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Resumen— El presente trabajo analiza el rendimiento de un
reactor de membrana multitubular para la produccion de
hidrégeno con la reaccion water-gas shift. Las condiciones de
operacion se definen considerando que el sistema se encuentra
acoplado con un reformado de etanol y celdas de combustible
para la produccion de energia. Usando un modelo que considera
solo direcciéon axial y estado estable, se presentan varias
herramientas de disefio con el fin de lograr conversiones altas
mediante la variacion de la presion en el lado de la reaccion y el
nimero de tubos. Finalmente, el analisis de diferentes
configuraciones de reactores, ayudo a concluir que la conversion
de monéxido de carbono cambia proporcionalmente con
aumentos de presion en la coraza y el niimero de tubos, que se
explica por el incremento en la permeacion de hidrégeno.

Palabras clave—Guia de disefio, producciéon de hidrogeno,
reactor de membrana multitubular, Water-gas shift.

Abstract— The present work analyzes the multi-tubular
membrane reactor yield in order to produce hydrogen through
water-gas shift reaction. The operative conditions were defined
considering the process joined with reforming of ethanol and fuel
cells for energy production. Using a model which considers only
axial direction and steady state is presented multiple design tools,
with the purpose of reaching high values of conversion by
changing the pressure in the reaction side and number of tubes.
Finally, the analysis of different reactor configurations helped to
deduce that carbon monoxide conversion, changes proportionally
with increases in the pressure in the shell and number of tubes,
which can be explained due to increments in hydrogen
permeation.

Key Word — Design guide, hydrogen production, multi-tubular
membrane reactor, Water-gas shift.

L INTRODUCCION

En los dltimos afios, la intensificacion de procesos ha
alcanzado un papel importante en la Ingenierfa Quimica,
debido a su potencial como herramienta para el mejoramiento
de procesos de producciéon existentes, proporcionando
instrumentos para la formulacién de guias de disefio que
involucran el acoplamiento de operaciones [1]. Uno de estos
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casos es el reactor de membrana (RM), el cual posee un gran
potencial, puesto que incrementa la conversién de la reaccion
de interés, lo que significa una reduccién significativa en el
tamafio de planta asi como un mejor aprovechamiento de
materias primas al compararse con un reactor convencional
(RC).

Uno de los casos de mayor estudio que involucra la tecnologia
de membrana es la produccién de hidrégeno. Actualmente,
segin Francesconi et al. [2] se ha proporcionado bastante
interés sobre la reaccion water-gas shift (WGS), puesto que
puede ser acoplada con el reformado de alcoholes (e.g. etanol)
y celdas de combustible para la produccion de calor y energia
(e.g. PEMFC). En la ecuacién (1) se presenta la reaccién
WGS.

CO + H,0 < CO, + H, AHZJ8K = —41.09k]/mol (1)
La reaccién se caracteriza por su exotermicidad y por no
poseer cambio en el nimero de moles, lo que indica que la
presiéon no tiene efecto para el caso de un reactor
convencional.

El modelo utilizado para el RM posee una configuracion
multitubular dentro de una coraza. Se utiliza un catalizador de
6xido de hierro y 6xido de cromo, el cual es empacado en el
lado de la coraza, mientras que el hidrégeno permea desde
este hacia los tubos. La membrana de paladio soportada sobre
sustratos cerdmicos ofrece alta selectividad para la
permeaciéon de hidrégeno [3], de manera que provee
disminuciones en el costo del reactor (se requiere menor
volumen de catalizador con respecto a un RC). Para este caso,
se prefiere un aumento considerable en la presion del retentato
manteniendo una presién de trabajo en el permeato de 1
atmoésfera, lo que permite un aumento del gradiente de
concentracién de hidrégeno y por lo tanto de la permeacién
del mismo.

A través del andlisis de las fronteras y de las condiciones de
operacion, se proponen herramientas conceptuales con el fin
de manipular el sistema, y asi, incrementar la conversién del
monoxido de carbono y la produccién de hidrégeno. Se utiliza
para ello, la metodologia de equilibrio termodindmico de RM
de Rezai y Traa [4], y las guias de disefio propuestas por
Moon y Park [5].
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II. CONTENIDO
A. Modelo matemitico.
En la Fig. 1 se muestra el esquema del reactor multitubular.

S0, H,0, CO,
Hoy CHy. oy

Figura 1. Esquema del reactor de membrana.

Basandose en el supuesto de que se requiere la produccién de
10 kW en una celda de combustible, el flujo de salida en el
reformado de etanol serfa de 345 mol/h, donde las
composiciones vienen dadas por la Tabla 1, segin Adrover et
al. [6].

Componente Fraccién Molar
Monoéxido de Carbono 0.0797
Agua 0.3188
Diéxido de Carbono 0.1099
Hidrégeno 0.4348
Metano 0.0568

Tabla 1. Composiciones de la corriente de alimento al RM.

El andlisis del sistema planteado se aborda inicialmente con la
determinacién de sus respectivas fronteras, lo cual se lleva a
cabo analizando el sistema en su equilibrio termodindmico
[4]. Para ello, se plantean los balances molares tanto para el
retentato como para el permeato considerando tanto el
equilibrio quimico (reaccién) y el equilibrio del componente
que permea (hidrégeno). Los balances se muestran en la Tabla
2.

El sistema se resuelve considerando que la actividad del
componente que permea es igual en el lado de la reaccién asi
como del lado del permeato (ver ecuacién 2):

(an,)" = (an,)" @)

La constante de equilibrio se calcula como se indica en la

ecuacion (3):

_Aern
RTR

In(Keq) = (3)
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La constante de equilibrio por definicién, es igual a la
productoria de las actividades elevadas a su coeficiente
estequiométrico (ver ecuacion 4).

Keq = (IMLa")" )

El reactor de membrana se modela teniendo en cuenta tan solo
la direccién axial y en estado estable bajo una serie de
supuestos:

e La caida de presiéon es despreciable (condiciones
isobdricas).

e Lamembrana es altamente selectiva al hidrégeno.

¢ Flujo en co-corriente.

e FEl reactor es adiabdtico con
alrededores (ambiente).

respecto a los

Los balances molares

continuacion.

y de energia se presentan a

e  Retentato (Coraza).

Balances molares por componente.

dFR,
f = Ar(rco)ps Q)

d R
LLEL Ar(rco)ps (6)

dz

d R
02 = Ar(reo)ps %

dz

drFR

—2 = Ar(=rco)pp — Tdie] i, Nt ®)

Balance de energia

dTR _ Arpp(-rc0)(~AHrxn)—mNTdU(TR-TP)—mdre], NeChn,

- N R~R (9)
dz Zj=1F Cpj
e  Permeato (Tubos).
Balances molares por componente.
dFy,
z TIdte]Hth (10
Balance de energia.
dTP _ mdeJn, NeChy, +TNTdU(TR-TP) (11
- P ~P
dz FH,CpH,
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Lado Especie Inicial Cambio Remanentes Fraccion Molar
Monéxido de Carbono | Neg o —Nco,0X1 Neoo(1—X;) Neo,o(1 = X1)
R . Nro—NcooX>
eaccion Agua NHzO,O _NCO,OXl NHzO,O - NCO,OX]. NHzO,O - NC0,0X1
Nro=Nco0X>2
Diéxido de Carbono | N¢o, 0 NcooX1 Nco,0 + NeooX1 Neo,0 + Neo,oX1
Nro=Nco0X>2
Hidrégeno Nu,o | NeooX1—Neo,oXz | Nuyo + Neoo(X1 — X2) Niy0 + Neo,o (X1 — X3)
Nro—NcooX>2
Metano Nep,o 0 Nch,0 Neiyo
Nr,0=Nco,0X>2
Total N7, —N¢o,0Xs Nro—Nco,0X2 1
Hidrégeno 0 NgooXs Neo Xy 1
Permeato Total 0 NeooXo Ngo X 1
Balance Global Fro 0 N7

Tabla 2. Balances molares para la reaccién WGS.

Se utiliza la expresion de velocidad de reaccién propuesta por
Podolski y Kim [7], basada en el modelo de Langmuir-
Hinshelwood, para un catalizador de 6xido de hierro (93%) y
oxido de cromo (7%), con un didmetro de particula de 1 mm.

R pR R R _1
kKCOKHZO(PCOPHzO_PCOZ PHZ_Keq>
—Tco = (

12)

2
1+KcoPRo +KH,0PR, 0 +Kco, Pgoz)

La permeacioén a través de la membrana de Paladio soportada
sobre y-Alimina se expresa en términos de la ley de Sievert
propuesta por Scura et al. [8].

Pe —-E/RTR
I, = "o (R - Jr)

En el presente trabajo se usa las caracteristicas de una
membrana comercial con espesor de 6 um, y los siguientes
pardmetros de la misma [9].

13)

nmol
s pa0-5

Peo =970 — (14)

g = 3098 K (15)

El coeficiente global de transferencia de calor se calcula segin
Kern [10].

1
1,1 dy
<+
hP "hRdte

U= (16)

Donde los coeficientes convectivos de transferencia de calor
hP y hR, fueron calculados segiin Kern, y Froment y Bischoff
[11], respectivamente.

Se utiliza la metodologia propuesta por Moon y Park para
identificar los efectos de la permeacién y la velocidad de
reaccion con respecto a la conversion de salida del reactor de
membrana, de manera que se provea una guia de disefio. A
continuacién se presentan los balances para coraza y tubos
expresados en funcién de los pardmetros adimensionales de
Damkdoehler (Da) y Peclet (Pe).

e  Retentato (Coraza).

Balances adimensionales por componente.

dvy,
f = —nD, (17
avl. o
d—; = —nD, (18)
dyRg
d—EZ =nD, (19)
avR, 1 YR, Yh, [pP
d—E_nDa_aNt ﬁ— Z_YF P_R (20)
Balance adimensional de energia.
dTR — Da (( Aern)n> mdg;U(TR-TP)N¢ )
Tag 1N1Y1RCR kaHZ oP ATlelY]RCR
1 H Yi
Pe Np YZRCR ZT-% (21
1

]1]

e  Permeato (Tubos).

Balances adimensionales por componente.
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P R P
inziN YH, _ YHp (PP (22)
dg pe t| |TYR Y YP PR
Balance adimensional de energia.
dT?
g
R R P
3 B e (¥R, ¥, 7))
P P R P
Pe| Cpu, Y, TY; TY; VPR
mdg; U(TR-TP)N
D ( ti (R P) ; ) (23)
PBKH,,0PRATYY,Cp 1,

Se definen los nimeros de Damkoehler (Da) y Peclet (Pe) en
las ecuaciones (24) y (25), respectivamente.

Da = Arkiip oPRpBL (24)

R
FHz,O

R
FHz,O

Pe =
TiLde(Peo/8)e~E/RTR /PR

(25)

Donde Damkoehler muestra la relacion entre la velocidad de
reaccion y el transporte convectivo en el retentato, mientras
que Peclet indica la relacién con respecto a la velocidad de
permeacion.

B. Resultados y discusién.

El andlisis del reactor de membrana se aborda analizando las
fronteras del sistema, lo cual se logra resolviendo las
ecuaciones planteadas en la Tabla 2 junto a las correlaciones
2), 3 y (4). El cédlculo de las actividades de cada
componente se obtiene con la ecuacién de estado de Peng-
Robinson. Los resultados se muestran en la Fig. 2.
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Figura 2. Conversién de equilibrio del monéxido de carbono contra
temperatura a diferentes presiones de retentato para un RM y un RC.
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La disminucién de la conversiéon de CO con aumentos de
temperatura se debe a la naturaleza de la reaccion
(exotérmica). Se observan valores de conversién bastante
altos para el reactor de membrana (mayores al 93%), que
aumentan a medida que se incrementa la presién en el lado de
reaccion. Los aumentos en la presion en el retentato permiten
que el gradiente de concentracién para el hidrégeno aumente
significativamente y por lo tanto el equilibrio se desplace
hacia los productos, debido a la permeacién del mismo. Con
respecto al reactor convencional (RC) la conversién no supera
el 90%. Dado que la reaccién no posee cambio en el nimero
de moles entre reactivos y productos, el efecto de la presion es
insignificante, por lo que se analiza a un valor de presion
cualquiera.

Para tener un criterio de evaluacién para el desempefio del
reactor de membrana, se analizardn las siguientes variables:

e Conversion del mondxido de carbono, el cual se
define mediante la ecuacién (26).

R R
Xgo = 2 —c0 (26)

La cual es vélida debido a que el mondxido de
carbono no permea hacia los tubos.

e El cociente entre la cantidad permeada de hidrégeno
y la cantidad maxima de hidrégeno que puede ser
obtenida (Indice de Permeacién), que representa la
fraccién de hidrégeno global que permea a través de
la membrana cuando todo el mondéxido de carbono
reacciona (ver ecuacion 27).

27)

P
P, = _FHp
Ha ™ pR,+FR,

Para todos los casos de estudio se utiliz6 un volumen de
catalizador de 2260 cm? y una relacién de longitud de reactor
y didmetro interno de coraza igual a 2, segun lo propuesto por
Adrover et al. Los tubos poseen un didmetro interno y externo
de 13.4 y 8 mm, respectivamente [6].El nimero de tubos se
fija entre 1 y 60, y se calcula el didmetro interno de la coraza.
Los resultados se muestran en la Fig. 3.1 y 3.2.
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Figura 3.1. Conversién del mondxido de carbono contra ndimero de
tubos a diferentes valores de presion en el retentato
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Figura 3.2. Indice de permeacién contra nimero de tubos a diferentes
valores de presion en el retentato

Los dos perfiles, tanto el de conversion como indice de
permeacion presentan claras similitudes en las tendencias para
los valores de presion en el retentato y nimero de tubos.
Ademéds, el aumento del ndmero de tubos permite una mayor
drea de permeacion para el hidrégeno, por lo que el flujo de
este hacia el permeato aumentard proporcionalmente. Para
todos los valores de presion en el retentato (exceptuando el
valor de 3 atm), se alcanza y se estabiliza un valor mdximo en
la conversién y el indice de permeacién. Se analizan a
continuacién los valores de presién de retentato que producen
mayores valores de conversion e indice de permeacion, segin
la metodologia de Moon y Park. Se observa que para los
valores de presién de 10 y 20 atm, la cantidad de tubos en los
que no hay cambios significativos son entre aproximadamente
20 y 30 tubos, respectivamente. En las Fig. 4.1 y 4.2, se
muestran las guias de disefio comparadas con las condiciones
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propuestas por Adrover et al., para las condiciones descritas
de presién utilizando para ambos casos un valor de 20 tubos.
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Figura 4.1. Conversion de salida como funcién de Pe y Da para el
caso 1: PR =10 atm y N, = 20
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Figura 4.2. Conversién de salida como funcién de Pe y Da para el
caso 2: PR = 20 atmy N, = 20

Los valores de conversion de salida del RM mads elevados se
encuentran para valores altos de Damkoehler, y bajos para el
caso del nimero de Peclet. La permeacién de hidrégeno a
través de la membrana aumenta con valores bajos de Pe, lo
que resulta, en un desplazamiento del equilibrio en favor de
los productos. Las condiciones de operacidn propuestas por
Adrover et al., se ubican en la regiébn mencionada, donde se
alcanzan conversiones del 95.16% y 97.86% para cada uno de
los casos planteados respectivamente. La diferencia entre la
cantidad de hidrégeno obtenida por el lado del permeato para
los casos analizados, alcanza un 6.87% (a favor del caso 2).
De esta forma, un numero de tubos de 20 junto con una
presion de retentato de 20 atmdsferas es una opcién
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interesante, considerando que este tipo de membranas soporta
una presion de alrededor de 16 atm segin Brunetti et al [9].

Con las condiciones de operacién definidas, se propone un

arreglo cuadrado para los tubos del reactor, cuyas
caracteristicas se presentan en la Tabla 3.
Pardmetro de Disefio Valor
Didmetro Interno Coraza | 12.35 cm
Espaciado entre tubos
[10] 2.54 cm
Longitud Reactor 24.69 cm

Tabla 3. Dimensiones del reactor de membrana multitubular, con
PR =20 atm,N, = 20

Los perfiles de temperatura tanto para la coraza como tubos
para estas condiciones, se presentan en la Fig. 5.
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Figura 5. Perfiles de temperatura para el lado del permeato y
retentato, con PR = 20 atm y N, = 20

La diferencia de temperatura entre coraza y tubos es
moderadamente baja, principalmente por que la transferencia
por conveccién es buena, soportada por valores de U
relativamente altos (entre 45 — 58W/m? K). A la salida del
reactor, las corrientes salen aproximadamente a una
temperatura de 653 K, donde no se observan cambios
abruptos entre estas.

A continuacién se compara el sistema con un reactor
convencional usando la misma cantidad de catalizador
(2260 cm?), donde los balances se diferencian puesto que el
flujo de permeacién de hidrégeno es igual a cero. Se realiza el
cdlculo para iguales presiones de trabajo del RM como se
muestra en la Fig 6.
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Figura 6. Conversién del mondxido de carbono contra longitud
adimensional para presiones de 3, 5, 7, 10 y 20 atm

Aunque los caminos realizados para cada configuracién de
reactor son distintos, al final se obtiene aproximadamente la
misma conversion de salida, lo que muestra que no hay efecto
significativo de la presion de trabajo. El valor obtenido de
conversion alcanza un 76% para todos los casos, es decir, un
22% menor comparada con la configuracién propuesta para el
RM, lo que demuestra la importancia de retirar
progresivamente productos para este tipo especifico de
reaccion. Ademas, en el RM se obtiene una corriente pura de
hidrégeno que permite su uso posterior directamente en las
celdas de combustible, y no tiene que ser sometida a un
proceso de separacién posterior.

I1I. CONCLUSIONES

Se encuentra que el reactor de membrana multitubular
presenta altas conversiones para la produccién de hidrégeno
al ser comparado con un reactor convencional (mayor en un
22%). Esto se debe principalmente a que el RM proporciona
las condiciones para el desplazamiento del equilibrio, por la
separacién gradual del hidrégeno alimentado y producido.

La conversién del mondxido de carbono y la permeacién son
sensibles tanto para cambios en la presién en el retentato
como en el nimero de tubos. Para ambos casos, la conversion
y permeacién aumentan con el incremento del pardmetro de
disefio, puesto que se provee un alto gradiente de
concentracién entre tubos y coraza, asi como un aumento del
drea de transferencia de masa.

Aunque en este trabajo se propone un modelo tentativo de un
reactor multitubular, deben considerarse analisis de costos, €l
sistema global y condiciones de los materiales del equipo (e.g.
presiéon méaxima de operacion de la membrana), para obtener
un disefo final apropiado y realista.
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