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Resumen

Esta Tesis presenta resultados vinculados al disefio, modelado y control de un reformador de etanol con vapor
a baja temperatura como fuente generadora de hidrogeno que esta destinado a alimentar una pila de combustible
tipo PEMFC. Como combustible se ha seleccionado etanol por ser una de las fuentes de energia renovables que
en la actualidad despiertan mayor interés, tanto a nivel econémico como cientifico. El reformador se ha separado
en tres etapas con el fin de garantizar la mayor produccion de H, y la menor cantidad de CO. Se han utilizado
catalizadores monoliticos SnO, y Co(Fe)Na*/ZnO que dan lugar a las siguientes reacciones quimicas: en la
primera etapa el etanol se deshidrogena sobre SnO, y en la segunda etapa tiene lugar el reformado del
acetaldehido sobre el catalizador Co(Fe)Na*/ZnO en presencia del hidrogeno generado en la etapa 1. Luego se
ha afiadido una tercera etapa con un catalizador comercial Fe,O3-Cr,O3; para la reaccion de desplazamiento de
gas de agua. Ademas de garantizar un ambiente reductor en la etapa de reformado, esta configuracién también
permite optimizar las condiciones de cada una de las etapas de la reaccion. Ademas, se ha impuesto como
condicion de disefio que el reformador opere a presidon constante, considerando la variacion de las temperaturas

en cada una de las etapas.

El modelado matematico de reformadores tubulares monoliticos ha sido presentado por pocos investigadores
en la literatura existente y la aportacion en el area de control aplicado a este tipo de reformadores es minima.
Algunos trabajos en el area de control automatico se han aplicado a reformadores tubulares, pero se considera
otro tipo de combustible diferente del etanol para su alimentacion. En esta tesis se han desarrollado modelos
dinamicos del reformador de etanol con vapor a baja temperatura descrito anteriormente, se ha analizado su
respuesta estacionaria y dinamica y se han disefiado controladores para cumplir con los requerimientos del

sistema.

Asi pues, en esta tesis se presenta, discute e implementa el modelo matematico utilizado para representar el
comportamiento del reactor tubular monolitico. A través de un estudio del estado estacionario, se validan las
diferentes hipotesis de disefio asumidas y se discuten por medio de un analisis de sensibilidad paramétrica las
condiciones de operacion del proceso de reformado. De esta manera, el modelo matematico del reactor se utiliza
para explorar diferentes alternativas para la operacion del reformador haciendo énfasis en la influencia de la

temperatura en la segunda etapa por ser ésta una variable critica.

Posteriormente, se realiza un estudio de controlabilidad a partir de los modelos basados en el balance de
masa y energia linealizados. Para realizar el estudio de controlabilidad se han utilizado las herramientas
matematicas RGA, MRI y CN. Por medio de este analisis se han seleccionado las estructuras de control mas
convenientes para disefar controladores que puedan garantizar los requerimientos impuestos por la pila de

combustible.



La ultima parte de la tesis estda enfocada al estudio de las capacidades de diferentes controladores
descentralizados 2x2 basados en las estructuras de control seleccionadas. Los controladores se implementan

con acciones proporcional e integral en cada uno de los lazo.

Después de hacer el ajuste de los parametros de los controladores, se realiza un analisis comparativo para
evaluar ventajas y desventajas de cada una de las opciones consideradas. Finalmente se presentan los
resultados de simulacion del sistema controlado ante diferentes perturbaciones y cambios de consigna. Al ser el
sistema no lineal, los resultados son limitados. Sin embargo, se determinan estas limitaciones y de esta manera,

la utilidad de los controladores propuestos.



Abstract

This thesis presents results related to the design, modeling and control of a low temperature ethanol reformer
as a source of hydrogen designed to feed a fuel cell (PEMFC). As fuel, ethanol has been selected as one of the
renewable energy sources currently under study due to its interest for scientific and economic fields. The reformer
has been separated into three stages in order to guarantee the maximum production of H, and the minimum
production of CO. SnO, and Co(Fe)Na+/ZnO catalytic monoliths have been used, where in the first stage ethanol
is dehydrogenated over SnO; and, in the second stage, the reforming of acetaldehyde over Co(Fe)Na+/ZnO takes
place under the presence of hydrogen, generated in stage 1. Then we add a third stage with a Fe,O;-Cr,0;
commercial catalyst to complete the WGS reaction. In addition to ensure a reducing environment in the reforming
step, this configuration also allows optimizing the conditions of each stage of the reaction. Constant pressure has
been imposed as a condition of the reformer design, but the variation of temperatures in each stage has been
considered. In this thesis dynamic models have been developed for the reformer of ethanol with vapour at low
temperatures described previously, the stationary and dynamic response has been analysed and controllers have

been designed to meet the requirements of the system.

Up until now there have only been a few works that address the design and implementation of controllers for
fuel reformers, and none of these have used ethanol fuel. Some are in the area of automatic control and have

been applied to tubular reformers but consider other type of fuel, not ethanol, for its alimentation

In this thesis the mathematical model used to represent the state of the monolithic reformer has been
presented, considered and implemented. Through a study of the stationary state one can validate the different
hypothesis of assumed design and through an analysis of the parametric sensitivity the operational conditions for
the reform process are discussed. This way the mathematic model of the reactor can be used to explore other
alternatives for the operation of the reformer putting an emphasis on the influence of temperature in the second

stage as this is a critical variable.

Afterwards a study is made of the control of the linearised models based on the balance of mass and energy.
In order to realise the control study the mathematic tools RGA, MRI and CN have been used. Through this
analysis the control structures have been selected which will be most suitable for design controllers which can

guarantee the requirements for the fuel cell.



Nomenclatura

C concentracién (mol m™)

Cp calor especifico (Jkg™' K™

d; diametro externo del monolito (m)

Fr flujo molar total (mol s™)

k constante de velocidad de reaccion, etapa 1

K constante de velocidad de reaccion, etapa 2

L longitud del monolito (m)

Q flujo molar volumétrico en la entrada del reactor (mL min-1)
r velocidad de reaccién (mol mg? s™)

t tiempo (s)

p presion parcial (atm)

T temperatura (K)

Ty temperatura de la camisa térmica (K)

U coeficiente de transferencia de calor (J s m? K™
v velocidad lineal (m s™)

w masa del catalizador (g)

X conversion

y fraccién molar

z coordenada axial (m)

C,HsOH relativo al etanol
H>O relativo al agua

C,H,O relativo al acetaldehido

CO relativo al monodxido de carbono
CO, relativo al diéxido de carbono
Subindices

cat catalizador

g gas

i numero de reaccidon
e entrada del reactor

numero de componente

—

salida del reactor

reactor

w X

solido



o inicial

Letras griegas

AH,eg° calor de reaccion (J mol™)

n rendimiento (%)
€ Fraccién molar de catalizador reaccionado ((1 -m®)mg )
o densidad (kg m?)

Vi coeficiente estequiométrico de la componente j en la reaccion i
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Capitulo 1: Estado del arte y objetivos

1.1 Introduccion

En este capitulo vamos a dar una descripcion general del estado del arte relacionado con esta tesis, su
motivacion y sus objetivos. Se explica la importancia de obtener hidrégeno a partir de una fuente renovable asi
como las ventajas y las desventajas de utilizar el H, como combustible. También se justifica el hecho de haber
elegido como materia prima de generacién de H, el etanol, que sera generado por medio del reformado con

vapor.

Explicamos los tipos principales de reactores que se han desarrollado hasta el momento dando un especial

interés a los monolitos y los tipos de catalizadores utilizados con el objetivo de producir Ha.

También realizamos una descripcion del procesador de etanol como fuente generadora de hidrégeno
conectada a una pila de combustible tipo PEMFC. La pila necesita un caudal de H, determinado para alimentar
una carga y una baja concentracién de CO (<10ppm) para evitar el envenenamiento del anodo, por lo tanto,
analizamos los requerimientos de la pila porque de ellos se derivaran las especificaciones de los controladores

que queremos disenar.

1.2 Hidrégeno como combustible

Aproximadamente el 80% de la demanda energética actual en el mundo se satisface con combustibles
fésiles. Esto conduce a un agotamiento previsible de los recursos energéticos fésiles, que son limitados.
Actualmente, la utilizacion de combustibles fosiles es la principal causa del cambio climatico global debido a la
emisién de agentes contaminantes como resultado de su combustion [Das y Nejat Veziroglu, 2001]. Por el
contrario, el hidrégeno gaseoso, cuando se quema con aire, solamente produce vapor de agua sin ningun otro
tipo de emision [Gonzalez, 2006]. A ello hay que anadir el hecho de que el hidrogeno es muy abundante en la
Tierra, si bien se encuentra combinado formando agua y biomasa principalmente. Ademas, el hidrogeno posee
una densidad de energia por unidad de masa (120,7 kJ/g) mayor que la de cualquier otro combustible. Aunque el
H, no es una fuente de energia primaria, podria servir como un medio a través del cual las fuentes de energia
primaria (tales como las energias nucleares y/o renovables) pudieran almacenarse y utilizarse para satisfacer
nuestras necesidades de energia [Das y Nejat Veziroglu, 2001]. Estas caracteristicas hacen que el H, se
considere como vector energético por excelencia del futuro con un rol muy importante en la reduccién de

emisiones medioambientalmente nocivas.



Segun Romm [Romm, 2004], hay dos pilares importantes sobre los cuales se basa la economia del Ha:
fuentes libres de contaminacién para la generacién de H,, y pilas de combustible que conviertan el H, en energia
util eficientemente. Cuando se utiliza una pila de combustible para producir electricidad a partir de hidrégeno, la

eficiencia energética resulta superior a la que se obtiene de su combustion.

Actualmente, casi el 90% del H, se produce por el reformado con vapor a temperaturas altas del gas natural o
de fracciones de petroleo [Das y Nejat Veziroglu, 2001]. Sin embargo, la produccién del hidrogeno a partir de gas
natural se asocia siempre a la emision de gases de efecto invernadero y a agentes contaminantes locales.
Contrariamente, la produccion de H, a partir del reformado con vapor de etanol seria no sélo ambientalmente
conveniente, sino también abriria una nueva oportunidad para la utilizacién de los recursos renovables que estan

disponibles [Haryanto et al., 2005].

La produccién de hidrégeno a partir de etanol es un proceso novedoso en constante estudio y evolucion al
que se dedican importantes esfuerzos. Una de las areas mas criticas es el estudio de nuevos catalizadores que
permitirian unas condiciones de operacion muy favorables. A pesar de que ya se han propuesto reactores para
la obtencion de hidrogeno a partir del reformado de etanol a altas temperaturas, es necesario avanzar en el

modelado, disefo y control de los procesos mas novedosos para su posible implementacion.

1.3 Ventajas y Desventajas del Hidrégeno como Combustible

Las principales ventajas que brinda el hidréogeno como combustible son las siguientes:

o Reservas practicamente ilimitadas: El hidrogeno es el elemento mas abundante del universo,
formando mas de tres cuartos del total de la materia. En nuestro entorno se encuentra principalmente en

el agua y en la biomasa [Das y Nejat Veziroglu, 2001].

e Alta densidad energética en base masica: La densidad energética del hidrogeno es 120 MJ/kg,

mientras que la densidad del gas natural es de 50 MJ/kg.

¢ Combustible seguro: El H, tiene algunas ventajas en seguridad con respecto a combustibles liquidos
como la gasolina. Cuando se produce una filtracion en un tanque de gasolina, ésta se acumula
ocasionando el riesgo de que cualquier chispa pueda producir fuego de inmediato o pueda salpicar el
fuego creando una posible expansiéon de este. Por el contrario, el H, se escapa inmediatamente a la

atmasfera porque es un gas muy poco denso. Ademas no es téxico [Romm, 2004].

¢ Combustible limpio y no contaminante: Las caracteristicas limpias y no contaminantes del H, como
combustible dependeran del proceso, la materia prima y la fuente de la energia empleados para su

produccion. Si se obtiene de los hidrocarburos fésiles, se emitira didxido de carbono a la atmdsfera, sin
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importar la tecnologia usada; si se utiliza biomasa en lugar de hidrocarburos, también se emitira didéxido
de carbono, pero en este caso no es una emisién neta de CO, a la atmosfera ya que equivale al CO,
utilizado por la planta durante su crecimiento. La calificacién del combustible "limpio" si es correcta
cuando la materia prima es biomasa. El etanol es una fuente renovable, no téxico y facil de manipular, y

tiene por lo tanto condiciones excelentes para sustituir los combustibles fésiles [Giunta et al., 2006a].

e Facilidad de combustién completa: En la combustion, el agua es el producto principal, asi el hidrégeno
se mira como combustible libre de agentes contaminantes, con respecto a otros combustibles gaseosos.

El hidrégeno es inofensivo a los seres humanos y al medioambiente.

Las desventajas del hidrogeno como combustible son las siguientes:

e Baja densidad energética en base volumétrica: La densidad energética por unidad de volumen del
hidrégeno es 10,7 J/m® mientras que la densidad del gas natural es de 39 J/m® Esto conlleva la

necesidad de comprimir (o licuar) el hidrégeno para su transporte, lo que implica un coste energético.

o Alto coste del hidrégeno: La produccion del hidrégeno resulta costosa a pesar de los constantes

avances tecnolégicos [USDOE, 2001].

1.4 Métodos de Produccion de Hidrégeno.

Generalmente, la tecnologia de produccion de H, se puede dividir en cuatro categorias: (I) Termoquimica,

(1) Electroquimica, (l1l) Fotobiologica, y (V) Fotoelectroquimica [Haryanto et al., 2008].

Tecnologia Termoquimica: El reformado con vapor es el proceso termoquimico mas usado para producir H, a
partir de las materias primas tales como el gas natural, carb6én, metanol, etanol, o la gasolina. Se utilizan los
procesos de gasificacion y de pirdlisis cuando las materias primas son sélidas (como el carbéon, madera y
biomasa) o semisdlidas (como los aceites pesados o residuales). Actualmente, el reformado con vapor del gas
natural abarca casi el 50% de la materia prima, en todo el mundo, para la produccién de H,. En los Estados
Unidos, aproximadamente el 95% de H, se produce por medio del reformado con vapor del gas natural [USDOE,
2001].

Reformado con vapor del gas natural: CH4 +2H,0

CO 4H 1.1
catalizador 2 +4H (1)

El reformado del gas natural con vapor para producir H, es la tecnologia mas eficiente energéticamente
actualmente disponible [Romm, 2004]. Ademas, el reformado catalitico del gas natural con vapor es el mas

rentable cuando se aplica a procesos de gran escala de produccion [USDOE, 2001] en comparaciéon a otras
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tecnologias. Como hemos visto, el proceso de reformado permite extraer H, no solamente de los combustibles

de hidrocarburos sino también del agua.

También se puede realizar el reformado de etanol a partir de la biomasa [Llorca, 2010] que comprende al
conjunto de material biolégico vivo o muerto de manera reciente. La biomasa no incluye a los combustibles
fésiles ya que, pese a su origen exclusivamente biolégico, han permanecido largo tiempo fuera del ciclo de

carbono.

(I1) Tecnologia Electroquimica: La electrolisis del agua es una tecnologia natural utilizada para producir H, de
alta pureza. Por medio de electrolizadores comerciales se puede obtener eficiencias en un rango del 60%-
70%. Las necesidades energéticas en los sistemas actuales de electrdlisis estdn en un rango de 53.4 - 70.1
kWh/kg de H, producido, y el coste de la electricidad influye considerablemente en los costes finales [USDOE,
2001]. Sin embargo, el hidrégeno obtenido de la electrdlisis tiene la ventaja de estar libre de 6xidos de carbono
[Giunta, 2006"].

(Ill) Tecnologia Fotobioldgica: Los sistemas fotobioldgicos generalmente utilizan la actividad de fotosintesis
natural de bacterias y de algas verdes para producir H,. Esta tecnologia cubre un amplio rango de
aproximaciones, incluyendo la biofotdlisis directa e indirecta, fotofermentacién, y fermentaciéon oscura. Para
mas detalles de esta tecnologia se puede consultar otra bibliografia ([Das, 2001], [Cybulski y Moulijn, 1998]). El
inconveniente principal de esta tecnologia es la velocidad de produccién baja que presenta. Por la baja
transferencia de masa y por su cinética lenta, los reactores biolégicos no son considerados por razones
economicas para poder reemplazar a los reactores cataliticos. También las técnicas aun no estan
desarrolladas lo suficiente, se encuentran en etapa experimental y las aplicaciones practicas aun no son claras
[Cybulski y Moulijn, 1998].

(IV) Tecnologia Fotoelectroquimica: La fotoelectroquimica produce hidrogeno en una sola etapa, a partir del
agua por la iluminacién de un semiconductor sumergido en agua con la luz solar. Sin embargo, esta tecnologia
esta en las primeras etapas de investigacién. Hay muchos obstaculos para que el desarrollo sea durable, y se

obtengan sistemas de produccion de hidrégeno eficientes por medio de la fotoelectroquimica [Haryanto, 2005].

1.5 Produccion de Hidrégeno por medio del Reformado de Etanol con Vapor.

El reformado de etanol con vapor es un proceso rentable, eficiente y sin emisiones netas de CO,. Se trata de
un recurso biorenovable y es una opcion prometedora en sistemas de energia basados en H,. Se considera que
el etanol es uno de los combustibles mas convenientes porque presenta muchas ventajas con respecto a otros
combustibles: es facil de manejar y transportar, tiene baja toxicidad y se puede distribuir con una logistica similar

a las estaciones de gasolina [Benito et al., 2005].



Se han realizado muchos estudios termodinamicos donde se demuestra que la produccion de H, por medio
del reformado con vapor a partir del etanol es eficiente, y en particular ventajosa cuando utilizamos el H,
generado para alimentar una pila de combustible (Giunta et al., 2006; Aboudheira et al., 2006; Akande et al.,
2006). Hay varias alternativas para realizar el proceso de reformado con vapor, de las que destacamos las

siguientes:

e Reformado Autotérmico: proceso sostenido por si mismo alimentado con combustible, vapor de agua y
oxigeno, donde parte del etanol es consumido para producir el calor necesario para la reaccion. Para
realizar el proceso autotérmico se debe utilizar una combinacion del reformado con vapor y la oxidacion

parcial [Deluga et al., 2004].

C,H;OH + 30, +2H,0 < 5H, +2C0, AH,, = 50kJ/mol (1.2)

e Reformado con vapor: Es una reaccion endotérmica donde el calor es generado por una fuente externa.

Estequiométricamente, la reaccion total de reformado de C,HsOH con vapor se representa de la siguiente

forma:
C,H;OH +3H,0 — 6H, +2CO, AH’ 208 = +347.7kJ/m ol (1.3)

Sin embargo, hay muchos subproductos que pueden producirse en el proceso de reformado con vapor,

dependiendo del catalizador utilizado.

Deshidratacion del C,HsOH a etileno (C,H4) y agua, seguido de la polimerizacién del C,H, para formar coque

(depésitos poliméricos de carbono):

Deshidratacion: C,H;,OH —» C,H, +H,0

Polimerizacién: C,H, — coque
(1) Ruptura del C,HsOH a metano(CH,), seguido del proceso de reformado con vapor:

Ruptura: C,H;OH - CH, +CO +H,
Reformado con vapor: CH, +2H,0 — 4H, + CO,

(2) Deshidrogenacién del C,HsOH a acetaldehido (C,H4O) e hidrogeno, seguido del reformado con vapor del
C2H4OI



Deshidrogenaciéon: C,H,OH —» C,H,O +H,
Descarbonizacién: C,H,O — CH4 +CO

Reformado con vapor: C,H,0+H,0 - 2C0O +3H,

(3) Ruptura del C,HsOH a acetona (CH3;COCH;), seguido del reformado con vapor:

Ruptura: 2C,H;OH —» CH;COCH, + CO + 3H,
Reformado con vapor: CH,COCH, +2H,0 — 5H, +3CO

(4) Reformado del C,HsOH con vapor a gas de sintesis (CO+Hy):
Reformado con vapor: C,H;OH+H,0 — 2CO +4H,

(5) Reaccién de desplazamiento de gas de agua:

CO+H,0 4+ CO, +H,

(6) Metanacion:

CO+3H, — CH, +H,0
CO, +4H, — CH, +2H,0

(7) Ruptura térmica del metano:

CH, »2H, +C

(9) Reaccion de Boudouard:

2CO0—-»CO0O, +C

(10) Formacion de acido acético (CH3;COOH):
C,H;OH+H,0 - CH,COOH+2H,

La intencion del proceso de reformado es obtener la mayor cantidad de H, y CO, posible por medio de la

ruptura de los enlaces de C,HsOH con la presencia de vapor de agua. Para ello la eleccién del catalizador es
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crucial ya que en la cadena de reacciones que involucra el proceso se ve claramente que hay varias
reacciones que se pueden producir a partir de productos intermedios. Por lo tanto, es muy importante reducir la
produccién de esos productos no deseados. Estas reacciones son principalmente las que se producen a partir
del CH; y C.H4. Especialmente la existencia de C,H4, en general, impide que se produzca la reaccion de
produccion de H,, induciendo por etapas a que se produzca C y causando el envenenamiento del catalizador
[Haraldsson y Wipke, 2004]. En la seccion 2.1.4 se discutird acerca de la selectividad de los catalizadores
hacia la reaccion de reformado con vapor.

Generalmente, el proceso de reformado se produce principalmente en tres etapas: reformado con vapor,
WGSR, y purificacion mediante oxidacion selectiva de CO y/o metanacién, como se describe en la figura 1.1
[Haryanto et al., 2005].

Reactor WGS

CoHsOH Reformado H L
+ " con » T T »  Purificacion
H,0 Vapor S S

Figura 1.1 - Esquema del reformado del Etanol con vapor

Abreviaciones: WGS, Water-Gas Shift; HTS, High-Temperature shift; and LTS, Low-Temperature shift.

1.6 Reactores de paredes cataliticas

Existen bastantes estudios realizados sobre el comportamiento catalitico con catalizadores en polvo. No
obstante, debido a la diferencia en los volumenes de reactor, caudales y otras condiciones, estos estudios no
pueden llevarse a cabo directamente a escala industrial. Los principales problemas que encontramos son:

sobrepresiones, puntos calientes en el reactor, compactacion del catalizador y obstrucciones en el reactor.

El diseno y eleccidn del reactor catalitico depende de varios factores, los mas importantes son la cantidad y
tipo de fases presentes en la reaccion quimica y el modo de operacién, en continuo o discontinuo. Basicamente
se puede hablar de dos grandes tipos de reactor, el de tanque agitado y el tubular. El reactor de tanque agitado
es el ejemplo mas claro de entre los reactores que operan en modo discontinuo. Basicamente consiste en un
recipiente que incorpora un agitador y un sistema para el control de la temperatura. A pesar de que el reactor de
tanque agitado se utiliza también en modo continuo, el reactor tubular es el que ofrece mejores prestaciones y
por lo tanto es el mas empleado en este modo de operacion. Como ejemplos de reactores tubulares que operan
de manera continua podemos encontrar el reactor de lecho catalitico fluidizado, el reactor de lecho catalitico fijo

o el reactor de goteo (trickle bed reactor), este ultimo empleado en reacciones multifase [Henkel, 1992].

El proceso catalitico que nos interesa para la reaccién de reformado de etanol con vapor de agua se

desarrolla en fase gas. Para estos procesos los mejores reactores son los de lecho catalitico fijo o fluidizado. En
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el reactor de lecho fluidizado el caudal de reactivos atraviesa las particulas de catalizador y las mantiene en una
suspension, favoreciendo la transferencia y disminuyendo la diferencia de presion.

En el reactor de lecho catalitico fijo el catalizador esta inmovilizado y los reactivos lo atraviesan. En estos
reactores el catalizador acostumbra a estar adherido a sustratos con una elevada resistencia térmica y

mecanica, como por ejemplo la alimina (figura 1.2).

Figura 1.2 - Diferentes formas y tamafios de soportes cataliticos de alimina.

A pesar de la mejora en los actuales tipos de reactores y procesos cataliticos es importante tener en cuenta
otras posibilidades. En este sentido, el uso de microreactores y monolitos abren la puerta a otros planteamientos

para escalar procesos cataliticos de produccién de hidrégeno ([Williams, 2001], [Kolb y Hessel, 2004]).

1.7 Microreactores

La mejora en la microtecnologia permite fabricar reactores muy pequefos y con disefios diferentes
dependiendo de las necesidades de cada proceso. La configuracion mas habitual es la disposicion de
microcanales en paralelo aislados entre si. En general se habla de microreactores cuando estos canales tienen
un diametro de hasta 1 mm [Ehrfeld et al., 2000].

A pesar de que en la bibliografia se encuentra algin ejemplo en el que se fabrican microreactores con
material ceramico, en general estos se disefian con la idea de emplear material metalico en su fabricacion
porque trabajarlo a escala micrométrica resulta mas facil. Tan sélo en los casos donde la aplicacion requiere una

temperatura mucho elevada tiene sentido utilizar material ceramico [Kiwi y Renken, 2005].

Tan sélo en los casos donde la aplicacion requiere una temperatura muy elevada tiene sentido utilizar

material ceramico [Kiwi y Renken, 2005].



Las principales ventajas del uso de microreactores derivan de su geometria y del material con que se
fabrican. Encontramos facilidad en la transferencia de calor y masa, tiempo de contacto corto, control de la
temperatura, y supresion de puntos calientes en este tipo de reactores. El disefio en los microreactores permite
opciones como la introduccién de canales de refrigeracion entre los canales de reacciéon (estructura de
intercambiador de calor) o el cambio de temperatura durante la reaccién (son dispositivos pequenos). Estas
caracteristicas los convierten en dispositivos 6ptimos para su uso en reacciones fuertemente exotérmicas o
endotérmicas, donde la gestion del calor es un aspecto importante. De la misma forma, pueden idearse
sistemas autotérmicos donde se combinan procesos exotérmicos y endotérmicos en canales diferentes, y se
aproveche la buena transferencia de calor para lograr un sistema energéticamente autosuficiente, por lo menos
en el momento de arranque del mismo. La facilidad en el control de la temperatura permite, ademas, conseguir

un mayor control en la selectividad de un proceso catalitico [Kolb y Hessel, 2004].

La transferencia de masa también se ve favorecida con respecto a los reactores tradicionales, ya que los
microcanales que componen el microreactor operan generalmente en régimen laminar, y la transferencia de
masa esta limitada basicamente por la velocidad de adsorcién y desorcidon de los reactivos y no por su difusion.
Por lo tanto inicialmente, los microreactores son dispositivos a tener en cuenta en aquellos procesos que
presentan limitaciones debidas a la transferencia de masa o calor. Otra caracteristica a tener en cuenta es que
tienen una elevada relacion ‘area superficial/volumen total’. En procesos cataliticos esta es una caracteristica
muy importante, puesto que se obtendra una mayor superficie de catalizador expuesto por unidad de volumen
comparando, por ejemplo, con los reactores de lecho catalitico fijo. Los microreactores, presentan multiples
ventajas y pocos inconvenientes. Actualmente entre otros motivos, su coste elevado es uno de los

inconvenientes. Esto se debe a que requieren un grado de precision muy elevado en su fabricacion.

Otro factor a tener en cuenta que tiene que ver con su funcionamiento ([Kolb y Hessel, 2004], [Kiwi y Renken,
2005], [Vorob’eva et al., 2000] ,[| Wunsch et al., 2002]) es que no es facil fijar el catalizador en superficies
metalicas y que éstos presenten valores de estabilidad térmica y mecanica éptimos. Hay diferentes estrategias
para conseguir microreactores con microcanales funcionalizados con catalizadores. Algunas de estas estrategias

son:

a) La funcionalizacion mediante el crecimiento de una capa fina de material catalitico en los canales
b) microreactores donde los microcanales estan formados directamente por el material catalitico.
c) La introduccion del catalizador en el interior de los microcanales, ya sea como particulas, elementos

masicos, 0 como cilindros de sustancias cataliticamente activa (por ejemplo, platino) [Kiwi y Renken,
2005].



d) Crecimiento de una capa de apoyo poroso donde, posteriormente, se adhiere el catalizador empleando
métodos tradicionales. En muchos casos se hace crecer una capa de alumina de elevada superficie

especifica y en ella se introduce el catalizador mediante técnicas como la impregnacion o la precipitacion.

Figura 1.3- Microreactor de dos caras disefiado y construido al Instituto de Técnicas Energéticas de la UPC
([Griffon, 2006], [Casanovas et al., 2008], [Saint-Gerons, 2007])

En la industria el uso de microreactores es muy interesante. Si tenemos en cuenta el escalado en los
procesos cataliticos, hay que decir que al tratarse de canales individuales, tan solo es necesario aumentar el
numero de estos para conseguir volumenes o caudales de productos mayores. Sera necesario, redisefiar
algunos aspectos menores, como la alimentacion de los reactivos, minimizar las pérdidas de calor y el aumento
de la pérdida energética en el arranque de la reaccién debidas al aumento del tamafio del dispositivo. También
pueden emplearse microreactores en serie o paralelo para lograr este escalado en los procesos industriales. A
nivel de seguridad los microreactores son también muy interesantes. Al ser muy pequefos, los volimenes que
contienen son minimos y a pesar de trabajar en temperaturas y presiones elevadas, la peligrosidad es muy
inferior, aspecto que, hoy en dia, es cada vez mas importante. Los microreactores se utilizan en procesos como
oxidaciones (completas o parciales), hidrogenaciones y deshidrogenaciones, asi como deshidrataciones o
reacciones de reformado (Kolb y Hessel, 2004; Kiwi y Renken, 2005; Aartun et al., 2004; Yeong et al., 2003). Si
bien se pueden encontrar trabajos dedicados al reformado de metanol para obtener H, en microreactores [Yu et
al., 2006], solo se han descrito de manera reciente los microreactores para llevar a cabo el reformado de etanol
[Casanovas et al., 2008], probablemente debido a las condiciones mas estrictas de reaccion. La versatilidad de
los microreactores esta haciendo que actualmente también se estén estudiando y evaluando sus posibilidades
en procesos mas complejos. Concretamente, la sintesis de moléculas organicas, mayoritariamente para la
industria farmacéutica, parece ser un area de aplicacion donde los microreactores podran ser de gran utilidad, a

pesar de que sus costes y limitaciones no permiten todavia su implantacion a gran escala de manera inmediata.
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1.8 Monolitos

Los monolitos son estructuras metalicas o ceramicas que estan compuestas de multiples canales en paralelo,
generalmente cuadrados y de lado entre 0,5 y unos pocos milimetros. Estos canales se pueden entender como
reactores independientes. Las principales ventajas que ofrecen respeto a los reactores convencionales son una
menor caida de presién y una mejor transferencia de masa y calor. La menor caida de presién se debe a la
elevada area frontal abierta, y tiene como consecuencia principal una menor pérdida de energia para vencer esta

caida de presion.

La elevada relacioén ‘area superficial/volumen’ que presentan los monolitos favorece la transferencia de masa y
calor. Esta elevada relacion ‘superficie/volumen’ permite también obtener una mayor superficie catalitica
expuesta por unidad de volumen en comparacion a los sistemas cataliticos convencionales, por ejemplo,
cilindros de alumina. En general, en los reactores industriales se opera en régimen laminar, puesto que un
régimen turbulento requiere un gasto energético importante, y es mas caracteristico de los procesos a pequena
escala. Debido a su geometria, los monolitos acostumbran a trabajar en régimen laminar, aunque existe la
posibilidad de incluir elementos que creen turbulencias, y como trabajamos con pequefios canales, la
transferencia de masa es muy efectiva. Por lo tanto, el uso de monolitos como soportes estructurados en
procesos cataliticos puede ser muy recomendable cuando la principal limitacion del proceso es la transferencia
de masa ([Heck et al., 2001], [Roy et al., 2004]).

Sin embargo, el principal inconveniente de los monolitos deriva en su estructura. El control de la temperatura
es complicado, puesto que el comportamiento de los diferentes canales se aproximaria al de los reactores
adiabaticos [Heck et al., 2001]. En los procesos cataliticos fuertemente exotérmicos o en aquellos en que el
control de la temperatura es fundamental para controlar la selectividad los monolitos no son, todavia, los
sistemas mas indicados. Finalmente, y analogamente a los microreactores, al tener todos los canales las mismas
caracteristicas se obtiene una gran precision y reproducibilidad entre ellos, esto es interesante cuando

necesitamos aumentar la escala de trabajo, puesto que solamente habra que aumentar el numero de canales.

El gran impulso de los monolitos como soporte estructural de catalizadores se encuentra en su implantacién
en los catalizadores de tres vias utilizados en automocion [Trovarelli, 1996]. Estos catalizadores tienen como
funcién disminuir el grado de emisiones nocivas y contaminantes en los motores de combustién. A partir de aqui
se han ido implantando diferentes usos, inicialmente siempre encaminados a usos medioambientales,
disminuyendo el volumen de emisiones de gases tdoxicos o nocivos, como la eliminaciéon de ozono o compuestos

organicos volatiles, la reduccion selectiva de NOx, la oxidacién catalitica de CO, entre otras [Heck et al., 2001].

Debido a las buenas prestaciones de los monolitos como soportes estructurados de catalizadores, se estan
realizando estudios para poder usarlos en multiples procesos cataliticos que van desde la sintesis Fischer-

Tropsch ([Hilmen et al., 2001], [Kapteijn et al., 2005]) hasta procesos multifase ([Nijhuis et al., 2001a], [Kreutzer
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et al., 2006], [Machado et al., 2005]). También, y en un aspecto diferente de la catalisis, las estructuras

monoliticas se estan empleando y desarrollando como filtros [Williams, 2001].

Inicialmente los métodos de fabricacion de monolitos, tanto metalicos como ceramicos fueron los de
corrugacion, que consiste en arrugar una superficie lisa con un patrén periédico y enrollarla. En el caso de
monolitos ceramicos esto se conseguia adhiriendo el material ceramico a una superficie lisa y flexible, para
corrugarla. Este es el método que se emplea actualmente en la fabricacion de los monolitos metalicos, pero en el
caso de los monolitos ceramicos, la extrusion es, hoy en dia, el método mas utilizado. Este método ofrece un
facil escalado en la produccion y una gran versatilidad en el disefio de diferentes formas y medidas que permite
adaptarse a las necesidades de los diferentes procesos cataliticos. Pueden obtenerse monolitos ceramicos con
canales de diferentes formas, normalmente cuadrados, triangulares o redondos, asi como un rango de densidad
de celdas que llega hasta las 1600 celdas por pulgada cuadrada. (A partir de ahora “cpsi” del inglés “cells por
square inch”) [Avila et al., 2005]. El factor clave de la versatilidad del método de extrusién es la posibilidad de
realizar pastas que contengan el material ceramico con buenos indices de plasticidad. En el proceso de
extrusion se aplica una presién a estas pastas y se obliga a hacerlas pasar a través de moldes que le dan la
forma final. Posteriormente hay que someter la estructura formada a procesos de secado y calcinacion para
obtener una estructura rigida. Los monolitos metalicos, debido a su naturaleza, presentan mejor comportamiento
en cuanto a la transferencia de calor, hasta tal punto que se han propuesto y tienen aplicaciones como
intercambiadores de calor. Las ventajas respeto los monolitos ceramicos derivan de las propiedades del material.
Son mas moldeables y pueden ser agujereados y cortados facilmente. Estas caracteristicas permiten una gran
adaptacion a diferentes formas, tanto regulares como irregulares. Ademas tienen una mayor resistencia
mecanica, que permite fabricar monolitos con paredes mas finas, y por lo tanto con una menor resistencia de
entrada para los reactivos, lo que significa una menor caida de presion. También es mas facil introducir
elementos en su interior para, por ejemplo, crear turbulencias y evitar el régimen laminar en el interior de los
canales. Por el contrario, la principal desventaja tiene que ver con la dificultad en su funcionalidad y obtencion de
capas finas de catalizador con una adherencia y estabilidad 6ptima. En este aspecto las caracteristicas fisicas de
los monolitos ceramicos (presencia de poro a las paredes, composicion quimica, menor coeficiente de expansion
térmica) facilitan la adherencia de los catalizadores respecto a los metalicos y favorece la estabilidad térmica y

mecanica [Heck et al., 2001].

Figura 1.4 - a) monolito ceramico 400 cpsi. b) monolito metalico
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Se pueden distinguir tres tipos de monolitos ceramicos en cuanto a su aplicacion en catalisis: Monolitos como
soportes estructurales, de baja area superficial; monolitos que actian como soportes cataliticos, a menudo con
un area superficial elevada; y los monolitos cataliticos, hechos a partir de material catalitico directamente. En el
primer tipo hay que incorporar posteriormente el catalizador, en el segundo hay que incorporar sélo la fase activa
del catalizador, mientras que en la ultima posibilidad el catalizador ya queda incorporado al fabricar el monolito
(figura 1.5). El tipo de proceso y catalizador, asi como su coste son factores fundamentales para escoger un tipo
de monolito u otro. En aquellos procesos donde pueden encontrarse pérdidas de catalizador, los dos ultimos
tipos de monolito seran mas indicados, mientras que en los casos donde esto no sea asi, debido a que se podria
dar una pérdida en la transferencia de masa o que puede elevarse el precio del catalizador, los monolitos de baja

superficie que actuan s6lo como soportes estructurales seran mejores ([Avila, 2005], [Nijhuis et al., 2001b].

Extrusion
\ 4

Monolito

ceramico
Incorporacion Incorporacion

Fase activa soporte catalitico
Incorporacion
Fase activa

\ 4
Activacion 4—|

A 4

Monolito
catalitico

Figura 1.5 - Opciones para obtener monolitos cataliticos

En esta tesis doctoral se han empleado monolitos ceramicos funcionalizados con catalizadores dentro de un

reactor tubular.

1.8.1 Funcionalizacion de los monolitos ceramicos

La incorporacién de material catalitico a los monolitos ceramicos, tanto si actian como apoyos estructurales o
cataliticos, da como resultado un monolito cataliticamente activo. Esto es lo que se entiende por
funcionalizaciéon. Hay muchas técnicas para funcionalizar superficies, como la deposicion mediante suspension,

precipitacion, o con la ayuda de un gel, técnicas electroquimicas o en fase vapor, etc. [Meille, 2006]. La
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geometria de los monolitos y las caracteristicas aislantes del material hacen que las posibilidades de aplicar

algunos de estos métodos se vean fuertemente disminuidas.

Basicamente, la técnica de funcionalizacion de monolitos ceramicos consiste en llenar los canales del monolito
con una suspension, solucién o gel que contenga el material catalitico o sus precursores. Seguidamente se
extrae el exceso para que tan sélo quede una pelicula adsorbida. Posteriormente el monolito se seca y calcina

para asegurar una buena adherencia del catalizador a las paredes del monolito (figura 1.6).

Canal Llenado Extraer Secado Calcinacion
vacio del canal sobrante

Figura 1.6 - Funcionalizacion de monolitos. Procedimiento general en 4 pasos

Se extrae el exceso con la ayuda de aire comprimido o centrifugando el monolito con los canales llenos. La
inmersién del monolito en el liquido acostumbra a ser el procedimiento mas usual. Es importante secar el
monolito con los canales en posicién horizontal y en rotacién constante a lo largo del eje paralelo a los canales.
De esta forma se consigue una mejor distribucion y homogeneidad en todas las paredes de los canales,
minimizando el efecto de la gravedad. En funcion del material que se haya incorporado, los procesos térmicos de
secado y calcinacién pueden variar para facilitar la sintesis y crecimiento de capas de apoyo o catalizador
[Nijhuis et al., 2001a].

En este procedimiento general, independientemente del tipo de material a incorporar al monolito, catalizador,
apoyo catalitico, fase activa o un apoyo estructural que mejore las propiedades fisicas y morfolégicas, podemos
hablar de dos situaciones generales. En primer lugar, cuando el material a incorporar al monolito tiene un
tamafo de particula superior a la de los poros. En este caso, la morfologia final de las paredes cataliticas del
monolito depende Unicamente del material incorporado. En segundo lugar, cuando se utilizan geles para llevar a
cabo esta técnica o suspensiones con particulas con un tamafio inferior a la de los poros, la morfologia final de
las paredes cataliticas depende en gran medida de la morfologia inicial del monolito. En la figura 1.7, se muestra

esquematicamente la diferencia entre estas dos situaciones.
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Figura 1.7 - Diferentes morfologias de las paredes cataliticas de un monolito segun si el procedimiento se basa en

incorporar particulas mayores que los poros o al llenarlos

A menudo la cantidad incorporada es menor a la deseada, con el que se acostumbra a repetir el proceso el
numero a veces necesario hasta incorporar la cantidad deseada. Las posibilidades a la hora de obtener un

monolito ceramico cataliticamente activo son diversas y se presentan a continuacion:

i) Material incorporado preparado al exterior del monolito

La técnica de suspension se emplea para funcionalizar un monolito con material catalitico preparado al
exterior de los canales. Generalmente esta suspensién se hace con agua. En general en este caso el tamafo de
las particulas de la suspension es superior a la de los poros y la morfologia final de las paredes de los canales
del monolito depende basicamente del material incorporado. Este método también se conoce con el nombre de
“‘washcoating”. A menudo se afiade a la suspension alguna sustancia que actle de aglomerante (por ejemplo

Si0,), y de esta manera podemos obtener una mayor adherencia del material catalitico [Boix et al., 2003].

i) Material incorporado preparado in situ

Para incorporar un soporte catalitico o un catalizador, se llenan los canales del monolito con una solucién o un
gel que contenga los precursores del material a incorporar. Se contintia con el procedimiento habitual de extraer
el exceso y a continuacién se aplican tratamientos térmicos para derretir el gel o provocar la precipitacién en el
interior del canal y conseguir asi adherir el material. La posibilidad de obtener geles con multiples y diferentes
componentes asi como la posibilidad de generar un agente precipitante en el interior de los canales, por ejemplo
mediante la descomposicion de urea, multiplica la posibilidad de funcionalizacién de estos monolitos. La
polimerizacion en el interior de los canales y la posterior descomposicion es otra posibilidad, que se utiliza
habitualmente para depositar carbono de elevada area superficial (a partir de la polimerizacién del alcohol

fulfurilico), ya sea porque actie como apoyo catalitico o como adsorbente.

iii) Incorporacién de la fase activa
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La incorporacion de fase activa, cuando hace falta, se lleva a cabo segun los métodos convencionales de
preparacion de catalizadores en polvo. En la impregnacion de monolitos es mas usual la impregnacion libre,
puesto que, debido a la geometria de los canales de los monolitos, es complicado llenar unicamente y completa
los poros del apoyo como requiere la impregnacion seca. En el intercambio idnico se obtiene el mismo grado de
homogeneidad, tan sélo hay que tener presente recircular la solucidn si ésta tiene un volumen superior al del
monolito. Si se escoge el método de la precipitacion de la fase activa, lo mejor es disolver en la solucién que
contiene los precursores metalicos un precursor del agente precipitando. Un ejemplo es la descomposicion de la

urea (1.4), que tiene lugar a unos 330 K y provoca la precipitacién en forma de hidroxido de los iones presentes.
CO (NHz)z +3H,O - COy,+2 NH4+ +2 OH (1 4)

M** +2OH — M (OH), (1.5)

1.9 Monolitos cataliticos y la produccion de H,

Se ha comenzado a trabajar en futuras aplicaciones de monolitos ceramicos con la posibilidad de utilizarlos
en la produccion de hidrégeno. Especialmente en cuanto a la produccion de hidrégeno a partir del reformado
catalitico de hidrocarburos [Giroux et al., 2005]. En cuanto al etanol, se encuentran pocos trabajos donde se han
utilizando monolitos y espumas ceramicas. En ellos se ha estudiado el comportamiento de catalizadores
basados en niquel, Ni/La,O3 (44), y rutenio, Ru/Al,O; [Liguras et al.,, 2004], para la reaccién de reformacion
oxidativa de etanol para producir hidrogeno. Estos soportes estructurales han sido funcionalizados empleando
técnicas de impregnacion. En las condiciones utilizadas los resultados cataliticos no muestran una buena
selectividad, obteniendo mezclas de CO,, CO, CH4 y C,H, entre los productos que contienen carbono. En estos
trabajos se presentan los perfiles de temperatura a lo largo de los monolitos. Estos perfiles muestran que la
temperatura no es homogénea a lo largo del reactor, y esto puede estar relacionado con el hecho de que al
introducir oxigeno en la mezcla de reactivos se consigue la aparicion de dos zonas diferenciadas. Al inicio del
reactor hay un exceso de oxigeno y tienen lugar reacciones de oxidacion exotérmicas y la temperatura es mas
elevada, mientras que cuando el oxigeno se ha consumido la temperatura disminuye progresivamente y tienen
lugar las reacciones de reformado. Por lo tanto, estos sistemas son en realidad sistemas de oxidacion vy

reformacion consecutivos y no de reformacién oxidativa [Semelsberger et al., 2004].
1.10 Requerimientos de la pila de combustible

El reformador de combustible es el nexo entre el combustible y la pila de combustible y sus caracteristicas
vienen definidas no solo por el combustible sino también por los requerimientos funcionales del stack de pila de

combustible.
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Gas PEMFC AFC PAFC MCFC SOFC
Ha Combustible Combustible Combustible Combustible Combustible
CcO Envenenamiento Envenenamiento | Envenenamiento | Combustible Combustible
(>10ppm) (>50ppm) (>0.5-1%) indirecto indirecto
Hidrocarburos Diluyente Diluyente Diluyente Combustible Combustible
indirecto indirecto
CO2 Diluyente Diluyente Diluyente Diluyente Diluyente
(>50ppm)
S (como H3S) Envenenamiento Desconocido Envenenamiento | Envenenamiento | Envenenamiento
(nivel de ppm ) (>50ppm) (>0.5ppm) (>1ppm)

Tabla 1.1: Requisitos de la corriente gaseosa al anodo de pilas de combustible

En la Tabla 1.1 se presenta el efecto de las impurezas, potencialmente presentes en la corriente gaseosa de
aporte al anodo sobre las prestaciones de cinco tipos de pilas de combustible. En dicha tabla se muestra como
so6lo las pilas de combustible de alta temperatura pueden utilizar hidrocarburos reformados internamente dentro

de la propia pila.

Las pilas PEMFC son capaces de convertir hidrogeno proveniente de una mezcla gaseosa rica en este
compuesto (gas de reformado que puede ser generado a partir de varios combustibles primarios) en electricidad
con un alto rendimiento. Sin embargo, trabajan mejor con H, puro como combustible. Las PEMFC contienen
platino como electrocatalizador; a bajas temperaturas el platino es facilmente envenenado por mondxido de
carbono (reversiblemente) y sulfuro (irreversiblemente), asi como otras especies quimicas tales como amoniaco.
Si el gas alimentado a la celda proviene del reformado de combustibles, éste tiene que estar libre de
contaminantes que puedan envenenar la celda. El envenenamiento del anodo por CO y S es un parametro clave

que debe ser resuelto a fin de poder integrar de un modo efectivo reformador y pila de combustible.

1.11 Procesador de combustible.
En esta tesis se ha elegido una alimentacion compuesta de etanol y vapor de agua para generar una

corriente rica en hidrégeno en un reformador compuesto por monolitos cataliticos. En la figura 1.8 se puede

observar un esquema general del proceso de reformado de etanol y posibles usos y aplicaciones.
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Figura 1.8 - Esquema del procesador de etanol. Usos y Aplicaciones.

Dependiendo del destino final de los gases de reformado son necesarias una o mas etapas de purificacion. El
disefo del sistema de purificacion esta condicionado por las exigencias de la pila de combustible. Entre los
mayores problemas de las PEMFC se encuentra la baja tolerancia hacia el mondxido de carbono debido a la
baja temperatura de operacion, la cual requiere concentraciones de monoxido de carbono menores a 100 ppmv
para el estado actual de los electrodos platino-rutenio y menores a 10 ppmv para el electrodo normal de platino
([Rohland y Plzak, 1999], [Hulteberg et al. y col., 2005).

El hidrogeno del gas de reformado contiene normalmente altos porcentajes de monodxido de carbono. La
purificacion del hidrégeno puede conseguirse, segun las condiciones, por lavado de gases con soluciones
adecuadas (absorcién), por paso a través de membranas semi-permeables o tamices moleculares (adsorcion),
por destilacién criogénica, mediante membranas metalicas o por reaccién catalitica con otros compuestos (H,O u

O,) para transférmalo en un inerte (CO,).

El acondicionamiento por vias cataliticas de los gases provenientes del reformado es parcialmente realizado
por la reacciéon de desplazamiento de gas de agua, donde el CO se transforma a CO, mediante reaccion
catalitica con H,O. Esta ultima reaccion se designa comunmente con la denominacioén inglesa “water-gas-shift
reaction” (WGS) o “shift conversion”. Mediante esta sola etapa no es posible alcanzar concentraciones cercanas
alas 10 ppmv de CO ya que esta limitada por el equilibrio termodinamico. Para alcanzar estos niveles a partir de
la constitucion normal del gas de reformado después de su paso por la etapa Water Gas Shift, es necesaria una

disminucion posterior que puede realizarse mediante otras rutas cataliticas selectivas.

La reaccion de metanacion de CO es una alternativa a tener en cuenta para la eliminacion de CO en
corrientes donde se encuentra en concentraciones bajas. Sin embargo presenta algunas desventajas: es
fuertemente exotérmica, consume 3 moles de H, por mol de CO consumido y opera a temperaturas del orden de
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los 300 °C. La oxidacion preferencial de CO (CO-PrOx) es el método elegido para la purificacion de hidrogeno
para aplicaciones de sistemas de reformado de pequefa escala debido a su relativa simple implementacion,

bajos costos de operacién, y minima pérdida de hidrogeno.

Las membranas generalmente se disefian para procesos de separacién y purificaciéon, y pueden ser usadas
para separar H, de una mezcla de gases. La membrana de paladio ha sido muy estudiada para separar H,,
mucho mas que ofros tipos de membranas. Si se usara una membrana de paladio para separar selectivamente
al H, en un reactor de membrana, seria posible la producciéon de H, por reformado de etanol con vapor a
temperaturas mas bajas que el proceso convencional que emplea un reactor de lecho fijo. Sin embargo, el precio
de la membrana de paladio y algunos aspectos tecnoldégicos aun no resueltos hacen que esta alternativa aun no
sea viable [Song, 2002].

1.12 Control del reformador

Para conseguir un buen desempefio del procesador de combustible ademas de estudiar la posibilidad de
introducir nuevos catalizadores para nuevas estructuras y configuraciones también es necesario tener sistemas
de control robustos que aseguren, en funcién del hidrégeno requerido, condiciones de operacién adecuadas y

una respuesta dinamica correcta.

Los fabricantes de automdviles han decidido que, dado el estado de la tecnologia, las PEMFC tienen el mejor
potencial para reemplazar los motores de combustién interna para sistemas de propulsion. Su decisién se basa
sobre muchas consideraciones, incluyendo la facultad de fijar (peso y tamafo) la generacion de potencia, la
posibilidad de arrancar rapidamente, la posibilidad de cumplir con cambios en la demanda de potencia
(respuesta dindmica) tipico en un ciclo de conduccién, y costes. Con la excepcién del coste, las PEMFC pueden
cumplir estos requerimientos hoy en dia si operan a partir de hidrégeno puro. Sin embargo, la falta de una
infraestructura de distribucién de hidrégeno, combinada con la baja densidad de energia (implicando una
autonomia menor) de las tecnologias actuales de almacenamiento de hidrégeno, hacen el vehiculo a hidrogeno
menos atractivo al consumidor. La alternativa es cargar combustibles liquidos que tengan una alta densidad de
energia y convertirlos en un gas rico en H, (reformado) mediante un procesador de combustible a bordo, sobre la

base de la necesidad de carga.

Sin embargo, los automoéviles tienen un espacio limitado, y agregar peso incrementa el consumo de
combustible. Para ello, el procesador de combustible, el cual es ahora una parte del sistema de la celda de
combustible, debe también cumplir con requerimientos de tamafio y peso, para ser capaz de arrancar
rapidamente, y poder responder dinamicamente al cambio en la demanda de la potencia, lo cual impone una

variacién en la velocidad de procesar el combustible.
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Las condiciones de funcionamiento, tanto para propulsores de vehiculos como en plantas de pequefia escala
de produccién, requieren equipamiento liviano, que ocupe volimenes reducidos y opere en forma eficiente a
diversas condiciones. En principio cabe mencionar que los reactores de reformado, WGS vy el reactor de
oxidacion preferencial de mondxido de carbono constituyen el nucleo del procesador y representan una fraccion
importante del volumen y peso del sistema. El modelado y optimizacion de los reactores permite obtener disefios
que reduzcan el volumen de los mismos. Ademas, permite analizar los limites que presentan los reactores

convencionales frente a estas nuevas exigencias tecnoldgicas.

Diversos autores mencionan los requerimientos del procesador de combustible (Ahmed y Krumpelt, 2001;
Pettersson y Westerholm, 2001; Krumpelt et al., 2002). Si bien la industria quimica y petroquimica utiliza
hidrogeno en diferentes procesos y ha producido hidrégeno por décadas, el procesador de combustible se

diferencia de la generacién estacionaria de hidrégeno a gran escala en varios aspectos o requerimientos:

e Los niveles de produccién de H, tienen varios 6rdenes de magnitud mas pequefios que aquellos de las
plantas quimicas.

o Tiene severas restricciones en tamarfo y peso, el procesador de combustible para uso en automéviles o
pequefias estaciones generadoras debe ser compacto y liviano.

e El procesador debe tener la habilidad de alternar entre frecuentes arranques y paradas.

e Tiene que cumplir estrictos objetivos de costes.

o El procesador debe ser fiable en su rendimiento, aunque para sistemas moviles el tiempo de vida util es

un orden de magnitud menor comparado con los sistemas estacionarios.

En un sistema integrado formado por un reformador y una pila de combustible, el problema de control puede
abordarse separadamente, lo que significa mas simplicidad en el disefio de los controladores. Esta es la
aproximacion de este trabajo. Existen numerosos trabajos que estudian el problema de control de las pilas de
combustible, sin embargo el control de la propia pila de combustible queda fuera del alcance de esta tesis

doctoral.

Efectivamente, en una pila de combusrible, responder a las demandas variables de potencia con alta
eficiencia y fiabilidad requiere resolver de manera satisfactoria el control de temperaturas, presiones, caudales,
humidificacion de los reactivos y variables eléctricas. Algunos trabajos analizan el sistema de control MIMO con
herramientas de control lineal [Serra et al., 2005], [Serra et al., 2006]. Otros analizan el uso de nuevas variables
manipulables [Feroldi et al., 2007]. En otros se trata la localizacién y el nimero de sensores de la pila para la
deteccioén de fallos [Doss et al.]. En la ultima década se han reportado diversas estrategias de control basadas
en modelo que atacan problemas clasicos como son el control de temperatura, minimizaciéon del consumo de
hidrogeno o control de estequiometria de oxigeno en pilas PEM [Talj, 2010][Kunusch, 2009][Na,
2008][Pukrushpan, 2006][Arce, 2010]. No obstante, los problemas de control no terminan aqui, sino que existe

una importante diversidad de variables a regular e indices a optimizar que son sujeto de investigaciones
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actuales. Uno de los objetivos claves de los nuevos controladores de las pilas de combustible es el de alargar su

vida util

Finalmente, otro problema bajo estudio es el de encontrar preliminarmente una estructura de control
adecuada con el objetivo de controlar el proceso de produccién de hidrogeno a partir de bioetanol integrada con
la pila de combustible PEM [Biset et al., 2009].

En general los trabajos de la bibliografia que tratan el control de la pila de combustible no consideran la
problematica de la obtencién del hidrogeno a partir de combustibles, sino que suponen que el hidrogeno

necesario esta disponible de manera inmediata.

En los ultimos dos afos se han realizado importantes esfuerzos para realizar avances en la industria del
bioetanol con el objetivo de hacer dicho proceso econdmicamente rentable. Los resultados obtenidos en esta
area aun contindan siendo poco satisfactorios por lo tanto hay que focalizar la atencién en el estudio de la
optimizacion y control de este proceso. Algunos autores [Ochoa et al., 2010], [Engell, 2007], [Costa et al., 2001]
han estudiado la optimizacién del proceso. Ademas [Ochoa et al.,, 2010] ha realizado un control predictivo
basado en modelo para un proceso de bioetanol. Los sistemas bajo estudio en estos trabajos focalizan la
atencion en el proceso quimico y en la optimizacién del mismo. En ningin caso toman en cuenta los
requerimientos para la integracion con la pila de combustible. En cambio, [Pukrushpan et al., 2003] han
desarrollado un disefio de control multivariable basado en un sistema de procesamiento de combustible (FPS)
para regular la temperatura de un reactor de oxidacion preferencial (PROX) y la fracciéon molar en el anodo de
hidrogeno en el anodo. En otro articulo [Gérglin et al., 2005] presenta un disefio de observadores no lineales
aplicado en un sistema de reactores de oxidacién parcial catalitica (CPO), water gas shift (WGS) y (PROX)
disefiados para alimentar una pila de combustible. En las ultimas dos referencias la materia prima utilizada en el
procesador de combustible era el metano y se ha utilizado un modelo dinamico para definir la estructura de
control propuesta. En ninguno de los casos estudiados hasta el momento se tiene en cuenta la eleccién de la

estructura de control mas conveniente para el control del proceso multivariable.

1.13 Estrategias de Control propuestas para reformadores de produccion de hidréogeno

En el esquema de control feedback tradicional, el controlador corrige por desviaciones en el punto de
operacion solamente a partir del momento en que la perturbacién o el cambio de consigna ha afectado la
operacidn del proceso. Una idea que se ha explotado para mejorar el desempefio de esquemas de control, el
control feedforward, consiste en la posibilidad de medir las perturbaciones que ingresan al proceso, de manera
tal que el controlador actue sobre la planta aun antes de que tales perturbaciones alejen al proceso del set-point
deseado. [Baldea, 2007] ha implemento una estrategia de control feedback, pero en este caso aplicada a un
reactor autotérmico que utiliza como combustible metano. En su trabajo se ha implementado inicialmente un

regulador proporcional simple, usando la velocidad de entrada del combustible como entrada manipulada. La
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variable controlada es T, (temperatura mas alta). La implementacion de este control feedback simple mejora el
comportamiento transitorio. Sin embargo, los resultados obtenidos empleando dicho control estan motivando

actualmente el desarrollo de estrategias de control no lineal.

[Biset et al., 2009] Ha evaluado el modelo del reformador integrado con la pila de combustible en estado
estacionario considerando el rendimiento de todo el sistema para dos estructuras de control diferentes. Esta

evaluacion ha sido sometida a las perturbaciones mas tipicas que pueden presentarse en este tipo de sistemas.

1.14 Motivacion de la tesis

La motivacién mas relevante de esta tesis se basa en el uso de nuevos combustibles de origen renovable. Por
lo tanto hemos utilizado el etanol como combustible pensando en la produccion del hidrégeno in situ por medio
del reformado de este combustible con vapor. Esto puede ser una aportacion muy importe de cara a su
implementacion en el futuro con el objetivo de reemplazar a los combustibles fésiles. En los ultimos afios se
habla cada vez mas del hidrégeno y de las pilas de combustible porque son de importancia ya que pueden tener
en el futuro la clave para cambiar el modelo actual basado en el consumo de combustibles fosiles. El hidrogeno y
las pilas de combustibles pueden contribuir de manera muy importante para conseguir un uso mas eficiente de la
energia en todas sus expresiones. Las pilas de combustible cubren todo el abanico de aplicaciones posibles de
la electricidad, desde las que derivan directamente de su red eléctrica hasta sistemas auténomos de generacion

de electricidad, pequerios dispositivos electrénicos portatiles y motores eléctricos para la automocion.

Ademas como en la literatura existen pocas aportaciones en el modelado dinamico y control de este tipo de
reformadores, en este trabajo se proponen estructuras de control basadas en controladores lineales que pueden

tener una implementacion practica en el futuro.

1.15 Objetivo de la tesis

El objetivo general de la tesis es proponer modelos, disefios y controladores para un sistema de produccion
de hidrogeno a partir del reformado catalitico del etanol con monolitos cataliticos que alimente a una pila de
combustible de tipo PEMFC. Se estudiara de manera especial el reformado de etanol con vapor en tres etapas y
bajas temperaturas descrito con mas detalle en el capitulo 2, del que se tienen datos experimentales.

Objetivos especificos:

a) Modelado y disefio del reactor
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Propuesta de un modelo dinamico basado en el balance de masa y el balance de energia de un
reactor para el reformado de etanol con vapor en tres etapas a bajas temperaturas a partir de datos
cinéticos experimentales obtenidos en el laboratorio.
Implementacion del modelo dinamico en entorno MATLAB y desarrollo de una metodologia que
permita obtener las variables geométricas del reformador.
Analisis estatico del proceso de reformado de etanol y seleccion del punto de operacion nominal
adecuado a la conexion del reformador con una pila de combustible PEM, incluyendo:
o Determinacion de las temperaturas adecuadas en cada una de las etapas
del reactor
o Determinaciéon de las condiciones de operacion para altos rendimientos: maximizar la
produccion del hidrégeno y minimizar la produccion de CO con el minimo consumo energético
Estudio estatico de sensibilidad para determinar la influencia de las principales variables operativas
sobre las salidas a controlar conforme a los requerimientos de la pila de combustible (PEMFC)
Simplificacion y linealizacién del modelo basado en balance de masa y energia para la obtencién de

herramientas utiles para el disefio de controladores.

b) Disefio del control del reformador

Analisis de controlabilidad con el objetivo de analizar las estructuras de control mas convenientes en
las que se pueda implementar un control descentralizado, teniendo en consideracion:

o Variables a controlar y variables de control

o Medidas accesibles (localizacion de sensores)

o Lazos de control
Disefio del controlador

Validacién del controlador a través de simulacion

1.16 Estructura general de la tesis

En el capitulo 1 realizamos una descripcién general del estado del arte relacionado con esta tesis, donde se

describe la importancia de obtener hidrégeno a partir de una fuente renovable como el etanol asi como las

ventajas y las desventajas de utilizar el H, como combustible. También se realiza una descripcion del procesador

de etanol como fuente generadora de hidrogeno con el objetivo de alimentar una pila de combustible tipo

PEMFC.

En el capitulo 2 se describe la unidad de reformado de etanol con vapor, en tres etapas a bajas temperaturas

estudiado en el laboratorio de manera experimental. Ademas vamos a justificar porque hemos elegido trabajar

con bioetanol y como se ha obtenido experimentalmente el proceso de reformado de etanol con vapor.
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En el capitulo 3 se describe el modelo matematico usado para el desarrollo de la tesis como herramienta de

simulacién y como base para la obtencion de modelos simplificados usados en el disefio de controladores.

El capitulo 4 estudia el comportamiento del sistema sobre el modelo matematico obtenido en el capitulo 3. En
el capitulo 4 se presenta el estudio estatico de sensibilidad del sistema, importante para evaluar los limites en
que se pueden realizar cambios sobre las variables manipuladas con el objetivo de no afectar a otras partes del

proceso.

En el capitulo 5 se realiza un estudio de controlabilidad con el objetivo de seleccionar las estructuras de
control mas convenientes puedan garantizar que los controladores alcancen los requerimientos impuestos por la

pila de combustible.

En el capitulo 6 se han implementado controladores lineales para las estructuras de control elegidas en el
capitulo 5. Los controladores elegidos se han comparado y se ha estudiado su comportamiento introduciendo
cambios en las referencias asi como cambios en las variables de entrada no manipuladas dentro de un rango

estimado para saber si el controlador es robusto frente a estas perturbaciones.
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Capitulo 2



2. Reformado de bioetanol a baja temperatura

2.1 Introduccion

En este capitulo vamos a describir la unidad de reformado de etanol con vapor en tres etapas a baja
temperatura que ha sido el objeto de estudio de esta tesis. Asimismo se describe el trabajo experimental

desarrollado para la determinacion de las constantes cinéticas de las reacciones del proceso.

El bioetanol es una mezcla principalmente de etanol y agua que se obtiene con facilidad a partir de la
biomasa. Esta mezcla puede reformarse aplicando en el dispositivo diferentes temperaturas en presencia de un

catalizador para producir una corriente gaseosa rica en H,.

Por este motivo el reformado catalitico de etanol con vapor para la produccion de hidrégeno destinado a
alimentar pilas de combustible estd adquiriendo un interés significativo [Vaidya and Rodrigues, 2006], y en esta

direccién apuntan los objetivos de esta tesis.

2.2 Reformado de etanol con vapor a baja temperatura en tres etapas

En esta seccién vamos a describir el proceso de reformado para la obtencién de H, estudiado, que tiene como

objetivo principal alimentar una pila de combustible tipo PEM.

Podemos obtener hidrogeno a partir del reformado de etanol con vapor (ecuacion 2.1) produciendo hasta seis
moléculas de H, por cada molécula de etanol reaccionado dado que la mitad del H, proviene también de la
transformacion del agua. El reformado de etanol implica la rotura de un enlace C-C y esto requiere de un
catalizador idéneo, generalmente un metal soportado sobre un 6xido inorganico. El soporte puede ejercer una
influencia importante actuando como elemento dispensarte y estabilizante de las particulas metalicas del
catalizador. Dicha reaccién se ha estudiado de manera extensa con catalizadores de Ni, Ni/Cu, Co y metales
nobles (Pd, Pt, Rh y Ru) ([Vaidya and Rodrigues, 2006], [Haryanto, 2005]). Se trata de una reaccion fuertemente
endotérmica (AH%45=347,4 kJ/mol), por lo que en general se trabaja a temperaturas altas, >873 K. Bajo estas
condiciones el etanol se reforma a una mezcla de H, y CO (2.2), por lo que resulta necesaria una etapa adicional
de eliminacion de CO, bien sea mediante WGS (2.3) o mediante PROX (2.4), a fin de evitar el envenenamiento

de los electrodos en las pilas de combustible de baja temperatura.

CoHsOH+3H,0—6H,+2CO, (2.1)

C,HsOH+3H,0—4H,+2CO (2.2)
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CO+H,05CO,+H, (2.3)

CO+1/20,CO, (2.4)

En el caso de los catalizadores de Co, sin embargo, el reformado de etanol tiene lugar de manera efectiva a
temperaturas mucho mas bajas donde se consigue una buena selectividad, 623-673 K, y en las que ya tiene
lugar la reacciéon WGS. Por este motivo, los catalizadores de Co son muy interesantes para la produccion de

hidrogeno mediante el reformado de etanol a baja temperatura [Llorca, 2002].

En la actualidad los objetivos se centran en la busqueda de mejores catalizadores de manera que se
obtengan mejores conversiones, buena selectividad y que puedan trabajar a temperaturas mas bajas ([Cavallaro
y Freni, 1996]; [Aupretre, 2002]; [Llorca, 2002]; [Cavallaro, 2000]; [Liguras, 2003]; [Comas, 2004]; [Benito, 2005];
[Duan y Senkan, 2005]).

Los catalizadores basados en Co son considerados como sistemas apropiados para reformar el etanol
[Llorca, 2002] y producen hidrégeno libre de CO durante el reformado de etanol usando una mezcla con relacién
molar 13:1 Agua/Etanol en el rango de 300-500 °C sobre catalizadores a base de Co en diversos soportes. El
catalizador Co/ZnO exhibe el mejor comportamiento de todos los catalizadores utilizados [Llorca, 2003]. El
reformado de etanol con vapor sobre catalizadores de cobalto procede via la formacion de acetaldehido a
temperaturas cercanas a los 400 °C. La produccion de acetaldehido aumenta sostenidamente a bajas
temperaturas y alcanza un maximo cercano a los 330 °C. Por encima de esta temperatura, el acetaldehido se

convierte en CO, e Hs.

[Haga, 1998] estudié las caracteristicas cataliticas del Co entre otros metales y se encontré que la
selectividad a H; seguia el siguiente orden Co > Ni > Rh > Pt > Ru > Cu. En otro estudio [Haga, 1997], encontré
que los soportes influyen en las caracteristicas del Co. La formacion de H, decrece en el siguiente orden:
Co/Al,O3 > Co/ZrO, > Co/MgO > Co/SiO.,. El catalizador Co/Al,O5; exhibe la mas alta selectividad a H, (67% a
400 °C) suprimiendo la metanizacion del CO y la descomposicién del etanol. [Cavallaro, 2000] Afirma que el

Co/MgO es mas resistente a la formacién del coque que el Co/Al,O3; a 650°C.

[Kaddouri, 2004] estudié la actividad catalitica del Co/SiO, y del Co/Al,O; para reformar el etanol y concluyé
que la distribucion de producto es dependiente de la naturaleza del soporte y del método de preparacién del

catalizador, sugiriendo la interacciéon metal-soporte como un parametro clave.

[Benito, 2005] analizan diferentes fases activas (Ni, Cu y Co) soportadas en zirconia. El catalizador basado en
Co/ZrO, muestra la mayor selectividad y una buena resistencia a la deposiciéon de carbén. Segun reportan es

posible alcanzar una conversién total de etanol a temperaturas superiores a los 600 °C obteniendo una alta
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selectividad a H, (70%), siendo CO,, CO y CH, los unicos subproductos obtenidos. La reaccion rinde 4,25 moles

de hidrogeno por mol de etanol alimentado.

Los mejores resultados hasta el momento en términos de selectividad a hidrogeno y estabilidad se han
conseguido con un catalizador bimetalico de Co-Fe soportado sobre ZnO y dopado con Na* [Llorca, 2003]. Por
un lado, el Fe decora la superficie de las particulas de Co y dificulta la formacion de metano en el proceso, que
es el principal subproducto de la reaccion en ausencia de Fe. Por otro lado, el Na® bloquea los centros acidos del
soporte y se minimizan los depdsitos carbonosos [Casanovas, 2008], con lo que aumenta la estabilidad del
catalizador. Dicho catalizador ofrece un rendimiento a hidrégeno de 4,3 molH,/molC,HsOH con tiempos de
contacto superiores a 200 g-min-mol” y con una relacién molar S/C=4, siendo la conversién de etanol total. No
obstante, un aspecto critico en la utilizacion de los catalizadores de Co en el reformado con vapor de etanol para
producir hidrégeno es su activacion. La reaccidon de reformado solo tiene lugar en presencia de Co en estado
metalico, mientras que la mezcla de reaccion, C,HsOH/H,0, favorece un ambiente oxidante. A partir de estudios
mecanisticos y la caracterizacion detallada de catalizadores de Co bajo condiciones de reaccién in situ mediante
espectroscopia infrarroja y magnetismo ([Llorca, 2003], [Torres, 2007]) se ha podido demostrar que la reaccion
ocurre en dos etapas consecutivas. En primer lugar, el etanol se deshidrogena a acetaldehido e hidrogeno sobre
CoOy (2.5). A continuacién, el hidrogeno generado reduce la superficie de las especies CoO, a Co metalico.
Finalmente, el acetaldehido se reforma con vapor sobre el Co metalico y se genera mas hidrégeno y CO/CO,
(2.6).

C,Hs0H—H,+C5H,O (25)

CgH4O+nH20—>(n+2)H2+2CO(1+n)/2 (26)

En el proceso de reformado considerado en esta tesis, para garantizar que el catalizador de Co se encuentre
siempre en una atmosfera reductora en la que el rendimiento sea maximo, las dos etapas de la reaccion se
separan en lechos cataliticos distintos (Figura 2.1). En la etapa 1 el etanol se deshidrogena sobre SnO, y en la
etapa 2 tiene lugar el reformado del acetaldehido sobre el catalizador Co(Fe)-Na'/ZnO en presencia del
hidrogeno generado en la etapa 1. Por ultimo, se ha afadido una tercera y ultima etapa con un catalizador
comercial Fe,03-Cr,0; para completar la reaccién de WGS. Ademas de garantizar un ambiente reductor en la
etapa de reformado, esta configuraciéon también permite optimizar las condiciones de cada una de las etapas de

la reaccion.
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Unidad de Reformado
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C2HsOH CzH.0 Z__» Hz
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Sn0-» "| Co(Fe)Na* »|  Fe,0;-Cr.0; v
H20 R H20 7200 HO R
CO,/ CO

Figura 2.1- Unidad de reformado de etanol con vapor en tres etapas

2.3 Parte experimental: Equipo y condiciones experimentales

A pesar de la gran cantidad de estudios abordando el desarrollo de catalizadores activos para el reformado
de etanol con vapor de agua, no existen demasiados antecedentes que determinen una expresion cinética. Solo
recientemente han aparecido algunas publicaciones que ofrecen algun punto de partida para interpretar los
aspectos de la cinética quimica y abordar el disefio y analisis del reactor [Uriz, 2011]. Esto es debido a la

complejidad del reformado y las multiples reacciones que pueden ocurrir simultaneamente.

En esta seccion se presentan los experimentos cinéticos llevados a cabo en el Institut de Técniques
Energeétiques (INTE) de la Universidad Politécnica de Catalufa (UPC); los resultados fueron presentados en
[Garcia, 2009]. Utilizando los resultados experimentales, se calcularon los parametros cinéticos para el

reformado de etanol.

Se han realizado diversas series de experimentos cinéticos en un reactor tubular dispuesto dentro de un
horno a temperatura controlada. Las etapas 1y 2 se estudiaron separadamente. Se utilizaron relaciones molares
1:6 para las mezclas de alimentacién etanol:agua y acetaldehido: agua para las etapas 1 y 2, respectivamente.
En todos los casos se utilizd un diluyente inerte. Los productos se analizaron mediante cromatografia de gases.

La tabla 2.1 resume las condiciones experimentales ensayadas.

C,H5OH: H,O 1:6 (molar)

C,H,O: H,O 1:6 (molar)

Temperatura (T) 573-673 K
Masa catalizador 0.030-0.100 g
Caudal (Q) cansoH, c2Ha0 0.8-6.4 ml/min

Tabla 2.1 Condiciones operativas de los ensayos cataliticos
para SnO, y Co(Fe)-Na*/ZnO
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2.3.1 Preparacion de los catalizadores

Para la primera etapa se utilizé un catalizador de SnO, que fue preparado por precipitacion con la adicion de
amoniaco a una solucion SnCl,. El catalizador se dejo reposar durante 2 h para luego secarlo a 303 K y
calcinarlo a 573K durante 6 h. En la segunda etapa se utilizé un catalizador de Co(Fe)Na*/ZnO compuesto por
un 10% en peso de cobalto, sodio (0,9% en peso) y Fe (1% en peso). Dicho catalizador fue preparado por
coprecipitacion a 313K a partir de una disolucion de Na,CO;, Zn(NOs3),, Co(NO3), y Fe(NO;),. Después de un
proceso de envejecimiento a 313K durante 1,5 h, la solucién se filtré y el sdlido resultante se lavé con agua
destilada, se secé a 363K y se calcind en aire a 673K (2Kmin™) durante 6 horas para luego reducirlo con
hidrégeno a 673K (2Kmin™) durante otras 6 h.

2.3.2 Caracterizacion de los catalizadores

La composicion quimica de los catalizadores se obtuvo por espectroscopia de emision optica con plasma
acoplado inductivamente (ICP-OES, Perkin-Elmer Optima). El area superficial (BET) se determiné utilizando un
equipo Micromeritics (ASAP 9000). Los perfiles de difraccion de rayos X (XRD) se registraron a intervalos de
0.02° cada 10 s con un dispositivo Siemens (D-500) equipado con una fuente de Cu y un monocromador de
grafito. La microscopia electrénica de transmision de alta resolucién (HRTEM) se realizé con un microscopio
electrénico (JEOL JEM 2010F) equipado con una fuente de electrones a 200kV y un espectrometro de pérdida
de energia electronica (EELS). Los espectros fotoelectronicos (XPS) fueron adquiridos con un instrumento

Perkin-Elmer PHI-5500 con un analizador de electrones semiesférico.

2.3.3 Tests cataliticos

Todos los experimentos cinéticos se realizaron a una atmésfera de presién en un reactor tubular a
temperatura controlada dentro de un horno eléctrico. Los experimentos se llevaron a cabo en el rango de
temperatura de 573-673K. La mezcla de vapor de etanol (C,HsO0H:H,O = 1:6, base molar) y la mezcla de vapor
de acetaldehido (C,H;O:H,0O = 1:6, base molar) se mezclaron con un gas portador inerte. Los productos fueron
analizados en continuo por cromatografia de gases y espectrometria de masas. El catalizador SnO,, fue utilizado
sin ningun tratamiento, mientras que el catalizador de Co(Fe)Na*/ZnO fue tratado en el reactor con H, (30mLmin’
'y a 673K durante 1 h antes de los experimentos cinéticos. El peso de las muestras de catalizadores se varié en
el rango de 0.03-0.1g, y los caudales de etanol y acetaldehido en el rango 0.8-6.4 mLmin™', mientras que la tasa
de flujo volumétrico total en el reactor de entrada, Q, se varié en el rango de 50-400 mLmin™". Dichas condiciones
de dilucién aseguré una variacion de volumen insignificante debido a la reaccién y unas condiciones de reaccion

diferenciales.
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2.4 Parte experimental: Resultados

2.4.1 Deshidrogenacion del etanol sobre SnO,, Etapa 1

El 4rea superficial (BET) de SnO, fue de 120 m?g™, las imagenes XRD y HRTEM muestran que el catalizador
esta constituido exclusivamente por particulas de SnO, de 5 nm aproximadamente. La figura 2.2 los resultados
de difraccion de rayos X en los que se aprecian picos anchos que indican, a través de la ecuaciéon de Scherrer,
que las particulas de SnO;, son de 4,5 nm. La figura 2.3 muestra una imagen representativa HRTEM del

catalizador, con particulas en un rango de 4-6 nm.

Zno(101)
ZnO(100)
S zn0(f}02)
o
= ZnO(110
z \ nQ(110)
z Zno(102)
8
£ lb
-
a

20 25 30 35 40 45 50 55 &0
26/°

Figura 2.2- Perfiles de difraccion de rayos X del catalizador SnO,(a) y Co(Fe)/ZnO(b)

335 A Sn0, (110)
1.

4

2.64 A Sn0. (101)

Figura 2.3- Imagenes de los catalizadores SnO, (a) and Co(Fe)/ZnO (b) obtenida por microscopia electrénica de
transmision de alta resolucién
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Con el objetivo de verificar las expresiones matematicas que modelan las expresiones cinéticas y que se
pueden encontrar en la literatura se han realizado graficas a partir de los datos experimentales, que se
representan en las figuras 2.4-2.6. En la figura 2.4 se muestran los valores de conversion de etanol (Xcanson)
para diferentes relaciones masa de catalizador / caudal volumétrico (W/Q), con la temperatura como parametro.
En las condiciones operativas descritas en la Tabla 2.1 el etanol reacciona sobre SnO, para dar exclusivamente
acetaldehido e hidrégeno en iguales proporciones (2.5). El orden de la reaccion fue establecido variando el flujo
de etanol para diferentes temperaturas en un rango de 573-673 K. Luego verificamos si la expresion utilizada

para modelar una reaccion cinética de primer orden (2.7) se ajustaba a los datos experimentales obtenidos.

X =1-e-kwQ) (2.7)
Donde x es la cantidad de reactante convertido en nimero de moles

— Cin 'Cout
X= —C- (2.8)

n

La ecuacion (2.7) puede reescribirse como:

In(1-x)=-k

w 2.9
Q (2.9)

En la figura 2.4 se muestra la grafica semilogaritmica en funcién de W/Q para diferentes temperaturas. Se ha
podido comprobar que para un valor de W/Q dado aumenta la conversion de etanol cuando aumentamos la
temperatura. Por otro lado, los datos cinéticos obtenidos muestran una relacién lineal. Entonces hemos podido
verificar que para los datos obtenidos en el laboratorio la reaccién de deshidrogenacion de etanol se puede
plantear como una reaccion de primer orden. La expresién de la ecuacion 2.7 es la que utilizamos en este caso.
El factor de la constante pre-exponencial es de 7.5 10° mL gca{1, el valor de esta constante se obtiene a partir de
la tabla 2.2, para una temperatura dada se evallo utilizar este valor en una expresién de tipo Arrehenius

obteniendo el valor de k correspondiente a la ecuacioén (2.9) (Figura 2.5).
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Temperatura | k (mL ger' h™') | Intervalo de confianza de 95%
(K)
573 5.7 x 10° +0.2 x 10°
623 1.5 x 10* +0.1 x 10*
648 2.9 x 10* +0.3 x 10*
673 4.6 x 10* +0.4 x 10*

Tabla 2.2- Valores de la constante de velocidad de reaccién para diferentes
temperaturas en la reaccion de deshidrogenacion de etanol sobre SnO,.
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1.4 1
673 K
'115 T T T
0 10 20 30 40
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Figura 2.4- Diagrama semilogaritmico de la conversién de etanol en funcion de W/Q y T con SnOs.
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Figura 2.5- Diagrama de Arrhenius de la conversién de etanol con SnO,
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2.4.2 Reformado con vapor de acetaldehido sobre Co/ZnO, Etapa 2

El catalizador Co(Fe)/ZnO estad compuesto por nanoparticulas bimetalicas de Co-Fe sobre cristales de ZnO
de aproximadamente 40 nm. El area superficial BET fue de 45 m?g™". La naturaleza bimetalica de las particulas
fue comprobada mediante técnicas XRD y HRTEM. La figura 2.2b muestra el perfil XRD del catalizador donde se
pueden ver las sefiales estrechas de ZnO y lineas (44.8°) que corresponden a Co-Fe. En la figura 2.3b podemos
ver una imagen representativa de una particula del catalizador de Co-Fe. El espectro EELS sobre las particulas
muestra la presencia de ambos metales, Co y Fe, conforme a la naturaleza bimetalica de las particulas. La
superficie estd compuesta de Fe,/Co0,=0.2 y Na,/Co,=1.0 como se ha podido ver en la espectroscopia

fotoelectronica de rayos X.

En la figura 2.6 podemos ver la grafica semilogaritmica considerando cada una de las temperaturas bajo
estudio; a partir de esta grafica podemos determinar que la velocidad de reaccion es constante y se puede
utilizar una expresion de tipo Arrhenius. Ademas hemos podido comprobar la relacion lineal de los resultados. Se
ha obtenido un valor igual a 66+2 kJ/mol para la energia de activacion (E,) (figura 2.7). Se han realizado ensayos

de estabilidad a 673K y W/Q=33.3x 10° mL ge.' h™ durante 80 h y no se ha observado desactivacion.
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Figura 2.6- Diagrama semilogaritmico de la conversién de acetaldehido
en funcion de W/Qy T con Co(Fe)Na*/ZznO
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Figura 2.7- Diagrama de Arrhenius para el reformado de acetaldehido sobre Co(Fe)Na*/ZnO

Temperatura k' 95% intervalo de
[K] [ML geat 'h™] confianza

598 3.2x10° +0.1 x 10°

610 5.0 x 10° +0.2 x 10°

623 7.5 x10° +0.3 x 10°

648 1.6 x 10* +0.2 x 10*

673 2.9 x 10* +0.4 x 10*

Tabla 2.3 Valores de la velocidad de reaccion k' para diferentes temperaturas
en la reaccion de reformado de acetaldehido sobre Co(Fe)Na*/ZnO

El acetaldehido producido sobre el catalizador de Co(Fe)Na*/ZnO se transforma en H,, CO y CO, bajo las
condiciones experimentales utilizadas en el desarrollo del reformador en esta tesis. La selectividad hacia el
metano se mantuvo siempre por debajo del 0.3%. La distribucion de los productos depende de la temperatura y
la relacion W/Q. Basicamente, si la relacion W/Q es altas, el rendimiento a H, y CO, seran altos porque hay
tiempo a que la reaccion WGS (ecuacién 2.3) tenga lugar. La figura 2.8 muestra los resultados obtenidos a 673K.

En la salida del reactor hemos verificado que se cumple la siguiente relacién dentro de la tolerancia permitida:

3
Cr2= Ccox* 5 (Cco* Ccor) (2.11)
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Figura 2.8- Distribucion de los productos en fracciones molares obtenidos en el reformado de acetaldehido en funcion de
W/Q sobre Co(Fe)Na'/ZnO

En todos los experimentos realizados sobre Co(Fe)Na*/ZnO la relacion entre el vapor y la cantidad de
acetaldehido es de S/C=3 y es mucho mas alto que lo que requiere la ecuacion estequiométrica (2.10). El
exceso de agua empleado sirve para prevenir la deposicion de carbén en la superficie del catalizador [Llorca et
al., 2003]. Las pendientes de las relaciones lineales que se muestran en la figura 2.5 dan una relacion
aproximadamente constante para la velocidad de reaccion para cada temperatura y k’ y la constante k’. La tabla
2.3 resume los valores de k’ para el rango de temperaturas bajo estudio dentro de un intervalo de confianza del
95%. El factor de la constante pre-exponencial es de 1.3 10'> mL gcat™ h™. [Sahoo et al, 2007] ha publicado que
la energia de activacion del reformado de etanol con vapor sobre un catalizador de Co/Al,O; es de 83 KJ mol™

operando a una temperatura alta 673-973 K.

En la figura 2.9, se puede observar nuevamente la relacion molar entre CO, y CO para distintas temperaturas

y relaciones W/Q. El rendimiento maximo de H, y la relacién CO,/CO se han establecido a 673Ky 16.7x1 0° Jeat

hmL™.

De las figuras 2.8 y 2.9 se deduce que la conversion del CO a CO, sobre el catalizador de Co(Fe)Na*/ZnO no
es total para las condiciones usadas en esta tesis. Para reducir la cantidad de CO a la salida del reformador con
el objetivo de aumentar la produccion de hidrogeno, se introducira una tercera etapa (WGS, (2.3)). Para
favorecer la formacion de CO,, en esta etapa se opera a una temperatura inferior a las etapas anteriores

(deshidrogenacion de etanol en acetaldehido y el reformado de acetaldehido).
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Figura 2.9- Relacion molar entre el CO y CO, para diferentes relaciones W/Q en el rango de temperaturas ensayadas sobre
Co(Fe)Na'/znO

2.4.3 Reaccion Water Gas Shift sobre Fe,0;-Cr,0;, Etapa 3

Industrialmente, el principal objetivo de la WGS es incrementar y ajustar la relacion molar H,/CO en el gas de
sintesis y eliminar el CO de los gases efluentes.

La reaccion es moderadamente exotérmica (AH%gs=-41.1 kJ/mol) y su constante de equilibrio decrece con la
temperatura. La posicion de equilibrio no se ve virtualmente afectada por la presién. Bajo condiciones
adiabaticas la conversion en un simple lecho de catalizador es limitada termodinamicamente, la reaccion
procede y el calor de reaccién incrementa la temperatura de operacién restringiendo la posible conversion. La
limitacion termodinamica sobre la reaccidon puede ser reducida utilizando dos o mas lechos cataliticos con

enfriamiento intermedio.

En los ultimos anos, se ha producido un renovado interés en el estudio de esta reaccion para su aplicacién a
los sistemas de generacion de potencia mediante celdas de combustible. El reactor de WGS es el componente

mas grande y mas pesado, ya que la reaccion es relativamente mas lenta que las otras reacciones [Zalc, 2002].

Los esfuerzos dirigidos a mejorar el desempefo del reactor de WGS se encuentran distribuidos en un amplio
rango de temas que incluyen el desarrollo de catalizadores mas activos que los tradicionales ([Loffler, 2003];
[Ruettinger, 2003]), estudios experimentales y tedricos para obtener expresiones cinéticas para distintos
catalizadores ([Singh, 1977]; [Choi, 2003]; [Ayastuy, 2005]), y estudios tedricos analizando la transferencia de
calor y masa [Levent, 2001]. Otras areas de investigacion se centran en evaluar reactores no convencionales
como son microreactores [Kim, 2005], reactores monoliticos ([Pasel, 2005]; [Quiney, 2006] ) o reactores de

membrana [Basile, 2001].
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[Giunta, 2006] aplica el modelo heterogéneo 1D para la simulacion del reactor de WGS usando un catalizador
comercial Cu/Zn/Ba/Al,O;. A partir de sus resultados se recomienda una operacion adiabatica del reactor.
Estiman un volumen de reactor de 4 litros para un procesador de etanol generando una potencia de 10 kW.
Basaron sus calculos en considerar la operacion adiabatica del reactor alcanzando una concentracion final de
0.36% molar de CO, con una temperatura de entrada T,=200 °C y una presién de 5 atm. Bajo las mismas

condiciones pero para una concentracion final de 0.72% CO el volumen del reactor se reduce a 1 litro.

Con el objetivo de la modelizacion del reformador hemos elegido el trabajo de [Podolki, 1974], donde la
cinética de la reaccién esta basada sobre un catalizador de 6xido de hierro. El catalizador contiene un 93% de
oxido de hierro y un 7% de 6xido de cromo y fue preparado por coprecipitacion de los compuestos de hierro y
cromo de acuerdo con los procedimientos estandar. También se han analizado una serie de modelos
representativos, y se encontré que solo la expresién de Langmuir-Hinshelwood podria describir la reaccion

adecuadamente. La expresion utilizada para analizar la velocidad de reaccion es la siguiente:

Pco Pho (Pcoz sz)/kKe J (2.12)

reo =Kk KrcoKkizo
1*Keco Pco tKkzo Pro tKkzo P

El intervalo de temperatura ensayada fue de 633-677 K.
2.5 Reformador y unidad de purificaciéon

Las tres etapas desarrolladas (etapa 1 deshidrogenacién de etanol, etapa 2 reformado de acetaldehido y
etapa 3 WGS) son las que se han utilizado en los otros capitulos de esta tesis para realizar el modelo y proponer
controladores del reformador. No obstante, dado que la cantidad de CO a la salida del reactor WGS excede a la
cantidad tolerada por una pila de combustible PEM, resulta necesario disminuir la cantidad de CO a la salida del
reactor WGS mediante una unidad de purificacion con el objetivo de reducir la concentracién nominal de CO a
menos de 10 ppm (partes por millén), de manera tal que la concentracion sea la adecuada para ingresar a la pila
de combustible. Esta etapa puede estar compuesta por un condensador y un reactor de oxidacion preferente de
CO (COPrOx).

Asi, el procesador de combustible final constaria de cuatro etapas de reaccién y un condensador (figura 2.9),

denominadas:

- Deshidrogenacion de etanol a acetaldehido e hidrégeno (DE)
- Reformado de acetaldehido con vapor (RVA)

- conversion de CO (WGS)

- condensador (CON)

- Oxidacién Preferente de CO (COPrOx)
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Figura 2.9- Esquema del proceso de reformado-purificacién a partir de una mezcla etanol-agua.

FH20,e







Capitulo 3



Capitulo 3: Modelo matematico del reactor monolitico

3.1 Introduccion

En el desarrollo actual de reactores monoliticos, el modelo matematico constituye una poderosa e importante
herramienta. Los modelos matematicos proveen informaciéon muy util en las diferentes etapas del disefio de un
reactor. En la etapa de laboratorio, permiten determinar mecanismos y parametros cinéticos de la reaccion de
interés. Por su parte, en la etapa piloto, constituyen una herramienta importante para la definicién de ensayos
relevantes y en el analisis de los resultados. Por ultimo, en la etapa a escala completa, el modelado facilita el
disefio de sistemas de control y la simulacion de situaciones cuya realizacion experimental resultaria demasiado

costosa y/o peligrosa.

En general, en la busqueda de un modelo matematico para representar un proceso se debe considerar el
modelo lo menos sofisticado posible que sirva para representar los fendmenos observados experimentalmente.
Resulta conveniente que el modelo tenga la menor cantidad de parametros a ajustar, y aun asi posea la
capacidad de realizar una simulacion realista del proceso y provea habilidad predictiva. Entre los factores que
afectan el proceso de seleccién del modelo cabe mencionar: la posibilidad de conocer con precisién de los
parametros del modelo, la exactitud deseada en la solucién, la potencia de la computadora o método utilizado

para su resolucion y la relevancia de los distintos fenémenos que tienen lugar.

En la bibliografia se han reportado diferentes modelos matematicos aplicados a reactores monoliticos. En la
mayoria de los casos se trata de modelos heterogéneos, que no toman en cuenta las resistencias internas a la
transferencia de masa, unidimensionales (1D) y en estado estacionario. Entre los autores que han utilizado este
tipo de modelos cabe mencionar: [Hegedus, 1975], [Heck et al., 1976], [Irandoust y Andersson, 1988], [Cybulski y
Moulijn, 1994] y [Groppi et al., 1995]. Con un grado mayor de sofisticacion, también se han utilizado modelos
bidimensionales (2D) y tridimensionales (3D) para representar reactores monoliticos [Young y Finlayson, 1976];
[Groppi et al., 1995]; [Hayes y Kolaczkowski, 1997]. Varios investigadores han presentado modelos dinamicos,
particularmente aplicados a temas relacionados con reactores monoliticos de flujo reversible, operacién dinamica
forzada y estudios del estado transitorio de arranque del reactor [Eigenberger y Nieken, 1988]; [Matros, 1989;
Chaouki et al., 1994]; [Nieken et al., 1995]; [Van de Beld y Westerterp, 1996].

3.2 Descripcion general del reactor y asunciones

3.2.1 El reactor tubular monolitico

El reactor que se quiere modelar es un reactor tubular monolitico para el reformado catalitico de etanol.
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La Figura 3.1 presenta un esquema del reactor y sus canales y también muestran algunas de las variables
utilizadas en el modelado del reactor. Los efectos de entrada en los monolitos son usualmente muy pequefios.
Para las dimensiones normales de los canales, el perfil radial de velocidades se desarrolla en una longitud
despreciable frente a la propia de los canales [Irandoust y Andersson, 1988]. También los perfiles radiales y de
concentracién se desarrollan en distancias muy pequefias, por lo que se consideran unicamente los cambios en

la direccion axial.

El flujo en los canales de los reactores monoliticos es, generalmente, laminar. Sin embargo, a pesar del
conocido perfil de velocidades en régimen laminar en las direcciones perpendiculares al flujo, una hipotesis
usualmente aceptada es el empleo del flujo pistdbn para representar el transporte convectivo de la mezcla
gaseosa por los canales, despreciando ademas el fendmeno de dispersion axial [Hayes y Kolaczkowski, 1997].

Este dltimo es en general despreciable cuando se trabaja con gases.

1+
\
v
poros -‘\)‘_/-—{_-_ | f R\\ tase gas
\\'RSIICORT/?.///F,.:\-\.\-_‘:*B o / _'T'_ washcoat
ool R, e

cordierita

Figura 3.1- Esquema del reactor y de unos de sus canales. Se presentan, ademas, algunas de las variables utilizadas en

el modelado del reactor.

En condiciones de buena distribucion del flujo a la entrada del reactor monolitico y debido a la excelente
coincidencia del tamafo de los canales, puede suponerse que todos los canales funcionan de manera similar, de
modo que simular el comportamiento de un unico canal puede considerarse como representativo de los demas
[Groppi et al., 1995; Groppi et al., 1999; James et al., 2001].
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La caida de presién en reactores monoliticos es de dos a tres érdenes de magnitud menor que la
correspondiente al de lecho fijo con diametros de particula semejantes a las dimensiones de los canales
[Irandoust y Andersson, 1988; Groppi et al., 1995]. Por esta razén, se asume en el presente modelo que la

presion es constante.

Finalmente, se puede asumir que la temperatura del sélido y del gas es la misma [Cornelio, 2006]. Como
explicaremos mas adelante, esto permite tener un modelo pseudo-homogéneo en lugar de un modelo

heterogéneo.

3.2.2 Asunciones

Por lo que se ha explicado anteriormente, para obtener el modelo matematico, fueron consideradas como
validas las siguientes hipotesis:

+ Temperatura de la fase sdlida igual a la de la fase gas.

* Presién constante a lo largo del reactor

» Conduccion axial de calor en la fase soélida despreciable

» Dispersion axial de calor y masa (fase gas) despreciable

* Todos los canales operan de manera similar

Como consecuencia de las asunciones consideradas, el modelo del reformador monolitico sera un modelo

unidimensional pseudo-homogéneo.

3.2.3 El proceso quimico de reformado

El proceso quimico bajo estudio que tiene lugar dentro del reactor es el reformado de etanol con vapor a bajas
temperaturas. Como se ha descrito en el capitulo 2, el proceso de reformado estudiado se divide en tres etapas:

deshidrogenacion del etanol, reformado de acetaldehido con vapor y reaccién de water gas shift.

3.3 Modelo Basado en el balance de masa

Las dimensiones del reactor descrito en el capitulo 2 son tales que podemos emplear un modelo
unidimensional. La ecuacién que utilizamos para obtener el modelo matematico basado en el balance de masa
es una ecuacion en derivadas parciales. Para resolver dicha ecuacion nos basamos en el desarrollo que se

detalla en los siguientes apartados.

El conjunto de ecuaciones utilizadas para representar el reformado catalitico de etanol (C,HsOH) en el reactor

monolitico tubular es el siguiente:

43



Balance de masa (para el componente j):

T

1

% i 5(‘(;Cj) - v,
yA

ot
(3.1)

Donde:
C concentraciéon
r velocidad de reaccién
t tiempo
Y velocidad lineal
z coordenada axial (m)
Ui coeficiente estequiométrico de la componente j en la reaccion i

3.3.1 Velocidad de los gases

Partiendo de la ecuacion 3.2 y utilizando la expresion de la velocidad variable para gases ideales a presion

constante [Fogler, 2006], la velocidad de los gases se puede expresar por medio de la siguiente expresion:

v=v, (1+ ex)l (3.2)
TO

La v es la velocidad variable a lo largo del reactor y v, es la velocidad inicial del flujo en la entrada del reactor,
€ es la fraccién molar de elementos producidos en la reaccion. T y To representan la temperatura en el reactor y

la temperatura inicial en el reactor, respectivamente.

Si realizamos la derivada con respecto a la coordenada axial en la expresion de la ecuacion 3.3, obtenemos:

ov _ OX V,€
= ET(( )j (3.3)

En las condiciones de trabajo especificadas en nuestro modelo matematico podemos encontrar la siguiente

expresion para la concentracion:

C.=Co X (I (3.4)
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Despejando la variable x de (3.4), obtenemos la siguiente expresién que sera sustituida en la ecuacioén 3.2

con el objetivo expresar la velocidad en términos de concentraciones y temperaturas obteniendo:

CoT, -C.T
x=—a2° T (3.5)
ngT-CjOTO

Cabe destacar que la ecuacion de velocidad de los gases se utiliza en los dos modelos (balance de masa y

balance de masa y energia).
3.4 Modelo basado en el balance de masa y energia
La ecuacion que tiene en cuenta el balance de energia es la siguiente:

[, <
g p

Se han tomado en cuenta las siguientes condiciones iniciales y de contorno:

g

a oT 4U
B I

Condiciones iniciales:

C,(0,x)=Cp(x) con xe[1,LLj=1,2,..6 (3.7)

T(0,x)=Ty(x) con xe[1,L]

Condiciones de contorno:
Cj(t,O) = Cje (t) con t>0 (3.8)

T(t,0)=T,(t) con t>0
3.4.1 Capacidad calorifica

Aqui veremos como se puede calcular la capacidad calérica (Cp), conociendo la fraccion molar de la reaccion

y el peso molecular de cada componente, de una manera simple.

Consideramos que la Cp de una mezcla de gases es igual a la suma ponderada de las Cp de cada gas, es
decir:

c - > NiCp, (3.9)

NI
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Donde Ni representa el numero de moles intervenientes en la reaccion y Cp; representa la capacidad
calorifica de cada gas. Se tienen en cuenta todos los gases, es decir, la parte inerte compuesta por los gases

que no intervienen en la reaccion ademas de los gases reactivos y los productos.
El calculo del numero de gases de cada uno de las componentes se realiza a partir de la siguiente expresion:
NFPMi XY (310)

Donde PM; es el peso molecular y y; es la fraccidn molar de cada componente siendo una unidad que se
utiliza para expresar la concentracion del gas. Nos expresa la proporcion en que se encuentran los moles de
cada componente con respecto a los moles totales de la corriente gaseosa. En la tabla 3.3 podemos observar los
valores utilizados en el nuestro modelo. La ecuacion que nos permite obtener la fraccion molar de una mezcla

homogénea, es la siguiente:

yi=%<1 (3.11)
t

3.4.2 Obtencion de la expresion del balance térmico
A partir de las ecuaciones (3.20) que se proponen en el articulo publicado por [Cornelio, 2006] obtenemos la
ecuacion que utilizamos en nuestro modelo. En este articulo se propone un modelo matematico dinamico

heterogéneo para un reactor industrial. Nosotros hemos realizado el siguiente desarrollo para obtener la

ecuacion pseudo-homogénea mencionada anteriormente (3.2).

Cornelio propone las siguientes expresiones en su modelo heterogéneo:

Fase gas:
oT oT
0=€pg Cpy a_tg“ Ug PgCpq FQ—-Num:i(Ts -Tg)(1-€)+Num, (T, - T¢) (3.12)
Fase sdlida:
T N rxn
0=cnp o, L UMy (Tg - Tg) +Num (T 'TF)'ZAerj (3.13)
ot Ps i=1
Donde:
4U
Numj; = q
t (3.14)
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(3.15)

Si despejamos de las ecuaciones 3.12 y 3.13 el término Nums (Ts-Tg) e igualamos las expresiones se

obtenemos la siguiente expresion:

oT oT
g 9

€ C —+E& C — -Num (T_-T, rxn
0= P9%g & "%Y9Pg%g o MMallsTF) St aHp < T p
(1-¢) = P9 at ’

(3.16)

Denominamos al modelo un modelo pseudo-homogéneo porque consideramos que Tg=Ts. Reordenando la

ecuacion 3.15 obtenemos:

aT
oo 9, oT, 44U,
9°pPd &

®Y9P9%g 3t "D

xn at
(Tg T )= 28R -0pg 5 o1 -2)]
(3.17)

Si despejamos de la ecuacién 3.16 la derivada de la temperatura del gas con respecto al tiempo, se obtiene la

siguiente expresion:

rxn H aTS 4USgT T 6Tg
o, j§1A i ot Cpa P00y (TgTe)Pgepg -~
a (1-¢)
Pg®pg*CpBPB (3.18)

3.5 Cinéticas de las reacciones

La cinética de la reaccion esta referida a cuan rapido ocurren dichas reacciones, el equilibrio dentro del
reactor, y la velocidad de la reaccién quimica; estos factores estan condicionados por la transferencia (balance)
de materia y energia. La cinética de las reacciones catalizadas es compleja porque en ella influyen muchos
factores. Las leyes que se pueden encontrar en las publicaciones son basicamente empiricas, y a pesar de que
a menudo tienen expresiones matematicas similares, ningln grupo de estudios propone las mismas. En los
siguientes apartados describimos como fueron obtenidas las expresiones cinéticas en cada una de las etapas a

partir de los resultados expuestos en el capitulo 2.

3.5.1 Etapa 1: Deshidrogenacién del etanol

La reaccion considerada es la siguiente:
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CzHSOH - C2H4O+H2 (319)

Se trabajara a 638K porque a esta temperatura se obtiene una buena actividad y selectividad.

La velocidad de reaccion (ry) se define como la velocidad de formacidén o de desaparicién de moles del

material X, transformados por cada unidad de tiempo y por cada una unidad de volumen.

Para este caso, la reaccion sigue la ecuacion de primer orden, por tanto:

- =K. G (3.20)
Ecuacion de Arrhenius:
Ea
R T
=k, e %E" Ceamson (3.21)

Con: r; [mOl/mS/S], CC2H50H[mOIC2H5OH/m3], Tg,E1 [K]

Los parametros utilizados para la constante pre-exponencial y la energia de activacion:

x k E. [J/mol]

o0

7.48x10° [mL/gcat/h] 6.73 x10°

Tabla 3.1- Energia de activacion y constante de equilibrio para la reaccién correspondiente a la deshidrogenacién de etanol

3.5.2 Etapa 2: Reformado de acetaldehido con vapor

En esta etapa se han considerado las siguientes reacciones:

C,H,0+H,0 — 3H, +2CO (3.22)
CH,CHO +3H,0 — 5H, +2CO, (3.23)
CO+H,0 <> CO, +H, (3.24)

Las siguientes expresiones modelan las velocidades de reaccibn en cada una de las reacciones

consideradas en las ecuaciones (3.21-23)

Ea1

= k,e R®T Cocouo (3.25)
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Ea2

fh=K,,  RT Ceouo (3.26)

2
Ea3 p p
=K., 8T Peo Puo |1- 1 co, Ph, (3.27)
Y 2 Kegs  Pco PH,0
4577.8
Kegg=€ T % (3.28)

En la tabla 3.2 se recogen los valores ajustados para las constantes pre-exponenciales y energias de

activacion:

Rx | Ke Ea [J/mol]
1 |6.0x10"" [mL/gcat/h] 9.84 x10*
2 |6.6x10"" [mL/gcat/h] 9.84 x10*
3 |2.0x10"™ [mol/m*/s/atm?] 1.20 x10*

Tabla 3.2- Energia de activacion y constante de equilibrio para la reaccién correspondiente a al reformado de acetaldehido
con vapor

3.5.3 Etapa 3: Reaccion Water Gas Shift sobre Fe,0;—Cr,0;

Como ya hemos explicado en el capitulo 2, la reaccidn considerada en esta etapa es:

CO+H,0 - CO, +H, (3.29)

La temperatura en este caso se ha ajustado a Tyg3=613 K. En el capitulo 2 hemos explicado la expresién

utilizada para la velocidad de reaccion del mondéxido de carbono:

. - . /A
Fep = Ay Ay Aenrg - PcoPu,o (Pcos sz) Ke (3.30)
1+ Axco * Peo + Ao “Puot Ao "Puo
Donde:
4 :e(ﬁg-&ms)
Ke
o
Ay, =e1977
P (3.31)
Ke — “7KO
[ 3064 _6-74j
A —e 1.987T 1987

KCO

[ 12542_1845j
_ 1.987-T 1987
Aycor =€
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3.5.4 Los parametros cinéticos estimados

En la tabla 3.3 se muestran los parametros tipicos del reactor que se utilizaron en nuestro modelo. Los datos
que se han utilizado en la expresién descrita en la ecuacion (3.2) se han obtenido de los laboratorios Sandia

National Laboratories, [Sandia Lab].

C;HsOH | H,0 C.H,O H. Cco CO;

C,: Capacidad Calorifica

1 115.78 36.67 97.39 29.17 | 30.69 43.26
[J.mol” K]

M;.: Masa molecular s 5 s 5 5 s
p 46.07x10” | 18.01x10™ | 44.05x10™ | 210™ | 28.01x10™ | 44.01x10°
[kg.mol ]

*AH’: Entalpias Estandar
L. " -251411 -245216 -202476 0 -110500 -394000
de formacion [J.mol ]

PM: peso molecular 46.07x10° | 18.01x10° | 44.05x10° | 2x107 | 28.01x10° | 44.01x10

Tabla 3.3- Constantes Fisicas para la obtencion de la ley que modela el balance de masa y energia.

Las entalpias de formacion se dan por definicién a una temperatura de 298 K (25°C) y presion de 1 atm
(condiciones estandar). Los valores de las entalpias estandar de formacién estan referidos a una temperatura de
650 K.

Las expresiones utilizadas para calcular las entalpias estandar de formacién en cada una de las reacciones

son:

Etapa 1: C,H;0H— C,H,O+ H,
AH = AH¢(C,H,0)+AH }(H,)- AH }(C,H,;OH)
64.6kJmol™ = (=166.4kJmol ™) — (=23 1kJmol ™)

Etapa 2: C,H,0+ H,0— 2 CO+ 3 H,
AH =2.AH%(CO)+3.AH(H,)-AH}(C,H,0)- AH(H,0)

186.9kJmol ™" =2.(=110.5kJmol™") = 3.(0kJmol ™) — (=166.4kJmol ™) — (=241 .5kJmol ™)

En esta etapa se ha utilizado el valor de la entalpia del reformado de acetaldheido porque es la mas

importante en el conjunto de reacciones utilizadas.
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Etapa 3: CO+ H,0 — C,0+ H,
AH = AH?(C,0)+ AH?(H,)- AH?(CO)-AH¢(H,0)
—42kJmol™ = (=394kJmol™") — (0kJmol ™) — (=110.5kJmol ™) — (241 .5kJmol ")

En la tabla 3.4 podemos ver estos valores ademas de otros parametros necesarios para obtener la expresion
de la ecuacion de balance de masa y energia.

Reactor 1 Reactor 2 Reactor 3
*AH’; : Entalpia Estandar de formacion | -64600 -186900 -42000
[J.mol™]
€: Fraccion vacia en el lecho del reactor | 0.66 0.66 0.66
[(1-ms®) mg]
ps: Densidad del sélido 500 500 500
[kg.m"]
pg: Densidad del gas b= i j"f.fm Gy = % G = -'Irj":f."rl.ii
[kg.m™| : Bl | 7 Wlger | 7 Ty ey

Tabla 3.4- Parametros propios de cada reactor necesarios para obtener la ley que modela el sistema de balance de masa
y energia.

Los datos cinéticos que se han utilizado en nuestro trabajo se muestran a continuacion:

Parametros generales de los | Parametros de Parametros estimados de
. L transferencia de calor [J s”
catalizadores disefio reformador m2 K]
[m]

e 0.66 Leqs 0.45 U, 4000

ps 500 Lex, 0.5 U, 2000

Cps 407.2 Les 0.4

di 0.06

Tabla 3.5- Datos de diseno del reactor

3.6 Resolucion numérica del modelo matematico

En la busqueda de una descripcion cualitativa de un determinado fendmeno fisico el ingeniero suele plantear
un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias parciales, validas para determinada regién (o dominio), e
impone sobre dicho sistema condiciones de contorno e iniciales apropiadas. En esta etapa, el modelo

matematico esta completo, y es aqui donde aparece la mayor dificultad, dado que solamente la forma mas
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simple de ecuaciones, con fronteras geométricamente triviales es capaz de ser resuelta en forma exacta con los

metodos matematicos disponibles.

Las ecuaciones diferenciales ordinarias con coeficientes constantes son uno de los pocos ejemplos para los

cuales se dispone de procedimientos matematicos clasicos de solucidn.

Con el fin de evitar tales dificultades y lograr resolver el problema con la ayuda de computadoras, es

necesario presentar el problema de una manera puramente algebraica.

Mediante el proceso de discretizacién, el conjunto infinito de nimeros que representan la funcién o funciones
incognitas en el continuo es reemplazado por un numero finito de parametros incognita, y este proceso requiere
alguna forma de aproximacion.

Entre las diferentes formas de discretizacién posibles (elementos finitos, volimenes finitos, etc.), una de las mas

simples es mediante el Método de Diferencias Finitas.

El modelo matematico planteado constituye un sistema de ecuaciones algebraicas en derivadas parciales
(DAE). Por simplicidad, se propone que sea resuelto por medio de una discretizacion del volumen, como se
representa en la figura 3.2, y se aproxime la derivada por medio del método antes mencionado ‘diferencias finitas

regresivas’, lo cual genera un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias (ecuacién 3.31):

dC_. C.,-C.
dtm :rni+ n1-1AT ni (332)

T, 1 2 3. . . ...N1N

Figura 3.2- Representacion general del esquema de discretizacion

Con el objetivo de poder hacer el modelo mas simple para implementaciones de control se ha realizado una
discretizacion en 15 puntos para cada una de las etapas disefiadas en la unidad de reformado (ver capitulo 2.3).
El modelo resultante es del orden de 285 y se ha resuelto por medio de un algoritmo implementado en
MATLAB™ (ODE45 Normand-Prince).
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3.7 Analisis estacionario de los resultados

En la figura 3.3 se representa el esquema del reformador con los valores en estado estacionario obtenidos en

las simulaciones. Estos valores fueron obtenidos del modelo basado en el balance de masa y energia.

Unidad de Reformado H,
C,HsOH CO, 6.50X10° mol s
1.34X10°mol §" CHO v > ~
» FEtapa H > Etapa 2 2 » Etapa3 » PEMFC
HO The1=648K The2=673K co S| Tes=613K 20
2 SnO Co(Fe)Na+ ”1  Fe;0:-Cr:03 o
8.82X10° mol 5" 2 HO Zn0 HO >
> / » L
CO,/ CO
2.06X10°%/2.06%46" ot
TH,E1 =648K TH,52=673K TH,E3=61 3K

Figura 3.3 Esquema del reformado de etanol en tres etapas a bajas temperaturas

En las figura 3.4 se puede observar el flujo molar de los productos obtenidos a la salida de la etapa 1 en la
direccién axial, este estudio se ha realizado con el objetivo de estudiar la influencia de las diversas variables que

intervienen en la cinética de las reacciones.

Etapa 1

-3
E 9X 10
©
E g :
; H,O
Q 7r 7
8
5}
~ 6 i
©
© 5 B
©
i=l
© 4r g
(]
°
© 30 ]
g Al C,HsOH H, |
©
S C,H,O
S 1k 7
8
=) 0 ‘ :
T 0 0.15 0.3 0.45

z [m]

Figura 3.4: Flujos molares a la salida de la etapa 1 en funcién de la longitud del reactor para el modelo basado en el

balance de masa
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Decimos que el reactor funciona correctamente segun la estequiometria de la reaccion de deshidrogenacion
del etanol (ec.3.6) porque el H,O no ha reaccionado mientras que el C,H,O e H, se producen en igual
proporcion porque el C,HsOH se consume. También podemos justificar la longitud del reactor elegida para

conseguir una conversion de etanol del 95%.

La figura 3.5 ensefia los resultados que hemos obtenido utilizando el modelo con balance de masa y energia
para la etapa 3, en este caso no hemos representado los flujos molares a la salida de la etapa 1 porque los

cambios no eran significativos.
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Figura 3.5: Flujos molares a la salida de la etapa 3 en funcion de la longitud del reactor para el modelo basado en el

balance de masa

3.8 Estudio de simulaciones dinamicas del reformador

Para verificar el comportamiento del modelo matematico propuesto hemos realizado distintas simulaciones
con el objetivo de poder evaluar el comportamiento dinamico del reactor en las entradas y salidas de cada etapa

asi como en el reformador completo.

Este estudio es muy importante en procesos de reformado porque el reformador necesita regular la cantidad
de H, que entra en el anodo de la pila de combustible para evitar que ésta se alimente de la cantidad necesaria
de H; [Megede, 2002]. En las figuras 3.5-6 podemos ver la evolucion temporal del flujo de H, y CO en las salidas
de las etapas 1, 2 y 3. Hemos excitado el sistema aplicando las perturbaciones tal y como se indican en la figura
3.4 en diferentes intervalos de tiempo, en las que las variables de todas las entradas de sistema fueron

aumentadas en un 10% a partir del punto de operacién nominal.
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Cuando aumentamos el Fcapson Un 10% de su valor nominal se puede observar un aumento en el Fy, y en el
Fco a la salida de la zona 3. Estos aumentos son del 8% y 23% respectivamente. Por lo tanto si queremos
obtener mas cantidad de H, no sera conveniente aumentar el Fcouson porque estariamos produciendo una

cantidad de CO elevada.

Al aumentar el Fio0 un 10% de su valor nominal producimos una disminucion del 20% en el Fco y de un 3% en
el Fy, aproximadamente. Si nuestro objetivo es disminuir el Fco sera bueno aumentar el Fy,o en la entrada del

reactor.

Al aumentar la temperatura del gas en la entrada del reactor el Fi; y el Fco tienen un aumento del 3% y del

10% respectivamente.

Cuando perturbamos el Fuyo y la temperatura T4 se pueden observar picos de magnitud significativa, estos
picos se producen porque al aumentar el caudal volumétrico en la entrada del reactor se produce un aumento
inmediato en los flujos de los componentes. Este cambio permanece hasta que la reaccion comienza a
producirse y transcurre el tiempo necesario para que los productos reaccionen. Transcurrido este tiempo la

reaccion se estabiliza y se establecen los valores de estado estacionario.

Al aumentar la temperatura de la camisa térmica en la zona 1 se observa un aumento en el Fiy, y el F¢o este

aumento es del 6% y del 17% respectivamente.

En este caso al aumentar la temperatura de la camisa térmica en la zona 2 vemos que se produce un

aumento en el Fy, y el F¢o correspondiente al 11% y al 27% respectivamente.

Si aumentamos la temperatura de la camisa térmica en la zona 3 observamos un aumento en el Fco y una
disminucion del Fy, correspondiente al 37% y al 1,5% respectivamente. Aqui se manifiesta el caracter reversible
de la reaccion, desplazada en este caso hacia la produccion de CO. Esta variable de entrada sera muy
importante como objetivo de control porque es muy sensible a producir CO en exceso a la vez que el Fy,

disminuye.

También podemos ver que al aumentar las variables Fconson, Froo Y Tgas €l tiempo que transcurre en obtener
los valores de estado estacionario finales es menor que el tiempo que tardan las perturbaciones realizadas en
las Tez1, Tezz ¥ Tezs. Esta conclusion es muy importante para determinar qué tipo de control sera mas

conveniente efectuar.

Al observar la figura 3.7 se puede ver la necesitad de incorporar la etapa adicional (WGS) ya que los cambios
que se producen al variar la temperatura en la camisa de la zona 2 son muy significativos a la salida de la zona 2

pero la tercera etapa atenua estos cambios bruscos en el Fco. También podemos ver que otra variable critica a
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tener en cuenta es el Fy,0o, los cambios que realizados en esta variable producen un aumento alto en los Fy, vy

Fco que duraran poco tiempo pero que pueden tener consecuencias significativas.

Figura 3.6- Pertubaciones del sistema basadas en las condicones de operaciéon nominales

Flujo de H; a la salida de la

etapa 1 [mol/min]

Figura 3.7- Flujo molar de H, siguiendo las perturbaciones indicadas en la figura 3.4

Figura 3.8- Flujo molar de CO siguiendo las perturbaciones indicadas en la figura 3.4
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3.9 Conclusiones

La Figura 3.7 muestra los flujos de hidrégeno al final de cada una de las etapas del proceso de reformado
cuando realizamos las perturbaciones al sistema como se indica en la Figura 3.4. Los picos altos se producen
debido a un aumento del caudal a la entrada del reactor, que tiene como resultado un aumento inmediato del
flujo a la salida del reactor. Para perturbaciones realizadas en las entradas de Fconson Y €n la Ty, este pico tiene

un efecto inverso.

Después de estos picos, con una dindmica mas lenta, se alcanza un nuevo valor de estado estacionario para
el flujo de H,. Como era de esperar, el tiempo necesario para alcanzar el estado estacionario siguiendo las
variaciones en Fcopson, Tg Y Fr2o €S menor que el necesario para alteraciones en Tygs, The2 Y Thes. También es
importante sefalar que para Tyg1 Yy The2, la constante de tiempo para los cambios positivos es menor que la
constante de tiempo para cambios negativos. Todas estas observaciones seran importantes en el disefio de los
controladores. En la Figura 3.8 se muestra la variacion de Fco, que es similar a la reportada para F,. Destaca la

influencia de la Ty g2 a la salida de la etapa 2.
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Capitulo 4



Capitulo 4: Estudio estatico de sensibilidad del sistema
4.1 Introduccion

Para estudiar el comportamiento del sistema con el modelo estudiado se han analizado los valores de estado
estacionario de los caudales de interés en las salidas del reactor (Fy, y Fco) ante cambios en todas las entradas
del reactor (Fcanson, Fhzo Y temperaturas). Los cambios se han realizado con respecto a un punto nominal de

funcionamiento, ver Op, en la Tabla 4.1.

El estudio estatico de sensibilidad del sistema también es importante para evaluar los limites en los que se
pueden realizar cambios sobre las variables manipuladas con el objetivo de no afectar a otras partes del

proceso.

Las ecuaciones se han resuelto siguiendo la metodologia descrita en el capitulo 3. Las ecuaciones 4.1y 4.2

describen el modelo matematico, dichas ecuaciones son reescritas aqui para mayor comodidad.

Balance de masa:

oC. 0O .
¢, obc,) -
af aZ b (41)

Balance de energia:

a or 4U
[&as Cpgas +ps Cps ]5+pg Cﬁas v 8_2 = d_(TF -T)+ (-AHi)ri

(4.2)
4.2 Estudios de sensibilidad

Para evaluar la sensibilidad paramétrica del reactor frente a cambios en las variables de entrada al sistema,

se han realizado perturbaciones en las siguientes entradas del sistema:

e Flujo de entrada de etanol, AFcanson
e Flujo de entrada de agua, AF0
e Flujos de entrada de etanol y agua, AFcanson - AFu20

e Temperatura del gas en la entrada del reactor, AT,

59



e Temperatura de la camisa térmica en la etapa 1, ATy gy
e Temperatura de la camisa térmica en la etapa 2, ATy g2

e Temperatura de la camisa térmica en la etapa 3, ATy es

Para cada variable se han impuesto desviaciones del £10%, +20% y +30% respecto de los valores del punto
de operacién nominal (OP,) reportado en las tablas 4.1 y 4.2 para los siguientes modelos, a partir de ahora

llamaremos con la siguiente nomenclatura a los modelos utilizados para realizar las simulaciones.

e Modelo isotérmico (M1), tiene en cuenta el balance de masa

e Modelo no-isotérmico (M2), se considera los balances de masa y energia

Fcanson,e Fi2o.e Tge | Tuer | Thez | Thes
107 107 Kl | Kl | [K] | [K]
[mol/s] [mol/s]
OPn w1 1.34 8.21 648 | 648 | 678 | 613
OPnm2 1.34 8.21 648 | 648 | 678 | 613
Tabla 4.1: Valores nominales en la entrada del reactor
Fras Fcos N~ Xc2HsoH | XczHao | Yco
107 107 [%] [%] [%] [%]
[mol/s] [mol/s]
OPpnm1 7.1 1.81 88.63 | 95.35 94.3 1.26
OPnm2 6.39 1.34 79.65 | 93.41 84.51 0.83

Tabla 4.2: Valores nominales en la salida del reactor

En la tabla 4.3 podemos evaluar los resultados obtenidos en las simulaciones realizadas a partir del OP, para
los incrementos realizados en AFcaonson, AFn20 Y AFcanson - AFH20. En la tabla 4.4 se muestran los resultados para
las variaciones de ATge, AThe1, AThe2 Y AThes. Todos los incrementos se realizan manteniendo el resto de las
entradas constantes con respecto a los valores nominales especificados en la tabla 4.1.

Ademas de los flujos de hidrogeno y CO en la salida (Fu2s ¥ Fcoss), se han analizado también los siguientes
parametros:
HZ)

e Rendimiento a H, (n™), que se utiliza para medir la eficiencia en el proceso de reformado. Se calcula a

través de la relacién entre el flujo molar de H, a la salida del reactor y el flujo molar de etanol en la

entrada del reactor, que es la materia prima principal, teniendo en cuenta la estequiometria de la

reaccion, segun la siguiente férmula:

nH2 =FH¢ (4.3)
6 I:CZHSOH,e
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Conversion de etanol y acetaldehido, para la etapa 1 (Xcanson) Y etapa 2 (Xconao) respectivamente. Dichas

conversiones se calculan por medio de las siguientes definiciones:

F
Xcomon =1 g oone. (4.4)
Feonsore
_ . Feconaos 4.5
XcaHao =1- (4.5)
Feoraoe

El rendimiento relativo o rendimiento porcentual, sirve para medir la efectividad de un procedimiento de
sintesis, se calculado dividiendo la cantidad de producto obtenido (flujo de CO a la salida del reactor) en

moles por el rendimiento tedrico (sumatoria de todos los flujos a la salida del reactor) en moles:

Yeo = EC*O (4.6)
Total
A Fhzs Fcos Xc2H50H Xc2H40
Incremento [%] 107 [mol/s] 10™ [mol/s] N [%] (%] (%]

M1 M2 M1 M2 M1 M2 M1 M2 M1 M2

FcamsoH 9.02 | 770 | 347 385 | 86.31 73.84 94.82 92.07 94.87 88.36

Frzo 6.68 | 590 | 1.05 145 | 8327 73.55 91.81 89.22 90.59 80.39

+30 Feamson- | 852 | 7.10 | 1.90 247 | 81.70 68.01 98.49 97.86 97.91 90.03
FH20

Feanson 840 | 725 | 283 328 | 87.28 75.85 95.00 92.52 94.68 87.05

Frzo 6.83 | 6.10 | 1.24 167 | 85.14 74.79 93.05 90.64 91.85 81.68

+20 Feason- | 8.09 | 6.90 | 1.89 242 | 84.10 71.70 97.61 96.61 96.85 90.20
I:HZO

Feanson 776 | 679 | 229 276 | 88.38 77.05 95.18 93.11 94.52 85.78

Frzo 6.98 | 620 | 1.24 1.94 | 87.01 76.87 94.64 92.05 93.10 83.06

+10 Feoson- | 7.62 | 6.60 | 1.86 2.36 | 86.33 74.78 96.58 95.14 95.63 87.33
I:HZO

OP, 711 | 630 | 1.81 226 | 88.60 7853 95.36 93.41 94.30 84.52

Feanson 6.94 | 580 | 1.41 1.80 | 9559 80.35 95.57 93.88 94.11 83.28

Frzo 721 | 6.40 | 226 268 | 89.88 79.53 96.40 94.72 95.45 86.07

-10 Feason- | 6.54 | 590 | 1.74 214 | 90.61 81.74 94.05 91.58 92.89 81.83
FHZO

FcamsoH 576 | 526 | 1.07 139 | 90.34 82.55 95.44 93.89 93.91 82.10

Frzo 730 | 650 | 2.88 323 | 91.00 82.27 97.33 95.94 96.52 87.77

20 Feamson- | 5.94 | 550 | 1.64 197 | 9252 85.67 92.65 89.66 91.44 79.30
FH20

Feanson 508 | 470 | 079 1.02 | 90.82 83.70 95.88 94.67 99.37 80.94

Frzo 733 | 670 | 3.82 4.01 91.37 83.52 98.15 97.06 97.48 89.60

-30 Fcamsom- 5.29 | 5.00 1.51 1.77 94.20 89.04 91.20 87.68 89.96 76.94

I:HZO

Tabla 4.3- Resultados obtenidos ante incrementos en los flujos de entrada del reactor
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A Xc2H50H XC2H50H Xc2H40 | Xc2Hao
Incremento [%] Fizs 107 [molis] | Fros Fcos Feos ™ ™%l [%] [%] [%] (%]
desde OPn | 10 [mol/s] | desdeOPn | [%] desdeOPn desde OPn desde OPn
ATher [K] 598 3.82 -1.97 0.52 -1.74 48.92 -31.85 51.36 -42.05 92.65 +8.33
610 4.93 -0.86 1.07 -1.19 63.22 -6.51 68.74 -24.67 98.64 +14.12
623 5.79 -0.51 1.73 -0.53 74.26 -10.82 83.58 -9.83 86.76 +2.24
648 6.30 0 2.26 0 80.77 0 93.41 0 84.52 0
673 6.49 -0.19 2.55 +0.29 83.32 +2.55 98.11 +2.7 82.97 -1.55
AThe [K] 598 3.35 -2.95 2.28 +0.02 42.99 -37.78 95.36 0 34.07 -50.47
610 3.85 -2.45 3.40 -1.14 49.32 -31.45 95.36 0 42.19 -42.35
623 4.41 -1.89 5.78 +3.52 56.53 -24.24 95.36 0 51.53 -33.01
648 5.46 -0.84 1.28 -0.98 69.95 -10.82 95.36 0 69.42 -15.12
673 6.30 0 2.26 0 80.77 0 95.36 0 84.54 0
AThes [K] 633 6.30 0 2.26 0 80.77 0 93.41 0 84.52 0
654 6.27 -0.03 2.16 -0.1 80.32 -0.45 93.41 0 84.52 0
677 6.22 -0.08 3.03 +0.77 79.79 -0.98 93.41 0 84.52 0
ATee[%] | +30 6.85 0.8 2.35 +0.14 85.37 +10 96.73 +5.11 89.54 +7.22
+20 6.70 0.65 2.33 +0.12 83.46 +8.09 95.88 +4.26 88.08 +5.76
+10 6.51 0.46 2.30 +0.09 81.20 +5.83 94.80 +3.18 86.41 +4.09
Op1 6.05 0 2.21 0 75.37 0 91.62 0 82.32 0
-10 5.74 -0.31 2.14 -0.07 71.60 -3.77 89.30 -2.32 79.79 -2.53
-20 5.38 -0.67 2.04 -0.17 67.08 -8.29 86.28 -5.34 76.83 -5.49
-30 5.38 -0.67 2.04 -0.17 67.08 -8.29 86.28 -5.34 76.83 -5.49
Tabla 4.4- Resultados obtenidos ante incrementos en las temperaturas de entrada del reactor
A Fhas Fcos N [%]
Incremento [%] 10° [mol/s] 10" [mol/s]
U4 U, A (U1-U2) U4 U, A (U1-U2) U4 U, A (U1-U2)
Fconson 7.69 | 6.44 1.25 3.84 | 455 -0.71 73.73 | 61.75 | 11.98
+30 Fh20 584 | 5.02 0.82 145 | 2.26 -0.81 72.8 | 62.58 10.22
Foanson-Frzo | 714 | 595 | 119 | 248 | 336 | -0.88 | 68.47 | 57.06 | 11.41
Fcanson 7.25 | 6.12 1.13 3.28 | 4.09 -0.81 75.29 | 63.56 11.73
+20 Fu20 599 | 5.15 0.84 1.67 | 2.51 -0.84 74.67 | 64.20 1047
Feonson -Fr2o | 6.89 | 5.81 1.08 243 | 3.31 -0.88 71.59 | 60.37 11.22
Fconson 6.79 | 5.79 1.00 2.76 | 3.61 -0.85 76.93 | 65.60 11.33
+10 Frzo 6.15 | 5.29 0.86 1.94 | 2.80 -0.86 76.66 | 65.94 | 10.72
Fecanson-Frzo 6.62 | 5.63 0.99 2.36 | 3.24 -0.88 75.01 | 63.79 11.22
OP, 6.30 | 543 0.87 226 | 3.13 -0.88 78.53 | 67.68 10.84
Fcanson 5.79 | 5.05 0.74 1.80 | 2.64 -0.84 80.19 | 69.94 | 10.25
-10 Frzo 6.45 | 5.58 0.87 268 | 3.52 -0.84 80.40 | 69.56 | 10.84
Feonson-Frzo 593 | 5.18 0.75 | 213 | 2.98 -0.85 81.48 | 71.17 10.31
Fconson 526 | 464 0.62 1.39 | 2.15 -0.76 82.01 | 72.41 9.60
20 F20 6.59 | 5.73 0.86 3.23 | 4.00 -0.77 82.15 | 71.43 10.72
Feanson-Frzo 5.50 | 4.89 0.61 1.97 | 2.77 -0.8 91.03 | 80.93 10.10
Fconson 4.70 | 4.21 0.49 1.02 | 1.678 -0.66 83.70 | 74.97 8.73
230 Fh20 6.71 | 5.87 0.84 4.01 4.63 -0.62 83.64 | 73.17 10.47
Feonson-Frzo | 4.99 | 4.53 0.46 1.77 | 2.50 -0.73 88.86 | 80.67 8.19

Tabla 4.5- Resultados obtenidos en las simulaciones ante diferentes parametros de transferencia de calor
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Otro parametro importante a evaluar es el parametro de transferencia de calor (U), que es un valor estimado.
Se estudiara si al variar este parametro en un valor alrededor del nominal todavia el reactor puede funcionar de

manera correcta. La tabla 4.5 muestra los resultados de estas simulaciones con valores de U,=4000 y U,=2000

(JsTm?2K").
4.2.1 Variable incremental, AFc2ns0H-

En la figura 4.1 podemos ver que para + AFconsone (£ 10,20 and 30%) el Fy, aumenta a medida que el flujo
de etanol en la entrada se incrementa, mientras que el n"? disminuye. Esto se explica teniendo en cuenta que
cuanto mas etanol se introduce al reactor mas hidrogeno se genera, pero en cambio el etanol no se consume de
manera proporcional y por esto el rendimiento empeora. Si comparamos ambos modelos, podemos observar que
el modelo M1 tiene valores de F, y r]H2 mas elevados con respecto al M2. Este resultado esta de acuerdo con la
termodinamica del proceso. Al ser las reacciones de deshidrogenacion y reformado endotérmicas, el calor
absoluto en el modelo M2 empeora la cinética de la reaccioén y tanto a la produccién de H, como el rendimiento

son peores en comparacion con el modelo mas simple M1.

0.02
- nHz para M1
J ..............
P B,
R R [ 3
7 B O--... N
g I B Ta] '_':)
: X
u!.i‘ _o Fuz para M2 -
—— Fuz para M1
0.008
60
| ‘ | | | ‘ Il 5
00%0% — 20%  -10% T
AFczHSOH;e

Figura 4.1- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H, (linea de punto) en funcion de la entrada incremental AFcapsom:e
para los modelos M1 y M2 bajo las condiciones de operacion descritas en la tabla 4.1.

Por otro lado podemos observar que al aumentar * AFconson (210,20 and 30%) el Feo aumenta,
manteniéndose la diferencia en ambos modelos similar. Este hecho responde a que a medida que el flujo de
etanol aumenta hay una presién parcial de agua, con lo que el equilibrio de la reaccion WGS (etapa 3) se

desplaza hacia la formacion de CO.
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Figura 4.2- Flujo molar de CO en funcion de la entrada incremental AFcos01:.c para los modelos M1y M2 bajo las
condiciones de operacion descritas en la tabla 4.1.
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Figura 4.3- Conversion de etanol (Xconson) lineas de punto y acetaldehido (xc2n40) lineas sélidas en funcion de la entrada
incremental AFcopsom:e bajo las condiciones de operacion descritas en la tabla 4.1.

Con respecto a los valores de conversién de etanol y acetaldehido (figura 4.3) podemos ver que la Xcaxson €S
mayor que la del xc2na0 puesto que la energia de activacion de la reaccion de reformado (Ea2) es mayor que la
energia de activacién de la reaccion de deshidrogenacion (Ea1), para mas detalles ver capitulo 3.4. Ademas la
conversién de ambos empeora al aumentar el flujo de etanol en la entrada del reactor y al considerar la
termodinamica (modelo M2), tal y como ya se ha discutido.

4.2.2 Variable incremental, AFy20.

Cuando realizamos incrementos en el caudal de agua, Fz0.e, podemos ver a medida que Fyz0.. aumenta el

Fuz v el n™ disminuyen (figura 4.4), puesto que el agua actia como diluyente. Asimismo los resultados
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alcanzados con el modelo M2 son peores porque, como ya se ha comentado, al tratarse de un sistema

globalmente endotérmico, al considerar el balance térmico la cinética empeora.

----- =N para M2
8.6 “* n"*2 para M1
9%

............................. 80

Fuo [mOI 5-1]

—o— Fyy para M2 0
—— Fyapara M1

—530 -20 -10 0 10 20 38 0
AI:H20;e

Figura 4.4- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H, (linea de punto) en funcion de la entrada incremental AF ;0. para
los modelos M1 y M2 bajo las condiciones de operacion descritas en la tabla.
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AI:H20; e

0
-30%

Figura 4.5— Flujo molar de CO en funcién de la entrada incremental AF,0.c para los modelos M1 y M2 bajo las condiciones
de operacion descritas en la tabla 4.1.

En cambio, al aumentar el flujo de agua en la entrada del reactor la cantidad de CO que se obtiene a la salida
es menor (figura 4.5). Esto se debe a que la etapa 3 del proceso, el reactor WGS, favorece la transformacién del

CO a CO; cuanto mayor es la presién parcial de agua.

Por su parte, las conversiones de etanol y acetaldehido (figura 4.6) empeoran a medida que aumenta la
cantidad de agua a la entrada del reactor, ya que el caudal total aumenta y el tiempo de contacto disminuye, lo
que conlleva una disminucion logica de los valores en la conversion de acetaldehido con el modelo M2, debido a

que, como ya se ha comentado, la reaccion de reformado es mucho mas endotérmica que el resto.
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Figura 4.6— Conversion de etanol (Xcons0n) €n lineas de puntos y acetaldehido (Xcon40) lineas soélidas en funcion de la
entrada incremental AF;0.c bajo las condiciones de operacién descritas en la tabla 4.1.

4.2.3 Variable incremental, AFcanson; e Y AFH20,e-

El aumento simultaneo de los caudales de etanol y agua (figura 4.7) tiene el mismo efecto que el de aumentar

por separado cada reactivo (figuras 4.1 y 4.4) y, en consecuencia, el valor absoluto de los cambios es mas
acentuado.
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Figura 4.7— Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H, (linea de punto) en funcidn de la entrada incremental AFcans0H:e-
AFy20.e para los modelos M1 y M2 bajo las condiciones de operacién descritas en la tabla 4.1.
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Figura 4.8— Flujo molar de CO en funcion de la entrada incremental AFcanson; e Y AFH20:e Para los modelos M1 y M2 bajo las
condiciones de operacion descritas en la tabla 4.1.

En cambio, el efecto del aumento simultaneo de agua y etanol en el caudal de CO a la salida del reactor
(figura 4.8) resulta en un flujo aproximadamente constante de CO, puesto que los efectos opuestos expuestos en
las figuras 4.2 y 4.5 se compensan. Este es un resultado interesante puesto que en la practica nos esta diciendo
que es mejor inyectar la mezcla de agua y etanol simultdneamente, es decir, con una Unica bomba, lo que

simplifica el disefio y control del sistema.

Por ultimo, las tendencias en la conversion de etanol y acetaldehido (figuras 4.9) son las mismas, aunque mas

acusadas, que las discutidas en las figuras 4.3 y 4.6.
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Figura 4.9- Conversion de etanol (xconson) Y acetaldehido (xcong0) €n funcion de la entrada incremental AFcauson; e Y AFH20:e
bajo las condiciones de operacion descritas en la tabla 4.1.
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4.2.4 Variable incremental, ATg.

En este apartado y los que siguen solo se ha utilizado el modelo basado en el balance de masa y energia
(modelo M2). No hemos representado el modelo basado en el balance de masa porque no tiene relevancia en

este caso ya que estamos evaluando la influencia de la temperatura.

1100

0.02
H2
n
e
0.016 I
........... o
........... P
e e o )
A e g E
g —— .:\c
E o H
0.004 - R,
0 I | | | ‘ 59
h - % 0% +10% +20% +30%

g.e

Figura 4.10- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H, (linea de punto) en funcién de la entrada incremental AT, bajo
las condiciones de operacion descritas en la tabla 4.1.

En la figura 4.10 podemos observar que al incrementar la temperatura del g en la entrada (mezcla
C,HsOH/H,0) tanto el F, como el n"? aumentan. Esto se justifica con el caracter endotérmico del sistema.
Destaca el aumento del rendimiento a H, con la temperatura del gas de entrada, aunque el caudal de H, se
mantenga practicamente invariable. Lo mismo ocurre con el caudal de CO (figura 4.11), puesto que la
temperatura de los gases a la entrada afecta levemente la reaccién WGS de la etapa 3.
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Figura 4.11- Flujo molar de CO en funcién de la entrada incremental AT bajo las condiciones de operacién descritas en la
tabla 4.1.
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Figura 4.12 — Conversion de etanol (Xcznson) Y acetaldehido (Xcamao) €n funcion de la entrada incremental ATg .. Las
condiciones de operacion son las indicadas en la tabla 4.1.

Al incrementar la temperatura del gas en la entrada para valores mayores a la temperatura elegida para OP,
aumentamos las Xcanson and Xconao Siendo este aumento bastante proporcional. Es decir, no se notan cambios
en los resultados para temperaturas menores o mayores a la nominal. De acuerdo con lo expuesto, un aumento

en la temperatura de los gases de entrada se traduce en una mayor conversion de etanol y acetaldehido (figura
4.12).

4.2.5 Variable incremental, ATy g1.
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Figura 4.13- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H; (linea de punto) en funcién de la entrada incremental ATy g4 bajo
las condiciones de operacion descritas en la tabla 4.1.
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Como es de esperar, un aumento en la temperatura de la zona 1 del reactor tiene un efecto similar al de un

aumento de temperatura de los gases a la entrada. Asi, los flujos de H,, CO y el rendimiento a H, se incrementa
al aumentar ATyg.
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Fco [mOI 5-1]
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ATner [K]

Figura 4.14 — Flujo molar de CO en funcién de la entrada incremental AFy g4 para el modelo M1 bajo las condiciones de
operacion descritas en la tablas 4.1.

En cambio una variacion en la temperatura de la zona 1 del reactor tiene una influencia muy importante en la
conversiéon de etanol y acetaldehido (figura 4.15). Asi, la conversion de etanol aumenta bruscamente con la
temperatura, ya que su deshidrogenacién a acetaldehido es una reaccion endotérmica y, en cambio, la
conversion de acetaldehido disminuye suavemente debido a que cada vez hay mas cantidad de esta especie en

el reactor (la conversion es funcién de la concentracion).
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Figura 4.15- Conversion de etanol (Xconson) Y acetaldehido (Xcomao) €n funcion de la entrada incremental ATy g4. Las
condiciones de operacion son las indicadas en la tabla 4.1.
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4.2.6 Variable incremental, ATy ga.
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Figura 4.16- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H; (linea de punto) en funcién de la entrada incremental ATy g.. para
el modelo M2 bajo las condiciones de operacién descritas en la tabla 4.1.

En la etapa 1 del reactor se forma 1 mol de H, por mol de etanol reaccionado mientras que en la etapa 2,
donde tiene lugar el reformado de acetaldehido, la cantidad de hidrogeno producido puede llegar a ser 5 veces la
del acetaldehido reaccionado. Por este motivo, un aumento en la temperatura de la zona 2 tiene como
consecuencia un aumento acusado de los flujos de H, y CO asi como del rendimiento a H, (figura 4.16 y 4.17).

El aumento del CO es en este caso mas importante porque la reaccion WGS es levemente exotérmica.
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Figura 4.17- Flujo molar de CO en funcion de la entrada incremental ATy g, para el modelo M2 bajo las condiciones de
operacion descritas en la tabla 4.1.
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Figura 4.18- Conversion de etanol (Xcanson) Yy acetaldehido (Xcana0) €n funcidn de la entrada incremental ATy, g2 para el
modelo M2 bajo las condiciones de operacion descritas en la tabla 4.1.

Por otro lado, mientras que la conversién de etanol permanece inalterada al variar la temperatura de la zona 2
(el etanol se convierte Unicamente en la zona 1 segun el modelo desarrollado), la conversion de acetaldehido
aumenta considerablemente al aumento de la temperatura (figura 4.18), de acuerdo con el caracter
marcadamente endotérmico de la reaccion.

4.2.7 Variable incremental, ATy gs.
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Figura 4.19- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H, (linea de punto) en funcién de la entrada incremental ATy g3 para
los modelos M1 y M2 bajo las condiciones de operacion descritas en la tablas 4.1 y 4.2.
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Figura 4.20- Flujo molar de CO en funcién de la entrada incremental ATy g3 para el modelo M2 bajo las condiciones de
operacion descritas en la tabla 4.1.

En el margen de temperatura estudiado, los flujos de H, y CO apenas varian al variar la temperatura de la
zona 3 (figura 4.19 y 4.20). Esto es esperable ya que la reaccion WGS tiene un cambio de entalpia asociado
bajo. En esta zona la variaciéon en F, y Fco se ven mas afectadas por cambios en la presion parcial del agua, tal
y como ya hemos visto, al participar ésta directamente en el equilibrio WGS. De la misma manera, las
conversiones de etanol y acetaldehido no se ven afectadas por cambios en la temperatura de la zona 3 (figura
4.21).
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Figura 4.21- Conversion de etanol (Xcouson) Y acetaldehido (Xcomsao) €n funcion de la entrada incremental ATy g3 para el
modelo M2 bajo las condiciones de operacion descritas en la tabla 4.1.
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4.3 Analisis del modelo con balance de masa y energia ante cambios en los parametros de transferencia

de calor.

En la operacién tipica de un reactor, algunos parametros como la transferencia de calor, la conductividad
térmica y transferencia de calor entre el lecho y la pared del reactor son desconocidos en el modelado y deben
ser estimados. Estos parametros son muy importantes en el disefio y analisis de procesos. Sabemos que el
coeficiente de transferencia de calor es un parametro dificil de estimar, por este motivo hemos adoptado un valor
estandar U= 4000 J"' s K" m? En este apartado vamos a comparar los resultados del modelo basado en el
balance de masa y energia utilizando un coeficiente de transferencia de calor menor U,= 2000 J"' s K" m?. En
las Figuras. 22-34 podemos observar los resultados obtenidos y sus correspondientes conclusiones. Segun lo
esperado, una peor transferencia de calor en procesos endotérmicos resulta en un peor comportamiento del
sistema, lo que se traduce en menos hidrogeno (figura 4.22), mas CO (figura 4.23) y peores valores de

conversién de etanol y acetaldehido (figura 4.24).
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Figura 4.22- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H, (linea de punto) en funcién de la entrada incremental AFcauson; e
para los parametros: U;= 4000 J"' s K" m?y U,=2000J" s K" m?.
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Figura 4.23- Flujo molar de CO en funcion de la entrada incremental AFcouson:e para los parametros: U;= 4000 J"' s K m™
y Up,=2000J" s" K" m™?.
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Figura 4.25- Flujo molar de CO en funcién de la entrada incremental AFu20.e para los parametros:
Us=4000J"s'K"m?y U,=2000J" s K'm?.
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Figura 4.26- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H; (linea de punto) en funcién de la entrada incremental AFcanson;e Y
AF 0. para los parametros: U;= 4000 J' s" K" m™y U,= 2000 J" s K" m?,
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Figura 4.27- Flujo molar de CO en funcion de la entrada incremental AFcauson.e ¥ AFn20.e para los parametros: U;= 4000 J!
sTK m?y Uy=2000J"s" K" m™.
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Asi pues, aunque las tendencias se mantienen al variar el valor del coeficiente de transferencia de calor, los
valores absolutos de las distintas variables muestran una fuerte dependencia con el valor de U. Por este motivo,

en un dispositivo experimental resulta imprescindible su calculo en el laboratorio.

Con respecto a la influencia del valor de U en el sistema al variar la temperatura (figura 4.28) se observa que
éste ejerce un efecto similar (menor H, y mas CO al disminuir el coeficiente de transferencia de calor), siendo
este efecto mas acusado en las zonas donde se produce mas H, (zonas 1y 2) a valores de temperaturas altas,

puesto que las cinéticas de las reacciones siguen la ley de Arrhenius (parametro exponencial de la temperatura).
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Figura 4.28- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H2 (I|nea de punto) en funC|on de Ia entrada incremental ATge para
los parametros: U= 4000 J'sTK'm? y U= 2000 J'sTK!
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Figura 4.29- Flujo molar de CO en funcién de la entrada mcremental ATge para los parametros: U= 4000 J'sTK ' m? y
U,=2000J"'s" K
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Figura 4.30- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H, (linea de punto) en funcién de la entrada incremental ATy g4 para
los parametros: U;= 4000 J" s K" m?y U,=2000J" s K" m?
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Figura 4.31- Flujo molar de CO en funcion de la entrada incremental ATy g4 para los pardmetros:
U;=4000J" s K"m?y U,=2000J" s K" m?.
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Figura 4.32- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H, (linea de punto) en funcién de la entrada incremental ATy g, para
los parametros: U;= 4000 J" s K" m?y U,=2000 J" s K" m?,
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Figura 4.33- Flujo molar de CO en funcién de la entrada incremental ATy g2 para los parametros:
Us;=4000J"s'K"m?y U,=2000J" s K'm?.
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Figura 4.34- Flujo molar (linea solida) y rendimiento de H, (linea de punto) en funcién de la entrada incremental ATy g3 para
los parametros: U= 4000 J'sTK'm? y U= 2000 J'sTK'm2
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Figura 4.35- Flujo molar de CO en funcién de la entrada incremental ATy g3 para los parametros:
Us=4000J" s K" m?y U,=2000J" s K" m?.

4.4 Estudio de las temperaturas en las etapas del reformador.
En la figura 4.36 se muestra el perfil de la temperatura a lo largo del reactor en donde ocurre la
deshidrogenacion del etanol. Se aprecia claramente el comportamiento endotérmico de la reaccién porque en los

primeros centimetros la temperatura disminuye (absorcion de calor) para luego establecerse en un valor cercano

al nominal. Asi mismo, el perfil es mas acusado para valores de transferencia de calor peores (U,).
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Figura 4.36- Temperatura en la camisa térmica para la etapa 1 en funcion de la longitud del reformador para los
parametros: U;= 4000 J” s" K" m?y U,= 2000 J" s K" m™ bajo las condiciones de operaron descritas en la tabla 4.1.

La figura 4.37 representa el perfil de la temperatura a lo largo de la etapa 2 del reactor en la que ocurre el
reformado con vapor de acetaldehido. También aqui se puede ver el comportamiento endotérmico de la reaccion

ya en los primeros centimetros la temperatura disminuye. En esta etapa el valor final no se estable en un valor
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cercano al impuesto por la camisa térmica debido a que la energia que se necesita en esta etapa es mayor que

la anterior, aunque una vez mas, el valor absoluto viene determinado en buena medida por el valor del
parametro U.
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Figura 4.37- Temperatura en la camisa térmica para la etapa 2 en funcion de la longitud del reformador para los
parametros: U= 4000 J'sTK'm? y U= 2000 J's K" m? bajo las condiciones de operaron descritas en la tabla 4.1.

La temperatura a lo largo del reactor en la etapa 3 se ha representado en la figura 4.37 (reaccion WGS). En
esta etapa podemos apreciar el caracter ligeramente exotérmico de la reaccion ya que en los primeros
centimetros la temperatura aumenta levemente. El valor final se estable en un valor cercano al impuesto por la

camisa térmica debido a que la energia que se necesita en esta etapa es mucho menor que las anteriores.
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Figura 4.38- Temperatura en la camisa térmica para la etapa 3 en funcion de la longitud del reformador para los
parametros: U= 4000 J'sTK' ' m? y U= 2000 J'sTK' ' m? bajo las condiciones de operaron descritas en la tabla 4.1.
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Capitulo 5



Capitulo 5: Estudio de controlabilidad del reformador de etanol con vapor para la

produccién de hidrégeno

5.1 Introduccion

En este capitulo hemos utilizado los modelos descritos en el capitulo 3 basados en el balance de masa y
balance de energia. Utilizando dichos modelos hemos realizado un estudio de sensibilidad y controlabilidad
enfatizando la influencia de la temperatura, en el modelo basado en el balance de masa y energia, sobre las
variables de salida de interés. Los resultados del estudio de controlabilidad se utilizan para la seleccién de las
estructuras de control mas convenientes con el objetivo de obtener controladores que puedan garantizar los

requerimientos impuestos por la pila de combustible.

5.2 Linealizacion del sistema

El estudio de controlabilidad presentado en este capitulo se basa en herramientas matematicas para sistemas

lineales. La linealizacién del modelo ha sido, por lo tanto, el primer paso en este estudio.

Del modelo lineal obtenido se han analizado diferentes indices matematicos que explicaremos con mas
detalle a continuacion. La finalidad es obtener informacion de la estabilidad, controlabilidad y robustez del
proceso bajo estudio. Este analisis no tiene en cuenta el control porque en este momento abordamos la tarea de
estudiar el sistema en lazo abierto para poder elegir la estructura de control mas conveniente. El objetivo final es

evaluar si es posible aplicar un control descentralizado con controladores adecuados para nuestro sistema.

La linealizacion del sistema se ha realizado en los dos modelos bajo estudio (modelo basado en el balance de
masa y modelo basado en el balance de masa y energia). Con el objetivo de no repetir informacion, sélo se
explicara en detalle la linealizacion del modelo basado en el balance de masa (ver 5.2.1). De la linealizacion del
modelo basado en balance de masa y energia, en el apartado 5.2.2. se detalla cudles son las entradas y salidas

del sistema, y también se muestra una tabla con los valores nominales de las entradas y las salidas.
5.2.1 Linealizacion del modelo basado en el balance de masa.
Consideramos en este apartado el modelo no lineal basado en el balance de masa. Para mas detalle ver el

capitulo 3. Este sistema tiene dos entradas y dos salidas de interés. En la figura 5.1 podemos ver las entradas y

salidas del sistema para este modelo.
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Figura 5.1- Entradas y salidas del sistema a controlar

El sistema fue linealizado para diferentes puntos de operacion. Para realizar esta linealizacion utilizamos una
herramienta que proporciona Simulink llamada ‘control design, linear analysis’. La linealizacién del modelo nos
ha dado un modelo en el espacio de estados de dimensidon muy grande que depende del numero de volumenes
de discretizacion (para mas detalles ver capitulo 3). Por ejemplo para el modelo basado en el balance de masa,
si el numero de volumenes de discretizacion en la cada una de las etapas es de n=100, tenemos 1800 estados.
Sin embargo para realizar mejor el estudio de controlabilidad hemos discretizado cada una de las etapas con un
numero de volumenes menor. Especificamente para las dos primeras etapas se utilizé un n=15 y para la tercera

etapa se utilizé n=8. Utilizando este numero de puntos se obtienen en 198 estados en todo el reactor.

Pero el numero de estados del sistema es todavia elevado para su uso orientado a control. Por esto, hemos
reducido el orden del modelo utilizando una de entre las muchas técnicas existentes para reducir el orden de un
modelo [Elashhab, 2008], basada en el balance de modelo (MOR). El algoritmo que utiliza esta técnica esta
desarrollado en MATLAB™. Las principales razones para obtener modelos de orden reducido [Fortuna 92] son la
reduccion del coste computacional de simulacion y menor esfuerzo computacional en controladores
numéricamente mas eficientes. Especialmente importante es el caso del control de sistemas complejos en
ingenieria, dado que la reduccion de modelos es primordial para disminuir los requerimientos de hardware,
facilitar el disefio de controladores en los que aparece la resolucién de problemas numéricos particularmente

costosos, y en algunos casos, obtener un modelo adecuado para aplicaciones en tiempo real.
Cuando se obtiene un modelo reducido, éste es mas simple, pero a la vez mas inexacto. El disenador debera
conocer el impacto que esta reduccién produce sobre el comportamiento del sistema, para poder evaluar el tipo

y cantidad de reduccion posible en cada caso atendiendo a los limites de error permitidos.

Como hemos mencionado antes, para la reduccion de orden hemos partido del modelo simplificado de 198

estados, al que se ha aplicado la funcién ‘balred’ que esta disponible en MATLAB™ desde el conjunto de
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herramientas “Control System”. Se realiza |la reduccion de orden a partir del modelo de orden completo dado por

las siguientes matrices:

Gm=Cm (Is+ Am)" Bm + Dm (5.1)

Si consideramos un sistema estable, que puede ser definido por la ecuacion 5.2 y que cumpla las ecuaciones

5.3y 5.4, entonces la matriz G es un modelo de orden reducido de la matriz original Gm:

G=C (Is+ A)'B+D (5.2)

IGGiw) - Gm(jw)|, < totbnd (5.3)

totbnd =2 isvh(i) (5.4)
i=k+1

donde k<n, y [||,,es la norma infinito de la diferencia entre el modelo de orden completo y el modelo

reducido. Luego totbnd evalua el error total, y svh(i) es el valor singular de Hankel y se define como la raiz
cuadrada de los valores singulares del sistema con una matriz de gramianos observables y alcanzables. A partir
de estos valores singulares podemos tener una medida de la energia de Hankel de cada estado del sistema y la
contribucidn a las caracteristicas del sistema. Entonces, manteniendo sélo los estados que tienen importancia en
el sistema podremos reducir el orden del modelo manteniendo la mayor parte de sus caracteristicas

fundamentales tanto para su respuesta transitoria como del estado estacionario.

Valores
45 2 singulares
°
@ ol
S 4 @
8 w5
8 35 &
8 8 4 Detalle de los
© 3 o 20 primeros
% % 3 estados
£ 25 £
T T
g ? g
8 15 R
o)) . o)) 0
b 5 0 5 10 15 20
g 1 S Estados
[
0.5
oML ‘ ‘ s ‘
0 50 200

100 .
Estados del sistema

Figura 5.2- Valores singulares de Hankel del modelo de orden 198th y detalle de sus
20 primeros estados.

En la figura 5.2 podemos observar estos valores para el modelo de orden igual a 198 y también se presenta
una grafica mas ampliada de los 20 primeros estados. Estos estados representan una contribucion importante al

sistema porque tienen mayor energia de Hankel. Hemos comprobado que si hacemos que nuestro sistema sea
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de orden 10 preservamos las caracteristicas basicas del mismo. Los resultados obtenidos se pueden observar
en la figura 5.3 donde comparamos el diagrama de Bode del modelo con 198 estados con el de 10 estados.
Como puede apreciarse, la desviacion del sistema reducido respecto a la respuesta del sistema sin reducir es

casi inapreciable.

Un diagrama de Bode es una representacién grafica que sirve para caracterizar la respuesta en frecuencia de
un sistema. Normalmente consta de dos graficas separadas, una que corresponde con la magnitud de dicha
funcion y otra que corresponde con la fase. El diagrama de bode permite visualizar facilmente el ancho de banda
del sistema que, aunque tiene una diversidad de definiciones posibles, puede entenderse como el rango de
frecuencias en el que la ganancia del sistema es importante. El analisis de controlabilidad presentado en este
capitulo se basa en diferentes indices que son evaluados no solamente a frecuencia cero sino en todo un rango
de frecuencias. Concretamente el rango de frecuencias de interés es el ancho de banda. Una manera de
determinar el ancho de banda es a través de la frecuencia de corte, definida como la frecuencia en la cual la
ganancia de la funcién de transferencia ha caido 0.707 respecto a la ganancia a frecuencia cero (esto expresado
en decibelios, dB, seria como si la ganancia se redujera en 3dB de la maxima, que se considera a frecuencia

cero).

Dado que tenemos un sistema 2x2, no tenemos una unica frecuencia de corte sino que tenemos cuatro. Las
frecuencias de corte de las funciones de transferencias de la diagonal son G4,=0.38 rad/s, y G2,=0.4 rad/s,
siendo éstas muy similares. También hemos visto que el valor propio de valor absoluto mas pequerio de la matriz
A (la constante de tiempo mas lenta del sistema) en el sistema sin reducir esta en 1.19rad/s, y en el sistema

reducido se encuentra en 0.3rad/s, lo que significa un cambio importante introducido por la reduccion.
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© 10* 107 10° 10 10 1072 10° 10
N 20 20 ‘ ‘ ‘
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Figura 5.3- Superposicion de los diagramas de bode para el modelo reducido (orden 10) y el no reducido (orden 198) del
sistema sin escalar
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5.2.2 Linealizacion del modelo basado en el balance de masa y energia.

En este caso utilizamos el modelo basado en el balance de masa y energia al que le hemos aplicado las

mismas técnicas de linealizacién y reduccién descritas anteriormente.

En la Figura 5.1 se muestran las multiples entradas (variables manipulables) y multiples salidas (variables a

controlar) del sistema MIMO que hemos descrito en el capitulo 3.

Feomson Fuzo Tge Tuer  Tuez  THEs

A R A

Proceso de reformado
Modelo basado en el balance
de masa y energia

l l

Fh2 Fco

Figura 5.4- Entradas y salidas a controlar del sistema.

En el capitulo 4 se ha realizado un estudio estatico de sensibilidad del sistema. La linealizacion del sistema se

ha realizado entorno del punto nominal de funcionamiento, ver Op, en la Tabla 5.1.

|:CZHSOH,e I:H20,e Tg,e TH,E1 TH,E2 TH,ES
10° [mol/s] | 10° [mol/s] | [K] | [K] | [K] |I[K]
OPn | 1.34 8.21 648 | 648 | 673 | 633

Tabla 5.1- Valores de entrada para el punto de operacion nominal

En la tabla 5.2 podemos ver los valores que se obtienen para el Fy,, Fco, r]Hz, Xc2H50H, XczHao Y Yeo €n la salida

del reactor utilizando los valores de entrada nominales que hemos expuesto en la tabla 5.1.

Fhzs Fcos N | XcarsoH | Xcarao | Yeo
107 [mol/s] | 103 [mol/s] | [%] | [%] [%] | [%]
OPn 6.39 1.34 79.65 | 93.41 | 84.51 | 0.83

Tabla 5.2- Valores de salida para el punto de operaciéon nominal




5.2.3 Escalado de los modelos linealizados.

El escalado es muy importante para aplicaciones practicas, ya que hace el analisis del modelo y disefio de los
controladores mas simple. Ademas, entre los indices de controlabilidad mas importantes que hemos estudiado
en esta tesis, podemos mencionar al indice de Resiliencia de Morari (MRI) y Numero de Condicién (NC),
explicados en el siguiente apartado. Dichos indices de controlabilidad dependen del escalado y también por este

motivo hemos realizado el escalado de nuestro sistema.

De esta manera se ponen cotas a la magnitud permitida de cada sefial de entrada, y a la desviacion permitida

de cada salida.

Al escalar el modelo, obtendremos otro de las mismas dimensiones. En cambio las matrices del sistema

asumiran otros valores, que se obtienen por medio de las siguientes ecuaciones:

Aesc=A

Besc= B*du
Cesc= (dy)™*C
Desc= (dy)"*D*du

donde du es un vector que contiene como elementos los valores maximos permitidos a las entradas (dado
que el sistema ha sido previamente linealizado, estos valores maximos corresponden a los incrementos maximos

en el sistema no lineal) y dy contiene como elementos los valores maximos permitidos a las salidas.

Para realizar el escalado de las variables de entrada y salida dividimos cada variable por su maximo
esperado o cambio permitido. Concretamente, para perturbaciones y variables manipuladas, una aproximacién al

escalado es la siguiente:
desc= dsinesc/dmax Uesc™ usinesc/umax (55)
donde d son las perturbaciones, u son las entradas, dmax son los maximos cambios esperados en las
perturbaciones y unax €s el maximo cambio permitido en la entrada. El escalado de las salidas se puede realizar

basandonos en el error de control maximo permitido o el maximo cambio permitido en el valor de la referencia.

En nuestra tesis hemos empleado la segunda opcién.

Yesc= ysinesc/ymax (56)

donde y son las salidas y ymax SON los errores maximos permitidos a la salida.
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En nuestro sistema asumimos que todas las variables de entrada y salida pueden variar en un 10% de su
valor nominal, menos Ty g2 que puede variar en un 5% de su valor nominal por ser el sistema mas sensible a sus

cambios.

En la figura 5.5 hemos representado el diagrama de bode de las salidas y entradas escaladas para el sistema
de orden reducido para las relaciones entrada 1 - salida 1 y entrada 2 — salida 2. Para no repetir informacion
solamente estamos ensefiando los resultados del modelo basado en el balance de masa. Es importante
observar que las ganancias y frecuencia de corte seran diferentes al sistema no escalado (ver figura 5.3). Si

buscamos el valor propio de valor absoluto mas pequeino de A, vemos que se encuentra en 0.3 rad/s.
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Figura 5.5- Diagramas de bode para el modelo reducido (orden 10) del sistema escalado
5.3 Estudio de controlabilidad del sistema

En esta seccion realizaremos un estudio de controlabilidad a través de la Matriz de Ganancias Relativas
(RGA), Numero de condicién (NC) y indice de Resiliencia de Morari (MRI). De igual modo, se daran las

conclusiones que se obtienen del analisis de cada una y su significado a nivel de control.

5.3.1 Matriz de Ganancias Relativas (RGA)

Una de las formas mas simples de controlar un sistema multivariable MIMO es usar un controlador
diagonal o descentralizado. Utilizar una estructura de control descentralizado sugiere suponer que nuestro
sistema MIMO es un conjunto de sistemas SISO, sin interaccion entre ellos. Efectivamente, en sistemas MIMO,
una variable manipulada puede afectar a mas de una variable controlada. Este problema se conoce como
‘interaccién’ y hace mas dificil el control. Este efecto se produce debido a que, cuando se modifica el valor de
una variable manipulada con el objetivo de regular el comportamiento de una variable controlada, dicha

manipulacion afectara a otras variables de salida distintas a la que uno pretendia modificar. La solucién en estos
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casos es, 0 bien elegir unas parejas en las que no haya interaccion (o haya la menor posible), o bien desacoplar
la interaccién entre los bucles de alguna forma. Si la interaccion entre lazos de control es pequena para un
determinado conjunto de parejas de variables entrada-salida, los diferentes lazos de control estan
suficientemente desacoplados y podemos proponer control descentralizado, que es la opcién mas simple, y por
ser la mas simple, sera la preferida. En el caso que se pueda aplicar un control descentralizado, cada lazo de

control puede ser disefiado independientemente.

La matriz de Ganancias Relativas [Bristol, 1966] ha sido ampliamente utilizada como una medida de las
interacciones entre las distintas variables de procesos MIMO y como una herramienta para la seleccion de la
mejor estructura de control en sistemas de control descentralizado multilazo. Se entiende aqui estructura de
control como la seleccion de las variables manipuladas que se usaran para los diferentes lazos de control, y el
aparejamiento de éstas con las diferentes variables a controlar. La seleccion de las variables se hace con el
objeto de minimizar las interacciones entre los bucles de control. Otras importantes propiedades de los sistemas
en bucle cerrado pueden ser inferidas a partir de la matriz de ganancias relativas (RGA). Por ejemplo, dado que
las plantas con valores altos en los elementos de la matriz RGA son muy sensibles a posibles errores en el
modelo, la RGA puede ser usada también como una medida de la sensibilidad frente a la incertidumbre del
modelo [Skogestad, 1996].

5.3.2 Numero de condiciéon (NC)

Este indice es el cociente entre el maximo valor singular y el minimo valor singular de la matriz de ganancias.
Cuanto mas alto sea este valor, es mas dificil controlar el proceso. Un NC muy alto indica que la planta tiene
sensibilidad a las incertidumbres y una gran dependencia de la ganancia del sistema a la direccion de entrada
del sistema MIMO. Por esta razén debe seleccionarse un conjunto de entradas y salidas que resulten en un

sistema con NC pequefio.

5.3.3 indice de resiliencia de Morari (MRI)

El MRI (las siglas de Morari Resilience Index) es el menor valor singular de la matriz de ganancias e indica si
un conjunto de variables controladas y manipuladas proporciona un control mas sencillo que otro, dando una
medida de la controlabilidad inherente del proceso: Si MRI es menor que uno, el sistema sera poco controlable,

mientras que cuanto mayor sea el valor del MRI, mas controlable sera el proceso.

5.4 Seleccion de estructuras de control de interés

Hemos dividido esta seccion en dos subsecciones en que se analiza en primer lugar el modelo basado en el

balance de masa Unicamente y en segundo lugar al modelo basado en balance de masa y energia.
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5.4.1 Pares de entrada y salida en el modelo basado en el balance de masa.

Cuando trabajamos con el modelo basado en el balance de masa, consideramos sé6lo como variables de
entrada y salida los flujos masicos. En este caso, se pretende controlar la planta mediante los siguientes pares:

Fc2ns0n controlando Fys vy Fyzo controlando Fee.

Como hemos visto, la RGA se utiliza para determinar la iteracion entre lazos: si hay elementos muy grandes
en la matriz RGA se puede afirmar que habra una interaccion entre lazos muy fuerte, en cambio, valores
cercanos a uno en la diagonal de la RGA son preferidos. Un analisis completo de la RGA, asi como de los otros
indices de controlabilidad, implica evaluarlos no solamente a frecuencia cero sino en todo el ancho de banda del
sistema. Los resultados del calculo de la matriz de ganancias relativas (RGA) de G para la estructura de control
que estamos analizando pueden verse en la tabla 5.3 y en la figura 5.7. En la tabla 5.3 se pueden observar los
resultados obtenidos a frecuencia cero para diferentes puntos de operacion. En la figura 5.7 se pueden observar
los valores diagonales de RGA en funcién de la frecuencia y para los diferentes puntos de operacion. Podemos
decir en base al RGA que esta estructura de control es adecuada puesto que los valores en las diagonales de
RGA son cercanos a uno en un amplio rango de frecuencias. La diferencia entre las curvas correspondientes a
los diferentes puntos de operacion es pequefa, lo que nos indica que la controlabilidad del sistema no varia

cuando se producen pequefios cambios del punto de trabajo.
En la figura 5.6 podemos ver una grafica de la diferencia entre los elementos de la diagonal y sus

complementarios de la matriz RGA. Este calculo se ha realizado linealizando el modelo alrededor de los puntos

de operacion mas interesantes.
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RGA;; | RGA;; | CN | MRI

=RGA,; | =RGA4
OoP, | 1.27 -0.27 7.30 | 0.45
OP, | 1.25 -0.25 8.28 | 0.48
OP; | 1.35 -0.35 6.59 | 0.39
OP, | 1.33 -0.33 7.27 |1 0.43
OPs | 1.24 -0.24 9.31 ] 0.50
OPs | 1.31 -0.31 7.32 | 0.44
OoP; | 1.27 -0.27 7.30 | 0.45
OPs | 1.27 -0.27 7.59 | 0.45
OPy | 1.20 -0.20 7.54 | 0.47
OP4 | 1.26 -0.26 7.90 | 0.45

Tabla 5.3. RGA, CN y MRI a frecuencia cero para los diferentes puntos de operaciéon bajo condiciones de operacion
isotérmicas para cada uno de los estados. T4 .=648K en condiciones de presion constante.

1

0.8~

0.6

0.4-

0.2+

0

-0.2-

IRGA, ,HRGA, |

-0.4-

-0.6

-0.8-

K

10°

Frecuencia [rad/s]

Figura 5.6- Diferencia entre los elementos de la diagonal y su complemento para la matriz de ganancias relativas para
diferentes puntos de operacion en funcién de la frecuencia

Analizando la dependencia del RGA con la frecuencia, vemos que a partir del estado estacionario (w=0) y
hasta una frecuencia cercana a w=0.1rads™, los elementos de la RGA+; estan cerca de 1.26 (ver figura 5.7). Sin
embargo, a frecuencias mayores disminuyen a valores cercanos a 0.6, y menores. Si observamos la figura 5.6,
estos tres puntos de operacién muestran un valor positivo de similares caracteristicas para el rango de

frecuencias entre cero y 0.1rads™.

En las figuras 5.8 y 5.9 se ha representado el NC y el MRI del sistema escalado. Como hemos mencionado el
NC puede ser utilizado como una medida de controlabilidad. Si su valor es pequefio la sensibilidad de las salidas
con respecto a las entradas no variara en las diferentes direcciones del sistema multivariable, lo que significa

mejor controlabilidad. Por el contrario, para valores altos, tendremos peor controlabilidad. Ademas, si el NC es
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pequeno los efectos del error de modelado no tendran influencia y en cambio para NC grandes tendremos una
mayor sensibilidad en los errores de modelado. En la figura 5.8 podemos ver que el NC para los distintos puntos
de operacion no presenta diferencias importantes. EI mejor comportamiento en términos de controlabilidad se
obtiene para el OP3, sin embargo, otros puntos de operacion como OP,, OPs y OPg muestran también buenos
resultados. Esto sugiere que si aumentamos Fyyo podemos mejorar el funcionamiento del controlador. Para el
tercer indice de controlabilidad estudiado, un valor de MRI alto indica que el sistema sera mas controlable y para
valores de MRI mas bajos tendremos un controlador mas complicado de implementar. En la figura 5.9 podemos
observar los resultados obtenidos para este indice de controlabilidad. El mejor comportamiento en términos de
controlabilidad se obtiene también para el OP3; aunque los resultados no varian mucho con cambios del punto de
trabajo.
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Figura 5.7- Elemento (1,1) de la matriz de ganancias relativas (RGA) para diferentes puntos de operacion
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Figura 5.9- indice de Morari para diferentes puntos de operacién en el rango de frecuencia de 10'3-10'1[rad 5'1]

De manera general podemos decir que los indices de controlabilidad analizados tienen buen comportamiento
hasta una frecuencia de 0.1 rad/s, y hasta 0.3 rad/s sus valores son aceptables. A partir de esta frecuencia sus
valores empeoran. Para tener un buen control es necesario que la controlabilidad sea buena en todo el rango de
frecuencias en que el control es efectivo [Skogestad, 1996]. Podemos considerar que este rango de frecuencias
se encuentra entre la frecuencia cero y la frecuencia del polo dominante del sistema. Al analizar la matriz A
vemos que la frecuencia dominante se encuentra en p4=0.3 rad/s y por tanto podemos afirmar que los indices de

controlabilidad estudiados son efectivos en todo el rango de frecuencia de interés.

5.4.2 Pares de entrada y salida para el sistema basado en el balance de masa y energia.

La figura 5.4 nos indica las entradas y salidas de interés para el modelo basado en el balance de masa y
energia. El modelo con balance de masa y energia nos acerca mas a la complejidad del sistema real y ofrece un
numero mayor de variables posibles a utilizar en los lazos de control. Para realizar el analisis de controlabilidad
hemos estudiado todas las posibles combinaciones de dos elementos escogidos de un conjunto de seis posibles
variables de entrada (ver tabla 5.4). En la tabla damos los resultados obtenidos al buscar los indices de
controlabilidad mencionados anteriormente a frecuencia cero y trabajando con el modelo lineal, reducido y
escalado. En esta frecuencia se puede observar que los pares 1, 4, 8, 11 y 13 son los mejores para aplicar un
control descentralizado debido a que los elementos en la RGA (1,1) son cercanos a 1. Ademas, los indices MRI
son mayores y los CN son menores. Descartamos los pares 6, 7 y 9 porque tienen elementos negativos en la
RGA en régimen permanente. También eliminamos los pares 2, 3, 5, 10, 12 y 14 porque al tener elementos en la
RGA (1,1) altos entonces serian dificiles de controlar por las incertidumbres en la entrada. En adelante, solo

consideraremos los pares mas prometedores, que son los que se pueden observar en la tabla 5.4 en letras rojas.
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Los indices de controlabilidad se han analizado no s6lo a frecuencia cero sino también a diferentes
frecuencias. Se han seleccionado aquellas entradas y salidas adecuadas para formar lazos de control o
apareamientos. En las Figuras 5.10-5.12 se pueden observar los resultados obtenidos en los calculos de RGA,
MRI y CN a diferentes frecuencias.

También hemos analizado la frecuencia del valor propio con menor valor absoluto de A en el sistema basado en
el balance de masa y energia. Para este modelo hemos podido comprobar que la frecuencia correspondiente a
la constante de tiempo dominante es py=0.038rad/s para el modelo sin reducir, y en el modelo reducido es pgq
=0.05 rad/s. Estas frecuencias indican un rango de analisis entre cero y 0.038 rad/s.

Hemos comprobado que reduciendo nuestro sistema a sistemas truncados de orden distintos las curvas RGA,

MRI y CN, cambian pero solamente a frecuencias muy superiores a las mostradas en las graficas.

PAR RGA4(0) | CN(0) MRI(0)
Par1: Feanson-Frzo 1.40 7.46 4.2010
Par2: Feanson-Tgin 604 44710° | 1,20 107
Par3: Feansor-TH, E1 6.89 86.40 | 1.11 10"
Par4: Fcanson-Th.e2 9.50 10" 5.36 7.5010™
Par5: Feansor-Th.es 11.50 92.11 2.65 102
Par6: Fio-Tg e -4.00 10 9.66 0.53
Par7: Fioo-The -5.1010" | 120.65 | 7.80 10*
Par8: Fioo-Thez 8.40 10 15.95 2.56 10
Par9: Froo-Thes -0.48 15.95 2.56
Par10: Tge-Th e 6.95 4959 | 2.1210"
Par11: Tye-Thes 9.50 10 5.16 1.10
Par12: Tyin-THes 11.79 173.91 | 2.75107
Par13: Thes-Thez 9.40 10 5.92 1.33
Par14: Ther-Thes 11.79 17391 | 2.75107
Par15: Theo-Thes 5.66 10~ 10.59 3.34 10"

Tabla 5.4- indices de controlabilidad RGA, CN y MRI en w=0
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Figura 5.10- Elemento (1,1) de la matriz de ganancias relativas (RGA) para diferentes
pares de variables entrada-salidas
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Figura 5.11- indice de resiliencia de Morari (MRI) para diferentes pares de variables entradas-salidas
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Figura 5.12- Namero de condicion (NC) para diferentes pares de variables entrada-salida

En la Figura 5.11 observamos que el par 8 tiene el peor MRI de los graficados (la mayor sensibilidad a las
incertidumbres) y en cambio el pary4 y pary3 cuentan con el mejor.
Los pares con menor NC se pueden observar en la figura 5.12. Estos pares son: 4, 11 y 13. Por el contrario, el

NC de los pares 1y 8 indican peor controlabilidad.

A parte de escoger el par de variables manipuladas que se usaran en los lazos de control, es necesario
aparear cada una de estas variables con la variable de salida que va a controlar. En el par 1, para controlar el
Fno deberiamos actuar sobre el Feopson. Para controlar el Feo deberiamos actuar sobre el Fyoo. Por otro lado,
para los pares 4, 8, 11, 13, para controlar el Fy, deberiamos actuar sobre el Fconson, Froo, Tge, TheE!
respectivamente, y cuando queremos controlar el Fco debemos actuar sobre el Ty g».

A partir de ahora llamaremos a los pares elegidos para aplicar el control descentralizado con la siguiente

nomenclatura.

Estructura 1 (par1): Fconson— Fruz2 Y Fazo— Fco
Estructura 2 (par4): Fconson— Fuz2 Y Thea— Feo
Estructura 3 (par8): Frzo— Frz2 Y Thea— Feo
Estructura 4 (par11): Tge— Fuz Y Thea— Fco

Estructura 5 (par13): Tye1— Fr2 Y Thea— Feo
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5.5 Comparacion de los resultados obtenidos

Con el objetivo de evaluar los resultados obtenidos para el modelo basado en el balance de masa y para el
modelo basado en el balance de masa y energia, hemos comparado las graficas de RGA. En la figura 5.13 se
representan las matrices ganancias relativas para ambos modelos, aplicadas a la Estructura 1 (par1): Fconson—

Fu2 ¥ Fuoo— Fco ¥ €n el punto nominal de funcionamiento (ver tabla 5.1).

1.8

1.6

1.4

1.2

RGA

0.8+
_._ RGA(1,1): Modelo basado en el balance de masa"._ ‘\
061 ... RGA (1,1): Modelo basado en el balance de masa & |:
y energia i b
04 Lil)
O?O 2 ‘1 P ‘ 1n°
Frecuencia [rad/s]

Figura 5.13- Comparacion entre de la matriz RGA (1,1) para los modelos basados en el balance de masa y el modelo
basado en el balance de masa y energia.

Al observar los resultados obtenidos para este indice de controlabilidad podemos ver que los resultados son
aparentemente mejores cuando evaluamos el modelo basado en el balance de masa. Por lo tanto, podemos
concluir que con un modelo mejor del sistema que tiene en cuenta la dinamica de las temperaturas (modelo

basado en el balance de masa y energia) se observan mas dificultades para su control.
5.6 CONCLUSIONES

Para el modelo basado en el balance de masa y energia, que es el modelo mas completo, hemos podido
seleccionar varias configuraciones de control apropiadas, lo que es una tarea critica en el disefio de sistemas de
control MIMO. Hemos encontrado estructuras de control para las que el sistema MIMO 2x2 que queremos
controlar es bastante desacoplado. Estas configuraciones son las que estan definidas por los lazos de control

con los pares 1, 4, 8, 11, 13. De estos pares, los mas prometedores son 4, 11y 13.

Del andlisis realizado en base a la RGA(1,1) podemos ver que para el par 1, el rango de frecuencias para el
escalado elegido donde se puede encontrar buen comportamiento es [10°3-10° rad s™']. En cambio para el resto
de los pares, donde una de las variables manipuladas es la Ty g,, los valores de RGA(1,1) son aceptables en el

rango de frecuencias de [10°3-10 rad s™.
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Hemos notado que la Ty g, participa en todos los pares, por lo tanto podemos decir que es una variable de

entrada critica en el disefo de los controladores

En el capitulo siguiente se proponen controladores basados en las estructuras mas prometedoras.
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Capitulo 6



6. Diseino de controladores

6.1 Introduccion

En este capitulo se trata de hacer un analisis comparativo entre diferentes controladores. Con este
objetivo se han disefiado diferentes controladores y comparado el desempefio de cada uno de ellos

mediante simulacion.

Los sistemas de control considerados consisten en controladores lineales (Control Proporcional e
Integral, Pl) en los dos lazos de una estructura de control 2x2 descentralizada. Hemos estudiado las cinco
estructuras de control mas prometedoras segun el analisis de controlabilidad realizado en el capitulo 5.
Para la evaluacion de los controladores propuestos, hemos analizado la respuesta en el tiempo para

diversos cambios en la referencia, para diversas condiciones iniciales, y para diversas perturbaciones.

También se presenta un analisis de los pros y contras de introducir un Predictor de Smith.

6.2 Estructura de control basica

Dado que el sistema debe ser versatil, el controlador debe controlar los flujos de los productos finales
Fu2 ¥ Fco a su valor de referencia, que puede variar. El seguimiento de estos dos valores es por tanto el
principal objetivo del controlador. En la figura 6.1 podemos ver la estructura basica de control utilizada.
Las variables de control (Us y U,) dependeran de la estructura de control escogida en cada caso. Por
ejemplo, para la estructura 1 (par 1) las variables de control son Fconson Y Frhzo, S€gUn se explicod en el

capitulo 5.

Lazo 1

Referencia
de FH2 + _ U1 FH2

Controlador > : >

Sistema

Controlador > No lineal B
Referencia ) U, Feo
de FCO

Lazo 2

Figura 6.1- Estructura de control basica.
Pero el analisis del sistema controlado se realizara no sélo en base a cambios de referencia sino también

en base al rechazo de perturbaciones. Para ello se ha estudiado el comportamiento de los controladores
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introduciendo cambios en las variables de entrada no manipuladas para saber si el controlador es robusto
frente a estas perturbaciones. También en algunos casos se ha evaluado, ademas, el sistema de control

para los diferentes puntos de operacién indicados en el apartado 6.4.

6.3 Control PID clasico

La familia de controladores de estructura fija o controladores PID han mostrado ser robustos y
extremadamente beneficiosos en el control de muchas aplicaciones de importancia, controlando la mayor

parte de los procesos industriales en lazo cerrado [Arbogast y Cooper, 2007].

6.3.1 Accion de Control Proporcional-Iintegral- Derivativa (PID)

La figura 6.2 muestra un controlador PID aplicado a un sistema no-lineal de una unica entrada y una Unica
salida. Aunque el controlador PID es un controlador lineal, ha mostrado ser muy eficiente en sistemas no
lineales de diferente naturaleza. Si se puede obtener un modelo matematico de la planta, es posible aplicar
diversas técnicas de disefio con el fin de determinar los parametros del controlador (K, Ti, T4) que cumplan
ciertas especificaciones sobre el comportamiento transitorio y estacionario del sistema en lazo cerrado. Sin
embargo, si la planta es compleja y presenta no linealidades importantes, no sera facil obtener un método
para la sintonizacion de los parametros del controlador. En este caso debemos recurrir a los enfoques

experimentales para la sintonizacion de los controladores PID.

r .
Y © kp(1+i+Tds) v Sistema y oo
' _ Tis > no lineal >
Figura 6.2- Control PID de un sistema no lineal
Donde:

r= Entrada o referencia

e= Sefal de error

u=Salida del controlador

y= Variable controlada

Kp= Ganancia de la accién proporcional

Ti= Constante de tiempo de accién integral
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T4= Constante de tiempo de accion derivativa
Ki= K,/Ti Ganancia de la accion integral

Kqs= K;*Tq Ganancia de la accion derivativa

Los parametros Kp, Ti y Td seran obtenidos mediante las reglas de sintonizacion que describimos a

continuacioén o bien a través de enfoques experimentales (prueba y error).

6.3.2 Reglas de sintonizacién de controladores PID

El paso final para la implementacion de un lazo de control consiste en ajustar los parametros del
controlador. Si el controlador puede ser ajustado para dar una respuesta satisfactoria, se presume que el
lazo de control ha sido bien disefiado. Cuando el controlador no puede ajustarse satisfactoriamente, debe

revisarse la seleccion de las variables de control o la propia estructura basica de control.

Este proceso de seleccionar los parametros del controlador que cumplen con las especificaciones de
desempefo deseadas se conoce como sintonizacion del controlador. Existen diversas técnicas de
sintonizacién de PID; Ziegler y Nichols sugirieron reglas bastamente utilizadas para sintonizar los
controladores PID que permiten establecer facilmente los valores Kp, Ti y Td. A continuacién se presentan
dos de estas reglas de Ziegler-Nichols, que fueron aplicadas a nuestra planta. Asi mismo se presentan otros

métodos de sintonizacién, llamados criterios integrales.

a) Método de Oscilaciéon de Ziegler Nichols.

Este método propone un procedimiento para determinar los valores de ganancia de la accion
proporcional K, tiempo integral T;, y tiempo derivativo T4, con base en la respuesta transitoria en lazo
cerrado de la planta que se desea controlar. La tabla 6.1 resume las féormulas utilizadas para obtener los
parametros segun este método, donde K. es la ganancia en la que se produce estabilidad marginal cuando

s6lo se usa solo la accion de control proporcional y P, es el periodo de oscilacién correspondiente.

Controlador Ko T Ty
P 0.50 k.
PI 0.45 k. PJ/1.2
PID 0.60 k¢ P./2 P./8

Tabla 6.1- Parametros de controladores PID segun el método de oscilacion de Ziegler-Nichols

En el caso de tener sistemas MIMO, se sintoniza el controlador de cada uno de los lazos manteniendo los

otros lazos abiertos.
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b) Método de la curva de reaccion de Ziegler-Nichols

En muchas plantas la respuesta al escalén en lazo abierto puede aproximarse a la forma que se muestra
en la figura 6.3. La curva puede obtenerse mediante un experimento a lazo abierto. La tabla 6.2 resume las

férmulas utilizadas para obtener los parametros del controlador con este método, donde:

Ko= ganancia a lazo abierto
T= Tiempo de retardo

L= Tiempo de respuesta

Yo

Figura 6.3- Respuesta al escalén (Curva de Reaccion) en lazo abierto de la planta

Controlador Kp Ti Td
P L/Ko.T
PI 0.9 L/Ko.T 3T
PID 1.2 L/Ko.T 2T 0.5T

Tabla 6.2- Valores de los parametros del PID

ko = 2230 (6.1)
U,-Ug

T= t1-to (62)

L= to-t4 (63)
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c) Métodos de los criterios integrales

Estos métodos se basan en diferentes "criterios integrales". Son métodos dinamicos de lazo cerrado en los
que se utiliza toda la informacién, desde t=0" hasta el nuevo estado estacionario. La idea es, simplemente,
encontrar los parametros del controlador elegido tal que el valor de la integral sea minimo. Los criterios mas

conocidos son:

¢ la minimizacién de la integral del error llamada “Integral del valor Absoluto del Error”, IAE. Con base en

este error se define el indice de desempefio:
IAE= [ |error(t).dt

El IAE brinda el area bajo la curva del error, la cual representa la cantidad de material fuera de
especificaciones, energia perdida u otra caracteristica indeseada. Si el control fuese perfecto, entonces
y(t)— r(t) y el IAE —0.

¢ la minimizacion de la integral del error cuadratico, llamada “Integral del Error al Cuadrado”, ISE.

ISE= [ (error(t))*.dt

Aunque se trata de métodos de sintonizacion, en este trabajo estos indices se han usado también con el

objetivo de comparar el comportamiento de los controladores disefiados.

A continuaciéon se presentara un analisis comparativo de diferentes controladores. La sintonizacion de
parametros se realizara mediante los métodos explicados anteriormente. En concreto, estos métodos se

aplicaran a las estructuras de control que hemos explicado en el capitulo 5.

6.4 Analisis comparativo de las diferentes estructuras utilizando controladores Pl en los dos lazos de

control.
Generalmente existen varias consideraciones que se toman en cuenta para evaluar la respuesta de un
controlador frente a un cambio de referencia o una perturbacién. En este trabajo se han considerado

principalmente las siguientes:

* La variable controlada debera alcanzar su valor deseado tan rapidamente como sea posible.

* La variable controlada no debe ser muy oscilatoria ni tener picos altos.
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* La variable manipulada no debera estar sometida a grandes cambios, ya que esto frecuentemente afecta

negativamente a otras partes del proceso.

Seguidamente se presentan los resultados de la aplicaciéon de diferentes métodos de sintonizacién a
los Pl de cada uno de los lazos de control de diferentes estructuras. Se presentan resultados de simulacion y

se compara el desempefio de los diferentes controladores segun los criterios expuestos.

En los controladores implementados no utilizamos la accidén derivativa porque complicaba el proceso de

sintonia sin producir una mejora en el funcionamiento del controlador.

Estructura 1: Fcopson controlara F, vy Fiypo controlara Feo

Para esta estructura hemos realizado en primer lugar un ajuste de parametros mediante el Método de

Oscilacion de Ziegler Nichols y Método de la Curva de reaccion de Ziegler-Nichols descritos anteriormente.

En las tablas 6.3 y 6.4 se indican los resultados obtenidos.

Kp TI TD
- 0.17
—
o
N -11.95
- 0.15 | 6.80x107
—
o
~ |-1035] -0.54
-
- 0.2 | 1.47x10%]| 0.68
-
=)
o [ |-1434] -120 [-0.30
—

Tabla 6.3- Parametros obtenidos por el método de Oscilacién de Z-N para la estructura 1.

Kp T| TD
- 0.14
—
o
| -1846
_ 0.13 | 4.3x10°
-
o
N -16.61 | -0.55
_ 0.17 | 8.60x10™ | 8.60x10"
e —
= N 2215 -1.11 -11.07

Tabla 6.4- Parametros obtenidos por el método de la curva de reaccion de Z-N para la estructura 1.
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Cuando hemos implementado el controlador descentralizado con los valores propuestos por Zigler-
Nichols y resumidos en las tablas 6.3 y 6.4 sobre el sistema (modelo no lineal basado en el balance de masa
y energia), hemos observado un desempeno deficiente. Esto es debido a la fuerte no linealidad y a la

interaccion entre lazos.

Dado que estos parametros no se ajustan adecuadamente al sistema no lineal descrito en el capitulo 3,
hemos tenido que realizar un ajuste a prueba y error de los parametros en los controladores. Los valores

experimentales obtenidos para los controladores Pl de cada lazo son los siguientes:

Lazo 1: Kp=4x107? Lazo 2: Kp= -9x10"
Ki= 7.30x107 Ki= -6x10"

En las figuras 6.4-6.5 podemos ver la salida del flujo molar de H, y CO frente a cambios de referencia: la
referencia de Fco se incrementa un 10% en t=50s y la referencia de Fy, se incrementa un 10% en t=400s.
Las condiciones de partida son las condiciones de operacion nominales. La forma de la respuesta es
adecuada y observamos que las respuestas alcanzan los valores de estado estacionario en unos 200 o 300
segundos. El tiempo de respuesta no puede disminuirse significativamente cambiando la sintonizacion del

controlador.

Hemos comparado el comportamiento obtenido con el modelo no lineal basado en el balance de masa y
energia y el del modelo linealizado explicado en el capitulo 5. En las graficas podemos ver que en los dos
casos el flujo molar de H, y CO es muy similar.

x10°

7.4

7.31 b

7.2F

71F

7,
— Modelo lineal
6.9- - Modelo no lineal

6.8 ]

Flujo molar de H, [mol/s]

6.7 b

6.6—_\/\ ]

6'50 200 400 600 800 1000 1200 1400

Tiempo [s]
Figura 6.4- Salida a lazo cerrado de flujo molar de H, cuando la referencia del F¢o se incrementa un 10% en t=50s y la
referencia del Fy, se incrementa un 10% en t=400s
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1.2 — Modelo lineal R
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Tiempo [s]

Figura 6.5- Salida a lazo cerrado de flujo molar de CO cuando la referencia del Fco se incrementa un 10% en t=50s y la
referencia del Fy, se incrementa un 10% en t=400s

En la figura 6.6 podemos ver las dos variables controladas y en la figura 6.7 las dos variables
manipuladas (salidas del controlador) para las mismas condiciones de operacion: incrementos del 10% en

las referencias de CO y H, en t=50s y t=400s.

3 4

7.4X10 Xy

Flujo molar de H, \
? pemm T m T EEEEEEEEEEEEEE T -
=O 7.2¢ '\ ,,f' 1.5 E—
£ iy °
= 'ig 3
N \
u o : =3
s I Ve 114 8
S [N Flujo molar de CO o
] i KN (1]
° ~ Q
E 68F A N e J13 O
o T =5
) - ] 3
i ! ] @
6.6a.i Se et 2 =
l—-‘
6'4 L L L L L L 1 1
0 200 400 600 800 1000 1200 1400
Tiempo [s]

Figura 6.6- Flujo molar de H, (lado izquierdo) y flujo molar de CO (lado derecho) en funcién del tiempo cuando la
referencia del Fco se incrementa un 10% en t=50s y cuando la referencia del F, se incrementa un 10% en t=400s

De la simulacién realizada podemos ver que el controlador debera producir un incremento del 17% en el
flujo de etanol para producir un aumento del 10% en la salida controlada (Fy2). Ademas el controlador debera
producir una disminuciéon del 6% en el flujo de agua para producir un aumento del 10% en la salida

controlada (F¢o). Con estos valores podemos considerar que el esfuerzo de control bajo estas condiciones es
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adecuada en ambos lazos, aunque a partir de los resultados obtenidos podemos concluir que el primer lazo
es el que realizara mas esfuerzo para poder controlar su salida correspondiente.

3

_ 16710 T %10
2 ,"'—-_— o
] " Salida del controlador 2
£ /¥ comespondienteaUiza .. &
z £ &
n Vi V4
E N4 (2]
S 1.5+ 4 185 0
-} I[T a
— i =
o ) o
S l’Sallda del controlador g
o ! & correspondiente a Ucanson )
= 1 I =
N [ i 3
8 14 kY 1 8B
S K li =
N, I 3
-g \.~.~.~ E’l g
E -y ! E
13 200 400 600 800 1000 1200 1460°

Tiempo [s]

Figura 6.7- Salidas del controlador: Uconson (lado izquierdo) y Uz (lado derecho)  en funcidn del tiempo cuando la
referencia del F¢o se incrementa un 10% en t=50s y cuando la referencia del F, se incrementa un 10% en t=400s

El funcionamiento del controlador también ha sido evaluado alrededor de cuatro puntos de operacion

diferentes correspondientes a las siguientes variaciones:

e OP; (AFcans0n): incremento de 10% en la entrada de etanol mientras las otras 5 entradas se mantienen
constantes

e OP; (AFuy0): incremento de un 10% en la entrada de agua mientras las otras 5 entradas se mantienen
constantes

e OPj3 (ATge): incremento de un 10% en la temperatura de la mezcla de gas de entrada mientras las otras 5
entradas se mantienen constantes

o OP,4 (AThee): incremento de un 5% en la temperatura de la camisa térmica en la etapa 2 mientras las

otras 5 entradas se mantienen constantes

A partir de las simulaciones realizadas para evaluar el desempefio del controlador bajo las distintas
condiciones de operacién propuestas, podemos concluir que el funcionamiento es parecido alrededor de
todos los puntos de operaciéon que hemos probado, lo que prueba la robustez del controlador. Sin embargo,
algunos puntos de operacion son mas favorables para el desempeno del controlador, como por ejemplo el
OP,, que tiene un sobrevalor menor ante cambios en las referencias. Todo esto puede observarse en las

figuras 6.8 y 6.9 donde vemos el desempeno del controlador ante cambios en las referencias de Fy, y Fco.
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Figura 6.8: Salida de flujo molar de H; en funcion del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 10% en
t=50s y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 10% en t=400s
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Figura 6.9: Salidas de flujo molar de CO en funcion del tiempo cuando la referencia del F¢o se incrementa un 10% en t=50s
y cuando la referencia del F, se incrementa un 10% en t=400s

Estructura 2: Fc,us01 coOntrolara Fy, y Ty ez controlard Feo
En este caso el funcionamiento de los controladores Pl ha sido analizado en primer lugar para ajustes de

los parametros segun los métodos explicados en 6.3.2. Los parametros obtenidos estan resumidos en la
tabla 6.5.
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Controlador Z-N IAE ISE
lineal-PI L1 L1 L1 L2 L1 L2
0.13 3.9x10° 0.13 333 0.13 300

o
X

430x10° | 1.03<10" | 4.30x10° | 1.83x10* | 4.30x 10 | 15x 10°

K

Tabla 6.5- Parametros obtenidos mediante los distintos métodos de ajuste en la estructura 2.

En las gréficas 6.10 y 6.11 se pueden observar los resultados de simulaciones del sistema linealizado en
funcion del tiempo ante cambios del 10% en la referencia de H, y ante cambios del 10 % en la referencia de CO.
Se han usado los parametros del método de ajuste mediante la curva de reaccién de Z-N. Los resultados
obtenidos muestran a priori un buen desempefio del controlador.

-3

7.4X10
0)
5}
E
T 7 1
2 —— Sistema linealizado
s e Referencia en el Fy,
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=
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6'50 200 400 600 800 1000 1200 1400
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Figura 6.10: Salida de flujo molar de H, en funcién del tiempo cuando la referencia del F¢o se incrementa un 10% en t=50s
y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 10% en t=400s
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Figura 6.11: Salidas de flujo molar de CO en funcion del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 10% en
t=50s y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 10% en t=400s.

Sin embargo, al aplicar el mismo controlador al sistema no lineal, observamos que el control del sistema se
consigue, pero con tiempos de respuesta muy grandes, del orden de 2000 segundos (figura 6.12). Ademas
hemos tenido que reducir el incremento de las consignas a un 2%, dado que el controlador lineal no puede
seguir cambios de consigna mayores. Comparando los resultados con parametros dados por los métodos de los
criterios integrales y Z-N, podemos ver que, con la sintonia dada por el criterio ISE, se pueden obtener tiempos
de respuesta significativamente menores.
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Figura 6.12- Salidas de flujo molar de H, en funcién del tiempo cuando la referencia del F¢o se incrementa un 2% en t=50s
y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 2% en t=4000 minutos.
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Como los resultados obtenidos con los parametros de la tabla 6.5 (métodos de los criterios integrales y
Ziegler Nichols) han sido buenos pero no tanto como esperabamos, hemos decidido simular las salidas
controladas de H, y CO con parametros ajustados por prueba y error (PE) para ver si era posible mejorar el
desempeno del controlador. En las graficas 6.13 y 6.14 se pueden observar los resultados de las simulaciones
para incrementos en las referencias del 1%. En ellas se puede comparar el desempefio de los controladores

sintonizados a prueba y error con los sintonizados segun Ziegler-Nichols.
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Figura 6.13- Salidas de flujo molar de H, en funcion del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 1% en t=50s
y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 1% en t=3600s.
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Figura 6.14- Salidas de flujo molar de CO en funcidn del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 1% en t=50s
y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 1% en t=3600s.
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Efectivamente, en las figuras 6.13 y 6.14 podemos ver que el controlador con los parametros ajustados
mediante los métodos analiticos (Z-N) han dado resultados aceptables para un 1% de incremento, sin embargo
podemos mejorar esta respuesta si realizamos un ajuste experimental, ya que podemos obtener una salida con

menos sobrepico y mas rapida.

En la figura 6.16 podemos ver las salidas controladas del sistema cuando realizamos perturbaciones en Fy,0,
Tge, Thet, Thes. Las perturbaciones se han implementado realizando escalones del 2% (figura 6.15) en las
entradas mencionadas anteriormente. En la grafica 6.16 podemos ver que la influencia de Tyg; €s mucho mas
grande que la del resto de las entradas. Ademas podemos ver un buen comportamiento del controlador ante

estas perturbaciones.
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Figura 6.15- Perturbaciones, escalones del 2% del flujo nominal, Fy,0 en
las entradas de Tge, The1, T es.
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Figura 6.16- Salidas de flujo molar de H, y de CO en funcién del tiempo realizando
cambios en las entradas de Fiz0, Tge, THet, THEs-

114



En la figura 6.16 también se puede ver que cuando se realiza la perturbacién en la entrada de H,O y Tg,e las
respuestas presentan cambios abruptos de corta duracién al inicio de dichas perturbaciones. En cambio, cuando

se realizan perturbaciones en las temperaturas los cambios son mas suaves y las respuestas son mas estables.

En la figura 6.17 podemos ver ambas salidas del controlador (Ucanson Y Uthez) para las condiciones de

operacion que se presentan en la figura 6.15.
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Figura 6.17- Salidas del controlador Ucznson Y Uthez €n funcion del tiempo realizando
cambios en las entradas de Fcanson, Tge, THets THES-

Para poder cuantificar el esfuerzo de control con mas claridad en la estructura 2, se han realizado nuevas
simulaciones. En las figuras 6.18 y 6.19 se muestran las salidas del sistema (Fy, y Fco) Yy las salidas del
controlador (Ucanson Y Uthez). De la simulacion realizada podemos ver que el controlador debera producir un
incremento del 8% en el flujo de etanol para producir un aumento del 1% en la salida controlada (Fy).
Ademas el controlador debera producir un aumento del 1% en el flujo en la temperatura de la camisa térmica
correspondiente a la zona 2 para producir un aumento del 1% en la salida controlada (Fco). Con estos
valores podemos considerar que el esfuerzo de control bajo estas condiciones es razonable en ambos lazos,
aunque a partir de los resultados obtenidos podemos decir que el primer lazo realizara un esfuerzo de un

orden de magnitud mayor que el segundo lazo para poder controlar su salida correspondiente.

115



IS

x10°

6.66
I
— E.
0 o
o 12 3
E °
: :
g )
= 6.62 (@)
s o
o —_
£ 3
o S
=) 9,
T 66 1.18
i
—-I

0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000 16000
Tiempo [s]

Figura 6.18- Flujo molar de H, (lado izquierdo) y flujo molar de CO (lado derecho) en funcién del tiempo cuando la
referencia del F¢o se incrementa un 1% en t=500s y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 1% en t=7200s
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Figura 6.19- Salidas del controlador: Ucapson (lado izquierdo) y Ut (lado derecho) en funcion del tiempo cuando la

referencia del Fco se incrementa un 1% en t=500s y cuando la referencia del F, se incrementa un 1% en t=7200s
Estructura 3: Fy5o controlara Fy, / Ty go controlara Feo

Al implementar el controlador con los parametros obtenidos utilizando el método de la curva de reaccién de
Ziegler-Nichols, observamos que las salidas no pueden ser controladas. Por este motivo hemos realizado un
ajuste experimental (ver tabla 6.6). Hemos observando los resultados en funcién del tiempo ante cambios del 5%
en la referencia de H, y ante cambios del 10% en la referencia de CO. Las salidas muestran un seguimiento de

las consignas con un tiempo del orden de los 600 segundos y unos picos considerables, (de una magnitud
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similar a la de los incrementos de las consignas) sobre todo cuando realizamos el incremento en la referencia de
CO.

Kp K
0.64 2.1x107

PI

2.81x10° | 9.34x 10"

Lazo2 | Lazo 1

Tabla 6.6: Parametros obtenidos experimentalmente para la estructura 3.
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Figura 6.20- Salidas de flujo molar de H, en funcién del tiempo cuando la referencia del F¢o se incrementa un 10% en t=50s
y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 5% en t=400min
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Figura 6.21- Salidas de flujo molar de CO en funcion del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 10% en
t=50s y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 5% en t=400min
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En la figura 6.23 ensefiamos las variables de control correspondientes a las salidas controladas que podemos

ver en la figura 6.22. Corresponden a cambios del 10% y 5% en las referencias de Fco y Fiz en t=50s y t=4000s

respectivamente. El controlador debera producir un aumento del 9.8% en el flujo de agua para producir un

incremento del 10% en la salida controlada (Fy); y si producimos un incremento del 2% en la Uty logramos que

la salida controlada (correspondiente al flujo de CO) aumente un 5%.
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En la figura 6.25 hemos graficado las salidas del sistema (flujos molares de H, y CO) cuando realizamos

perturbaciones en Fcanson, Tge, Thet, Thes. Las perturbaciones se han implementado realizando escalones del

5% de su valor nominal en las variables Fconson, Tge, THet Y Un escaldon del 2% de su valor nominal en Ty gs.
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Para mas detalle, ver figura 6.24. Para esta estructura podemos ver que la influencia de Ty g3 también es mucho
mas grande que la del resto de las entradas. Ademas se observa también que hay un buen comportamiento del

controlador ante estas perturbaciones.
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Figura 6.24- Perturbaciones: escalones del 5% del flujo nominal de Feanson, Tges The!
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Figura 6.25- Salidas de flujo molar de H, y de CO en funcion del tiempo realizando cambios
en las entradas de Fconsor, Tge, THET THES

Estructura 4: T controlara Fy, / Ty g2 controlara Feo

Los parametros obtenidos por el método de ajuste de Ziegler-Nichols a lazo abierto no han permitido obtener
un buen comportamiento. Por lo tanto se ha realizado un ajuste experimental, que se indica en la tabla 6.7. En

las figuras 6.26-6.28 se muestran las salidas del flujo de H, y CO ante diferentes cambios en las referencias.
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Kp K
— | 99x10° [212x10°
N
3

o
~ | 275x10° | 5x10°
N
3

Tabla 6.7: Parametros obtenidos experimentalmente para la estructura 4.
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Figura 6.26- Salidas de flujo molar de H, en funcioén del tiempo cuando la referencia del F¢o se incrementa un 1% en t=400s
y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 1% en t=15000s.

Las simulaciones muestran que podemos conseguir un seguimiento de consignas sélo cuando realizamos
incrementos pequefios (1%), pero no para incrementos mayores. En la figura 6.27 podemos observar qué
sucede con incrementos del 2% y del 10% en la referencia de hidrégeno.
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Figura 6.27- Salidas de flujo molar de H, en funcidn del tiempo cuando la referencia del F¢o se incrementa un 2% y 10% en
t=400s y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 2% y 10% en t=15000s.
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En la figura 6.28 observamos el flujo molar de CO de salida para un incremento de la consigna del 1%.
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Figura 6.28- Salida de flujo molar de CO y ampliacién en funcién del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un
1% en t=400s y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 1% en t=15000s

En la figura 6.29 podemos ver como son las salidas del controlador ante cambios en las referencias, (cuando

la referencia de Fco se incrementa un 1% en t=400s y la referencia de F, se incrementa un 1% en t=10000s).

Esta estructura es la peor de las cinco seleccionadas porque el controlador tiene que inverter mucho tiempo en

llegar a su valor final, incluso ante cambios en las referencias de solo el 1%. En la figura 6.29 podemos ver

también que se requiere un aumento del 21% en la Uy para que la salida de Fy, aumente aproximadamente un

1%, en cambio, un aumento del 2% en la U 1.4, para que la salida de Fco aumente aproximadamente un 1%.
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Figura 6.29- Salidas del controlador: Urge (lado izquierdo) y Ur, . (lado derecho) en funcion del tiempo cuando la

referencia del F¢o se incrementa un 1% en t=400s y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 1% en t=100000s
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Finalmente, en la figura 6.32 se puede observar como se comportaria el flujo molar de H, y CO cuando
realizamos perturbaciones en Fcanson, Frzo, THEe1, Thee- Las perturbaciones para Feanson Y Frzo S€ han realizando
haciendo escalones del 10% de su valor nominal, ver figura 6.30. En cambio, como se observa en la figura 6.31,

las perturbaciones en Ty g1, Th ez han sido del 5%.
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Figura 6.30- Perturbaciones: escalones del 10% del flujo nominal de Fcapson Y Fhzo-
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Figura.32 Salidas de flujo molar de H, y de CO en funcién del tiempo realizando
cambios en las entradas de Fcaonson, Fuzo, THET THE?

Estructura 5: Ty g, controlara Fy, / Ty gz controlara Feo

Para esta estructura hemos ajustado los parametros del controlador Pl mediante el método de la curva de
reaccion de Ziegler-Nichols y los resultados estan resumidos en la tabla 6.8. Al implementar el controlador con
estos parametros, observamos que las respuestas son estables. Es decir, para esta estructura no hemos tenido

que realizar un ajuste experimental.

Kp K,
7.23x10* | 6.03x 10?

PI

6.45x10° | 5.39x10°

Lazo 2 | Lazo 1

Tabla 6.8: parametros obtenidos mediante el método de la curva de reaccion de Ziegler-Nichols para la estructura 5.

Las figuras 6.33-6.34 muestran los resultados obtenidos de simulaciones con el modelo lineal. El

comportamiento del sistema controlado parece, con este primer analisis, adecuado.
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Figura 6.33- Salidas de flujo molar de H, en funcién del tiempo cuando la referencia del F¢o se incrementa un 10% en t=50s
y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 10% en t=1200 s.

x10°

R LTI TTYEPTL)

] Sistema linealizado

2t M il

H
HY
= 0
HE
FY

kS
FEN

'0
..

e kL]

5N

T Referencia en el F,

5
o
s
A
s
F
:

0 3600 7200 10800
Tiempo [s]

Flujo molar de CO [mol/s]

Figura 6.34- Salidas de flujo molar de CO en funciéon del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 10% en
t=50s y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 10% en t=1200 s.

Los parametros que mostraron buen desempefo sobre el modelo lineal fueron aplicados al modelo no-lineal
(ver figura 6.35) para verificar su funcionamiento y el resultado de las simulaciones muestra unas curvas de
forma adecuada pero con tiempos de respuesta extremadamente largos. Ademas, del mismo modo que ocurre
con otras estructuras, el control basado en controladores Pl descentralizados no puede admitir cambios del 10%

en las referencias. Concretamente, la figura 6.35 muestra el comportamiento del sistema controlado para
cambios de referencia del 1%.
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Figura 6.35- Flujo molar de H, (lado derecho) y Flujo molar de CO (lado izquierdo) en funcién del tiempo cuando la
referencia del Fco se incrementa un 1% en t=500s y la referencia del F};, se incrementa un 1% en t=12000s

En la figura 6.36 podemos observar las dos salidas del controlador (Tye1 Y Thez) para las mismas condiciones
de operacion de la figura 6.35: la referencia del Fco se incrementa un 1% en t=500s y la referencia del Fy, se
incrementa un 1% en t=12000s. De la simulacién realizada podemos ver que el controlador debera producir un
incremento del 5% en la temperatura de la primera camisa térmica para producir un aumento del 1% en la salida
controlada (Fy,). Ademas el controlador debera producir un aumento del 1% en la temperatura de la camisa
térmica en la segunda etapa para producir un incremento del 1% en la salida controlada (Fco). Entonces
podemos concluir que el esfuerzo de control bajo estas condiciones es adecuado en ambos lazos de control, sin

embargo, el segundo lazo es el que realizara mas esfuerzo para poder controlar su salida correspondiente.

—, 680 680
=, .
Salida del controlador 7]
o -\ i o
“ - 1 correspondiente a Ty g+ | &
- ‘/‘ ‘\ _———"—_ Q
= e A - o
o 4 . - )
e v \ PR —_
< § \ e (2]
o \ e o
. cy U4 3
e \ 4 -,
c N =
O 660- s 16700
o
r~, L
-_ V4 ~. Q.
[) / Sl o
© 4 S, =
put / s -
S K4 T z
. —
X ! Salida del controlador =
‘\ ! correspondiente a Ty g,
\\
~d
640\ L L L L L L 660
0 1 2 3 4 5 6
X 104

Tiempo [s]

Figura 6.36- Salidas del controlador: Ty g4 (lado izquierdo) y Ty, (lado derecho) en funcién del tiempo cuando la referencia
del Fco se incrementa un 1% en t=500s y cuando la referencia del F};, se incrementa un 1% en t=12000s
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En las figuras 6.37-6.39 se muestra el comportamiento del sistema para cambios de consigna mayores que el
1%. Para evaluar el funcionamiento del controlador implementado hemos observado la salida controlada de Fy,
en funcién del tiempo ante incrementos del 1%, 2% y del 10% en las referencias de Fy, y Fco (ver figuras 6.37-
6.38), asi como la salida controlada Fco en las mismas condiciones (ver figura 6.39).
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Figura 6.37- Salidas de flujo molar de H, en funcion del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa de 1%,2% y 10%
en t=500s y cuando la referencia del F, se incrementa en 1%, 2% y 10% en t=12000s

Por razones de escala en la figura 6.38 hemos realizado una ampliacién de la figura 6.37 de manera que se
pueda observar adecuadamente como se ve afectado el flujo de H, ante los incrementos realizados en la

referencia del Fqo.
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Figura 6.38- Salidas ampliadas de flujo molar de H, en funcion del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa de
1%,2% y 10% en t=500s y cuando la referencia del Fy, se incrementa en 1%, 2% y 10% en t=12000s
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De las figuras 6.37 y 6.38 podemos concluir, como era predecible, que al realizar cambios del 1% o0 2% en las
referencias obtenemos mejores resultados que cuando realizamos incrementos del 10%. El peor resultado se
puede ver cuando variamos en t=12000s un 10% la referencia de H, ya que nunca el hidrogeno producido puede
alcanzar el valor deseado, quedandose solo a la mitad del escalén.
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Figura 6.39- Salidas de flujo molar de CO en funcion del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa de 1%, 2% y
5% en t=500 s y cuando la referencia del F, se incrementa en 1%, 2% y 5%10% en t=12000 s

Podemos decir que al incrementar la referencia de Fi;; en mas de un 5%, la respuesta presenta saturacion.
Ahora vamos a analizar cémo se comportaria el flujo molar de H, y CO ante perturbaciones en Fconson, Fhoo,
Ther, Tues. Las perturbaciones se han realizando haciendo escalones del 5% de su valor nominal en todas las
variables. En la figura 6.40 se puede observar el Fconson ¥ Fh2o, €n cambio, la figura 6.41 presenta las

perturbaciones realizadas en Ty gq, Tyes.

-3 -3
1'5X1O )§1O
0 ——
©° ___IFCZHSOH m
E Fh20 'CE)'
=
2 r 3
3 I &
wotan 185 o
° - T )
= 1! 1 n
= it T z
o !- 1 o
€ - 1 3
.g -‘ ————————————————————————————————————————————————— o
=} =
T8 2,
13 L L L L L L 8
0 1 2 3 4 5 6
Tiempo [sl(1o4

Figura. 6.40- Perturbaciones: escalones del 5% del flujo nominal de Fcapson Y Frzo.
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Figura. 6.41- Perturbaciones: escalones del 5% del flujo nominal de Tge y T, es.

En la figura 6.42 podemos observar las salidas del flujo molar de H, y flujo molar de CO bajo el efecto del las
perturbaciones mencionadas. Nuevamente, en esta estructura podemos ver que la influencia de Ty g3 también es
mucho mas grande que la del resto de las entradas. También se puede ver que el controlador consigue el

rechazo de las perturbaciones.
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Figura. 6.42- Salidas de flujo molar de H, y de CO en funcion del tiempo realizando cambios en las entradas de Fcanson,
Fheo, THET, THES

6.5 Control del sistema con retardo. Predictor de Smith

En los apartados anteriores hemos podido verificar que el reformador posee una conducta dinamica lenta y
con respuesta inversa. En el contexto de control de procesos estas caracteristicas significan que el sistema a

controlar presenta cierto tipo de complejidad. Esta respuesta inversa puede tratarse como el retardo que

128



presenta nuestra planta. Este retardo puede ser compensado mediante técnicas de control conocidas en la
literatura como por ejemplo la técnica propuesta por [Smith, 1957]. Estas técnicas son conocidas como predictor
de Smith (porque predice el efecto del retardo frente a una decisién de control) o compensador de tiempos

muertos (porque elimina el efecto del tiempo muerto sobre la dinamica del controlador).

Suponiendo que todos los retardos son debidos al proceso y que su magnitud es conocida, la funcién de
transferencia del proceso puede ser escrita como una funcién de primer orden puro en serie con su retardo (es
decir, se presenta como dos bloques en serie, sin que tal separacion pueda ser realizada en la practica para
algun proceso):

Gp(s)= G(s). exp(-64. s) (6.5)

y si se adopta la hipdtesis simplificada tipica, en que el sensor y el actuador fuesen ideales (Figura 6.43), la

respuesta dinamica del lazo abierto a una entrada en la referencia sera:
y(s)= Gc(s).[G(s).exp(-Bq. S)].Yrer(S) (6.6)

es decir, la respuesta dinamica de una accion de control se ve retardada en, precisamente, el retardo
originalmente considerado.
Para eliminar los efectos del retardo, se requeriria informacién presente y no la retardada, en una expresion

sin retardo, y*(s), como se puede observar en la ecuacion 6.7:
y*(8)= G(s). G(8).Y per (8) (6.7)

donde y* es la respuesta dinamica de un hipotético sistema de primer orden sin retardo, que se podria obtener si
a la respuesta y(s) de la ecuacién 6.6 (en realidad, a la respuesta medida, yM(s), pero que la hemos supuesto

ideal) se le pudiese agregar (SUMAR) la expresion:
V(s)=[1-exp(-64.51Gc(s)-G(S)-Yrer(S) (6.8)
ya que en ese caso se tendria:
V(s)+y(s)=y*(s) (6.9)

que es la solucién deseada al problema del retardo.
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Es, quizas, mas simple visualizar el efecto mediante los diagramas de bloques y aplicando algebra de

bloques; en primer lugar, el proceso y su retardo tiene el diagrama de bloques representado en la Figura 6.43.

Proceso
Controlador ~  r-----mm T |

Yrer (8)

Ge(s)

Figura 6.43: Proceso Controlado Feedback

Luego, Smith propone agregar una compensacion del tiempo muerto (Figura 6.44), antes que la sefial medida

(que hemos supuesto ideal) llegue al controlador, conformando un mecanismo controlador mas complejo:

Mecanismo Controlador Proceso
Yrer (8) i i : EY(S)
: Ge(s) : : G(s) exp(-64s) | »

| teptos) o) || Py

Figura 6.44: Compensacién de Smith modifica la sefial de control

Este diagrama de bloques, que refleja efectivamente "cdmo" se conformara el nuevo tipo de controlador,

resulta equivalente (por algebra de bloques) al sistema de control feedback de la Figura 6.45.

Mecanismo Controlador Proceso
YRer () Gq(s) | G(s) exp(-6d s) EL(S)V
+ ' !
Y*(s) | |

Figura 6.45: Circuito equivalente de un proceso compensado por Smith

que corresponde a un logro importante: se ha conformado un controlador feedback de aquella parte de la
funcion de transferencia del proceso que no presenta retardo, de modo que el retardo tiene un efecto posterior a
la accién de control y, por ende, no entorpece la calidad del control. Es decir: la compensacién de tiempos

muertos, también conocida como predictor de Smith, saca el tiempo muerto afuera del lazo de control.
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Una de las dificultades tipicas del control de procesos, sobre todo si hay transportes en el proceso, es, sin
duda, el tiempo muerto; pero también existe la dificultad asociada a los modelos incompletos o simplificados en
exceso o, simplemente, desconocidos (empiricos). Esta dificultad se hace evidente al disefiar un predictor de
Smith porque el controlador requiere ahora un conocimiento adecuado del tiempo muerto del proceso (la funcion

del predictor contiene, precisamente, el tiempo muerto del proceso controlado).

Las imperfecciones del modelado, tanto en la funcién de transferencia G(s) como en el tiempo muerto "t4" o

"B4" son inevitables. Si las estimaciones no son suficientemente buenas, entonces el elemento de compensacion:
V(s)+y(s)=y*(s) (6.10)

no sera adecuado porque no conocemos exactamente G(s) (es decir, no tenemos valores perfectos para sus

parametros) ni el tiempo muerto.

Resumiendo, sdlo si se conoce el modelo y su retardo de manera precisa, el compensador de Smith sera util
y exacto. Si no se conoce el modelo en forma precisa, es perfectamente posible que se produzcan errores, que
podrian llegar a desestabilizar procesos que sujetos a control Pl o PID hubiesen sido estables.
6.5.1 Simulaciones
Estructura 1 Fconson controlara Frs / Froo controlara Feo

Utilizando los parametros que presentan un buen desempefio en el controlador Pl clasico implementado en el

sistema no lineal. Las figuras 6.46 y 6.47 muestran los resultados obtenidos para evaluar el desempeno del

controlador de Smith, con este objetivo hemos comparado las salidas de ambos controladores.

7.2
7L Salida de H, (Predictor Smith) i
_____ Salida de H; (PI)
L Referencia en el Fy;
(7]
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£
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E 77 : ]
.o :
S 6.8 e £ T i
T
6.6 1
64 1 1 1 1 1 1
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Figura 6.46: Salidas de flujo molar de H, en funcién del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 10% en
t=400s y cuando la referencia del F, se incrementa un 10% en t=800s
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La salida de flujo de H, para el caso en que utilizamos el predictor de Smith tiene un comportamiento mas
suave (evitando un pequefio pico cuando aplicamos el cambio de referencia de H2) que cuando se implementa
el controlador PI clasico. Cuando perturbamos la referencia de CO, no vemos cambios notables en los

controladores comparados.

1.6 ; ‘ ‘ ;
___Salida de CO (Predictor Smith)
_._ Salida de CO (PI)
..... Referencia en el Fco .
0 i
©
E
o 1.4¢
o
Q
©
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L)
o
g
.g. 12k
i
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Tiempo [s]

Figura 6.47: Salidas de flujo molar de CO en funcién del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 10% en
t=400s y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 10% en t=800s

El fluio de CO que ha sido controlado mediante el controlador clasico Pl presenta un sobrepico mayor
comparado con el que se produce cuando utilizamos el predictor de Smith. Este sobrepico se observa en la

respuesta frente a la perturbacion realizada en t=800s.

Estructura 2 Fc,4501 coOntrolara Fy, / Fy g2 controlara Feo

Los parametros utilizados se encuentran resumidos en la tabla 6.5. La respuesta del sistema a lazo cerrado
con los valores de sintonizacion anteriores se pueden observar en las figuras 6.48 y 6.49, donde se muestran las
salidas controladas en el flujo de H, y CO. Estos valores se han implementado en el controlador lineal Pl y en el

predictor de Smith aplicados en el sistema no lineal.
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Figura 6.48: Salidas de flujo molar de H, en funcién del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 2% en t=50s
y cuando la referencia del F, se incrementa un 2% en t=4000s

La diferencia en las repuestas no es notable para esta estructura. Entonces no es conveniente utilizar un
controlador predictivo porque no seria conveniente desde el punto de vista practico, ya que aumenta la

complejidad del controlador y no se manifiesta un cambio importante.
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Figura 6.49: Salidas de flujo molar de CO en funcion del tiempo cuando la referencia del Fo se incrementa un 2% en t=50s
y cuando la referencia del F¢o se incrementa un 2% en t=4000s

Cuando evaluamos el predictor de Smith, el comportamiento del sistema controlado no es muy diferente al

que presenta con el controlador lineal PID.
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Estructura 5 Fy g4 controlara Fy, / Fy gz controlara Feo

Los parametros tedricos ajustados mediante el método de Ziegler Nichols no han presentado un buen
desempefo. Entonces hemos decidido utilizar estos parametros en el predictor de Smith para verificar si mejora
la situaciéon. Pero hemos visto que el comportamiento del controlador de Smith no presenta una mejora
importante. En las figuras 6.50 y 6.51 muestran los resultados obtenidos.

3
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Figura 6.50: Salidas de flujo molar de H, en funcion del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 2% en t=400s

y cuando la referencia del Fy, se incrementa un 2% en t=12000s

Como hemos concluido en la estructura 2, el mejor comportamiento se ve cuando evaluamos el
comportamiento frente a las perturbacion en la referencia de H, para t=12000s.
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Figura 6.51: Salidas de flujo molar de CO en funcion del tiempo cuando la referencia del Fco se incrementa un 2% en
t=400s y cuando la referencia del Fco se incrementa un 2% en t=12000s
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6.6 Analisis en el dominio frecuencias

La interpretacién mas simple de la funcion de transferencia G(s) es que esta representa la respuesta de una
entrada sinusoidal. Puesto que todas las sefiales se pueden descomponer como suma de sinusoides de distintas
frecuencias, entonces vale la pena conocer la respuesta del sistema ante sefiales sinusoidales de diferentes
frecuencias. Si se realiza un analisis en el dominio de frecuencias, en particular en todo el ancho de banda, es

muy util para estudiar el control feedback.

El ancho de banda (BM) es un indicador de la banda de frecuencias en la que el control es eficaz. El efecto
de las perturbaciones es mas grande por lo general en todo el ancho de banda: a frecuencias menores son
atenuadas por el feedback y a frecuencias mayores suelen ser atenuadas por el proceso mismo. A frecuencias
inferiores al ancho de banda (w <BM), la retroalimentacion es efectiva y afectara a la respuesta de frecuencia. A

frecuencias mas altas que el ancho de banda (w> BM), la respuesta no se vera afectada.

Como se explicé en el capitulo 5, cuando se hace un analisis frecuencial de los indices de controlabilidad,
debe considerarse principalmente la franja de frecuencias marcada por el ancho de banda. Sin embargo, el
ancho de banda del sistema en lazo cerrado era desconocido cuando se hizo el estudio de controlabilidad. De
hecho el estudio de controlabilidad tenia como principal objetivo la seleccién de las estructuras de control mas
favoralbles. La frecuencia de corte a lazo abierto o bien la frecuencia correspondiente a la constante de tiempo
dominante del sistema nos dieron una primera idea del ancho de banda del sistema y del rango de frecuencias

de interés para la evaluacion de los incides de controlabilidad.

Efectivamente, en el capitulo 5 se estudiaron los indices de controlabilidad en un rango de frecuencias desde
cero hasta la frecuencia dominante del sistema de lazo abierto. Sin embargo, el rango de frecuencias de interés
no viene dado por el sistema a lazo abierto sino por el sistema a lazo cerrado. A continuacion se analiza cémo
han cambiado las constantes de tiempo del sistema al cerrar los lazos de control. Se presentan como ejemplo
los pares 1 y 4, que consideran respectivamente variables que son flujos y variables que son temperaturas. En
los dos casos se observa que la respuesta con los lazos de control cerrados es mas lenta que con los lazos de
control abiertos, 1o que significa que los rangos de frecuencia de interés son mas estrechos que lo que se

considero cuando se analizo la frecuencia dominante del sistema en lazo abierto (ver capitulo 5).

Estructura 1 Fconson controlara Fro / Faoo controlara Feo

En la figura 6.52 podemos observar la salida en el flujo molar de H, bajo las condiciones que se detallan a

continuacion:
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Fue, para el sistema en lazo abierto (LA) realizando un escalén en la entrada del flujo molar de C,HsOH

del 10% en t=10s, mientras el resto de las entradas permanece en su valor estacionario.

Fue, para el sistema en lazo cerrado (LC) realizando un escaldn en la referencia de H, del 10% en t=10s,

mientras el otro lazo de control (Fyz0 controlara Fco) permanece abierto.

Fue, para el sistema en lazo cerrado (LC) realizando un escalén en la referencia de H, del 10% en t=10s,

mientras el otro lazo de control (Fy20 controlara Fco) permanece cerrado.

Flujo molar de H, [mol/s]

7.4

6.6

6.5

6.9k
6.8F

6.75

Salida de H; (LA)
— Salida de H, (LC) mientras el otro
lazo de control permanece cerrado
=== Salida de H, (LC) mientras el otro
lazo de control permanece abierto
Referencia en el flujo de Fy,

200 400 600 800 1000
Tiempo [s]

1200

Figura 6.52: Salida de flujo molar de H; a lazo cerrado y a lazo abierto cuando la entrada del flujo de Fcopyson S€ incrementa
un 10% en t=10s

En este caso, figura 6.53, podemos observar la salida en el flujo molar de CO bajo las condiciones que se

detallan a continuacion:

Fco, para el sistema en lazo abierto (LA) realizando un escalén en la entrada del flujo molar de H,O del

10% en t=10s, mientras el resto de las entradas permanece en su valor estacionario.

Fco, para el sistema en lazo cerrado (LC) realizando un escaldn en la referencia de CO del 10% en t=10s,

mientras el otro lazo de control (Fcoqs04 CONtrolara Fy,) permanece abierto.

Fco, para el sistema en lazo cerrado (LC) realizando un escalon en la referencia de CO del 10% en

t=10s, mientras el otro lazo de control (Fconson cONntrolara Fi,) permanece cerrado.
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Figura 6.53: Salida de flujo molar de CO a lazo cerrado y a lazo abierto cuando la entrada del flujo de F20 se disminuye un
10% en t=10s.

Estructura 4 T, . controlara Fy, / Ty g2 controlara Feo

En la figura 6.54 podemos observar la salida en el flujo molar de H, bajo las condiciones que se detallan a

continuacion:

e Fyg, para el sistema en lazo abierto (LA) realizando un escalén en la temperatura del gas de entrada

T4edel 10% en t=10s, mientras el resto de las entradas permanece en su valor estacionario

o Fyg, para el sistema en lazo cerrado (LC) realizando un escaldn en la referencia de H, del 10% en

t=10s, mientras el otro lazo de control (Ty g2 controlara Fco) permanece abierto

e Fyg, para el sistema en lazo cerrado (LC) realizando un escalon en la referencia de H, del 10% en

t=10s, mientras el otro lazo de control (Ty g, controlara Fco) permanece cerrado.
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Figura 6.54: Salida de flujo molar de H, a lazo cerrado y a lazo abierto cuando la entrada del flujo de Ty ¢ se incrementa un
10% en t=10s
En este caso, figura 6.55, podemos observar la salida en el flujo molar de CO bajo las condiciones que se

detallan a continuacion:
o Fco, para el sistema en lazo abierto (LA) realizando un escaldn en la entrada de la temperatura de
la camisa térmica 2, Tyeo, del 10% en t=10S, mientras el resto de las entradas permanece en su

valor estacionario.

e Fco, para el sistema en lazo cerrado (LC) realizando un escalén en la referencia de CO del 10%

en t=10s, mientras el otro lazo de control (T4 . controlara Fy,) permanece abierto.

e Fco, para el sistema en lazo cerrado (LC) realizando un escalén en la referencia de CO del 10%

en t=10s, mientras el otro lazo de control (T4 . controlara Fy,) permanece cerrado.
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Figura 6.55: Salida de flujo molar de CO a lazo cerrado y a lazo abierto cuando la entrada del flujo de Tg . se incrementa un
10% en t=10s
138



6.7 Conclusiones

Al analizar el desempefio de los controladores implementados para cada una de las estructuras
seleccionadas, se han observado comportamientos muy distintos. Por este motivo no ha sido posible realizar las
mismas simulaciones para todas las estructuras. Tampoco ha sido posible utilizar el mismo método de ajuste de
parametros en todos los casos. Asi, solamente las estructuras 2 y 5 se han ajustado segun el método de Z-N,
puesto que en los otros casos los parametros de Z-N no conseguian una regulacion de la variable controlada, o
bien un ajuste a prueba y error superaba de manera clara el desempefio del controlador. Unas de las razones
por las que se necesita recurrir a este método es la gran no linealidad del sistema asi como la interaccion entre

lazos.

Evaluando el comportamiento de los distintos pares podemos concluir lo siguiente en relacion con el tiempo
de respuesta: cuando utilizamos la estructura 1 donde las variables implicadas son flujos, es decir, Fconson
controla Fy, y Froo controla Feo, entonces la variable controlada alcanzara rapidamente su valor deseado. En
cambio, en las estructuras donde tenemos temperaturas como variables manipuladas, el control sera mucho mas
lento. Por ejemplo, en la estructura 2, donde sabemos que el Fconson controla Fr, y Ty ez controla Feo, las salidas
(Fu2 ¥ Fco) tardaran mas de 2000s en llegar a su valor final en cambio la estructura 1, las mismas salidas
tardaran aproximadamente 200s en llegar al valor final. Es decir, al considerar Ty g2 como variable de entrada del
sistema, éste sera mas lento en responder. De todos modos también pueden distinguirse las constantes de
tiempo de los lazos cerrados de las estructuras 2 a 5, todos ellos con alguna temperatura implicada. El peor caso
se observa en la estructura 4 donde los tiempos de respuesta son como minimo de un orden de magnitud
superior al de los otros pares. Entre las estructuras de 2, 3 y 5, la tercera es el que tiene unos tiempos de
respuesta mas similares a la estructura 1. Esta conclusion sera muy significativa para implementar el

controlador, destacando la superioridad de la estructura 1 segun el criterio de tiempo de respuesta.

En todos los pares observamos que las respuestas no presentan oscilaciones duraderas. Por lo tanto, no

podemos afirmar que un par sera mejor o peor que el otro evaluando esta consideracioén.

Los cambios en las referencias que admite el sistema controlado varian de una estructura a la otra. Las
estructuras 1 y 2 admiten cambios de un 10% sobre el valor nominal, con dinamicas adecuadas, lo que no puede
decirse de los otros pares. Por otro lado, al disminuir la magnitud de los cambios a 5%, 2% y 1%, todos los pares
llegan a presentar un buen seguimiento, ya que al aplicar cambios mas pequefos el controlador tiene que

realizar un esfuerzo menor para poder controlar el sistema.

También se han evaluado las variables manipuladas del sistema bajo control. En este analisis se ha puesto
especial énfasis en el esfuerzo de control. En todos las estructuras estudiadas menos en la 4, hemos observado

esfuerzos de control que implican incrementos porcentuales en las salidas del mismo orden que los incrementos
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porcentuales en las entradas. El peor caso lo encontramos en la estructura 4 para el primer lazo de control,

donde la T . debera realizar un esfuerzo de control del 41% para incrementar el flujo de H, un 1%.

Como un andlisis preliminar de robustez del sistema, se ha simulado el comportamiento del sistema
controlado ante cambios en las entradas que no se usan como variables de control. Cuando analizamos el efecto
de las perturbaciones en las variables de entrada que no son variables de control, de manera general podemos
concluir que las diferentes estructuras de control consiguen un buen rechazo de estas perturbaciones. También
se observo que en todas las estructuras de control, la variable mas influyente es la temperatura de la camisa
térmica 3. Especificamente, en la estructura 2 la Ty g3 afecta a ambas salidas de igual manera, en la estructura 3
esta temperatura afectara mas al flujo de Fy,, y finalmente para las estructuras 4 y 5 se ve que la salida en el

flujo de CO sera la mas afectada.

Segun el analisis hecho en el capitulo 5 acerca de los indices de controlabilidad las estructuras 2, 4 y 5 son
las preferidas para un control descentralizado, por sobre de la 1 y la 3. Sin embargo, después del analisis
basado en el modelo no lineal completo del sistema, las estructuras mejor comportadas no son las que indicaba
el estudio de controlabilidad. Podemos decir que el motivo principal por el cual sucede esto es que este sistema

presenta un alto grado de no linealidad.
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Capitulo 7



7. Conclusiones y Trabajo futuros

7.1 Conclusiones

En esta Tesis se presentan resultados vinculados al analisis, disefio, operacién y control de un procesador de
etanol para la produccién de hidrégeno para alimentar una pila de combustible de tipo PEM. El procesador
considerado consta de tres etapas de reaccién, que consisten en la deshidrogenacion de etanol a acetaldehido,
el reformado de acetaldehido y la reaccién de desplazamiento de gas de agua. Tiene una relevancia significativa
haber obtenido un modelo dinamico del sistema y la implementacion del control a este sistema, ya que no se

encuentra en la literatura trabajos similares.

En el capitulo 2 se describe la unidad de reformado de etanol con vapor propuesta, dando detalles de las
temperaturas de operacion y tipos de catalizadores utilizados en las diferentes etapas de reaccién, asi como los

resultados cinéticos que seran utilizados en el modelo.

En el capitulo 3 se explica en detalle como se obtiene el modelo matematico que permite analizar el
comportamiento dinamico del reformador y las ecuaciones que seran implementadas mediante simulacion
computacional. Este modelo dinamico es flexible y es una herramienta basica para el disefio de controladores.

Se ha realizado una validacion del modelo por simulacién del comportamiento dinamico del reformador.

Mediante los estudios de sensibilidad realizados en el capitulo 4 podemos concluir que el sistema descrito es
altamente no lineal. Analizando la influencia de las diferentes variables sobre el sistema se ha visto que la
temperatura de la camisa térmica del segundo reactor tiene gran influencia sobre las variables relevantes del

sistema.

Los estudios de controlabilidad realizados en el capitulo 5 muestran que es posible aplicar un control
descentralizado y permiten determinar cuales de las estructuras de control son las preferidas a la hora de la
implementacién de los controladores. Por un lado permiten escoger las dos mejores variables de control (de
entre las seis posibles) y por el otro determinar el mejor apareamiento entre variables manipuladas y variables

controladas. Las variables de control preferidas son Fconson Y Fhzo.

En el capitulo 6 pudimos realizar el control del reformador mediante controladores lineales. Este es un
resultado interesante desde el punto de vista de aplicacion practica ya que este tipo de controladores es muy
utilizado. Sin embargo, existen limitaciones importantes. Por un lado, muchas de las estructuras de control no
permiten hacer seguimiento de consignas con incrementos del 10%. Por otro lado, el tiempo de respuesta es
extremadamente largo para la mayoria de las estructuras estudiadas. Finalmente, la sintonia de los parametros

de los controladores es una tarea dificil, que no llega a buenos resultados cuando se siguen métodos de sintonia
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para sistemas lineales. Comparando los controladores obtenidos a partir de las distintas estructuras de control
propuestas, puede decirse que la estructura que usa como variables manipuladas los flujos de agua y etanol en
la entrada es la que presenta mejores caracteristicas. También hemos podido concluir que el controlador de

Smith no ofrece grandes ventajas.

7.2 Trabajo futuros

Seria interesante considerar otras hipoétesis para obtener un modelo mas completo de forma que se pueda
reproducir mejor el comportamiento de un reformador real. Por ejemplo, se podria considerar el gradiente de
presion a lo largo del reactor asi como un modelo heterogéneo considerando que la temperatura del gas y

del soélido sean diferentes.

También seria de interés extender los modelos de reactores considerando sistemas multitubulares con
intercambio de calor, donde la integracién térmica con las demas tareas del proceso, como puede ser la
vaporizacion o calentamiento de la mezcla alcohol-agua, representa una tarea habitual desde el punto de

vista de integracién energética.

Al estudiar la controlabilidad y al disefiar los controladores no se han considerado las incertidumbres del

sistema que permitirian realizar un estudio de la robustez del sistema controlado.

Cuando hemos implementado los controladores lineales hemos obtenido buenos resultados en el sentido
que se puede controlar la salida a pesar de la complejidad del modelo. Sin embargo, el sistema presenta
dificultades para ser controlado ya que tiene una no linealidad muy importante. Por este motivo, una tarea
futura interesante seria la implementacién de controladores no lineales de forma que se pudieran comparar

resultados sobre las ventajas y desventajas de estos controlares.
Con el objeto de comparar los resultados obtenidos frente a nuevas tecnologias seria interesante abordar
el modelado de reactores no convencionales tales como microreactores, reactores de placas y reactores de

membrana.

Comprobacion experimental de los resultados obtenidos por simulacién en el laboratorio y realizar un

estudio del consumo energético y de la eficiencia global del sistema.
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