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Modelo tedrico, numérico y experimental de un prototipo de microreactor para la
metanacion de CO, como alternativa de tecnologia Power-to-Gas

En este trabajo de tesis se demostraron las ventajas de los microreactores para la
produccion de metano a partir de la hidrogenacion de CO», se presentaron modelos
derivados de la resolucion de los fendmenos de transporte para futuras optimizaciones,
y un estudio cinético aplicable en la tecnologia Power-to-Gas (PtG). La cinética fue
modelada experimentalmente en un microreactor catalitico usando un catalizador
12%Ni/Al>O3, considerando el balance de cantidad de movimiento y continuidad de
especies tridimensional. ElI microreactor constd6 de 80 microcanales de dimensiones
0,45x0,15x50 (mm?), y 0,04 (mm) de espesor de catalizador. Se realizaron 60 ensayos
experimentales por triplicado en diversas condiciones de flujo volumétrico (110, 130 y
140 mL/min), temperatura (275, 300, 325 y 325°C) y presion parcial de reactivos. Los
parametros cinéticos se ajustaron numéricamente utilizando COMSOL Multiphysics 5.6
y Matlab 2021. Se determind que un modelo cinético de potencia con un exponente
cinético bajo (0,1-0,2) es adecuado para representar una amplia gama de datos
experimentales de conversion de CO> (hasta 86%) y rendimiento de CH4 (hasta 86%), y
que podria ser util en aplicaciones de PtG. Se calculé una energia de activacion en el
rango de 79-97 (kJ/mol).

Ademas, se propuso un modelo analitico riguroso de velocidad basado en la aplicacion
del método de la transformada finita de Fourier a la ecuacion multidimensional de
Navier-Stokes, que, no solo permite obtener perfiles de velocidad precisos tanto en la
zona catalitica como hueca dentro de los canales de un microreactor utilizado para la
metanacion de COg, sino que también constituye una herramienta robusta para el futuro
escalamiento y optimizacion de la eficiencia catalitica de este proceso.

Finalmente, los resultados numéricos mostraron una mayor conversion de CO: (y H) a
CHjs4 en condiciones donde prevalecian las fuerzas de difusion, mientras que un aumento
en el flujo disminuyd la actividad catalitica cuando se consideraron solo las fuerzas de
adveccion. En régimen laminar, las fuerzas difusivas en un microreactor son superiores
a las de un reactor convencional debido a su configuracion (alta relacion
superficie/volumen y nudmero de microcanales), lo que representa una ventaja
comparativa en la actividad catalitica. Asi, esta investigacion determind que el uso de
microreactores es una alternativa prometedora para aumentar la conversion de Hz en
CHs, y asi facilitar el almacenamiento de energia renovable e hidrdgeno verde en la
infraestructura de gas natural.
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Nomenclatura

a: Ancho de microcanal, mm.

a.: Ancho critico de microcanal, mm.

AIC¢: Criterio de Informacion de Akaike, adimensional.

b: Altura de microcanal, mm.

c: Espesor de zona catalitica, mm.

C;: Concentracion de componente gaseoso i (i = Hz, CO2, CH4, CO, H20), mol/m?.
Cp: Capacidad calorifica a presion constante, J/kg/K.

dy: Diametro hidraulico, mm.

D,: Difusividad efectiva, m%/s.

E,: Energia de activacion, kJ/mol.

F: Flujo volumétrico total en entrada a microreactor, mL/min.

GHSV: Velocidad espacial del gas por hora, L/h/gcat.

k: Conductividad térmica, W/m/K.

k: Constante de reaccion, mol/m3s-Pa™",

K: Permeabilidad en zona catalitica, mm?2,

K., Constante de equilibrio termodinamico, adimensional.

L: Largo de microcanal, mm.

m: Numero de términos en el eje y de la solucion analitica, adimensional.
M,,.;».. Masa molar promedio de la mezcla gaseosa, g/mol.

n: Exponente cinético en modelo de potencia, adimensional.

n: Numero de términos en el eje x de la solucion analitica, adimensional.
n.. NUmero de experimentos, adimensional.

n,: NUmero de parametros, adimensional.

N: Numero de microcanales, adimensional.

p: NUmero de términos en el eje z de la solucion analitica, adimensional.
P,: Presion a la entrada del microreactor, Pa.

P, : Presion a la salida del microreactor, Pa.

AP: Caida de presion en eje longitudinal (z), Pa.

Pe: Numero de Péclet, adimensional.

Pe,,: Numero de Péclet en un microreactor, adimensional.

Pe,: Nimero de Péclet en un reactor convencional, adimensional.

Xi



R: Constante de gases ideales, J/mol/K.

R;: Velocidad de reaccion de componente i (i = Hz, CO2, CH4, CO, H20), mol/m?s.
Re: NUmero de Reynolds, adimensional.

RSS: Suma de cuadrados residuales, adimensional.

S: Parametro de flujo volumétrico en zona catalitica, m*/Pa-s.
t: Tiempo, s.

T: Temperatura, K.

v,: Velocidad de mezcla gaseosa, m/s.

v,,: Velocidad de mezcla gaseosa en zona catalitica, m/s.
v,,. Velocidad de mezcla gaseosa en zona hueca, m/s.

x: Conversion de CO», adimensional.

y;: Fraccion molar de componente i (i = Hz, CO2, CH4, CO, H20), adimensional.

Simbolos griegos

y: Razon molar Ho/CO; en la entrada, adimensional.

&: Porosidad en zona catalitica, adimensional.

6: Temperatura adimensional, adimensional.

u: Viscosidad dinamica del gas, Pa-s.

&: Razon de numeros de Péclet, adimensional.

p: Densidad del gas, kg/m?®.

¢: Fraccidn del gas que pasa a través de la zona hueca, adimensional.
y: Parametro en el modelo de presion, m*/Pa-s.

w;: Fraccion masica de componente i (i = Hz, CO2, CHa, CO, H20), adimensional.
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1. Introduccidn

1.1 Definicién del problema

En la conferencia de las Naciones Unidas sobre el Cambio Climatico de 2015 (COP21)
se acordd reducir las emisiones de gases de efecto invernadero para mantener el
aumento de temperatura global inferior a 2 K; para ello, las emisiones de CO, debido a
actividad humana deben reducirse drasticamente [Lefebvre et al., 2020], o bien,
convertir dicho CO, en productos quimicos valorizables [Jalama, 2017], por ejemplo, a
través de la reaccion de metanacion de CO, (Reaccion 1) para la produccion de gas
natural sintético (SNG) [Kopyscinski et al., 2010].

C0,+4H, - CH, + 2H,0 AH, 208 = —165 kJ/mol  (Reaccién 1)

Por otro lado, el crecimiento exponencial de energia renovable en los Gltimos afios ha
dado lugar a un problema de almacenamiento de energia, requerido por la naturaleza
discontinua de las principales fuentes de energia renovables, como la e6lica o solar. Una
estrategia para almacenar energia renovable es el concepto de “Power-to-gas” PtG, que
se refiere a que la electricidad excedente de dichas fuentes se puede transformar en
energia quimica almacenable. Este proceso utiliza dicha energia eléctrica excedente
para realizar la electrolisis de H,0 y producir asi H,, el que reacciona con el CO,
formando metano renovable (SNG), el que puede ser conectado a las redes de gas
natural [Luo et al., 2018; Moioli et al., 2019; Lefebvre et al., 2020]. Este H,0 podria
obtenerse del producto de la metanacion de CO, , conformando asi un sistema integrado.
Mientras que los reactores de lecho fijo estan disefiados para un funcionamiento
continuo, PtG exige una operacion dinamica intermitente (arranque-parada) por lo que
los reactores necesitan tiempos de respuesta rapidos. En vista de esto, los reactores de
lecho fijo no se ajustan a estos requisitos basicos ya que el tiempo de arranque en frio y
la estabilizacion del sistema son del orden de horas. Ademas, la reaccion de metanacion
altamente exotérmica requiere una eliminacion de calor rapida y eficiente para evitar
arrangues de temperaturas, y asi evitar la desactivacion del catalizador debido al estrés
térmico y para evitar limitaciones en el rendimiento de metano causado por el
acercamiento al equilibrio termodinamico [Chiuta et al., 2017; Luo et al., 2018]. Si

bien, existe una diversidad de formas de eliminar el calor, estas son dificiles de



implementar en la operacion dinamica. Por otro lado, es necesario mantener/controlar
que las temperaturas de reaccion sean superiores a 2002C, para evitar la formacion de
carbonilo de Ni (altamente tdxico), y que sean temperaturas inferiores a 5502C, para
evitar la desactivacion del catalizador por sinterizacion o formacién de carbono [Shaaf
et al., 2014]. Por lo tanto, es necesario seleccionar una tecnologia de reactor adecuada
para satisfacer los requisitos operativos de PtG.

Una alternativa son los microreactores, que presentan altas velocidades de transferencia
de calor y masa debido a sus diminutos canales que dan lugar a cortos trayectos de
difusion [Chiuta et al., 2017]. Estos han recibido gran atencién dltimamente, debido a
su potencial para la intensificacion de los procesos quimicos, y han sido estudiados en
operaciones de transferencia de calor y masa; tales como destilacion, absorcion,
extraccion y reaccion quimica. Su principal ventaja respecto a los reactores
convencionales es su alta razon superficie/volumen, que permite una alta transferencia
de calor y masa [Soares et al., 2016]. Asi, en el contexto de PtG, es mas probable que
los microreactores ofrezcan mayor rendimiento catalitico a través de una mayor
capacidad de conversion de H. a CHa, tiempos de respuesta mas cortos [Jovanovic et
al., 2021; Chiuta et al., 2017] y condiciones de isotermicidad [Suerz et al., 2021].

Por otro lado, la naturaleza intermitente de las fuentes de energia renovable produce
fluctuaciones en el flujo de hidrégeno en la salida de un electrolizador. Si el
electrolizador esta directamente acoplado a un microreactor de metanacion sin una
reserva de almacenamiento de H,, dicho microreactor también operara de forma
dinamica [Kreitz et al., 2019]. Por lo tanto, son necesarios estudios dinamicos en
microreactores de metanacion. Ademas, la mayoria de los modelos cinéticos de
literatura se desarrollan a bajas conversiones de €0, (< 10%), por lo que no se puede
derivar informacion valiosa de estos modelos para condiciones de interés industrial para
aplicaciones PtG [Visconti et al., 2018]. Por otro lado, se ha demostrado que los
microreactores de pared recubierta son herramientas sélidas para el estudio cinético
intrinseco, debido a que la delgada capa minimiza la resistencia a la transferencia de
masa interna en los poros del catalizador [Suerz et al., 2021]. Los microreactores son
excelentes plataformas para monitorear el impacto de la dinamica de fluidos y la
transferencia de masa en las velocidades cinéticas debido a la geometria de microescala
simple, el régimen de flujo laminar y el control preciso sobre las condiciones del
proceso [Maleki et al., 2021].



Para el disefio y optimizacion de los procesos de metanacion se recomienda un trabajo
detallado de modelacion y simulacion experimental y numérica, que considere amplios
rangos de temperatura. Sin embargo, una escasa cantidad de estudios cinéticos
considera estos rangos que prevalecen en las aplicaciones modernas de metanacion con

operacion dinamica [Rdnsch et al., 2016a].

Asi, se considera que no existe suficiente investigacion sobre metanacion de CO,en
reactores de microcanales para extension a aplicaciones PtG [Chiuta et al., 2017]. Hasta
el momento (afio 2022), no se han encontrado en la literatura estudios dinamicos ni que
demuestren las potencialidades de los microreactores de pared recubierta en la
metanacion de CO». Son necesarias investigaciones que demuestren las ventajas de
estos microreactores, que presenten modelos derivados de la resolucion de los
fenOmenos de transporte para futuras optimizaciones, estudios cinéticos con

catalizadores méas economicos y aplicables en el contexto de PtG, entre otros aspectos.



1.2 Hipobtesis

El uso de microreactores cataliticos para la hidrogenacién de diéxido de carbono
permitird mejorar la conversién a metano y disminuir sus tiempos de respuesta en el
marco de la tecnologia Power-to-Gas, respecto a los tradicionales reactores cataliticos
empacados. La modelacion fisica y numérica, en conjunto con la validacién
experimental de la conversion a metano y tiempos de respuestas de la metanacion de
CO0, en microreactores cataliticos de Ni, permitira validar las ventajas del uso de dichos

sistemas en la tecnologia Power-to-gas.



1.3 Objetivos

Obijetivo general

Montar, modelar fisicamente y simular numéricamente un prototipo de
microreactor catalitico, que contenga Niquel como componente activo, para la
produccion de metano a partir de la hidrogenacion de CO,, y estudiar su

aplicabilidad en la tecnologia Power-to-gas.

Objetivos especificos

Modelar fisicamente y simular numéricamente los balances de momentum, calor
y materia en las distintas zonas asociadas a un microreactor catalitico de
metanacion de CO,, considerando condiciones de estado transiente y

estacionario.

Montar un microreactor que contenga en sus paredes internas una capa de

catalizador soportado de Niquel para lograr la metanacion de CO,.

Realizar estudios cinéticos experimentales y numeéricos para determinar el efecto
del flujo volumétrico, presidn de reactivos y temperatura sobre el rendimiento

catalitico del microreactor.

Proponer parametros cinéticos para la metanacion de CO, a partir del ajuste

numérico a datos experimentales.

Analizar la aplicabilidad de microreactores cataliticos a la tecnologia Power-to-

gas.



1.4 Revisibn de aspectos generales en

microreactores

1.4.1 Introduccién y motivacion

En las ultimas dos décadas, la tecnologia de microreactores ha evolucionado para
convertirse en un componente crucial en el desarrollo de la intensificacion de procesos.
Los microreactores han ayudado a minimizar el consumo de reactivos y el desperdicio
de energia debido a sus pequefias dimensiones, que en la mayoria de los casos no
superan 1 mm en al menos una dimension (Figura 1.1). El pequefio volumen de los
microreactores permite un manejo seguro incluso de reacciones peligrosas o altamente
exotermicas, al mismo tiempo que facilita la deteccion rapida y facil de parametros.
Como consecuencia del pequefio tamario, la proporcion de area superficial respecto al
volumen es mucho mas alta que en los reactores convencionales. Esto a su vez afecta
otras propiedades como el régimen de flujo, y la transferencia de masa y calor. Debido a
que la alta presion y temperatura pueden manejarse mas facilmente a una escala muy
pequefia, los microreactores desbloquean nuevas ventanas de proceso. Si se deposita un
catalizador dentro del microreactor en forma de un revestimiento delgado, estos
dispositivos pueden tener grandes perspectivas en catalisis heterogénea pudiendo

abarcar desde aplicaciones petroquimicas hasta farmacéuticas [Jaenicke et al., 2017].
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Figura 1.1: Ejemplo de microcanal [Odriozola, 2013].



La estrategia del uso de microcanales y capilares para potenciar la transferencia
minimizando el gasto de energia en el bombeo ha sido utilizada por la naturaleza

durante millones de afios (Figura 1.2) [Odriozola, 2013].
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Figura 1.2: Inspiracion en el uso de capilares en la naturaleza [Odriozola, 2013].

1.4.2 \Ventajas y caracteristicas principales

Existe una amplia gama de areas de investigacion en que se pueden utilizar
microreactores de flujo continuo: Catalisis, sintesis de nanoparticulas, sensores,
electroquimica y polimerizacion [Jaenicke et al., 2017]. Estos reactores, debido a sus

pequefios didmetros hidraulicos (= 1 mm) ofrecen multiples ventajas, tales como:

= Una muy alta proporcién area/volumen, que permite una mayor transferencia de
calor y masa respecto a los reactores convencionales [Odriozola, 2013; Jaenicke
et al., 2017].

= Una mayor conversién y selectividad, y supresion de la formacién de
subproductos debido al control preciso de temperatura [Jaenicke et al., 2017].

= Alto rendimiento en la sintesis de productos quimicos [Sonawane et al., 2018a].

= Una mayor velocidad de reaccion (catalizada o no catalizada) [Odriozola, 2013].

= Una mezcla eficiente y homogénea [Jaenicke et al., 2017; Sonawane et al.,
2018a].

= Flexibilidad de la produccion. Para conseguir un aumento en la capacidad, basta
afiadir un mayor nimero de canales operando en paralelo. Si se quiere disminuir

la produccidn, basta con bloquear una fraccion de los canales [Olivera, 2012].




= Son méas seguros que los reactores convencionales. ElI volumen de los
microcanales es muy inferior al de los tradicionales, por lo que el gas acumulado
es menor. En caso de existir problemas de operacion, se localiza el canal
afectado, el que puede ser aislado sin afectar a los demas [Olivera, 2012].
Ademas, ofrecen una reduccion de la carga ambiental gracias a la minimizacion
de las cantidades de reactivo y disolvente [Jaenicke et al., 2017].

= La alta relacion superficie/volumen reduce significativamente las limitaciones
difusionales de masa y calor [Karakaya & Avci, 2011; Odriozola, 2013].

= Facilidad de movilidad o traslado [Odriozola, 2013].

» Plantas, equipos y procesos mas econdmicos. Menor costo energético
[Odriozola, 2013].

Las principales caracteristicas de estos microdispositivos se listan a continuacion.

Flujo laminar [Jaenicke et al.,, 2017]. Este patron de flujo diferencia a los

microreactores de los reactores convencionales continuos.

Los patrones de flujo se caracterizan mediante el nimero de Reynolds (Re) (ecuacion
1.1), un ndmero adimensional que es una funcion de la velocidad de fluido v, densidad
de fluido p, didmetro hidraulico dy (4Area, ansy/Perimetrom,jqao)y 1a viscosidad

dindmica p del fluido.

vpd
Re = pﬂ” (1.1)

Si dicho numero es inferior a 2200 el régimen es laminar y si es superior a 4000 el
régimen es turbulento. En el caso de los microcanales, el Re tipicamente se encuentra en
el rango de 10 — 500, lo que indica que la operacion ocurre en el régimen de flujo

laminar.

Control de temperatura [Jaenicke et al., 2017]: La dependencia de la temperatura con la

cinética de una reaccion guimica se puede describir, en general, mediante la relacion de
Arrhenius (ecuacion 1.2).

kq
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En que k, y k, corresponden a las constantes cinéticas de velocidad de reaccion a las
temperaturas T, y T,, respectivamente; E, es la energia de activacion (aparente) y R es
la constante de los gases ideales. En un sistema de reacciones complejas, con reacciones
paralelas y secuenciales, la distribucion de las concentraciones de los productos esta
fuertemente influenciada por la temperatura del sistema, lo que se deduce a partir de la
ecuacion de Arrhenius. Por lo tanto, es necesario un control estricto de la temperatura

para lograr una determinada selectividad.

En los microreactores se producen respuestas rapidas a los cambios de temperatura,
debido a que las reacciones se pueden llevar a cabo casi de forma isotérmica (incluso
reacciones altamente exotérmicas) debido a la alta eficiencia en la transferencia de
calor, por lo que se puede lograr selectividades deseadas y suprimir subproductos no
deseados. Esto no ocurre en los reactores convencionales a gran escala, ya que se

producen gradientes de temperatura axiales y radiales significativos.

Alta relacion éarea superficial/volumen [Jaenicke et al., 2017]: Gracias al pequefio

volumen interno de los microreactores, la razén area superficial respecto al volumen
interno (A/V) es alta, por lo que se produce una rapida disipacion del calor generado

durante las reacciones exotérmicas.

Control de presion [Jaenicke et al., 2017]: Cuando las dimensiones son pequefias,

incluso presiones muy altas resultan en fuerzas moderadas en las paredes del
microreactor. Por lo tanto, se pueden llevar a cabo reacciones a alta presion de forma
segura, incluso a presiones superiores a los 400 atm en microreactores capilares.
Trabajar a tales presiones en reactores convencionales en que los volimenes son litros o
incluso metros cubicos requiere autoclaves y técnicos calificados para operarlos. Los
microreactores son, por lo tanto, ideales para estudiar las reacciones a altas presiones (y

temperaturas).

1.4.3 Tipos de microreactores cataliticos

Los principales tipos de microreactores cataliticos corresponden a: Microreactores de

pared revestida (el catalizador es incorporado al microreactor mediante el recubrimiento
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de paredes cataliticas), microreactores de lecho empacado (como particulas de polvo) y
microreactores monolito [Rossetti, 2018; Yue, 2018] (Figura 1.3).

Y NN

Figura 1.3: Clasificacion de microreactores cataliticos heterogéneos: a) lecho fijo, b)

micromonolito y ¢) de microcanales de pared revestida [Rossetti, 2018].

1.4.3.1 Microreactores de paredes revestidas o recubiertas

Una forma habitual de incorporar catalizadores solidos en microreactores es mediante la
aplicacion de una capa muy delgada de recubrimiento catalitico en la pared interna del

microreactor [Yue, 2018].

Los microreactores con revestimiento de pared se utilizan para evitar una caida excesiva
de presion, y la configuracion de tales sistemas es mas compleja que el lecho empacado,
ya que se debe lograr un recubrimiento delgado y uniforme en los microcanales.
Normalmente se permite una menor carga de catalizador en esta configuracion. Pueden
estar constituidos por canales individuales o por sistemas multicanales con varias

formas, como los monolitos en forma de panal [Rossetti, 2018].

Caracteristicas generales del transporte [Karakaya & Avci, 2011; Verboom et al., 2015;

Yue, 2018]: La incorporacion de una delgada capa de recubrimiento de catalizador (con
un grosor generalmente del orden de 1 — 10 um) en un microcanal, no solo garantiza
una baja pérdida de presion y una alta transferencia de calor dentro de la capa de

catalizador para evitar la formacion de puntos calientes (en una reaccion fuertemente
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exotérmica), sino que también elimina en gran medida la resistencia interna a la difusion
asociada con los reactivos liquidos que se transportan en la capa del catalizador, lo que
permite una mejor aproximacion de las mediciones de velocidad de reaccién a las
velocidades intrinsecas de reaccion, comparadas con los reactores convencionales.
Ademas, la alta relacion superficie/volumen en los microcanales, contribuye a que las

limitaciones difusionales de masa y calor se reduzcan considerablemente.

Por otro lado, en estos microreactores se observan geometrias de flujo bien definidas,
que permiten predecir la dindmica del fluido y las propiedades de transferencia de calor
y masa dentro del reactor.

Ejemplos de reacciones en estos reactores [Yue, 2018]: Estos microreactores se han

explorado en sintesis quimicas en presencia de fases inmiscibles, como la hidrogenacién
selectiva de gas y liquido, oxidacion aerdbica de alcoholes, combinacion directa de
hidrogeno y oxigeno para la sintesis de peroxido de hidrégeno, epoxidacion con
soluciones acuosas de H,0,. Para estas reacciones, la velocidad de reaccion global en
los reactores convencionales a menudo esta limitada por la transferencia de masa entre
fases, especialmente cuando la cinética de reaccion es rapida. Sin embargo, realizando
tales reacciones multifasicas sobre una capa de catalizador delgada recubierta en

microreactores, esta velocidad de transferencia de masa se mejora significativamente.

Algunas caracteristicas se presentan a continuacién [Griffon, 2006; Olivera, 2012]:

v’ Las dimensiones tipicas de ancho de canales varian tipicamente entre 0,4 mm a
1,0 mm.

v La superficie del area activa (compuesta por catalizador) es fundamental en la
velocidad cinética de la reaccion; por lo que es posible recubrir la pared con una
capa porosa antes de la deposicion del catalizador para aumentar esta area
superficial.

v/ Permiten una mayor transferencia de calor, debido a que la reaccion se produce
principalmente sobre las paredes (o capa de catalizador), por lo que la mayoria
del calor se transmite por conduccidn a través de las paredes. Esto lo hace util en
reacciones muy endotérmicas o exotérmicas, en que se pretenden acoplar dichas
reacciones (reacciones autotérmicas).

v’ Las pérdidas de presion son minimas.
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v" Es relativamente complejo cambiar el catalizador una vez que se ha desactivado.
Por ello, es fundamental que la fase activa depositada en los canales sea estable

en el tiempo o facilmente regenerable.
1.4.3.2 Microreactores de lecho fijo

Los catalizadores sélidos pueden depositarse directamente en forma de particulas de
polvo en microreactores. Esta forma sencilla y conveniente de incorporacién de
catalizadores hace posible el uso directo de catalizadores a granel y, por lo tanto,
expande en gran medida el campo de aplicacion de los microreactores en reacciones
multifasicas catalizadas por solidos [Yue, 2018]. Dichos reactores son los mas
utilizados, debido a su féacil montaje, alta carga de catalizador; sin embargo, las
limitaciones de transporte de calor y masa pueden ocurrir facilmente y se puede

producir una caida de presion significativa [Rossetti, 2018].

A escala industrial, los lechos empacados se utilizan cominmente en reacciones
cataliticas heterogéneas. Este concepto puede ser facilmente adaptado a microreactores.
Debido a que el diametro equivalente de las particulas debe ser inferior a 1/20 del
diametro del lecho para evitar la mala distribucion del flujo, las particulas de catalizador
en los microreactores generalmente seran mas pequefias que 50 um [Jaenicke et al.,
2017].

Caracteristicas generales del transporte [Yue, 2018]: El patron de flujo de gas-liquido en

microreactores de lecho empacado, aunque se asemeja en cierta medida a los reactores
de lecho empacado convencionales con un tamafio de particulas del orden de
milimetros, presenta caracteristicas peculiares debido a la dominancia de las fuerzas
superficiales sobre las fuerzas gravitacionales a escala micrométrica. Un estudio
representativo ha demostrado recientemente que se pueden observar dos patrones
principales de flujo de gas-liquido en los microreactores de lecho compacto: Flujo
dominado por el liquido (liquido cubre los huecos intersticiales de las particulas y la
mayoria del lecho del catalizador), el que ocurre a una baja velocidad del gas superficial
y una alta velocidad del liquido superficial; y el flujo gaseoso continuo (presencia de
una fase gaseosa continua), que se favorece a una alta velocidad de gas superficial y una

baja velocidad de liquido superficial.
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En comparacion con los microreactores revestidos de pared, los microreactores de lecho
empacado eliminan la necesidad de aplicar recubrimientos finos, permiten una mayor
gama de catalizadores y reacciones; sin embargo, generalmente presentan una mayor
pérdida de presién debido a la presencia de las particulas de catalizador, una dinamica
de fluidos mas compleja y un menor rendimiento de transferencia de calor dentro del

catalizador.

Ejemplos de reacciones en estos reactores [Yue, 2018]: Hidrogenacion selectiva,

oxidacion aerdbica selectiva, sintesis directa de perdxido de hidrégeno, sintesis de
biodiésel.

Las caracteristicas de estos reactores corresponden a [Griffon, 2006; Uriz, 2014; Alvez
et al., 2015]:

v' Estan constituidos por un volumen de relleno de catalizador en forma de polvo,
en ocasiones mezclados con aditivos inertes.

v’ Féciles de fabricar, ya que no se necesita una etapa de deposicion. Ademas, el
catalizador simplemente se introduce al reactor previo a un ensayo catalitico.

v Se produce una mezcla deficiente de reactivos gaseosos dentro del reactor, por
lo que la conversion experimental no coincide muchas veces con la teorica.

v Existen limitaciones difusionales de masa y calor que pueden dar lugar a puntos
calientes en el reactor.

v Se producen pérdidas de presion considerables.
1.4.3.3 Microreactores monoliticos

Los monolitos son sélidos con una red porosa continua interconectada. Pueden formarse
a partir de polimeros organicos e inorganicos y han encontrado amplias aplicaciones en
quimica analitica, particularmente en HPLC y CEC (electrocromatografia capilar). Los
monolitos basados en polimeros son faciles de preparar y manejar, mientras que las
técnicas requeridas para la preparacion de monolitos inorganicos son mas complejas
[Jaenicke et al., 2017].

Se pueden generar dentro de tuberias, canales o columnas, por ejemplo, a través de
polimerizacion de una red porosa, sobre la cual puede inmovilizarse la fase activa. Por
un lado, este campo se encuentra en una expansion muy rapida, debido al gran interés

en la sintesis de flujo organico, pero los modelos estudiados son muy poco comunes, lo
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que se debe a la estructura muy irregular de la matriz, a la falta de datos cinéticos y a su
enfoque descriptivo que a menudo es predominantemente fenomenoldgico [Rossetti,
2018].

1.4.3.4 Otros microreactores: Miscelaneos [Yue, 2018]

Ademés de los microreactores recubiertos en paredes, de lecho empacado, y de
monolito, se han explorado algunos otros tipos que se resumen brevemente a

continuacion:

Los microreactores de pelicula descendente son otro tipo de reactor, en el que se
utilizan las fuerzas gravitacionales para generar peliculas liquidas muy delgadas (por
ejemplo, por debajo de 100 um) dentro de una pluralidad de microcanales. Al recubrir
catalizadores solidos en la parte inferior de los microcanales, se puede realizar un
eficiente contacto gas-liquido-solido para intensificar reacciones como la hidrogenacion

y la oxidacion biocatalitica catalizada por enzimas inmovilizadas.

En los microreactores de membrana, el gas y el liquido estan separados por una
membrana que proporciona un suministro controlado y selectivo de gases reactivos (por
ejemplo, H,, 0,) al sustrato liquido, donde el catalizador puede estar en primer lugar
incorporado como recubrimiento en la membrana. Los usos prometedores de tales
microreactores de membrana se han demostrado particularmente en la hidrogenacion

selectiva de nitrobenceno, oxidacion selectiva de alcohol bencilico y HMF.

Para la modelacion se considerara un microreactor con revestimiento de pared; ya que
presentara un mejor rendimiento en la transferencia de calor, una dindmica de fluido
menos compleja y bajas pérdidas de presidn; en relacion con los otros tipos de
microreactores cataliticos. Su desventaja técnica mas destacable es que se debe asegurar

que el espesor catalitico sea delgado y uniforme dentro de los microcanales.
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1.5 Revisibn de recientes estudios en

microreactores

En la presente investigacion se simula numéricamente el efecto de las dimensiones de
los canales del microreactor en la eficiencia en la conversion de COz, en la condicion de
isotermicidad y en el tiempo en alcanzar el estado estacionario, debido a que se ha
propuesto en la literatura que la configuracion de los microreactores favorece estas
variables. Ademas, se simula numérica y experimentalmente el efecto de la temperatura,
flujo y composicion de los reactantes en el comportamiento cinético. A continuacion, se
describen brevemente algunos estudios recientes sobre estas dependencias y otros

estudios relacionados con los microreactores.

Geometrias/configuracion de microreactores: Suerz [Suerz et al., 2021] demostro

que las capas delgadas de catalizador comunmente utilizadas en los canales de
microreactores permiten el control cinético intrinseco, ya que se minimiza la resistencia
de transferencia de masa interna en los poros del catalizador. Ademas, demostro que los
microreactores tienen muy buenas propiedades de transferencia de calor que permiten
condiciones de operacion isotérmicas, lo que es importante para mediciones cinéticas
muy precisas. Chen [Chen et al., 2017] estudio el efecto de las dimensiones del canal
del microreactor sobre la conversion en la combustion de metano. Determin6 que es
posible optimizar esta conversion mediante dichas dimensiones y que es posible
minimizar las limitaciones de transferencia. Rahmani [Rahmani & Ebrahimi, 2017], en
cambio, estudio este efecto sobre la produccion de gas de sintesis en la reaccion de
reformado. Sefiald que al disminuir el ancho del canal (o superficie activa), disminuye
la transferencia de masa y calor y, por lo tanto, se produce una disminucion de la
produccién de dicho gas. Karimi [Karimi et al., 2018a] determind que el grosor de las
paredes es el pardmetro mas significativo sobre los perfiles de temperatura de la fase
fluida y sélida en microreactores porosos. Devahastin [Devahastin et al., 2017]
determind que una mayor altura y ancho del canal en sus simulaciones provoco una
mayor conversion de metano en la reaccion de oxidacion parcial catalitica de metano, y
establecid relaciones de dimensiones del canal que maximizan la razén C0/CO,.

Raimondi [Raimondi et al., 2017] estudi6 el efecto de la geometria del canal sobre el
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coeficiente de dispersion axial en microreactores y determiné que los canales cuadrados
generan menor dispersion que los canales rectangulares. Por otro lado, Ortiz [Ortiz et
al., 2018] determiné que, en un conducto anular conformado por dos cilindros
concentricos, la profundidad del canal aumenta la friccion del fluido con la pared
inferior, que la velocidad de flujo disminuye debido a la friccion con las paredes
verticales y que la velocidad de flujo se puede maximizar segun su configuracion

geomeétrica.

Variables operacionales: Chiuta [Chiuta et al., 2017] estudi6 el efecto de variables

tales como presion, temperatura y velocidades espaciales sobre la conversion en la
metanacion de CO, utilizando un catalizador comercial 8,5% Ru — Cs/Al,0;.
Determind que existe un punto de operacion éptimo que maximiza dicha conversion.
Salmi [Salmi et al., 2018] estudié el tiempo de residencia y la temperatura (100 —
250°C) en un microreactor que favorecerian la generacion y selectividad del producto

acetaldehido en la reaccion de oxidacion de etanol con un catalizador Au/Al,0;.

Analisis de transporte en flujos multifasicos: Jensen [Jensen et al., 2017] modelo el

flujo, transporte de masa y momentum, y reacciones en un microreactor multifasico. De
esta investigacion se logro estimar coeficientes de transferencia de masa y proporcionar
informacion sobre cémo seleccionar condiciones de operacién Optimas en estos
reactores. Yue [Yue, 2018] resumid el progreso reciente en la utilizacion de
microreactores recubiertos de pared y de lecho empacado para llevar a cabo reacciones
heterogéneas catalizadas en fases gas-liquido y liquido-liquido, con un enfoque en los

principios de operacion de estos microreactores.

Modelos analiticos de transferencia de calor y masa en microreactores: Karimi

[Karimi et al., 2017] estudié el efecto de la exotermicidad (calor de reaccion y
generaciones de calor interno), que puede perturbar significativamente la condicién de
isotermicidad que se supone convencionalmente en los microreactores. Posteriormente,
Karimi [Karimi et al., 2018a] presentd un estudio analitico de los fendbmenos de
transporte advectivos-difusivos en microreactores porosos, en que establecié la gran
influencia del material y configuracion de dichos microreactores sobre el rendimiento
de ellos mismos. Ademas, formulé un modelo matematico y determiné una solucién

analitica bidimensional para los perfiles de temperatura y concentracion; lo que es Util
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para el disefio del microreactor, y en la optimizacion y control del proceso.
Adicionalmente, Karimi [Karimi et al., 2018b] estudio el efecto de la radiacion, y
determind que esta puede afectar la temperatura de la fase sélida del medio poroso y
puede conducir a la alteracion del nimero de Nusselt (razén entre transferencia de calor

convectiva y conductiva).

Métodos numeéricos para la caracterizacion de la dispersion axial: Raimondi

[Raimondi et al., 2017] estudié el efecto de la geometria y velocidad de flujo sobre la
dispersion axial en régimen laminar. Esta dispersion es un factor clave en la ingenieria
de reactores, ya que puede afectar el rendimiento y la selectividad en las reacciones.
Determind que el coeficiente de dispersion aumenta con la velocidad, que varia
ligeramente respecto al didmetro hidraulico del canal, y que aumenta con el radio de
curvatura interno; y demostrd que los canales cuadrados ondulados generan menor

dispersion axial que los rectangulares ondulados.

Estudios comparativos tedricos y experimentales de microcanales: Ortiz [Ortiz et

al., 2018] estudio tedrica y experimentalmente el flujo laminar 3D de un electrolito en
un canal anular abierto impulsado por una fuerza electromagnética. Los resultados
teoricos se calcularon numericamente con el método de Galérkin y se verificaron con
datos experimentales modelados encontrados en la literatura y de mediciones
experimentales obtenidas de la caja de herramientas de PIVLAB (velocimetria de

iméagenes de particulas, PIV, que se ejecuta en Matlab).

Estudios comparativos entre microreactores de pared revestida v de lecho fijo:

Devahastin [Devahastin et al., 2018] realiz0 una evaluaciébn comparativa entre
microreactores de pared recubierta y de lecho fijo para el reformado autotérmico de
biogads sobre un catalizador Ni — Re/Al,0; mediante un estudio computacional (a
través de COMSOL Multiphysics ™ version 5.2). Determin6 que en el microreactor de
pared revestida se observaron mayores conversiones de CH, y CO,, menor produccién
de H,0 y una menor formacion de puntos calientes, respecto al del lecho fijo, por lo que
su rendimiento fue superior. Moradi [Moradi & Rezaei, 2018], disefi6 un reactor de
microcanales, evalué su desempefio catalitico en el reformado seco de metano y
compard los resultados experimentales con los observados en un reactor de lecho fijo

convencional. Determind, que el uso de microcanales aumenta el GHSV (velocidad
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espacial del gas) y lo convierten en una buena alternativa para la intensificacion del

proceso.

Configuraciones alternativas para microreactores: Wan [Wan et al., 2021] propuso

un nuevo tipo de microreactor térmicamente autdnomo que utiliza cerdmica como
soporte en forma de panal de abeja, y que es Gtil para mejorar la eficiencia de
conversion de energia y produccion catalitica. Helisaz [Helisaz et al., 2018] determin6
la solucion analitica de un sistema de reaccion-difusion en estado transiente,
considerando una reaccion irreversible con cinética de segundo orden para un
microreactor en forma de Y. Lai [Lai & Ortega, 2018] investigé el efecto del nimero de
entradas de un micromezclador sobre la eficiencia de la mezcla entre dos fluidos a bajos
numeros de Reynolds y altos nimeros de Schmidt (razén entre difusividad viscosa y
masica), a partir de un estudio numérico en 2D. Determin0 que la eficiencia de reaccion
es aproximadamente 3 veces mayor al utilizar 7 entradas (configuracion de triple cruz)
en vez de 2. Sonawane [Sonawane & Maralla, 2018b] estudio el efecto del radio de
curvatura y otros pardmetros (concentracion de catalizador, concentracion de H:Oo,
temperatura) en la formacion de acido perféormico en un microreactor capilar espiral de
politetrafluoroetileno, y determind las condiciones que maximizaban la conversion de

dicho acido.

Uniformidad de flujo en canales paralelos: Kulkarni [Kulkarni & Madane, 2018]

estudio la distribucion de flujo en canales paralelos. La ventaja de los canales paralelos
es lograr una mayor capacidad de procesamiento y a la vez conservar las ventajas de los
microreactores; sin embargo, también pueden conducir a un flujo no uniforme en los
canales, lo que provocaria distintos coeficientes de transferencia de masa y calor, y
distintos tiempos de residencia en cada canal. Kulkarini propuso y probd ranuras de

ecualizacion de presion que redujeron la falta de uniformidad de los flujos.

19



1.6 Revisién de Power to Gas

1.6.1 Introduccién y descripcion

Actualmente se estan realizando esfuerzos significativos para reemplazar las fuentes de
energia convencionales (combustibles fosiles, nuclear) por fuentes de energia
renovables (edlicas, solar, entre otras). Sin embargo, la mayoria de las fuentes de
energia renovable no puede proporcionar energia eléctrica de carga base debido a su
naturaleza intermitente. Para superar este problema los sistemas de almacenamiento

deben integrarse a la red eléctrica [Schaaf et al., 2014].

En la Figura 1.4 se presenta una comparacion de tecnologias de almacenamiento y sus
tiempos de carga/descarga, en que CAES corresponde a almacenamiento de energia de
aire comprimido, PHS a almacenamiento hidroeléctrico bombeado y SNG a sustituto de
gas natural. Un requisito fundamental para las tecnologias de almacenamiento, en el
contexto de energias renovables, es una elevada capacidad de almacenamiento
combinada con altos periodos de carga/descarga. Los portadores quimicos de energia
como el hidrogeno y combustibles en base al carbono cumplen y se destacan en ambos
requisitos [Schaaf et al., 2014].

discharge time [h]

0
-

1 kwh 10 kwh 100 kwh 1 aawWh 10 nwh 100 aMwWh 1G6wh 10GwWh 100 GwWh 1Twh 1OTwWh 100 TwWh

storage capacity [Wh]

Figura 1.4: Periodo de carga/descarga y capacidad de almacenamiento de sistemas de

almacenamiento de electricidad. Extraido de [Schaaf et al., 2014].

Por otro lado, la transformacién de CO, en combustible estd recibiendo una creciente
atencion por parte de ingenieros, cientificos y politicos [Meylan et al., 2017], con el fin
de disminuir su presencia como gas de efecto invernadero y mantener el aumento de

temperatura global inferior a 2 K [Lefebvre et al., 2020]. Esta atencion ha logrado
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generar una ruta a mediano plazo para lograr dicho objetivo en Europa, como se

presenta en la Figura 1.5.

Non-CO2 other
e Non-CO2 Agriculture

5000 Residential

I Tertiary
e Transport
s Industry
Power
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s LULUCF

MtCO2eq

= = Net emissions

Figura 1.5: Ruta en Europa para lograr la disminucién de CO,. Extraido de [Metzger, 2018].

El CO, proveniente de fuentes tales como: plantas de gas natural, de carbon, cemento,
biogas, directamente del aire, entre otras; se podria combinar con el H, proveniente de
la electrolisis a partir de fuentes renovables tales como: viento, energia solar,
fotovoltaicas, entre otras; para producir metano mediante el proceso Power to Gas (PtG)

[Meylan et al., 2017].

El proceso PtG consiste en usar el exceso de energia eléctrica de fuentes
predominantemente renovables para producir CH, sintético a partir del producto
intermedio H, de la electrolisis de agua. Algunas aplicaciones de PtG se listan a

continuacion [Gorre et al., 2020].

e Almacenamiento a gran escala y a largo plazo de energia renovable.
e Equilibrar las cargas en redes eléctricas.
e Una fuente considerable de combustible limpio para calefaccion o transporte.

e Contribucién a los objetivos de reduccion de emisiones.

La Figura 1.6 presenta los componentes principales de una planta PtG. El primer paso
de produccion es la electrdlisis de agua, que utiliza el exceso de energia eléctrica [Gorre
et al., 2020]. Este paso involucra un electrolizador, que puede operar a baja temperatura
(T <90°C) o a alta temperatura (T =~ 700°C — 1000°C). En el primer caso,
generalmente corresponde a un electrolizador alcalino (AEL) o de membrana de
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intercambio de protones (PEM), que separa electroliticamente el agua mediante la
reaccion 2 [Gruber et al., 2018].

H,04 = Hy, +1/20,  AH® = +285(k//mol)  (Reaccion 2)

Esta tecnologia es la més utilizada comercialmente. En el segundo caso, generalmente
corresponde a celdas solidas de 6xido (SOEC), una tecnologia reciente, y que separa
electroliticamente al agua segun la reaccion 3 [Gruber et al., 2018; Bensaid et al.,
2019].

H,0( > Hy +1/20,  AH® = +247(kJ/mol)  (Reaccién 3)

En el segundo paso, el reactor metanizador convierte el H, en CH, y H,0 mediante la
metanacion de CO, [Bensaid et al., 2019; Gorre et al., 2020], que sera detalla en la

seccion 1.7.

ELECTRICITY ﬁ‘ T

NETWORK &
Heat
Power-to-Gas Gas power .
-_— plants
A
i Ko & | 0, i
L) | Electrolysis, | |
e.g. biomass, ! Hetank Methanation i CHy
waste, atmosphere i e — Gas storage
CO,-tank i

00,

Figura 1.6: Concepto de PtG. Extraido de [Jentsch et al., 2014].

1.6.2 Naturaleza dinamica de PtG y condiciones de operacion

Se ha reportado que el sistema de electrolisis reacciona a los cambios de entrada de
energia eléctrica en segundos, mientras que el sistema de metanacion tarda minutos. En
particular, la electrélisis PEM requiere menos de 10 segundos desde el modo en espera
hasta alcanzar la carga nominal, mientras que la electrélisis AEL requiere un tiempo de

arranque entre 1 y 5 minutos [Gorre et al., 2020].
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La metanacion puede presentar cambios indeseables en la composicion del gas producto
cuando las condiciones del proceso son afectadas. Es necesario una adaptacion
controlada para mantener constante la calidad del gas. Se ha propuesto que una tasa de
3% de su carga por minuto es suficiente para mantener la calidad del gas [Gorre et al.,
2020]. PtG exige una operacion dinamica intermitente (arranque-parada) por lo que los
reactores necesitan tiempos de respuesta rapidos (orden de segundos/minutos y no de
horas). Ademas, la reaccion de metanacion altamente exotérmica requiere una
eliminacién de calor répida y eficiente para evitar arranques de temperaturas, y asi
evitar la desactivacion del catalizador debido al estrés térmico y para evitar limitaciones
en el rendimiento de metano causado por el acercamiento al equilibrio termodinamico
[Chiuta etal., 2017; Luo et al., 2018; Gorre et al., 2020].

Ademas, se debe considerar que al acoplarse a una fuente fotovoltaica debe ser capaz de
compensar las fluctuaciones de dia y noche, mientras que, al acoplarse a una fuente

edlica, las fluctuaciones se distribuyen durante el dia y la noche [Gorre et al., 2020].

Por otro lado, en la referencia de Lisbona [Lisbona et al., 2017] se presenta una revision
detallada acerca de los proyectos PtG en el mundo; en que se mencionan los nombres de
proyectos, localizacion, tipo de reactor y electrolizador, eficiencia PtG, flujo de
producto, contenido de metano, presion y temperatura. En particular, para reactores de

lecho fijo se reportan presiones entre 1y 15 bar, y temperaturas entre 1502C y 700°C.

Visconti [Visconti et al., 2018] realizé un estudio cinético de la metanacién de CO, en
condiciones relevantes de PtG utilizando un catalizador 0,5% Ru/Al,05, en el rango de
temperatura entre 2502C y 410°C, y de presion entre 1y 7 Atm; sin embargo, la
mayoria de sus experimentos los realiz6 a 1 Atm. Pfeifer [Pfeifer et al., 2020], para esta
misma reaccion con aplicabilidad en PtG, y utilizando un catalizador Ni;Fe/Al,05,
utilizo un rango de temperatura entre 3002C y 450°C, y de presiones entre 2 y 18 Atm.
Por otro lado, Catena [Catena et al., 2020] determind que una planta PtG que opera a
1 Atm es mas eficiente (produce mayor cantidad de SNG) que una plantaa 7 Atm, a las

mismas temperaturas.
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1.7 Revision de metanacion de CQO; en

microreactores

1.7.1 Introduccién y motivacion

La principal aplicacion de la reaccion de metanacion de CO. (Reaccion 1), también
conocida como reaccion de Sabatier, ha sido desde hace mucho tiempo la eliminacién
de los restos de 6xidos de carbono de las corrientes de alimentacion ricas en hidrégeno
en las plantas de amoniaco [Jalama, 2017; Madeira et al., 2018]. También se ha
propuesto producir gas natural sintético (SNG), particularmente en la década de los 60,
debido a la mayor demanda de gas natural. Actualmente, la reaccion de metanacion de
C0, ha ganado un interés renovado en el alcance de las aplicaciones de PtG, en que se
produce metano renovable (SNG) y que es considerado una molécula de
almacenamiento de energia [Kreitz et al., 2019]. Esta produccion de metano provoca
que el proceso sea flexible, ya que este puede almacenarse y transportarse mas
facilmente que el hidrégeno [Madeira et al., 2018] en sistemas de almacenamiento ya
existentes (redes de gas natural) [Kreitz et al., 2019]; ademas de permitir la captura y
utilizacion sostenible del CO,, el cual es un importante gas de efecto invernadero que
causa calentamiento global [Chiuta et al., 2017]. Por otro lado, los nuevos desarrollos
en metanacion comprenden microreactores y reactores trifasicos, que apuntan a un
control de temperatura avanzado y a una complejidad reducida de las futuras plantas de

metanacion [Rénsch et al., 2016b].
€O, + 4H, < CH, + 2H,0 (AH, = —165 kJ mol™') (Reaccién 1)

En esta reaccion de Sabatier, el H, se combina con €O, sobre un catalizador adecuado
para formar CH,. De esta manera, el proceso PtG tiene la capacidad de utilizar CO, que

de otro modo se habria enviado a la atmdsfera [Chiuta et al., 2017].

Si bien, la mayor parte del metano utilizado industrialmente proviene de recursos de gas
natural fosil, el debate sobre la finitud de recursos fosiles y el cambio climatico ha
provocado que los gastos en investigacion relacionados con la produccion catalitica y

biolégica de metano aumenten en los Gltimos afios [Ronsch et al., 2016b].
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Actualmente, los proyectos de metanacion de CO, se realizan principalmente en
Alemania, debido a la transformacion del sistema energético aleman hacia un sistema
100% basado en energias renovables, asociado a una creciente demanda de
almacenamiento quimico de energia eléctrica y a la compensacién del suministro

fluctuante de energia edlica/solar [Ronsch et al., 2016b].

1.7.2 Catalisis y cinética de la metanacion de CO»

1.7.2.1 Catalizadores de metanacion de C0O, [Rénsch et al., 2016b]

Segun la actividad especifica (en base al area superficial metalica) y selectividad a
metano, el grupo de catalizadores mas importantes en la metanacion de CO, se puede

ordenar segun:
Actividad: Ru > Fe > Ni > Co
Selectividad: Ni > Co > Fe > Ru

Rutenio (Ru): Corresponde al metal mas activo de este grupo en esta reaccion. Como
este metal es aproximadamente 120 veces mas caro que el Ni (en base masica), no se

utiliza para la produccion de SNG a escala industrial.

Niguel (Ni): Corresponde al catalizador més selectivo de este grupo. Debido a esto, y a
que posee una alta actividad y un precio relativamente bajo, es el metal mas

comunmente utilizado en aplicaciones comerciales de metanacion.

Cobalto (Co): Presenta una actividad en metanacion similar al Ni, pero es mas costoso.

No es muy utilizado en aplicaciones industriales.

Hierro (Fe): Posee alta actividad, pero una baja selectividad hacia metano. Se usa con

mayor frecuencia en la sintesis de amoniaco y en el proceso de Fischer-Tropsch.

1.7.2.2 Soportes de metanacién de CO,

Los soportes son Utiles para aumentar el area superficial de los catalizadores. Los
soportes mas comunes son los 6xidos metalicos de gran superficie tales como Al,0,
(alumina), Si0, (silice), TiO, (titania) y Ce0O, (ceria) [Ronsch et al., 2016b]. De estos,

25



se destaca el Al,0; (especialmente con modificacion y) por ser el mas utilizado
[Ronsch et al., 2016b]; y el CeO, por poseer una alta area superficial especifica y
estabilidad, y mejorar la adsorcion de CO, y la quimisorcion en la superficie del
catalizador [Bakar et al., 2018].

En los Gltimos afios se han publicado resultados con nuevos tipos de soportes; tales
como zeolitas, espumas y biochar [Roénsch et al., 2016b].

1.7.2.3 Mecanismos de metanacion de CO,

La via de reaccion de metanaciéon de CO, aln esta en debate; y hay evidencia que la
naturaleza del metal, tipo de soporte y condiciones del proceso, pueden afectar el
mecanismo de reaccion [Visconti et al., 2018; Kawi et al., 2020].

La mayoria de los estudios de metanacion de CO,, utilizando catalizadores de Ni en
microreactores, se ha enfocado principalmente en la actividad catalitica y en la
selectividad de los productos, pero solo unos pocos han presentado analisis rigurosos

sobre la cinética [Dennis et al., 2016].

De acuerdo con la literatura [Hinrichsen et al., 2016; Madeira et al., 2018; Kawi et al.,
2020; Yang et al., 2020; Kopyscinski et al., 2020], en la Figura 1.7 se presenta un
resumen simplificado de las rutas propuestas mas comunes de metanacion de CO,. En el
mecanismo de formiato, esta especie (HCOO ) es el principal intermediario y no se
presenta formacion de CO = durante la reaccion. En el mecanismo de formacion de
carbonilo (CO =), el CO, se disocia a CO * y este reacciona con H, para formar CH,.
Este ultimo mecanismo considera principalmente dos sub-mecanismos: el primero
(analogo a una disociacion directa), considera primero la ruptura del enlace C — 0 y la
posterior hidrogenacion de carbono a metano; y el segundo (andlogo a una disociacion
asistida), considera que el primer H = reacciona con el CO = antes de la ruptura del

enlace C — O.
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Figura 1.7: Rutas propuestas mas comunes en metanacion de CO,. Elaboracién propia.

Si el mecanismo de metanacion de CO, considera la ruta de formacién de €O, entonces
corresponde a la combinacion lineal entre el mecanismo de metanacion de CO y de la
water gas shift inversa (WGSR) dados en la Tabla 1.1 [Schaaf et al., 2014; Bengaouer
et al., 2019; Pfeifer et al., 2020].

Tabla 1.1: Mecanismo general de metanacion de CO y de water gas shift inversa.

Metanacion de CO Water gas shift inversa
3H, + 6+ 4= 6H, 4, Hy, + 2+ <= 2H,,,
CO+ + 4= €Oy, CO, + 2% $F= CO,ys + 0gys
COugs + 4Hygy €F=CH, + O,y + 4 * COuys €= CO + *
Opas + 2Hygs €= H,0 + 3 % Opgs + 2H,qe €= H,0 + 3+

Combinando ambos mecanismos se obtiene un mecanismo general para la metanacion
de CO, con formacion de CO (Tabla 1.2) de acuerdo con lo propuesto por Bartholomew
[Bartholomew & Weatherbee, 1982]. Los pasos de adsorcién disociativa de H, y CO,
se consideran en equilibrio, junto con la desorcion parcial de CO adsorbido (paso 3);

mientras que el detalle de los pasos 4 y 5 se encuentra en debate [Visconti et al., 2018].

Tabla 1.2: Mecanismo general de metanacion de CO, con formacion de CO.

Metanacién de CO,

4H, + 8 % . 8H,;s (pasol)
CO,+ 2% € COuys + Ogue  (paso 2)
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COuys €= CO +x  (paso 3)
COugs + 4Hoyy €F=CH, + Opys + 4+ (paso 4)
20400 + 4Hoye €<= 2H,0 + 6% (paso5)

1.7.2.4 Cinética de metanacioén de CO,

En la literatura, la mayoria de los modelos se desarrollan a presién atmosférica, bajas
conversiones de €O, (< 10%) o con corriente muy diluida. Por ello, no se puede
derivar informacién valiosa de estos modelos para condiciones de interés industrial para
aplicaciones PtG. Una excepcion es el modelo de potencia de Lunde-Kester, el cual
puede predecir la actividad de catalizadores desde conversiones diferenciales hasta las
limitadas termodindmicamente [Visconti et al., 2018].

Pi,0

pn 2n
Teo, = k | Py PET — —4020- ) (1.3)
co, — CO, " Hy (Keq(T))z .

En que,

1 (5600 34633

1og7\ T2 + T —16,4ln(T)+0,00557T+33,17)> (1.4)

Keq(T) = exp(
Yn=014aP =1(Atm);yn=0,076 a P =1 — 7 (Atm). Sin embargo, este autor
uso un catalizador 0,5% Ru/y — Al,05.

Por otro lado, se han propuesto en los Gltimos afios otras ecuaciones cinéticas para la
metanacion de CO, en microreactores para catalizadores de Ni, que consideran tanto la

reaccion directa como inversa.

e (Caso 1 [Bengaouer et al., 2019]

Catalizador: Ni/Al,04
Condiciones: T = 350 — 450 (°C),P = 1 (bar),H,/C0, = 4, X¢o, =5 — 75%.

2
Pen, Ph,o

——= 2 |/DEN? (1.5)
Plf}z PCOz KeQ>/

r = kPHZPCOZ <1

DEN = 1+ Ko, Pco, + Ki,Pu, + Kit,oPi,0 + KcoPeo (1.6)

Método: La estimacion de parametros se realiz6 mediante la minimizacién de los errores

entre el modelo y los valores experimentales de la conversién de CO, y de las
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selectividades de CH, y CO. No se menciona explicitamente el método. Si considerd la

reaccion Water-Gas Shift.

e (Caso 2 [Hinrichsen et al., 2016]
Catalizador: Ni/AlO,
Condiciones: T = 180 — 340 (°C),P = 1 — 15 (bar),
H,/C0, =0,25—8,H,/C0, = 4,X¢,, < 83,5%.

r = kprtHzpncoz [ 1 _ IJ(:H‘*—[)EIZ() (1.7)
H €Oz P;Z PC02 Keq .

En que nHz = 0,31 y ncoz = 0,16

Ademas,

PCH PI-ZI 0
r = kP> p%> (1 —~——*+ =2 |/DEN? (1.8)
Hz " €0z PI-LILZPCOZKeq

P
DEN =14 Kpy —2= P°5 =+ Ky, Py + KuixPry, (1.9
H3
Método: La estimacion de parametros se realizdO mediante la minimizacién de la suma
de los cuadrados residuales de la velocidad de formacion de metano. Se consideré una
cinética de ley de potencia, y una cinéetica de Langmuir y Hinshelwood sistematizadas
por Hougen y Watson (LHHW), para la primera y segunda ecuacion cinética,

respectivamente.

e Caso 3 [Schlereth & Hinrichsen, 2014]
Catalizador: Ni/MgAl,0,
Condiciones: T = 300 — 400 (°C),P = 3 — 10(bar),H,/C0O, = 4

Pt Pco,  ksP
r:( 2 C”‘* ”20)/DEN2 (1.10)
3

DEN = 1+ K¢oPeo + Ky, Py, + Kcu, Pen, + Ki,oPi,0/Pu, (1.11)

Método: No se realizé estimacion de parametros, los datos cinéticos se obtuvieron de

otras referencias. Si consider6 la reaccién Water-Gas Shift.
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e (Caso 4 [Kreitz et al., 2019]
Catalizador: Ni/Al,04

Condiciones: T =200 —-340(°C),P =5 —
10(bar),H,/C0O; = 0,25 — 8,X¢,, < 97,8%
Pcy,Phio
r = kp25pS (1 — 19 ) /ppp2 (1.12)
Hz 7CO; PCOZPI-‘ILZKeq /
P
DEN =1+ Ky, % + K, Py + KuixPoy,  (1.13)
H;

Método: No realizd estimacion de pardmetros, los datos cinéticos los obtuvo de
referencias. No considero la reaccion Water-Gas Shift.

e (Caso 5 [Currieetal., 2019]
Catalizador: 12% Ni/Al,04
Condiciones: T = 330 — 530 (¢C),P =5 —10(bar),H,/C0O, = 4, Xco, < 97%.

k (Py Pco
= p35 ( IZ< = — PCH4PI-2120>/DEN2 (1.14)

DEN =1+ K¢oPco + Ku, Py, + Kcn, Pen, + KHZOPHZO/PHZ (1.15)

Meétodo: Para la estimacion de parametros se realizd una regresion no lineal de minimos
cuadrados de las concentraciones por medio de un algoritmo reflexivo de la region de

confianza estadistica. Si consider6 la reaccion Water-Gas Shift.

1.7.3 Caracteristicas de la metanacion de CO»

Las principales caracteristicas de esta reaccion se listan a continuacion.

e Se favorece termodindmicamente a bajas temperaturas y altas presiones, debido
a su exotermicidad [Madeira et al., 2018].

e Es muy exotérmica, por lo que es un aspecto critico a escala industrial [Madeira
et al., 2018].

e Entre los metales de transicion, el Ni es uno de los catalizadores mas selectivos

a metano en esta reaccion [Jalama, 2017].
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e Puede ocurrir simultdneamente con la reaccion “Reverse Water-Gas Shift
Reaction” (RWGS) (Reaccion 2) [Chiuta et al., 2017], ya que la combinacion de

CO0, e H, puede producir CO como un subproducto.
C0, + H, & CO + H,0 (AH, = +41 k] mol™) (Reaccién 4)

Sin embargo, la RWGS se vuelve significativa a altas temperaturas (sobre 4002C) y a

bajas presiones [Vidal et al., 2018].

Jalama [Jalama, 2017] investigd extensivamente la cinética y el mecanismo de
hidrogenacion de CO, sobre catalizadores de Ni. Algunas conclusiones por destacar se

listan a continuacion.

e EIl metano es el principal producto sobre Ni.

e La mayoria de los estudios reportaron presencia de CO y especies formiatos
sobre estos catalizadores. Las conversiones de estas especies dependen del tipo
de catalizador y de las propiedades fisicoquimicas del soporte.

e Las propiedades fisicoquimicas del soporte del catalizador pueden influir en la
formacion de especies intermediarias en la superficie catalitica.

e Existe una significativa cantidad de informacién de hidrogenacién de CO, en la
literatura. Sin embargo, la diferencia entre las condiciones experimentales
dificulta la comparacion de dicha informacion.

e Los hidrocarburos de cadena larga practicamente no se forman en este

catalizador.

Se presenta a continuacion el efecto general de la temperatura y velocidad espacial

sobre la cinética en esta reaccion y en este catalizador.

Efecto de la temperatura [Jalama, 2017]: El rendimiento y velocidad de formacion de

metano aumenta con la temperatura en catalizadores de Ni en determinados rangos de
ésta. Algunos estudios reportan que existen temperaturas optimas que maximizan la
conversién de CO, y produccién de metano en este catalizador. EI aumento en la
actividad catalitica con la temperatura se debe a que el sistema adquiere energia térmica
(traslacional, vibracional y rotacional de cada molécula) para superar la energia de
activacion, la que se ve afectada significativamente por la composicién del catalizador,

método de preparacion y condiciones experimentales. El decrecimiento en la actividad a
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mayores temperaturas se puede atribuir a la desactivacion del catalizador y/o
limitaciones termodinamicas, ya que la hidrogenacion de CO, es una reaccion
exotérmica en que la conversion de equilibrio disminuye con el aumento de la

temperatura.

Efecto de la velocidad espacial [Jalama, 2017]: Se ha reportado que el aumento de la

velocidad espacial disminuye el rendimiento y formacién de metano, y en otros estudios
que la conversion de CO, disminuye, mientras que la selectividad permanece constante
al aumentar la velocidad espacial en catalizadores de Ni. Esta velocidad espacial es

inversamente proporcional al tiempo de contacto disponible en la reaccion.

1.7.4 Aplicabilidad de metanacion de CO> en microreactores

En literatura se han encontrado algunas investigaciones de la metanacion de CO; en
microreactores. Chiuta [Chiuta et al.,, 2017] en su investigacion utilizd diferentes
presiones operacionales (atmosférica, 5 bar y 10 bar), temperaturas de reaccion
(250 — 400°C) vy velocidades espaciales (32,6 a 97,8 Lg-Lh™1), y determiné que a
5 bar,400°C y 97,8 Lg_.Lh~* se produjo una buena conversion de CO, (83,4%) y una
alta formacion de metano (16,9 Lg_,h™1). Posteriormente, desarroll6 un modelo en
CFD Simulation Software para describir los fendmenos de transporte acoplados a la
reaccion dentro del microreactor, con el fin de proporcionar un disefio y una vision
operacional para el desarrollo posterior de microreactores para la metanacion de CO, en
aplicaciones de PtG. En dicha investigacion utilizO un catalizador comercial
8,5%Ru — Cs/Al,05.

Por otro lado, Kreitz [Kreitz et al., 2019] realiz6 simulaciones dinamicas de la
metanacion de CO, en un reactor de lecho fijo microestructurado. En este trabajo, se
presentd6 un modelo dinamico 1D heterogéneo bajo condiciones operativas
industrialmente relevantes con oscilaciones periddicas de la composicion de
alimentacion de entrada. La simulacion mostré que la temperatura del punto caliente
cambid significativamente durante la operacion periddica, tanto en posicion como en
magnitud y que la concentracion de metano de salida en la operacion dindmica no

alcanzd un valor estable. Para la resolucion de las ecuaciones diferenciales parciales
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(EDP) utiliz6 gPROMS ModelBuilder (Process Systems Enterprise), y como método de
discretizacion axial aplicd el método de diferencias finitas de primer orden hacia atrés.

En investigaciones mas antiguas acerca de la metanacion de CO, en microdispositivos,
Brooks [Brooks et al., 2007] demostrd la reaccion de Sabatier a presién atmosférica en
un intercambiador de calor de placas de microcanales utilizando CO, puro como materia
prima; y utiliz6 un modelo de flujo pistdn reactivo unidimensional para interpretar sus
datos experimentales. Chiuta, en otra investigacién [Chiuta et al., 2014], demostré que
la condicidon de flujo dentro de recubrimientos poroso y particularmente en la zona de
entrada se desvid del flujo pistdn. VanderWiel [VanderWiel et al., 2000] investigé la
metanacion de Sabatier en un microreactor de lecho compacto para convertir el CO,
atmosferico en combustible util en las misiones tripuladas a Marte. Existen otros
estudios [Gorke et al., 2005; Men et al., 2007; Lee et al., 2014] en que se investigod
experimentalmente la metanacion en reactores de microcanales para aplicaciones de
pilas de combustible. Claramente, no hay suficiente literatura sobre metanacion de

CO0, en reactores de microcanales para extension a aplicaciones PtG.
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1.8 Modelamiento para un microreactor de

canales

1.8.1 Motivacién vy referencia en la literatura

La modelacién de la metanacién de C0O, en microreactores de pared revestida solo se ha
encontrado en la referencia de Chiuta [Chiuta et al., 2017] hasta el momento, la que es
presentada en estado estacionario. En esta referencia se utiliza un modelo pseudo-
homogéneo (no se consideran limitaciones difusionales) tanto en la fase gaseosa como
en fase porosa. Se resolvio este modelo utilizando simulaciones CFD (Dindmica de
Fluidos Computacional) y se complemento con datos experimentales.

En la presente investigacion se pretende modelar en estado transiente (y estacionario),
debido a que el proceso PtG es fluctuante; y utilizar un catalizador mas economico en la

modelacion cinética.

Ademas, se consideraron otras referencias para la modelacion en el microreactor, pero
con otras reacciones cataliticas; tales como el reformado quimico de bucle [Rahmani &
Ebrahimi, 2017] y reformado de isooctano [Karakaya & Avci, 2011]. En la referencia
de Rahmani [Rahmani & Ebrahimi, 2017] se model6 en estado transiente, pero no se
considerd el balance de momentum; se resolvio mediante COMSOL y se llevaron a
cabo experimentos. En la referencia de Karakaya [Karakaya & Avci, 2011] se modelo
en estado estacionario y en la entrada del canal se consider6 que el flujo era pistén, y
solo se model6 utilizando COMSOL. Esta Gltima referencia posee un set completo de
ecuaciones de continuidad, momentum, masa y calor en las tres fases (gas, capa

catalitica y pared de microreactor) en estado estacionario.

Por ultimo, se considerd un estudio de la modelacion en microreactores para la
descomposicion y oxidacibn de amonio en estado estacionario y transiente
[Schumacher et al.,, 2019]; en que se resolvi6 mediante CFD y se realizaron
experimentos; y otro estudio de modelacion utilizando la reaccion de reformado de
metano [Inbamrung et al.,, 2018] en estado estacionario; y que se resolvid

analiticamente y mediante CFD.
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1.8.2 Modelamiento general

1.8.2.1 Fases, dimensiones y enfoque de modelacion

Los reactores de metanacion son heterogéneos; sin embargo, pueden simplificarse a
modelos pseudo-homogéneos si las limitaciones difusionales internas y externas son
insignificantes [Ronsch et al., 2016b]. En los modelos pseudo-homogéneos se supone
que la superficie del catalizador estd expuesta a las condiciones del fluido y no
considera los conceptos de resistencias a la transferencia de masa y calor entre el fluido
y las particulas del catalizador; en cambio, en los modelos heterogéneos si se consideran
estas resistencias [Han et al., 2013]. Si se utilizan particulas grandes de catalizador (>>
100 um, como en reactores de lecho fijo), se recomienda utilizar los modelos
heterogéneos, ya que estas particulas son afectadas por las limitaciones difusionales
[Han et al., 2013]. En el caso de los microreactores de pared revestida utilizados en
reacciones cataliticas gas-sdlido, el supuesto de pseudo-homogeneidad se justifica por
las dimensiones tipicas de las particulas de los catalizadores (< 100 um) [Wilhite et
al., 2019], y debido a que la alta relacion superficie/volumen produce que las
limitaciones de transferencia de calor y masa se reduzcan considerablemente [Karakaya
& Auvci, 2011]; ademas, se ha demostrado que dichas limitaciones son insignificantes en
la reaccion de metanacion [Currie et al., 2019]; por lo que la fase pseudo-homogénea

sera la considerada en la presente investigacion.

Respecto a los modelos, se plantea que un modelo unidimensional puede ser utilizado
para evaluar las tendencias cualitativas y para detectar posibles condiciones de proceso.
El modelo bidimensional brinda informacion méas detallada para una evaluacion
cuantitativa y permite la comparacion con datos experimentales. Los modelos
tridimensionales son indispensables para la optimizacion y disefio detallado. El esfuerzo
computacional aumenta con el aumento de la dimensién de modelamiento [Ronsch et
al., 2016b].

Por otro lado, Ochoa [Ochoa et al., 2011a; Ochoa et al., 2011b; Ochoa et al., 2013]
presenta dos tipos de enfoques para modelar sistemas de dos fases adyacentes: enfoque
de un dominio (ODA) y enfoque de dos dominios (TDA). En el enfoque ODA, todo el
sistema (fluido libre y sistema poroso/catalitico) se considera como solo un dominio, y
los coeficientes del medio tales como porosidad y permeabilidad dependen de la

posicién. En el enfoque TDA, la zona porosa/catalitica y la zona gaseosa se consideran
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como dos dominios homogéneos distintos, y las propiedades de cada medio se
consideran constantes. La limitacion del primer enfoque es el costo computacional
debido a la complejidad de las ecuaciones [Ochoa et al., 2013], mientras que las
limitaciones del segundo es que se requiere calcular coeficientes de salto para el
transporte de momentum y que se derivan de las ecuaciones del enfoque ODA [Ochoa
etal., 2011b].

En la presente investigacion se considerara principalmente un enfoque de dos dominios;
sin embargo, no se requiere determinar los coeficientes de salto como fue desarrollado
por Ochoa [Ochoa et al., 2011b].

1.8.2.2 Situacion fisica y supuestos generales

La situacion fisica para modelar se presenta en la Figura 1.8. En esta se establecen dos
zonas definidas: Zona catalitica (catalizador soportado) y zona gaseosa/hueca (gas
reactivo).

Figura 1.8: Situacién fisica a modelar: Microreactor con pared revestida.

Se establecen los siguientes supuestos para el modelamiento de la fluidodinamica en el

microreactor catalitico:

e Fluido newtoniano [Bird et al., 2002].
e Flujo laminar [Devahastin et al., 2017; Karimi et al., 2018a].

e Reactantes bien mezclados antes de entrar al microreactor [Devahastin et al.,
2017].
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e Gas se comporta segun la ley de gases ideales [Chiuta et al., 2017].

e No existe flujo en los componentes axiales (eje x, eje y); es decir, se encuentra
completamente desarrollado. Por lo tanto, v, = v, = 0 [Nguyen & Wereley,
2006; Karimi et al., 2017]. Esto se debe al bajo nimero de Reynolds, tipico de
estos reactores [Helisaz et al., 2018].

e No existen variaciones significativas de la velocidad longitudinal respecto al
mismo eje; es decir, dv,/0z =0 [Nguyen & Wereley, 2006; Rahmani &
Ebrahimi, 2017]. Luego, v, = v,(x, y).

e EIl término de fuerza de gravedad es despreciable en el balance de momentum
[Nguyen & Wereley, 2006; Karimi et al., 2018a].

e Debido a las pequefias dimensiones de los microcanales y a la alta complejidad,
no se considerara la transferencia de calor por radiacion [Rahmani & Ebrahimi,
2017; Karimi et al., 2018a].

e EIl tamafio de particulas y porosidad del catalizador se consideran constantes
[Rahmani & Ebrahimi, 2017].

1.8.2.3 Ecuacion de cantidad de movimiento

El balance de cantidad de movimiento para un fluido newtoniano, considerando p
(densidad) y u (viscosidad dindmica) constantes, corresponde a la ecuacién (1.16) [Bird
et al., 2002]:

Dv

P D¢ =uV?v—VP +pg (1.16)
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En que P es la presion, v es la velocidad del gas y g es la aceleracion de gravedad.
Considerando los supuestos dados, el balance de momentum para la fase gaseosa se
puede modelar segun la ecuacion (1.21) [Nguyen & Wereley, 2006; Karakaya & Avci,
2011; Helisaz et al., 2018]:

oP 0P

Por =Mooz Ty ) oz 2D

ov, 0*v, 0*v,\ P
0z

Esta ecuacion es valida para la zona gaseosa (fuera de la capa de catalizador).

El balance de momentum dentro de la capa del catalizador considerara la ecuacion de
Brinkman, que es atil para modelar el flujo de un fluido a través de un medio poroso
[Karakaya & Avci, 2011; Ambreen et al., 2020].

ov %v, 0%*v opP
z H < z z> u v, (1.22)

Pt “e\ax2 "ay2 ) "9z K

En que el término advectivo uv,/K, coeficiente de Brinkman, representa la resistencia
viscosa al movimiento que ejerce la estructura porosa sobre el fluido que lo atraviesa
[Ambreen et al., 2020]; K corresponde a la permeabilidad y & a la porosidad del

catalizador.

1.8.2.4 Ecuacion de transferencia de calor

El balance de calor para un fluido newtoniano, considerando p y u constantes,
corresponde a la ecuacion (1.23) [Bird et al., 2002]:

DT
pCy o = KV’T + g, (1.23)

En que Cp y k son la capacidad calorifica a presion constante y conductividad térmica
del gas, respectivamente; y T es la temperatura. El término de disipacién viscosa ¢,,,
que representa el calor generado por el roce interno del fluido, se considerara
despreciable en la modelacién, tal como se ha considerado en referencias en

microreactores de flujo de gas [Karakaya & Avci, 2011; Rahmani & Ebrahimi, 2017;
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Chiuta et al., 2017]. Este término es fundamental incluirlo en la modelacion de
microcanales de flujo de liquido y de nanofluidos, para asi lograr una prediccion precisa

de los procesos térmicos [Karimi et al., 2018a].

DT
pCpr = KVPT  (1.24)

O bien,

(6T+ or or OT) R .
ot T ax Ty T V2, ax2 " ayz T 922 (1.25)

Considerando los supuestos dados, el balance de calor para la fase gaseosa se puede
modelar segun (1.26) [Karakaya & Avci, 2011; Rahmani & Ebrahimi, 2017]:

aT k (90*T d*T 0°*T oT
= (1.26)

at  pC,\ox? +6y2 T 922) V7o

En el caso de la capa de catalizador sélido (s), el balance de calor es similar al de la
zona gaseosa; sin embargo, se debe considerar la transferencia de calor debido a la
reaccion. El balance para esta fase se establece como [Karakaya & Avci, 2011;
Rahmani & Ebrahimi, 2017]:

T ks (9*T @°T @°T LT 1
= +—AH r (1.27)

at ~ pgCys \ Ox2 + dy? t922) "V az

En que AH(J/mol) y r(mol/kg.q: - s) corresponden al calor de reaccion y velocidad

de reaccion de la metanacién de CO,, respectivamente.

1.8.2.5 Ecuacion de continuidad de especies

La ecuacion de continuidad de especies, considerando p y D;; (coeficiente de difusion
binario) constantes, corresponde a la ecuacion (1.28) [Bird et al., 2002]:
DC; ,

O bien,
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0c,  0C  9C 9C _ (9% 0%, 9%\ .
gt TV ax Ty Y, TPl Tt ) (129

En que C; es la concentracion molar de un componente reactivo i y D;; es su coeficiente
de difusion binario en el solvente j. Considerando los supuestos dados, el balance de

calor para la fase gaseosa se puede modelar segin (1.30) [Karakaya & Avci, 2011;
Rahmani & Ebrahimi, 2017; Helisaz et al., 2018]:

ac; a%c; 9*c; 9%C; ac;

at axz " ayz " 872 ) V7 a2z

En el caso de la capa de catalizador sélido (s), el balance de calor es similar al de la
zona gaseosa; sin embargo, se debe considerar la velocidad de reaccion que se lleva a
cabo en esta fase. El balance para esta fase se establece como [Karakaya & Avci, 2011;
Rahmani & Ebrahimi, 2017]:

ac; a%c; 9*c; 9%C; ac;
3 ijef + —V, -

at dax? + dy?  0z? 0z psRi (1.31)
En que R;(mol/kg.q: - s) es la velocidad de reaccion del componente i y D;; . €s su

coeficiente de difusion binario efectivo en el solvente j.

La referencia de Rahmani [Rahmani & Ebrahimi, 2017] no considero el balance de
momentum en sus fases (ya que el flujo fue considerado pistén), y la referencia de

Karakaya [Karakaya & Avci, 2011] model6 en estado estacionario.
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Capitulo 11

Metodologia
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2. Metodologia

2.1 Modelamiento del microreactor

2.1.1 Modelamiento propuesto

Las Tablas 2.1, 2.2 y 2.3 presentan las ecuaciones de cantidad de movimiento,
transferencia de calor y continuidad de especies, respectivamente, para las zonas del

microreactor catalitico.
2.1.1.1 Ecuaciones de cantidad de movimiento

Tabla 2.1: Ecuaciones de balance de momentum en microreactor catalitico

7 v, (0%v, N a*v,\ P
ona gaseosa Por =M\ 52 3y?

. ov, up(é*v, d*v,\ 0P nu
Zona catalitica Par = E(axz + ay?

En la referencia de Helisaz [Helisaz et al., 2018] se plantea que es posible considerar al
balance de momentum en estado estacionario en los microreactores (paralelamente a los
otros balances transientes), por lo que el término transiente se podria considerar nulo
(0v,/0t = 0). En la presente investigacion, inicialmente se model6 en estado transiente

y se demostrd que el tiempo en alcanzar el estado estacionario era residual.

2.1.1.2 Ecuaciones de transferencia de calor

Tabla 2.2: Ecuaciones de balance de calor en microreactor catalitico

aT k <62T d’T 62T> aT
Zona gaseosa

E:pc,, dx2 +6y2 + 0z2) V792

. oT kg (0*T 0°T 9°T arT 1
Zona catalitica -V,

o — +—AH -
3t~ psCys \0xZ | 3y2 | 922 3z T
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2.1.1.3 Ecuaciones de continuidad de especies

Tabla 2.3: Ecuaciones de continuidad de especies en microreactor catalitico

Zona gaseosa

ac; 0%, 0%, 0 ac;
at ~ 4B\ gx2 " ay2 T 922 ) V7 gz

s ac;
Zona catalitica e—— =D

92c; 9*c; 9%, ac;
at

0x? + ay? + 022 _VZE_pSRi

Las ecuaciones de balance de las Tablas 2.2 y 2.3 se irdn simplificando posteriormente
al demostrar que la magnitud de la velocidad en la fase catalitica es despreciable
respecto al de la fase gaseosa, y que los términos transientes son despreciables.

2.1.1.4 Condiciones de contorno e iniciales

La Tabla 2.4 presenta un set de condiciones iniciales y; posteriormente, se presentan las
condiciones de contorno en base a la literatura [Karakaya & Avci, 2011; Rahmani &
Ebrahimi, 2017].

Condiciones iniciales

Tabla 2.4: Condiciones iniciales en microreactor catalitico

Instante Velocidad Concentracion Temperatura

t=20 Vz,a inicial = 0 Cq iniciat = 0 Te iniciat = T iniciar

En que «a indica zona/fase gaseosa o catalitica.

Condiciones de contorno

e Enz=0

Py = Pentrada Co entrada = Centrada To entrada = Tentrada
e Enz=1
Py = Psaiida n: _Dij aVCiqg =0 n-—k; VI, =0

e En interfase fluido gaseoso-catalizador
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Uz gas = Vzcat n: (_Dij aVCi at Vs aCi a ) =0 n: (_kiaVTa + v, aTa) =0
e En interfase catalizador-pared microreactor

Vycar =0 n: _Dij catVCi =0 N =K cqtVTear = 0

2.1.1.5 Propiedades termodinamicas y de transporte

La Tabla 2.5 presenta las principales propiedades termodindmicas y de transporte Gtiles
en los balances, en base a la literatura [Rahmani & Ebrahimi, 2017; Devahastin et al.,
2017; Chiuta et al., 2017].

Tabla 2.5: Propiedades termodinamicas y de transporte

Variable Simbolo Relacion
Densidad e
ensidad gas p p= TR,
Peso mol. gas M, M, = Z v M;
Cap. calorifica gas Cp C, = Z w;Cp;
Cond.térmica gas k k = Z w;k;
Viscosidad gas U U= Z w; Ui

10-37275(1/M; + 1/M;)"*
1/3)2

Coef.dif. de masa D;; ij =

Patm ((2 v)3 + (T vy)

Coef.dif .efect.de masa Dy .r Dijes = €V>(T/Tp)*>Dy;

En que y; es la fraccion molar de una especie i y w; €s su fraccion maésica. T, €S una

temperatura de referencia (Temperatura ambiente, por lo general).
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2.1.1.6 Numero adimensionales

La Tabla 2.6 presenta los nimeros adimensionales relevantes [Bird et al., 2002;
Rossetti, 2018] en la modelacion.

Tabla 2.6: Numeros adimensionales relevantes en la modelacién en estudio

NUmero Ecuacion Significado
Reynolds (Re) Re = PAHVz media Razdn entre fuerzas advectivas y
H fuerzas viscosas
Prandtl (Pr) P — Cpp Razdn entre velocidad de
k difusion viscosa y velocidad de
difusion térmica
Péclet (Pe,) Pe, = PduVz mediaCp _ Re-Pr Razon entre velocidad de
(calor) k adveccion y velocidad de
difusion térmica
Nusselt (Nu) Nu = hdy Razdn entre transferencia de
k calor convectiva y transferencia
de calor conductiva
Schmidt (Sc) Sc = K Razon entre velocidad de
PDas difusividad viscosa y velocidad
de difusividad mésica
Péclet (Pe,,) Pe, = dHVDz media _ oo o Razon entre velocidad de
AB

(masa) adveccion y velocidad de

difusién masica

En que dy es el diametro hidraulico.

2.1.2 Métodos de resolucion

En la resolucién de las ecuaciones diferenciales parciales de los balances de momentum,
calor y continuidad de especies; se utilizaron métodos analiticos, numéricos y

herramientas computacionales comerciales.
2.1.2.1 Métodos analiticos de resolucion de EDPs [Varma & Morbidelli, 1997]

Un método para resolver ecuaciones diferenciales parciales lineales (EDPSs) corresponde
al método de la transformada finita de Fourier (FFTS), que es Util para problemas que

involucran una o mas variables independientes; y dominios finitos, semifinitos e
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infinitos. Es un método que puede ser abordado para EDPs de segundo orden
(hiperbdlicas, parabdlicas y elipticas). Este método se aplicd en la resolucion del
balance de momentum (transiente y estacionario) para obtener una ecuacion para la
velocidad de la mezcla gaseosa reactiva como herramienta para futuras optimizaciones
en la produccion de metano; y se aplicd en la resolucién del balance de energia
(transiente) para determinar el tiempo en que el microreactor alcanza la temperatura
estacionaria y asi demostrar la validez del supuesto de temperatura estacionaria en los

ensayos cinéticos.

2.1.2.2 Métodos numéricos de aproximacion de EDPs [Juéarez, 2012]

Las ecuaciones diferenciales parciales se pueden discretizar, transformandose a un
subespacio de dimension finita. En general, el procedimiento reduce el problema a un
sistema finito de ecuaciones algebraicas. Algunas técnicas de discretizacion
corresponden a: Diferencias finitas, volumenes finitos, elementos finitos, elementos sin
malla, elementos de frontera, métodos espectrales, métodos de particulas, Monte Carlo,

entre otras. Las técnicas mas utilizadas se caracterizan segun:

e Diferencias finitas: Aproximacion de valores nodales; facil, efectivo y simple; y

limitado a mallas estructuradas.

e Volumenes finitos: Aproximacion de integrales de volumen por integrales de

superficie; conservativos por construccién; adecuado para mallas generales; y
bajo orden de convergencia.

e Elementos finitos: Aproximacion de formulacion variacional; flexibilidad y

generalidad; adecuado para mallas generales; complejo de programar.

En la resolucion numérica de los balances de momentum y calor se utilizo el método de
diferencias finitas. En particular, en estado transiente se utiliz6 el método ADI

(Alternating Direction Implicit).

Por otro lado, la resolucién del balance de continuidad de especies en 1D se realiz6 con
el comando ode45 de Matlab 2021b. Posteriormente, los balances de momentum y
continuidad de especies en 3D se resolvieron simultaneamente utilizando el programa
COMSOL Multiphysics 5.6 y la estimacion de parametros cinéticos fue realizada en

Matlab 2021R acoplado con COMSOL mediante la funcién fmincon. La malla se
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construyd estableciendo que depende de la fisica del sistema y el tamafio de sus
elementos utilizados fue “normal”, segun la clasificacion de COMSOL (Figura 2.1), ya
que se comprobd que no hubo diferencia significativa en los calculos de conversion

respecto a una malla mas fina (inferior a 1%).

Figura 2.1: Mallado de sistema a modelar (zona catalitica y gaseosa). Dimensiones
totales de microcanal: 0,45x0,15(mm?) y 0,04(mm) de espesor de catalizador.
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2.2 Estudio cinético de la metanacion de CO»

2.2.1 Propuesta de mecanismos

El mecanismo general para la metanacion de CO, con formacion de CO (Tabla 2.7) se
discute en la seccion 1.7.2.3. Los pasos de adsorcion disociativa de H, y CO, se
consideran en equilibrio, junto con la desorcién parcial de CO adsorbido (paso 3);

mientras que el detalle de los pasos 4 y 5 se encuentra en debate [Visconti et al., 2018].

Tabla 2.7: Mecanismo general de metanacion de CO, con formacion de CO.

Metanacioén de CO,

H, + 2% == 2H,4s (paso 1)
CO,+ 2% . CO44s + Ogqs  (paso 2)
CO4as < o+ + (paso 3)
COuus + 4H 4 :@CH4 + Ougus +4*  (paso4)
Opas + 2H 45 < H,0 + 3*x (pasob)

En todos los mecanismos se considera que las adsorciones disociativas de H, y de CO,
se producen reversiblemente en la superficie catalitica, ademas de la desorcion parcial
del CO adsorbido.

H, + 2= <= 2Hggs (KHZ)
CO, + 2+ @: COqas + Oqas (KCOZ)

COugs €= CO ++ (K

Ademas, en los mecanismos impares (1,3, ...,11) se considera que la formacion de
hidroxilo adsorbido es irreversible; es decir,
Ogas + Haas = OHggs +*  (Kop)

OHgy + Hyge $FH,0+ 2% (Ky)

En los mecanismos pares (2,4,...,12) se considera que la reaccion/desorcion de

hidroxilo adsorbido a agua es irreversible; es decir,

Oads + Hads :@t OHads + * (KOH)

OHgaas + Hgas = H0 + 2% (Ky)
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En la Tabla 2.8 se presenta un set de mecanismos para la metanacion de CO,

considerando lo expuesto anteriormente.

Tabla 2.8: Set de mecanismos para la metanacion de CO,

Mecanismo/Tipo Pasos
COads +* - Cads + Oads (KZ)
I-y ”/ Cads + Hads :@ZCHads + * (KS)
Directa

CHgas + Haas @ZCHZ ads T * (K4)
CHj gqs + 2Hy45 :@:CH4 ads T3 % (KS)

" IV/ CoadS + * @ Cads + Oads (KZ)
y Cads + Hads - CHads + * (K3)

Directa
CHgaas + Hgqs @ZCHZ ads T * (K4)
CHj gqs5 + 2Hy45 @:CH4 ads T3 * (KS)
Coads T+ * @tcads + Oads (Kz)
VyVl/ ;@:
Directa Caas + Haas CHggs +*  (K3)

CHgaas + Hogs = CHy gqs + * (Ky)
CHj gqs + 2Hy45 @ZCHAL ads T3 * (KS)

Coads + Hads - CHOads + * (KZ)
vil yV“I/ CHOads + * @:CHads + Oads (K3)
Asistida i P
0 CHOads + Hads CHZ ads + Oads (K3)
CHads + 3Hads :@:CH4 ads + 4= (K4)
0 CH; g5 + 2Hg4s @ZCHA} ads T3 * (K4)

/ COgq4s + Hggs @ZCHOads + * (KZ)
IXy X CHOuqs + * = CHygs + Ogas (K3)

Asistida
CHggs + 3Hggs ;@ZCH4 ads T 4* (K4)

X1 v XII/ COqqs + Hgas @ZCHOads + * (KZ)
y CHOads + Hads - CHZ ads + Oads (K3)

Asistida
CHy ggs + 2Hgq45 @ZCHAL ads T3 * (K4)

Las ecuaciones cinéticas presentadas en la Tabla 2.9 se basan en la metodologia de
Langmuir y Hinshelwood sistematizadas por Hougen y Watson (LHHW), y se derivan
de los mecanismos de reaccion anteriormente descritos. Se dedujeron 12 modelos,
considerando los pasos determinantes de velocidad de reaccion expuestos en la Tabla

2.8. Las suposiciones realizadas corresponden a [Beenackers & Van der Laan, 2000]:

e Concentraciones en estado pseudoestacionario de los intermediarios (excepto de
los mas abundantes o principales).
e Sitios son activos para la formacién de hidrocarburos y se distribuyen de forma

homogénea en la superficie catalitica.
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e La adsorcién inicial disociativa de H, y CO, esta en cuasi-equilibrio con su
concentracion en fase gaseosa, ademas de la desorcion parcial de CO adsorbido.

e En la formacion de agua hay un sub-paso irreversible posterior a la disociacion
de CO.

Tabla 2.9: Modelos cinéticos de metanacion de CO,

Modelo/ Ecuacion cinética
Mecanismo

1/ kaPlo2 Pyl *(1= Qr/Keq)
Ren, = DEN?

2/ k e%fplﬂ(l—-Qr/ eq)
CHy = DEN?

3/ kaPig P/ (1 Qo/Koq)
CHy = DEN?

41V ok R%fP&%(l—CL/ ea)
CHy = DEN?

5/V o _k PSP (1 Q. /Keg)
CH = DEN?

6 /VI o _k P P, (1= Q,/Key)
CHy = DEN?

7 VI o _k PP (1= Q/Keg)
CHy = DEN?

8 VIl o _k PP (1= Q/Keg)
CHy = DEN}

9INX o _k PP (1= Q/Keg)
CHy = DEN?

10//X . kaPg2 Py (1= Qr/Keq)
CHy = DENZ,

LUIXI o _k PP (1= Q /Keg)
CHy = DEN?Z

12//X11 o _k P Py, (1= Q,/Keg)
CHy = DEN?Z,

En que Q,. corresponde al cociente de reaccion (ecuacion 2.1):

2
_ Pen,Pi,o0

T = pa
Py, Peo,

(2.1)

Y Kgq(T) ala constante de equilibrio termodinamico y esta dada por la ecuacion (2.2):

1 /5600 34633
Kfq::exp[L987( e ——16AJnT4—0£0557T4—33J7)] 2.2)
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Ademas, DE N, corresponde al balance de sitios en la superficie catalitica, y depende de
los intermediarios considerados (tales como CO x H x,OH *, etc.) y del paso
cinéticamente relevante. Este podria tener una expresion similar a las presentadas en la

secciéon 1.7.2.4.

Si las conversiones son bajas y/o el sistema se encuentra en condiciones alejadas del
equilibrio termodindmico, entonces la reaccion inversa es residual (Q, = 0).

En la modelacion tridimensional, que considera simultdneamente el balance de
momentum, de especies y calor; el modelo cinético de potencia (ecuacion 2.3) es
usualmente utilizado para representar el comportamiento cinético de reacciones
cataliticas gaseosas. Se considera el modelo propuesto por Visconti [Visconti et al.,
2018]:

2n

R, =k (P” pgn — L P PHZ‘)) (2.3)
1= co H, — .
T (Ke(M)

2.2.2 Método de estimacion de parametros

Los modelos no lineales considerados contienen parametros cinéticos, los que se
pretenden ajustar a datos experimentales de concentracion respecto a la temperatura. Se
trata de aproximar una funcion f(x, T;) no lineal a unos datos; tales como y; (valor). Se
define r;(x), como el error en la predicciobn que hace el modelo respecto a la

observacion i; es decir,

rix) =y, — f(x,T)) (2.4)
El objetivo es minimizar la suma de los cuadrados del error, asociado a n funciones.

Matematicamente:

minimizarZ(yl— — f(x, TL-))2 (2.5)

Existen métodos para llevar a cabo dicha minimizacion; tales como el método de Gauss-
Newton, el método de Levenberg-Marquardt (LDM) y de Newton [O"Connor, 1997].
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2.2.3 Referencias y recomendaciones para estimacion de parametros

cinéticos

En la publicacion de Vidal [Vidal et al., 2018], en que se model6 la metanacion de CO,
en un reactor unidimensional, se utiliz6 el método de LDM acoplado con el método
Simplex. Pfeifer [Pfeifer et al., 2020] estimd los parametros cinéticos de la metanacion

de CO, mediante LDM, abarcando un amplio rango de conversiones (=~ 20 - 80%).

En la referencia de Bengaouer [Bengaouer et al., 2019] se determinaron los parametros
cinéticos desde conversiones diferenciales hasta las limitadas por el equilibrio
termodinamico; mediante la minimizacion de los errores entre las conversiones de CO,,
y las selectividades de CH, y CO, estimadas por el modelo y las medidas

experimentalmente. Propuso experimentalmente los siguientes pasos:

e Inicialmente, realizar experimentos a baja conversion (inferior a 20%). En estos
se supone que la presion parcial de los reactivos en el lecho es constante e igual
a los valores de entrada al reactor. En esta etapa no se considera la reaccion
inversa, ya que las condiciones estan lejos del equilibrio termodinamico y se
espera que los efectos de los productos formados en las reacciones
(CO,H,0,CH,) sean insignificantes. En este punto se estima una primera
aproximacion de los parametros cinéticos de la reaccion directa y se logra

identificar la cinética.

e Posteriormente, se realizan experimentos a alta conversion (hasta 75%),
variando la masa del catalizador y velocidad de flujo reactivo, y se estiman los
parametros cinéticos. El flujo piston isotérmico es modelado como 100
reactores agitados (CSRT) en serie. La constante de equilibrio termodinamico se
calcula de acuerdo con la ecuacion de Gibbs. En este punto se determinan las
limitaciones termodindmicas y se ajustan los parametros cinéticos a altas
conversiones, y se logra determinar la velocidad de reaccién global o de
equilibrio.

Qr >
r = Iy — T = Igi 1- 2.6
global directa inversa directa < KEq (T) ( )

En que Q. es el cociente propio de presiones parciales y Kg,(T) es la constante

de equilibrio termodinamico.
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2.2.4 Criterio para la seleccién de modelos

Con el fin de determinar el modelo cinético que mejor se ajusta a los datos
experimentales se considera el Criterio de Informacion de Akaike, AlCc, dado por la
ecuacion (2.7) [Dang et al., 2020]:

2n,(n, + 1)
ne—n,—1

RSS
AlIC; = neln< (2.7)

Ne

>+2np+

En que n, es el nimero de experimentos, n, el ndmero de parametros, y RSS es la
suma residual de cuadrados entre las conversiones estimadas por el modelo y las

medidas experimentalmente:

i=ne

2
RSS = Z (xCOZ Experim.i — Xc02 Modelo,l') (2'8)

i=1

El criterio de AICc establece que el modelo que mejor se ajusta a los datos
experimentales es el que presenta un menor AICc. A partir de esto, se define

apropiadamente AAICc:
AAIC, = AIC, — AIC, in (2.9)

Si AAIC,; < 1 — 2 el modelo seria apropiado [Omata et al., 2012].
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2.3 Montaje del sistema experimental

2.3.1 Criterios para seleccionar un microreactor y su material

Los microreactores pueden fabricarse utilizando una amplia gama de materiales, tales

como: ceramicas, vidrios, polimeros y metales. Las principales ventajas y desventajas

de cada material se presentan en la Tabla 2.10 [Sonawane et al., 2018a].

Tabla 2.10: Principales materiales de microreactores: Ventajas y desventajas.

Material Ventajas Desventajas
Ceramica/ » Mas barato « Fabricacion costosa
Silicio e Material bien caracterizado
» Fabricacion de alta precision
Vidrio » Visualizacion de reaccion y flujo e Dificultad en fabricar estructuras
e Soporta altas presiones idénticas
Polimero * Bajo costo e Compatibilidad quimica
» Técnicas de fabricacion diversas » Estabilidad térmica
* Propiedades ajustables
» Desechables
Metal » Materiales durables « Caida de presién variable

¢ Técnicas de fabricacion bien establecidas

Griffon [Griffon, 2006] sugiere los siguientes criterios para la seleccion general de un

microreactor:

e Ser facilmente desmontable y permitir el recambio de catalizador.
e Favorecer un buen mezclado de flujo de gases.

e Sus dimensiones permitan insertar al microreactor en un horno.

e Permitir la medicion de temperatura.

e Operar a altas temperaturas.

e Ofrecer condiciones similares a las de un reactor comercial.

e Favorecer el intercambio térmico entre reacciones, en el caso de acoplamientos.
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En el caso de la seleccion del material sugiere que:

1. Presente una alta conductividad térmica, con el fin de favorecer la transferencia
de calor entre las paredes del reactor (en caso de reacciones acopladas).

2. Presente un bajo coeficiente de dilatacion térmico, para evitar el cizallamiento
en la interfaz metal-catalizador.
Facil fabricacion.

4. Soporte altas temperaturas bajo ciertas atmosferas (oxidantes o reductoras).

5. Bajo costo.

De acuerdo con lo anterior, no se recomienda utilizar materiales ceramicos (1° y 3°
sugerencia en material) ni polimeros (4° sugerencia en material). Por ello, se sugiere
utilizar algdn metal. En la Tabla 2.11 se presenta una comparacion de
conductividades térmicas (k), coeficientes de dilatacion (<) y las maximas
temperaturas para algunas aleaciones metalicas [Griffon, 2006]. Se observa que el
acero inoxidable resiste a mas alta temperatura, y posee conductividad térmica y
coeficiente de dilatacion aceptables, por lo que es el mas recomendable. Ademas, es
resistente a la corrosion y su precio es relativamente bajo. EI Cu, en general,

requiere trabajar a bajas temperaturas (< 300 — 3502C).

Tabla 2.11: Comparacién de propiedades térmicas entre aleaciones metalicas.

Tipo de Cadigo k - 108 T max
aleacion (W/mQK) (QK—I) (QC)
Cobre poco CC101 166 17 350
aleado CC102 166 17 350
CC1-TF 312 17 350

Cobre-Aluminio CA104 50 16 350
AB2 42 16 400

AB3 45 18 300

Cu-Ni Hiduron 130 46,1 16,4 300
Aluminio M 151 23 500
2618A-T4 151 22 300

Inconel/Nilo Nilo 48 16,7 8,5 400
Nilo Alloy K 16,7 6 500

Inconel 903 17 8 400

316 16 17,2 870

Acero 416 24,9 9,9 675
inoxidable 201 16,2 15,7 815
405 27 10,8 705
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430 26,1 10,4 815
444 26,8 10 >800

Adicionalmente, para el material se sugiere que [Odriozola, 2013]:

e Sea resistente al medio de reaccion.
e Posea propiedades mecanicas y térmicas.
e Se pueda fijar superficialmente el catalizador.

e Disponibilidad comercial.

2.3.2 Ejemplos de montajes de microreactores.

Giuseppe [Giuseppe, 2009] montdé un microreactor que constaba de dos piezas
mecanizadas de acero inoxidable unidas mediante tornillos, mas la placa de acero que
llevaba adherido el catalizador (Figura 2.2). Una vez unidas las dos piezas del
microreactor con los tornillos, las juntas se cubrieron con una pasta de sellado resistente
a alta temperatura, y se dejo secar por 24 h para evitar la fuga de gases. El microreactor
posteriormente se introdujo a un horno.

Figura 2.2: Ejemplo de microreactor de acero inoxidable desmontado.

La pieza que contiene 6 agujeros alberga la camara donde los reactivos se calientan

antes de salir de los agujeros y chocar con la capa catalitica (Figura 2.3).
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Placa catalizador

Figura 2.3: Ejemplo de diagrama de microreactor [Giuseppe, 2009].

Ademas, para el montaje experimental es necesario considerar los siguientes equipos
auxiliares [Giuseppe, 2009], disponibles en el Laboratorio de Catélisis y Energia de la
Universidad de Chile.

e Sistemas de medicion y control de presion, temperatura y flujo.

e Precalentador.

e Cromatografo de gases (GC) Perkin-Elmer modelo Clarus 500 equipado con un
detector TCD y/o un espectrébmetro de masas (MS) Pfeiffer Vaccum modelo
QMG 220.

e Sistema de alimentacion de gases (H,, CO,/He, He, Ar).

El principal proveedor de microreactores encontrado en literatura corresponde a
Fraunhofer ICT-IMM. Las referencias de microreactores para aplicaciones cataliticas se
listan en la Tabla 2.12. Se observa que las dimensiones transversales, en general, no

superan 1 mm.

Tabla 2.12: Referencias de microreactores en literatura construidos por Fraunhofer ICT-IMM.

Autor Universidad Dimensiones Observaciones
(ARO0) Microcanales
Salmi T. Abo Akademi Ancho = 0,46 mm Realiz6 modelacion
[Salmi et al., University Alto = 0,09 mm en coordenadas r, z.
2018] Finlandia Largo = 9,5 mm
Canales/plato =9
Chiuta S. North-West Ancho = 0,45 mm Investigo la
[Chiuta et al., University Alto = 0,15 mm metanacion de CO,
2017] Sudéfrica Largo = 50 mm con catalizador Ru-

Canales/plato = 80 Cs/Al;0s. Model6 en
coordenadas x, y, z.

Kiwi L. Ecole Ancho =1,2; 0,6; 0,3 mm  Reactor fase liquido-
[Kiwi et al., Polytechnigue Alto =0,4; 0,2; 0,1 mm gas. No modelé.
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2016] Lausanne Largo = 78 mm
Suiza
Cristiano G. Universitat Ancho =20 mm (placa) No contempla
[Cristiano et al., Politecnica de Alto = No informado microcanales tipicos.
2011] Catalunya Largo =50 mm No modelé.
Espafia Canales/plato = NO
Renken A.y Ecole Ancho = 0,32 mm Se utiliz6 en
Kiwi L. Polytechnique Alto = 0,10 mm reacciones acopladas.
[Renken & Kiwi, Lausanne Largo = 30 mm No modelo.
2005] Suiza Canales/plato =17
Gavriilidis A. University College Ancho = 0,30 mm Reactor fase
[Gavriilidis et al., London Alto = 0,10 mm liquido/gas. No
2003] Inglaterra Largo = 78 mm modelo.

Canales/plato = 64

Se compré un microreactor similar al utilizado por Chiuta a Fraunhofer (Figura 2.4).

Figura 2.4: Microreactor utilizado por Chiuta [Chiuta et al., 2017].
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2.4 Diseno y matriz experimental

En el disefio experimental se consideran principalmente las etapa preexperimental y

experimental.

Etapa preexperimental

Adquisicion de microreactor y catalizador comercial: Se contacté al

Departamento de Energia y Tecnologia Quimica de Fraunhofer IMM (Mainz,
Alemania). Se solicité un microreactor similar al construido para Chiuta [Chiuta
et al., 2017] (Figura 2.5); es decir, de 80 canales con dimensiones 0,45x0,15x50
(mmq) y 0,04 (mm) de espesor del catalizador 12%Ni/Al.Os; en cada uno. El
catalizador comercial fue comprado a Riogen, Inc (Nueva Jersey, Estados
Unidos). IMM realiz6 la fijacién del catalizador a las paredes de los

microcanales.
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Figura 2.5: Diagrama del interior del microreactor.

Montaje experimental: Se mont6 el sistema correspondiente al microreactor,

espectrémetro de masa/cromatdgrafo, lineas de gases, precalentador; y sistemas
de medicion/control de presion, temperatura y flujo (Figura 2.6). La
concentracion de los gases reactivos en los cilindros fue de 10% H2 (resto He),
10% CO- (resto He), y los gases inertes correspondieron a 100% He y 100% Ar.

El microreactor adquirido se presenta en la Figura 2.7.
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MCF 1

MCF 2
10%
MCF-S
10%
MCF-4
100% — MICROREACTOR
100%

Figura 2.6: Montaje experimental de ensayos cinéticos.

CONTROLADOR T

Figura 2.7: Microreactor adquirido.

Etapa experimental

e Ensayos cinéticos: Se fijo la presion en 1(Atm) y H,/CO, = 4 — 10, tal como

se ha propuesto en investigaciones de cinética de metanacion de CO,
[Hinrichsen et al., 2016; Visconti et al., 2018; Bengaouer et al., 2019] y debido
a que se ha sugerido que a presidon atmosférica se maximiza la produccion de
SNG en una planta PtG [Catena et al., 2020] (seccion 1.6.2).

e Se utilizaron flujos volumétricos de 110, 130 y 140 mL/min.

e EIl rango de temperatura fue de 275°C-350°C, rango relevante en PtG segln
Visconti [Visconti et al., 2018].

e Se realizaron 60 ensayos de metanacién de CO; en estado estacionario y cada

uno se realiz6 por triplicado.
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e La medicion de concentracién de compuestos se realizo en el cromatdgrafo de
gases (GC) Perkin-Elmer modelo Clarus 500 y el flujo volumétrico en
controladores de flujo Kofloc 8500. Ademas, se monitored el perfil de corriente
eléctrica representativa de la concentracion en el espectrometro de masas (MS)
Pfeiffer Vaccum modelo QMG 220.

e Se fijo el flujo de Ar en 10 (mL/min), una composicién determinada de H2/CO-

y el resto de He (en rango 83-87% volumétrico).

Luego, se estimaron los parametros cinéticos de acuerdo con las secciones 2.2.2 y
2.2.4.

La matriz experimental de ensayos cinéticos se presenta en la Tabla 2.13.

Tabla 2.13: Matriz experimental de ensayos cinéticos.

Ensayo (mFI_I;J rJn c;n) Temp()oceg)eltu ra 3(1,,)2 325,)2

1,2,3,4 130 275, 300, 325, 350 0,0413 0,0118

56,78 130 275, 300, 325, 350 0,0504 0,0116
9,10, 11,12 130 275, 300, 325, 350 0,0586 0,0119
13, 14, 15, 16 130 275, 300, 325, 350 0,0628 0,0117
17, 18,19, 20 130 275, 300, 325, 350 0,0600 0,0085
21,22,23,24 110 275, 300, 325, 350 0,0364 0,0091
25, 26, 27, 28 110 275, 300, 325, 350 0,0439 0,0093
29, 30, 31, 32 110 275, 300, 325, 350 0,0488 0,0093
33, 34, 35, 36 110 275, 300, 325, 350 0,0558 0,0094
37, 38, 39, 40 110 275, 300, 325, 350 0,0600 0,0092
41,42, 43, 44 140 275, 300, 325, 350 0,0488 0,0073
45, 46, 47, 48 140 275, 300, 325, 350 0,0547 0,0074
49, 50, 51, 52 140 275, 300, 325, 350 0,0576 0,0071
53, 54, 55, 56 140 275, 300, 325, 350 0,0630 0,0071
57, 58, 59, 60 140 275, 300, 325, 350 0,0718 0,0072
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El pretratamiento del catalizador Ni/Al,05 previo a los ensayos cinéticos consistio en
una limpieza bajo un flujo de 100 (mL/min) de He puro a 1102C durante 0,5 h, y una
posterior reduccién bajo un flujo de 100 (mL/min) de una mezcla 10% H,/He a
3752C durante 2 h.

62



Capitulo 111

Modelo Fluidodindmico
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3. Modelo Fluidodinamico

3.1 Introduccién

El objetivo de resolver analiticamente el balance de momentum en esta investigacion
corresponde a determinar una ecuacion analitica que represente la velocidad del fluido
reactivo en el interior de los microcanales, y que sea Util para facilitar la identificacion
de parametros fluidodindmicos relevantes, y como herramienta para futuros

escalamientos y optimizaciones de la produccion de metano.

Con el fin de validar la resolucion analitica del balance de momentum, se consideraron
las mismas dimensiones de los microcanales y condiciones operacionales utilizadas por
Chiuta [Chiuta et al., 2017], que presento el perfil de velocidad en la metanacién de
CO0, en microcanales recubiertos con un catalizador 8,5% Ru — Cs/Al,05 (Figura 3.1),
mediante COMSOL.

Figura 3.1: Diagrama de microcanal a modelar. Extraido de Chiuta [Chiuta et al., 2017].

En primer lugar, se considera una situacion en que solo existe una zona uniforme (zona
catalitica) en el interior del microcanal, con el fin de evaluar la consideracion del
régimen transiente, a través de la estimacion del tiempo en alcanzar el estado
estacionario, ademas, de comparar y comprobar las soluciones obtenidas mediante los
métodos analiticos y numeéricos. Finalmente, determinar el orden de las caidas de

presion.

Posteriormente, se considera una situacion en que estan presentes las zonas combinadas
(zona catalitica y hueca), y que corresponde a una configuracion més adecuada de un
microcanal real. Ademas, se determinan las ecuaciones analiticas para las velocidades

del gas en ambas zonas y la ecuacion para la caida de presion.
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3.2 Modelaciéon de velocidad en zona uniforme

3.2.1 Balance de momentum en estado transiente

Planteamiento

El balance de momentum transiente, que considera que los canales internos del

microreactor corresponden a solo una zona porosa, esta dado por la ecuacion diferencial
parcial (3.1) [Karakaya & Avci, 2011; Helisaz et al., 2018]. El término advectivo

(uv,/K), coeficiente de Brinkman, representa la resistencia viscosa experimentada por

el flujo a través del medio poroso [Ambreen et al., 2020].

E(azvz 62v2> dP u v,

£ 0x2+6y2 Tdz KT P

Con las siguientes condiciones de contorno,

v, =0 x=0 Vy,zt
v, =0 xX=a Vyzt
v,=0 y=0 Vxzt
v,=0 y=0>b Vxzt
P =P, z=0 Vxvyt
P=P z=1L Vx,vyt

Ademas, con la siguiente condicién inicial,

v,=0 t=20 Vxyz

(3.1)

(@)
(b)
(©)
(d)
(e)
(f)

9)

En que a, b y L corresponden al ancho, alto y largo de cada microcanal,

respectivamente.

Modelo inicial mediante método analitico

La solucién analitica del balance momentum transiente en el sistema uniforme

(ecuacion (3.1)) corresponde a la ecuacion (3.2), que modela la velocidad del gas en la

zona porosa. Esta fue obtenida usando el método de Transformada finita de Fourier. En

anexo B.1.1 se presentan los detalles de su desarrollo.
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4AP (1-(- 1)") (1-(=1m 2/ nez 2
v ,,4,;22 @ X n($)sen($)(1_exp<_%((g) ) +%>t)> a.2)

n=1m=11Mm +(b) +K1'tZ

Mediante el programa Matlab se efectu6 la modelacion de la velocidad transiente a
partir de la ecuacion (3.2), considerando las dimensiones de los microcanales y
condiciones de reaccion de Chiuta [Chiuta et al.,, 2017]:a = 0,45(mm), b =
0,15(mm), L = 50(mm). Ademas, para la mezcla H,/C0O, = 4 a 250°C se calcul6
una viscosidad de 2,22-1075(Pa-s) y densidad de 0,2426(kg/m3). Se
consider6: Ax = 0,005 (mm), Ay = 0,005-b/a (mm), At = 107%(s). Se evalud la
ecuacion analitica a AP = 1,0(kPa) en 3 casos de prueba (a distinta porosidad, ¢, y
permeabilidad, K):

e Ae=0,5K =0,001 (mm?).
e Ae=05K > oo(mm?).
o Ae=1,0;K > o (mm?).

El caso 3 corresponde a un medio completamente fluido [Ochoa et al., 2013]. En la
Tabla 3.1 se evalta la velocidad méaxima a t = 1,0 (ms) en los 3 casos a distintos
numeros de sumandos (n y m) de la ecuacion analitica; ademas, se presenta el error de
convergencia en cada aproximacion i, definido por la ecuacion (3.3).
Error, = 2 %=1l 10000 (3.3
Vi

El criterio para elegir el nimero de sumandos corresponde a que el error de
convergencia promedio sea igual o menor a 0,1%; por lo tanto, se selecciond6 n =17y
m = 17. El nimero de términos, cuando los n y m pares anulan la velocidad, esta dado
por la ecuacion (3.4). De la ecuacion (3.4) se calcula que hay 81 términos en la

aproximacion seleccionada.

n+1)(m+1)
Nt¢rminos = 4 (3'4)

Tabla 3.1: Aproximacion de velocidad maxima del gas (m/s) a t = 1,0(ms) en los 3 casos a

evaluar, en funcion del nimero de sumandos del sumatorio doble.

n=1 n=3 n=5 n=7 n=9 n=11 n=13 n=15 n=17
m=1 m=3 m=5 m=7 m=9 m=11 m=13 m=15 m=17
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€=05 0,740 0,605 0,595 0,581 0,580 0,576 0,577 0,575 0,575

K=10" . (22%) (1,7%) (25%) (0,1%) (0,6%) (0,1%) (0,3%) (0,0%)
£=05 1498 1246 1268 1241 1249 1241 1246 1242 1,244
K- o - (20%)  (18%) (2.2%) (0,7%) (0,7%) (0,3%) (0,3%) (0,2%)
£=10 2962 2463 2503 2448 2465 2,449 2457 2450 2,455
K- o - (20%)  (16%) (2.2%) (0,7%) (0,6%) (0,3%) (0,3%) (0,2%)

Luego, se grafico a 0,010(ms); 0,025(ms) y 0,10(ms) en los 3 casos propuestos, y se

considero n = 17 y m = 17 sumandos en la ecuacion analitica de velocidad.

En la Figura 3.2 se presentan resultados derivados de la resolucion analitica a ¢ =
0,5; K = 0,001 (mm?) (mallas 92x92).

Perfil velocidad a 0,010 (ms)
£=0,5; K=0,001 (mm?)

@0.5 | 0.4
E
© 04 0.3
()
i)
202 0.2
()
= 0.1
0.15 0.1
' W 0 o 0.1 0.2 0.3 0.4 ™0
Eje y (mm) Eje x (mm)
Perfil velocidad a 0,025 (ms)
£=0,5; K=0,001 (mm?)
% 0.6 — 0.5
B, 0.4
B3 0.4
k=] 0.3
3 0.2
o 0.2
>
0.1
0.15 0.1
' 0.05 0 0 0.1 0.2 0.3 0.4 0
Eje y (mm) Eje x (mm)
Perfil velocidad a 0,10 (ms)
£=0,5; K=0,001 (mm?)
05
:U,\O.G
E 0.4
3 04
© 0.3
S 0.2
D 0.2
>
0.1
0.15 0.
' 0.05 0o o 0.1 0.2 03 0.4 1

Eje y (mm) Eje x (mm)
Figura 3.2: Perfil de velocidad a distintos tiempos para € = 0,5, K = 0,001 (mm?). Mezcla
H,/C0, = 4, 250°C, AP = 1,0(kPa). Dimensiones microcanales:

0,45x0,15x50 (mm?3). Método analitico sumatorio doble.
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En la Figura 3.3 se presentan resultados derivados de la resolucion analitica a ¢ =
0,5;K — oo (mm?) (mallas 92x92).

Perfil velocidad a 0,010 (ms)
£20,5; K> o (mm?)

0.6
0
E 1- e
g 04
; 0.3
:JQ 0.5 ;
o
& 02
0.1
0.18 7
0o 0 0 0.1 0.2 0.3 0.4 %0
Ejpiy{rm} Eje x (mm)
Perfil velocidad a 0,025 (ms)
E=0,5;K—> °°(mm2)
1
Q
£ 1- -
2 0.6
3 0.5
0.5+
G 04
[0}
>
0 0.2
0.15 -
e 0 0 0.1 0.2 0.3 0.4 )
Ejerymm) Eje x (mm)
Perfil velocidad a 0,10 (ms)
£€=05;K~> oo(mmz)
12
d 1
g 1
3 0.8
ie
¥ 0.6
005 :
g 0.4
>
0.2
0.15 0.1 )
. 0.05 0 0 0.1 0.2 03 04 "0

Eje y (mm) Eje x (mm)
Figura 3.3: Perfil de velocidad a distintos tiempos para £ = 0,5, K — o0 (mm?). Mezcla
H,/C0, = 4, 2509C, AP = 1,0(kPa). Dimensiones microcanales:

0,45x0,15x50 (mm?3). Método analitico sumatorio doble.
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En la Figura 3.4 se presentan resultados derivados de la resolucion analitica a ¢ =
1,0; K - oo (mm?) (mallas 92x92).

Perfil velocidad a 0,010 (ms)
e=10;K~ oo(mmz)

25~

v 2- 06
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Eje y (mm) Eje x (mm)

Perfil velocidad a 0,025 (ms)
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2.5
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- 156~ 15
3
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Figura 3.4: Perfil de velocidad a distintos tiempos para £ = 1,0, K — oo (mm?). Mezcla
H,/C0, = 4, 2509C, AP = 1,0(kPa). Dimensiones microcanales:

0,45x0,15x50 (mm?3). Método analitico sumatorio doble.

En las Figuras 3.2, 3.3 y 3.4 se observa que a medida que aumenta el tiempo de

simulacion, la velocidad del fluido aumenta en todo el dominio; y la velocidad méaxima
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se produce en las coordenadas del centro. Por otro lado, un incremento en la porosidad y
permeabilidad producen un aumento de velocidad en todo el dominio, debido a que el
fluido recorre la longitud de la zona porosa en menor tiempo [Afrand et al., 2018].
Ademas, una disminucién en la permeabilidad (a porosidad constante) produce un
mayor aplanamiento en el perfil de velocidad.

Modelo inicial mediante método numérico

La solucion numérica del balance transiente de momentum en el sistema uniforme
(ecuacidn (3.1)), fue determinada mediante la discretizacién de esta ecuacién utilizando
el método ADI (Alternating Direction Implicit), que consiste en los dos siguientes pasos
(detalles de su desarrollo se presentan en anexo B.1.1).

Paso 1:
n+1/2 2 n+1/2 n+1/2 n 2pn n n n+1/2 N
Vicyj T4, Vi) Vij1 = 2Vij +Vijq Cas e vy N pe Vi -y
(Ax)? (Ay)? K u At/2
Paso 2:
vin—Tj/Z _ ZUZ.IJ'H/Z + viT;j/z i v = 2vl ol a4 € vf]frl/z . pe. vt — vi"l;l/z
(Ax)? (ay)? K L At/2

En que i denota un punto en el eje x, j denota un punto en el eje y, y n un punto de t.

Se ha omitido el subindice z para simplificar la nomenclatura. Ademas,

_ eAP
a= L
Si se definen los siguientes parametros,
_ pAt _ pAt _ault _ uAt
= pe(hx)? Y= peay)? P =" Y= 2Kp
Y, posteriormente,
Px=2(1+1) py =2(1+m1)
szz(l_rx_y) Qyzz(l_ry_y)

Reordenando nuevamente las ecuaciones de los pasos 1y 2, se obtiene,
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n+1/2 n+1/2 n+1/2

—TVi_y,; T DPxV; Vit T o1 Qv+ nvii+ B (3.5)

n+1/2
i-1,j

n+1/2

1/2
v+ py vt =ty = o, + @y A :’:1]/ +pB (3.6)

yrij-1 y

Paso 1: Se obtiene de forma matricial,

1/2 _
v}” 2 Axl(ryv}l_l + qu? + Tyv;l+1 + .31) (3.7)

En que vji_,, v}y v}, corresponden a vectores velocidad en el tiempo n, A, es una

matriz cuadrada e I es un vector unitario.

n+1/2

Con lo anterior se calculan las velocidades v; en el medio intervalo siguiente de

tiempo (n + 1/2). Para determinar las velocidades v}‘“ en el intervalo completo de

tiempo (n + 1) se prosigue con el paso 2.

Paso 2: Se obtiene de forma matricial,

m1 = A (P 4 gt P+ B (38)

Vi i+1

A, corresponde a una matriz cuadrada. Las matrices A, y A, poseen elementos que se

repiten de forma periddica, por lo que es posible generalizar dicho método para matrices

de orden superior.

Las ecuaciones matriciales (3.7) y (3.8) se resolvieron simultdneamente mediante
Matlab; y, por lo tanto, se obtuvo la solucién numérica del balance de momentum en la
zona catalitica uniforme en estado transiente en los mismos casos resueltos con la

ecuacion analitica.

Dada la estrecha similitud en los perfiles de velocidad transiente del gas obtenidos entre
el método analitico y numeérico, solo se presenta un grafico comparativo entre las
velocidades maximas obtenidas por cada método y condicién respecto al tiempo (Figura
3.5). Esta figura presenta las maximas velocidades en el tiempo obtenidas mediante el
método analitico y numérico propuesto. Se observa una excelente correspondencia entre

las velocidades obtenidas mediante ambos métodos, lo que indica una confiabilidad en

71



la resolucidn analitica del balance de momentum planteado. Por otro lado, tal como en
las Figuras 3.2 a 3.4; se observa un aumento en la velocidad al aumentar la porosidad y
permeabilidad. Ademas, la velocidad estacionaria en cada situacion corresponde a
0,58(m/s), 1,25(m/s)y 2,49(m/s), respectivamente; y el tiempo para alcanzar el
99,99% de la velocidad estacionaria corresponde a 0,05(ms), 0,11(ms) y 0,21(ms),

respectivamente.

Velocidad maxima transiente

E2,5— JUBPEEEEE Ao e m e e o YO O hommmm A Aemm o Ammm ek
E r'3 £=1,0;K—-oo(mm2) ‘
w 2 /!
£ /
o /
g15- F
£ /
S 1 ! £=0,5; Ko (mm?) ‘ .
T f
(0] | A m A mm === Y A-m=m- A "y A - A--==-- A
o |y
5 0.5/ £=0,5:K =0,001 (mm?)
> ! | |
i I I | |

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35 0.4 0.45 0.5
Tiempo (ms)

Figura 3.5: Velocidades maximas en el tiempo para casos en estudio, mediante método
analitico (---) y numérico (A). Mezcla H,/CO, = 4 a 250°C, AP = 1,0(kPa), dimensiones

microcanales: 0,45x0,15x50(mm?3).

A partir del modelo de velocidad dado por la ecuacion (3.2) se demuestra que el tiempo
en alcanzar al estado estacionario depende mayormente de la viscosidad y densidad del
fluido, porosidad y permeabilidad del medio, y de las dimensiones transversales del
microcanal. Por lo tanto, el tiempo maximo que necesita la mezcla reactiva a 2502C
para alcanzar el estado estacionario, cuando pasa a traves de un microreactor de canales
de dimensiones transversales 0,45(mm)x0,15(mm) es de 0,2(ms), el que es

independiente de la caida de presion y del largo longitudinal del microcanal.

Por otro lado, debido a que se alcanz6 una velocidad méaxima de 2,49(m/s) cuando
AP = 1(kPa), se calcula que el gas avanz6 como maximo 0,5(mm) en el eje
longitudinal hasta que la velocidad transiente alcanzara el 99,99% de la velocidad
estacionaria; lo que se considera despreciable respecto al largo total del microcanal
(50(mm)). Por lo tanto, se demuestra que la velocidad practicamente siempre se

encuentra en estado estacionario en este dominio, lo que esta de acuerdo con lo asumido
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en la literatura [Helisaz et al., 2018]. Consecuentemente, de acuerdo con estos
resultados y considerando la ecuacién (3.2), el maximo desplazamiento del gas reactivo
a 250°C en este microcanal hasta alcanzar el estado estacionario estd dado por la
ecuacion (3.9).

mm

Lse(mm) = 0,50 (kpa

) AP(kPa)  (3.9)

Si la mezcla gaseosa entra a 4002C y se produce la misma caida de presion, se alcanza
una velocidad maxima de 2,04(m/s) y se requieren 0,17 (ms) para alcanzar el 99,99%
del estado estacionario. Asi, al aumentar la temperatura el gas alcanza el estado
estacionario mas rapidamente. Por lo tanto, es apropiado modelar la fluidodinamica de

la metanacion de CO, bajo condiciones estacionarias.

En las secciones siguientes se demostrara que la caida de presion en las simulaciones en
general es inferior a 1(kPa), por lo que se justifica que el balance de momentum y la
ecuacion de velocidad sean solo considerados en estado estacionario. Asi, la ecuacion
(3.2) se puede simplificar a la ecuacion (3.10). Sin embargo, dado el gran numero de
términos de la ecuacion analitica (81 términos) asociados al sumatorio doble, es
conveniente determinar una forma alternativa para la ecuacion de velocidad, tal como

un sumatorio simple.

_ 4APs - i Q-Com-a-cum ("ﬂx) sen (w) (3.10)
miul n=1m=1nm ((g)z + (%)2 + %)

b
3.2.2 Balance de momentum en estado estacionario

z

Planteamiento

El balance de momentum estacionario, que considera que los canales internos del
microreactor corresponden a solo una zona, esta dado por la ecuacion diferencial parcial
(3.11) [Karakaya & Avci, 2011; Helisaz et al., 2018].

u(o*v, 0d%v,\ dP pu
- ————v,=0 3.11
£ <6x2 dy? dz K ' (3.11)
Con las siguientes condiciones de contorno,
v,=0 x=0 Vyz (a)

73



v, =0 xX=a Vy,z (b)

v, = y=20 Vx,z (c)
v, = y=»b Vx,z (a)
P =P, z=0 vx,y (e)
P=p z=1 Vxy 6D)

Modelo inicial mediante método analitico

La solucién analitica del balance estacionario de momentum en el sistema uniforme
(ecuacidn (3.11)) corresponde a la ecuacion (3.12), que modela la velocidad del gas en
la zona catalitica, y que fue obtenida a partir del método de Transformada finita de

Fourier. En anexo B.1.2 se presentan los detalles de su desarrollo.

2ape o - (1 / senh <y ((%)2 + %)) + senh ((b -y ((%)2 + %))\

1- sen (?) (3.12)

L ey | EOIES-
ELEET el

v, =

Mediante el programa Matlab se efectud la modelacion de la velocidad estacionaria a
partir de la ecuacion (3.12), considerando nuevamente: AP = 1,0(kPa), a =
0,45(mm), b = 0,15(mm), L = 50(mm), y una viscosidad de 2,22-10"5(Pa-s) y
densidad de 0,2426(kg/m3) para la mezcla reactiva a 250°C. Ademas, se
considera: Ax = 0,005(mm), Ay = 0,005 b/a(mm). Se evalu6 la ecuacion analitica
en los mismos 3 casos: € = 0,5,K = 0,001 (mm?); £ =0,5,K > o0 (mm?) y ¢ =

1,0; K — oo (mm?).

En la Tabla 3.2 se evalUa la velocidad maxima en los 3 casos a distintos nimeros de
sumandos (n) de la ecuacion analitica; ademas, se presenta el error de convergencia en

cada aproximacion i, definido por la ecuacion (3.13).

lv; — Vi1
Error; = —-100% (3.13)

Vi
El criterio para elegir el niumero de sumandos correspondié a que el error de
convergencia promedio fuera igual o menor a 0,1%; por lo tanto, se seleccion6 n = 17.
El nimero de términos, cuando los n pares anulan la velocidad, esta dado por la
ecuacion (3.14). De la ecuacion (3.14) se obtiene que hay 9 términos en la aproximacion

seleccionada.
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(n+1)
Ntérminos = T (314‘)
Por otro lado, la diferencia promedio de los valores de la velocidad méxima en estado
estacionario mediante la ecuacion de sumatorio doble (ecuacion (3.10)) y la ecuacién de

sumatorio simple (ecuacion (3.12)), considerando n = 17, es inferior a 0,1%.

Tabla 3.2: Aproximacion de velocidad estacionaria maxima del gas (m/s) en los 3 casos a

evaluar, en funcion del nimero de sumandos del sumatorio simple.

n=1 n=3 n=5 n=7 n=9 n=11 n=13 n=15 n=17
m=1 m=3 m=5 m=7 m=9 m=11 m=13 m=15 m=17

£=05 0695 0,614 0,593 0,582 0,579 0,577 0,576 0,575 0,575

K=10" . (13%) (36%) (18%) (04%) (05%) (0,1%) (0,2%) (0,0%)
£=05 1447 1255 1266 1242 1249 1242 1,246 1242 1,244
K~ o - (15%) (0,9%) (1,9%) (0,6%) (0,6%) (0,3%) (0,2%) (0,2%)
=10 2895 2510 20531 2484 2498 2,484 2491 2485 2489
K- o - (15%) (0,9%) (1,9%) (0,6%) (0,6%) (0,3%) (0,2%) (0,2%)

Luego, se grafico la velocidad en los 3 casos propuestos (Figura 3.6) y se considerdo n =
17 en la ecuacion analitica de velocidad. En esta figura se presentan los resultados
derivados de la resolucion analitica para los distintos casos en estudio (mallas 92x92).
Al igual que con los perfiles de velocidad descritos por el sumatorio doble, se observa
que la velocidad méxima se produce en las coordenadas del centro, y que un incremento

en la porosidad y permeabilidad aumentan la velocidad en todo el dominio.
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Perfil velocidad estacionaria
2
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Figura 3.6: Perfil de velocidad para casos en estudio. Mezcla H,/C0O, = 4 a 250°C, AP =
1,0(kPa), dimensiones microcanales: 0,45x0,15x50(mm?3). Método analitico sumatorio

simple.

Se considerard la ecuacion (3.15) como base para la modelacion de la velocidad del gas,
ya que representa el régimen estacionario predominante y una menor complejidad
computacional (9 términos en lugar de 81 términos). Sin embargo, dado que las caidas
de presion son muy bajas, lo que es una limitante experimental, se requiere determinar
indirectamente esta caida de presion a partir de otras variables; y, por lo tanto, modificar
la ecuacion (3.15).

2APe 17 - (1 / senh <y ((%)2 + %)) + senh ((b -y) ((%)2 + %))\

1- | sen (n%:x) (3.15)

L am? 6| LIS
ST

v, =

Caida de presion longitudinal

El flujo volumétrico se relaciona con la velocidad segln la ecuacion (3.16).

F/N = ff v,dA  (3.16)

En que F corresponde al flujo volumétrico total de entrada al microreactor y N al
numero de microcanales.
Al reemplazar la ecuacion (3.12) en la ecuacion integral (3.16) y, luego, despejar la
caida de presion, se obtiene la ecuacion (3.17) que permite calcular dicha caida de
presion en funcién del flujo volumétrico, numero y dimensiones de microcanales
(ancho, alto y largo), propiedades del fluido (viscosidad) y parametros del medio
(porosidad y permeabilidad). Detalles del desarrollo se presentan en anexo B.1.2.

AP = mpLF 3.17)

EE 2 2(1 - cosh(ba,))
2gabN Y4 (n—an> (1 * “ba,senh(ba,) )
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En que a,, esta dada por la ecuacion (3.18).

nm\2 &
a, = (7) tz (318)
En la Figura 3.7 se presentan los perfiles de caida de presion respecto al flujo
volumétrico de una mezcla H,/C0O, =4 a 250°C, 80 microcanales con un largo
longitudinal de 50(mm) y dimensiones transversales de 0,45(mm)x0,15(mm) cada
uno. Se verifica que una menor porosidad y permeabilidad del medio provocan una
mayor caida de presion. Dado que experimentalmente se utilizaran flujos relativamente
bajos (cercanos a 100(mL/min)) y que el interior del microcanal estara compuesto
principalmente por una zona hueca (gaseosa); se considerard preliminarmente que las

caidas de presion no superaran 1(kPa); lo que sera verificado en la seccion 3.3.3.

Caida de presion respecto al flujo
T T T T T

. —€=0,5;k=0,001 (mm?)
E 0.8 E=G.5;k4m(mmz)
= —£=‘I,0;k—»oo(mm2)
c
© 06
w
o
(o}
204
T
°
8oz
| | L | |

L
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Flujo volumétrico (mL/min)

Figura 3.7: Caida de presion en funcion del flujo volumétrico de gas para casos en estudio.
Mezcla H,/CO, = 4 a 250°C, 80 microcanales con dimension 0,45x0,15x50(mm?3).

Por otro lado, la ecuacion (3.19), establece la caida de presion a un flujo dado si el largo

del microcanal de este microreactor corresponde a un valor distinto.

z(mm)

AP, = AP =1

(3.19)

En que AP corresponde a la caida de presion obtenida de la Figura 3.7 (si z=L =

50(mm)) y z a otro largo del microcanal.
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Modelo alternativo

Por otro lado, reemplazando la ecuacién (3.17) en (3.12), se obtiene la ecuacién (3.20),
que representa la velocidad del gas en un microcanal constituido por solo una zona

porosa interior uniforme.

1-(=1" senh(ya,) + senh((b — y)a,) nmx
v, = N1/) Z e < senh(ba,) )sen( p ) (3.20)

En que a,, esta dado por la ecuacion (3.18) y i es una constante para una determinada
configuracién (porosidad, permeabilidad y dimensiones transversales) dada por la
ecuacion (3.21).

ab~ (1—- (D™’ (.  2(1- cosh(bay))
T < nay, )(1 bansenh(ban)> (321

n=1

En la Figura 3.8 se presentan los perfiles de velocidad a un flujo de 50(mL/min) para

la mezcla H,/C0, a 250°C y dimensiones de microcanal de 0,45x0,15x50(mm?3).
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Perfil velocidad estacionaria
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Figura 3.8: Perfil de velocidad para casos en estudio. Mezcla H,/C0O, a 250°C, F =
50(mL/min). 80 microcanales con dimension 0,45x0,15x50(mm?3). Método analitico

sumatorio simple.

La velocidad maxima se produce en las coordenadas medias del microcanal (x,y) =
= (a/2,b/2) y se puede calcular mediante la ecuacién (3.22), que depende no solo del
flujo volumétrico y de las dimensiones transversales; sino también de la porosidad y
permeabilidad del medio. En particular, se alcanzd0 una velocidad méaxima de

0,26(m/s), 0,29(m/s)y 0,29(m/s) en los casos 1, 2 y 3, respectivamente.

a1--1m 2senh(ba,/2) nm
Vamax = szz naz <1 ~ senh(ba,) )sen (7) (3.22)

La velocidad media del fluido en el microcanal esta dada por la ecuacion (3.23), y solo
depende del flujo volumétrico, del nimero microcanales y de las dimensiones
transversales de cada uno. Por lo tanto, en todos los casos presenta un valor constante de
0,15(m/s).

, o Jy vedydx  F
dia = =
Z media foa fob dydx Nab

Si se considera que el medio poroso se encuentra vacio (o es gaseoso) (caso 3), el

(3.23)

término a,, dado por ecuacién (3.18) se reduce a la ecuacion (3.24).

a', = lim (E) +

K—oo

I 3.24
-— @24

En la proxima seccién se considerara la situacion en que esta presente tanto la zona
catalitica como hueca, y que corresponde a una configuracion mas adecuada de un

microcanal.
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3.3 Modelacibn de velocidad en zonas
combinadas

3.3.1 Planteamiento

Balance de momentum en zona catalitica

El balance de momentum en la zona catalitica en una configuracién combinada esta
dado por la ecuacidn diferencial parcial (3.25) [Karakaya & Avci, 2011; Helisaz et al.,
2018].

H 0%v,  0%v,\ 0P u
0z K

< axz + ayz _+_v21 (325)

Con las siguientes condiciones de borde,

x=0 Vy,z v,,=0 (a)
x=a Vy,z v, =0 (b)
y=0 Vx,z v,,=0 (c)
y=»b Vx,z v,,=0 (d)
z=0 Vx,y P=P, (e)
z=1 vx,y P=P (f)
En que a y b corresponden al ancho y alto total del microcanal, respectivamente.
La solucion de la ecuacion (3.25) y que representa el modelo de velocidad en la zona

catalitica esta dada por la ecuacion (3.26), tal como se presenta y detalla en anexo B.2.1.

20Pe (1 — (—1)") senh(a,y) + senh(a,(b—y)) —
mul & naj (1 - senh(a,b) )sen (T) (3.26)

En que a,, estd dado por la ecuacion (3.27).

o, = (?):% (3.27)

La ecuacion (3.26) es solo valida para la zona catalitica; es decir, para el siguiente
dominio,

xel0,cl]Ula—c,al Vyz
yel0,c] Vx,z

En que c corresponde al espesor de la zona catalitica.
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Balance de momentum en zona hueca

La velocidad v,, en la zona hueca esta dada a partir de la ecuacion (3.28).
Vz2 = Vz2a + VUz2p (328)

En que v,,, satisface el balance de momentum del gas en la zona hueca.

aZVZZa a21722a opP
=— 2
( oxr T oy )" G2
Con las siguientes condiciones de borde,
xX=c Vy,Z Vz2a = 0 (a)

xX=a-—c Vy,z Uy =0 (b)

y=c Vx,Z Vype =0 (c)
y=b>b VX,Z Vya=0 (d)
z=0 Vx,y P=P, (e)
z=1L Vx,y P=P (f)

La solucion de la ecuacion (3.29) esta dada por la ecuacion (3.30), tal como se presenta
y detalla en anexo B.2.2.

24P o (1 - (=D <1 _ senh(B,(y — c)) + senh(B,(b — y))
T mul ~ np? senh(,[?n b - C))

Vz2a

)sen(ﬂn(x —¢)) (3.30)

En que g,, esta dado por la ecuacion (3.31).

-, 3.31
ﬁn_a_zc (' )

Por otro lado, v,,;, corresponde al aumento de velocidad debido a la presencia lateral

del gas en la zona catalitica; y se puede descomponer segun,

Vz2b = Vz2br — Vz2bil (332)

En que v,,,,; satisface el balance de momentum del gas en la zona porosa, considerando

hipotéticamente que todo el interior (zona hueca + catalitica) esta lleno de catalizador.

K az77221)1 6277z2bl :6P u
Jz K

< axz + ayz _+ _vzzbl (3.33)

Con las siguientes condiciones de borde,

x=0 Vy,z  Uypr =0 (a)
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X =a Vy,z Ve =0 (b)
y=0 Vx,zZ  Vyppr =0 (c)
y=»b VX,Z  Vypp =0 (d)
z=0 vx,y P=P, (e)
z=1L vx,y P=P, (f)
La solucion de la ecuacion (3.33) esta dada por la ecuacion (3.34), tal como se presenta

en anexo B.2.2.

20Pe < (1 — (1)) <1_senh(any)+senh(an(b—y))>sen(?) (334)

v =
Z2bl = L ] na? senh(a,b)
n=

En que a,, esta dado por la ecuacioén (3.27).

Por otro lado, v,,,;; satisface el balance de momentum del gas en la zona porosa,

considerando que hipotéticamente la zona hueca esta llena de catalizador.

&

1(0%vpn  0%Vopn oP u
( aiz 6;2 =£+Ev22b11 (3.35)

Con las siguientes condiciones de borde,

X=c Vy, z Vopn =0 (a)

xX=a-—c Vy,z  Uypn =0 (b)

y=c VX,z2  Vppn =0 (C)
y=>b VX,z2  Vgppn =0 (d)
z=0 vx,y P=P, (e)
z=1L vx,y P=P, (f)

La solucion de la ecuacion (3.35) esta dada por la ecuacion (3.36), tal como se presenta
en anexo B.2.2.

20Pe X0 (1= (-1)Y) (1 _ senh(ya(y = ©)) + senh(yu (b — ))
UL o] nyz senh(yn(b - c))

)sen([)’n(x — c)) (3.36)

Vz2bi1 =

En que y,, estd dado por la ecuacion (3.37).
= (= )2+i (3.37)
n= Na—2c¢ K '

Por lo tanto, el modelo de velocidad para el gas en la zona hueca estd dada por la

ecuacién (3.38).
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V2 =

2AP Z a--nmn ( senh(B,(y —c)) + senh(B,(b—y))
np

mul £ senh(B,(b—¢)) >sen([;n(x ~0))

2AP£ a--nm senh(a,y) + senh(an(b y)) nnx
nuL Z na’ ( senh(a,b) ) en( a )

2AP£ 1-(1m ( senh(y,(y — ¢)) + senh(y,(b —y))

nuL ny; senh(y,(b—c)) )sen(ﬂn(x —0©)) (3.38)

La ecuacion (3.38) es solo valida para la zona hueca; es decir, para el siguiente dominio:

xe [cca—c] e yelc,b] Vz

De la ecuacion (3.38) se pueden distinguir principalmente dos casos limites:
Caso limite 1: La zona catalitica es un so6lido compacto (¢ = 0) o impermeable (K —

0). La ecuacion (3.38) se reduce a la ecuacion (3.39)

) (3..39)

[ee] b
P8P (1 — (1)) <1 i senh( nr(y ZCC)> + senh (nﬁ(zcy))> won <nn(x -0)

27 2
ul nm nn(b —c) —2c
n=1n (a - Zc) senh( —2c

Caso limite 2: La zona catalitica esté llena de gas y no hay catalizador (s =1) y (K —
).
La ecuacion (3.38) se reduce a la ecuacion (3.40).
© 1\ senh nny + senh M
Uzz=2AP a-=nm 1— ( a ) ( a ) sen(%) (3.40)

mpL n=1 N (%)2 senh (%)

3.3.2 Evaluacion del primer modelo de zonas combinadas

Mediante Matlab se efectu6 la modelacion de los perfiles de velocidad a partir de las
ecuaciones (3.26) y (3.38), considerando el dominio de cada una. Se considero: AP =
1(kPa), a = 0,45(mm), b = 0,15(mm),c = 0,04(mm), L = 50(mm), vy una
viscosidad de 2,22-107°(Pa-s) y densidad de 0,2426(kg/m3) para la mezcla
reactiva H,/C0O, = 4 a 250°C. Ademas, se consider6 Ax = 0,005(mm),Ay = 0,005 -
b/a(mm) y las ecuaciones se aproximaron hasta n = 17 (9 términos). Se evalu6 el

modelo en los 3 casos ya mencionados.

e Ae=0,5K =0,001 (mm?).
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e Ae=0,5K > o (mm?).
o Aec=1,0;K > o (mm?).

En la Figura 3.9 se presentan resultados derivados de la resolucion analitica para los
distintos casos en estudio. Al igual que con los perfiles de velocidad descritos en la
seccion 3.2.1, un incremento en la porosidad y permeabilidad confirman el aumento de
velocidad en todo el dominio (a una caida de presion constante). Por otro lado, el fluido
en la zona hueca tenderd a avanzar mas rapido, mientras que en la parte porosa se
ralentizard [Afrand et al., 2018]. Ademas, la disminucién de permeabilidad (a porosidad

constante) produce un mayor aplanamiento del perfil de velocidad en la zona catalitica.
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Figura 3.9: Perfil de velocidad para casos en estudio. Mezcla reactiva H,/C0O, = 4 a 250°C,
AP = 1,0(kPa), dimensiones de microcanales: 0,45x0,15x50(mm3) y 0,04(mm) de espesor

de catalizador. Método analitico sumatorio simple.
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3.3.3 Caida de presion longitudinal

El flujo volumétrico se relaciona con la velocidad segun la ecuacion (3.41).

a-c b

F/N = ﬂ-vdA—fo 1dydx+ff s dydx — 2 ff 1dydx+ff Ldydx  (3.41)

a-c b a—-c b

F/N = ffvzldydx +f fvzzadydx—f fvzzb”dydx (3.42)

Al reemplazar las expresiones de velocidad dadas por las ecuaciones (3.26) y (3.38) en
la ecuacidn integral (3.42); y luego, despejar la caida de presién, se obtiene la ecuacion
(3.43) que permite determinar dicha caida de presion en funcion del flujo volumétrico,
configuracién del microreactor (dimensiones y numero de microcanales), propiedades
del fluido (viscosidad) y parametros del catalizador (porosidad, permeabilidad y

espesor). Detalles del desarrollo se presentan en anexo B.2.3.

AP = muLF 3.43

En que vy esta dada por la ecuacion (3.44).

Y= W+ P+ ) (344)
n=1

Wa1, Wna Y Yrs estan dados por las ecuaciones (3.45), (3.46) y (3.47), respectivamente.

ni

abe (1 — (—1)" 2 2(1—cosh(ban))
?( nay, ><1+ ba,senh(ba,) ) (3.45)

_ _ _ ny\ 2 2(1-— h((b — n
o = (a—2c)(b—-o0) (1 (-1) > {4+ ( cosh((b — )f )) (3.46)
T nf, (b — ¢)B,senh (((b - C)[)’n))
) (a—20)b—c)e (1 —(=1)" 2 2 (1 — COSh((b — C)Vn))
Yz = — T ( n¥n > (1 + (b — c)ynsenh((b - c)yn) (3.47)

a,, Bn Y Vx €stan dados por las ecuaciones (3.48), (3.49) y (3.50), respectivamente.

ay, = (T;—”)2 +% (3.48)

- 3.49
fo=——s  (349)
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Yo = (ai”26)2+% (3.50)

En la Figura 3.10 se presentan los perfiles de caida de presion respecto al flujo
volumétrico de una mezcla reactiva H,/C0O, a 2502C en el microreactor en estudio
considerando ambas zonas (hueca y catalitica), a partir de la ecuacién (3.43). Una
relacion lineal se observa entre la caida de presion y el flujo volumétrico, que se debe al
término lineal de velocidad en el balance de momentum. Esta relacién es valida para
bajas velocidades [Afrand et al., 2018]. Se verifica que una menor porosidad y
permeabilidad de la zona catalitica provocan una mayor caida de presién. Se verifican
las bajas caidas de presion en todos los casos; y, considerando que se utilizaran flujos
relativamente bajos (cercanos a 100(mL/min)) se estima que las pérdidas de presion
no superaran 1,0(kPa); por lo que, de acuerdo con la secciéon 3.2.1, el gas alcanza el

estado estacionario casi instantaneamente.

Caida de presion respecto al flujo

0.5
F 04l TE=05:K=0001 (mm?)
X £=0,5; K > (mm?)
c 10K o 2
_.% 03 €=10;K -0 (mm°) i
®
Q
802~
]
©
m |-
B o1

| | L | | | |

L
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Flujo volumétrico (mL/min)

Figura 3.10: Caida de presién en funcién del flujo volumétrico de gas para casos en estudio.
Mezcla reactiva H, /CO, = 4 a 250°C, 80 microcanales con dimensiones 0,45x0,15x50 (mm?3)

y 0,04 (mm) de espesor de catalizador.

Por otro lado, la ecuacion (3.51) presenta un método para calcular la caida de presion a

un flujo dado si el largo del microcanal corresponde a un valor distinto.

z(mm)
50

AP, = AP - (3.51)

En que AP corresponde a la caida de presidn obtenida de la figura 3.10 (si z=L =

50(mm)) y z a otro largo del microcanal.
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3.3.4 Evaluacion del segundo modelo de zonas combinadas

Reemplazando la ecuacion (3.43) en la ecuacion (3.26) se obtiene la ecuacion (3.52),

que modela la velocidad del gas en la zona catalitica en funcion del flujo volumétrico.

a->-1nm senh(a,y) + senh(an(b y)) nmwx
Va1 = Z na? < senh(a,b) ) sen (T) (3.52)

La ecuacion (3.52) es solo vélida para la zona catalitica; es decir, para el siguiente
dominio,

el0,cl]Ula—c,al Vy,z
yel[0,c] Vxz

Reemplazando la ecuacion (3.43) en la ecuacién (3.38) se obtiene la ecuacion (3.53),

que modela la velocidad del gas en la zona hueca en funcién del flujo volumeétrico.

V2

1 - (=" <1 B senh(B,(y = ©)) + senh(B,(b - y))) sen(B,(x —c))

CYNL h senh(B,(b - ©))
Fe (1 - (-D") senh(a,y) + senh(a,(b —y)) nix
PN Z naz ( senh(a,b) ) sen (T)
1—(=1)" h(ya(y hya(b -
le V" € n(y n 1) )( senh(y (Ln?()f(iffcg ( y)))sen( Bt ) (3.53)

La ecuacion (3.53) es solo valida para la zona hueca; es decir, para el siguiente dominio,

xe [cca—c] e yelc,b] Vz

En que a,, B, Y Vn estdn dados por las ecuaciones (3.48), (3.49) y (3.50),

respectivamente; y v, por la ecuacion (3.44).

La Figura 3.11 presenta los perfiles de velocidad a un flujo de 50(mL/min) para la
mezcla reactiva H,/C0O, =4 a 250°C, usando 80 microcanales de dimensiones
0,45x0,15x50(mm?), considerando la zona catalitica (ecuacién 3.52) y la zona hueca
(ecuaciéon 3.53). Se alcanz6 una caida de presién de 0,36(kPa), 0,17(kPa), Yy
0,12(kPa) en los casos 1, 2 y 3, respectivamente; lo que confirma que una menor
porosidad y permeabilidad en la zona catalitica provocan mayores caidas de presion.

Ademas, se observa que el modelo de dos zonas puede reducirse a un modelo de una
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zona si la porosidad y permeabilidad alcanzan su mayor valor (s=1,0;K -

o (mm?)).

Perfil velocidad estacionaria
£=0,5; K=0,001 (mm?)
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Figura 3.11: Perfil de velocidad para casos en estudio. Mezcla H,/C0O, = 4 a 250°C, F =
50(mL/min), 80 microcanales con dimensiones 0,45x0,15x50(mm?3) y 0,04(mm) de espesor

de catalizador. Método analitico sumatorio simple.

Por otro lado, la velocidad maxima del gas ocurre en (x,y) = (a/2,8), en que § €S una
coordenada que depende de a, b, c, €, K. Si la zona catalitica esta vacia (¢ = 1,K — )

las coordenadas medias corresponden a (x,y) = (a/2,b/2), en cambio si la zona
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catalitica es un solido rigido o impermeable (¢ = 0,K — 0), las coordenadas medias
corresponden a (x,y) = (a/2,(b+c¢)/2). Se alcanz6 una velocidad maxima de
0,36(m/s), 0,33(m/s)y 0,29(m/s) en los casos 1, 2 y 3, respectivamente; es decir, al
disminuir la porosidad y permeabilidad de la zona catalitica, el fluido tendr& una mayor
tendencia a ocupar la zona hueca y, por lo tanto, alcanzard una mayor velocidad

maxima.

La velocidad media del fluido en el microcanal estd dada por la ecuacion (3.54), y
muestra que solo depende del flujo volumétrico, de las dimensiones transversales y del
namero de microcanales. Por lo tanto, en todos los casos presenta un valor constante de
0,15(m/s).

fy Jo vdydx  F
foa fob dydx abN

Vz media =

(3.54)

Ademas, de acuerdo con las Figuras 3.9 y 3.11 se satisface la igualdad de la velocidad

en las interfases, como ha sido estudiado por Ochoa [Ochoa et al., 2013].

La velocidad en las interfases en el eje x y en el eje y estd dada por las ecuaciones

(3.55) y (3.56), respectivamente.

Fe s (1 _ (_1)n) <1 B senh(any) + senh(“n(b - y))> sen (nZC) (3.55)

Vi =) = 7=
zinterf (x=c) YN naz senh(a,b)

n=1

Fe © (1 _ (_1)n) <1 B senh(anc) + senh(“n(b - C))) sen (nzx) (3.56)

v, Ly = —
zinterf (y=c) UN na? senh(a,b)

n=1

Los modelos presentados en las secciones anteriores se probaron a distintos valores de
ancho y alto de microcanales, y espesor de catalizador; y todos los resultados fueron

consistentes entre si.

3.3.5 Comparacion de modelo analitico con modelacion en
COMSOL

El modelo fluidodinamico analitico fue comparado con la modelacion del balance de

momentum en COMSOL 5.6, con el fin de evaluar la confiabilidad de la resolucion
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analitica. Los siguientes supuestos de Chiuta [Chiuta et al., 2016; Chiuta et al., 2017]

se consideraron en este estudio:

e Fluido débilmente compresible, laminar y estable. Comportamiento de gas ideal.

e Porosidad de 0,4 y permeabilidad de 1 - 10~¢(mm?).

e 80 microcanales con dimension 0,45x0,15x50(mm?).

e Flujo total de 50 (mL/min) y masa total de catalizador de 92(mg) (GHSV =
32,6(L/g/h)).

e Mezcla H,/CO, = 4 (molar) a 250°C.

e Las propiedades termofisicas de la mezcla reactiva se calcularon a partir de la
ponderacién masica de las propiedades de cada compuesto, obtenidas del Banco

de Datos de Propiedades Termofisicas de Corea [Cheric, 2020].

Las propiedades termofisicas fueron evaluadas en las condiciones de entrada y se
considerd que permanecieron aproximadamente constantes a lo largo del microcanal
[Karakaya & Avci, 2011].

La Figura 3.12 compara los resultados obtenidos del modelo analitico ejecutado en
MATLAB con los resultados obtenidos en COMSOL. Se determin6é que el modelo
analitico propuesto reporta una velocidad maxima de 0,468 (m/s) y una caida de presién
de 0,347 kPa, mientras que en COMSOL (con los mismos datos y ecuaciones) se
obtiene una velocidad méaxima de 0,478 (m/s) y una caida de presion de 0,348 kPa; asi,
solo hay una diferencia del 2% en la velocidad y un 0,3% en la caida de presion. Por lo

tanto, se puede considerar que el modelo es confiable analiticamente.

Se observa que practicamente todo el flujo pasa por la zona hueca del microcanal, lo

gue se cuantificara en la seccién 3.3.6.
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Figura 3.12: Comparacion de modelo analitico con COMSOL.: a) Perfil analitico en Matlab, b)

Perfil numérico en COMSOL.

3.3.6 Criterio de aplicacion de modelo analitico riguroso

El porcentaje de flujo volumétrico presente en la zona hueca respecto a la zona total

(hueca y catalitica) esta dado por la ecuacién (3.57) (detalles en anexo B.2.4).

¢=>0-S/¥)-100% (3.57)

En que v esta dado por la ecuacion (3.44) y S por la ecuacion (3.58).
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[e5)

abe 1- (=D 2(1 - cosh(ban))
_721< ) ( + ba,senh(ba,) )+

© 1 (_1) _ 1+ cosh(cay,) — cosh(ba,) — cosh((b — O,
_a(b—c)sz 1-(-D )(cos (%)—cos (TUT((: C)>)<1+( cosh(can) — cosh(bay) — cosh((b - ) D) (3.58)

P n2a? (b — ¢)a,senh(ba,)
n=1

De acuerdo con la ecuacion (3.57), el porcentaje de flujo en zona hueca depende
principalmente de las dimensiones transversales del microcanal; y de la permeabilidad,
porosidad y espesor de la zona catalitica. La Figura 3.13 ilustra el comportamiento del
porcentaje respecto a la permeabilidad y porosidad del catalizador para el microcanal en
estudio. Una disminucion de la porosidad y permeabilidad produce que el fluido tienda
a ocupar la zona hueca.

Porcentaje de flujo en zona hueca
T

100 T

S
o 95F
= 0,1
—c-0,
3 £=0,5
% 90 |=—e=1,0
c
Q
e
& ss5f
80 L L Lo Ll L L L I Ll I Il f | L L L
108 107 10 1073 1072 107"

Permeabilidad (mm?)
Figura 3.13: Comportamiento de porcentaje de flujo en zona hueca respecto a € y K.

Dimensiones de microcanal: 0,45x0,15x50(mm?).

Ademas, se observa que a permeabilidades inferiores a 5+ 10~°(mm?), sobre el 99%
del fluido pasara por la zona hueca; por lo tanto, el modelo de velocidad en la zona

catalitica y zona hueca se pueden simplificar a las ecuaciones (3.59) y (3.60),
respectivamente.

v, =0 (3.59)

1- D" h n\) ™ h n b—
v, ‘1/1 Nz( n(ﬁ n ) )( senh(p ();enkcl)()ﬁ-l-(lje—ncgf ( y))) sen(B,(x—c)) (3.60)

Donde . esta dado por la ecuacion (3.61).

(@—26)(b —¢) & (1 — (=1)™\? 2(1 = cosh((b - ©)f,))
Ys = - ;( " ) <1 + (3.61)

(b= )usenh (b - OB,))
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Las ecuaciones (3.59) y (3.60) describen algunos perfiles propuestos en literatura
[Rossetti, 2018] para microreactores con recubrimiento catalitico, los que no dependen
de la porosidad ni permeabilidad. Sin embargo, para mayores permeabilidades se
sugiere considerar el modelo riguroso propuesto en esta investigacion (ecuaciones

(3.52) y (3.53)) si se desean perfiles de velocidad mas precisos.

En las condiciones de comparacion con COMSOL (e = 0,4; K = 1,0 - 1076(mm?)) se
calcula que el 99,9% del fluido pasa a través de la zona hueca; por lo tanto, este modelo

simplificado también representa rigurosamente estas condiciones.

3.3.7 Comprobacion de régimen laminar y flujo desarrollado

Se calculo6 el nimero de Reynolds (Re) en la zona hueca a partir de la ecuacion (3.62),
considerando que el diametro hidraulico, dy, corresponde al ancho mojado de la zona
hueca (detalles en anexo B.2.5).

Re = deVz media — 2pF¢
U (a+b—3c)Nu

(3.62)

A un flujo de 50 mL/min a 250°C, el nimero Re corresponde a 0,47, considerando una
porosidad de 0,4 y una permeabilidad de 1,0 - 10~6(mm?) (¢ = 0,999). Por lo tanto,
se verifica que el régimen es laminar y que el flujo se encuentra completamente
desarrollado [Nguyen & Wereley, 2006; Karimi et al., 2017]. Ademas, a mayor

temperatura de metanacion el nimero de Re es menor.
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3.4 Conclusiones de modelo fluidodinamico

3.4.1 Situacion zona uniforme

e EI modelo obtenido por el método analitico propuesto para la velocidad del gas
es consistente con los resultados obtenidos por el método numérico en estado
transiente. Ademas, si el modelo analitico transiente (sumatorio doble) se reduce
al estado estacionario, su comportamiento es congruente con un modelo
analitico de menor complejidad (sumatorio simple). Asi, se logra derivar una
ecuacion tridimensional para modelar la velocidad del gas dentro de un

microcanal en una zona uniforme.

e Un incremento en la porosidad y permeabilidad del medio aumentan la

velocidad del gas en todo el dominio.

e Si se considera que el fluido de entrada es H,/CO, a razon estequiometrica de
4 a250°C y que las dimensiones de cada microcanal corresponden a
0,45x0,5x50(mm?3), entonces el gas alcanza una velocidad maxima de

2,5 (m/s) por cada 1,0 (kPa) de caida de presion.

e El gas alcanza el 99,99% del estado estacionario a lo mas en t = 0,2(ms) por
cada 1,0 (kPa) de caida de presion. Como se estima que AP < 1,0(kPa) en los
ensayos, entonces la velocidad alcanzara el estado estacionario casi

instantdneamente.

e A 400°C el gas alcanza mas rapidamente el estado estacionario, por lo que el
término transiente del balance de momentum se considera despreciable y se
justifica modelar la fluidodindmica en estado estacionario bajo las condiciones

relevantes de metanacién de CO, en un microreactor catalitico.

e A un flujo de 50(mL/min) y 80 microcanales se alcanza una velocidad maxima
de 0,26(m/s), 0,29(m/s) y 0,29(m/s) en cada microcanal, si se consideran
los casos: € =0,5,K = 1073(mm?); € =0,5,K > co(mm?) y ¢ =10, K -
oo(mm?), respectivamente. Asi, las velocidades maximas no solo dependen del

flujo volumétrico y de las dimensiones transversales de los microcanales, sino
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que también de la porosidad y permeabilidad del medio interno. En cambio, la
velocidad media solo depende del flujo volumétrico, y de las dimensiones
transversales y nimero de microcanales, y corresponde a 0,15(m/s) en todos

los casos.

3.4.2 Situacion zonas combinadas

El modelo analitico para la situacion de zonas combinadas es congruente con el
modelo analitico para la situacion de zona uniforme, tanto en funcion de la caida
de presion como del flujo volumétrico. Asi, se logra derivar una ecuacion
tridimensional para modelar la velocidad del gas dentro de un microcanal para
dos zonas combinadas (catalitica y hueca).

Si se considera que el fluido de entrada es H,/CO, a razOn estequiométrica de
4 a 250°C, que el reactor cuenta con 80 microcanales con dimensiones
0,45x0,5x50(mm?3) cada uno y un espesor de catalizador de 0,04(mm);
entonces se alcanza una velocidad maxima de 0,36(m/s), 0,33(m/s) y
0,29(m/s), si se consideran los casos € = 0,5,K = 10~3(mm?), e = 0,5,K -
co(mm?) y &=1,0, K-> oo(mm?), respectivamente para un flujo de
50(mL/min). Asi, al disminuir la porosidad y permeabilidad del catalizador, el
fluido tendera a ocupar mas la zona hueca, por lo que alcanzard mayores
velocidades maximas. La velocidad media corresponde a 0,15(m/s) en todos

los casos.

A un flujo de 50(mL/min), las pérdidas de presion en cada caso
correspondieron a 0,36(kPa), 0,17(kPa) y 0,12(kPa), respectivamente; lo que
confirma que una menor porosidad y permeabilidad del catalizador provocan

mayores caidas de presion.

Asc=04y K=1,0--10"°(mm?) el modelo analitico propuesto reporté6 una
velocidad méaxima de 0,468 (m/s) y una caida de presion de 0,347 kPa, mientras
gue en COMSOL (con los mismos datos y ecuaciones) se obtuvo una velocidad
méaxima de 0,478 (m/s) y una caida de presion de 0,348 kPa; por lo tanto, solo

hubo una diferencia del 2% en la velocidad y un 0,3% en la caida de presion en
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esta condicion. Por tanto, se considera que la resolucion analitica del balance del

momentum es confiable.

En estos microcanales, el 99% del fluido pasara por la zona hueca cuando las
permeabilidades sean inferiores a 5-10~>(mm?), por lo que el modelo de
velocidad en la zona catalitica y en zona hueca se puede simplificar
considerablemente. Sin embargo, para permeabilidades superiores se sugiere
considerar el modelo de velocidad mas complejo propuesto en esta investigacion

si se desean perfiles de velocidad més precisos.

En las condiciones de comparacion con COMSOL (e=04; K =1,0-
10~%(mm?)) se calcula que el 99,9% del fluido pasa por la zona hueca y el

resto por la zona catalitica.

Si se considera que los flujos experimentales del gas reactivo a 250°C seran
cercanos a 100(mL/min), entonces se estima que los nimeros de Reynolds no
superaran el valor de 1 en un microreactor de 80 microcanales de dimensiones
transversales 0,45x0,15(mm?) y 0,04(mm) de espesor de catalizador, por lo
que las fuerzas viscosas serdn mayores a las fuerzas convectivas. Ademas, el
régimen serd laminar y el flujo estara completamente desarrollado. A mayores

temperaturas los nUmeros de Re seran menores.

Se determind un modelo analitico riguroso y practico de la velocidad de la
mezcla gaseosa H,/CO, dentro de un microreactor de configuracion real
aplicado en la metanacion de CO,, basado en la resolucion de la ecuacion
multidimensional de Navier-Stokes. Este modelo no solo facilita la
identificacion y evaluacion de parametros fluidodindmicos relevantes, sino que
constituye una herramienta robusta para futuros estudios de escalamiento y

optimizacion del rendimiento de metano.
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Capitulo 1V

Potencialidad de microreactores
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4. Potencialidad de microreactores

4.1 Introduccion

En primer lugar, se estudia la difusion y adveccion masica con el objetivo de evaluar la
potencialidad de los microreactores en la eficiencia catalitica. Se comparan las
conversiones de CO, a CH4 cuando dominan las fuerzas difusivas en un reactor general
tipo piston respecto a las conversiones cuando dominan las fuerzas advectivas en otro
reactor pistén, mediante la resolucion del balance de especies unidimensional a través
del comando ode45 de Matlab, para establecer la relacion entre tipo de fuerza y
conversion. Luego, se comparan los nimeros de Péclet de un microreactor con una
configuracion definida respecto al de un reactor convencional de area transversal total
equivalente (y mismo GHSV), ambos reactores tipo piston, con el fin de determinar el
tipo de fuerza dominante en cada uno y asi predecir comparativamente el grado de
conversion, y, por lo tanto, el tipo de reactor més eficiente. En esta etapa no se resolvio
el balance de especies en el microreactor definido. En esta seccion se consideran las
mismas dimensiones de microcanales (Figura 3.1), mismo catalizador
8,5% Ru — Cs/Al,05 y la misma cinética propuesta por Chiuta [Chiuta et al., 2017].
Estos resultados permiten establecer ventajas de la intensificacion de procesos en la

conversion de CO; a metano.

Posteriormente, se estudia la difusion y adveccion en la transferencia de calor dentro del
microreactor, con el objetivo de evaluar la potencialidad de los microreactores en la
eficiencia de calor. Se obtienen modelos analiticos a partir de la resolucion del balance
transiente de calor difusivo en 2 y 3 dimensiones, para calcular el tiempo en alcanzar el
estado estacionario, con el fin de establecer las condiciones que favorecen las respuestas
mas rapidas. Luego, se considera el efecto de las fuerzas advectivas (velocidad de gas) y
dimensiones del reactor sobre este tiempo, y se establecen las condiciones para lograr la
isotermicidad en todo el dominio dentro de los microcanales. Estos resultados permiten
establecer ventajas de la intensificacién de procesos en los tiempos de respuesta e

isotermicidad en la metanacién de CO..
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4.2 Difusion y adveccion masica

4.2.1 Comparacion entre efectos difusivos y advectivos
masicos en metanacion de CO>

La ecuacion unidimensional de continuidad para las especies que participan en la
metanacion de CO., dada por la ecuacién diferencial (4.1) [Karakaya & Avci, 2011],
fue evaluada con el objetivo de comparar la conversion de CO2 a CHa utilizando dos
reactores tipo pistén (inicialmente no definidos): Uno en que las fuerzas difusivas son
predominantes y otro en que las fuerzas advectivas son predominantes. El enfoque
unidimensional es til para evaluar tendencias y detectar condiciones de proceso
[Ronsch et al., 2016b]; por lo tanto, esta evaluacion permitié establecer ventajas
comparativas entre las fuerzas difusivas y las advectivas en la metanacion de CO..

d?c,  dC

O=Dijefﬁ_vZE+Ri (4‘1)

En que D;; ., corresponde al coeficiente de difusion efectivo, R; a la ecuacion cinética
del componente i (mol/m3s) y v, a la velocidad media en el eje longitudinal. Se
considera que la reaccion de metanacion de CO: (ecuacion (4.2)) ocurre
simultaneamente con la reaccion water gas shift inversa RWGS (ecuacion (4.3))
[Chiuta et al., 2017]:

CO, + 4H, - 2H,0 + CH, (4.2)

€O, + H, - H,0 + CO (4.3)
Las ecuaciones cinéticas de cada reaccion propuestas por Chiuta [Chiuta et al., 2017],
en que utilizd un catalizador Ru-Cs/AlOs, estdn dadas por (4.4) y (4.5),

respectivamente.

A, /—E, n, o an (Pew)" (o)™
R1=—exp( ) (Peo,)" (Pw,) _ (Pen) (Puo) (4.4)

RT RT (K(T)H"
_ A, —Eq,
Ry = wrexp (W) Peo (4.5)
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En que A, =6,17-107(bar~?5s71),E,; = 77,96(k] - mol~1),n = 0,85 para
metanacion de CO,;y A, = 2,94-107(s™1),E,, = 89,83(k/ - mol™1) para RWGS. R
es la constante de gas ideal y T es la temperatura de reaccion.

Las ecuaciones cinéticas de cada componente i corresponden a,
Rco, =—Ry—R,  (4.6)
Ry, = —4R, — R, (4.7)
Rey, = Ry (4.8)
Ru,o =2R,+R, (49)
Rco = R, (4.10)
El nimero de Péclet mésico esta dado por la ecuacion (4.11) [Bird et al., 2020].

Uz media dH

Pe = JZmedialH 4 41y
Djjer

En que dy corresponde al diametro hidraulico.

Al considerar la ecuacion de continuidad de especies en términos de fraccion molar, y;,
se obtiene la ecuacion (4.12). Detalles se presentan en anexo C.1.1.

d?y; dy;

0 =Dy efpﬁ_vzpz-l'MmixRi (4.12)

En que M,,;, es el peso molecular promedio de la mezcla gaseosa, dado por la ecuacion
(4.13).

My = Z yiM;  (4.13)

p es la densidad del gas dada por la ecuacion (4.14), en que se considera un

comportamiento de gas ideal, y R, es la constante de gases ideales.

PM,,;
p=—22 (4.14)

R,T

D;; .5 esta dado por la ecuacion (4.15), en que D;; corresponde al coeficiente de difusion

binario y T, a una temperatura de referencia.
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T
Dij ef = DU (T_> 80'5 (4‘15)
0

En la Tabla 4.1 se presentan las viscosidades, densidades y coeficientes de difusion de
la mezcla gaseosa H,/C0, = 4 entre 252C y 450°C [Cheric, 2020].

Tabla 4.1: Valores de viscosidad, densidad, coeficiente de difusion y coeficiente de difusion

efectiva de H,/C0, = 4 respecto a la temperatura.

Temperatura Viscosidad Densidad Coef. Dif. Coef. Dif. Efec.
(°0) (Pa-s) (kg/m®) (em?/s) (m?2/s)
25 1,43-107° 0,426 0,664 2,35-1075
50 1,52-107° 0,393 0,764 2,93-1075
100 1,70-1075 0,340 0,983 4,35-107°
150 1,88-107° 0,300 1,23 6,15-1075
200 2,05-1075 0,268 1,49 8,36-1075
250 2,22-1075 0,243 1,78 1,10-107*
300 2,39-1075 0,221 2,08 1,42-107*
350 2,55-1075 0,204 2,41 1,78-107*
400 2,71-1075 0,189 2,76 2,20-107*
450 2,87-1075 0,176 3,13 2,68-107*

Si se considera la prevalencia de las fuerzas difusivas en un reactor (Pe «< 1), la

ecuacion (4.12) se reduce a la ecuacion (4.16).

d*y;
0= Dij efpﬁ + MmixRi (416)
En cambio, si se considera la prevalencia de las fuerzas advectivas en otro reactor

(Pe » 1), laecuacion (4.12) se reduce a la ecuacion (4.17).

d .
YoM R (417)

= vy

En primer lugar, se utilizo el criterio de Weisz-Prater [Fogler, 2006] con el fin de
evaluar la presencia de limitaciones de difusion interna del catalizador (entre la

superficie catalitica externa y la superficie de los poros dentro del catalizador), y se
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confirmé la ausencia de estas limitaciones; por lo tanto, la fase catalitica se puede
considerar pseudo-homogénea [Wilhite et al., 2019]. En el rango de temperatura
considerado (200 — 440°C) el nimero de Weisz-Prater alcanza un valor despreciable en
la condicion mas desfavorable (0,0001 « 1). Para mas detalles de este criterio y de la

evaluacion de este niimero se recomienda ver anexo C.1.2.

En esta investigacion se considera que la metanacion de CO, es la combinacion lineal
entre la RWGS (ecuacion (4.18)) y la metanacion de CO (ecuacion (4.19)) [Schaaf et
al., 2014; Bengaouer et al., 2019; Pfeifer et al., 2020; Fuentes & Gracia, 2021].

Co, + H, » H,0 + CO (4.18)
CO + 3H, » CH, + H,0  (4.19)

Si se considera que x, es la conversion de CO, en CO (o conversion de RWGS) y x, es
la conversion de CO en CH, (0 conversion de metanacion de CO), estas se pueden
calcular a partir de las ecuaciones dadas en la Tabla 4.2. Estas ecuaciones son utiles
para determinar las conversiones de cada reaccion a partir de datos experimentales de
fraccion molar en la corriente de salida, y consideran la expansion o contraccion del
volumen del gas reactivo debido a estas reacciones y son Utiles para todo rango de
conversion, lo que es aplicable para las condiciones operacionales de Power-to-gas
[Visconti et al., 2018]. Ademas, estas relaciones podrian ser una base para optimizar la
conversion a metano en funcion de la razon H,/CO, en futuros estudios. Detalles se

presentan en anexo C.1.3.

Tabla 4.2: Relaciones entre conversién de CO, a CO (ecuacion (3.80)) y conversiéon de CO a
CH, (ecuacion (3.81)), respecto a las fracciones molares en la corriente de salida y la razon

molar H,/CO, = y en la corriente de entrada.

Datos Conversion RWGS Conversion metanacion CO
yHZJyCOZ xl _ 3—2)7H2_(3 +V)YC02 X :y_l_(1+y)(yH2 _ycoz)
3—2yy, +2Yco, 2 3 =2y, — B+ ¥)yco,
Y, YcH, v = Yy — A +V)yu, — G +¥)ycu, v = A +Y)yen,
! 1+ 2ycy, 2y -Qa+ Y)yu, — G+ V)yen,
Yco, YcH, v = 1= A +v)yco, + 2Ycu, v = A +Y)yen,
! 1+ 2ycy, 21—+ Y)Yco, + 2Ych,
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En esta seccion, la razon molar de entrada es H,/C0O, = y = 4; por lo tanto, se calcula
una conversion de 7,8%, 48,3% y 73,8% de CO, a CO a 200°C,300°C y 400°C,
respectivamente, al dominar las fuerzas difusivas; mientras que una conversion de
1,5%, 28,1% y 65,7% respectivamente se calcula cuando dominan las fuerzas
advectivas a un flujo de 100(mL/min), segun la cinética propuesta por Chiuta [Chiuta
et al., 2017]. La conversién de CO a CH, es completa, y se corrobora con la nula
concentracion de CO en la salida. Debido a que no se observa formacion de CO con este
modelo, entonces la RWGS no es significativa, tal como se ha propuesto hasta 4002C
en otros estudios [Vidal et al., 2018]. Ademas, todas las ecuaciones entregaron valores

consistentes entre si.

Por otro lado, la conversion directa de CO, a CH, (0 conversion de metanacion de C0,),

X3, esta dada por la ecuacion (4.20).
X3 = X1 "Xy (4‘20)

La Figura 4.1 presenta las conversiones de CO2 a CH4 considerando solo la difusion de
masa y solo la adveccion de masa en cada reactor, con una cantidad fija de catalizador y
un area transversal total equivalente. Se observan conversiones mas altas al considerar
solo la difusion en comparacion con considerar solo la adveccion en las condiciones de
simulacion. Ademas, un aumento en el flujo volumétrico produce una disminucion en la
conversion al considerar solo las fuerzas advectivas, 10 que es una desventaja desde una
perspectiva industrial. Esto se debe a que el flujo total es inversamente proporcional al
tiempo de residencia a una masa fija de catalizador [Jalama, 2017], y este
comportamiento ya ha sido reportado por otros autores en la metanacion de CO:
[Visconti et al.,, 2018; Loder et al., 2020]. Por otro lado, a altas temperaturas

(~4409°C), la conversién comienza a ser controlada por el equilibrio termodinamico.
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Conversion segun la fuerza dominante
T

100 F | =
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5 60|~ Diusion Pt
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:E 40 - - ....""-'
(@] - - . RT
O e -
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0 BTt I |
200 250 300 350 400

Temperatura (°C)

Figura 4.1: Conversiones de CO- por fuerzas difusivas versus fuerzas advectivas.

La Tabla 4.3 muestra las composiciones de metano calculadas en el flujo de salida
cuando se consideran solo los efectos difusivos o solo los efectos advectivos a un flujo
total de entrada de 100 mL/min (GHS = 65,2 L/h/gcat.) y una relacion Ho/CO> de 4. Se
observa que el dominio de las fuerzas de difusion favorece la composicion del metano.
Ademas, cuando la conversion comienza a ser controlada por el equilibrio
termodinamico, la diferencia entre los efectos difusivos y advectivos sobre la
composicion del metano comienza a ser residual. Por otro lado, debido a que al
aumentar el flujo disminuye la conversion de CO; (Figura 4.1), entonces también
disminuye la composicion de metano en la salida. Por lo tanto, es necesario considerar
un reactor que potencie el dominio de las fuerzas de difusion, que podrian ser los

microreactores.

Tabla 4.3. Composicion de metano en la salida de acuerdo con la fuerza dominante:
Difusiva o advectiva (GHS = 65,2 L/h/gcat.).

Temperatura (°C) Fraccion molar CH4 (%)  Fraccion molar CH4 (%0)
(Fuerzas difusivas) (Fuerzas advectivas)
200 1,6 0,3
250 5,9 1,9
300 12,0 6,3
350 17,2 12,6
400 20,9 17,8
440 22,9 21,0
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4.2.2 Ventajas de microreactores respecto a reactores
convencionales en conversion

Para lograr que dominen las fuerzas difusivas por sobre las advectivas se requiere un
bajo nimero de Péclet. Para comparar el nUmero de Péclet de un microreactor real,
Pe,,, respecto al de un reactor de area transversal total equivalente y la misma masa de
catalizador (es decir, el mismo GHSV fijo), Pe,., se define la relacion &, que representa
la razon difusion/adveccién del microreactor con respecto al reactor convencional

(4.21). Detalles se presentan en anexo C.1.4.

Pe, Vab(a + b —3c)VN
Pe,, 2(a—2c)(b—c)

£= (4.21)

Consecuentemente, dado un microreactor con N microcanales y un reactor con un area
de seccidn transversal total equivalente (a un GHSV fijo), se desea maximizar la razon &
para obtener combinaciones adecuadas del nimero y dimensiones transversales de los
microcanales que proporcionen ventajas comparativas para los microreactores (fuerzas

difusivas) con respecto a los reactores convencionales.

La ecuacion (4.22) representa el ancho critico del microcanal, a., que optimiza a ¢&.
Luego, cuando se reemplaza en la ecuacion (4.21) se define la minima razon posible

Enin - ASI, cualquier combinacion de dimensiones transversales superara o igualara a

Emin .

b+3c++(b—c)(b+15¢)
a. = >

(4.22)

La Figura 4.2 muestra la relacion minima, &,,,,, con respecto a la menor dimensién
transversal (altura) y segun el nUmero de microcanales en el microreactor. Se observa
que para optimizar la relacién & (y difusion en el microreactor), se recomiendan las
menores dimensiones transversales posibles para los microcanales (y el menor diametro
hidraulico) y un numero elevado de microcanales (para mantener el area total
equivalente) (siempre que b > c). Rahmani [Rahmani & Ebrahimi, 2017] demostro la
relacion inversa entre las dimensiones de los microcanales y la eficiencia de formacion

del producto. Ademas, & no depende del flujo volumétrico ni de la temperatura.
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Figura 4.2: Raz6n minima & respecto a dimensiones y nimero de microcanales.

En particular, si se consideran 80 microcanales y dimensiones de la seccion transversal
de 0,45x0,15 (mm?) se calcula un &,,, = 14, que se atribuye al menor diametro
hidraulico en el microreactor (y al menor numero de Reynolds); en que Pe,, = 0,22 —
0,67 <1 en el microreactor. Por lo tanto, las fuerzas de difusion tienen mayor
ponderacién. En cambio, se calcula Pe, =3,1—9,2>1 en el reactor de area
transversal equivalente, en el que las fuerzas advectivas tienen mayor ponderacion, en el
rango de 50 — 150(mL/min) (GHSV de 33 a 98) a 250°C. En otras palabras, las
fuerzas de difusioén en un microreactor seran al menos 14 veces mayores que las de un
reactor convencional en estas condiciones a lo largo del eje longitudinal, lo que
representa una ventaja comparativa en la conversion segun lo discutido en la seccion
4.2.1, y tal como lo reporta la investigacion de Devahastin [Devahastin et al., 2018]. En
dicha investigacion, se lograron conversiones mas altas en el reformado autotérmico de
biogas utilizando un microreactor de capa catalitica, en comparacion con las logradas en
un reactor de lecho fijo. Adicionalmente, se debe considerar que a lo largo de los ejes
transversales en ambos tipos de reactores, la transferencia de masa estd dominada por la
difusion debido a que la componente de velocidad normal a la superficie es
despreciable. Los microreactores tienen longitudes caracteristicas mucho mas pequefias
y relaciones superficie/volumen mas altas que los reactores convencionales, lo que los
hace mas eficientes en la difusion de masa [Karimi et al., 2018a; Moradi & Rezaei,
2018]. Ademas, con el modelo fluidodindmico analitico de esta investigacion se logro
verificar que la velocidad en la zona catalitica es practicamente nula; en otras palabras,

las fuerzas de difusién dominan en el &rea catalitica de los microreactores. No ocurre lo

106



mismo en la zona catalitica de los reactores convencionales. Por lo tanto, se demuestra

que la configuracion de los microreactores favorece la conversion de COo.

Por lo tanto, existen potenciales ventajas del uso de microreactores para optimizar la
formacion de metano. Asi, al aumentar el contenido de CHa, el gas podria ser inyectado
a las redes de gas natural existentes, accediendo a su gran capacidad de transporte y
sitios de almacenamiento. Este gas es un portador de energia sostenible que puede
utilizarse en calefaccion o como combustible alternativo [Vasquez & Salinas, 2018].
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4.3 Difusion y adveccion calor

4.3.1 Modelacién analitica de la difusion de calor

En primer lugar, se resuelve el balance de calor transiente mediante el método de la
transformada finita de Fourier cuando dominan las fuerzas difusivas tanto en 2 como en
3 dimensiones, y se compara con el método numérico ADI. Posteriormente, se
comparan las temperaturas obtenidas mediante el modelo analitico con las temperaturas
obtenidas mediante la modelacion del balance de calor en COMSOL, con el fin de
evaluar la confiabilidad de la resolucion analitica.

i) Modelo analitico de temperatura

El balance de calor en la zona gaseosa en régimen transiente estd dado por la ecuacion
(4.23) [Nguyen & Wereley, 2006; Karakaya & Avci, 2011; Rahmani & Ebrahimi,
2017]:

T  k (92T 92T 02T oT
= (4.23)

- = + + — -

ot  pC,\0x?  0dy? 0z2 Y252
En que k, p y C, corresponden a la conductividad térmica, densidad y capacidad
calorifica a presion constante del gas, respectivamente. T es la temperatura en el
dominio, t es el tiempo y v, es la velocidad del gas. Si se considera que las fuerzas
difusivas son dominantes (Pe « 1), entonces la ecuacion (4.23) se simplifica a la

ecuacion (4.24):

oT  k (0T 09?T 0°T
at pC, <6x2 + dy? + 622> (4.24)
Con las siguientes condiciones de borde:
x=0 & xX=a Vy,z T=T, (4.25a)
y=0 & y=0>b Vx,z T=T, (4.25b)
z=0 Vx,y T=T, (4.25¢)
z=1L Vxy 0T/0z|,., =0  (4.25d)
Ademas, con la siguiente condicion inicial:
t=0 Vx,vy,2z T=T; (4.25e)
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La solucion analitica del balance de calor transiente (ecuacion (4.24)) esta dada por la
ecuacion (4.26), que modela la temperatura en la zona gaseosa si las propiedades fisico-
termodindmicas del gas se consideran constantes. Detalles de esta resolucion se
presentan en anexo C.2.1.

retr @ty ) AT s () sn () sen (e (5 (G + () + G))e) w20

n=1m=1p=1

Si preliminarmente se considera que la difusion de calor en el eje z es despreciable
respecto a la difusion en los ejes transversales, entonces el balance de calor (ecuacién

(4.24)) se simplifica a la ecuacion (4.27).

oT k (0°T 0°T
3% = oC, <6x2 + 6y2> (4.27)
Con las siguientes condiciones de borde e iniciales:
x=0 & xX=a Vy T=T, (4.28a)
y=0 & y=»b vV x T=T, (4.28b)
t=0 Vx,y T=T; (4.28¢)

La solucion analitica, de manera analoga al caso anterior, esta dada por la ecuacién
(4.29):

T=T,+ (T, - To)%z Z (1- (—1)n)n~7:1 - (=)™ sen (n%x) sen (?) exp <_/Ij_7: ((;_1)2 + (92) t) (4.29)

n=1m=1

El criterio para elegir el nimero de sumandos fue el mismo que el presentado en la
seccion 3.2.1 (error de convergencia inferior al 0,1%). Asi, se seleccion6 n =9,m =9
y p =9 en la modelacion tridimensional; y n =17 y m =17 en la modelacion
bidimensional. EI nimero de términos en los modelos analiticos (4.26) y (4.29) se
puede calcular a partir de las ecuaciones (4.30) y (4.31), respectivamente.

nm+1D)(m+D(p+1)
Nisrminos EQ(4.26) — 8 (4.30)

n+1(m+1)
Ntérminos EQ(4.29) — 4 (4.31)
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Por lo tanto, de acuerdo con el criterio de convergencia, en la modelacion

tridimensional se consideraron 125 términos y en la bidimensional 81 términos.

La Figura 4.3 presenta las temperaturas minimas en el tiempo (en el eje central del
dominio transversal), obtenida a partir de los modelos de temperatura tridimensional
(ecuacidn 4.26) y bidimensional (ecuacion 4.29) considerando distintas razones molares
de H2/CO, en la entrada al microreactor y una zona gaseosa sin catalizador. No se
considero la capa catalitica, con el fin de presentar un modelo relativamente simple y
debido a que el coeficiente de difusividad térmico (k/pC,) del catalizador considerado
(Ni soportado en Al>Oz) es del mismo orden respecto a las condiciones promedio del
gas (z 5- 10‘5(m2/s)). Se observa que las temperaturas entre ambos enfoques son
similares; por lo tanto, es posible considerar que la difusion de calor en el eje z es
despreciable respecto a la difusion en los ejes transversales, debido a la diferencia
significativa entre las longitudes caracteristicas (L > a & b). Asi, el modelo de 2
dimensiones es suficiente para representar el perfil de temperaturas. Por otro lado, un
aumento en la razon H./CO produce que se alcance el estado estacionario mas
rapidamente, debido a que aumenta el coeficiente de difusividad térmica con el aumento
de la proporcion de H.. Se consider6 que las propiedades fisico-termodinamicas del gas

son constantes y fueron evaluadas a la mayor temperatura (350°C).

Comparacion enfoque 2D/3D
[
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Figura 4.3: Temperaturas minimas en el tiempo, mediante modelacion bidimensional y
tridimensional, y considerando dominio de difusion de calor. Propiedades fisico-
termodinamicas del gas constantes, dimensiones de microcanal: 0,45x0,15x50 mm?.
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Por otro lado, la solucion numérica del balance de calor (ecuacion (4.27)) se encontro
discretizando esta ecuacion a partir del método implicito de direccion alterna (ADI), que

consta de los siguientes dos pasos:

n+1/2 n+1/2 n+1/2 n+1/2
9i—1,j —29 +91+1_j- ;-1 — 207 +91”1+1 pC 9 -0}

(4.32) Paso1

(Ax)2 (Ay)z Tk At/Z
0[11_—;1}/2 _ 29n+1/2 + 9::-11]/2 H;nj+11 20n+1 + 9"'”]':_11 pC LW (4 33) Paso 2
7 @y R |
Donde, 8 =
T-—T0

Ademas, iy j denotan las coordenadas de un punto en los ejes x ey, respectivamente, y
n es un punto en el tiempo t. Al reorganizar las ecuaciones de los pasos 1y 2 en forma
de matriz se obtiene lo siguiente:

0;‘“/2 = A;l(rye}‘_l + qye}1 + rye;;l) (4.34) Paso1l

o1+ = 4,1 (1,07 % + 4,07 * + 1,07 1?)  (435) Paso2

Donde Ax y Ay corresponden a matrices cuadradas.

La Figura 4.4 presenta las temperaturas transientes minimas en el tiempo, obtenidas
mediante el método analitico (transformada finita de Fourier) y método numérico (ADI)
a una razon molar fija H./CO»=4, considerando una mezcla no diluida y otras diluidas
con inertes (80% molar de Hey otra 80% molar de N,). Se observa una excelente
correspondencia en las temperaturas mediante ambos métodos, por lo que el modelo
analitico en 2D es considerado preliminarmente confiable. Por otro lado, al diluir la
corriente de H2/CO2 con 80% N2 produce que el tiempo en alcanzar el 99,99% del
estado estacionario se desplace desde 0,19(ms) a 0,22(ms) debido a la leve disminucion
del coeficiente de difusion debido al contenido de Na. Sin embargo, no se observa

diferencia significativa al diluir con 80% He en la temperatura transiente.
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Figura 4.4: Temperaturas minimas en el tiempo, mediante método analitico y numérico
(dominio de difusién de calor). Propiedades fisico-termodindmicas del gas constantes,
dimensiones de microcanal: 0,45x0,15x50 mm?,

La Figura 4.5 presenta el perfil de temperaturas en el dominioat = 0,01(ms)yat =

0,05(ms). Se verifica el perfil parabolico debido al término de difusion bidimensional
en el balance de calor.
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Figura 4.5: Perfil de temperaturas en el dominio. H./CO>=4, considerando coeficiente de
difusion constante y el dominio de difusion de calor. Método analitico. Dimensiones de
microcanal: 0,45x0,15x50 mm?®,

iii) Comparacion de modelo analitico con modelacion en COMSOL

El modelo de temperatura analitico bidimensional obtenido del balance transiente de
calor que considera propiedades fisico-termodindmicas constantes del gas (ecuacién
(4.29)) fue evaluado a la mayor (350°C), promedio (188°C) y menor temperatura
(25°C) del sistema, con el fin de comparar con los resultados de modelacion de
temperatura en COMSOL, que consideran propiedades fisico-termodinamicas
dependientes de la temperatura (Figura 4.6). Se observa que el considerar que las
propiedades son constantes a la mayor temperatura constituye una buena aproximacion
respecto a considerar la situacion mas rigurosa que considera que las propiedades son
variables y dependientes de la temperatura (diferencia promedio inferior al 10% hasta

alcanzar el 99,99% del estado estacionario).

Comparacion de propiedades variables/constantes
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Figura 4.6: Comparacion de propiedades variables (COMSOL) y constantes (modelo) a

diferentes temperaturas.

La Figura 4.7a presenta la comparacion entre temperaturas transientes hasta alcanzar el
99,99% del estado estacionario, tanto por el modelo propuesto como por COMSOL. El
parity plot (Figura 4.7b) de esta comparacion presenta un ajuste de R? = 0,9980, por lo
que se considera que la resolucion analitica es confiable y se confirma que el considerar

la evaluacion de las propiedades fisico-termodinamicas a la mayor temperatura

113



constituye un enfoque vélido. Este modelo analitico es atil para demostrar los cortos
tiempos en régimen transiente en los microreactores cuando domina la difusion, y para
evaluar el efecto de las dimensiones del microcanal y propiedades del gas sobre este
perfil de temperatura.

Comparacion de modelo analitico con COMSOL
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Figura 4.7: Comparacion de modelo analitico con COMSOL.: a) Comparacion de temperaturas
transientes, b) parity plot.

4.3.2 Ventaja de la intensificacion de procesos en la

transferencia de calor

En primer lugar, se estudié el efecto de las dimensiones de los canales sobre el tiempo

en alcanzar la temperatura estacionaria cuando hay presencia de fuerzas advectivas,
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utilizando COMSOL. Posteriormente, se evalud el efecto de estas dimensiones sobre el

perfil de temperatura estacionaria.

En esta seccion se determinan las condiciones que aseguran la isotermicidad dentro de
los canales y su efecto en los tiempos de respuesta en la temperatura en presencia de

fuerzas advectivas.
i) Efecto de las dimensiones de canales sobre el tiempo en régimen transiente

Se consideran simultdneamente los balances de momentum y calor transientes dentro
del canal, debido a que el tiempo en que la velocidad alcanza el estado estacionario es
también del orden de décimas de milisegundos (ver seccion 3.2.1).

El balance de momentum en estado transiente en la zona gaseosa dentro del canal esta
dado por la ecuacion diferencial parcial (4.36) [Nguyen & Wereley, 2006; Karakaya &
Avci, 2011; Helisaz et al., 2018].

ov

Pt p(v- Vv=V-[-P-1+k] (4.36)

En que K, el término viscoso, corresponde a:
2
k=pVv+ (V)T) — §u(Vv)I (4.37)

Este modelo es méas general que el desarrollado en el capitulo Ill, debido a que

considera adicionalmente la presencia significativa de fuerzas inerciales o convectivas.

En la entrada al canal (z = 0) se fija el flujo volumétrico, en la salida (z = L) se
establece que P = 1(Atm), y en las paredes se aplica la condicion de no deslizamiento

de la velocidad.

El balance de calor en estado transiente en la zona gaseosa dentro del canal estd dado
por la ecuacion diferencial parcial (4.38a) [Nguyen & Wereley, 2006; Karakaya &
Avci, 2011; Rahmani & Ebrahimi, 2017], que es similar al presentado en la seccién

4.3.1. Las condiciones de contorno e inicial son similares.

oT
pC, ET + pC,v(VT) + V- (—kVT) =0 (4.38a)
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La Figura 4.8 presenta el efecto del escalamiento en las dimensiones sobre el tiempo en
alcanzar el 99,99% de la temperatura estacionaria a distintas velocidades en la entrada y

a distintas temperaturas fijas en la pared.

Tiempo en alcanzar temperatura estacionaria
T

10 T T T "’+
== T=300°C, v=0,00 (mis) g
8r T=350°C, v= 0,00 (mis) AT A
- = T=400°C, v =0,00 (mfs) L Ser |
) -+ T=300°C, v=0,25 (mls) L
E 6 T=350°C, v =0,25 (mls) PR A e
Q| -+ T=400°C,v=025mh) Rt aniEt
° ’ X v P
£ -&-T=300°C, v=0,50 (m/s) N ‘,'f",a"_.:_, - |
g T=350°C, v= 0,50 (mis) P ot
-4 T = 400°C, v = 0,50 (mis) T ety
2_ a“’==§==::"- —
_kzzRzzCEC
g
‘-I“-
0 YT Y Lid ! ! | | |
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
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Figura 4.8: Efecto del escalamiento en el tiempo en alcanzar el estado estacionario en presencia

de fuerzas advectivas.

Las dimensiones transversales base corresponden a: aqs. = 0,45(mm) Y bpgee =
0,15(mm); por lo que un factor de escalamiento de 10 representa que ambas
dimensiones se escalan a 10 veces su dimension original; es decir a a = 4,5(mm) y
b = 1,5(mm)). Se observa que las menores dimensiones del canal producen que todo el
dominio de temperatura dentro de este canal alcance el estado estacionario mas
rapidamente. Cuando la velocidad del gas es 0,00(m/s) solo hay presencia de fuerzas
difusivas, por lo que el perfil de temperatura transiente puede ser representado por la
ecuacién analitica (4.29). En esta ecuacion se puede verificar que el aumento en las
dimensiones ralentiza el tiempo en alcanzar el estado estacionario. Por otro lado,

reordenando la ecuacion (4.38a):

oM 1 g kv —v-(wT)  (438b)

ot pGC,

Como la temperatura interior de los canales aumenta a lo largo del eje z, entonces VT >
Ogs3; por lo tanto, el término inercial disminuye la pendiente del perfil de temperatura

respecto al tiempo; en otras palabras, el aumento de velocidad del gas produce que la
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temperatura alcance su méaximo valor en mayor tiempo, tal como se observa en la

Figura 4.8.

El aumento de la temperatura fija en las paredes de canal provoca que se alcance en
menor tiempo la temperatura estacionaria en todo el dominio interno del canal, lo que se
atribuye principalmente al aumento en el coeficiente de difusion térmico; y, por lo tanto,
a un aumento en la pendiente del perfil de temperatura transiente (ver ecuacion 4.38b).

ii) Efecto de las dimensiones de canales sobre el perfil de temperatura estacionaria

en su dominio interno

En esta seccion se presentan las condiciones que aseguran un comportamiento
isotérmico dentro de los canales en estado estacionario. La condicion de isotermicidad
en estado estacionario es de utilidad para simplificar la modelacion de los fendmenos de
transporte dentro de los reactores quimicos y es fundamental para mediciones cinéticas

muy precisas [Chen et al., 2017].

La Figura 4.9 presenta el efecto del escalamiento en las temperaturas estacionarias en el
eje central del dominio transversal. Se observa que cuando dominan las fuerzas
difusivas (Pe « 1), se puede asegurar la condicion de isotermicidad en el rango del
escalamiento dimensional presentado. Sin embargo, las fuerzas advectivas provocan la
no isotermicidad dentro de los canales a mayor escalamiento, y que adquiere mas
importancia a mayores velocidades del gas. Este comportamiento se explica a partir del

balance de calor en estado estacionario (ecuacion (4.39)):

Ly. (kVT) = v- (VT) = 0 (4.39)

pCy

A medida que la velocidad aumenta, el laplaciano de la temperatura en todo el dominio
transversal también aumenta, por lo que existe un menor aplanamiento en el perfil de la
temperatura estacionaria (menor grado de isotermicidad). Por otro lado, las bajas
dimensiones permiten asegurar un comportamiento isotérmico dentro de todo el
dominio del canal en el rango de velocidades considerado, tal como fue demostrado en

la investigacion de Vidal [Vidal et al., 2018], que encontrd diferencias maximas de
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temperaturas inferiores a 1°C dentro de microcanales aplicados en la metanacion de
CO..

Efecto escalamiento en perfil de temperatura
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Figura 4.9: Efecto del escalamiento en las temperaturas estacionarias en presencia de fuerzas

advectivas.
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4.4 Conclusiones de potencialidad de
microreactores

4.4.1 Difusién v adveccidn masica

e Se determinaron ecuaciones Utiles para calcular la conversion de metanacion de
CO y de water gas shift inversa (y, por lo tanto, metanacion de €0,) en funcién
de la fracciébn molar de los compuestos en la salida de un reactor, y que
consideran la expansién o contraccion del volumen del gas reactivo debido a
estas reacciones. Estas ecuaciones son Utiles para todo rango de conversion, lo

que es aplicable en las condiciones operacionales de Power-to-gas.

e Mayores conversiones de CO, a CH4 fueron simuladas usando la ecuacion de
continuidad de especies al considerar el predominio de fuerzas difusivas
respecto a las fuerzas advectivas (Pe « 1); por lo tanto, se necesita considerar
reactores que favorezcan el predominio de dichas fuerzas, y que podrian ser los

microreactores.

e Un aumento en el flujo volumétrico produce una disminucién en la conversion
cuando dominan las fuerzas advectivas, debido a la disminucién del tiempo de

residencia, lo que es una desventaja desde una perspectiva industrial.

e A altas temperaturas (~440°C) la diferencia entre los efectos difusivos y
advectivos sobre la composicion de metano comienza a ser residual, y la

conversion comienza a ser controlada por el equilibrio termodinamico.

e Si se considera un microreactor con 80 microcanales y dimensiones
transversales 0,45x0,15 (mm?) cada uno, se calcula un Pe,, = 0,22 — 0,67 <
1, por lo que las fuerzas difusivas poseen mayor ponderacion. En cambio, si se
considera un reactor convencional de area total equivalente (y mismo GHSV), se
calcula un Pe, =3,11—-9,2 > 1, por lo que las fuerzas advectivas poseen
mayor ponderacion en el rango de flujo 50 — 150(mL/min) a 250°C. En otras

palabras, las fuerzas difusivas en un microreactor son al menos 14 veces
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mayores a las de un reactor convencional a estas condiciones, lo que representa

una ventaja comparativa en la conversion.

Se recomienda disefiar las menores dimensiones transversales posible de
microcanales (y el menor diametro hidraulico) y un alto nimero de microcanales
para maximizar las ventajas comparativas de microreactores respecto a reactores

convencionales (a un GHSV fijo).

Los microreactores constituyen una alternativa promisoria para la tecnologia
PtG, debido a su mayor capacidad de conversion de H, en metano, lo que
facilita el almacenamiento de la electricidad renovable e hidrégeno verde en la

infraestructura del gas natural.

4.4.2 Difusion y adveccion de calor

La difusion de calor en el eje longitudinal es despreciable respecto a la difusion
en los ejes transversales en el microreactor, debido a la diferencia significativa
entre las longitudes caracteristicas de estos ejes. Asi, el balance y modelo
tridimensional de transferencia de calor transiente cuando domina la difusion se

puede simplificar a un enfoque bidimensional.

El coeficiente de difusidn térmico constante del gas y evaluado a las condiciones
de mayor temperatura constituye una buena aproximacion respecto a la situacion
mas rigurosa que considera que las propiedades fisico-termodindmicas del gas

son variables y dependientes de la temperatura.

La solucion analitica bidimensional del balance transiente de calor que considera
propiedades constantes del gas fue congruente con los resultados de modelacién

en COMSOL, por lo que la resolucion analitica se considera confiable.

El modelo analitico propuesto es Util para demostrar los cortos tiempos de

respuesta en los microreactores cuando domina la difusion, y para evaluar el
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efecto de las dimensiones del microcanal y propiedades del gas en el perfil de

temperatura transiente.

Menores dimensiones de canales provocan que el tiempo en alcanzar la
temperatura estacionaria en todo su dominio interno sea menor. El aumento en la
velocidad del gas aumenta este tiempo, mientras que el aumento en la

temperatura de la pared lo disminuye.

Cuando dominan las fuerzas difusivas en el balance de calor se cumple la
condicion de isotermicidad en todo el dominio interno de canal; sin embargo, en
presencia significativa de fuerzas advectivas, no se cumple la isotermicidad a un

mayor escalamiento en las dimensiones de los canales.

Las menores dimensiones de los canales de los reactores son Utiles para asegurar
un comportamiento isotérmico dentro de estos y para alcanzar respuestas mas

rapidas hasta la temperatura estacionaria.
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Capitulo V

Modelacion cinética en microreactor
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5. Modelacion cinética en microreactor

5.1 Introduccién

Para el disefio y optimizacion de los procesos de metanacion se recomienda un trabajo
detallado de modelacién y simulacién, que considere amplios rangos de temperatura.
Sin embargo, una escasa cantidad de estudios cinéticos considera estos rangos que
prevalecen en las aplicaciones modernas de metanacion [Ronsch et al., 2016a].
Ademas, se ha propuesto que no existe suficiente investigacion sobre la metanacion de
CO: en reactores de microcanales para extensiones a aplicaciones PtG [Chiuta et al.,
2017]. En particular, la mayoria de los modelos cinéticos de literatura se desarrollan a
bajas conversiones de CO; (< 10%), por lo que no se puede derivar informacion
valiosa de estos modelos para condiciones de interés industrial para estas aplicaciones
[Visconti et al., 2018].

El objetivo de esta seccion es presentar y discutir un modelo cinético riguroso que
considera los balances de momentum y continuidad de especies en 3 dimensiones en un
microreactor real con paredes recubiertas con un catalizador 12% Ni/Al,05; que se
ajusta a datos experimentales cinéticos a un amplio rango de conversiones de CO:
(hasta 86%), tipicas de procesos de PtG. Este modelo puede ser considerado para

futuros estudios de optimizacion del rendimiento de metano a condiciones industriales.

Finalmente, se evallan las bases de disefio de una unidad de reaccion de microreactores
para producir metano a mayor escala. Se estima el niUmero de microcanales, masa de
catalizador y flujo de entrada para una determinada produccién, y se proyectan las

potenciales ventajas de los microreactores en el contexto PtG.
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5.2 Descripcion experimental y computacional

Se realizaron 60 ensayos de metanacion de CO- en estado estacionario y cada uno se
realizo por triplicado. La mezcla reactiva consistio en razones molares de H2/CO; entre
4-10 a flujos de 110,130 y 140 (mL/min) en un rango de temperatura 275°C —
350°C. Se utiliz6 un microreactor de 80 canales (Figura 2.5) con dimensiones
0,45x0,15x50 (mm3) y 0,04(mm) de espesor de catalizador 12% Ni/Al,05. La
medicién de concentracion de compuestos se realizé en un cromatégrafo de gases (GC)
Perkin-Elmer modelo Clarus 500 y el flujo volumétrico en controladores Kofloc 8500.

Los balances de momentum y continuidad de especies en 3D en estado estacionario se
resolvieron simultdneamente utilizando el programa COMSOL Multiphysics 5.6 y la
estimacion de parametros en Matlab 2021R acoplado con COMSOL mediante la
funcién fmincon. El tamafio de los elementos de la malla fue “normal”, segun la
clasificacion de COMSOL (Figura 2.1), ya que se comprobd que no hubo diferencia
significativa en los calculos de conversion respecto a una malla mas fina (inferior a
1%); y la malla se construyd estableciendo que depende de la fisica del sistema. Se
modelo en estado estacionario, debido a que la velocidad alcanza el estado estacionario
casi instantaneamente (ver seccion 3.2.1) y ya que se observd experimentalmente un

retardo en la sefial de las concentraciones en el espectrometro de masa.

El balance de momentum en estado estacionario en la zona hueca (gaseosa) dentro del
microcanal estd dado por la ecuacion diferencial parcial (5.1) [Nguyen & Wereley,
2006; Karakaya & Avci, 2011; Devahastin et al., 2018], en que k esta dado por la

ecuacion (4.37).
p(u-VYu=vV-[-P-I+k] (5.1)

Y el balance en la zona catalitica corresponde a:

g(u.v)uzv-[—P-1+k] —<%+,Bp|u| +V'8(f“)>u (5.2)

k en la zona catalitica esta dado por la ecuacion (5.3). El ultimo término de la ecuacion

(5.2) (V- (pu)/£?) representa la deposicion de masa dentro del dominio poroso.
2
k = g(w + (V)T — 5% (VI (5.3)
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En que I es un vector unitario. En la entrada del microreactor (z = 0) se fija el flujo
volumétrico, en la salida (z = L) se establece que P = 1(Atm), y en las paredes se

aplica la condicion de no deslizamiento de la velocidad.

La ecuacién de transporte de especies en la fase gaseosa esta dada por la ecuacion (5.4)
[Karakaya & Avci, 2011; Rahmani & Ebrahimi, 2017]:

V- (=D;VC)+u-vC; =0 (5.4)
Y en la zona catalitica por:
V:(=Dyj fVC;) +u-VC; = peacR; (5.5)

En la entrada se fija la composicion de los reactantes y en la salida se establece que

dC;/dz = 0. Ademas, en las paredes el componente convectivo es nulo.

Las propiedades de transporte del gas se consideran dependientes de la temperatura.
Considerando a R, (mol/kg..+s) como la velocidad de reaccién de metanacion de CO>
y R,(mol/kg.q:s) como la velocidad de reaccién de la water gas shift inversa,
entonces, las velocidades de reaccion de cada compuesto quimico gaseoso estan dadas

por las ecuaciones (4.6) a (4.10).

La conversion de CO: y rendimiento de CH4 se calcularon a partir de las ecuaciones
(5.6) y (5.7), respectivamente [Chiuta et al., 2017]:

FCOZ in FCOZ out
= 5.6
xCoz FCOZ in ( )

FCH4 out

Ye,, (5.7)

FCH4 out + FCOZ out + FCO out

En que F es el flujo volumétrico. No se resolvio el balance de calor, debido a que se ha
propuesto que la reaccion de metanacion en microreactores es aproximadamente
isotérmica en estado estacionario [Vidal et al., 2018] y como fue demostrado en la

seccién 4.3.2.

Por ultimo, se considerd que la presion total corresponde a 1 (Atm) debido a que se ha
sugerido que a presion atmosférica se maximiza la produccion de SNG en una planta
PtG [Catena et al., 2020], y el rango de temperatura considerado se encuentra dentro

del rango de temperatura relevante en PtG segln Visconti [Visconti et al., 2018].
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5.3 Ajuste de parametros cinéticos y evaluacion
de modelo cinético

El modelo de potencia (ecuacion (5.8)) es usualmente utilizado para representar el
comportamiento cinético en reacciones cataliticas gaseosas. Se considera el modelo

propuesto por Visconti [Visconti et al., 2018]:
Piy, - PI-ZInO
R, =k (Pgo ) (5.8)
’ ’ (KEq (T))

La constante de equilibrio termodinamico K, esta dada por la ecuacion (5.9) [Visconti
etal., 2018]:

1 /5600 34633
Kgq = exp [1’987( o — 16,4InT + 0,00557T) + 33,17] (5.9)

Experimentalmente no se registro formacion de CO; por lo tanto, no se consideré R, en

la implementacion de la modelacion en COMSOL.

Los pardmetros por ajustar correspondieron a la constante cinética de la reaccién
directa, k, y el exponente cinético, n. Con el fin de determinar el modelo cinético que
mejor se ajuste a los datos experimentales se considero el criterio AlCc, dado por la
ecuacion (5.10) [Dang et al., 2020]:

RSS 2n,(n, + 1)
AIC; =n,ln (—) +2n, + ——>2—= (5.10)

N, ne—mn,—1
En que n, es el nimero de experimentos, n,, el nimero de parametros, y RSS es la suma

residual de cuadrados entre las conversiones de CO, estimadas por el modelo y las

medidas experimentalmente:

i=ne

2
RSS = z (xCOZ Experim.i — Xco, Modelo,i) (5.11)

i=1

El criterio de AIC. establece que el modelo que mejor se ajusta a los datos
experimentales es el que presenta un menor AIC.. A partir de esto, se define

apropiadamente AAIC,:
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AAIC, = AIC, — AIC, pin (5.12)
Si AAIC, <1 — 2 el modelo seria apropiado [Omata et al., 2012].

Se realizaron ajustes de k a cada temperatura en los experimentos a 130 (mL/min)
(Tabla 2.13) a distintos valores de n. El valor de RSS y de AIC, de cada uno se presenta
en la Tabla 5.1. Se determind que el modelo puede representarse adecuadamente en un

rango de n. Un ejemplo de célculo de ajuste se presenta en anexo D.1.

Tabla 5.1. Evaluacion de ajustes en modelo

n R? AlC, AAIC, ¢ Mejor ajuste?
0,08 0,9990 -168,15 4,73 No
0,12 0,9991 -171,77 1,12 Si
0,16 0,9992 -172,88 0,00 Si
0,20 0,9991 -170,84 2,05 Si
0,24 0,9988 -166,23 6,65 No

La Figura 5.1 presenta una relacion lineal entre las energias de activacion, calculadas a
partir de la ecuacion de Arrhenius, y el exponente cinético n. Se observa que en el rango
de 0,10 — 0,20 del exponente, la energia de activacion varia entre 79 — 97 (kJ/mol) lo
que corresponde a valores tipicos para catalizadores de Ni reportados en literatura
[Raghu & Kaisare, 2019]. Por lo tanto, los mejores ajustes fueron adecuados para
representar energias de activacion reportadas en este tipo de catalizador. Ademas, el
rango de n contiene a un valor reportado en literatura (0,14) en la metanacion de CO; en
otro catalizador [Visconti et al., 2018]. En el modelo de potencia no solo se debe
considerar un buen ajuste, sino que también se debe corroborar que la energia de
activacion sea razonable. Un ejemplo de célculo de energia de activacion se presenta en

anexo D.2.
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Figura 5.1. Relacion entre energia de activacion y exponente cinético.

En la Figura 5.2 se presenta una correlacion lineal entre el logaritmo de la constante

preexponencial y el exponente cinético. Por lo tanto, de las correlaciones de las Figuras

5.1 y 5.2 se puede establecer la ecuacion (5.13) que relaciona la constante de reaccién

con el exponente cinético y la temperatura. Esta correlacion presenta un parity plot de

R? = 0,9998.
1000
k =1,546-exp|—2,579n — T (21,151 + 7,413)| (mol/kg.q.s) - (Pa)™>" (5.13)
50— Constante preexponencial en funcion de exponente
1,5 -
10 Ln(ky) = -2,579-n + 0,4362
0,5
go 0,0 - B m - _
- -0,5 R? = 0,9936
-1,0
-1,5
-2,0 T T T T T 1
0,00 0.05 0.10 0.15 0,20 0,25 0,30

Exponente cinético

Figura 5.2. Relacién entre constante preexponencial y exponente cinético.

La Figura 5.3 presenta la comparacion entre las conversiones experimentales a un flujo

de 130(mL/min) y las estimadas con el modelo cinético considerando un n = 0,16 (y

una energia de activacién asociada de 89,8(kJ/mol)), y se observa un excelente ajuste
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(R? = 0,9992). Por lo tanto, el modelo es Util para representar adecuadamente un
amplio rango de conversiones (hasta 86%), tipicas en los procesos de PtG. Ademas, la
temperatura favorece la conversion en el rango considerado, debido a la lejania respecto
al equilibrio termodinamico [Fuentes & Gracia, 2022]. EI aumento en la relacion
H2/CO- en la entrada al microreactor favorece también a la conversién de CO2, como se
ha reportado en literatura [Visconti et al., 2018].

Conversion a 130 (mL/min)
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Figura 5.3. Comparacion de conversion de COz experimental (-- A --) versus de modelo

(--e--) en funcion de la temperatura (a 130 mL/min).

En la Figura 5.4 se comparan los rendimientos de metano y también se observa un

excelente ajuste (R? = 0,9995), y el favorecimiento de este rendimiento con la

temperatura de reaccion.

100 Rendimiento a 130 (mL/min)

80 ’;_AR = 7,0
e aR =54

= T mR =49

60 — -~ I _m R =4,3
a2 R =35

40

Rendimiento de CH4
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T T T
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Figura 5.4. Comparacion de rendimiento de CHs experimental (--A--) versus de
modelo (--e--) en funcién de la temperatura (a 130 mL/min).
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La Figura 5.5 presenta la comparacién entre la velocidad de reaccion en la salida del
microreactor al considerar el valor de referencia (n = 0,16) respecto a las velocidades
de reaccion evaluadas en los valores limites del rango de n propuesto en el ajuste
(n=0,10yn =0,20). Se observa que la velocidad de reacciébn no cambia
significativamente en el rango de n considerado. Por lo tanto, el modelo ajustado en el
rango 0,10 < n < 0,20 representa adecuadamente los valores de conversion y

rendimiento experimental al flujo volumétrico de 130(mL/min).

Evaluacién de n en velocidad de reacciéon
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Figura 5.5. Efecto de n en la estimacion de la velocidad de reaccion en la salida de

reaccion a 130 mL/min.

Las Figuras 5.6 y 5.7 presentan el parity plot para la conversion a flujos de
110(mL/min)y 140(mL/min) considerando el valor de referencia n = 0,16 y su
respectivo valor de energia de activacion. Se observa que R? > 0,995, por lo que se
considera que la ecuacion cinética ajustada es también capaz de representar

adecuadamente la conversion de CO> a estos otros dos flujos.
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Figura 5.6. Parity plot de la conversion modelada respecto a la experimental a un flujo
de 110 mL/min.
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Figura 5.7. Parity plot de la conversion modelada respecto a la experimental a un flujo
de 140 mL/min.

Por altimo, se realizé un parity plot para los rendimientos de metano a estos dos flujos y
se obtuvo que también R? > 0,995, por lo que se considera que la ecuacién cinética
ajustada es también capaz de representar adecuadamente el rendimiento de CH4 a estos

otros dos flujos.
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5.4 Escalabilidad del proceso

En esta seccion se presenta el escalamiento de la metanacion de CO- utilizando
microreactores en el contexto de Power-to-Gas, con el fin de evaluar bases de disefio
preliminares que sean Utiles para su implementacion a escala piloto o industrial. Se
consideran los balances de momentum y de continuidad de especies presentados en la
seccion 5.2, y el modelo cinético de potencia propuesto en la seccion 5.3 considerando
unn = 0,16.

Si se considera que solo ocurre la metanacion de CO., debido a que no se observo
experimentalmente la formacion de CO, entonces el flujo de CH4 en la salida de los
microreactores se puede calcular segun la ecuacion (5.13), que se obtiene de un balance

estequiometrico similar al presentado en anexo C.1.3.
X
Fer, gye = Frotatin Ty —2x (5.13)

En que y corresponde a la razon molar entre los moles de H. y de CO; en la entrada al
microreactor, x a la conversion de CO2 y Fry:q1 in al flujo total de entrada a la unidad

ampliada de reaccion.

Segun la seccion 5.3, en el rango de temperatura de modelacién, la conversién aumenta
con la temperatura. Si se deriva parcialmente la ecuacion (5.13) respecto a la
temperatura, es decir, considerando y Y Fr,:q1 in fijOS, entonces se obtiene la ecuacién
(5.14) que establece que la produccion de metano siempre aumentard con el aumento de

temperatura en este rango.

M =F . &a_x
oT — CTotalin (9 4y —2x)2 AT

Y, Frotalin

>0 (5.13)
Y, Frotalin
De manera analoga, se obtiene que el flujo de metano siempre aumentard con el
aumento del flujo de entrada (ecuacién 5.14) y disminuira con el aumento de la razén
H,/CO, (ecuacion 5.15).

a FCH4- out x

=— >0 5.14
aFTotalin VT 1+y—2x ( )
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0Fch, pe —X

y = Frotatin 1+y-— zx)z‘ <0 (5.15)

T, Frotalin
La Tabla 5.2 presenta el nimero de microcanales en paralelo, masa de catalizador y
flujo total de entrada a la unidad de reaccion para producir 1,0(m3/h) de metano
simulados en COMSOL. Se consideran las mismas dimensiones de los microcanales
(0,45x0,15x50 mm3), el rango de flujo (110 — 140 mL/min) y masa de catalizador
(92mg) distribuidos en los 80 microcanales originales, y la temperatura mas alta
(350°C) ya simuladas a escala laboratorio. Se observa que para requerir el menor
namero de microcanales y masa de catalizador se recomienda operar a una baja razén

H,/CO0, y al flujo de entrada mas alto.

Tabla 5.2. Evaluacion de bases de disefio preliminares para producir 1,0(m3/h) de

metano

Razon H,/CO» Fmicrocanal Nmicrocanales Mecatalizador Fentrada
(mL/min) x10° (ko) (m3/h)

110/80 76,7 0,088 6,33

4 120/80 70,1 0,081 6,37

130/80 65,6 0,075 6,40

140/80 61,3 0,070 6,43

110/80 81,6 0,094 6,73

6 120/80 75,2 0,087 6,77

130/80 69,9 0,080 6,81

140/80 65,2 0,075 6,85

110/80 107,9 0,124 8,90

8 120/80 99,3 0,114 8,94

130/80 92,1 0,106 8,98

140/80 85,9 0,099 9,02

Los microreactores solo utilizan una delgada capa de catalizador en sus paredes, por lo
que normalmente utilizan una menor cantidad de catalizador que los reactores
convencionales [Rossetti, 2018]. Ademas, en la seccidn 4.2 se demostrd que presentan
mayores fuerzas de difusién, por lo que alcanzan mayores conversiones; por lo tanto, la
intensificacion de los procesos permite una mayor eficiencia en el uso de materia prima.
Debido a estas potenciales ventajas, se sugiere que en futuros estudios se valide el
modelo cinético a mayores flujos volumétricos a escala de laboratorio con el fin simular
el disefio a estos flujos, y asi disminuir el nimero de microcanales requeridos a mayor

escala.
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5.5 Conclusiones de modelacién cinética

e Un modelo de potencia con un exponente cinético bajo, 0,10 < n < 0,20, fue
adecuado para representar la cinética en un microreactor con un catalizador
12%Ni/Al>O3. Este modelo considera la contribucion del balance de momentum

y la ecuacion de continuidad de especies en el dominio multidimensional.

e La temperatura de reaccion favorece la conversion de CO y rendimiento de
metano en el rango considerado (275°C-350°C) debido a la lejania respecto al
equilibrio termodinamico. La razon H2/CO, también favorece estos

rendimientos, mientras que el flujo volumétrico los desfavorece.

e Se reportd una energia de activacion en el rango 79-97 (kJ/mol) para el mejor

ajuste, consistente con datos bibliograficos.

e Se demostrd una correlacion entre la constante de reaccion y el exponente

cinético y temperatura en el modelo de potencia.

e EIl modelo cinético estima adecuadamente un amplio rango de conversiones de
CO2 y rendimiento de CH4 experimentales (hasta 86%) y podria ser considerado

en la optimizacién de la produccion quimica en Power-to-Gas.

e La intensificacion de la metanacion de CO permite una mayor eficiencia en el

uso de materia prima

134



Capitulo VI

Conclusiones generales y trabajo futuro
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6. Conclusiones generales y trabajo

futuro

6.1 Conclusiones sobre objetivos

Objetivo general

Se logré modelar y simular los fendmenos de transporte dentro del microreactor
a partir de herramientas analiticas y numeéricas. Se logro establecer un modelo
fluidodindmico riguroso que constituye una herramienta para futuros estudios de
optimizacion de la produccién de metano; demostrar la potencialidad de los
microreactores, debido a que estos favorecen las fuerzas difusivas y, por lo
tanto, la conversion al producto, y su capacidad para mantener un dominio
interno isotérmico; y ajustar un modelo cinético a partir de datos experimentales
con el fin de simular la produccion de metano a una mayor escala. Por otro lado,
se logro montar y operar el prototipo de microreactor que contenia Niquel como
componente activo para la produccion de metano y se demostro su aplicabilidad

en la tecnologia Power-to-Gas.

Objetivos especificos

Se resolvio el balance de momentum considerando la configuracion mixta: gas-
catalizador, y se obtuvo un modelo analitico fluidodinamico atil para simular el
efecto de la permeabilidad y porosidad sobre la velocidad y caida de presion. Se
resolvio el balance de masa en un reactor piston considerando el caso en que
dominan las fuerzas difusivas y otro en que dominan las fuerzas advectivas, para
simular las condiciones que favorecen la conversion de CO3; y el balance de
calor en el microreactor para simular las condiciones que favorecen la
isotermicidad y las respuestas mas rapidas para alcanzar la temperatura

estacionaria.
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Se logré montar experimentalmente un microreactor que contenia en sus paredes
internas una capa de catalizador soportado de Niquel. Este sistema logro
conversiones de CO> de hasta 86% para la formacion de metano.

Se realiz6 un estudio cinético en el microreactor; considerando el efecto del flujo
volumeétrico, composicion de mezcla reactiva y temperatura sobre el rendimiento
catalitico. Se determin6 que el aumento del flujo volumétrico disminuye tanto la
conversion de CO> como el rendimiento de metano; mientras que tanto la razon

H2/CO2 como la temperatura favorecen estos rendimientos.

Se propuso parametros cinéticos para el modelo cinético de potencia a partir de
un ajuste a conversiones experimentales. Se determindé que un modelo de
potencia con un exponente cinético bajo, 0,10 < n < 0,20, es adecuado para
representar la cinética en un microreactor con un catalizador 12%Ni/Al.Os.

Ademas, se propuso una correlacion para la constante de reaccion.

Se determiné que los microreactores son aplicables en la tecnologia PtG, debido
a que logran mayores conversiones, aseguran la isotermicidad, presentan
tiempos de respuesta mas cortos y requieren una baja carga de catalizador.
Ademas, se logré simular la produccion en una unidad de microcanales a mayor
escala para evaluar bases de disefios preliminares, considerando el modelo

cinético ajustado y los fendmenos de transporte asociados.
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6.2 Conclusiones sobre hipotesis

El uso de microreactores cataliticos para la hidrogenacion de CO> permite lograr
mayores conversiones de CO2 respecto a reactores convencionales debido a la
mayor presencia de fuerzas difusivas. Ademdas, las menores dimensiones
permiten que la temperatura alcance el estado estacionario mas rapidamente y

aseguran la condicién de isotermicidad.

La modelacion y simulacion numérica, en conjunto con la validacion
experimental permitio establecer un modelo cinético que considera los
fendmenos de transporte asociados, y que permitié evaluar las ventajas de los

microreactores en la produccion de metano en el contexto de Power-to-Gas.
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6.3 Sugerencias de trabajo futuro

o Estudiar la optimizacion de la produccion de metano y/o la rentabilidad
econdmica del proceso de metanacion en microreactores. Se podria considerar el

modelo analitico fluidodindmico y el modelo cinético de potencia.

e Modelar los fendmenos de transporte en un reactor de lecho fijo a las mismas
condiciones operacionales consideradas en el microreactor, con el objetivo de
comparar cuantitativamente la conversion y los tiempos de respuesta en régimen

transiente.

e Evaluar modelos cinéticos derivados de la metodologia de Langmuir-
Hinshelwood en la modelacion que permitan proponer mecanismos de reaccion

de metanacién de CO- en el microreactor.

e Modelar y simular el efecto del flujo volumétrico, composicion de reactantes,

temperatura y presion sobre el rendimiento catalitico a escala industrial.
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Anexo B: Modelo fluidodinamico

Anexo B.1: Modelacién de velocidad en zona uniforme

Anexo B.1.1 Balance de momentum en estado transiente

Tratamiento inicial

El balance de momentum transiente que considera que los canales internos del
microreactor corresponden a sélo una zona, estd dado por la ecuacién diferencial (1)
[Karakaya & Avci, 2011; Helisaz et al., 2018].

p(o*v, 0%*v,\ dP pu Oy, |
e\ 0x%2 = 0y2 dz K'“~ Pat (1)
Con las siguientes condiciones de contorno,
v,=0 x=0 Vyzt (a)
v,=0 x=a Vyzt (b)
v,=0 y=0 Vxzt (©)
v,=0 y=»b Vxzt (d)
P =P, z=0 Vx,y,t (e)
P=P z=1L Vxyt (H
Ademas, la condicion inicial corresponde a,
UZZO t:0 Vx;y;Z (g)
Reordenando la ecuacion (1),
0%v, 0d%v, &dP ¢ pe 0V,
=ty +— 2
6x2+6y2 ,udZ+KvZ+u at @

La derivada de la presion respecto a la coordenada axial es considerada constante [Bird

et al., 2002]; por lo tanto, resolviendo el término de presion,

ar
dz 14
Reemplazando las condiciones de contorno de presion (e), (f),

- P=¢-z+C (3)
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Poz(p'O-I'C s C=P0 (4‘)

PL_P()_ AP
-1 ©®

Al reemplazar la ecuacién (5) en (2) se obtiene el balance dado por la ecuacion (6)

Pb=¢-L+Py > @@=

0%v, 0%v, AP

+ ;& +p£6% 6
axz " ayz . uL KT 4ot (6)

La ecuacion (6) se resolvera tanto mediante método analitico como numérico.

Resolucion mediante método analitico

En primer lugar, se considera el operador diferencial asociado a la transformacion de

Fourier,

d*¢,
dx?

=—Andn (7)

En que ¢, corresponde a la autofuncion ortogonal de Fourier (asociada a v,) y A,, €s

una constante.

Las condiciones de contorno corresponden a,

x=0 ¢,=0
x=a ¢,=0

Reordenando la ecuacién diferencial (7),

d2¢
Eﬁ+“%:0

Cuya ecuacion caracteristica corresponde a,
m?+1,=0 - m = +i /1,

Cuya solucién general corresponde a,

On = Clcos(x\/l—n) + Czsen(x\/l—n) (8)

Reemplazando las condiciones de contorno respectivas,

155



0 = C,cos(0) + C,sen(0) - ;=0

0= Clcos(a\//l_n) + Czsen(a\//l—n) - sen(a\//l—n) = 0 = sen(nm)

Se obtiene,

An = )
Reemplazando la ecuacion (9) en (8) y considerando C; = 0.
nmx
¢n = Cysen (T)

En que C, se puede calcular para una funcion ortogonal segun,

Por lo tanto,

d)n:\/gsen(%) (10)

Multiplicando el balance de momentum dado por la ecuacion (6) por ¢,, e integrando en

el dominio de x,

a

¢ 0%v, ¢ 0%v, { eAP £ ; pe v,
f‘pnﬁdx-l_fd)na_yzdx:_f¢n#—de+f¢nEVde+ j(.b _Ed (11)
0 0 0 0

0

Se tratara cada término de la ecuacion (11) por separado.

El primer término corresponde a,

j¢4> ”“%”m—fzw%w PnX) = [0 0y 0 —Lgu(0dx

0 0

a

j@A) vy 8) ax =1 [ 063,04 x = 2 w000 (12)

0x?
0
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El segundo término,

; 0%v,(x,y,t) 0% ; 0%v,(y,t)
j(nbn (X) ayz dx = ayz f ¢n(X)UZ(X, Y, t) dx = ayz (13)
0 0

El tercer término,

a a a

f sAPd _eAP f d _€AP 2 (nnx)d AP 2 a (nnx)
bn () L x = L P (x)dx = L asen 7 X = oL |a cos 7

0 0 0

[ one === Fi (cosum) —1) = 2220 (1 iy =g, (4)

uL uL .janm uL nm

El cuarto término,

fqbn(x)%vz(x, y, t)dx = %j ¢n (v, (x,y, t)dx = %vn(y, t) (15)
0 0

El quinto término,

a a
peE v, (x,y,t) .~ pe 0 f _ pEdvy(y,t)
Z [ pu 522 = 2 f gv(y,0ax = 2D )
0 0

Reemplazando las ecuaciones (12), (13), (14), (15) y (16) en (11), y reordenando,

pe 0v, (y, t)

0%v,(y,t) £
EROD 420,00t + L2

ay? (17)

K

Luego, se define,

d*Yp,

dy? = —0n¥Pm (18)

En que ¥, (y) corresponde a una autofuncion ortogonal de Fourier (asociada a v,) y 6,

€s una constante.

Las condiciones de contorno corresponden a,

y=0 9,=0
y=b Y,=0
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La solucion de la ecuacion (18), de forma andloga a las ecuaciones (9) y (10),

corresponde a,

Y = \/%sen (?) (19)

2.2

m
Om = % (20)

Multiplicando (17) por y,, e integrando en el dominio de y,

o,
f I 20D gy - f Yn) (2t 5) a0 )y f Yn)andy + f )22 gy 21

Se tratara cada término de la ecuacion (21) por separado.

El primer término corresponde a,

b b
2
fwmu "”(y') y = [ mon=—Em "”"(” ay = [ 0.0 0 dm )y

0 0

b
f P () 228 "”(y't) =0 [ 00, V) Y = =00 @) (22)

0

El segundo término,

b
[ 9n0) (14 2) 00y = (1,+2) [ Bm) waGr 0Dy

[ 9n0) (14 2) w0y = (1 D) voan®  23)

El tercer término,

mr

b b b

2 2 b mmyy P
[umeranay =, [ wmray = an [ [2sen(B2)ax = —a, |2+ cos (52|
0 0 0

SR
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2 b V2b
fwm(y)an dy = —anﬁ-% (cos(inm) — 1) = anﬁ(l =DM
0

fll)m(Y)andy gCC(1—( DDA = ED™ = anm (24)
0

uL nm mm

El cuarto término,

pe v, (y,t) _ped ov. (y, t) PE OV, ()
fwm( e L a atfwm( 22 gy - BEZmED) - (25)

Reemplazando las ecuaciones (22), (23), (24) y (25) en (21),

€ PE 0Vpm ()
— O Upn () = (/1,, + E) Vpm — Qpm + I Tg’;

0Vnm (t)
Jt

La ecuacion (26) corresponde a una ecuacion diferencial ordinaria de primer orden

£ u
,0 (A +Um+E) Vpm () = Eanm (26)

lineal, cuyo factor integrante corresponde a,

FI=exp(f%(An+am+£)dt> =exp(ﬁ%(ﬁn+am+£)t)

Por lo tanto,

u £ u u £
Vpm (t)exp (E (/1,1 + o, + E) t) = f e Apm EXD (ps (An +o, + E) t) dt +C

Apmexp ([‘?g (A + o0, + ;,) t)

7 €
Unm (t)ex (—/1+a +—t>= +C
an(Dexp (- (A + o + ) P
a
Unm(t)—/1 +Z +_+Cexp(—p£(l +am+;)t)
m K

Ent=0

b a
van (@) = 1im | [ v0,3, 00, @Idxdy = 0

00

Remplazando en ecuacién (26),
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a € a
0= $+Cexp(—p—(/1 +am+K) 0) - c=——"—

An + Om + A, + Om + -
Por lo tanto,
&
Anm (1 —exp (—':—g(/ln +o, + ﬁ) t))
Unm = g (27)
Ap + 0 + X
Finalmente,

0= DD v () (28)

o o a,.|1—exp -£ An+am+£t)
v, (x, y't)_zz ( /1( +p§(+£ K) ) ﬁsen(%)ﬁsen(?) (29)
n m K

n=1m=1

Reemplazando resultados anteriores en (29), se obtiene finalmente,

o 0

4A

1- (=DM -1 - (D™ 2 2 2
- sen (”aﬂ) sen (?) (1 —exp (— % ((g) + (%) + %) t)) (30)

1m=1 ( ) +(F) +1<n>

Resolucion mediante método numérico

Se discretizara la EDP (6), mediante el método ADI (Alternating Direction Implicit), el

cual consiste en dos pasos:

Paso 1:
n+1/2 n+1/2 n+1/2 n+1/2 n
[ A N R I e C as £ v pe Vij T Vi
(Ax)? (Ay)2 K wu At/2
Paso 2:
n+1/2 2 n+1/2 n+1/2 n+1 n+1 n+1 L on+1/2 n+1 n+1/2
Vicaj T2V A Vi Vi 205 A v Ca+t €'V pPE Vij — Uy
(Ax)? (Ay)2 K I At/2

En que i denota un punto en el eje x y j denota un punto en el eje y, y n un punto de t.

Se ha omitido el subindice z para simplificar la nomenclatura. Ademas,
_ eAP
a= L

Reordenando las dos ecuaciones anteriores,
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pAt nt1/2 _ 5on+1/2 | n+1/2 _ —aplt HAL - v n+1/2 _ n
2pe(br)? Vi1 2v; 5 Vi) ) + Zps(Ay)Z( L1 — 200 + 17”+1) 2pe + 2Kp t v Vi,
n+1/2
pAt n1/2 o n+l/2 | n+l/2 pAt P20 Pt = “"At At - v, nel o nH1/2
ZpS(AX)Z 171‘—1,j 217i,j +Ui+1,j ZpS(Ay)Z vi,j—l +v11+1) ZKp +‘U” ‘U”
Definiendo nuevos pardmetros,
uAt UAt ault uAt
T —_— —— r — —— = —_— —
¥ pe(Ax)? Y pe(Ay)? pe Y= 2kp
Tx ( n+1/2 n+1/2 n+1/2) Ty —B n+1/2
?(vi—l,j -2 ij +vi+1’j )+?(vu 1 2v +vu+1)— > +yvl]+v -V
Tx +1/2 +1/2 +1/2y , Iy .8 +1/2 +1/2
> (vi"_l_]. -2y + vlnﬂj )+2 (17{1]“1 - 2v] + v{lffl) =—+ yv" + vt — vfj

Reordenando nuevamente estas dos ecuaciones,

n+1/2 n+1/2 n+1/2 _ n n n
Ty, H 2+ r )y e =l + 2(1- T, — y)vl-,j + 1l + B

+1/2 +1/2 +1/2
—T,v ?;“11 + 2(1 + ry)v"+1 — TV ?]:Lll TV 1]/ +2(1 -7, y)vn 24 rxv?HJ/ +pB

Definiendo nuevos parametros,

x :2(1+Tx) by = 2(1+Ty)
x=21-71—-7) Qyzz(l_ry_y)
—rxv?_Tj/Z + vai’f]ﬂ/z rxvf:ll]/z =nvli_ + g+l + B (31)

n+1 n+1 _ n+1/2 n+1/2 n+1/2
-nv l] 1+py Vi1 T Vi + gy V; +Txvi+1,j +pB (32)

Se considerara que el dominio de x es [0, 0.45] (mm), y el de y [0,0.15] (mm),

Como ejemplo de célculo, se analizaran 11 puntos de cada eje. Asi,

i=1 x,=00 j=1 1y, =00
i=2 x,=0045 j=2 y,=0015
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i=3 x3=0,090 j=3 y;=0030

i=4 x,=0,135 j= v, = 0,045
i=5 x5=0,180 j= ys = 0,060
i=6 x4=0,225 j= ve = 0,075
i=7 x;,=0270 j= y7 = 0,090
i=8 xg=0,315 j= yg = 0,105
i=9 x9=0,360 j= Yo = 0,120
i =10 x40 =0,405 j=10 y;0=0,135
i=11 x4 =0,450 j=11 y;; =0,150

Eni=1lei=11(Vj),yj=1yj=11(Vi) se cumple que v =0; por lo que se

omiten como incognitas en los sistemas de ecuaciones.

e Pasol
Paraj =2

=2 0+ va2§1/2 - rxvgt;l/z =1V51+ qyVs, + V53 + B

i=3 - Txvg,;l/z + vagl,;l/z - rxvz:;d/z =T1yVi; +qyVi,; + V55 + B
i=4 - Txvg,;l/z + valfil/z - rx”?;l/z =TyUsp1 + QyVia + Vi3 + B
i=5  —nu iy - nls P = vl 4 vl A ruls + B
i=6 - rxvgm + vaél,;l/z - rxv;q,;l/z =TyVe1 + dyVes + V63 + B
i=7 - rxvéfz“/z + va;l,;l/z - rxvz?,;l/z =15 +qyv7, + V75 + B
i=8 - rxv;lgl/z + vaz;,;l/z - rxvggl/z =nvg, + qyUg, + Vg3 + P
i=9 - rxvg;1/2 + vag,;l/z - rxvfole/z =15, + qyVs, + V55 +
i=10 -— Txvg;l/z + vaﬁ)-t-zl/z - 0 =mnvi;+qyVio2 + Vi3 + B

Realizando el mismo procedimiento para j = 3: 10, se obtiene de forma matricial,
+1/2
A =i, +q,v} + v}, + Bl

UT-H-l/Z —

/ A;l(ryv]'-‘_l +q, v} + 1,0l + BI) (33)

Si se considera que Ax = 0,045(mm), Ay = 0,015(mm) At =107%(s), L =
50(mm), AP = 1(Pa), una viscosidad de 2,22-10"°(Pa-s) y densidad de
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0,2426(kg/m3) para la mezcla H,/C0O, =4 a 250°C, una porosidad de 1,0 y una

permeabilidad — oo; entonces, A4,, una matriz 9x9, corresponde a,

Bx =
2.0504 -0.0452 0 0 0
-0.0452 2.0904 -0.0452 0 0
0 -0.0452 2.0904 -0.0452 0
0 0 -0.0452 2.0904 -0.0452
0 0 0 -0.0452 2.0904
0 0 0 0 -0.0452
0 0 0 0 0
0 0 0 0 0
0 0 0 0 0

[ T s I s T s

-0.0452
2.0504
-0.0452

o o O o O

-0.0452
2.0904 -0.0452
-0.0452 2.0904 -0.0452

0 -0.0452 2.0904

o o o O o O
o o O O O O O

V;_1,V} Y Vj41 corresponden a los vectores velocidad 9x1 e I es el vector unitario 9x1.

V2j-1
V3,j-1
Vg j-1
VUs,j-1
Vi1 = Ve,j-1
V7j-1
Vg j-1
Vg,j-1

V10,j-1

ij
U3J
U&j
USJ
v, = v6j
U7J
Ugj
U9J
V10,j

Vjy1 =

V10,j+1

VU2,j+1
U3,j+1
Vs,j+1
Us,j+1
Ug,j+1
U7,j+1
Ug,j+1
Vg j+1

Py
Il
g S Y

La matriz A, tiene elementos que se repiten de forma periddica, por lo que es posible

generalizar dicho método para matrices de orden superior.

Con lo anterior, se calculan las velocidades en el medio intervalo siguiente de tiempo

(n + 1/2). Para determinar las velocidades en el intervalo completo de tiempo (n + 1),

se prosigue con el paso 2.

e Paso?2
Parai =2

j=2 0+p,vi3t =it = rxvf;l/z + qxvggl/z +rxv§f;1/2 + B
j=3 —nuiit+p,uiit — ittt = rxvf;“l/z + qxvzgl/z + rxv;fgl/z +p
j=4 —nuiit+p,uiit — it = rxvle/z + qxvzzl/z + rxv;fil/z +p
j=5 —nuiit+p,uitt —nuldt = rxvgl/z + qxvggl/z + rxv;l’;l/z +p
j=6 —nuitt+p, it — it = rxvlrf;l/z + qxvzgl/z + rxv;fgl/z +p
j=7 —nuitt+p,uiit —rnulit = rxvlrf;rl/z + qxvz;rl/z + rxv;;rl/z +p
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. n+1 n+1 n+1 _ n+1/2 n+1/2 n+1/2
] = 8 - ryv2,7 + pyvz,s - ryv2,9 - rxvl,s + qxv2,8 + rxv3,8 + ﬁ
. n+1 n+1 n+1 _ n+1/2 n+1/2 n+1/2
j=9 —1NyVzg +DyVze —TyV310 = IxVyg + qxVy 0 + V30 +0
. n+1 n+1 _ n+1/2 n+1/2 n+1/2
j=10 — Nz +tDyV310— 0 =nvii +qxVyq +ThV3ie + B

Realizando el mismo procedimiento para i = 3: 10, se obtiene de forma matricial,

n+l _ n+1/2 n+1/2 n+1/2
AT =1 T+ gy + v, " +BI

vl = 45t (rxv'.‘fll/z +q V2 pp ™ BI) (34)

i i i+1

La matriz A,, de 9x9, corresponde a:

Ay =
2.8134 -0.4087 0 0 0 0 0 0 0
-0.4067 2.8134 -0.4087 0 0 0 0 0 0
0 -0.40&7 2.8134 -0.4087 0 0 0 0 0
0 0 -0.4067 2.8134 -0.40867 0 0 0 0
0 0 0 -0.4067 2.8134 -0.4067 0 0 0
0 0 0 0 -0.40867 2.8134 -0.4067 0 0
0 0 0 0 0 -0.40867 2.8134 -0.4087 0
0 0 0 0 0 0 -0.4067 2.8134 -0.4067
0 0 0 0 0 0 0 -0.4087 2.8134

V;_1, V; Y V41 corresponden a los vectores velocidad 9x1 e I es el vector unitario 9x1.

Vi-1,2 Vi2 Vit1,2 1
Vi-1,3 Vi3 Vit1,3 1
Vi-1,4 Vi4 Vit1,4 1
Vi-1,5 Vis Vit1,5 1
Vi1 =| Vi-16 v, =| Vie Vi1 = | Vi+ie I=11
Vi-1,7 Vi7 Vit1,7 1
Vi-1,8 Vig Vit1,8 1
Vi—1,9 Vi Vit1,9 1
Vi-1,10 Vi,10 Vit1,10 1

La matriz A, tiene elementos que se repiten de forma periodica, por lo que es posible

generalizar dicho método para matrices de orden superior.

En particular, paran = 1 (t = 0 s) se cumple que v, = 0. Paran > 1, v, se determina a

partir de los pasos 1y 2.

La resolucion se realiza utilizando el programa Matlab 2018.
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Anexo B.1.2 Balance de momentum en estado estacionario

Tratamiento inicial

El balance de momentum estacionario que considera que los canales internos del
microreactor corresponden a sélo una zona catalitica estd dado por la ecuacion
diferencial parcial (35) [Karakaya & Avci, 2011].

u(o%*v, 0%*v,\ dP pu
€ <6x2 dy? dz K2~ 0 (39
Con las siguientes condiciones de contorno,

v,=0 x=0 Vyz (a)
v, =0 xX=a Vy,z (b)
v,=0 y = 0 Vx,z (C)
v, =0 y=>b Vx,z (d)
P =P, z=0 Vx,y (e)
P=P z=1 Vx,y H

Reordenando la ecuacion (35),

azvz+azvz edP ¢
0x2  0y? udz K

Considerando las condiciones de contorno de presion (e), (f),

_dP _P,—P, AP 2
T dz L L (37)

Reemplazando la ecuacion (37) en (36) se obtiene el balance dado por la ecuacion (38).
0%v, 0%v, AP

E
w2 Voyr = T Tx: B9

®

La ecuacion (38) se resolvera mediante método analitico, de modo similar al Anexo

B.1.1 Se obtendra un modelo de velocidad expresado en sumatorio simple.

Resolucion mediante método analitico

El operador diferencial asociado a la transformacion de Fourier corresponde a,
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d’pn
dx? __And)n (39)

Con las siguientes condiciones de contorno,

x=0 ¢,=0
x=a ¢,=0
Se obtiene,
2 nmwx n2m?
bn = \];5971 (T) (40) y A, = 2 (41)

Multiplicando el balance de momentum dado por la ecuacion (38) por ¢,, e integrando

en el dominio de x,

; eAP ; £
f¢na f¢na far=—[ g mdr+ [ gumudx (42)
0 0
Se tratara cada término de la ecuacion (42) por separado.

El primer término corresponde a,

: [ P
f@()”(’%u—f 000 8 dx = 2, 1) (43)
0

El segundo término,

02 [ 0%,
f%()”@”x=aﬁﬁﬂmwww= 20 )

El tercer término,

; AP AP [ AP 2
[t Smax =2 [ u e =52 A DM = a0, @5)
0 0

El cuarto término,
[ n £ oo dix = [ o @ ydr = £0,0) (46)
0 0
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Reemplazando las ecuaciones (43), (44), (45) y (46) en (42), y reordenando.

0%v,(y)
dy?

~ (A + )7 = —an (47)

Resolviendo la ecuacion caracteristica homogeénea,

mz—(/ln+§)=0 - m=x (An+%)

Asi, la solucion homogénea general de (47) corresponde a,

o= ) ()

La solucion particular es de la forma,
Unpart = A

Reemplazando esta ultima ecuacion en (47) se obtiene que,

0—(/1n+§)A=—an > A=

Por lo tanto, la solucién general de (47) corresponde a,

€ £ a
Un = Vnhom + Vnpare = C1€XP <y (An + E)) + Czexp <—y (ln + E)> + (/1—+
n

En que las condiciones de contorno se calculan segun,

,(0) = lim f 02, Y) b (X)dx = f lim e,y () = 0
0 0

v,(5) = lim f 0(x, ) () dlx = f lim v,y B Cdx = 0
0 0

Reemplazando estos dos resultados en la ecuacién (48),

_ _
0= C1€xP(0) + Czexp(O) + (ﬂn + %)
& & an
0 = Ciexp (b (An + E)> + Crexp <—b (An + E)) + (An + %)
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Resolviendo simultdneamente ambas ecuaciones se obtiene,

exp( b (/1 +

\
g F/
( 1—exp<b (/1 + \‘
oA )

Reemplazando C; y C, en la ecuacion (48) y reordenando, se obtiene,

( senh (y\/@) + senh <(b — JOW)\
() = an 1— (49)
(A +7) \ senh <b \m>

w / senh (y (An + )) + senh (b y) /1 + \j:s n nnx (50)

v = ) ) ) = Z |1
n=1 An + K \ senh(b (/1 +

8

Reemplazando las expresiones de A, (ecuacion (41)) y a, (ecuacion (45)) en la
ecuacién (50) se obtiene finalmente la expresion analitica de la velocidad estacionaria

del gas en la zona catalitica en el microcanal de seccion transversal rectangular.

20Pex (1= (=)™ (1 - senh (y ((%)2 " %)> + senh <(b ) ((na—”)z ’ %))\
(2 +3)| o o [C2) )

De manera anéloga, se obtiene la ecuacion (52)

sen (”aﬂ) (1)

v, =

nm\? e —0 (P + £
pape (1 (1)) 1_senh(x ((b) +K)>+senh<(a x) ((b) +K>> sen(%)@z)

T (5 +) o (G5 + )
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Determinacion de caida de presion y modelo alternativo

El flujo volumétrico se relaciona con la velocidad segun la ecuacion (53).

a b o«
(1—( 1)") h(ya,) h((b - y)a, m
o ([ rian =220 [ [5OGO (,senhle) s ol Nl () g (5
00

n=1

En que a,, esta dado por la ecuacion (54).

Ny 2

= |(5) +% G

a

F_ 20Pexc (1= (=DM (y _ cosh(ya,) — cosh((b— y)an)> ’

N mul ] na? apsenh(bay,)
n=

a nmx
—CO0S (—)
nm a

0

F _ 2APsab <1 - (—1)n>2 <1 s 2(1- cosh(ban))> 55)

N m2ul nay, ba,senh(ba,)

n=1

Se define Y segun la ecuacion (56), que corresponde a una constante para una

determinada configuracion (porosidad, permeabilidad, y ancho y alto de microcanal).

)

n=1

Q

n\ 2 _
(1—( 1)> < 2(1 cosh(ban))> 56)

ba,senh(ba,)

3 |

Despejando AP.
mTuLF
2eYN

Asi, al reemplazar la ecuacion (57) en la ecuacion (52) se obtiene la ecuacion (58),

AP =

(57)

a->nm senh(ya,) + senh((b — y)an) nmwx
Vz le z naz ( senh(ba,) > sen (T) >8)

En que a,, esta dado por la ecuacion (54).
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Anexo B.2 Modelacidon de velocidad en zonas combinadas
Anexo B.2.1 Planteamiento y resolucion en zona catalitica

El balance de momentum en la zona catalitica esta dado por la ecuacion (59) [Karakaya
& Avci, 2011].

U <621721 azvzl> _ opP u

e\ ox? 0y? 6_24_?le 59
Con las siguientes condiciones de borde,
X = Vy,Z Uz = 0 (Cl)

x=a Vy,z v, =0 (b)
y=0 Vx,z v,,=0 (c)
y=»b Vx,z v,,=0 (d)
z=0 Vx,y P=P, (e)
z=1L vx,y P=P, (f)

En que a y b corresponden al ancho y alto total del microcanal.
El procedimiento de resolucidn de la ecuacion (59) es identico al del anexo B.1.2, ya

que corresponde al mismo balance y condiciones de contorno. La solucion esta dada por
la ecuacion (60).

nm\? ¢ _ nmy? | €
pape & (1~ /1 _senh <y ((7) +Y)) + senh ((b ¥) (( 2 ) + K)>\| _ (?) )

- | nm\? | €
REE T @)

Va1 =

Es posible definir un parametro «,, dado por la ecuacion (61).

a, = (%):% (61)

Luego, la ecuacion (60) se transforma en ecuacion (62).

_ 2APe < a--1nmy (1 B senh(a,y) + senh(a,(b —y))

nmx
V, = 3 sen (—) (62)
ulL L naj senh(a,b) a
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Anexo B.2.2 Planteamiento y resolucion en zona hueca

General
La velocidad v,, en la zona hueca esta dada a partir de la ecuacion (63).
Vz2 = Vz2a T Vz2p (63)

Determinacion de v,,,

V,,, Satisface el balance de momentum del gas en la zona hueca.

0%, 0%V, oP AP
<6x2 * 6y2>_5_(p__7 64

Con las siguientes condiciones de borde,

x=CcC Vy,Z v22a=0 (a)

xX=a-—c Vy,Z Uy =0 (b)

y=c VX,Z Vype =0 (c)
y=»b VX,Z Ve =0 (d)
z=0 Vx,y P=P, (e)
z=1 vx,y P=P (f)
Reordenando la ecuacion (64)
Py Tl 2 (65)

Si se definen las variables auxiliares x’ y y’, segun las ecuaciones (66) y (67),
respectivamente,

x'=x—c (66)

y'=y—c (67)
La ecuacion (65) se transforma en (68),

0%v 0%v AP
G+t =——  (68)
d0x'"? dy'? uL

El operador diferencial asociado a la transformacion de Fourier corresponde a,

d?¢
Wr; = —An¢n (69)

Con las siguientes condiciones de contorno,
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Se obtiene,

3 2 nmx’' 70) 1 = nm? 1
$n = a—2c ™M\ a—2¢ y " (a—2c¢)? 71

Multiplicando el balance de momentum dado por la ecuacion (68) por ¢,, e integrando

en el dominio de x’,

a-2c

9% AP

f b 0z g +f b gt == | ¢S (72
0

Se tratara cada término de la ecuacion (72) por separado.

El primer término corresponde a,

a-2c

Uz @ iy 0? (! /
f $n(x ) 2 .]- sza% =—An- vn(}’) (73)
0

El segundo término,

a—2c
0% " 02 . 0%, ()
f b (x ) 2td = 3,7 f Pn(x) dx :a;—'(z (74)
0

El tercer término,

2(a—2c)

= A= (=DM =a, (75)

fzc¢n<x')ﬁ—fd f baly ' =5
0

Reemplazando las ecuaciones (73), (74) y (75) en (72), y reordenando.

9%v, (y")

oy vn () = —a, (76)

Resolviendo la ecuacion caracteristica homogénea.,

m2—21,=0 - mzi\/l—n

Por lo que la solucion homogénea general de (76) corresponde a,
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vn,hom = Clexp(y’\//l—n) + Czexp(_y’\//l—n)

La solucién particular es de la forma,
Unpart = A

Reemplazando ésta Gltima ecuacion en (76) se obtiene que,

a’Tl
0—-24,A=—a, - A=—
An

Por lo tanto, la solucion general de (76) corresponde a,
! ! a
Un = Vphom + Un,part = Ciexp (y RY, An) + Cyexp (_y V An) + A_n (77)
n

En que las condiciones de contorno se calculan segun,
a—2c¢ a—2c¢
v,(y' =0) = lim j v, (x)dx' = j lim v¢,(x)dx' =0
yl—>0 yl—>0
0 0

a-2c a—-2c¢

v,y =b—-c)= lim f v, (x)dx' = f lim v¢,(x)dx' =0
y'>b-2c y'>b-2c
0 0
Reemplazando estos dos resultados en la ecuacion (77),

a
0 = C,exp(0) + C,exp(0) + A—n

0= Ciexp ((b - C)\//Tn) + Crexp(—(b — C)\//l_n) + Z—n

Resolviendo simultaneamente ambas ecuaciones se obtiene,

an exp(—(b — c)\/2,) — 1

C, =
An exp ((b - c)\/A_n) — exp(—(b — c)\/l—n)
c _ 1—exp((b—c)\/l—n)

A\ exp (b~ ) = exp(=(b — V)

Reemplazando C; y C, en la ecuacion (77) y reordenando, se obtiene,

a, senh(y’\/l—n) + senh ((b —c— y’)\/l—n)
Un(y) =—|1-

An senh ((b — c)\/l—n)

Asi,
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> ) ) d a, senh(y’\/ﬂ) + senh ((b —c- y’)\//l_n) 2 nx'
UzZazzvn@)(pn(x):ZZ(l_ Senh((b—c)\/l_n) a—2csen<a—2c> (78)

n=1 n=1

Reemplazando las expresiones de A, (ecuaciéon (71)) y a, (ecuaciéon (75)) en la
ecuacion (78) se obtiene finalmente la expresion analitica de la velocidad estacionaria

del gas en la zona catalitica en el microcanal de seccidn transversal rectangular.

, | n?m? , n?m?
zm>w<1—04w)/1 ”M«yVW—209+5mh0b_aﬂ”dw—204\ (mm'>0%
_ 8T - sen
Vza Tl Ly, n_znz _ somil o« oy a—2c
(Cl ZC) ( ) (a _ ZC)Z

Luego, reemplazando las ecuaciones (66) y (67) en (79), se obtiene la ecuacién (80).

nu(y —c) nu(b —y)
20P~ (1— (=DM (1_Senh( a7z )+Senh( a7 ))Sen<nn(x—6)> (80)
a

Vz2a = — 7 272 — _
ul, n?m nr(b c)) 2c
Ko ((a — 20)2) senh( a—2c

Si se define el parametro B,, segun la ecuacion (81), y se reemplaza en la ecuacion (80),

se obtiene finalmente la ecuacion (82).
(81)

'ana—Zc

24P (1 = (=DM senh(B,(y — c)) + senh(B,(b — y))
(1 - senh(ﬁn b - C)) )Sen(ﬁn(x - C)) (82)

v = 2
226 mul, 4 npy;
n=

Determinacion de v,,p

v,,p Corresponde al aumento de velocidad debido a la presencia lateral de gas en la zona

catalitica; y se puede descomponer segun,

Vz2b = Vz2br — Vz2bil (83)

En que v,,,; satisface el balance de momentum del gas en la zona catalitica,

considerando hipotéticamente que todo el interior del microcanal esta lleno de

catalizador.

u az17z2m az17z2bl oP pu
— =—+4+—= 84
£ ( axz 0y? 9z T K Vmenl (84)
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Con condiciones de borde:

x=0 Vy,z Vg =0 (a)
xX=a Vy,z  Vpp =0 (D)
0 Vx,Z Vypp =0 (0)
=b Vx,Z2 Vypp =0 (d)
z=0 Vx,y P=P, (e)
z=1L vx,y P=P, (f)
El procedimiento de resolucion de la ecuacién (84) es idéntico al del anexo B.1.2, ya
que corresponde al mismo balance y condiciones de contorno. La solucion esta dada por
la ecuacion (85).

e 1_( u [ semn ({2 +;)>+senh<(b_y) (g)ﬂ;))\

1-

L £ l nm\? | ¢
s \ senh (b () W))

Vz2b1 =

Es posible definir un parametro «,, dado por la ecuacion (86).

ty = (%)2 +% (86)

Luego, la ecuacion (85) se transforma en ecuacion (87).

Vz2p1 =

2AP¢g (1 - (=DM ( senh(a,y) + senh(an(b - y))) on (ﬂ) 87)
a

UL o] naz senh(a,b)

Por otro lado, v,,,;; satisface el balance de momentum del gas en la zona catalitica,

considerando que hipotéticamente la zona hueca esta llena de catalizador.

u 0%v 2bI1 0*v 2bI1 (')P u
E( a;z + a;z aZ + KUZZDII (88)

Con condiciones de borde:

X=c Vy,z Vaopr =0 (@)

xX=a-—=c Vy,z  Uypn =0 (b)

y = Vx,z Vaopr =0 (€)
y = Vx,z Voopn =0 (d)
z=0 Vx,y P=P, (e)
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z=1L vx,y P=P, (f)

Reordenando la ecuacién (88)

0%V b 0% Vyapn eAP ¢
69262 6)272 == uL +Ev22b11 (89)

Si se definen las variables auxiliares x' y y’, segin las ecuaciones (66) y (67),

respectivamente, la ecuacion (89) se transforma en (90).

2 2
0“Vaapr | 0 Vaopn AP

&
9x'2 FRE = ulL +§szb11 (90)

De manera anéloga a la seccion 8.1.1.2 y considerando el tratamiento con las variables
auxiliares como se presenta al inicio de la seccion B.2.2, la solucion del balance de la

ecuacion (90) corresponde a la ecuacion (91).

Vz2p1 =

28Pe (1= (=1 ( senh(yn(y = ©)) + senh(ya(b - Y))> sen <””(y — C)) 1)
mul £ ny2 senh(y,(b —c)) a

En que y,, estd dado por la ecuacion (92).

Modelo inicial propuesto en zona hueca

Si se reemplazan las ecuaciones (82), (83), (87) y (91) en la ecuacién (63), se obtiene la

ecuacién (93) que modela la velocidad para el gas en la zona hueca.

2P (-DY) (1 senh(B,(y — ©)) + senh(B,(b - y))
z2 — -

mul L np} senh(B,(b—c))

2APs a-nm senh(any)+senh(an(b y)) nmx
+ nuL naz ( senh(a,b) > en( a )

> sen(B,(x —¢))

_ ZAPez 1- (—1)") senh(yn(y — c)) + senh(yn(b — y))
ny?

mul senh(y,(b—c)) )sen(ﬁn(x -¢)) (93)
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Anexo B.2.3 Determinacion de caida de presiéon y segundo modelo

El flujo volumétrico se relaciona con la velocidad segun la ecuacion (94).

a-c b

ffvdA—fo 1dydx+ff L, dydx — 2 ff 1dydx+ff Ldydx  (94)

—=C

c b a c c c a
= 2ffvzldydx+ffvzldydx—fovzldydx+f
00 00 00 c ¢

b
f (Vz2a + Vi2b1 — Vazpidydx

c b a ¢ c ¢ a—c b

F
NZ fovzldydx+jjvzldydx—2jjvzldydx+J Jvzzmdydx

0 0 0 0 0 0

a—c b a—c b
+f f”zZadydx—f f”szudydx
c c c c

c

Q

—-C

==

b b
j Vazadyds | j Voapndydx (95)

a b a—
=ijzldydx +j
00 c

La primera integral de (95) se calcula a partir de la ecuacién (96).

ul senh(a,b)

n=1

a b a b oo
%z Ofof s zofonAPgZ ¢! _n(a_;) )( senh(ayy) + senh(a, (b — y)))s n(”aﬂ)dydx (96)

F,  20Pe Z (1- (D" (y cosh(yay) — cosh((b — y)an)>

naz aysenh(ba,)

n=

F —
N mZul

n=1

2APsab (1 - (—1)")2 (1 + 2(1 - COSh(ba"))> (97)

na, ba,senh(ba,)

La segunda integral se calcula a partir de la ecuacién (98).

—-C

a
Fz_f
i

c ¢

b
f Vy0adydx (98)
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b2AP o, (1-(=-1)™) _senh((y—c)ﬁn)+senh((b—y)ﬁn)) B
f fc WLZ Y (1 sen(Bn(0-0) sen(ﬂn(x c))dydx

(a—2c) (nn(y - c)) a-e
cos

nm a—2c

b
F,  20P0 (1— (=DM cosh ((y - C)ﬁn) — cosh ((b - y)ﬁn)
N nyL np2 y-

- Bnsenh ((b - c)[i’n)

N m2ul (b = c)Bpsenh((b = ©)fn)

E=2A13(a_26)(b_c)z<1_( 1)n>2< N 2(1—COSh((b_C),Bn))> 99)

La tercera integral se calcula a partir de la ecuacion (100).

b e
2APs a--nm senh((y - C))/n) + senh((b - y)yn) _
f E - < senh((b — C)yn) )sen((x c)ﬁn)dydx (100)

=1

F; _ 2P (11— (—1)”)( B cosh((y — ¢)yn) — cosh((b — y)yn)> b
N~ mul 4 ny? Yasenh((b — c)y,)

nm a—2c

(a—2c) <nn(x - c)) ae
cos

% _ 2APg(a _226)(1, —¢) Z (1 - (- 1)n>2< ( — cosh ((b -y )) ) (101)

m2ul (b — ¢)y,senh ((b -0y )

Asi, reemplazando las ecuaciones (97), (99) y (101) en (95).

_ 2APeab o (1 (=1D)" 2(1_C05h(b“n))
- n2ul Z( ) < + ba,senh(ba,) >+

n=1

N 20P(a—2¢)(b—¢) Z (1 - (= 1)")2 < (1 — cosh((b ~ C)ﬁn)) > N

3 T = OBsenh((b— OB,)

20Pe(a — 20)(b — ) o= (1= (D™ 2(1 - cosh((b - o))
_Lorear e CZ( )( (102)

meul (b - c)ynsenh((b - C)Vn)

Se define el pardmetro ,, segun la ecuacion (103).

= Z(q)nl t Q2 + (pnB) (103)

En que @,1, ©n2, Y @3 estan dados por las ecuaciones (104), (105) y (106),
respectivamente.
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/[

_abe (1— (=D)"? 2(1 - cosh(bay))
§0n1—_< na, ><1+ ba,senh(ba,) ) (104)

_@=20-0 (1= [ 2(1-cosh((b~0)py))
P2 = T < nBy, ) (1 * (b — c)Bpsenh((b — c)By,) (105)
3 (a—=20)b—c)e(/1—-(-1D)" 2 2(1 — cosh((b — c)yn))
na =7 n < NYn ) <1 " (b - C)Vnsenh((b - C)Vn)) (106)

En que a,, B, Y V¥n estan dados por las ecuaciones (107), (108) y (109),

respectivamente.

ay, = (2—”)1% (107)

nm
— 2c

(108)

m= (5 ’_”TZC)Z +=  (109)

Despejando AP de la ecuacion (102).

AP = TuLE 110

Reemplazando la ecuacion (110) en la ecuacion (62) se obtiene la ecuacion (111), que

modela la velocidad del gas en la zona catalitica.

_ Fe - a--1m senh(a,y) + senh(an(b — y)) nmx
Vi = Wnﬂ—na,z, (1 - senh(a,b) )sen( p ) (111)

La ecuacion (111) es solo valida para la zona catalitica; es decir, para el siguiente
dominio:
xel0,clUla—c,a]l Vy,z
y € [0,c] Vx,z
Reemplazando la ecuacion (110) en la ecuacion (93) se obtiene la ecuacion (112), que

modela la velocidad del gas en la zona hueca.
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v (- (1)) ( L Senh(B,(y— ) + senh(B,(b - y))

YNL  np; senh(B, (b - c)) >Sen(ﬁn(x -0)

V2 =

a-nm senh(a,y) + senh(an(b y)) nnx
Z na’ ( senh(a,b) ) sen (T)

_Fe Z (1-(-D") ( senh(y,(y — ¢)) + senh(y,(b - y))
YNL nyi

senh(y,(b—c)) >Sen(ﬁn(x -0) (112)

La ecuacion (112) es sélo valida para la zona hueca; es decir, para el siguiente dominio:
xe [cca—c] e yelc,b] Vz
Anexo B.2.4 Determinacion de porcentaje de flujo en zona hueca

El porcentaje de flujo ¢ que pasa por la zona hueca se deduce a partir de la ecuacion
(113).

b = (F ;FC) .100% (113)

En que F es el flujo total que pasa por todo los microcanales y F, el flujo que sélo pasa

por las zonas cataliticas/porosas. Este ultimo se obtiene a partir de la ecuacion (114).

a—-c b

a

E,

szfvzldydx—f fvzldydx (114)
00 c c

Reemplazando v,; (ecuacion 111) y de manera analoga a la seccion 6.1.2.3, se obtiene:

[

F. _abeF o (1— (-D)™\* 1+ 2(1 - cosh(bay,)) +
N~ wyN na, ba,senh(ba,)

n=1

mpN n2a2 a (b — ¢)a,senh(ba,)

n=1

_a(b—c)eF i 1-Dm (COS (nnc) ~ cos (nn(a - C))) <1 N (1 + cosh(ca,) — cosh(ba,) — cosh((b — c)an))>
a

Luego, reemplazando F. de ésta Ultima en la ecuacion (113) se obtiene la ecuacién
(115).

b = (1 - %) .100% (115)

En que
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[e5)

abe 1- (=D 2(1 - cosh(ban))
h 72( ) ( ba,senh(ba,) ) +

© 1y _ 1+ cosh(cay,) — cosh(ba,) — cosh((b — O,
_a(b—c)ez(l (-1) )(COS(%)—COS(WT(Z c)>)<1+( + cosh(ca,) — cosh(ba,) — cosh((b — c)a ))) 116)

P n2a? (b — ¢©)a,senh(ba,)

n=1

Anexo B.2.5 Comprobacion de régimen laminar y flujo desarrollado

El nimero de Reynolds se calcula segun la ecuacién (117), en que dy corresponde al

didmetro hidraulico.

dyv ;
Re =,0 H ;medla (117)

El diametro hidraulico se calcula a partir de la ecuacion (118); en que p,,, corresponde al

perimetro mojadoy A,, al area mojada.

4Am 4(a—2c)(b—10) B 2(a—2c)(b—10¢)
dH:pm_Z(a—Zc+b—c)_ (a+b—3c) (118)

La velocidad media en la zona hueca se calcula a partir de la ecuacién (119).

_ Fé
Uz media = (a _ ZC)(b _ C)N

(119)

Reemplazando las ecuaciones (118) y (119) en (117) se obtiene una ecuacion alternativa

para el Re en la zona hueca (ecuacion (120)).

2pF¢
ke = (a+b—3c)Nu (120)
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Anexo C: Potencialidad de microreactores

Anexo C.1 Difusion y adveccién masica

Anexo C.1.1 Ecuacién de continuidad de especies

La ecuacion de balance de especies en estacionario en la zona catalitica en un reactor
piston general esta dado por la ecuacion diferencial parcial (121) [Karakaya & Avci,
2011].

92C, 0%C, 0°C ac;
0= Dijef 9x2 + ayz + 922 _vza_Z-l-Ri (121)

En que Rise mide en (mol/m3s).
Considerando un sistema unidimensional:

d?c,  dc;

0=Dijefﬁ_vZE+Ri (122)

Por otro lado, la concentracion del compuesto i se puede expresar como,

_ m; =.0Wi= PYi _ PYi
MV M;  XyiM; My,

» (123)

En que M,,;, corresponde al peso molecular promedio del gas, ponderado por la
composicién molar de cada compuesto. Luego, reemplazando la ecuacion (123) en

(122), se obtiene el balance de materia en términos de fraccion molar, y;.

_ d?y; dy;
0="Dijesp—7 5 ~Vap o+ MmixRi (124)

En el caso que Ri se expresara en (mol/kgs), el balance de materia se expresaria segin

(125), en que p, es la densidad del catalizador.

_ d?y; dy;
0 =Dy efP g,z VP g, + MixpsRi (125)
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Anexo C.1.2 Criterio para las limitaciones de transferencia de masa

interna

De acuerdo con criterio de Weisz-Prater [Fogler, 2016], la siguiente condicién debe ser

satisfecha para excluir las limitaciones de transferencia de masa interna:

_ R'cu, " pL - dyp

Nyp = 1 12
WP Co D, < (126)

Donde:

Ny, p= NUmero de Weisz-Prater para limitaciones de difusion interna

R'cy,= Velocidad de reaccion observada por unidad de volumen de particula
[mol/cm?®s]

p.= Densidad de lecho catalitico [g/cm?®]
d,,= Diametro promedio de particulas [cm]
Co= Concentracion de reactantes [mol/cm?]

D= Coeficiente de difusion efectivo [cm?/s]

Si se considera que la difusividad efectiva es similar a la difusividad interna de los
poros, una presion de CO. de 20,25 kPa y un valor relativamente alto del didmetro
promedio de poro (500 um), los siguientes valores de numeros de Weisz-Prater son

obtenidos cuando las fuerzas difusivas dominan:

Temperatura Velocidad de reaccién NUmero de Weisz-Prater

(°C) [mol/cm?s]

200 3,78-10°% 5,5-10°
250 1,22-107 1,5-10°
300 1,76-107 1,8:10°
350 1,89-107 1,7-10°
400 1,76-107 1,5-10°
440 1,56-107 1,1-10°

Tabla A.1: Numero de Weisz-Prater con respecto a la temperatura cuando las fuerzas

difusivas son dominantes

Si se considera que las fuerzas difusivas son dominantes a un GHSV de 65, un valor

méaximo de nimero de Weisz-Prater de 5,9-10° es calculado. Asi, en la condicion mas
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desfavorable, se obtiene un nimero de Weisz-Prater mucho menor que 1; por lo tanto,

las limitaciones de difusion interna en los microcanales son descartadas.
Anexo C.1.3 Relacion entre conversiones y fracciones molares en salida

En esta investigacion se considera que la metanacion de CO, es la combinacion lineal
entre la water gas shift reversa (Reaccion 1) y la metanacion de CO (Reaccion 2). Si la

razon molar de entrada de los reactivos es yy, /yco, = ¥, entonces,

rxn 1: co, + H, - H,0 + co
Inicial 1: n; yn; - 0 0
Final 1: n;(1 —x;) yn, —nix;  — Xy n;x,
rxn 2: co + 3H, - CH, + H,0
Inicial 2: n;x, yn; —nix, - 0 nix,
Final 2: nix;(1—xy3)  yn; —nixy —3nxix, = MiXgX,  MXg + XX,

Asi, los moles totales iniciales ny, corresponde a,
nro =n;(1+y)  (127)
Y los moles totales n al final de las dos reacciones corresponde a,
ny =nx (1 —x,) +yn; — nxy — 3n;x,x, + njx X, +nixq + nixx, +n;(1—x4)
np=n;(1+y—2x.x,) (128)
O bien, combinado ambas ecuaciones,

1+y—2x1x, 2
nr = an = N7 (1 - mxlxz) (129)

Asi, por ejemplo, la fraccion molar de H, en la salida del microreactor corresponde a,

_ Ny, _ yn; — nix; — 3n;x;x; _ Y — X1 — 3X1X;
YH; nr n;(1+y —2x.x,) 1+y—2x.x,

(130)
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De manera anéloga, parael CO,, CH,, H,0 y CO.

Yoo, = T (3D
Yon, = Ty o (132
Y0 = % (133)
Yoo =Ty (139

Por otro lado, si se consideran como datos las fracciones molares de salida yy, € yco,

se puede definir,

a, =22 (135)

Yco,
Reemplazando las ecuaciones (130) y (131) en (135),

Y — X1 — 3X1%X;

= 136
251 1—x, (136)
Despejando x,,
Ay — a1 Xy —y+Xx;
= 137
X2 —3x, (137)
Asi, reemplazando x, en (131),
14 (138)
Yeo, = @ — X —y+x
1+y -2 o )
Despejando x, de esta Ultima ecuacion, y considerando (135).
3—-3+ -2
x, = B+ vY)yco, YH, (139)
3+2yco, — 2Ym,
Luego, reemplazando x; en x,, y simplificando, se obtiene,
-1+@1+ -
= A+ Vo, = V1) (140,

3_(3"')/)3’602 _zsz
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De manera analoga se obtienen las otras relaciones
Anexo C.1.4 Comparacion entre efectos advectivos y difusivos

En la seccion 3.3.7 se presento el nimero de Reynolds para el fluido gaseoso dentro del

microcanal, dado por la ecuacién (141).

_ 2pF¢
“(a+b—-3c)Nu

Re,, (141)

Luego, el nimero de Péclet corresponde a,

2pF¢ no 2F¢

Pe,, = Rey, - Scpy = (142)

Por otro lado, si se considera un reactor convencional con un area transversal total

equivalente, posee un diametro hidraulico de,
dy =VNab  (143)

Y dado que tanto el area transversal como el flujo es el mismo en ambos reactores,

entonces alcanzaran la misma velocidad media; por lo tanto,

_ Fé
Uz media = (a _ ZC)(b _ C)N

(144)

Por lo tanto, el nimero de Reynolds asociado al reactor de area equivalente corresponde

a,

— pvzmediadH _ p F¢ W — qubm

Re, P " u(a=20)(b—=0oN ula—2c)(b — VN

(145)

Asi, el nimero de Péclet para este reactor corresponde a,

F¢vab
(a—2c)(b— C)\/NDAB

Pe, = Re, - Sc, = (146)

Luego, se define la razon de Péclet segun,

_ Per 147
¢ =757 (147)

m
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Reemplazando las ecuaciones (142) y (146) en (147) y simplificando, se obtiene

finalmente,

_ Pe, ab(a+b—3c)VN
= Pe,” 2@@-200b-20)

(148)

Por otro lado, si se desea determinar el valor critico de la dimension a que minimiza o

maximiza dicha razén, se aplica,

dop d (Vab(a+ b —3c)VN 3
E_O - %( 2(a—2c)(b—10) >_0 (149)

Y se obtiene la siguiente ecuacion de segundo grado,
a?+ a,(—=b —3c) —2bc+6c?2=0  (150)

Asi, despejando la dimension critica, se obtiene,

b+ 3c++/(b+3c)? —4(6¢% — 2bc)
a. =
2

(151)

Anexo C.2 Difusion y adveccion de calor

Anexo C.2.1 Modelo analitico de temperatura transiente en 3D,

propiedades constantes.

El balance de calor transiente tridimensional cuando dominan las fuerzas difusivas

térmicas esta dado por la ecuacion diferencial (152) [Karakaya & Avci, 2011].

aT _ k 62T+62T+62T 152
6t_pCp d0x?  dy? 0z? (152)

Con las siguientes condiciones de borde:

x=0 & xX=a Vy,z T=T, (153a)
y=0 & y=0>b Vx,z T=T, (153b)
z=0 Y x,y T=T, (153¢)
z=1L vV X,y 0T /0z|,—., =0 (153d)
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Ademas, con la siguiente condicion inicial:
t=0 Vxvyz T =T; (153e)

La condicion de contorno (153d) es equivalente a la condicion (153d’), debido a la
simetria en el laplaciano del balance de calor.
z=2L Vxy T=T, (153d")

Es conveniente definir 8 y T segln las ecuaciones (154) y (155), respectivamente, para

adimensionalizar el balance de calor:

T k
0 = % (154) T=—ot (155)

Luego, el balance de calor adimensionalizado esta dado por la ecuacion (156).

09 0%  9°6 0%6

ot 0x? + dy? + 0z2 (156)
Con las siguientes condiciones de contorno e inicial:
x=0 & x=a Vy,z 6=0 (157a)
y=0 & y=»b Vxz 60=0 (157b)
z=0 Vx,y 6=0 (157¢)
z = 2L Vx,y 6=0 (1574d)
7=0 Vx,vy,2z =1 (157e)

En primer lugar, se considera la ecuacion diferencial asociada a la transformacion de

Fourier,

d?¢ d?¢
an =—yPn - Wzn + 1y =0 (158)

En que ¢,, corresponde a la autofuncién ortogonal de Fourier (asociada a 8) y 4,, es una

constante.
Las condiciones de contorno corresponden a,

x=0 ¢,=0 y x=a ¢,=
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La ecuacion caracteristica de (158) corresponde a,
m*+1,=0 - m = +i\/2,
Cuya solucién general corresponde a,
bn = Crcos(xy/2,) + Cysen(xy/2,)  (159)
Reemplazando las condiciones de contorno respectivas,
0 = C,cos(0) + C,sen(0) - ;=0

0 = Cycos(ay/2,) + Cysen(a\/2y,) - sen(a\/1,) = 0 = sen(nn)

Se obtiene,

271.2

n
A, = (160)

a?

Reemplazando la ecuacion (160) en (159) y considerando C; = 0.

nmnx

¢n = Cysen (T)

En que C, se puede calcular para una funcién ortogonal segun,

C;

Por lo tanto,

d)nz\/ésen(naﬂ) (161)

Multiplicando el balance de calor dado por la ecuacién (156) por ¢,, e integrando en el

dominio de x,
a a a a
a0 0%6 0%6 0%6
f¢nadx=f¢nﬁdx+f¢na—yzdx+ j(j)nﬁdx (162)
0 0 0 0
Se tratara cada término de la ecuacion (162) por separado.
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El primer término corresponde a,

e(x y,z 0 af 00,(y,2,7)
j bn() 22D = = [ 4,000y, 5 a0 = 222D (163)
0
El segundo término,

a

920(x,y, ¢ 92,
qun( Y2 25T (x % 9 iy =fe(x,y,z,r) ;sz(x) dx =f9(x,y,z,r)-—/1n¢n(x)dx
0 0

fqbn( y 200,y 27) 9(" 5T gy —Anfe(x,y,z,r) . (Odx=—1, 0,027 (164)
0

El tercer término,

a
629(x y,z ‘L') 02 0%0,(y,z,7)
f(bn( ) = ayzjd)n(X)@(x.y.Z.T) dx = oy (165)
0
El cuarto término,
029( ), _ 2 ‘ 926, (y,2,7)
X, y,Z T WV, Z, T
f b () = [ oz =220 e
0
Reemplazando las ecuaciones ((163) a (166) en (162),
00, (v,2,7) 0%0,(y,z,t) 0%6,(y,z1)
— o =~ (2D + 0y T oz (167)
Luego, se define,
d*Pm d*Pm
o —0mPm - e + 0P =0 (168)

En que y,,(y) corresponde a una autofuncion ortogonal de Fourier (asociada a 8) y o,

€s una constante.

Las condiciones de contorno corresponden a,

y=0 9Y,=0 y y=b Ynp=0
La solucion de la ecuacion (168), de forma analoga a las ecuaciones (160) y (161),

corresponde a,
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Y = \/%sen (?) (169)

m
Om = (170)

Multiplicando (167) por i, e integrando en el dominio de y,

aen(y z, r) n( On(y,2,7)

fwmu fwm(y) I en(yzr)dy+f¢m( )G—Ydy fwm( y Z002D 4y

Se tratara cada término de la ecuacion (171) por separado.

El primer término corresponde a,

b b

00,(y,z,T) d 00, (2,1
ftlJm(y)%dy =EJ¢m(y)9n(y,Z,T) dy =% (172)
0 0

El sequndo a,

[n®) d- 000200y = A [ 9060020 dy = Az, (173)

El tercero a,

b b
926, (y, 9%,
f i) 222Dy = [ 0,020 22 ay = [ 0,0,2.0) - ~opm ey
0 0

b
220, (v,
f P () L 2T (y 2D 4y = o, [ 600200 @y = —onbun(z ) (179)

El cuarto a,
’ 020.(p,2,0) 92 [ 020, (2,7)
WV, 2, T hm (2, T
[ o) =222 0y = [ 4,000,020y = =220 175)
0 0
Reemplazando las ecuaciones ((172) a (175) en (171),
26 0%0 )
M = -+ 0,,) 0, (2,7) + M (176)

ot 0z2
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Por altimo, se define,

d?¢,

_ a*$p
dz?2

~6,¢, - oG =0 (177

En que &, (z) corresponde a una autofuncion ortogonal de Fourier (asociada a 8) y 6,, es

una constante.
Las condiciones de contorno corresponden a,

z=0 6,=0 y z=2L 6,=0

La solucion de la ecuacion (177), de forma anéloga a las ecuaciones (160) y (161),

2
&p = \[2—2 sen (pZZIZ) (178)

8 =472 (179)

corresponde a,

Multiplicando (176) por &, e integrando en el dominio de z,

2L

a0 f 020,
[ £ P&, j () O+ ) By 2 + j &0 Z0m D 4 (1s0)
0

Se tratara cada término de la ecuacion (180) por separado.

El primer término corresponde a,

2L
aenm d aHnmm
f @200 1y 0 [ @0z dz = LD g
0

El sequndo a,

2L 2L

J- Ep(z) ' (;{n + Um) ' gnm(z' 1)dz = (ln + O-m)f fp(Z)enm(Z, 1) dz = (An + 0-m)enmp(‘f) (182)
0 0

El tercero a,

2L b
f 6 72D 7 = [ 20 D = [ ) 8,8, )

0 0
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2L
f 0 72D 17 = 8, [ B2 () 2 = ~5,80y (@) (189
0
Reemplazando las ecuaciones ((181) a (183) en (180),

nmp( )

ot _(A t Ot 5p)9nmp(T) (184)

Resolviendo la ecuacion diferencial (184),

Onmp ()

T
ao T
f ﬂ=—f(an+am+6p)dr = zn< ”’””()> ~(An + o + 8p)t
Hnmp nmp (0)
enmp(o) 0

Onmp (T) = Brmp (exp(—(An + o + (Sp)r) (185)
En que 6,,m;, (0) esta dada por la ecuacion (186).

2L

ab
ump (0) = — lim f f f 6(x,y,2,00b,0n¢, dzdydx
000

a b 2L
Onmp (0) = — ff 1\/%5671 (nTZx)\/%sen (?)\/%sen (pZL )dzdydx
00

0

1 b 2L
B (0) = f f LSS (1) = D((—D)™ — D((—1)P — 1)

L nmmm pm

Brmp (0) = i \/:1\/_\/_ A-D"Ha-E-=Dma-¢-=ne) (186)
Por lo tanto,
Ornmp (T )—; \/;;/n_\/_ (1= DDA = ED™A = EDP)exp(—(An + o + 6,)7)  (187)
Finalmente,

6 = 1 Z =1 Z nmp (T) ¢bn O-mfp
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o=, 3 R e (< () () + () o (s () ()

Volviendo a las variables originales se obtiene el modelo analitico de la temperatura

transiente en el dominio tridimensional (ecuacion (188)).

8
T=Ty+ (T, -Ty) =
0( OTI

ﬁMs

S % (1= (CDM - (1= (DM = (DY) ittt pez
22 — sen () (22) n (22 xp (22" + (2 + ()¢ canm
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Anexo D: Modelacion cinética en
microreactor

Anexo D.1 Ejemplo de calculo ajuste

La Tabla A.2 presenta los datos experimentales cinéticos a un flujo de 130(mL/min) y

una temperatura de 350°C.

Tabla A.2. Set de datos experimentales a un flujo y temperatura fija.

F (mL/min) T(°C) Yco, Y, Xco,
130 350 0,0118 0,0413 0,5242
130 350 0,0116 0,0504 0,5880
130 350 0,0119 0,0586 0,6543
130 350 0,0117 0,0628 0,6939
130 350 0,0085 0,0600 0,8229

Si se considera que n = 0,16, entonces el ajuste mediante el acoplamiento Matlab-
COMSOL arroja una constante cinética con valor de k= 3,096-
1078(mol - Pa %8 /kg.,.s). La tabla A.3 presenta las conversiones del modelo y el

error residual estandar (entre conversiones experimentales y las dadas por el modelo).

Tabla A.3. Comparacion entre conversiones experimentales y del modelo cinético.

ycoz yHZ xCOZ exp. xCOz mod. Error

0,0118 0,0413 0,5242 0,5048 2,492-10*
0,0116 0,0504 0,5880 0,5963 6,896-10°
0,0119 0,0586 0,6543 0,6591 2,308-10°
0,0117 0,0628 0,6939 0,6999 3,490-10°
0,0085 0,0600 0,8229 0,8195 1,196-10°

De la Tabla A.3, se calcula que RSS350.c = 3,881 -10~* a un flujo de 130(mL/min)y
una temperatura de 350°C. Si se repite este procedimiento a las otras temperaturas
(275°C,300°C y 325°C) al mismo flujo se calcula que la suma total de los cuadrados
residuales es RSS = 3,152 -1073. Considerando que el nimero de experimentos es
n, = 20 (5 combinaciones de presiones parciales de reactantes a 4 temperaturas), y que
el nimero de parametros a ajustar es n, = 1 (k), entonces el AIC; an = 0,16 (al flujo

130(mL/min)) se calcula segun la ecuacién (189):

SS 2 +1
) 22, 4 Znlin £ 1)

R
AIC; = n,l (
¢ = Nt ne—mny—1

(189)

e
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3,152+ 1073 2-1-(1+1)
AIC, =20-In|2—— )+

20 ST P s

Si se evalta el modelo a otros valores de n, se obtiene que el AIC, an = 0,16 presenta
el valor mas bajo. Por lo tanto, el AAIC, para cualquier n se calcula segun la ecuacion
(190):

AAICC n) = AICC n) - AICC (0,16) (190)
Anexo D.2 Ejemplo de calculo de energia de activacion

La Tabla A.4 presenta el valor de las constantes cinéticas, k, a cada temperatura si se

consideran = 0,16 (a un flujo 130(mL/min)).

Tabla A.4. Constantes cinéticas del modelo de potenciaan = 0,16.

Temperatura Constante cinética
O (mol - Pa™"%/kg. qS)
275 2,875-10°
300 6,701-10°
325 1,451-10
350 3,096-10°®

La ecuacion de Arrhenius esta dada por (191), en que R es la constante de los gases

ideales (8,3144(J/molK)) y T es la temperatura.
Ln(k) = Ln(ky) — E,/RT  (191)

La Figura A.1 corresponde al grafico de Arrhenius. Comparando la ecuacion (191) con
la ecuacion de ajuste lineal en el grafico, se calcula una energia de activacion de E, =
89,76(kJ /mol).
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15— Grafico de Arrhenius a n = 0,16

-16
-17 Ln(k) = 0,0202 - 10,796/T
-
e R2 =
g 18 - - 00,9998
5 -19 4 '
T |

20 4

21

_22 T T T T T 1

1,60 1,65 1,70 1,75 1,80 1,85

1000/T (1/°C)
Figura A.1: Gréafico de Arrhenius an = 0,16 en modelo cinético de potencia.

Anexo D.3 Implementacion general de modelacion en COMSOL

La modelacion de los fendomenos de transporte en el estudio cinético se implemento en

estado estacionario y considerando tres dimensiones.

La Figura A.2 presenta la implementacion general de la geometria del microreactor.

Este consistio en dos blogues (para separar las fases catalitica y gaseosa).

T ¢ Defintons  Geometry  Meterisk Physics Mesh  Study  Resubs  Developer

= . = Variables - e [2import * " = A A =
£ o} [ he = om A = ~@ 7 T =
A u N ' fooFunctions g Lvelink + "1 o 0 Bl + 'i ! O [
Application  Component Add Parameters Build Add Chemistry Add Build Mesh  Compute Study Add ncents , €02, AddPlot  Windows Reset
Builder - Component + . Al Material + Physics M 1. 1+ Study ds) - Group + + Desktop~
Model Definitions Geometr Materials Physics Mesh Study Results Layout
1| Settings ~% Graph -
>t | sErEz Block AbrElEzn ¢ @ @-@-EBf «2&8- @~ @ealBB
4 4 15MadeMgameORIGINAL mph {root) ) Build Selected ~ [ Build All Objects )
Global Definitions .
P Parameters 1 Label: Black2 =]

P Parameters 2
~ Object Type

4 Defauit Model Inputs
) Materals pe | soid
4 [ Component 1 {comp1)
) = Definitions ~ size and shape
4 3\ Geometry 1
Block 1 {bik ) Width: a2
B EECART] Depth: b2 n
1 Block 3 (bik3)
[ Form Unien (fin) Height: L m
& Outlet (sel2) .
& Porous (sef3) ~ Position
& Hollow (seld) e T
& Total Channel (s¢l3)
5] tnlet (serr) X  xpos? m
i Materils [PRES n
) 2 Chemistry (chem)
48" Transport of Diluted Species (tds) = 0
w (fo)
T free and Porous Media Flow (fo) -

Adistype  z-axis

™ Rotation Angle

Rotation: 0 deg
Global Evaluation 1 .
Boundary Probe 1 = Coordinate System ¥y
&£ Boundary Probe 2
) B Tables Workplane:  xy-plane - M

Figura A.2: Implementacion de la geometria del microreactor en COMSOL.
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La seccion de parametros se dividio en 2:

“Parameters 17 que consistio en los

parametros fijos en la modelacion (Figura A.3) y “Parameters 2” que consistié en los

pardmetros que variaron en la modelacion cinética (Figura A.4).

m Home  Definitions  Geormnetry  Materials  Physics  Mesh Study  Results  Developer
P 2= Variables ~ — = Impert ..: . o =
A 'i <<> ! Feo Functions « e a LiveLink = "1 ‘e aE —
Application Compenent Add Parameters Build Add Chemistry  Add Build
Builder 1~ Component - - Py Parameter Case All Material - Physics Mesh
Application Model Definitions Geometry Materials Physics Mesh
Model Builder *| Settings M
= I = =1 = Parameters
4 & I5Modeldgame0RIGINAL mph (root)
4 (5 Global Definitions Label: Pararneters 1 =
oL prvmens 1 - parameter
£ Default Model Inputs
b (B Materials Mame Expression Value Description
4 @ Component 1 (comp 1) al 0.45 [mm] 4.3E-dm
[ = Definitions b1 0.15 [mm] 1.5E-4 m
b 4 Geometry 1 xpos] 0 [mm] Om
b Materials yposl 0 [mm] Om
[ 2.5. Chemistry {chem) a2 0.225 [mm] 225E-4 m
b 4@ Transport of Diluted Species (ids) b2 0.15 [mm] 1.56-4m
& B Free and Porous Media Flow (o) xpos2 0.25 [mm] 2.3E-4m
e Multiphysics yposZ 0 [mm] Om
A Mesh 1 a3 0,185 [mm] 1.85E-4m
b~ Study 1 b3 0.11 [mm] 11E-d m
a ‘\E'. Results xpos3 0,29 [mm] 2.9E-4 m
b i Datasets ypos3 0.04 [mm] 4E-5m
4 1 Derived Values L 50 [mm] 005 m
(22) Global Evaluation 1 Areal £ 6.75E-8 m*
251 Boundary Probe 1 Areal a2*b2 3.3756-8m’
£ Boundary Probe 2 pEIc 0.4 04
b BB Tables kappa le-6[mm~2] 1E-12 m®
b i Concentration, CO2, Streamline (tds) R 0.08208]L*atm/mol... | 83147 )/(mol-..
=4 ih Cunccmratmm co2, Surl.:r_e (EdsJ - \ E -
Figura A.3: Implementacmn de parametros constantes en COMSOL.
m Home  Definitions  Geometry  Materials  Physics Mesh  Study  Results  Developer
A 'i <<> P: 2= Variables - r.i = Import el
I ' L Ly T
o fix) Functions = . calivelink = B &
Application Component Add Parameters Build Add Chemistry Add
Builder 1- Compenent - - P; Parameter Case All Material - Physics
Application Model Definitions Geometry Materials Physics
a1
Model Builder 2L
~ >t L FEE.
4 G 15SModeldgameORIGINAL mph (root)
4 (33 Global Definitions Label: Pararmeters 2
Fi Parameters 1
P Parameters 2 - [FEEEEE
& Default Model Inputs "
b () Materials MNarme Expression Value Description
4 [l Component1 (comp?) LY (350+273.13) [K] 623.15K
b = Definitions yH2_0 0.05996902 0.059969
b YA Geemetry 1 yC02_0 0.00833747 0.0085375
b 282 Materials Flux ({130/2/60/80)/10°6) [... |1.3542E-8 m*/s
“l
b e+ Chemistry (chem) AD 2.9"10%-5 [mol/kgfs] | 2.9E-5 mol/(k...
N
P 4@ Transport of Diluted Species (*ds) nl 0.16 0.16

» T Free and Porous Media Flow (fp)

o Multiphysics
£ Mesh 1

Figura A.4: Implementacion de parametros variables en COMSOL.
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La Figura A.5 presenta la seccion “variables 1” en que se define la ecuacion cinética y

la funcion objetivo (minimizacidn entre conversion de CO, experimental y de modelo).

Definitions

A m ®

Application Compenent Add
Builder 1= Component -

Application Model

Model Builder

“— =] S -

4 3 15ModeldgameORIGINAL mph (reot)
4 (Fh Global Definitions
Py Parameters 1
F: Parameters 2
& Default Model Inputs
b2 Matenals
4 @ Component 1 (compl)
4 = Definitions
2= Variables 1

Geometry  Materials  Physics  Mesh Study
2= Variables -

fix) Functions =

Definitions

Results  Developer

TT [[& Import

5
"5 o LiveLink - "1
Build Add
All Material
Geometry Materials

¥ &|| Settings

Varnables

Label: Varables1

Geometric Entity Selection

Geometric entity level:

* \ariables

Entire model

2 Analytic 1 (RATET)
I Yy Selections 4
# Boundary Probe 1 (CO2 infet)
4 Boundary Probe 2 {CO2 outlet)
| =] Boundary Systermn 1 (sys 1)
b (L View 1
b Y Geometry 1
boais Materials

Figura A.5: Implementacion de variables en COMSOL.

' Mame Expression
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CO2_conv | (COZ2_inlet-CO2_outlet)/CO2_inlet
eCOZ_jn | (yCO2_0)*P*(R*TO)~-1

cH2_in (yH2_0)"P*{R*T0) -1

RATE1{chem.c_CO2 chem.c_H2 ch...

b e [ /\
e 58 8 A
Chemistry Add Build Mesh
- Physics Mesh 1~
Physics Mezsh
S
=
-
Unit Description
mol/{m...
malim®
mol/m*

Los mddulos de multifisica implementados correspondieron a: “Transport of Diluted

Species”, “Free and Porous Media Flow” and “Chemistry”. La Figura A.6 presenta la

seccion general de “Transport of Diluted Species”.
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Figura A.6: Implementacion de médulo “Transport of Diluted Species” en COMSOL.
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La Figura A.7 presenta la seccion general de “Free and Porous Media Flow”.
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Figufé AT In—lple‘inentacién de modulo “Free and Porous Media Flow” en COMSOL

La Figura A.8 presenta la seccion general de “Chemistry”.
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Figura A.8: Implementacion de modulo “Chemistry” en COMSOL

Por ultimo, la Figura A.9 presenta la “Mesh” que fue aplicada en todos los mddulos

considerados.
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Figura A.9: Implementacion de “Mesh” en COMSOL
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