y 1 atm de presion. Estos valores han sido calculados a partir de los valores molares informados por
Kubaschewscki y Alcock (1979).

Conociendo la masa en cada estado del sistema, €l programa calcula los valores totales para la entalpia y la
entropia de formacion para cada condicion operativa planteada. El programa calcula el calor desarrollado en €l proceso,
Q considerando el balance entélpico dado por la Ec. (23) donde m, indicalamasay h, la entalpia especifica de cada

componente z involucrada, a saber metano, etano, agua, hidrégeno, dioxido de carbono y mondxido de carbono.

e S

e e e e e —_— S S S S S
MEn, NG, + M R, +m0 R +Q=m, hy +Meo ey + Moo, Moo, +ME MG, +ME ey, +me he - (23)

En la expresién anterior se ha considerado que las masas entrantes de metano, etano y agua indicadas con €l
superindice e tienen ental pias especificas ala temperatura de entrada. La carga no convertida a la salida indicada con €l
superindice s podrian tener una ental pia especifica diferente dado que la temperatura de salida no coincide con la de la
entrada. El proceso global es endotérmico y se ve favorecido por latemperatura, aumentando el calor de reaccion con el
rendimiento de conversién de hidrogeno.

Andlogamente se han determinado € balance entrépico global del proceso dado por las ecuaciones siguientes,

donde m,indica la masa, s, la entropia especifica de cada componente z involucrada y S, la entropia total ala

entrada, S, alasalida y AS; laentropiageneradaen el sistema.
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Se = rrke:HASgsz + rrkezszsngs + mizo 'Sizo (24)
S, =My, Sy, + MeoSeo + Moo, Sco, + Meyy, S, + M0, yn, TS5 (29)
AS,, =S, -S, (26)

En la expresion anterior se han considerado que las masas entrantes indicadas con el superindice e tienen entropias
especificas a latemperatura de entrada diferentes de la salida, cuyos valores se indican con €l superindice s.

El proceso global involucra basicamente los tres equilibrios quimicos mencionados anteriormente e indicados en
las Ec. (8), Ec. (9) y Ec. (10). Las dos reacciones de reformado provocan un aumento del numero de moles An de la
reaccion y por ende del volumen gaseoso, por lo cua la variacion entropica AS de las mismas es positiva, Ec. (27), Ec.
(28). Lareaccion shift en cambio ocurre sin variacién del volumen, siendo la entropia de |os reactivos aproximadamente
igual alade los productos, como se indica en Ec.(29). En el proceso global la entropia a la entrada serd menor que ala
salida, indicando un aumento del desorden y estando |a entropia generada en el sistemaindicada por AS, .

CHy + H,0 - CO +3H, Metano An=2 AS>0 27)
CzHe +2 Hzo - 2CO +5 H2 Etano An=4 AS>0 (28)
CO + H,O- H,+ CO, Shift  An=0 ASOO (29)

7. 3 Balance exer gético del proceso de reformado a vapor

Definiendo € estado muerto o estado de indisponibilidad a la temperatura T° y a la presién P° se determina la
exergia termomecanica especifica ex,, L(T,P) de la componente z en las condiciones de operacion por la Ec. (30)

&y (T.P) ={(h,(T.P) - T.5,(T, P} - {(h.(T°, Po) ~Tose, (To, Po)} (30)

donde he, (T°,P°) y s°,(T°,P°) eslaentalpiaespecificay laentropia especifica respectivamente de la componente z

en el estado muerto. Se plantea €l balance de exergia termomecanicatotal del sistema E)?M por |as expresiones

Bxty = nﬁmex%vl o, T nf:ZHGex?M cHe T mizo Xy H;0 (31)
Bxtu =My, X 4, + Mo %o + Moo, B co, + Mo, & e, + MEn, u e, + m:zO.EX?M‘HZO (32)
Exou — BXqy = AEXq, (33)

El calculo delairreversibilidad | mediante la expresion Ec. (34)
| = z me .ex, (entrante) — Z ms.ex, (saliente) (34)

donde m?.ex (entrante) €s la exergiatotal de la componente z ala entrada y analogamente m?.ex, (saliente) € valor ala
sdidainvolucrael cdlculo de las diferentes contribuciones ala exergiatotal ex, de lacomponente z, segun la Ec. (35)

eXz = eX‘I’M ,Z + exquim,z + eXcin,z + eXpo’(,z (35)

donde ex,,, eslacontribucion cinética, ex,, , potencial y yime quimica.

Si bien € programa calcula la exergia termomecanica en todo punto del sistema, en la actualidad se esta trabajando
en el calculo de las exergias quimicas asociadas pararealizar el calculo exergético y termoecondmico a posteriori.

8. Discusion deresultados

El uso racional de los recursos primarios imponen nuevos desafios al mercado de los generadores, surgiendo como
requisito indispensable minimizar |os efectos negativos sobre el medio ambiente a satisfacer la demanda energética. El
abastecimiento descentralizado o0 microgeneracion puede ser solucionado en parte por medio de lainstalacion de celdas
de combustible. La celda del tipo de carbonato fundido MCFC puede ser empleada en sistemas de cogeneracion, es
decir generando ambos vectores energéticos, calor y electricidad. Teniendo como objetivo final el andlisis global de una
celda MCFC de uso comercial, se ha comenzado el estudio del sistema térmico, centrando la atencion en el proceso de
reformado de combustible. Para ello se plantea el problema de la obtencion de hidrogeno para la celda y se hace una
revision de las tres técnicas mayormente utilizadas en la actualidad.
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Dado que la celda MCFC opera atemperaturas altas y siendo la reaccion electroquimica global exotérmica, el calor
liberado es suficientemente elevado para provocar la ruptura del hidrégeno en los hidrocarburos livianos por la
combinacion de éstos con agua. Tal es €l caso del metano y etano, principales componentes presentes en el gas natural.
Surge el método de reformado a vapor como uno de los mas adecuados para la obtencion de hidrégeno. Ahmed y
Krumpelt (2001) comparan la concentracion de hidrégeno obtenida a partir de metano por reformado a vapor y por
reformado autotérmico, obteniendo rendimientos del 80% y del 53,9% respectivamente, lo cua evidencia que el
primero de los métodos conduce a mayores concentraciones de hidrogeno.

Los hidrocarburos més pesados (propano, n-butano, n-pentano) en pequefias proporciones en el gas natural
indicados en Tab. (4) tienen poca participacion en la ruptura del hidrégeno, pudiendo contribuir a la formacion de
metano (Ec. (13), Ec. (14), Ec.(15)). No obstante, Dicks (1998) indica que estos hidrocarburos pueden tener mayor
tendencia a formar carbono que metano, dependiendo del catalizador empleado. Una forma para reducir el riesgo de
formacién de carbono es remover los hidrocarburos mas pesados utilizando catalizadores de rutenio en lugar de niquel.

Clarke et a. (1997) mencionan que en los afios 60 se han hecho varios intentos de realizar €l reformado interno por
descomposicion directa a través de la oxidacion del metano a diéxido de carbono y agua, sin reacciones intermedias.
Para esta reaccion el cambio entrépico es muy peguefio y conduciria a una eficiencia termodinamica del 100%, sin
requerir de la reaccién de intercambio de agua a gas. Lamentablemente para las celdas MCFC aun no se han logrado
resultados satisfactorios, si bien existen buenos resultados de eficiencia con celdas SOFC funcionando con metano seco.

Por otro lado, se ha discutido la viabilidad de implementacion del método de descomposicidn catalitica del metano
(Poirier y Sapundzhiev, 1997). Termodinamicamente factible a temperaturas superiores a los 580°C y técnicamente
viable alos 750°C, esta técnica conduce a rendimientos de conversion menores a del reformado a vapor, s bien trae la
ventaja de obtener un flujo de hidrogeno libre de 6xidos de carbono y ser el sistema de menor costo de capital.

Dado que las reacciones en el proceso de reformado a vapor tienen una velocidad de reaccion alta, €l proceso estara
regido por factores netamente termodinamicos y ocurrira mayormente en condiciones de equilibrio quimico.

Se plantean estos equilibrios termodinamicos para las reacciones de obtencion de hidrégeno a partir de metano y
etano. El contenido de mondxido de carbono en €l gas de reformado, que surge como subproducto de la reaccion, debe
ser reducido a los limites definidos por la celda MCFC. Su remocion se realiza a través de la reaccion de intercambio
agua a gas (reaccion shift), por la cual aumenta la ganancia de hidrégeno y se forma diéxido de carbono.

Mediante balances mésicos y entdlpicos es factible predecir e flujo masico de gas hidrégeno a la sdlida del
reformador, integrando la reaccién de intercambio (Fig. (4)) y asi como también la cantidad de agua requerida para €l
proceso en funcion de la temperatura y presion de operacion del sistema. Se presenta un programa de calculo
desarrollado atal efecto, que resulta de interés para analizar |os equilibrios termodinamicos en € proceso de reformado
de combustible utilizando el método de optimizacién de la funcidn energialibre de Gibbs.

En el presente trabajo se detallan los resultados obtenidos para el proceso de reformado de metano, segin la Ec. (5).
Se predice una fuerte dependencia del rendimiento de conversion a hidrogeno con la temperatura de operacion del
proceso, siendo factible a temperaturas superiores a 622°C. No obstante, se torna de interés practico a temperaturas
superiores a los 750°C con un rendimiento de conversién del 80% (Fig. (9)), estando en concordancia con los datos
técnicos (Costa y Oliveira, 2000; Ragonha, 2000 y Silveira et a., 2001) que indican que €l reformado de metano se
realiza atemperaturas que varian entre 750°C y 900°C. El calor de reaccion indicado en Fig. (9) varia aproximadamente
en forma lineal con el rendimiento de conversién. Cabe sefidlar que este valor depende del proceso de transferencia
térmica, siendo en la préctica levemente mayor debido a perdidas térmicas en € sistema. El calor generado por €l
proceso electroquimico en la celda es suficientemente elevado como para satisfacer la demanda cal6rica de la reaccion
de reformado para rendimientos entre el 80% Yy el 90%, indicados en Fig. (9).

Como ya se ha mencionado anteriormente, e presente trabgjo constituye la fase inicial del estudio global del
sistema. Actualmente, se esta elaborando el planteo del balance exergético de los equilibrios, de forma de evaluar no
solo cuanti- sino también cualitativamente la generacidn de energia en €l proceso de celday optimizar la operacién del
sistema desde el punto de vista de los costos y del uso racional de los recursos (Silveira, 1998 y Silveiraet a., 1999).

9. Conclusiones

Se discute el problema de la obtencién de hidrégeno para una celda de combustible de cogeneracion del tipo de
carbonato fundido, centrando la atencion del trabajo en el proceso de reformado del metano contenido en un gas natural
con ato porcentaje de metano y etano. Se plantean los balances mésico y entélpico para el equilibrio termodinamico de
la reaccion de reformado de metano. Mediante el empleo de una programa en hoja de célculo se determina el flujo de
hidrégeno a la salida del reformador a vapor y € rendimiento de la conversion de metano a hidrégeno, utilizando la
funcién energialibre de Gibbs parala optimizacion y determinacion de la factibilidad del proceso. Se dan pautas acerca
de la integracion de célculos exergéticos a andlisis del sistema, con €l objetivo de ser empleado en la implementacion
de una celda de combustible comercialmente disponible como sistema de generacion energética descentralizada y
satisfacer los requerimientos del uso racional de la energia.
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Abstract. This paper starts up with some remarks concerning fuel cell applicability regarding micropower technology, rational use
of primary resources and environmentally damaging activities.It reviews some aspects of fuel gas reforming process. Hydrogen
production as feedstock for use in fuel cells, as well as the hydrocarbons reforming process for use in an internal reforming molten
carbonate cogeneration fuel cell with a methane- and ethane-rich natural gas in the fuel processor is described. The major
preferred pathways are described and the benefits of steam reforming are compared to catalytic decomposition. Since steam
reforming reaction kinetic is fast, the thermodynamic factor plays the determinant role in the reactor process. Thermodynamic
mass- and enthalpy-balance in the steam reforming of methane have been carried out and making use of a calculation program
developed for this purpose, the thermodynamic equilibrium involved in the steam reforming is optimized by the method of direct
minimization of the Gibbs free energy. Natural gas to hydrogen conversion is correlated with the operative conditions and the
reaction heat.

Keywords. natural gas reforming, hydrogen, thermodynamic balance, fuel cell.

12


mailto:misosa@volta.ing.unlp.edu.ar
mailto:joseluz@feg.unesp.br
mailto:afushimi@volta.ing.unlp.edu.ar

