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En este trabajo se realiz6 el anélisis del efecto operar un reactor de metanacién bajo diferentes condiciones de flujo
de reactivos. Para ello, se realizaron simulaciones numéricas utilizando el software Aspen Plus con una cinética
quimica del tipo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW). Se determinaron los parametros 6ptimos de
disefio (didmetro y masa del catalizador) del reactor basado en el flujo de hidrégeno producido por un
electrolizador que consume 4,8 kWe (0,747 mol Hz/min), y se evalué el efecto de trabajar con el mismo reactor,
pero con un flujo de H, proveniente de un proceso de 15 kWe (2,25 mol H,/min), alimentandose con una relacion
estequiométrica de CO (H2:CO2=4:1). Los resultados muestran que el diametro mas adecuado es de 50 mm para
la condicidn de disefio; el uso de diametros mayores reduce la caida de presién, pero aumenta costos y perjudica
latransferencia de calor. Por Gltimo, cuando se trabaja el reactor a una condicién de flujo superior a la de operacion,
se genera una disminucion de la eficiencia de conversion debido al bajo tiempo de residencia, lo cual repercute en
la eficiencia energética del proceso.

DOI: https://doi.org/10.26495/icti.v9i1.2171

Resumen

Palabras Clave: Reactor de metanacion, power-to-gas, hidrégeno, didxido de carbono, disefio.
Abstract

In this work, an analysis of the effect of operating a methanation reactor under different reactant flow conditions
was carried out. For this purpose, numerical simulations were performed using Aspen Plus software with
Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) type chemical kinetics. The optimal design parameters
(diameter and catalyst mass) of the reactor were determined based on the hydrogen flow produced by an
electrolyzer consuming 4.8 kWe (0.747 mol H2/min), and the effect of working with the same reactor, but with a
H2 flow from a 15 kWe (2.25 mol H2/min) process, fed with a stoichiometric CO2 ratio (H2:CO2=4:1), was
evaluated. The results show that the most suitable diameter is 50 mm for the design condition; the use of larger
diameters reduces the pressure drop, but increases costs and impairs heat transfer. On the other hand, the suitable
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catalyst mass is 122 g, to obtain a CO2 conversion efficiency of at least 90%. Finally, when the reactor is operated
at a higher flow condition than the operating one, a decrease in conversion efficiency is generated due to the low
residence time, which has repercussions on the energy efficiency of the process.

Keywords: Methanation reactor, power-to-gas, hydrogen, carbon dioxide, design.

1. Introduccion

Una de las estrategias para reducir el efecto invernadero, es aumentar la participacion de fuentes
renovables de energia como la solar y la e6lica. La principal desventaja de estas fuentes es su alto nivel
de fluctuacion, que causan periodos de picos de alta y baja generacion. Una de las formas utilizadas para
remediar esta desventaja, es el almacenamiento de excedentes de energia en momentos de alta
generacién en forma quimica, a travées de la tecnologia power-to-gas (P2G). Esta usa energia eléctrica
para producir combustibles gaseosos como el hidrégeno (H2), a partir de un proceso de electrdlisis del
agua.

El potencial de mejora aumenta con la implementacidn de un proceso de metanacion (Gahleitner 2012),
en el que es posible recuperar CO- y usar el H, para la generacién de metano (CH,) sintético a partir de
la reaccion de Sabatier (H, + CO, = CH4 + 2H0). Esta reaccion requiere de catalizadores, siendo los
de niquel (Ni) soportados en alimina (Al.O3) los méas apropiados y usados, debido a la alta actividad
catalitica, alta selectividad y bajo precio que presentan con respecto a otros catalizadores (TAKAHASHI
1988). Una de las etapas principales para el dimensionamiento de los reactores cataliticos, es el calculo
de la masa de catalizador requerida para obtener una conversion de reactivos deseada. Para hacer esto,
€S necesario contar con mecanismos cinético-quimico y modelos apropiados que describan
adecuadamente la reaccion. La cantidad de catalizador requerido depende en gran medida de la cantidad
de reactivos, lo cual puede representar un problema en los sistemas P2G que utilizan fuentes renovables
debido al alto grado de fluctuacion que se presenta. De esta manera, es importante analizar cémo se
comportan estos reactores trabajando a flujos de reactivos diferentes a los de disefio.

Lefebvre et al. (Lefebvre et al. 2015) evaluaron el efecto de la presion (5 a 20 bar), la temperatura (275
a 325 °C), la velocidad del gas (0.8 a 1.6 cm/s), la concentracién de catalizador de Ni/AI203 (1.6 a 9%)
y la relacién H2/CO2 (3.8 a 6.3) sobre el desempefio de un reactor de metanacion de lecho burbujeante.
Se encontrd que un aumento en la temperatura, en la presion y en la relacion H2/CO2 mejora el
desempefio de reactor en términos de la conversion de CO2 y la tasa de formacién de CH4 bajo las
condiciones evaluadas, mostrando ademas que la concentracién de catalizador 6ptima es funcion de las
condiciones de operacién. De manera similar, estos parametros han sido investigados en este tipo de
procesos por diferentes autores (Kang and Lee 2013) (Chein, Yu, and Wang 2016) (Smith 2008) (Karim
Ghaib, Korbinian NitzZ, 2016) de forma tanto numérica como experimental.

Si bien se encontraron diferentes estudios que investigan el efecto de importantes pardmetros de
operacion sobre el desempefio de los reactores de metanacion, no se encontré ninguno en el que se
obtenga la masa de catalizador éptima bajo las condiciones de operacion, y en el que se evalue el efecto
que tiene sobre el desempefio energético y la conversion de CO2 el trabajar con flujos de reactivos
mayores y/o menores a los de disefio, lo cual es el objetivo del presente estudio. Se utiliza el modelo de
reactor packed bed reactor (PBR) disponible en el software Aspen-Plus, el cual fue validado a partir de
datos experimentales reportados en la literatura. Con el modelo propuesto, se realiza el
dimensionamiento de dos reactores que trabajan con relaciones H2: CO2 de 4:1, correspondiente a la
relacion estequiométrica para la reaccion de metanacion con CO2. Los flujos de H2 se calcularon a partir
de la capacidad de dos electrolizadores comerciales tipo AEM de 15 kWe y 4.8 kWe, con lo cual se
busca simular el efecto de trabajar a condiciones de alta y baja generacion de potencia eléctrica en un
proceso P2G.
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2. Material y métodos

Para realizar el dimensionamiento del reactor de metanacion, se hace uso de un analisis cinético
realizado a partir del modelo de reactor de lecho empacado (PBR) de ASPEN-Plus, mostrado en la
Figura 1. A partir de este, es posible determinar la masa de catalizador requerida para alcanzar una
conversién especifica, y el diametro del reactor que permita la menor caida de presion posible.

Figura 1

Diagrama de reactor de lecho empacado del software ASPEN Plus
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Las reacciones seleccionadas para el anlisis cinético son las mostradas en Ec.(5)-Ec.(7). Se hace uso
de la cinética propuesta por Champon et al. (Champon et al., 2019), la cual describe la tasa de progreso
de la reaccion de metanacion con CO2 (Ec.(5)), la reaccion de metanacion de CO (Ec.(6)) y la reaccidn
de agua inversa (Ec.(7)). Las expresiones cinéticas corresponden a tasas de reaccion del tipo
HougenWatson, cuyas constantes cinéticas (ki) e isotermas de adsorcién (Ki) fueron determinadas a
partir de datos experimentales recolectados con catalizadores comerciales de Ni/Al203, siendo Pi la
presion parcial del compuesto i.

PeraPi
kCOZ KHZkCOZ PHZPCOZ (1 - PI_‘Il'ZPC.CI'-IO421(I:IeZq0,C02

Tco2.met = Ec.(5)
CO2MEE ™ (1 + keoa Peoz + kuz Puz + Kizo Puzo + kco Peo) 2
Pqy. P
kco Kuzkco PuzPco (1 — W)
r _ H2' CO"™eq.CO Ec (6)
co.met = .
M (1 + kcoz Peoz + kua Pz + kuzo Puzo + kco Peo) 2
P-,P
krwes KcozPeoz (1 — P, Pccoc; KIZ ZORWGS
Tco2.met = : Ec.(7)

(1 + kcoz Pcoz + kuz Pyz + kyzo Puzo + kco Peo)

Para calcular la masa del catalizador, es necesario implementar la ecuacion de disefio del reactor PBR
para cada una de las sustancias presentes en el mecanismo de reaccién. Debido a la caida de presion que
se genera durante estos procesos, se considera la ecuacién de Ergun para describir la presion a lo largo
del lecho empacado. Para el célculo de la porosidad del lecho (@), se hace uso de la relacion propuesta
por Bey y Eigenberger (Koopmans et al. 2014) quienes aportaron una relacion simple entre las
dimensiones del pellet, el lecho de catalizador y la fraccién de volumen sélido. Finalmente, para el
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célculo de la temperatura a lo largo del lecho, se hace uso de un balance de energia, el cual considera el
calor generado durante la reaccién y el removido por intercambio con los alrededores.

3. Resultados
3.1. Disefio del reactor a carga alta y baja

Para evaluar el desempefio energético del reactor de metanacion disefiado a diferentes cargas de
reactivos, se considera el caso de la produccion de H2 a partir de dos procesos de electrolisis: uno que
trabaja con 15 kW eléctricos (carga alta) y otro que trabaja con 4.8 kW eléctricos (carga baja). Las
condiciones de operacion son mostradas en la Tabla 1, las cuales tienen una relacion de alimentacién
H2:CO; de 4:1, correspondiente a la condicidn estequiométrica de la reaccion de metanacion. A partir
de los dimensionamientos realizados bajo ambas condiciones, es posible analizar el efecto que tiene
sobre la eficiencia energética del proceso trabajar a condiciones de mayor o menor flujo molar respecto
a la condicion de disefio. La masa de catalizador y didmetro del reactor, fueron obtenidos para cada
condicion a partir del software Aspen Plus, donde se garantizd una conversién de reactivos superior al
90 % Yy una caida de presién despreciable.

Tabla 1

Condiciones de operacion de los reactores de metanacién evaluados

Potencia . Flujo de . Masa Diametro
. Flujo H2 CO; Presion Temperatura .
Reactor eléctrica (mol/min)  (mol/min (bar) (°C) catalizador reactor
(kWe) (9) (mm)
RM-H-
2 950 15 2.25 0.56 5 280 400 60
RM-H,-
0.747 4.8 0.747 0.185 5 280 122 50

3.2. Reactor trabajando a mayor flujo que el de disefio

En la Figura 2 se presenta la eficiencia de conversion y eficiencia energética del reactor RM-H,-0.747
en funcién de la masa del catalizador, trabajando a las condiciones de flujo de H. de 2.250 mol/min y
0.747 mol/min (condicion de disefio). Como se puede apreciar, al utilizar un flujo mayor al de disefio se
presenta una disminucion en la conversion al pasar de 92.8 % para un flujo de 0.747 mol/min de H;
(conversion de disefio de RM-H;-0.747) al 78.3 % al aumentar el flujo a 2.250 mol/min de H.. Esto
genera como consecuencia una disminucion en la eficiencia energética, al pasar del 72% al 60% usando
los flujos de H> 0.747 y 2.250 mol/min, respectivamente. Esto como consecuencia de la menor cantidad
de metano producido debido a la disminucién de la conversién de CO,.

Figura 2

a) Conversion de CO- y b) eficiencia energética para el reactor RM-H,-0.747 trabajando a los flujos
de 2.250y 0.747 mol/min de H.
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Pero no solo se afecta la conversion y la eficiencia, sino también se afecta la caida de presion en el
proceso como puede observarse en la Figura 3, en donde se tiene una caida de presion muy considerable
con respecto al punto de disefio.

Figura 3

a) perfil de presion y b) caida de presion para el reactor RM-H2-0.747 trabajando a flujos de H. de
2.250 mol/miny 0.747 mol/min
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3.3. Reactor trabajando a una carga menor que la de disefio

Ahora, se si se realiza el proceso inverso, es decir, disefiar el reactor de metanacion con base en el
consumo del electrolizador de 15 kWe y probandolo a una condicion de carga parcial (flujo del
electrolizador de 4.8 kWe) se tiene un comportamiento diferente. En la Figura 4 se presenta a eficiencia
atil y de conversion, pudiéndose observar que cuando el reactor RM-H,-2.250 trabaja a las condiciones
de 0.747 mol/min H,, se aumenta la conversion al pasar de 92.8 % (conversion de disefio) al 97.8 %, lo
cual representa un aumento en la eficiencia energética al pasar de 72% al 75% bajo estas condiciones.

Figura 4

a) Conversion de CO2 y b) eficiencia energética para el reactor RM-H2-2.250 trabajando a los flujos
de 2.250 y 0.747 mol/min de H2
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De manera similar, se mejora la caida de presion al trabajar a cargas menores a las de disefio, como se

observa en la Figura 5, donde se obtiene una reduccion de 0.27 bar a 0.05 bar al trabajar a menor flujo
de reactivos respecto a los de disefio, como consecuencia de la disminucién de la velocidad a lo largo
del lecho empacado.

Figura 5

a) perfil de presion y b) caida de presion para el reactor RM-H2-2.250 trabajando a flujos de H2 de
2.250 mol/miny 0.747 mol/min
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3.4. Efecto sobre el Gas Hourly Space Velocity (GHSV)

Uno de los parametros mas importante para evaluar el desempefio de los catalizadores es el Gas Hourly
Space Velocity (GHSV), el cual es definido como la relacion entre el flujo volumétrico de reactivos en
condiciones estandar (1 atm y 25 °C) y la masa de catalizador, como se muestra en la Ec. (13). De esta
manera, es una medida directa del tiempo de contacto entre los gases reactivos y la fase activa del
catalizador; siendo mayor cuando menor es el tiempo de contacto.

De igual forma, el GHSV es una medida de la actividad catalitica del lecho empacado, ya que entre
mayor sea este valor para una conversion determinada, mayor es la cantidad de reactivos que pueden
reaccionar ante la misma masa de catalizador para alcanzar la conversion especifica; o lo que es lo
mismo, a mayor GHSV se requiere menos masa de catalizador para que el mismo flujo de reactivos
alcance la conversion deseada

GHSV—VT Ec.(13
=W c.(13)

Se muestra en la Figura 6 () y (b) el GHSV en funcidn de la masa de catalizador para los reactores RM-
H2-2.250 y RM-H2-0.747, respectivamente. Como se puede apreciar, este parametro tiende a disminuir
a medida que aumenta la masa de catalizador, lo cual es esperado segin lo mostrado en la Ec.(13). Sin
embargo, como se aprecia en las Figura 2 (a) y Figura 4 (a), a partir de cierto valor una baja masa de
catalizador (alto GHSV) representa bajas conversiones de CO, lo cual es una condicion indeseada. De
esta manera, el valor de GHSV adecuado para cada condicion de disefio se considera como el valor
obtenido para la masa de catalizador con la que se disefi6 cada catalizador, es decir 400 g y 122 g para
las condiciones de los electrolizadores 15 kWe y 4.8 kWe, respectivamente, obteniendo valores de
10300 mL.h?. gty 11201 mL.h. g para las respectivas condiciones.

Figura 6

GHSV en funcién de la masa de catalizador para a) RM-H2-2.250 y b) RM-H2-0.747
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Se muestra en la Figura 7 (a) el GHSV para las condiciones evaluadas a flujos diferentes a los de disefio.
Como se puede apreciar, al evaluar el reactor RM-H2-0.747 a flujos de 2.250 mol/min de Hy, se genera
un aumento del GHSV al pasar de 11201 mL.h-1 .g-1 a 33770 mL.h-1 .g-1 para el flujo de H, disefio y
el flujo mayor, respectivamente. Sin embargo, el hecho de que se obtenga un GHSV mayor no significa
gue se tenga un mayor desempefio catalitico, ya que como se muestra en la Figura 7 (b) para estas
mismas condiciones se genera una disminucion en la conversién total de CO; alcanzada al pasar de 92.8
% (conversion de disefio) a un 78.3 % para el flujo de 2.25 mol/min de H,. Esto muestra que al disefiar
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un reactor a una carga determinada y operarlo a una carga mayor a la de disefio, se genera una
disminucién en la eficiencia de conversién como consecuencia del bajo tiempo de contacto entre los
reactivos y el catalizador.

Por el contrario, cuando se evalla el reactor RM-H,-2.250 a cargas menores, se obtiene una disminucion
en el GHSV de 10300 mL.h*. g* a 3416 mL.h™. g* al pasar del flujo de H, de 2.250 mol/min a 0.747
mol/min, respectivamente. Sin embargo, como se aprecia en la Figura 7 (b) se genera un aumento en la
conversién obtenida al pasar de 92.8 % (conversion de disefio) a 97.8 % para el flujo de 4.8 kW, lo cual
se debe al aumento en el tiempo de contacto entre los reactivos y el catalizador. Esto indica que trabajar
un reactor a una carga menor de la de disefio no presenta problemas en términos de eficiencia de
conversion, ya que por el contrario se ve favorecida debido al aumento del tiempo en el que los reactivos

entran en contacto con la fase activa del catalizador.

Figura7

a) GHSV y b) conversion para la combinacion de condiciones evaluadas
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4. Conclusiones

En el presente articulo se realiz6 el analisis del efecto de operar un reactor de metanacion a condiciones
diferentes a las de disefio (alta y baja carga). Con base en lo anterior se pudo concluir que:

e Para el disefio del reactor de metanacion y determinar los parametros de operacién 6ptimos, se
selecciono una cinética de la forma LHHW, la cual es normalmente utilizada en este tipo de
reactores de lecho empacado.

e Se evaluaron dos condiciones de disefio del reactor de metanacion; flujo de hidrégeno a partir
de un electrolizador que consume 4.8 kWe (0.747 mol H>/min) y otro que consume 15 kWe
(2.25 mol Haz/min). Se determinaron los didmetros 6ptimos del reactor para cada condicion 60
mm (0.747 mol Hz/min) y 43 mm (2.25 mol H./min); didmetros mayores reducen la caida de
presion.

e Se determind que la temperatura 6ptima de precalentamiento del H, y CO; para el proceso de
metanacion esta entre 280 °C-300 °C; estas permiten obtener eficiencias de conversién del CO,
mayores al 90%. Para temperaturas por debajo de los 200 °C la reaccion de metanacion no se
da.

e La masa necesaria de catalizador para los flujos de 0.747 mol Hy/min y 2.25 mol Hz/min es de
minimo 122 g y 400 g, respectivamente, para obtener una eficiencia de conversién del CO- de
al menos 90%.

o Al disefiar un reactor de metanacion a un flujo de 0.747 mol Hz/min y éste se opera a 2.25 mol
Ha/min, se genera una disminucion en la eficiencia de conversion debido al bajo tiempo de
contacto (o residencia) entre los reactivos y el catalizador; ademas la caida de presion aumenta.
Por el contrario, cuando los parametros nominales de disefio son de un flujo de 2.25 mol Hz/min
y se opera a 0.747 mol Hy/min, se observa que la eficiencia de conversion se incrementa debido
a que se tiene una masa de catalizador mayor a la necesaria. Sin embargo, implementar la tltima
estrategia requiere de realizar una evaluacion econdmica, puesto que el mayor costo en un
reactor de metanacion es el catalizador y a mayor masa, mayor inversion.
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