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ESTUDIO COMPARATIVO DE BATERIAS DE ION LITIO Y CELDAS DE
COMBUSTIBLE REGENERATIVAS COMO SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO DE
ENERGIA ELECTRICA EN UNA PLANTA FOTOVOLTAICA DEL NORTE DE CHILE

El suministro de energia eléctrica a una comunidad debe ser entregado de manera continua
y segura, por lo que para incorporar fuentes de energia libres de carbono como la solar es
necesario contar con una infraestructura de almacenamiento, considerando su intermitencia
durante el dia y estacionalidad.

El presente estudio propuso dos alternativas de sistemas de almacenamiento: un sistema
de baterias de ion-litio (BAT) y un sistema regenerativo de celdas de combustible (RHFC)
compuesto por un electrolizador alcalino, tanques para gas y celdas de combustible ya sea
de membrana de intercambio proténico (PEMFC) o de 6xido sélido (SOFC). EI RHFC con
SOFC puede configurarse acoplado a un ciclo de Rankine (SOFC+R) o realizando integracion
energética (SOFC+Int) entre sus corrientes.Se tom6 como base una planta fotovoltaica que
hace llegar 60 MW a la planta de almacenamiento. De los balances de masa y energia se
obtuvo que se requeririan 106.800 baterias ordenadas en 36 strings con 4.919 celdas cada
uno. Por su parte, el RHFC deberia contar con 90.050 electrolizadores y 49.670 SOFC 6
111.180.960 PEMFC. Este niimero de equipos esta influenciado por la energia de entrada del
sistema y para el caso de la PEMFC, se debe a su densidad de corriente de 4,7 A m~2.

Se utilizaron 2 parametros para evaluar el desempeno técnico de los sistemas. La eficiencia
n se define como la razén entre la energia generada por un equipo y la energia alimentada
a éste en un ciclo de carga. Y la energia de retorno (ESOI) se define como la razén entre
energia total que un sistema devuelve a la red y la energia necesaria para fabricarlo. Los
resultados para cada sistema son: (i) BAT 96 % y 33,9; (ii)) SOFC+R 10,25% y 30,6; (iii)
SOFC+Int 9,77 % y 28,5; y (iv) PEMFC 9,72% y 8. rurc <7Bat Se debe a las pérdidas que
produce tener diversos equipos en el sistema RHFC. ESOIgar >ESOIrurc se debe a que los

materiales de las baterias tienen menor gasto energético al producirse que los materiales de
las RHFC.

Se definié como pardametro econémico a los costos de capital que corresponde al costo inicial
que se debe invertir en un proyecto. Los resultados para cada sistema, en pesos chilenos, son:
BAT 670 mil millones, SOFC+R de 360 mil millones, SOFC+Int de 359 mil millones y PEM
de 463 mil millones. El sistema BAT es el més caro por ser 106.800 unidades. Las PEMFC
son el RHFC més caro porque cada celda es mas cara que una SOFC.

Priorizando que el abastecimiento sea el maximo posible y con ello que se logre
descarbonizar la matriz, se eligi6 el sistema con mayor 7: baterias. Esta decision puede
modificarse al complementar el estudio los costos de operacion y flujo de caja de cada sistema
y haciendo mejoras en el modelo cinético de la PEMFC.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Matriz Energética en Chile

Las fuentes de energia de origen fosil se estan agotando a un ritmo tal que en el préximo
siglo ya no quedaran fuentes disponibles de petréleo ni de gas natural [1]. Ademas, el
5to informe del Panel Intergubernamental para el Cambio Climéatico (IPCC) senala que
la influencia en el cambio climético por la accién antropica, particularmente en emisiones de
Gases de Efecto Invernadero (GEI), es clara. Considerando que parte de las emisiones de GEI
se han producido en el sector de energia, una de las acciones para la mitigacion de los efectos
del cambio climatico sugeridas en este informe, corresponde a que las economias mundiales
descarbonicen sus matrices energéticas [2].
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Figura 1.1: Demanda energética en Chile en el periodo 2006-2016 en TW-h |[3].

La demanda energética en Chile ha ido en progresivo aumento [4]. En una década, ha



aumentado un 18 %, como se puede ver en la Figura 1.1, y se estima que este crecimiento
siga aumentando.

La matriz energética chilena para el ano 2017 tuvo una oferta de 391,3 TW-h [3], oferta
que se mantiene al alza, como puede verse en la Figura 1.2. Las fuentes que componen
ese total estan senaladas en la Figura 1.3. Un 53 % de la oferta corresponde a fuentes no
renovables y contaminantes: el carbén y el petroleo crudo. Y las fuentes de energia solar
y eolica, corresponden a aproximadamente un 1,3% de la matriz. Segtun lo senalado por el
Ministerio de Energia la meta es alcanzar un 20 % de entrada de energia a la matriz usando
como fuente Energias Renovables No Convencionales (ERNC) para el 2025 y que dicho aporte
incremente a un 60 % para 2035 [5].
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Figura 1.2: Oferta energética de la matriz chilena en el periodo 2006-2016 en TW-h [4].

Con respecto al aumento de la generacion energética, el Ministerio de Energia seniala que

de 3.140 MW que entraron en operacion el ano 2017, el 51 % de esa capacidad instalada
corresponde a ERNC y esa tendencia hacia capacidad en ERNC ha ido aumentando en la
tltima década, como puede verse en la Figura 1.4 [4]. De esa capacidad instalada, se puede
notar que el 25 % corresponde a energia de fuente solar para el 2017 y 39 % para el 2016,
como puede verse en la Figura 1.5.
Esto justifica el interés que se ha generado en Chile por la utilizaciéon de ERNC, las cuales
se consideran abundantes en el territorio nacional, sobre todo la energia solar, por tener el
desierto méas arido y por lo tanto méas despejado del mundo [4]. Sin embargo, la energia
solar tiene una limitacion para ser integrada a los sistemas de transmision eléctrica, la
cual corresponde a su intermitencia de producciéon. La radiacion solar recibida esté sujeta a
variaciones astronémicas y climaticas. Es decir, la produccion de este tipo de energia puede
reducirse si hay nubosidad que cubra el cielo o ser incluso nula, cuando es de noche. Por otro
lado, existe un desfase entre el pico de generacion y el pico de consumo [6]. Esto quiere decir
que, el momento del dia de maxima produccion de la energia no ocurre simultaneamente con
el momento en que es maximo su consumo, para maés detalle revisar Anexo A.1.
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Figura 1.4: Ingreso esperado de operacion de proyectos de generacion eléctrica en construccion
entre 2007 y 2017 en MW [4].

La intermitencia genera un problema operativo, pues el usuario desearia usar la energia
en cualquier momento del dia, independiente de si se estd produciendo o no. Entonces resulta
necesario encontrar una solucién para poder almacenar la energia eléctrica desde fuente solar
(PV!, por su sigla en inglés), que se produzca de dia y almacenarla para abastecer durante la
noche. Es decir, es necesario crear una infraestructura de almacenamiento de energia solar,
para tener abastecimiento de manera continua. En el ano 2016, el Sistema Interconectado
del Norte Grande (SING), se vio forzado a desperdiciar el excedente de energia solar que se

! Photovoltaic. Se usa esta sigla para referirse a la producciéon de energia eléctrica usando paneles solares
fotovoltaicos
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produjo, por falta de infraestructura para almacenarla o distribuirla [7], [8].

Es por lo anterior que se hace necesaria una infraestructura de almacenamiento de energia,
la cual le permita al sistema abastecer de manera continua y segura y asi optimizar el uso
del recurso energético en cuestion [8].

El propoésito de este estudio es comparar técnica y econdmicamente dos sistemas de
almacenamiento de energia, las baterias de ion litio y los sistemas regenerativos de celdas de
combustible, para determinar cudl tecnologia es més adecuada para el caso de una planta de
produccién de energia eléctrica desde la fuente solar.

1.2. Antecedentes

1.2.1. Recurso solar en Chile

Chile posee uno de los potenciales solares mas altos del mundo, ya que, el desierto de
Atacama en el norte del pais, representa una de las zonas de mayor irradiacion solar del
planeta [9].

Para entender la radiacion, se enumeran los factores principales que inciden en la cantidad
de energia solar que se recibe en la superficie terrestre [10]:

e La latitud donde se esté ubicado, pues esto determina la inclinacién con la que llegan los
rayos desde el Sol. En los polos, los rayos llegan inclinados, en circunstancias que cerca
del Ecuador, los rayos llegan perpendiculares. Asi la cantidad de energia por unidad de
area es mayor en las latitudes cercanas al Ecuador.
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e La estacion del anio. En la época de invierno de un hemisferio, dicho hemisferio presenta
la inclinacién terrestre en la que se recibe menor energia por unidad de area. De este
modo, durante la época de verano se recibird méas energia por unidad de area que en
la temporada de invierno. Ademas que, durante el verano las horas de luz son mayores
que en el invierno, por lo que al mismo tiempo que se recibe mas energia, también se
recibe por més horas.

e Las condiciones climéticas. Los dias despejados, son los que poseen mayor radiacion.
En contraposicion, las nubes difuminan la radiaciéon incidente desde el Sol. Si bien, un
panel recibira radiaciéon un dia nublado, ésta se denomina ‘difusa’. La radiacion difusa
corresponde a radiacién que proviene de distintas direcciones de la béveda celeste,
producto de reflexiones de los rayos de luz. Lo deseable es que la radiacion que reciba
un panel sea la radiacion directa, es decir, la que incide en linea recta desde el Sol,
pues ésta maximiza la energia que se puede aprovechar. Esto ocurre dado que al ocurrir
reflexiones en distintas direcciones, hay parte de la energia que se pierde hacia fuera de
la boveda celeste.

Mediciones del World Radiation Data Centre, senalan que las ciudades del norte de Chile
poseen los cielos mas limpios y despejados de Ameérica Latina. Se sefiala ademas, que incluso
una ciudad con contaminacién como Santiago posee mayores indices de radiacion [11] que la
localidad con mayor radicacién de Europa, que corresponde a Almeria, Espana [12].

Reportes del Ministerio de Energia, senalan que la producciéon de energia de fuente solar
ha aumentado de un 1% en 2012 al 21 % el 2016. Esto significa que, existe un aumento en el
interés por este tipo de energia [4]. Ademaés, de los 6.186 GW-h que se produjeron en octubre
de 2016 en Chile, 420 GW-h provenian de energia solar [13|, que corresponden al 6,7 % de la
generacion de ese mes.

1.2.2. Coordinador Eléctrico Nacional

El Coordinador Eléctrico Nacional (CEN) nace el ano 2017, en el momento en que el
Sistema Interconectado del Norte Grande se une con el Sistema Interconectado Central. Es
corporacion autéonoma de derecho publico, sin fines de lucro, con patrimonio propio y de
duracion indefinida. La organizacion, composicion, funciones y atribuciones se rigen segun lo
establecido en la Ley N° 20.936 y su Reglamento [14].

El CEN se encarga de la coordinacion de la operacion de las plantas productivas de energias
del Sistema Eléctrico Nacional que estan en la red interconectadas. Por ello, el CEN busca
preservar el suministro eléctrico con la seguridad requerida, de la manera més econémica
posible [14]. En otras palabras, el CEN se encarga de asegurar que en conjunto, las plantas
productoras de energia, generen la energia necesaria para el consumo, que el sistema opere
con un suministro continuo y cuya producciéon sea al minimo costo.

El CEN coordina la operaciéon de 546 centrales generadoras y 1.071 subestaciones, las

cuales son operadas por 596 empresas repartidas de la region de Arica y Parinacota hasta la
region de Los Lagos. Las centrales estan compuestas de la siguiente forma [15]:
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162 centrales hidroeléctricas con un total de 6.824,53MW
185 centrales termoeléctricas con un total de 13.376,10MW
36 centrales edlicas con un total de 2.157,16MW

180 centrales solares con un total de 2.750,50MW

1 central geotérmica de 44,91MW

El hecho de que exista un ente que coordine actualmente a todas las centrales tiene
como proposito resolver contingencias como los cortes o las intermitencias de produccion.
Esto ultimo se refiere a lo que ocurre con las ERNC como la energia edlica y solar, donde
por ejemplo, la energia solar no genera energia durante la noche. Para suplir ese cese de
produccion, el CEN se encarga de aumentar la produccién de otras plantas que si pueden
producir de noche, para asegurar el suministro y que éste sea al menor costo posible. Ademas,
el sistema energético no cuenta con infraestructura de almacenamiento en red [16], por lo que
hacer una transicién hacia energias libres de carbono, no es factible en el corto plazo. Debido
a esto, resulta relevante estudiar los sistemas de almacenamiento como parte fundamental
del sistema energético nacional.

1.2.3. Sistemas de Almacenamiento

Existen diversos sistemas de almacenamiento de la energia excedente que se produce
en un sistema. En este estudio, se abordarédn en particular: baterias de ion litio y sistema
regenerativo de celdas de combustible de hidrégeno.

1.2.3.1. Baterias de ion-litio

Un sistema de almacenamiento basado en baterias consiste en un conjunto de celdas
electroquimicas conectadas entre si, en las cuales se almacena energia en forma de especies
quimicas. La energia posteriormente es entregada al sistema que lo quiera al transforma
electroquimicamente la especie en otra. En ese proceso, se libera corriente que es aprovechada
por un sistema externo [17].

El voltaje y la corriente del sistema de baterias se obtienen al conectar dichas baterias
en serie y en paralelo en distintas combinaciones. Un sistema de baterias también considera
otro tipo de equipos como los conectores, controladores, equipos eléctricos para conexiéon con
los sistemas de transmision de alta tension, controladores térmicos. Sin embargo para este
estudio, solo seran considerados las baterias [17].

Los tipos de baterias se diferencian principalmente en la especie quimica que se transporta
por el sistema para almacenarse. Existen de plomo-acido, de sulfuro de sodio, de ion-litio,
entre otras. Este estudio se centrara en este tltimo tipo de baterfas [17].

Las baterias de ion-litio constan de un catodo de un éxido metéalico de litio y un édnodo
de grafito. El electrolito esté hecho de sales de litio disueltas en carbonatos orgénicos. En el



proceso de carga, los atomos de litio del catodo se transforman en iones de litio que migran a
través del electrolito hacia el &nodo en el que se combinan con los electrones de y se depositan
en entre las capas del grafito en forma de atomos de litio. Este proceso se revierte durante la
descarga [17].

1.2.3.2. Sistemas de celdas regenerativos

Un sistema regenerativo de celdas de combustible de hidrégeno (RHFC?, por sus siglas
en inglés) es un sistema que puede producir potencia eléctrica por medio de reacciones
quimicas y a la vez regenerar sus reactantes electroquimicamente, utilizando un arreglo
de celdas electroquimicas. Los principales componentes de estos sistemas son la celda de
combustible, donde se produce la energia; el electrolizador, equipo en el que se regeneran
los reactivos; y el estanque de almacenamiento, donde se almacenan el combustible [18]. El
sistema usa electricidad para generar hidrogeno (Hy) a partir de agua, en el electrolizador.
Dicho hidrogeno es almacenado en un estanque y posteriormente entregado a la celda de
combustible para transformarlo en electricidad y agua [6].

Este sistema tiene variadas caracteristicas que lo hacen 1util para aplicaciones de
almacenamiento en red de gran escala. Primero, el almacenamiento de la energia en forma
de hidrégeno entrega mayor densidad energética mésica que sistemas de almacenamiento
con otro combustible como por ejemplo la gasolina. El H, tiene aproximadamente 2,6
veces la densidad energética masica de la gasolina [19], [20]. Segundo, el hidrégeno es un
vector energético flexible, ya que puede usarse para celdas estacionarias (solo para producir
electricidad o de ciclo combinado para producir electricidad y calor) o para motores a
combustion. Tercero, el Hy tiene un bajo rango de auto descarga® , lo cual lo hace ttil para
almacenamiento por temporadas. Esta autodescarga, se utiliza con dicho nombre, debido a
que el tanque, es la unidad de almacenamiento propiamente tal del sistema. De este modo,
para hacer comparable el efecto con otras formas de almacenamiento, como las baterias, se
utiliza el concepto de ’autodescarga’. Lo que ocurre es que se puedan presentar pérdidas del
gas en el tanque, es decir, que hayan fugas del gas, lo que serfa un fen6meno netamente fisico
y que es mas sencillo de controlar que una autodescarga, que ocurra por fenémenos quimicos.
Y por ultimo, el precio del almacenamiento estd comenzando a ser competitivo con respecto
a las baterfas [6].

La configuraciéon més comun de este sistema, por considerarse tecnologias maduras en el
mercado, son las de electrolizador de agua alcalino (AWE?, por sus siglas en inglés) y celda
de combustible de intercambio iénico (PEMFC?®, por sus siglas en inglés). En la Figura 1.6
se puede ver un diagrama de un RHFC.

2 Regenerative Hydrogen Fuel Cell

3Fenémeno en el cual una bateria pierde su carga debido a reacciones quimicas sin que los electrodos estén
conectados [23]

4 Alkaline Water Electrolyzer

5 Proton-FExchange Membrane Fuel Cell
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Figura 1.6: Esquema simplificado de un sistema regenerativo de celda de combustible de
hidrogeno [6].

1.3. Caso de Estudio

Se usé como caso de estudio la planta fotovoltaica ‘El Pelicano’, la cual esté ubicada en la
comuna de La Higuera, en la region de Coquimbo. Esta planta tiene una potencia instalada

de 100 MW [21].

Para efectos de este estudio, se asumirda que la energia de la planta serd solamente
suministrada para consumo humano. Segin un estudio del Ministerio de Energfa, en la
region de Coquimbo existe una poblacion de 816.939 habitantes [13] y que cada hogar en
la region tiene un consumo eléctrico promedio de 139 kW-h (mes-hogar)™!. Si se asume que
en promedio hay 4 habitantes por hogar, en la region hay aproximadamente 204.235 hogares.
Por lo tanto, la tasa de consumo energético residencial en la region es:

KW-h 3,6 % 10° J lmes  1MJ
2 . 204.325 hogar - :
mes hogar 1 KW-h OB 5 628 x 1065 106 J
Consresidencial = 387 9 MW ~ 40 MW

Consresidencial = 139

Si bien existe una variacion de consumo a lo largo de un dia (Ver Anexo A.1 para maés
detalles), se asumiréa que el consumo energético es constante a lo largo del dia por simplicidad
de célculo, cuyo valor es igual a 40 MW. El sistema se sobredeterminara con el propoésito
de que éste sea lo suficientemente grande para abastecer de energia en cualquier momento.
Junto con lo anterior, como la planta fotovoltaica tiene una tasa de generacién de 100 MW,
se dispone de 60 MW para ser almacenados en el sistema. Es decir, 40 MW pasan directo a
consumo y 60 MW entran al sistema de almacenamiento objeto de este estudio. Esta energia
se utiliza durante los periodos en los que la planta fotovoltaica no generaria energia, que
corresponde a la noche. Por lo tanto, el sistema de almacenamiento tiene un ciclo diario de
carga y descarga.



1.4. Objetivos

1.4.1. Objetivos generales

Comparar técnica y econdémicamente los sistemas de almacenamiento de energia solar
basados en baterias de ion-litio y sistemas regenerativos de celdas de combustible.

1.4.2. Objetivos especificos

e Seleccion las tecnologias del almacenamiento seleccionadas para el estudio: baterias de
ion-litio y componentes del sistema regenerativo de celdas de combustible.

Incluyendo pardmetros de operacion, como potencial-corriente, eficiencia. Y ademas
costos de inversion de los equipos involucrados.

e Dimensionar los equipos de almacenamiento.

Para las baterias, dimensionar el numero de baterias y la capacidad de
carga/descarga en A-h.

Para electrolizadores y celdas de combustible, el area de los electrodos y el niimero
de stacks para cada uno de ellos.

Para estanques de almacenamiento, la capacidad de almacenamiento en Nm? para
especies gaseosas v en m> para especies liquidas.

e Hacer una comparacion técnica de las tecnologias de almacenamiento anteriormente
mencionadas, usando los parametros de eficiencia energética y de energia de retorno.

e Realizar una comparacion de costos de inversion de cada uno de los sistemas.



Capitulo 2

Tecnologias

Las tecnologias que componen los sistemas de almacenamiento, ya sea en base a celdas de
combustible o baterias de ion-litio, se detallan a continuacion:

2.1. Sistema Regenerativo de Celdas de Combustible

2.1.1. Celdas de Combustible

Las celdas de combustible (FC!, por sus siglas en inglés) de hidrégeno son equipos que
combinan hidrogeno y oxigeno para producir agua y electricidad, caracterizadas por no
producir gases de efecto invernadero. Estas celdas fueron inicialmente desarrolladas por la
empresa General Electric en Estados Unidos en la década de 1960 para ser usadas por la
NASA en vehiculos espaciales [22].

A diferencia de las baterias, las celdas pueden trabajar de manera continua, conforme se
alimente el combustible. Este proceso corresponde a una transformacion de la energia quimica
de los reactivos en energia eléctrica, sin asociarse a procesos térmicos. Esta caracteristica hace
que esta forma de producciéon de energia sea mas eficiente que un proceso térmico, como la
combustion [24]. La reaccion global que ocurre dentro de la celda es:

2Hs(g) + Oz(g) — 2H,0(1) (2.1)

Los reactivos utilizados por la celda deben ser tratados antes de ser ingresados en el
sistema, puesto que la celda es sensible a impurezas. Si las hay, se podrian generar reacciones
indeseadas con algiin componente de ella y depositar compuestos que afecten el rendimiento

L Puel Cell
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de ésta [25]. Las celdas de combustible se componen de un catodo, un dnodo y un electrolito,
como puede verse en la Figura 2.1.

Entrada de hidrégeno

iones a través del electrolito

Entrada de oxigeno

Figura 2.1: Diagrama béasico de una celda de combustible de hidréogeno con membrana de
intercambio protoénico (PEMFC) [22].

El electrolito puede ser de diversos componentes, como alcalino, de éxido s6lido (SOFC?,
por si sigla en inglés), carbonato fundido o membrana de intercambio iénico (PEM). Estos
componentes, a excepcion de la PEM, operan a temperaturas superiores a los 200°C, por
lo que podrian resultar tutiles para la aplicacion en red [24]. En este estudio, se abordaran
tanto las celdas de 6xido s6lido como las de membrana de intercambio proténico, pues ambas
pueden operar usando como combustible al Hs, haciendo comparable a ambas tecnologias.
De todos modos es necesario recalcar que las celdas de 6xido s6lido también pueden operar
usando monoxido de carbono CO [22].

2.1.1.1. Celdas de combustible de membrana de intercambio proténico

Las celdas de combustible de membrana de intercambio i6nico (PEMFC), poseen un
electrolito que corresponde a film polimérico, donde el méas usado corresponde al Nafion@®).

Esta celda opera a una temperatura entre 80 y 120 °C con una eficiencia de aproximadamente
60 % [25].

El funcionamiento de esta celda se debe al electrolito Nafion®), el cual tiene una
conductividad de 0,1 S ecm ™. Este compuesto es un solido polimérico que fue fabricado por la
empresa DuPont Co., tiene la capacidad de transferir protones en presencia de humedad y no
permite la transferencia de los reactantes a través de su estructura. Al Nafion®) se le agrega
una capa de Teflon para hacerlo impermeable al agua. Esto ocurre porque en el catodo se
produce agua y parte de ésta queda dentro del electrolito. Entonces se hace necesario soplar
aire por el electrolito a una velocidad y presion especifica, que se determina en el diseno de
la celda [26].

Los electrodos estéan hechos de platino soportado en carbono. Se utiliza un material poroso

28olid Ozxide Fuel Cell
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hecho de carbono, que tiene la capacidad de soportar soportar platino en grandes cantidades.
Este polvo poroso se deposita sobre una matriz o lamina de grafito. De este modo se obtienen
distintas capas de grafito para el soporte del platino [26].

2.1.1.2. Celdas de combustible de 6xido so6lido

Una celda de 6xido solido consiste de dos electrodos porosos, separados por un electrolito
denso de 6xido que permite conducir iones. En el cdtodo reacciona el Oy con los electrones
que se transportan por circuito externo. De esta reaccion se forman los iones oxigeno 02,
como se muestra en la Figura 2.2. Los iones O~2 migran a través del electrolito hacia el
anodo. En el anodo, estos iones reaccionan con el gas Hy para formar HyO. Junto con ello,
se liberan electrones, los cuales fluyen por un circuito externo hacia el catodo, para producir
energia eléctrica [27].

En la Figura 2.2 se muestra una diagrama de una celda de 6xido soélido.

Entrada de hidrégeno

Entrada de oxigeno

Figura 2.2: Diagrama bésico de una celda de combustible de éxido solido (SOFC) usando Hy
como combustible [27].

Este tipo de celdas operan en un rango de temperatura de 600-800°C. A esta temperatura
se pueden reducir las pérdidas por resistencia que ofrece el electrolito denso al paso de la
iones [27].

Para ser usado, el electrolito debe cumplir con las siguiente caracteristicas: primero, tiene
que operar a temperaturas superiores a 600°C, por lo que tiene que ser estable en esas
condiciones. Segundo, tiene que someterse a condiciones quimicas extremas pues tiene un
ambiente oxidante del lado del oxigeno y un ambiente reductor del lado del hidrégeno. De
este modo, el electrolito tiene que contar con una conductividad iénica tal que los iones fluyan
a través de si sin representar una resistencia significativa. También, debe ser lo suficientemente
denso para que los gases no puedan atraversarlo. Y por tltimo, estable a ese rango de
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temperaturas, lo que implica que el coeficiente de expansion térmica se ajuste a la interfaz
con cada electrodo |27]. El material mas comunmente usado para es la circona estabilizada
con itria, cuyo simbolo quimico es ZrO, y se abrevia como YSZ, por su sigla en inglés® [27].

En el caso del catodo es un ambiente reductor y a alta temperatura, por lo que el material
debe cumplir con ser estable quimica y mecanicamente a temperaturas sobre 600°C. Ademas,
debe tener una alta conductividad eléctrica. El material debe tener una microescrutura
porosa tal que los gases se difundan con facilidad a través de si para llegar a la interfase
catodo/electrolito. La opcion mas usada para este material es manganato de lantano dopado
con itria estabilizada con circona: LSM-YSZ [27].

Por ultimo, en el &nodo se establece un ambiente oxidante y a alta temperatura. El material
de este electrodo debe ser un catalizador lo méas 6éptimo posible para que ocurra la oxidacion
del combustible. También tener conduccién eléctrica suficiente como para que las especies lo
atraviesen con facilidad. Y también, que su coeficiente de expansion térmica sea suficiente
para ajustarse a la interfaz electrodo/electrolito. El material més utilizado para el anodo es
niquel dopado con itria estabilizada con circona [27].

Es importante destacar que dada la temperatura de operacion, este tipo de celdas son
candidatas a usarse en ciclos combinados. Es decir, usarlas para producir energia adicional al
combinarlas con un ciclo de potencia. Se han reportado casos donde se combinan con turbinas
de gas o con ciclos de Rankine [28], [29], [30]. En tales casos, el calor removido de la celda
se utiliza para calentar los gases o vapores de cada ciclo y con ello producir energia. En este
estudio, se propone una forma alternativa de configuraciéon, que se describiré en el Capitulo
3.

2.1.2. Electrolizador

El electrolizador es el equipo donde ocurre la reacciéon de electrolisis de agua, la que se
senala en 2.2, la corriente fluye entre los electrodos separados e inmersos en un electrolito
acuoso, requiriendo ademas de un separador o diafragma para evitar la recombinacion de los
gases de salida Hy y Oy [31], como puede verse en la Figura 2.3. Es decir, ocurre la reaccion
inversa a la de la celda de combustible.

2H,0(1) — 2Hy(g) + Oa(g) (2:2)

El agua alimentada debe ser tratada antes de ser utilizada puesto que el sistema es sensible
a las impurezas, por lo que se podrian generar deposiciones de minerales, deteriorando la
celda. Sin embargo, considerando ese factor, el hidrogeno extraido llega a purezas del orden
del 99,999 vol % [32].
Esta celda electroquimica alcalina estd compuesta por los electrodos, un diafragma y un

3 Yitrium-stabilized zircona
4Tanto de iones como de electrones
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electrolito, como puede verse en la Figura 2.3. Actualmente, son utilizados 3 tipos principales
de electrolizadores, los cuales difieren principalmente en el electrolito que usan: alcalinos,
membrana de intercambio de protones y de estado soélido.

Potencia en
corriente directa

1]
|
Receptor de _|_ —_— > —  [Receptor de
oxigeno Flujo de electrones hidrégeno
- >

Anodo Catodo
Diafragma

Figura 2.3: Esquema de un electrolizador de electrolito alcalino [34].

Los electrolitos de membrana de intercambio de protones poseen una membrana polimérica
de caracteristicas &cidas, la cual permite el intercambio de protones de hidrogeno. Los
electrodos que se utilizan junto a esta membrana son de platino e iridio. Esta tecnologia
solamente esta disponible para aplicaciones de menor escala® o proyectos en escala piloto. El
valor que tiene esta tecnologia consiste en que pueden trabajar con variaciones de potencia,
ya que responden rapidamente a las variaciones en la red [33].

Por otro lado, las membranas de estado so6lido utilizan una membrana sélida ceramica.
La particularidad de estas celdas es que permitirian la electrélisis del vapor de agua, es
decir, a temperaturas de entre 600 y 900°C [24], [33]. Sin embargo, se optara por estudiar
al electrolizador en su version de tecnologia madura, que corresponde a los electrolizadores
alcalinos, AWES por su sigla en inglés. Estos electrolizadores son una tecnologia ampliamente
desarrollados, con aplicaciones que trabajan en 6rdenes de MW de energia de entrada [32].
En este tipo de electrolizadores, el electrolito es una mezcla 25-35 %p/p de KOH o de NaOH

SHasta 2 MW.
6 Alkaline Water Electrolyzer

14



en agua. Los electrodos pueden ser de acero, niquel o acero recubierto de niquel [31]. En dicho
sistema las semirreacciones que ocurren son las que siguen [31]:

Catodo: 4H,0O(l) +4e — 2Hy(g) + 4 OH—(ac) (2.3)
Anodo:  40H—(ac) — 2H,0(1) + Oy(g) +4e

Los electrones fluyen por un circuito externo desde el anodo al catodo donde se genera
el hidrogeno y iones hidroxilo. A medida que la temperatura aumenta, el sobrepotencial
disminuye debido a que aumenta la cinética en el electrodo y a la reduccion de la resistencia
6hmica. Sin embargo, lo anterior aumenta el riesgo de corrosion, por lo que se ha encontrado
que la temperatura optima para la electrolisis es 80 a 90°C, con una presion de 1 atm [31].
Estos casos tienen tamafos de 2 a 3 MW, llegando a producir entre 40 y 70 kg h™! de Hy, con
una pureza de 99,5 %. Ademas, tienen una vida 1til de 15 anos, con una operacion de entre
60.000 y 90.000 h y de eficiencia entre 47 y 82 % [32] [33]. Un punto que le resulta negativo a
esta tecnologia es que tienen un tiempo de partida en frio de entre 10 y 40 minutos, lo cual
puede ser poco ventajoso en circunstancias en las que se requiera una reacciéon inmediata,
como en un corte de suministro imprevisto en la red [35].

Respecto de aplicaciones en el mundo, al ano 2015 existian aproximadamente 8 GW
instalados de esta tecnologia [33]. Incluso, es la forma de obtencién de hidrégeno méas limpia
a partir del agua y usando fuentes renovables [24], debido a que no se emiten gases de efecto
invernadero n el proceso. Otras formas de produccion consideran los procesos termoquimicos,
los cuales usan calor y reacciones quimicos para obtener el hidrégeno desde combustibles
convencionales o desde biomasa, biologicos a través de microrganismos que generen hidrogeno
en sus procesos biologicos, etc. De estas formas de produccion, la que actualmente més se
usa para producir hidrégeno en el mundo es a través de combustibles fosiles, con un 96 % de
la producciéon y un 4 % para la produccion a través de agua, como puede verse en la Figura
2.4 33].

Sobre el gas, se puede mencionar que el H, tiene una ventaja respecto de otros
combustibles, al tener una mayor densidad energética. Por ejemplo, a 25°C y 30 bar, la
densidad energética del Hy es de 33,3 kW-h kg™! [19] y para la gasolina es 12,7 kW-h kg~! [20].
Ademés, tiene distintas formas de almacenarse, como se mencionard a continuacién, por lo
que representa una manera interesante de estudio.

2.1.3. Estanque de almacenamiento

Para completar el RHFC, se necesita el sistema de almacenamiento mismo. En contraste
con las baterias de ion litio, en las que la energia se almacena en forma de iones litio Lit,
en el RHFC se almacena como gas hidrogeno H,. En este sentido, se debe encontrar un
recipiente en el cual almacenar dicho gas. El almacenamiento del gas puede realizarse de
diversas formas: en superficies sélidas por adsorcion, dentro de solidos por absorcién o forma
fisica dentro de estanques [24].
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Fuentes de hidrégeno mas utilizadas

4%

18%.

- 48%
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W Petréleo
B Carbé6n

Agua 30%.

Figura 2.4: Fuentes de hidroégeno para utilizacion mundial en refinerias, industria quimica y
gases industriales [33].

El almacenamiento en superficie solida consiste en tomar el gas y retenerlo en la superficie
del solido. Esta retenciéon no altera quimicamente al gas y tampoco lo fija a la superficie de
manera permanente [24].

El almacenamiento dentro de so6lido consiste en absorber el gas dentro del material,
materiales como nanotubos de grafito, alanato o borohidruros. Estos almacenamientos
ofrecen un almacenamiento que ocupa menor volumen total utilizado por el sistema de
almacenamiento, debido a que los materiales tienen mayor superficie de almacenamiento
por unidad de masa que otros almacenamientos tradicionales, como un estanque. Y junto
con lo anterior, también permiten utilizar menor energia para almacenar el gas dentro de los
sOlidos, distinto el caso a otros sistemas donde el gas primero se tiene que comprimir a altas
presiones, mayores a 20 bar, para almacenarse. Apesar de lo anterior, estos materiales estan
aun en estapa de investigacion y desarrollo, por lo que no son tecnologias comercializables.
De este modo, no se consideran para el presente estudio [24].

El almacenamiento fisico es la forma mas utilizada para almacenar el hidrogeno [24]. Una
forma de almacenamiento serfa la inyeccion del gas bajo tierra. Esta forma tendria que ocurrir
en una formacion geolégica hermética, con minima contaminacién del gas por bacterias o
compuestos que se encuentren cerca del lugar [33|. Los recintos méas favorables para esto son
las cavernas de sal porque cuentan con la seguridad, factibilidad técnica, costos de inversion
y operacion y formaciones geologicas mas favorables para dicho fin, contando con casos en
Estados Unidos y Reino Unido [33]. Sin embargo, el sistema en estudio no busca depender
del contexto geologico, por lo tanto se descartara el almacenamiento geologico.

De los almacenamientos fisicos, el mas ampliamente utilizado es el tanque de acero

inoxidable. Estos tanques suelen soportar presiones entre 250 y 300 bar, que se considera
una tecnologia madura. La ventaja de estos recipientes, respecto de las otras formas de
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almacenamiento mencionadas, consiste en que los estanques son tecnolégicamente mas
simples de fabricar y mantener. Esto se refiere a que el estanque, normalmente es de acero
inoxidable y solo requiere valvulas para controlar el flujo del gas. La investigacion actual
sobre este tipo de estanques estda en nuevos materiales que le permitan llevar la presion de
almacenamiento hasta 700 bar [36].

2.2. Baterias de 1on-litio

2.2.1. Caracteristicas

Las baterias son celdas electroquimicas, cuya funcion es almacenar energia para liberarla
posteriormente. Con esto se obtiene un proceso reversible de carga y descarga.

Las baterias son de diferentes tipos como plomo-acido, ion-litio, de niquel-hierro, etc. Este
estudio se centrara en las baterias de ion-litio. Actualmente, las baterias que tienen mayor
predominancia en el mercado portatil, como en teléfonos moviles y computadores portatiles,
corresponde a las baterias de ion-litio, debido a que son seguras de transportar y son las
que tienen la mayor combinaciéon de densidad energética: 300 W-h L=! y 150 W-h kg!
aproximadamente, con respecto a los 80 W-h L=t y 25 W-h kg=! aproximadamente, de las
baterias de plomo-éacido [37]. El mercado de este tipo de baterfas esta avanzando hacia la
inclusiéon en vehiculos méviles e incluso hacia las aplicaciones en red, que consiste en el
almacenamiento de energias productivas [37].

Las baterias de ion litio almacenan energia eléctrica en electrodos hechos de un compuesto
de intercalaciones de Li*. En la Figura 2.5 se puede apreciar un diagrama con los componentes
basicos de una bateria de ion litio. El sistema esté conectado externamente por un colector de
corriente el cual corresponde a un conector de cobre. Desde la estructura de grafito, migran
los iones Li™ hacia el electrolito.

Durante el proceso de carga y descarga, los iones Li™ se transfieren por el electrolito entre
un electrodo y el otro, donde se producen procesos de oxidacién y reduccion simultaneamente,
segin el sentido del proceso. La direccion del proceso de carga es aquella en la que los
electrones del circuito externo fluyen del catodo al &nodo y los iones Lit fluyen desde el LiFeOy
al grafito. La gran mayoria de baterias de ion litio, usa un electrolito liquido que contiene
una sal de litio, como LiPFg, LiBFy, LiClO,4. Esta sal de litio se disuelve en una mezcla con
un orgénico como etileno, dimetilo, dietilo, dimetilo. También se han usado aditivos, como el
carbonato de vinileno, para estabilizar la interfase electrolito-electrodo [38], aspecto que no
fue considerado en la Figura 2.5.

El atractivo para usar estas baterias consiste en que el ion Li™ tiene un peso molecular
menor a la mayoria de los elementos de la tabla periodica 6,9405 g mol~! [39], también tiene
un radio i6nico pequenio de 0,9 Angstrom’, lo cual es favorable para la difusiéon a través

"En adelante: A°
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Figura 2.5: Diagrama de la estructura bésica de una bateria de ion Litio, flechas segin el
sentido de descarga [39].

del electrolito y de los electrodos. Y por ultimo tiene un potencial redox bajo, el cual es
E°(Lit/Li) = -3,04 V®[39]. Por lo tanto, permite que se cuenten con alta densidad de energia
de salida, un largo ciclo de vida y una salida de energia segura. Estas caracteristicas las han
posicionado como la alternativa més atractiva para aplicaciones moviles como en telefonia
moévil. Sin embargo, estas propiedades también las hacen atractivas para aplicaciones de
almacenamiento en red. La principal diferencia entre las baterias de ambas aplicaciones seria
que para las aplicaciones en red es prioritario el costo de la bateria misma, priorizado por
sobre la densidad energética que entregue dicha bateria. Y también, que para las aplicaciones
en red se prioriza un largo ciclo de vida [39].

Para aplicaciones de almacenamiento de energia eléctrica conectada a la red de suministro
eléctrico (en adelante: ‘aplicaciones grid’), las baterias méas apropiadas son las de electrodos
de litio, hierro fosfato LiFeO, (LFP) y de grafito (C), mas conocidas por su sigla ‘LIP:C’ [40].
Este tipo de baterfas muestran un menor voltaje por celda que baterias de ion litio de
electrodos de distinta composicion, como las de niquel, manganeso y cobalto con grafito
(NCM:C) o las de oxido de niquel, cobalto y aluminio con grafito (NCA:C), las cuales son
més usadas en aplicaciones moviles [40]. Esta diferencia de voltaje en celda, llega a ser
incluso un 20 % menor para las LFP:C, sin embargo, estas celdas han mostrado tener mejores
caracteristicas en seguridad y desgaste [41]. También, el bajo voltaje de la celda permite a la
bateria LFP:C funcionar en un rango de porcentaje de carga el cual permite ser més eficiente

8Comparado con el electrodo de hidrégeno estandar EHE
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en costos y en el disenio de algunos componentes, como el inversor electronico de potencia [42].

2.2.2. Desgaste

Es un proceso inevitable el cual se produce a causa de reacciones paralelas, que se presentan
en cualquier sistema electroquimico. Esto provoca que existan cambios en la capacidad de la
bateria y que aumente su resistencia conforme pasa el tiempo, por lo que se hace necesario
sobre estimar la capacidad inicial, asi como también, adaptar la entrega de la potencia
almacenada. En el caso de las baterias para aplicaciones grid, su uso prolongado y demandante
generara que el desempeno y la capacidad de la bateria se vean comprometidos y con ellos,
el sistema completo. Lo anterior también afectaria a los costos operacionales de un sistema

en particular, asi como también los costos de inversion al tener que reponer las baterias
obsoletas [40].

El pardmetro que se utiliza para monitorear el estado de la bateria es el Estado de Salud
(SOH, por sus siglas e inglés? ). Este pardmetro cuantifica la evoluciéon en el tiempo de la
degradacion de la bateria producto de la reduccion de capacidad y aumento de la resistencia
interna. E1 SOH es una funcién del tiempo y entregara un indicador del momento en el
que la bateria deba ser cambiado. Para eso se definen cotas de SOH, por ejemplo en las
aplicaciones automotrices, se utiliza un SOH < 0,8 la bateria debe ser reemplazada. En el
caso de aplicaciones en red, aun no existe consenso sobre el valor [43].

9State of Health
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Capitulo 3

Metodologia

3.1. Preambulo

La metodologia que se describe en este capitulo, consta a grandes rasgos de los siguientes
pasos:

1. Definir la configuracion de los sistemas a utilizar
Sistema SOFC+Rankine
Sistema SOFC+Integracion
Sistema PEM
Sistema de baterias

2. Modelamiento de los equipos electroquimicos de cada sistema
Sistema SOFC+Rankine: Electrolizador alcalino y celda de 6xido so6lido
Sistema SOFC+Integracion: Electrolizador alcalino y celda de éxido sélido
Sistema PEM: Electrolizador alcalino y celda de intercambio proténico
Sistema de baterias: Baterfas de ion-litio

3. Realizar balance de masa y energia en cada uno de los sistemas

Dimensionamiento de los equipos electroquimicos. En el caso de los sistemas con
celdas, corresponde al area de los electrodos de cada equipo en m2. Y en el caso de las
baterias sera capacidad de carga/descarga en A h.

Busqueda en catalogo de los equipos auxiliares
4. Definir los parametros técnicos y econémicos ! para los sistemas y calcularlos

5. Comportamiento de los parametros técnicos y dimensionamiento de equipos
electroquimicos frente a cambios en distintos parametros

Tiempo de salida de potencia del sistema tg,

Eficiencia de utilizacion de combustible de entrada a la celda de combustible x

1Se realiza en el Capitulo 4
2Esta evaluacion solamente es valida para los sistemas que utilizan celdas de combustible.
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Densidad de corriente del electrolizador jgjec °
Potencia de salida basal* del sistema WS
Para las baterfas: la profundidad de descarga DOD y la potencia de entrada W,

6. Realizar una evaluacion econémica para los sistemas, considerando los costos de
inversion

7. Comparar los 4 sistemas usando los parametros técnicos y econémicos

3.2. Configuracion de los sistemas

El sistema que fue presentado en la Figura 1.6 corresponde a una simplificaciéon de un
sistema regenerativo de celdas de combustible. Esto porque se destacan los equipos principales
propuestos en el estudio de M. Pellow et. al (Energy & Environ. Sci., 2015). Sin embargo en
el presente estudio, se hace una propuesta adicional: el Oy generado en los electrolizadores y
el HyO generada en las celdas de combustible.

La implicancia de que se almacenen el Oy y el HyO es que el sistema funcionara de
manera cerrada, es decir, sin transferir masa con el exterior. Por lo tanto, el dimensionamiento
consideraré que el sistema ya cuenta con la masa necesaria de cada especie. Por otro lado,
el modelamiento asumira que no existen contaminaciones en estas corrientes o pérdidas de
masa, de modo que ésta se mantiene constante.

Otro aspecto relevante es que los equipos auxiliares que se utilicen y que reciban energia de
forma externa, recibiran dicha energia de una fuente externa que es distinta a la energia que
entrega la planta fotovoltaica. Es decir, no se obtienen de los 60 MW que entran al sistema
de almacenamiento. Esto se realizara asi dado que si los 60 MW se repartieran entre todos
los equipos que utilizaran dicha energfa, habria que realizar un modelo de optimizacion para
ver la manera en la que se reparte esa energia. Y un modelo de optimizaciéon no esta en los
objetivos ni alcances de este estudio. El centro de este estudio es conocer el funcionamiento y el
tamano de los equipos electroquimicos asociados al sistema de almacenamiento. Por lo tanto,
los 60 MW que entran al sistema de alamcenamiento, entran directamente al electrolizador:
W, = Wgiee. Se prevee que la potencia de los equipos auxiliares sea menor a la potencia del
electrolizador y que por lo tanto, su obtencién desde una fuente externa distinta a la planta
fotovoltaica sea de facil acceso.

A grandes rasgos, los equipos auxiliares que se utilizaran son como se describe a
continuacion:

e Para calentar fluidos se consideran calentadores que cuentan con una resistencia
eléctrica

3Esta evaluaciéon es solamente valida para los sistemas que utilizan celdas de combustible.

4Se denominara ’basal’ a la potencia que sale de los electrolizadores tinicamente, en el caso de los sistemas
con celdas. Y a la potencia que sale del sistema de baterfas, en el caso de baterias. Esta distincion se hace
para notar que en algunas configuraciones, existe una potencia de salida adicional al electrolizador o baterias
y ésa potencia no se hara variar.
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e Para comprimir corrientes gaseosas se consideran compresores

Para impulsar corrientes liquidas se consideran bombas

Para disminuir la presion de corrientes gaseosas se consideran valvulas de descompresion

Para separar la gases de liquidos se consideran condensadores

Para almacenar corrientes gaseosas o liquidas se consideran estanques de acero
inoxidable

Ahora, cada sistema tiene caracteristicas particulares debido a que existen diferencias en
su diseno. Principalmente se plantea la comparaciéon entre un sistema que utiliza una celda
de combustible de 6xido s6lido con uno que utiliza una celda de combustible con membrana
de intercambio proténico. Pero ademas de eso, se propone un sistema de celda de combustible
de 6xido so6lido que aprovecha la alta temperatura de la corriente de salida de la celda para
poder acoplarle un ciclo de Rankine y con ello obtener méas energia. Y la alternativa, que
consiste en utilizar la alta temperatura de la salida de la celda de 6xido sélido para producir
una integracion energética con las corrientes que deben calentarse para entrar a la celda.

De este modo se tienen 3 sistemas de celdas de combustible: sistema de celda de
combustible de 6xido sélido y un ciclo de Rankine acoplado (SOFC+R), sistema de celda
de combustible de o6xido solido e integracion en energética (SOFC+Int) y un sistema de
celda de combustible con memebrana de intercambio protonico (PEM). Ademaés, el sistema
de baterfas. De este modo, se estudiaron 4 configuraciones de sistema, que se detallan a
continuacion.

En el caso del sistema de baterias de ion-litio, se puede mencionar que su configuracion
se refiere a cuéntas baterias se tienen por conjunto. Es decir, cuantas baterias hay por cada
string de baterfas y cuantos strings hay conectados en paralelo. Un string® es un conjunto
de baterias que estan conectados en serie, haciendo una cadena consecutiva de baterias.

3.2.1. Sistema SOFC-+R

La configuracion del sistema SOFC+R se muestra en la Figura 3.1:

Se necesitan compresores para presurizar las corrientes 1 de Hy y 13 de O5 para que entren
en los respectivos estanques de almacenamiento. La corriente 1 estd a una presion de 9 bar
y debe entrar al estanque de almacenamiento a 200 bar. La corriente 13 de Os esta a una
presion de 9 bar y entra al estanque de almacenamiento a 17 bar.

A la salida de los estanques de almacenamiento de O y Hs, se realiza una descompresion
para que ambas corrientes lleguen a una presion de 1 bar. Esta descompresion se realiza
en valvulas, donde el supuesto considerado es que la entalpia de la entrada y de la salida
se mantiene constante. Esta consideracion se considera fuerte porque esta descompresion se
denomina expansion libre y consiste en una expansion violenta del fluido en la que se pierde
energia cinética. Por lo tanto, se genera un cambio en la energia del fluido pero el modelo

®Del inglés. Significa ’cadena’
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Figura 3.1: Configuracion del sistema de almacenamiento utilizando celda de combustible de
oxido solido, electrolizador alcalino y un ciclo de Rankine acoplado.

que se plantea en este estudio no lo reconoce, porque como se mencionard mas adelante, la
energia cinética se considera despreciable frente a la la energfa térmica de las corrientes.

La corriente 16 de O, entra al calentador 2 para aumentar su temperatura hasta 800°C.
De la misma manera ocurre en el calentador 1 donde la corriente 5 aumenta su temperatura
hasta los 800°C. Ambas corrientes se calientan de manera isobarica, manteniendo su presion
de 1 bar. Las corrientes 17 y 6 entran a la celda de combustible.

La celda de combustible de 6xido sélido opera a 800°C y 1 bar. En ella, se agota el Oy de
la entrada y sale una fraccion de Hy. La fraccion de Hy que sale es el 20 % de la corriente que
entra al equipo y se disenia asi para evitar que la diferencia de presion dentro de la celda sea
0 y que por lo tanto, los materiales de ésta se deterioren. La corriente 7 de salida de la celda
consta de Hy y de HyO a una temperatura de 800°C y una presion de 1 bar. Esta corriente se
hace pasar por un intercambiador de calor donde transfiere calor a una corriente de agua la
cual pertenece a un ciclo de Rankine simple el que se acopla al sistema de almacenamiento,
la cual eleva su temperatura hasta 500°C. La incorporaciéon del ciclo de Rankine se hace
pensando en que se mejore la eficiencia del sistema de almacenamiento al aprovechar el calor
de la corriente de 800°C y con ello generar potencia de salida en una turbina. También,
se incorpora para enfriar la corriente 7, pues ésta tiene que llegar al electrolizador a una
temperatura de 85°C. Normalmente, en los ciclos combinados, se ocupa el calor removido
por la celda para calentar el fluido de trabajo en el ciclo de Rankine [29], [30]. Pero como se
menciond anteriormente, el fluido de salida de la celda debe enfriarse para luego utilizarse en
el electrolizador, de modo que se optd por la configuracion presentada.

23



La corriente 8 sale del intercambiador de calor a una temperatura de 99,61°C que
corresponde a la temperatura de saturacion del agua a 1 bar y entra al condensador 1.
En el equipo se remueve calor latente del HyO y se separa del Hs, en las corrientes 10 y
9, respectivamente. Ambas corrientes salen a una temperatura de 99,61°C y una presion de
1 bar, pues el condensador trabaja en condiciones de presion y temperatura constante. La
corriente 9 se incorpora a la linea de Hy en un mezclador, en la que se mezcla con la corriente
4 y del equipo sale la corriente 5. Posteriormente la corriente 5 entra a un calentador, el
cual aumenta la temperatura de la corriente hasta 800°C para finalmente entrar a la celda
de combustible.

La corriente 10 entra a un tanque para almacenarse y ser liberada cuando sea requerida por
el sistema. Dentro del tanque se enfria hasta una temperatura de 80°C. Este enfriamiento
se realiza porque en la bomba, equipo que viene posterior al estanque y cuya funcién es
presurizar e impulsar el fluido hacia el electrolizador, el fluido se calienta. El fluido se calentara
hasta una temperatura de 85°C porque si se propone que el fluido sale de la bomba a 80°C,
implica que a la entrada de la bomba esta a 80,4°C. Es decir, se produce un enfriamiento del
fluido y eso genera que la bomba genere un trabajo de salida del sistema, al igual que lo haria
una bomba, lo cual parece una contradiccion termodinamica. Para evitar ese problema, se
usa la corriente 12 a una temperatura de 85°C. Sin embargo el modelamiento de la cinética
electroquimica de dicho electrolizador, fue hecho considerando que el equipo funciona a una
temperatura de 80°C. Esta diferencia sera analizada en el Capitulo 6. Para més detalle sobre
esta eleccion, revisar el Anexo A.2.3.1.

En el electrolizador se produce la electrélisis del agua, para ello se recibe una potencia
eléctrica externa la que permite electrolizar las moléculas de HoO en Oy y Hs. El equipo
opera a 80°C y una presion de 9 bar. El equipo tiene una salida 13 para el O, y una salida 1
para el Hy, las cuales estan a las mismas condiciones de temperatura y presion.

El ciclo de Rankine acoplado recibe calor para calentar la corriente de HyO 18 hasta
una temperatura de 618°C aproximadamente. Esta corriente estd a una presion de 50 bar
la cual desciende hasta 0,84 bar al pasar por la turbina. Este proceso de expansion genera
una potencia de salida que genera es aprovechable y enfria el fluido hasta una temperatura
de 94,64°C. Posterior a la turbina, la corriente 20 pasa por condensador 2 que remueve calor
latente al fluido hasta hacerlo llegar al estado de liquido saturado. La corriente 21 de salida
del condensador pasa por la bomba 2 la cual aumenta la presion del fluido hasta 50 bar y lo
impulsa hacia el intercambiador de calor que calienta el fluido hasta los 618°C, completando
el ciclo.

3.2.2. Sistema SOFC-Int

A grandes rasgos, la configuracion del sistema de celda de combustible de ¢xido sélido con
integracion energética® es similar al sistema SOFC-+R, como se aprecia en la Figura 3.2.

5En adelante SOFC + Int
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Valvula 2
Compresor 2 19 20 Calentador 2
Tanque 2 0, 0,

Mezclador Calentador 1

P

Valvula1 2
Compresor 1

Electrolizador Celda SO

Tanque 1

11 10

— "
H,, H,0 H,, H,O H,, H,0

Disipador de Intercambiador Intercambiador
anque 3 Condensador 1 calor de calor 2 de calor 1

Figura 3.2: Configuracion del sistema de almacenamiento utilizando celda de combustible de
oxido solido, electrolizador alcalino y un intercambio de calor entre corrientes.

La gran diferencia entre ambas configuraciones es que en este caso, no se acopla un ciclo
de Rankine al sistema. La corriente 8 caliente que sale de la celda de 6xido sélido es utilizada
en intercambiadores de calor para calentar las corrientes 5 de Hy y 19 O, previo a su entrada
a la celda de combustible. Esto se hace con el proposito de que la potencia consumida por
los calentadores 1 y 2 para cada corriente sea menor al caso SOFC+R. El proceso anterior se
conoce como Integracion Energética y consiste en aprovechar la temperatura de las corrientes
con las que cuenta el sistema, para calentarlas o enfriarlas entre si y con ello disminuir la
potencia de equipos auxiliares.

La corriente 12 de Hy del condensador sale a una temperatura de 99,61°C y una presion
de 1 bar. Esta corriente se mezcla con la corriente 4 de Hy que esta a 196°C y a una presion
de 1 bar. La corriente 5 resultante de esta mezcla, tiene una temperatura de 110,5°C y una
presion de 1 bar.

El proceso de integracion energética se realiza en 2 etapas. Primero la corriente 8, que
estd a 800°C y 1 bar, se hace pasar por el intercambiador de calor 1 a contra corriente con
la corriente 5 de Hy, que entra a 110,5°C. La corriente enfriada 9 tiene una temperatura de
160°C y la corriente calentada 6 tiene una temperatura de 797°C. Posteriormente, la corriente
9 entra al intercambiador de calor 2 a contra corriente con la corriente 19 que esta a 96°C
y 1 bar. La corriente aun mas enfriada 10, sale del equipo a una temperatura de 150°C y la
corriente calentada 20, a 107°C.

Las corrientes 6 y 20 entran a los calentadores 1 y 2, respectivamente, para elevar su
temperatura hasta los 800°C y posteriormente entrar a la celda de combustible.
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La corriente 10 entra al disipador de calor donde se enfria hasta alcanzar una temperatura
de 99,61°C que es la temperatura de saturacion a 1 bar [44]. La corriente 11 entra al
condensador 1 y en ella se separa el HyO del Hy en las corrientes 13 y 12 respectivamente,
las cuales salen del equipo a 99,61°C y 1 bar.

El resto del sistema, funciona de manera idéntica a como fue descrito para el sistema
SOFC+R.

3.2.3. Sistema PEM

La configuracion del sistema PEM es mas simple que las presentadas anteriormente,
como se puede apreciar en la Figura 3.3. Esto se debe a que la celda que se utiliza en esta
configuracion es una celda de combustible con membrana de intercambio protonico (PEM) y
ésta opera a la misma temperatura que el electrolizador.

14 15 16
0,

O,
Vialvula 2

Compresor 2 Turbina 2

Tanque 2

Mezclador

H, H, H, H, H,
Valvula 1
Compresor 1 Turbina 1
Electrolizador Tanque 1
11
H,O
10 9 7
P — —
, H,0 H,0 H,, H,0
Separador

Bomba 1 de Fases

Tanque 3

Figura 3.3: Configuracion del sistema de almacenamiento utilizando una celda de combustible
con membrana de intercambio proténico y electrolizador alcalino.

A grandes rasgos, el proceso es el mismo al caso de las celdas de combustible de 6xido
solido: hay un electrolizador que genera Hy y O,, tanques donde se almacenan esas corrientes
y una celda que las toma y las transforma en H,O y potencia eléctrica tutil. El agua se
almacena y se recircula hacia el electrolizador donde la molécula en la reacciéon de electrolisis,
produciendo Hy v O,, cerrando el ciclo.

Se necesitan compresores para presurizar las corrientes 1 de Hy y 12 de O5 desde 9 bar hasta
200 y 17 bar, respectivamente. Con estas presiones, las corrientes gaseosas son almacenadas
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en los Tanques 1 y 2, respectivamente. En el proceso de compresion, las corrientes aumentan
su temperatura a 196°C la corriente de Hy y a 96°C la corriente de Os.

A la salida de ambos tanques, se encuentran las Turbinas 1 y 2, en las cuales se reduce
la presion y temperatura de las corrientes gaseosas. La corriente 4 de Hy sale de la Turbina
2 a una temperatura de 80°C y una presion de 8,95 bar. La corriente 15 de O, sale a una
temperatura de 80°C y una presion de 8,1 bar. Posteriormente, ambas corrientes se hacen
pasar por las Valvula 1 y 2, respectivamente, para reducir su presion hasta 1,4 bar, que es
la presion de operacion de la celda de combustible. Se configura el par Turbina-Valvula para
poder aprovechar la energia térmica que tiene cada corriente al salir del tanque. De poner
solo una valvula a la salida de los estanques, el sistema solo habria disminuido la presion
mas no la temperatura. Y si se hubieran puesto solamente turbinas, la temperatura habria
disminuido por debajo de los 80°C y eso habria implicado poner un equipo de calentamiento,
lo cual no es conveniente porque implica mas energia externa para el sistema. Para mayor
detalle sobre esta configuracion, ver Anexo A.2.3.3. Y para mas detalle sobre el cambio de
temperatura en las valvulas, ver Anexo A.2.3.2.2, seccién de Coeficiente de Joule-Thomson.

Las corrientes 5 de Hy y 16 de O, entran a la celda de combustible de intercambio proténico
(PEM) a 80°C y 1,4 bar. En el equipo, se produce la oxidacion del Hy, donde se produce
H;0O y potencia eléctrica que sale del sistema para ser utilizada en la red. En esta reaccion
agota todo el O, y se deja una fraccion de 20 % de H,” para evitar que la presion dentro de
los electrodos sea 0 y por tanto, se degraden mecanicamente. Es decir, en la corriente 7 esta
compuesta de Hy y HyO a 80°C y 1,4 bar. Esta corriente se hace pasar por un separador de
fases que separa integramente cada especie de la otra. Esta division se puede hacer de manera
simple porque a esas condiciones de presion y temperatura, el HoO esté en estado de liquido
comprimido ® y el Hy en estado gaseoso, por lo que no se mezclan. La corriente 8 de H, y la
9 de H50 estédn a 80°C y 1,4 bar.

La corriente 8 de Hy entra a un mezclador donde se incorpora a la linea de Hy al mezclarse
con la corriente 5. La corriente 6 entra a la celda PEM donde se combustiona.

La corriente 9 de H,O entra a un Tanque 3. En dicho tanque, el fluido se calienta levemente
hasta 84,6°C. Este aumento de la temperatura se realiza por la misma razon que fue explicada
para los sistemas SOFC+R y SOFC-+Int. Luego, corriente 10 se hace pasar por la Bomba 1
que eleva su presion hasta 9 bar, lo que eleva consigo la temperatura hasta 85°C. Se reitera
que el electrolizador opera a 80°C y todos los datos cinéticos estan calculados para dicha
temperatura. Las discrepancias con los valores reales obtenidos y estos seran discutidos en el
Capitulo 6.

Al electrolizador entran la corriente 11 de HyO a 85°C y 9 bar. Ademas, entra una potencia
eléctrica desde la red eléctrica de 60 MW con los que el equipo realiza la electrolisis del agua,
produciendo una corriente de 1 Hy y corriente 12 de O2, a 80°C y 9 bar.

"Sale 20 % del Hy del que entré al equipo.
8A 1,4 bar, el HyO tiene una temperatura de saturaciéon de aproximadamente 99,7°C, por lo tanto, a 80°C
esta fuera de la zona de mezcla humeda, en la zona de liquido comprimido [44].
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3.3. Modelamiento de los equipos electroquimicos

El modelamiento que se muestra a continuaciéon estd puesto en paralelo. Es decir, se
mostraran las ecuaciones y los diagramas para la celda de combustible de 6xido sélido en
contraste con la celda de combustible con membrana de intercambio proténico. De modo
que la deduccién del modelo se hara para ambas celdas, reparando en los aspectos que
las diferencias. Cabe mencionar que el modelo para celda de combustible de 6xido soélido
se utilizara en los sistemas SOFC+R y SOFC+Int, mientras que el modelo de celda de
combustible con memebrana de intercambio proténico se usara en el sistema PEM.

3.3.1. Celdas de Combustible

Para el dimensionamiento de las celdas de combustible, la variable de diseno es el voltaje
de la celda. El voltaje se define como [45]:

cat an

VFC = EN - ng?t - |77act‘ ™ Neon — |77§(6)LZ - A‘/ohm (31)

donde:

Ex [V]: Potencial de equilibrio de la celda de combustible

n2% |[V]: Sobrepotencial de activacion del anodo de la celda de combustible

ngat [V]: Sobrepotencial de activacion del catodo de la celda de combustible
nan |V]: Sobrepotencial de concentracion del canodo de la celda de combustible
neat |V]: Sobrepotencial de concentracion del catodo de la celda de combustible
AVonm [V]: Resistencia 6hmica de la celda de combustible

Y adicionalmente, se puede definir que [45]:
Nact = 7723 + 77225 3.
Tecon = Ufffn + 77252 (3‘3)
donde:
Nact |V]: Sobrepotencial de activacion de la celda de combustible

Neon |V]: Sobrepotencial de concentracion de la celda de combustible

La Ecuacion 3.1 es valida tanto para la celda de combustible de combustible con membrana
de intercambio proténico como la celda de combustible de 6xido sélido. Para calcular el voltaje
de celda entonces, se necesitan los términos senalados. Estos son ligeramente diferentes entre
celdas debido a que en las celdas ocurren diferentes semi reacciones. De este modo, cuando
se defina cada término en especifico, se explicitara la diferencia que tiene el dicho término
para cada celda.

2

Por otro lado, se define la densidad de potencia, de unidades W m™*, como el producto

entre la densidad de corriente y el voltaje de celda [46]:

P=j-V (3.4)

28



La curva que se observa al graficar el voltaje de una celda con respecto a la densidad
de corriente se conoce como ’curva de polarizacion’. Junto con ello, se grafica la densidad
de potencia con respecto a la densidad de corriente. Ambos graficos desplegados en
conjunto permiten estudiar el comportamiento de la celda, al evidenciar el potencial y la
densidad de potencia que generan/consumen para un rango de densidades de corrientes.
Esta informacion es relevante ya sea para celdas de combustible(celdas galvanicas) como
para los electrolizadores (celdas electroliticas). Las celdas de combustible, como se mostro
en la Ecuacion 3.1, extraen energia al sistema desde el estado de equilibrio. Por lo tanto, el
voltaje de una celda de combustible es decreciente con respecto a la densidad de corriente.
Y debido a lo anterior, la densidad de potencia, alcanza un méaximo en algin punto [46].
El modelamiento electroquimico de las celdas de combustible se realiza precisamente para
encontrar dicho punto maximo porque representa el punto de méaxima densidad de corriente
en el cual la celda es capaz de generar la mayor densidad de potencia. En otras palabras,
dicho punto representa las condiciones de operacion electroquimicas de la celda [46]. De ahi,
la relevancia de realizar este modelamiento.

3.3.1.1. Potencial de Nernst Ey

El potencial de Nernst o de equilibrio es el potencial que tiene la celda en su estado inercial,
es decir cuando esta ocurriendo una reacciéon en ella. Tipicamente, se asume que este voltaje
es igual al voltaje de circuito abierto, que corresponde al voltaje de la celda cuando no fluye
corriente en su circuito externo. El potencial de Nernst se define como [47]:

. —AG% R*T < Hk: Qreactivos,k )
= + In
VeF VeF Hl Aproductos,l

En (3.5)
donde:
AGY [J mol™'|: Energia libre de Gibbs de la reaccién a 1 bar [J]

0

L. AG . , .,
El término T se conoce como potencial estandar EY a la temperatura de operacion.
Ve I T
e
[ @reactivosx: Producto de la actividad de los reactivos

1, aproductos: Producto de la actividad de los productos

Cuando una celda no esté conectada a un circuito externo, no hay corriente fluyendo en
el sistema, por lo que el voltaje de la celda es igual al voltaje de circuito abierto Voc?. El
voltaje de circuito abierto de una celda unitaria tipicamente se asume igual al potencial de
equilibrio para la reaccion global. Esto significa que cualquier proceso irreversible dentro de
la cela en el estado de circuito abierto es desprecibale, como podrian ser reacciones parasitas
entre electrodo y eletrolito [47].

3.3.1.2. Sobrepotencial de activacion 7,

El sobrepotencial de activacion de cada electrodo de una celda se define con la Ecuaciéon de
Butler-Volmer [47]. Es decir, esta ecuacion se debe aplicar por separado en tanto en catodo

9La sigla OC viene del inglés Open Circuit, que significa Circuito Abierto
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como en anodo. La ecuacién se expresa como sigue:

j :] exp Oéanact — exp _CYQFnact (3 6)
0 R*T R*T ‘
donde:

j [A m™2]: Densidad de corriente del electrodo

jo |[A m™2]: Densidad de corriente de intercambio

a; |-]: Coeficiente de transferencia de carga de la reduccion
ay |-]: Coeficiente de transferencia de carga de la oxidacion
Nact |V]: Sobrepotencial de activacion del electrodo

Y la densidad de corriente de intercambio se define como [47]:

. Eact
=A 3.7
Jo P ( R*T ) (37)

donde:
A |A m™?]: Factor pre-exponencial
Eact [J mol™!]: Energia de activacion

Existen modelos méas complejos para cada celda de este estudio, en las que la densidad de
corriente tiene una expresion diferente. Estas expresiones sera con las que se trabajara y son
las que se senalan a continuacion:

SOFC [48]
Bulk \ 0,25
| P8 —120.000
— . 1 8 2 P .
Jocat =710 (—P ) exp ( i (3.8)
Bulk Bulk
| pRakN ( pBul —100.000
o = 5,50 10° (P2 ) (2t BT ‘
Joan = 5,5 O<P><P>exp< T (3.9)
donde:
P [Pa|: Presion total del sistema
pol [Pal: Presion parcial de oxigeno en el bulk'® del cétodo
pps [Pa]: Presion parcial de hidrogeno en el bulk del dnodo

prits [Pal: Presion parcial de agua en el bulk del anodo

PEMFC [49]
—28.300
' cat — 1075 3.10
o =107 exp (0 (3.10)
—34.600
» an — 71 — 11
Jo, 0 exp( T ) (3.11)

10Seno del fluido. Para mas detalles sobre este concepto ver el Anexo 3.3.1.3
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Como se puede apreciar en la Ecuacion 3.6, no existe una expresion algebraica para 1,4,
por lo que se tienen dos alternativas: resolverlo implicitamente de manera numérca o
tomar supuestos para simplificar la ecuacién y poder encontrar una expresion algebraica
simplificada. Se opta por la segunda alternativa, para simplificar el modelo. Asumiendo que
Q1 = g se obtiene la expresion denominada Aproximacion de Seno Hiperbdlico de la Ecuacion
de Butler-Volmer [47], la que se muestra a continuacion:

T J
act — h L 12
Nact —= sin (2],0) (3.12)

La Ecuacion 3.12 es vélida tanto para el catodo como el d&nodo y sera utilizada en el
modelo para las SOFCs y PEMFCs.

3.3.1.3. Sobrepotencial de concentracién 7con

El sobrepotencial de concentracion se puede escribir como [50]:
Neon = B — EN (3.13)

donde:
E3 [V]: Potencial de equilibrio de la celda de combustible en la superficie del electrodo
E%X |V]: Potencial de equilibrio de la celda de combustible en el bulk!! de un electrodo

En la Ecuacién 3.13 se hace la distincion entre bulk y la superficie del electrodo, pues en
la superficie del electrodo se encuentran las propiedades cataliticas del material. Entonces,
esta tltima es donde se produce la semirreaccion. Luego, como se produce difusion de los
reactivos a través del electrodo, el término de sobrepotencial de equilibrio en el bulk modela
dicho efecto.

El potencial de equilibrio fue definido en la Ecuacion 3.5. Para este modelo, se asume que
el grosor del electrodo, tanto catodo como anodo, es lo suficientemente pequeno tal que no
se aprecia un perfil de temperatura en él. Por lo que se puede decir que Ts =~ Tg =T y esto
implica que ES, ~ EZ,. De este modo, al aplicar la Ecuacién 3.5 en la Ecuacion 3.13, se

obtiene:
* S B
o R T Hareactivos Hareactivos
TNecon = _F In I 5 —In I B (314)
Ve aproductos aproductos

Por otro lado, es necesario clarificar la geometria con la que se trabajara en esta seccién,
para entender las ecuaciones que se deduciran.

En las Figuras 3.4 y 3.5 se muestran las geometrias y puntos de referencia para los
electrodos de las SOFCs y PEMFCs, respectivamente.

"Del inglés. Su significado es seno, que hace referencia a una zona central de un material en la que no se
aprecian efectos de borde [51].
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Oxido Sélido

Electrolito

6cat

Figura 3.4: Geometria y punto de referencia para ambos electrodos en la celda de combustible
de 6xido solido.

Intercambio Protonico

Electrolito

——

Scat an

Figura 3.5: Geometria y punto de referencia para ambos electrodos en la celda de combustible
con membrana intercambio proténico.
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3.3.1.3.1 Catodo

Luego, queda plantear el sobrepotencial para cada caso. Las semirreacciones catodicas
para cada celda son como sigue [48], [49]:

SOFC: 2 05(g) +2¢ — O* (electrolito) (3.15)
PEMFC: 1 0y(g) + 2H" (electrolito) + 2e — HyO(1) (3.16)

Se puede notar que para ambos casos, el sobrepotencial es el mismo, por lo que se planteara
una sola vez. Aplicando la Ecuaciéon 3.5 para el bulk y la superficie en cada celda, se obtiene:

R*T,

SOFC y PEMFC: EZ = EB, + U—FB In ((p&,)?) (3.17)
R*T

SOFC y PEMFC: Ey = ES; + —=1n ((pg)?) (3.18)

Vol

Aplicando las Ecuaciones 3.17 y 3.18 en la Ecuacion 3.14, se obtiene:

RT1. (p}
cat = 2y (29 3.19
i =g (5 (3.19)

Se debe encontrar una expresion para actividad en la superficie de cada especie, pues las
especies se transportan a través del electrolito desde el bulk hasta la superficie, donde se
producira la semirreaccion. Este procedimiento se realizara para todos los electrodos de ambas
celdas. En el caso del catodo, es relevante estudiar la actividad del gas oxigeno, en particular,
su presion.

Haciendo un balance de masa diferencial para el oxigeno en el catodo de la celda, se

obtiene:

1 8}?02 8N02
- _ 2
RT 0Ot or O (3.20)

Para dicho balance se toman los siguientes supuestos:

1. El sistema tiene solamente la direccién x como eje caracteristico donde ocurre la difusion
de las especies, por simplicidad del modelo.

2. El sistema trabaja en estado estacionario'?. Esto implica que 61;?2 =0.

3. No se produce reacciéon en el volumen de control, pues la zona donde se encuentran las
propiedades cataliticas es la superficie, de modo que la cinética de reaccién dentro del
electrodo es despreciable. Esto implica que ro, = 0.

Estos supuestos son igualmente validos para la SOFC y la PEMFC. Considerando los
supuestos en la Ecuacion 3.20, queda como:

ONo,
ox

12En inglés se conoce como Steady State, abreviado como st st. Se usara esta sigla en lo suscesivo.

= (3.21)
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Posteriormente se supone que en el volumen de control, el sistema esta regido por la Ley
de Fick. De modo que se tiene [51]:

\ —Degt Opo
No, = o 3.22
%7 RT oz (3:22)
donde:
Deg [cm? s71]: Difusividad efectiva de la especie en cuestion en un medio
Difusividad efectiva
La difusividad efectiva de una especie g en un material 1 se define por [51]:
1 T 1 1
==\ —=+ == 3.23
Degpi e <D§<’l D%) (3.23)
donde:
7 |-]: Tortuosidad del material 1

e; |]: Porosidad del material 1
D% [em? s71]: Coeficiente de difusion de Knudsen de la especie g en el material 1
D%} [em? s7!]: Coeficiente de difusion molar de la especie g en el material 1

En el caso de la PEMFC, las expresiones de la difusividad efectiva tienen una forma
2 1

especifica y en las mismas unidades que el caso anterior, cm” s™', que se encontrd en el
estudio de J. Zhang et. al (Electrochim. Acta, 2006) [49]:
— —_ .103
D =31.10 36Xp< 2810 ) (3.24)
_ .103
D% =4,1-10 eXp( 2610 ) (3.25)

El coeficiente de difusion de Knudsen se puede escribir como [51]:
DY = Xy - dporos T (3.26)

donde:
Xg [m (s K®)71]: Coeficiente especifico de la especie g. Se explicita en la Tabla A.2
dporos |m|: Didmetro del poro en el material 1. Se detallan en la Tabla A.2

Por ultimo el coeficiente de difusién molar esta dado por la expresion [51]:
Dyl =¢, - TH® (3.27)

donde:
&, [m? (s KM™)71: Coeficiente especifico para la especie g. Estos coeficientes se detallan en
la Tabla A.3

Retomando la Ecuacion 3.22 y reemplazédndola en la Ecuacion 3.21, se tiene:

@ —Deff 8]?02 .

oz ( R*T Oz ) =0 (3.28)
321702 .
52 =0 (3.29)
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La Ecuacion 3.29 tiene una solucién general de la forma:

y() = az+b (3.30)

Para resolver esta ecuacion diferencial son necesarias dos condiciones. La primera condicion
que se puede plantear es que en el bulk del catodo, la presion corresponde a la presion del
Bulk. Esta condicién es equivalente a asumir que en la capa limite en torno a catodo es
despreciable, por lo que la presion en ambos puntos es igua. Es decir:

po,(r = 0) = pg, (3.31)

Esta condicion es valida tanto para la SOFC como la PEMFC. Y la segunda condicién que
se puede plantear es que el flux de oxigeno que llega a la superficie catalitica del electrodo,
se transforma completamente en corriente. De este modo, se obtiene la Ley de Faraday para
el flux de oxigeno, que se expresa como:

J
Vo F

No, (2 = 6pat) = (3.32)

Reemplazando la condicién 3.31 en la soluciéon propuesta y la condicion 3.32 en la Ecuacion
3.22 se obtiene que:

b=pg, (3.33)
—J

= S Fp; (3.34)
R*T

De este modo, la solucién de la Ecuacion 3.21 es:

—J
Po, (1’) = VeFDeys x +p52 (335)
R*T

Luego, se sabe que para la presion de oxigeno en la superficie se define como:

J
ng = PO, (l’ = (5cat) = —VeFDeff 5cat —f—ng (336)
R*T

Combinando la Ecuacion 3.36 en con la Ecuacion 3.19 y reordenando los términos, resulta:

R*T 1 ueF_D‘];ff +pgz
o= ———In | e — (3.37)
“on pF 2 ng

Reordenando los términos y definiendo la corriente limite de oxigeno, se obtiene:

R*T 1 j
LI Y (R 3.38
ncon VeF 2 n ( ]L702) ( )
. VeFDeffpg2
_ Vel DesPo, 3.39
JL02 = Tpes (3.39)



donde:
Jr.0, |A m™2]: Corriente limite del oxigeno

Las Ecuaciones 3.38 y 3.39 son véalidas tanto para la SOFC como para la PEMFC.

3.3.1.3.2 Anodo

Las semirreacciones anddicas para cada celda son [48], [49]:

SOFC: Hy(g) + O* (electrolito) — H,O(g) + 2¢ (3.40)
PEMFC: Hy(g) — 2H " (electrolito) + 2 (3.41)

Puede notarse que para este caso, las cinéticas seréan distintas. Incluso, en el caso de la
SOFC, la actividad del agua no es despreciable, pues esta en estado gaseoso.

Comenzando desde la Ecuacion 3.14, considerando la geometria mostrada en las Figuras
3.4y 3.5 y aplicado a la reacciéon anddica de las SOFC y PEMFC por separado, resulta:

S

PHy
pB
SOFC:  Vgn = LLn [ —= (3.42)
HyO
szo
S
PEMFC:  Van = £01y (%) (3.43)

Hay que encontrar expresiones para p%2 en la SOFC y PEMFC y una expresiéon para
Pi@o para la SOFC. El fundamento es el mismo explicado en el caso del catodo: existe un
transporte por difusion a través del dnodo desde el bulk hasta la superficie catalitica. Se
comienza haciendo balances de masa en el volumen de control que es el anodo de cada celda,
lo que queda como:

ONu,

SOFC y PEMFC: -2 _ 2 _ (3.44)
SOFC: b 2Ha0 _ Mo | ) (3.45)

Para los balances se toman los mismos supuestos que en el caso del catodo, los cuales son:

1. El sistema tiene solamente la direccion x como eje caracteristico.
2. El sistema trabaja en estado estacionario.

3. No se produce reaccién en el volumen de control.

Por lo que las ecuaciones quedan como:

SOFC y PEMFC: 2312 — (3.46)
SOFC:  2Emo (3.47)
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Asumiendo que en el volumen de control existe transporte difusivo regido por la Ley de
Fick [51], se tiene:

SOFC: Ny, = etz 221z (3.48)
SOFC: Ny = —oett %10 (3.49)
PEMFC: Ny, = —neft 2z (3.50)

Reemplazando las Ecuaciones 3.48 y 3.50 en la Ecuacion 3.46 y la Ecuacion 3.49 en la
Ecuacion 3.47, resulta:

SOFC y PEMFC:  ZPm — (3.51)
SOFC:  Zrmo _ (3.52)

Y como se habian mencionado en la deduccion para el catodo, estas ecuaciones diferenciales
tienen una soluciéon de la forma mostrada en la Ecuacion 3.30. Las condiciones que se definen
para ambos sistemas son:

Condiciones de Dirichlet

SOFC y PEMFC: Py, (z = 0) = P, (3.53)
SOFC:  Pp,o(z =0) = P, (3.54)

Condiciones de Neumann

SOFC: Dt — i (3.55)
SOFC: —efrPmo _ i (3.56)
PEMFC: —peft %2 — I (3.57)

Aplicando las condiciones de Dirichlet y de Neumann respectivamente en las Ecuaciones 3.51
y 3.52 y conociendo la forma de la solucién de dichas ecuaciones diferenciales, finalmente se
obtiene:

SOFC:  Pp,(v) = b 72+ Pg (3.58)
SOFC:  Py,o(x) = %x + P o (3.59)
PEMEFC: Py, (x) = y:Djff T+ P}i (3.60)
R*
Posteriormente, se define la presion de cada especie en la superficie como:

SOFC: P52 = PH2($ = 5an> = I,CFJT” -+ Pg2 (361)

R*¥Toan
SOFC: P o = Pr,o(x = 6uy) = RF;TZ” +PE, (3.62)
PEMFC: Pfh = Py, (2 = 0an) = #@J: + Pﬁz (3.63)

R*Téqn
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Reemplazando las Ecuaciones 3.61 y 3.62 en la Ecuacién 3.42 y la Ecuacion 3.63 en la
Ecuacion 3.44, se obtiene:

J B
veFDgyy +PH2

R¥TSan
R*T 2
SOFC: na». In E—Y; (3.64)
Vo I VeFDg7 TFH50
R*TSan
pggo

pr (G
PEMFC: n2 = In an

3.65
con I/eF ng ( )

Reordenando los términos y definiendo la corriente limite para cada especie, resulta:

SOFC:  nir, = &L n <—LiH2 )

BT | (3.66)
o
PEMFC: g = &1y (1 - jL{'HQ) (3.67)
donde, las corrientes limites son:
SOFC:  jpu, = Mot Dush (3.68)
SOFC: iy = " Deri” (3.69)
PEMFC: jy p, = el Derh (3.70)

Recapitulando, las ecuaciones que se tienen para el sobrepotencial de concentracion son:

SOFC

cat _ R*'T1 J
Neon = ycFiln (1_ )

JL,09
I
an _ R*T In +JL7H2
ncon T U F 1——J
JL,H90

PEMFC

cat __ R*T1 7
Neon = 5 2 In (1 A )

JL,0q

R*T 7
Iy In (1 jL,H2>

Resistencia Ohmica AVgum

an
7(]COTL

3.3.1.4.

La resistencia 6hmica corresponde a la oposiciéon que tiene un compuesto o material a
que fluya corriente a través de si [52]. Los electrodos, el electrolito y el separador son los
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principales factores que contribuyen en la resistencia 6hmica de una celda. La resistencia
6hmica se define como [52]:

AVown = 1) _ Ry (3.71)
!

donde:
I [A]: Corriente que fluye por la celda.
Ry [©]: Resistencia del material 1 que pertenece al sistema en cuestion.

La resistencia de un material esta dada por la expresion general [52]:
R=p— 3.72
P (3.72)
donde:

p [© m]|: Resistividad de un material
1 [m|: Largo de un material
A [m?]: Area del material

La resistencia de la celda Rt estd dada por:

SOFC [48]
RT = Rcat + Ran + Relec (373)
donde:
Reat [2]: Resistencia del catodo
Ran [€]: Resistencia del anodo
Reree [2]: Resistencia del electrolito
PEMFC [49]
RT = Rcat + Ran + Rnafion + Rgrafito + Racero (374)

donde:

Ruafion [2]: Resistencia del electrolito de Nafion(®)
Rgratito [€2]: Resistencia del grafito

Racero [€2]: Resistencia del acero

La resistividad es un valor complejo de encontrar en la bibliografia. Sin embargo, la
conductividad ¢ es mas comin de hallar. La resistividad y la conductividad estan relacionadas
entre si, por la siguiente expresion [53]:

p=— (3.75)
o
Donde:
o [S m™!|: Conductividad de un medio. En particular, del electrolito.

Considerando la Ecuacion 3.75, la resistividad es el inverso de la conductividad, por lo
que se puede definir las conductividades de cada material como sigue:
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SOFC [48]

B
Omaterial = AeXp (T) (376)

PEM [54], [49], [55], [56]

Oclectrodos = 2 - 109T*07929
—893,6
O-Nafion == 58746Xp ( - ) )

Ografito = 1,15-10°
1,45 -10°

~—~ —~ —~
\]
oo

~— ~— ~— ~—

0
o)

Oacero

Los términos generalizados en la Ecuacion 3.76, las unidades y valores se encuentran
senaladas en la Tabla A.4. Para el caso de los términos de las Ecuaciones 3.77, 3.78, 3.79,
3.80 estan en unidades de S m~!.

Como se senald anteriormente, los sistemas SOFC+R, SOFC+Int y PEMFC utilizan un
electrolizador alcalino, por lo que el modelamiento que se realizara a continuacion sera valido
para los 3 sistemas.

3.3.2. Electrolizador

Para el dimensionamiento de un electrolizador, la variable de diseno es el voltaje de esta
celda. El voltaje se define como [52]:

Velz - EN + Nact + Tlcon + A\/vohm (381>

donde:

Ex [V]: Potencial de Nernst del electrolizador

Nact |V]: Sobrepotencial de activacion del electrolizador
Neon |V]: Sobrepotencial de concentracion del electrolizador
AVoum [V]: Es la resistencia 6hmica del electrolizador

Cada uno de estos voltajes corresponde a una funciéon de diversos pardmetros tanto de
operacion, como fisicos de la celda. Es por esto que la Ecuacion 3.81 se escribiré de la forma

en que fue planteada y cada término de ella sera explorado por separado.

También se modelara este sistema, utilizando la Ecuacién 3.4 para calcular la densidad de
potencia.

En el caso del electrolizador, corresponde a una celda electrolitica, que requiere de energia
para operar. Como puede verse en la Ecuacion 3.81, el voltaje de la celda es creciente con
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respecto a la densidad de corriente, entendiendo que cada término de dicha ecuacion es
una funciéon de la densidad de corriente. En este caso, ambas curvas de polarizacion que
se obtendran serd crecientes, por lo que no habrd un méaximo en la curva de densidad
de potencia [46]. Para poder encontrar las condiciones de operacion electroquimicas, se
necesitaran supuestos adicionales que seran mencionados mas adelante.

3.3.2.1. Potencial de Nernst En

El potencial de Nernst fue definido en la Ecuacion 3.5. Adaptandolo a la reaccién que
ocurre en el electrolizador, queda como [52]:

R*T aH,0 KOH)
Exr=FE 1 — In < 2o 3.82
TR T /o, 552

donde:

EY4 [V]: Es el potencial estandar de la celda a la temperatura T. A 298 K tiene un valor de
1,229 V [52]

pu, |Pal : Presion parcial de hidrogeno

po, |Pal: Presion parcial de oxigeno

amo.xon |Pa*?): Actividad del agua en la solucién del electrolito

3.3.2.2. Sobrepotencial de activacion 17,

La cinética de los electrodos se describe con el sobrepotencial de activacion. Este
corresponde a la energia necesaria para que las semireacciones ocurran en cada uno de los
electrodos, lo que permite la transferencia de carga entre electrodos y especies quimicas. El
sobrepotencial de activacion de la celda es una combinacién del sobrepotencial de activacion
en el catodo y en el anodo, como se muestra a continuacion [52]:

Nact = 773@ + 772% (383)

donde:
ner [V]: Sobrepotencial de activacion del anodo del electrolizador.

nct [V]: Sobrepotencial de activacion del catodo del electrolizador.

Asumiendo que el sobrepotencial de activacion del electrolizador es mayor a 200 mV, el
primer término exponencial de la Ecuacion 3.6 es mayor en magnitud que el segundo, por lo
que se puede despreciar [47]. Lo anterior es lo mismo que asumir que existe solo una etapa
limitante en el mecanismo de reaccién. Y aplicando estado transiente en cada electrodo, se
obtiene la Fcuacion de Tafel, valida para catodo y anodo [52]:

R*T J
et = In (= 3.84
o= (1) (3.5)
donde:
a |-]: Coeficiente de transferencia de carga del electrodo en cuestion
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j [A m™2]: Densidad de corriente de la celda
jo [A m™?]: Densidad de corriente efectiva de intercambio del electrodo en cuestion

Y la corriente de transferencia efectiva de intercambio de cada electrodo se define como [52]:

. —AG,. (1 1 .
Jo = ’YM,elec exXp ( R* (? - Tref>) . jO,ref (385)
donde:

vu |-]: Factor de rugosidad del electrodo en cuestion

joref [A m~?2]: Densidad de corriente de intercambio a la temperatura de referencia Thef.
AG¢ [J mol™!]: Energia libre de activacion de la semirreaccion asociada a cada electrodo.
Tret |[K]: Temperatura de referencia del estudio. 298 K.

Ambos electrodos estan cubiertos por burbujas, ya sea porque entran a él como reactivo o
porque se producen en ¢l como producto. Pero el hecho de que exista cobertura de burbujas
afecta en el sobrepotencial de los electrodos pues les genera un efecto de aislamiento, haciendo
que el electrodo se inactive. Este efecto se puede agregar al sobrepotencial de celda segtn [52]:

R*T ]
= 1 .
Vi =~ (jo = @elec)> (3.86)

donde:
Ociec |-]: Fraccion de cobertura de burbujas en la superficie del electrodo en cuestion.

La fraccion de cobertura de burbujas se puede calcular segun la siguiente expresion [57]:

T T \* i\" P
O = —97,23 + 182 - )—84< ) ( ) ( ) 3.87
< ( Tref Tref Jlim P — Psat,HQOfKOH<T) ( )

donde:

jlim [A m~2]: Corriente limite cuando se tiene 100 % de cobertura de burbujas. 300 kA m~2 [52)].
Pgati,0-x0m(T) |Pal: Presion de vapor del agua en la solucion del electrolito a la temperatura
de operacion.

En la Tabla A.6 se presentan los valores utilizados para calcular el sobrepotencial de
activacion.
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3.3.2.3. Sobrepotencial de concentracion 7,
o Electrolizador F—x
Pi, P
Ny, ’ No,
P PS,
Electrolito

2H,0(1) + 2e~
- Hy(g)

20H"~ (electrolito)
1
- 502(9) + H,0(D)

+ 20H ™ (electrolito) + 2e”
Cétodo Asede
Ocar San

Figura 3.6: Geometria y puntos de referencia para el electrolizador

En la Figura 3.6 se muestra la geometria y los puntos de referencias con los que se hara
el modelo del sobrepotencial de concentracion.

El sobrepotencial de concentraciéon ocurre porque existe un gradiente de concentracion
en los reactantes en el entorno del electrodo. Este gradiente de concentraciéon ocurre debido
a que las reacciones han ocurrido en los electrodos, por lo que parte de los reactivos se ha
consumido. El flujo de materia a través de los electrodos porosos se puede modelar utilizando
la Ley de Fick. Para calcular el sobrepotencial asociado al fenémeno difusivo, se combinaré
la Ley de Fick con la ecuacién de Nernst como sigue:

Neon = 77331 + 77532 (3'88>
RT. (P§
an - — | 2 3.89
ncon 4F n (sz ) ( )
R*T PSS aB
cat Ho “"H20
neat = In ( ) (3.90)
2F P a3

donde:

Pg, |bar|: Presion del O, en la superficie del anodo

P§, [bar|: Presion del O, en el seno del electrolito del lado del anodo

PY. [bar|: Presion del Hy en la superficie del catodo

P&, [bar|: Presion del Hy en el seno del electrolito del lado del catodo
af,o |bar]: Actividad del H,O en la superficie del catodo

afy,o |bar|: Qctividad del HyO en el seno del electrolito del lado del catodo
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Como el HyO esta en estado liquido, se asume que su actividad es 1 tanto para la superficie
como para el seno del electrolito. Esta deduccion es idéntica a como se realiz6é para el caso
de las celdas de combustible.

El flux de cada especie se determina segiin la Ecuacion 3.22. Para las especies Oy en el
anodo y Hs en el catodo, queda:

D.f; 9P
Ny, = —JL=-i 3.91
H> R*T Ox ( )
D7y OP,
N, — _effY 0 3.92
Oz R*T Ox ( )
N; [mol (em? s)7!]: Flux molar de la especie i
Di;; [em® s7']: Difusion efectiva de la especie i en el electrodo
P; [Pa]: Presion parcial de la especie i
X |em]: Direccion que representa el grosor del electrodo
El balance de masa en el volumen de control, que es cada electrodo, queda:
1 0Py, ONp,
= 3.93
RT ot ox " (3.93)
1 0Py, ONo,
= 94
RT ot ox O (3.94)

Considerando los supuestos que fueron tomados en la Seccion 3.3.1.3.1, sobre el estado
estacionario y la frontera de triple fase, para las Ecuaciones 3.93 y 3.94. Y combinando
lo anterior con las Ecuaciones 3.91 y 3.92, se obtienen las ecuaciones diferenciales que se
muestran a continuacion:

0? Py,
0x? =0
9?Po,
ox? =0

Se sabe que este tipo de ecuaciones tiene solucion de lineal, como se muestra en la Ecuacion
3.30. Para conocer sus constantes a y b, en cada caso, se deben plantear condiciones iniciales.
Se puede plantear que la presion en la cara del electrodo que se enfrenta a la entrada del gas
tiene la misma presion que el seno de dicho gas. Es decir, que la transferencia de masa en la
capa limite en torno al electrodo es despreciable y que por lo tanto, el seno del fluido tiene la
misma presion que en la superficie del electrodo. De este modo, se plantean las condiciones
de Dirichlet para el catodo y el &nodo. Considerando la geometria mostrada en la Figura 3.6,
las expresiones quedan como sigue:

Posteriormente, al igual que en la seccion de celdas, planteando que la tasa de transferencia
de masa en la frontera de triple fase (X=0cjectrodo) €8 igual a la tasa de reaccion, se puede
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plantear la Ley de Faraday para el flux de cada especie, como se plantea en la Ecuacion 3.32.
Combinando dicha expresion con las Ecuaciones 3.91 y 3.92, se obtiene:

D™ op :

ST (3.95)
R*T Ox Vo F

D 0P,

TRT 0r  uF (3.96)

Con las expresiones anteriores, se obtiene la condiciéon de Neumann para cada electrodo.
De este modo, la solucién de la ecuacion diferencial para cada caso, es:

J
o T Pg, (3.97)

R*T

J
€ Teff

R*T

PH2<x) =

Posteriormente, el valor de la presion en la superficie del electrodo es la presion evaluada
en el espesor del electrodo, para ambos casos. De este modo, se tiene:

J
Py = Pry(¥ = Soat) = ———— + Py, (3.99)

ff
R* Te 68(115

J
P5 = Po, (% = 0ay) = —— o+ Pg, (3.100)
—77 Oan

Reemplazando estas expresiones en la Ecuacion 3.88, se pueden encontrar una expresiones
para el sobrepotencial de concentraciéon de ambos electrodos:

R*T 1
cat __
V;:on - 2F lIl (1 + ‘ j ) (3101)
JL,Hq
R*T 1
an = 1 , .102
‘/COTL 4F 1 (1+ 'j ) (3 0 )
JL,0y

Donde se define la densidad de corriente limite para Hy y O9 segtn:

veF D¢ Pf,
R*T(Scat

veFDO3 P

JL,Hy (3.103)

eff

L0 = s,

(3.104)

Ahora, volviendo a los términos difusivos que se han planteado. La difusion efectiva para
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cada especie, se calcula como [52]:

L < S ) (3.105)
an O2—H>0 H20,K :
Defr Tan \ Doy 7 Dify
1 Eecat 1 1
_ . 3.106
Dy Teu (DZ@?H” DZ«?O’K> i

donde:

Eelec |-|: Porosidad del electrodo en cuestion

Telee |-]: Tortuosidad del electrodo en cuestion

D2%* [em? s7]: Difusividad de Knudsen del agua.

Deoff_HQO [ecm? s7!: Difusividad efectiva binaria de oxigeno en agua.
D720 [em? s71): Difusividad efectiva binaria de hidrogeno en agua.

La difusion de Knudsen es un proceso de difusion en el cual las moléculas difundiéndose,
colisionan més frecuentemente con las pares de los poros de una estructura, que con otras
moléculas difundiéndose. Este fenémeno es relevante cuando la distancia entre las moléculas
es mayor que el didmetro de los poros. De este modo, si se asume que existe presion uniforme
en el sistema, se pueden despreciar las difusividades de Knudsen para el Hs ni del Oy y
solamente quedaria estimar la del H,O. Luego, la difusividad de Knudsen para el HyO, se
puede modelar como [51]:

eff N 3 7TMH20

4 “T
DOK — d (3.107)

donde:
r [cm|: Radio medio de poros del electrodo.
Mp,o [kg mol™|: Masa molar del agua.

Por otro lado, considerando la teoria de gases ideales de Chapman-Enskog, las
difusividades efectivas binarias se escribirian como [52]:

Oa—Hs0 1 1 2 rs/2 )
Defo ¥ =10,00133 M + Moo P UOQ_HQOFD’OQ,HQO (3.108)
2 2 an
1 1 12 /32
D20 — 000133 ( et I O) (P—taih_HZOFD,HQHQO) (3.109)
2 2 ca

donde:

Mo, [kg mol~']: Masa molar del oxigeno

Mp, |kg mol~!]: Masa molar del hidrogeno

00,—m,0 |A°]: Radio molecular promedio de las especies Oo-HyO
oH,—m,0 |A°]: Radio molecular promedio de las especies Hy-HyO
I'p.o,—mo0 |-]: Integral de difusion colisional del par O-HoO

I'p ,—m,0 |-]: Integral de difusion colisional del par Ho-HoO

La integral de difusion colisional para cada par de especies'® y los radios moleculares

13OQ—HQO y HQ—HQO
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promedio para cada par de especies, se pueden expresar como sigue [52|:

ro 1,06 n 0,193 n 1,036 n 1,765 (3.110)
P 70156 T oxp (0,4677)  exp (1,537) | 3,8047 '
00y 0 = 0024_# (3.111)
OHy— 1,0 = W# (3.112)
donde:
00, [A°]: Radio molecular medio del oxigeno. 3,467 A° [52].
om, |A°|: Radio molecular medio del hidrégeno. 2,827 A° [52].
om0 [A°]: Radio molecular medio del agua. 2,641 A® [52].
Y por altimo, las tortuosidades, se pueden escribir como [52]:
T
010 = S5 o7 (3:15)
T
(3.114)

THa-H20 = AR303 97

En la Tabla A.7 se muestran las condiciones de operacion del sistema con las cuales se
calcula el sobrepotencial de concentracién. Y en la Tabla A.8 se muestran valores utilizados
para calcular algunos términos necesarios en para el sobrepotencial de concentracion.

3.3.2.4. Resistencia hmica AV um
La resistencia 6hmica esta definida en la Ecuacion 3.71. Adaptandola a los materiales del
electrolizador, se obtiene [52]:
AVonm = I(Re + Ra + Ra) (3.115)

donde:

Re [Q]: Resistencia de los electrodos: catodo y anodo
Rer [Q]: Resistencia del electrolito

Ra [©]: Resistencia del diafragma

Cada resistencia se define como sigue:
Electrodos
En la investigacion de M. Gray et al. (Energy, 2017) se determind que la resistencia de

ambos electrodos de un electrolizador alcalino es del orden de 107°[Q)] [52], por lo que para
efectos de este modelo, el término R, serd despreciado.
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Electrolito

Los electrolizadores alcalinos tienen presencia de burbujas que se producen en los
electrodos debido a las reacciones que ocurren en ellos. Estas burbujas se producen por la
cara del electrodo esta en contacto con el electrolito. La presencia de burbujas corresponde a
un factor mas que contribuye en la resistencia total del sistema. De modo que para agregar el
efecto de las burbujas al modelo, se definiran dos zonas dentro del electrolito: una zona libre
de burbujas (bf!) y una zona de burbujas (bz'%). La zona libre de burbujas tiene un ancho
lon—s — Ban v la zona de burbujas tiene un ancho dado (,,. Empiriamente se ha determinado
que el rango del espesor de la zona de burbujas esta entre 0,4 y 0,6 mm [52].

Separando la contribuciéon de la zona de burbujas de la resistencia total del electrolito
para el lado del d4nodo, la expresion queda como sigue [52]:

6an

lan—d - 5an Fan
Ae

o = Bif + R = pa———— +pi (3.116)
donde:

pa [ cm]: Resistividad de la zona libre de burbujas del electrolito

lan-a [cm]: Ancho del electrolito desde el anodo hasta el diafragma

Ban |cm]: Ancho de la zona de burbujas

A, [em?]: Area del electrodo. Por simplicidad del modelo, se asumira que el drea del anodo
y el catodo son la misma, por lo que simplemente se usara el subindice 'e’ para referirse a

cualquiera de ellos.

El término pi es la resistividad efectiva del electrolito en la zona libre de burbujas del

anodo, que se define como [52]:

an Pel
donde:
Gan |-|: Fraccion de vacio del sistema. Corresponde a la fraccion de volumen que ocupan
las burbujas en el electrolito. Por simplicidad del modelo, se asumiréd que este término es
igual para catodo y anodo y se denotara simplemente por ¢. El estudio de F. Hine et al. (J.

Electrochem. Soc., 1980), determin6 que ¢ = 0,3 [58].

Considerando la Ecuacion 3.75, la resistividad de un medio es el inverso de la
conductividad. Por ello, la expresiéon que se utilizara para la conductividad del electrolito
en cuestion, depende de la composicion del electrolito y la temperatura y esta dada por [53]:

0(W, T) = Gee — beeT — Coew + eeT? + €eetw? + footd — GoeT™ + heow® — ieeTwW? + jocT?w (3.118)
Donde los coeficientes se declaran en la Tabla A.10:

Las expresiones que se utilizan para el catodo son analogas que para el anodo. De este
modo,la resistencia total del electrolito se expresa como [52]:

Ry = RY" + R (3.119)

el

1Del inglés: bubble free
5Del inglés: bubble zone
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el,re lan— - Man
Ry Pelref )( a—B L

B 1_"{'el(T_Tref Ae
(3.120)
lcat—d - Bcat + 1 @ 1 ﬁcat
Ae (1 - ¢an)3/2 Ae (1 - gbcat)?’/z Ae

donde:
ke [K]: Coeficiente de temperatura de la resistividad del electrolito.

En la Tabla A.11 se presentan los datos utilizados para calcular la resistencia del electrolito.

Diafragma
El separador debe permitir una transferencia iénica continua mientras bloquea la mezcla de
gases, lo que se logra teniendo una superficie extendida usando poros en su estructura. La
fraccion de volumen de estos poros se denomina porosidad y se denota por 4 y el largo
efectivo de este diafragma log, determinan la tortuosidad como [52]:

) (3.121)
da
donde:
legr [cm]: Largo efectivo del diafragma
dq [em]: Espesor del diafragma

También, se define la mojabilidad wq como la razéon de volumen del electrolito que es
absorbida dentro de los poros por el volumen total de poros. De este modo, la porosidad
efectiva serd wqeq. Si se asume una distribucién uniforme de la corriente en la seccion
transversal del separador Aq, la resistencia del diafragma queda expresada como [52]:

Tgad

Rd = Pel (3.122)

wacdAa

En la Tabla A.12 se presentan los datos utilizados para calcular la resistencia del
diafragma.

3.3.3. Baterias de ion-litio

El modelo utilizado para estimar la cantidad de baterias del sistema esta asociado a
balances energéticos para un circuito. Por lo tanto, este modelo se centrara principalmente
en aspectos de la celda como un equipo unitario, més que la fenomenologia dentro de él.

La unidad de relevancia en el caso de las baterias corresponde a su capacidad de descarga.
Se le abrevia Dg'®, por su sigla en inglés, la que tipicamente se mide en unidades de Ah [59].

16 Discharge capacity
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Para conocer la energia que debe almacenar el total de celdas, se calcula el tiempo de
descarga por la potencia de la descarga. Esto se define de esta manera puesto que para el
sistema a dimensionar es relevante la energia de salida. Se busca minimizar en que la fuente
energética no esta entregando energia al sistema. Es decir, se busca minimizar la intermitencia
en el suministro. La energia a almacenar queda definida como [59]:

Ep = Ep - tsuministro (3.123)

donde:

Ep |W-h|: Energia que debe almacenar el sistema de baterias. En adelante: Energia del Pack
Ep [W]: Potencia de salida de energfa del sistema de baterias

tsuministro |11]: Tiempo en el que el sistema de baterias va a estar entregandole energia a las
lineas de transmision

Por otro lado, la potencia del pack, se puede determinar por [59]:
Ep=Vp-Ip (3.124)

donde:
Vp [V]: Voltaje del pack de baterias
Ip [A]: Corriente que fluye en el pack de baterias

Para conocer el nimero de baterias, se debe conocer el voltaje nominal de cada una de ellas.
El voltaje nominal de una bateria corresponde al voltaje normal de trabajo para el que se ha
disenado dicha baterfa [60]. Luego, el nimero de baterias se puede conocer utilizando [59]:

VP = ‘/nominal : Nbateria (3125)

donde:
Viominal [V]: Voltaje nominal de una bateria unitaria
Npateria |-]: Numero de baterias unitarias que posee el pack

La energia del sistema también se puede determinar considerando la capacidad de descarga,
lo que se expresa como [59]:
Ep=Vp- D¢ (3.126)

donde:
D¢ |A hJ: Capacidad de descarga del sistema de baterias

Las baterias suelen dejar un margen de carga por razones de seguridad. Por lo que se
define un concepto que se denomina 'Profundidad de descarga’, que se abrevia como DOD,
por su sigla en inglés!”. La DOD corresponde a la medida porcentual de cuanta energia del
pack sera utilizada en la practica. Esto corresponde a poner un limite a la cantidad de energia
que se utiliza de la bateria para prevenir sobrevoltaje en la carga y controlar bajo voltaje en
la descarga [59]. Esto significa que si una bateria tiene una DOD del 80 % y una capacidad de
almacenamiento de 100 W-h, dispondra de 80 W-h para ser usados y 20 W-h no disponibles

7 Depth of Discharge
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que seran almacenados por razones de seguridad. Estas razones de seguridad se asocian a
la estabilidad interna de la baterias. Cuando no fluye carga a través de ellas, en un estado
de descarga completa, la estructura interna como los electrodos de la bateria, los espacios
vacantes para almacenar los iones, se reducen, pues las redes internas se tienen a acoplar.
Esto implica que la bateria tiene menos sitios activos para almacenar los iones y por lo tanto,
la capacidad de almacenamiento se reduce. En algunos casos, los electrodos pueden llegar a
trizarse, reduciendo la vida util de la bateria [59].

Al considerar la DOD en los célculos, se puede concluir que las baterfas deben tener
incluso mas capacidad de almacenamiento, puesto que debe existir energia siempre dentro de
ellas. En ese sentido, se deben redefinir las ecuaciones considerando la DOD), para tener las
dimensiones reales. De este modo, la energfa almacenada esta dada por [59]:

Ep

oD (3.127)

EP,real =
donde:
Ep ea |W-h]: Energia real del pack
Ep |W-h]|: Energia del pack, como fue calculada en la Ecuacion 3.123
DOD [-]: Profundidad de descarga de la baterfa del pack

Ahora, en términos de planta, se plantean los calculos para los valores relacionados con la
operacion de las baterfas. La potencia se define alternativamente como [59]:

E=I*R (3.128)

donde:

E [W]: Potencia del sistema, en particular del pack de baterias

I |A]: Corriente del sistema, en particular del pack de baterias

R [2]: Resistencia total del sistema, en particular del pack de baterias

La Ecuacion 3.128 resulta al combinar la Ley de Ohm con la Ley de Joule. Haciendo un
manejo algebraico de dicha ecuacion, se puede obtener una dependencia con el potencial, la
cual se escribe como [59:

} 12
E = 7 (3.129)
donde:

V [V]: Voltaje del sistema, en particular del pack de baterias

Por otro lado se puede definir la potencia peak del sistema, que corresponde a la potencia
que tiene el circuito en condiciones sin corriente, como [59]:

b Vac

peak — E (3130)

donde:
Voce [V]: Voltaje de circuito abierto del sistema
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Se definen las condiciones de operaciéon en carga y descarga. La descarga méxima continua
es la corriente maxima que el sistema puede entregar a la red de transmisiéon. Esta corriente
esta dada por [59]:

]max,continuo — <Vparalelo * IC : szzm (3131)

donde:

Lnaz.continuo |A]: Corriente maxima continua que el pack entrega al sistema de transimision
eléctrica

Nyaraieto |-]: Nimero de baterias que estan en paralelo

Cinaz: C-rate maximo de la bateria

El C-rate de una bateria corresponde a la cantidad de corriente que la bateria puede
entregar a un circuito en un periodo de tiempo. Es decir, que para un tiempo t, una bateria de
capacicidad de descarga vy y con un C-rate de eC entregara un total de v- A de corriente [59].

Y por ultimo, se definen los voltajes méximo y minimo de carga. Estos estan dados por:
Veng = Ng - Vg (3.132)

donde:

g € {maz, min}

Ve [V]: Voltaje méximo o minimo de la bateria. Este dato lo entrega el fabricante en el la
hoja de datos del producto

Ng [-]: Ntmero de baterias que estan en serie

3.4. Balances de masa y energia

A continuacién se definen los balances de masa y energia que se realizaron para cada uno
de los sistemas mostrados.

3.4.1. Sistema SOFC+R

Tanto en la seccion de balance de masa como la de balance de energia, se definiran las
expresiones genéricas de cada balance. El desarrollo para cada equipo de cada sistema esta
detallado en la seccién de Anexos. Adicionalmente, se menciona que se definiran las ecuaciones
concernientes al sistema SOFC+R. Para los demas sistemas, se agregaran y/o descartaran
ecuaciones especificas en la seccién propia.

3.4.1.1. Balance de masa

Para un equipo que opera a flujo constante y que no tienen reaccion, el flujo de entrada es
igual al de salida. Esto es vilido para compresores, bombas, valvulas, calentadores y turbinas.
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Considerando lo anterior, se puede plantear un balance de moles en dichos equipos. La
conservacion del flujo molar'® de la especie i queda expresada por:

n =n} (3.133)

Para los equipos donde el flujo no es constante y no hay reaccion, se pueden dividir en
2 categorias: equipos que tienen una entrada y una salida, equipos que tienen més de una
entrada y/o mas de una salida. Para los equipos que tienen una entrada y una salida, se
realiza un balance de moles!?. Es decir, los moles de entrada de la especie i al equipo son
iguales a los moles de salida de la especie i al equipo. La cantidad total de moles se calcula
como el flujo molar ponderado por el tiempo durante el cual dicho flujo entra/sale al/del
mencionado equipo, segin corresponda. Lo anterior se expresa como:

Ne = N (3.134)

1 1

n-te = ni-ts (3.135)

El balance senalado en la Ecuacion 3.135 se usara para los tanques.

Luego, se deduce el balance para equipos que separan integramente especies entre si. Se
considera que entra una corriente con 2 especies al equipo. Dada las especies que hay en el
sistema, la separacion es entre un gas y un liquido saturado o comprimido®® que no requieren
una separacion fisicoquimica mas compleja, como podria ser una destilacion?!. Es decir, las
corrientes vienen juntas pero en el equipo se separan fisicamente, al encontrarse en distintos
estados fisicos (liquido comprimido y gas o liquido saturado y gas). Por lo tanto, si en la
entrada entran las especies j e i, en la salida 1 sale la especie i y en la salida 2 sale la especie
j, el balance de moles es:

nf =ng! (3.136)
n§ = n}? (3.137)

Las Ecuaciones 3.136 y 3.137 son validas para condensadores.

El balance de moles para equipos en los que no ocurre una reaccién y que juntan corrientes
de 2 entradas de la misma especie es como sigue:

nit g =ng (3.138)

18Se remarca que se puede hacer un balance al flujo molar porque primero, el flujo es constante, por lo que
no es necesario multiplicar por el tiempo. Para transformar un balance en el otro, se pondera por la masa
molar de la especie

19Ge puede hacer un balance de moles porque al no haber reaccion, estos no van a cambiar. Es decir, hacer
un balance de moles es equivalente a hacer un balance de masa, pues para transformar el balance de moles
a balance de masa, se debe ponderar por el peso molecular.

20Para los sistemas SOFC+R y SOFC-+Int, el liquido esti en estado de liquido saturado. En el sistema
PEM el liquido esté en estado de liquido comprimido.

21Ge considera que la destilacién es més compleja que la separaciéon en cuestién dado que la destilacion
requiere un diseno del equipo de separacion basado en el equilibrio de fases de las especies a separar. En este
caso, eso no es necesario., por lo que se considera 'menos complejo’.
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La Ecuacion 3.138 es valida para los mezcladores.

Para equipos donde hay 2 corrientes que no intercambian masa y no ocurre reaccion, el
balance de moles es como sigue:

nf' = nt (3.139)
n$? = n3? (3.140)

La Ecuacion 3.139 es valida para intercambiadores de calor.

Finalmente, el caso de los equipos donde se produce reacciéon, se tiene el caso del
electrolizador y la celda de combustible. En ambos casos, como la reacciéon que se produce
es una reaccion electroquimica, el flujo molar que reacciona se puede conocer a través de la
Ley de Faraday, que se expresa como sigue [46]:

1
pe F

n=—Aj (3.141)
donde:

n [mol s7!|: Flujo molar de especie quimica producida o consumida por la reaccion

tte [mol (mol-eq)™!]: Coeficiente de transferencia de carga eléctrica

F [C (mol-eq)~!|: Constante de Faraday

A [m?]: Area del electrodo involucrado en la reaccién

j [A m?|: Densidad de corriente que fluye por la celda

Por otro lado, el dimensionamiento de los equipos electroquimicos esta dado por [46]:

W,
Apj = ————— 3.142
. jop,i : Uop,i ( )
donde:
i € {FC:E1}

Combinando las Ecuaciones 3.142 y 3.141 y considerando este sistema en particular, se
puede expresar:

1 W

1 FEl

= — — 3.143
nH2 I/eF UEl ( )
7 1 W FC

= — 3.144
0 v F Upo ( )

donde:
Wi, Wre [W]: Potencia del electrolizador y de la celda de combustible, respectivamente
Ugi, Upe [V]: Voltaje de operacion del electrolizador y de la celda, respectivamente

Por dltimo, se define el coeficiente de utilizacion de combustible como la razén entre el
flujo molar de salida de combustible del equipo y el flujo molar de entrada de combustible
del equipo. La expresion queda definida por:

X 1= (3.145)
TLH2
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Para efectos de este estudio, se tomara que x¢ = 0,8 [61]. En la Tabla A.16 se encuentra
un resumen de las corriente, en las que plantea una relacién algebraica entre las corrientes
para poder resolver el sistema.

Para mayor detalle sobre el desarrollo de los balances de masa del sistema SOFC+R ver
el Anexo A.2.3.1.1.

3.4.1.2. Balance de Energia

El balance de energia se hizo considerando los siguientes supuestos:

Las bombas, compresores y turbina no absorben ni disipan energia en forma de calor.

Los calentadores, condensadores, intercambiadores de calor y el tanque 3 no absorben
ni ejercen trabajo.

Los tanques 1 y 2, mezclador y valvulas y canerias del sistema estan aislados
energéticamente.

Las bombas y turbinas funcionan isoentrépicamente.
El sistema funciona de manera ideal y no se presentan pérdidas de masa.

Las energias potencial y cinética son en magnitud, despreciables con respecto a la
energia térmica en las corrientes.

Las transferencias de energia en el sistema ocurren idealmente.

El sistema funciona en estado estacionario.

A continuacion se definen las expresiones generales del balance de energia que rigen a
los equipos asociados a este sistema. Se reconocen las siguientes categorias de equipos en
términos energéticos:

1.

SRS TGRS N

Equipos que no transfieren energia con el exterior
Equipos que no transfieren energia. La energia a la salida es igual a la de entrada

Equipos que transfieren energia internamente, entre las corrientes le fluyen por
dentro

Equipos que solamente tienen entrada de trabajo W,
Equipos que solamente tienen salida de trabajo W,
Equipos que solamente tienen entrada de calor Q,
Equipos que solamente tienen salida de calor Q,

Equipos que tienen salidas y/o entradas de calor y/o trabajo

El balance para un equipo que no transfiere energia, cuya salida es igual a la entrada, se
expresa como:

ng - hi =ng - b (3.146)

En la Ecuacion 3.146 se muestra la energia caracterizada por la ponderacion entre el flujo
molar de la especie i con la entalpia molar de la especie i. En este estudio, las entalpias se
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usaran en unidades de kJ kmol™!, por lo que deben ser multiplicadas por el flujo molar. De
este modo, el balance queda en unidades de W. Este balance es valido para valvulas y para
los Tanques 1y 2.

Para equipos que transfieren internamente su energia, se pueden dar 2 casos: que se trate
de un intercambiador de calor o de un equipo de mezcla sin reacciéon®?. En el caso del
intercambiador de calor, una corriente compuesta por el conjunto kl de especies entrega
su calor a otra corriente compuesta por el conjunto k2 de especies?, sin compartir masa. El
balance de energia se expresa como:

D ongichg Y gy ohih = nit b+ > 0k hid (3.147)
k2 k2

k1 k1

El conjunto k2 de especies entra en la entrada el y sale en la salida sl y el conjunto de
especies k2, entra en la entrada e2 y sale en la salida s2.

En el segundo caso, el equipo realiza una mezcla de 2 corrientes de la misma especie. Su

balance se expresa como:
ne -+ R =nf b (3.148)

Para los equipos que reciben trabajo neto en la entrada, el balance se expresa como:
ne-he + We =n? - b (3.149)

La Ecuacion 3.149 es vélida para bombas y compresores. Sin embargo, es preciso aclarar que
la estructura de esta ecuacion también es valida para que hayan mas especies y corrientes
tanto en la entrada como en la salida del equipo.

Para los equipos que ejercen un trabajo neto sobre su entorno, el balance queda como:
ne-he =mnd-hi+ W, (3.150)
La Ecuacion 3.150 es valida para turbinas.
Para los equipos que reciben calor neto desde el exterior, el balance es como sigue:
ne-he+ Qe =mni - he (3.151)
La Ecuacion 3.151 es valida para calentadores.
Para los equipos que disipan un calor neto sobre su entorno, el balance queda como:
n - he=nd- b+ Q, (3.152)

La Ecuacion 3.152 es valida para condensadores y el Tanque 3.

22Pueden existir equipos de mezcla con reaccién, sin embargo, en este estudio no se consideran.
23Las especies del conjunto k1 y k2 pueden ser las mismas, pero se diferencian para remarcar que las
corrientes son distintas entre s{ y que no se mezclan.
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En el electrolizador, el equipo recibe una entrada neta de trabajo desde el exterior y disipa
calor neto sobre el exterior. De este modo el balance de energia estd dado por:

ng b+ We= nj-hi+ Qs (3.153)
k

donde k es el conjunto de las especies que salen del equipo. Como se mencion6 anteriormente,
la Ecuacion 3.153 es valida para el Electrolizador.

En la celda de combustible, recibe una entrada neta de calor desde el exterior y ejerce un
trabajo neto sobre el exterior. De este modo el balance de energia es:

> onghf 4 Qo= > nj-hi + W, (3.154)
k l

donde k es el conjunto de especies que entran al equipo y 1 es el conjunto de especies que
salen del equipo.

Considerando todas las ecuaciones anteriores y de acuerdo con la Tabla A.16 se encuentra
una expresion que relaciona a n%bo con n}b, se puede resolver el sistema.

Finalmente, para corroborar los calculos, se realiza un balance de energia global del
sistema, donde se debe cumplir que la energia total que entra al sistema es igual a la energia
total que sale del sistema E = S. Para ello se toma el sistema como un todo y se consideran
las entradas y salidas de energia inicamente. El balance global de energia es como sigue:

E = (WEZ + W01 + WC2 + WBI) : talm + (Qcall + QcalQ + QFC + WBQ) : tsu (3155)
S = (QEZ + QT?)) : talm + (Qcondl + Qcond2 + WTur + WFC’) . tsu (3156)

Y junto con lo anterior, se define el error del célculo como la diferencia porcentual simple
entre los valores y el maximo de ellos:

x 100 (3.157)

Para mayor detalle sobre el desarrollo y deduccion de los balances de energia del sistema
SOFC+R, ver el Anexo A.2.3.1.2. Ademas, en el Anexo A.2.3.1 se encuentran la Tabla A.17
y la Tabla A.18 las que contienen un resumen de los pardmetros utilizados y los datos
termodinamicos de cada corriente, respectivamente, con los que se resuelve el balance de
energia.

3.4.2. Sistema SOFC-+Int

3.4.2.1. Balance de masa

Se utilizan las mismas ecuaciones que se describieron en las secciéon de balance de masa
para Sistema SOFC+R. Es decir se usa la Ecuacion 3.133 para compresores, bomba, valvulas,
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calentadores y para este sistema, esta ecuaciéon también es valida para el Disipador de Calor.
La Ecuacién 3.135 para los Tanques 1, 2 y 3. La Ecuacion 3.138 para el Mezclador. La
Ecuacion 3.136 para el Condensador 1. La Ecuaciéon 3.139 para los intercambiadores de
calor. Las Ecuaciones 3.143 y 3.144 para el electrolizador y la celda de combustible y para
esta tltima, se utiliza el coeficiente de utilizacion de combustible segtn la Ecuacion 3.145. Y
el dimensionamiento de los equipos electroquimicos, se realiza segtin la Ecuacion 3.142.

En la Tabla A.21 se encuentra un resumen de las corriente, en las que plantea una relacién
algebraica entre las corrientes para poder resolver el sistema.

Para mayor detalle sobre el desarrollo y deduccion de los balances de masa del sistema
SOFC+Int, ver el Anexo A.2.3.2.1.

3.4.2.2. Balance de energia

Se utilizan las mismas ecuaciones y los supuesto que se describieron en la seccion de
balance de energia para Sistema SOFC+R, pero considerando las particularidades de este
sistema. Es decir, se usa la Ecuacion 3.146 para valvulas y Tanques 1 y 2. La Ecuacion 3.147
para los intercambiadores de calor. La Ecuacion 3.148 para el Mezclador. La Ecuacion 3.149
para compresores y Bomba 1. La Ecuacion 3.151 para los calentadores. La Ecuacion 3.152
para el Calentador 1, Tanque 3 y en particular en este sistema, para el Disipador de Calor.
La Ecuacion 3.153 para el Electrolizador. La Ecuacion 3.154 para la Celda de Combustible.

La entrada global de energia se calcula utilizando la Ecuacion 3.155 y la salida, con la
Ecuacion 3.156, pero eliminando los términos para los equipos que no estan presentes en este
sistema, como la Turbina y agregando equipos que son solo parte de este sistema como el
Disipador de Calor. Ademas, el error se calcula utilizando la Ecuacion 3.157.

Para mayor detalle sobre el desarrollo y deduccion de los balances de energia del sistema
SOFC+Int, ver el Anexo A.2.3.2.2. Ademés, en el Anexo A.2.3.2 se encuentran la Tabla A.22
la cual contiene los datos termodinamicos de las corrientes del sistema. Y en el Anexo A.2.3.1
se encuentra la Tabla A.17, la cual contiene los parametros del sistema, que son los mismos
utilizados en el sistema SOFC+R.

3.4.3. Sistema PEM

3.4.3.1. Balance de masa

Se utilizan las mismas ecuaciones que se describieron en las secciéon de balance de masa para
Sistema SOFC+R. Es decir se usa la Ecuacion 3.133 para compresores, bomba, turbinas y
valvulas. La Ecuacion 3.135 para los Tanques 1, 2 y 3. La Ecuacion 3.138 para el Mezclador. La
Ecuacion 3.136 para el Condensador 1. Las Ecuaciones 3.143 y 3.144 para el electrolizador y la
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celda de combustible y para esta tltima, se utiliza el coeficiente de utilizacion de combustible
segiin la Ecuacion 3.145. Y el dimensionamiento de los equipos electroquimicos, se realiza
segun la Ecuacion 3.142.

En la Tabla A.25 se encuentra un resumen de las corriente, en las que plantea una relacion
algebraica entre las corrientes para poder resolver el sistema.

Para mayor detalle sobre el desarrollo y deducciéon de los balances de masa del sistema
SOFC+Int, ver el Anexo A.2.3.3.1.

3.4.3.2. Balance de energia

Se utilizan las mismas ecuaciones y supuestos que se describieron en la seccién de balance
de energia para Sistema SOFC+R, pero considerando las particularidades de este sistema.
Es decir, se usa la Ecuacion 3.146 para valvulas y Tanques 1 y en este caso particular, para
el Separador de Fases. La Ecuacion 3.148 para el Mezclador La Ecuacion 3.149 para los
compresores y Bomba 1. La Ecuacion 3.150 para las turbinas. La Ecuaciéon 3.151 para el
Tanque 3. Las Ecuaciones 3.153 y 3.154 para el Electrolizador y la Celda de Combustible,
respectivamente.

La entrada global de energia se calcula utilizando la Ecuaciéon 3.155 y la salida, con la
Ecuaciéon 3.156, pero eliminando los términos para los equipos que no estdn presentes en
este sistema como los condensadores, calentadores y disipadores de calor. Ademas, el error
se calcula utilizando la Ecuaciéon 3.157.

Para mayor detalle sobre el desarrollo y deduccion de los balances de energia del sistema
PEM, ver el Anexo A.2.3.3.2. Ademas, en el Anexo A.2.3.3 se encuentran las Tabla A.26 y la
Tabla A.27 las cuales contienen los parametros y los datos termodindmicos, respectivamente
utilizados en el sistema PEM.

3.4.4. Baterias de ion-litio

En el caso de las baterfas, no se requiere un balance de energia ni de masa dado
que no fluyen corrientes de especies quimicas hacia el sistema y tampoco hay cambios
termodinédmicos en el modelo.

El balance energético que se realiza en el sistema es de forma de energia eléctrica que entra

y sale del sistema y corresponde a las ecuaciones de dimensionamiento que se mencionaron
en la Seccion 3.3.3.
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Capitulo 4

Parametros

Para hacer la comparacion de las tecnologias de almacenamiento anteriormente
mencionadas, se utilizaran dos parametros técnicos y econdémicos. Estos parametros tienen
la funcion de cuantificar aspectos sobre el funcionamiento técnico de cada sistema asi como
los costos de operacién e iniciales.

4.1. Parametros Técnicos

Los pardmetros técnicos escogidos son la energia de retorno y la eficiencia. El primero, da
cuenta de la capacidad del sistema para compensar la energia invertida en su construccion,
al entregar energia a la red. El segundo parametro, muestra la capacidad operacional del
sistema, para aprovechar la energia que entra a él.

4.1.1. Energia de Retorno (ESOI)

El almacenamiento de la energia renovable para su posterior uso es importante para
que la matriz energética se descarbonice. Sin embargo, no se debe olvidar que cualquier
infraestructura de almacenamiento también utiliza energia para construirse. Es natural
preguntarse entonces ;De donde sale esa energia?, ; El equipo construido es capaz de entregar
mas energia que la que se requiri6 para fabricarlo? En este estudio se respondera la segunda
pregunta.

La investigacion de M. Pellow et al. (Energy & Environ. Sci., 2015) plantea una
herramienta de evaluacion técnica que permite comparar la energia necesaria para construir
un equipo de almacenamiento con respecto a la energia que el equipo entrega en su vida
util. Esta herramienta se denomina ESOI;, que viene del inglés Energy Stored on Invested,
pero que para efectos de este estudio, se denominaré 'Energia de Retorno’. El subindice el
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se refiere a energia eléctrica, de manera que esta herramienta se centraréa en el estudio de la
energia eléctrica asociada a un equipo o infraestructura de almacenamiento.

La Energia de Retorno es una analisis de energia neta que permite estudiar los costos
y beneficios energéticos. Es decir, el anélisis de energia neta permite comparar las salidas
de energia al operar un equipo con las entradas de energia para producirlo. La Energia de
retorno es en esencia un Analisis de Ciclo de Vida (LCA!, por sus siglas en inglés) que
compara esas energias, puesto que se debe hacer una revisiéon de los procesos necesarios para
la manufactura y la operacion de cada equipo del sistema. No obstante, como este estudio
no se centra en realizar un LCA, ese detalle no se realizara, solamente se tomaran los datos
de estudios previos.

Por ultimo, como este estudio se realiza para una planta de almacenamiento de energia que
es de uso humano, se puede interpretar que la ESOI,; es una medida de beneficio energético
que la sociedad recibe a cambio de la energia que invirtié en la construccion de dicho sistema
energético.

En virtud de lo anterior, la Energia de Retorno o ESOI; se define como |[6]:

[Evu]el
ESOI, = —=— 4.1
* T 2 .
donde:
[EY"]e [J]: Energia total que el sistema es capaz de entregar a la red a lo largo de su vida util
(v.u.)
[E¥]e; [J]: Energia total que ingresa al sistema durante su vida util, ya sea operacionalmente

o por concepto de manufactura

4.1.1.1. Alcances, Limitaciones e Interpretacion de Valores

Esta herramienta solamente se centra en algunos aspectos de un sistema. El enfoque y las
limitaciones de esta herramienta se mencionan a continuacion:

e La energia contabilizada seréd la energia eléctrica. Existen algunos datos de LCA que
estan asociados a [J]pmim. Esto hace referencia a la energia bruta que fue necesaria para
la fabricacion de dicho equipo. Esa energia, normalmente no es puramente eléctrica sino
que una combinacién de otras fuentes de energia. Para transformar toda esta energia a
energia eléctrica, se utilizara la eficiencia de la red eléctrica 7,04 = 0,3 [6].

e FEl célculo de energia de entrada se asocia a equipos que reciben o realizan trabajo y
equipos que reciben calor. La herramienta no toma en cuenta a los equipos que eliminan
trabajo como lo son los condensadores. Ese calor se considera residual y por lo mismo
no es un calor util. Esta herramienta solo considera a las salidas ttiles o aprovechables,
que en este caso son las turbinas o celdas.

L Life Cycle Assesment
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e Se desprecia el término de intensidad energética para las especies Oy y HyO. Esto se
debe a que el analisis estd en base al Poder Calorifico Inferior de un combustible, es
decir, no aplica para las otras 2 especies. Por lo tanto, se considerara que el conjunto
de especies concernientes al célculo de ESOI; se remite solamente al H,.

e El término 7 para un equipo, en principio es valido para todos los equipos del sistema.
Esto porque todos los equipos se deben reemplazar en algiin momento. Sin embargo,
para efectos de esta estudio, se asume que solamente se deben reemplazar el stack de
celdas, ya sea de electrolizadores o celdas de combustible. En la practica, esto es lo
mismo que asumir que los equipos tienen una vida ttil més larga que el tiempo de
evaluacion utilizado en este estudio.

e Se excluyen todos los equipos menores como tuberias, codos, llaves, valvulas y
controladores. Si bien se asume que existen para que el sistema funcione, no se
consideran para el calculo del ESOI,,.

e Se asume que todos los equipos incluidos en el analisis tienen un funcionamiento idéntico
en el tiempo de evaluacion. Es decir, para efectos de calculo, los equipos operan con
una tasa de calor o trabajo invariante en el tiempo. En otras palabras, no se toman en
cuenta fallas en el sistema, pérdidas, degradacion del material. Si un equipo requiere
cambio, su funcionamiento es invariante hasta que se cumpla el tiempo de vida util.

e Se tomara como supuesto que los valores no operacionales? para dos mismos equipos
seran los mismos, independiente si los equipos son fisicamente distintos. Esto se asume
para simplificacion de calculo.

Puede verse que, si la ESOI toma un valor cercano a cero, significa que la energia que el
equipo entrega en toda su vida 1til, no es capaz de compensar a la energia que fue necesaria
para su fabricacién. Es decir, es un gasto energético que no es posible de recuperar durante
toda la vida 1til del equipo. Si la ESOI toma un valor cercano a 1, significa que el equipo solo
es capaz de compensar su fabricacion, durante su vida tutil. Y si toma valores mayores a 1,
quiere decir que el equipo es capaz de entregarle a la red mas energia de la que fue necesaria
para su construccién. En otras palabras, la inversion energética para su construccion esta
saldada y el equipo sigue entregando energia adicional a la red.

Ademas, es preciso senalar que la ESOI entrega una comparacion sencilla para el balance

neto de salida de energia al sistema, lo cual es 1til para tomar una decisiéon més acertada
sobre si construir la infraestructura de almacenamiento, o no producir energia en exceso.

4.1.1.2. Modelo matematico para los sistemas

A continuacién se detalla la deduccion del modelo matemético para encontrar el ESOI;
para los sistemas: RHFC y baterias.

2La intensidad energética y el tiempo de vida ttil. Los valores operacionales son el tiempo de operacién y
la potencia de operacion
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4.1.1.2.1 RHFC

Tomando la Ecuacion 4.1 se redefine cada uno de sus términos. Por lo tanto, la entrada
de energia eléctrica al sistema k, se define como [6]:

(B et e = (Z P - Tk,i) (4.2)

el

donde:

k € {SOFC-+R; SOFC+Int; PEM}

Pri [W]: Potencia de salida del equipo i perteneciente al sistema k

Tk [s]: Tiempo total de operacion en la vida 1til del equipo i perteneciente al sistema k
k=SOFC+ R, {SOFC; Turbina}

i=4¢k=SOFC+ Int, {SOFC}
k= PEM, {PEMFC; Turbina 1; Turbina 2}

La salida de energia eléctrica del sistema k se define como:

T
(B ek = (Z Pji- i+ Z (PN,i “ CN i stack * ( N, ) + Py - CN,i,BOS) + Z Sn,i5n,i>
J N n

TN i,stack

el,k
(4.3)
donde:
k € {SOFC+R; SOFC+Int; PEM}
SOFC + R _

J,»  {Compresor 1; Compresor 2; Bomba 1; Bomba 2; Calentador 1; Calentador 2; Turbina}

N, {SOFC; Electrolizador}

n, {Hy0; Hy; O}

J,  {Compresor 1; Compresor 2; Bomba, Calentador 1, Calentador 2}
SOFC + Int = ¢ N, {SOFC; Electrolizador}
n, {H20; Hy; O}
J,  {Compresor 1; Compresor 2; Bomba}
PEM =< N, {PEMFC; Electrolizador}
n, {HQO; HQ; OQ}

P, [W]: Potencia producida o consumida por el equipo i perteneciente al conjunto de equipos
J
Pyni [W]: Potencia producida o consumida por el equipo electroquimico i perteneciente al
conjunto de equipos N
TIN,i [s]: Tiempo total de funcionamiento en la vida 1til del equipo electroquimico i pertene-
ciente al conjunto de equipos N
TN istack || Tiempo de vida util del stack de equipos eléctroquimicos i pertenecientes al con-
junto de equipos N
i [IMJ MW™!]: Intensidad energética del equipo i perteneciente al conjunto de equipos j
CNistack |[MJ MW_l]:Intensidad energética del stack de equipos eléctroquimicos i pertene-
cientes al conjunto de equipos N
(nvipos IMJ MW™!]: Intensidad energética del Balance of System (BOS) de equipos eléctro-
quimicos i pertenecientes al conjunto de equipos N
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ni IMJ MJ™!|: Intensidad energética del almacenamiento energético de la especie i pertene-
ciente al conjunto de especies n

Sni [MJ]: Capacidad de almacenamiento de la especie u perteneciente al conjunto de especies
n

Sobre los conceptos que se mencionaron anteriormente, se definen a continuacion:
Intensidad Energética (: Corresponde a la cantidad de energia en MJ necesaria para
producir un equipo, el cual produce o consume 1 MW de potencia [6]. En el caso del tanque
de almacenamiento el concepto es el mismo pero el simbolo es distinto para recalcar que el
calculo se hace en base al Poder Calorifico Inferior del combustible que se almacena en el
equipo.

Stack: Conjunto de celdas electroquimicas que estan conectadas entre si directamente [6].
BOS: Balance of System. Corresponde a toda la estructura que le da el soporte fisico a una
celda electroquimica. Esta compuesta de las carcasas metalicas, cables de conexion, sistema
de regulacion térmica, etc. Es decir, todos los materiales y estructuras adicionales al equipo,
que no tienen funciones electroquimicas [6].

S: Capacidad de almacenamiento de Hy en MJ. Esta capacidad se refiere a cuanta energia
se puede almacenar en el sistema, tomando como referencia el Poder Calorifico Inferior del
H, [6].

Poder Calorifico Inferior (PCI): Es la cantidad total de calor desprendido en MJ, en la
combustion completa de combustible sin contar la parte correspondiente al calor latente del
vapor de agua de la combustion, ya que no se produce cambio de fase, sino que se expulsa
en forma de vapor [62].

Los términos de cada sistema que seran considerados para el calculo del ESOI,, se
muestran en la Tabla A.29.

Para algunos de los términos involucrados para cada sistema, fue complejo encontrar el
valor de la intensidad energética, como el caso de las turbinas, compresores y bombas. De
modo que se tuvo que estimar de una forma alternativa. La idea fue estimar la intensidad
del equipo como una ponderacion de la intensidad energética del material con el que fueron
construidos por la masa del material mencionado ocupado en el equipo. Lo anterior se expresa
como sigue:

G = (4.4)

Zj,i C_J ’ Mj
Pi
ionde:
¢; [J kg™!]: Intensidad energética del material j que compone al equipo i
M; [kg]: Masa del material j que estd presente en el equipo i

P; [W]: Potencia maxima del equipo i

En la Tabla A.31 se muestran los resultados de estas estimaciones y un resumen de otros
parametros que se obtienen desde los balances de masa. Finalmente, en la Tabla A.30 se
muestran los datos que se extrajeron directamente desde el estudio de M. Pellow et. al
(Energy & Environ. Sci., 2015).
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4.1.1.2.2 Baterias de ion-litio

La expresion para el caso de las baterfas es mas simple que para el RHFC, porque el
sistema no cuenta con tanta diversidad de equipos. Es mas, en las baterias, la energia se separa
directamente dentro de ellas. La expresion para el ESOlel en baterias, es como sigue [6]:

DOD
ESOL pat = A DOD (4.5)

Eel,bat
donde:
A |-]: Namero de ciclos de carga/descarga
DOD [ %]: Profundidad de descarga de las baterias
Eelbat |[J J71]: Intensidad energética para las baterfas

En este caso, la intensidad energética ng de las baterias es una cantidad adimensional, al
igual que el caso de los tanques.

Considerando la eficiencia de la bateria, que se describe en la seccién a continuacion, la
energia de retorno queda como [63]:

neDODA

€el,bat

ESOLy pae = (4.6)

4.1.2. Eficiencia Energética (n)

Otro factor importante de monitorear en un equipo es la capacidad de entregar a la red la
energia que le fue entregada, para cada ciclo de carga y descarga. Esto es importante porque
pueden existir procesos de deterioro interno, reacciones indeseadas o incluso irreversibilidades
del proceso que generen una disminucién en la energia entregada comparada con la que fue
cargada. En ese sentido, se define la eficiencia energética () como el indice que compara la
salida de energia del equipo (Egaida) con respecto a la entrada de energia al equipo (Eeytrada),
para cada ciclo de carga y descarga. Asi, la expresion es [6]:

Esai a
n=—" (4.7)

Eentrada

La eficiencia energética es un parametro que entrega informaciéon inmediata sobre el
funcionamiento del equipo de almacenamiento. Esto es tutil porque permite monitorear el
equipo en cada ciclo de carga y descarga. Entonces, la eficiencia es un parametro que es
funcion del tiempo, por lo que se podria extender la definicién y estudiar la eficiencia para
el tiempo de vida 1til de cada equipo. De este modo se compararia la energia total que el
equipo entreg6 a la red durante todo su tiempo operativo, versus la energia total que recibi6
desde la red en ese periodo. Sin embargo, se considera valioso el hecho que el parametro
estudie el funcionamiento del equipo para cada ciclo de carga y descarga, puesto que entrega
informacion en tiempo real sobre el desempeno del equipo. Esta informaciéon el ESOI no es
capaz de entregarla, dado que hace el analisis integrando la operaciéon en toda su vida util.
Esta es la razon por la cual se utilizaran ambos parametros para hacer la evaluaciéon técnica.
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4.1.2.1. Alcances, Limitaciones e Interpretacion de valores

Las principales limitaciones de este parametros, de la manera en que se plantea en este
estudio son:

e Se asume que el sistema funciona de manera ideal. Esto implica que el sistema no se
contamina internamente y que su capacidad de almacenamiento no se va deteriorando
con cada ciclo de carga y descarga. Por lo tanto, este parametro seré constante durante
toda la evaluacion del estudio.

e Se desprecian las energias cinéticas y potenciales. Esto implica que la energia que se
obtiene de los balances de masa es menor a la real, por lo que la eficiencia que se
obtenga también esta distorsionada al no contabilizar esas formas de energia.

e Turbinas, compresores y bombas, operan isoentropicamente. Es decir, la potencia en
cada caso esta alejada de la realidad. La eficiencia deberia ser menor, si se consideraran
pérdidas isoentropicas en dichos equipos.

Puede verse que si n toma un valor cercano a 0, la energia que el equipo esta entregando
a la red es tan pequena comparada con la que entra, que el equipo esta perdiendo energia.
Si el valor esta entre 0 y 1, indicaria que el equipo es capaz de entregar la energia que entra
en él, sin embargo, pierde parte de ella. Esto podria deberse a imperfecciones internas del
equipo. La mayoria de los equipos tiene un funcionamiento en este rango [44]. Si el valor, es
cercano a 1, significa que practicamente toda la energia que entra al equipo pudo ser entregada
nuevamente a la red, lo cual es un aspecto deseable para cualquier equipo de almacenamiento.
La eficiencia no puede tomar un valor superior a 1, puesto que eso significaria que dentro del
equipo se estaria creando energia, lo cual contradice el Primer Principio de la Termodinamica.

4.1.2.2. Modelo matematico para los sistemas

A continuacion se detalla la deduccion del modelo matemético para encontrar la eficiencia
1 para los sistemas: RHFC y baterfas.

4.1.2.2.1 RHFC

Para un ciclo de potencia, la eficiencia térmica se define como la capacidad del sistema de
transformar la energfa térmica en trabajo tutil. Esta se define como [44]:

Wneto

(4.8)
Qentrada

Tltérmica =

donde:
Wieto [J]: Trabajo neto realizado por sistema
Qentrada |J]: Calor total de entrada del sistema
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Ademés, estos términos se definen como:

Wneto,j

D Way = Do W (4.9)

i k

Qentrada,j - ZQISJ
k

donde:

Wieto,; [J]: Trabajo neto del sistema j

W‘S] [J]: Trabajo de salida del equipo i, perteneciente al sistema j
VV”eC j [J]: Trabajo de entrada del equipo k, perteneciente al sistema j
Qentrada,; [J]: Calor de entrada total del sistema j

Q’(;j [J]: Calor de entrada del equipo k, perteneciente al sistema j

Los equipos involucrados en cada sistema se muestran en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1: Resumen de términos ocupados en el célculo de la eficiencia de los RHFC, junto
con el tiempo en que opera cada equipo.

Electrolizador taim Electrolizador taim Electrolizador talm
Calentador 1 teu Calentador 1 tsu Tanque 3 talm
Qe Calentador 2 tsu Calentador 2 tsu
Celda SO tsu Celda SO tou Celda PEM tou
Turbina 1 tsu Turbina 1 [
W, Turbina 2 tsy
Compresor 1 talm Compresor 1 taim Compresor 1 taim
Compresor 2 taim Compresor 2 talm Compresor 2 taim
Bomba 1 taim Bomba 1 taim Bomba 1 taim
W, Bomba 2 ten

Tomando los elementos de la Tabla 4.1 y las Ecuaciones 4.9 y 4.10, se calcula la eficiencia

de cada sistema.

4.1.2.2.2 Baterias de ion-litio

La eficiencia de las baterias serd extraida directamente de los datos otorgados por el
fabricante. Esto, porque este valor se encuentra estudiado por la empresa para conocer el
funcionamiento de los productos que venden. De este modo, este dato se considerara como
una constante para el presente estudio.
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4.2. Parametro Econémico

Para realizar la evaluacién econdémica se utilizard como parametro el costo de inversion,
para visualizar el costo que tiene la construccion de estas tecnologias de almacenamiento.

4.2.1. Costos de Inversion

Son mas conocidos como CAPEX, que vienen del inglés Capital Expenditures. E1 CAPEX
corresponde al monto total de dinero que se necesita para la construcciéon y puesta en marcha
de las dependencias y equipos de una planta. Este costo se divide en 2 grandes secciones |64]:

1. Costos directos: Se refieren principalmente a los equipos del proceso y todo lo asociado
a ellos, como las instalaciones eléctricas, los equipos de control, mejoras en el terreno,
etc.

2. Costos indirectos: Se refieren a la ingenierfa y supervision, construcciones,
contingencias, pago de sueldos, etc.

Para la estimacion de los costos, la estimacion se centrara en el costo de los equipos. Esto
quiere decir, que el resto de los items en cada categoria de costos, seré calculado como un
porcentaje del valor del costo total de los equipos. Esta metodologia es propuesta por Max
Peters y Klaus Timmerhaus en su libro "Plant Design and Economics for Chemical Engineers’
(4° Ed., 1991) con el fin de hacer una estimacion de dichos costos para la etapa de ingenieria
conceptual del disefio de una planta, etapa en la que se centra el presente estudio [64].

4.2.1.1. Estimacion de costos

Puede darse el caso que no hayan datos disponibles para el valor de un equipo con
la capacidad deseada. Sin embargo, de conocerse el costo para el mismo equipo pero de
distinta capacidad, se puede estimar el costo mediante una relaciéon logaritmica entre dichas
capacidades y sus respectivos precios. Esta regla se conoce como la 'Regla de los seis décimos’,
la cual se plantea a continuacion [64]:

(4.11)

CO, = CO; (CAP 2)

CAP

donde:

CO; [Unidad monetaria|: Costo del equipo para una capacidad, que corresponde al valor
encontrado

COs |Unidad monetarial: Costo del equipo para la capacidad que requiere el sistema en
estudio

CAP; |Capacidad especifical: Capacidad del equipo cuyos datos fueron encontrados

CAP, |Capacidad especifical: Capacidad del equipo que requiere el sistema en estudio
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Como puede notarse, la Ecuacion 4.11 es vélida para cualquier par de unidades monetarias
y capacidad especifica, mientras éstas sean igual para 1y 2.

Existen coeficientes « especificos para algunos equipos. Por esto, se recomienda utilizar el
valor a = 0,6 solamente cuando no hay informacién especifica. Este valor que le da el nombre
a esta regla [64].

Ademés de encontrar un valor para una capacidad diferente a la requerida, puede darse el
caso que el valor encontrado también no sea de la fecha actual. Es decir, un valor de meses a
anos de antigiiedad, por lo que deba ser actualizado. La actualizacion se hace con la siguiente
ecuacion [64]:

ITG,C ua
! ’) (4.12)

C1Oac ual — cO asado | 7=
tuat pasad <]Tpasado

donde:

COgetuar |Unidad monetarial: Costo del equipo para el tiempo de la evaluacion
COpasado [Unidad monetarial: Costo del equipo para un tiempo pasado

[T setuar [-]: Indicador de ajuste temporal para el tiempo de la evaluacion

IT pusado |-]: Indicador de ajuste temporal para el tiempo pasado

Es preciso senalar que el costo utilizado en la Ecuaciéon 4.12 corresponde a equipos que
tienen la misma capacidad. Por otro lado, se menciona que los indicadores de ajuste temporal
son un valor fijo para cada ano. Estos valores se muestran en la Tabla A.32.

Para el caso que los equipos provengan del extranjero, el precio que senala la cotizacion,
suele ser el precio de manofactura sin transporte conocido como FOB?3. Este valor significa
corresponde al precio del equipo producido y embalado en la fabrica. Pero a este valor se le
debe agregar los costos de transporte y envio, generalmente por mar, y de costos de entrada
al pais como impuestos y del seguro por pérdidas o danos. Ese valor actualizado se conoce
como CIF* y representa el valor del equipo en territorio nacional. La transformacién entre
precio FOB y precio CIF, se realizara de forma general con la siguiente expresion [65]:

$CIF = 1,2 - $FOB (4.13)

4.2.1.2. Estructura de costos

Como se mencion6 anteriormente, el valor de los equipos, representa normalmente el centro
de los costos de inversion [64]. De modo que el resto de costos se calculara como porcentaje
de aquel valor. El costo de los equipos se define como:

Cogquipos = Z COlj : Ni (414)
donde:
CO,uipos |Unidad monetaria nacional]: Costo total de los equipos que componen el sistema j

3Del inglés Free on board
4Del ingléscost,insurance and freight
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COij [Unidad monetaria nacional|: Costo unitario del equipo i que pertenece al sistema j
N; [-]: Cantidad de equipos i que se requieren

Cabe mencionar que el costo descrito en la Ecuacién 4.14 corresponde a valores que
han sido actualizados temporalmente, que han sido ajustados a moneda nacional y que
estdn estimados para la capacidad requerida por el sistema en estudio. En ese sentido, las
Ecuaciones 4.11, 4.12 y 4.13 se utilizaran si es necesario.

Sin embargo, puede darse el caso de que cuando se hace la investigacion, hayan valores
que no sea necesario modificar o que solo haya que modificarle alguno de los 3 aspectos
mencionados: moneda, capacidad o temporalidad. Por lo tanto, las Ecuaciones 4.11, 4.12 y
4.13 se utilizan solo si es necesario.

Considerando lo anterior, el CAPEX del sistema j, se define segtin su relaciéon con el costo
de los equipos por la siguiente expresion:

i Cogquipos
CAPEX’) = ———— (4.15)
equipos
donde:
Bequipos | %0]: Porcentaje del CAPEX que representa el costo de los equipos del sistema j
CAPEX/’ |Unidad monetaria nacional|: Costos de inversion del sistema j

La estructura de los otros items de costos, se determina al ponderar el valor del CAPEX del
sistema j por el porcentaje que representa determinado item, como se muestra a continuacion:

COS] = CAPEX? - 3] (4.16)
donde:

CQS{; [Unidad monetaria nacional|: Costo del item k asociado al sistema j
B | %]: Porcentaje del CAPEX del sistema j que representa el item k

En la Tabla 4.2 se muestra el porcentaje § utilizado para cada item del estudio. En la

Tabla A.39, se muestran los valores utilizados para cada item y cada tipo de sistema de
almacenamiento en estudio.
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Tabla 4.2: Estructura de costos y porcentajes escogidos para la estimacion del CAPEX [64].
Estos valores se obtienen como un promedio del rango de valores que se muestra en ’Plant
Design and Economics for Chemical Engineers’ y ajustados hasta sumar 100 %.

RHFC @ Baterias
2 /0y 07

Item 151 /o‘ B /% ‘

Directos
Equipos 25 25
Instalacion equipos 8
Instrumentacion y Control 4
Piping 9 0,5
5
7
2

Instalacion Eléctrica

Construcciones y edificacion 8
Mejoras del terreno 2
Instalaciones de servicios 10 10
Terreno 1 1
Ingenierfa y Supervision 10 12,5
Gastos de Construccion 8 9
Honorarios de Contratista 3 4
Contingencia 8 8

Sub total directos / % 71 66,5
Sub total indirectos / % 29 33,5
Total /% 100 100
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Capitulo 5

Resultados

A continuacién se presentan los resultados obtenidos en este estudio. Los resultados se
dividiran en 2 partes: resultados para el sistema regenerativo de celdas de combustible
(RHFC) y resultados para sistema de baterias. Para el caso de los resultados econémicos, se
mostraran juntos.

5.1. Resultados Técnicos

5.1.1. RHFC

5.1.1.1. Curvas de operaciéon de equipos electroquimicos

En la Figura 5.1 se muestran las curvas de polarizaciéon y densidad de potencia eléctria del
electrolizador alcalino. Se recuerda que este equipo opera a una densidad de corriente que fue
encontrada como referencia de 4.000 A m~2. Tomando esta densidad de corriente se puede
obtener de las curvas de polarizacion que el voltaje de la celda es de 5,493 V y la densidad
de potencia es de 21.971 W m~2.
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Curvas del Electrolizador
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Figura 5.1: Curvas de operaciéon del electrolizador alcalino que opera a 9 bar y 80°C. Este
electrolizador es idéntico para los sistemas SOFC+R y SOFC+Int.

En la Figura 5.2 se muestran las curvas de polarizaciéon y densidad de potencia eléctria
de la celda de combustible con membrana de intercambio proténico. Segtin lo que se puede
apreciar de las curvas, ésta opera con una densidad de corriente de 4,75 A m~2, un voltaje
de 0,534 V y densidad de potencia de 2,496 W m~2.
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Curvas de la celda PEM
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Figura 5.2: Curvas de operacion de la celda de combustible con membrana de intercambio
protonico que opera a 1,4 bar y 80°C.

Por 1ultimo, en la Figura 5.3 se muestran las curvas de polarizaciéon y de densidad de
potencia eléctrica de celda de combustible de 6xido sélido. Segtn lo que se puede apreciar de
las curvas, ésta opera con una densidad de corriente de 13.316 A m~2, un voltaje de 0,56 V
y densidad de potencia de 7.459 W m™2.
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Curva polarizacion SOFC/O
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Figura 5.3: Curvas de operacion de la celda de combustible de 6xido sé6lido que opera a 1 bar
y 800°C.

5.1.1.2. Resultados de los balances de masa y energia

La cantidad de equipos y sus areas, para los equipos electroquimicos necesarios, se
muestran en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1: Dimensiones y ntimeros de stacks de los equipos electroquimicos del sistema.

Equipo “ ‘
Electrolizador 0,03 50 [45] 90.050 1.822

SOFC 0,01 50 [45] 49.670 1.324

PEMFC 0,0126 50 [45] 111.180.960 2.223.620

Ademaés, en la Tabla 5.2 la cantidad de estanques para cada tipo de corriente. Estos
dimensionamientos son vélidos para los tres sistemas.
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Tabla 5.2: Ntimero de tanques que son necesarios para el almacenamiento. Para las corrientes
gaseosas, se utiliza como referencia la capacidad de almacenamiento de los estanques
utilizados en el proyecto de almacenamiento de energia de Galicia, que es de 8,8 Nm? [45] y
para la corriente de agua, se usa como referencia tanques de almacenamiento no aislados de
10 m?3.

Equipo ‘ Magnitud ‘ Unidades | Nigngues

T1 4.682 Nm? 532
T2 2.341 Nm? 266
T3 38 m? 4

5.1.1.2.1 Sistema SOFC+R
Los resultados del balance de energia para el sistema SOFC+R se resumen en la Tabla
5.3.

Tabla 5.3: Resultados del balance de energia en el sistema con celda de 6xido solido y ciclo
de Rankine acoplado.

Parametro = Magnitud ~ Unidades

h},
Ar g 2.731 m?
At rc 495 m?

ny, 56,60 mol s 7

ny, 34,12 mol 57
ny o 21,36 mol 5!
Uop,E1 5,493 V
Uopre 0,56 Y
Qeall 793.778 W
Qcal2 395.395 W
Qcond1 1.360.736 W
Qcond2 857.930 W

Qrl 59.503.077 W

Qrc 4.597.259 W

Q13 64.787 W

Wh1 3.060 W

Wha 2.002 W

Wer 183.189 W

Weo 13.496 W

Wrc 3.688.436 W
Werwb 262.318 W

En la Tabla 5.4 se muestran los resultados del balance de masa del sistema SOFC-+R:
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Tabla 5.4: Resultados del balance de masa del sistema con celda de ¢xido sélido y ciclo de
Rankine acoplado

Corriente  Valor / mol s7*

Ciclo RHFC
nj, 56,60
n%, 56,60
ny;, 34,13
ny, 34,13
nj, 170,66
nf, 170,66
nj. o 34,13
ny, 136,53
n,o 34,13
nf, 136,54
nj, 136,53
n o 34,13
njl o 56,60
nf? o 56,60
ng, 28,30
ng, 28,30
ng, 17,06
ng 17,06
n} 17,06
n} o 72,08
n}? o 72,08
n 72,08
n?l 72,08

El balance de energfa del sistema SOFC+R cierra con un error del 2-1078 %, calculado
usando la Ecuacion 3.157. Los datos se resumen en resumen en la Tabla 5.5.

Tabla 5.5: Cierre del balance de energia para el sistema con celda de 6xido soélido y ciclo
Rankine acoplado.

Cierre

Entrada 715,5 MW-h

Salida 715,5 MW-h
Error 2-1078 % -
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5.1.1.2.2 Sistema SOFC-+Int

Tabla 5.6: Resultados del balance de masa y energia en el sistema con celda de 6xido solido

e integracion energética.

Parametro ‘ Magnitud  Unidades
h}, 11.161 | kJ kmol !
hf, 31.284 | kJ kmol !
hg) 11.137 | kJ kmol !
Ar g 2.731 m?2

At rc 495 m?
Ny, 56,6 mol 57
ny, 34,1 mol s

Uop,El 5,493 Vv

Uop,FC 0,56 Y
Qcall 14.226 W
Qa2 389.154 W

Qcond1 1.360.645 W
Qais 332.789 W
Qr1 59.503.145 W
Qrc 4.597.539 W
Qrs 64.787 W
Wi 3.060 W
Wer 183.189 W
Weo 13.493 W
Wec 3.688.436 W

En la Tabla 5.7 se muestran los resultados del balance de masa del sistema SOFC-+Int.
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Tabla 5.7: Resultados del balance de masa en el sistema con celda de 6xido sélido e integracion
energética

Flujo ‘ Valor / mol st

nl 56,60
2, 56,60
s, 34,12
N, 34,12
ng, 170,66
ng, 170,66
N, 170,66
s, 136,52
s, 3413
ng, 136,52
9, 3412
nid 136,52
nl ) 3412
il 136,52
i, 3412
i, 8,53

nly 34,12
nit, 56,60
ks, 56,60
nlo 28,3

nly 28,3

nly 17,06
Yy 17,06
2 17,06
2 17,06

El balance de energia cierra con un error del 0,0001 %, calculado usando la Ecuacién 3.157.
Los datos se resumen en la Tabla 5.8.

Tabla 5.8: Cierre del balance de energia para el sistema con celda de ¢xido sélido e integracion
energética

Cierre
Entrada 702,1 MW-h
Salida 702,1 MW-h

Cuadratura | 0,0001 % -

5.1.1.2.3 Sistema PEM

Los resultados del balance de energia del sistema PEM, se resumen en la Tabla 5.9.
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Tabla 5.9: Resultados del balance de masa y energia en el sistema con celda de intercambio
protonico.

Parametro ‘ Magnitud  Unidades

10.059 | kJ kmol ™!
AT,E] 2.731 IIl2
Arpen | 1.400.880 m?
nj, 56,6 mol s~!
ny, 34,12 mol s~
Uop.El 5,493 \
Uop.rC 0,534 \
Qrl 59.503.145 W
Qrc 3.205.529 W
Q3 19.380 W
We1 3.060 W
Wer 183.173 W
Wes 13.493 W
Wre 3.518.562 W
Woart 110.412 W
W 8.134 W

En la Tabla 5.10 se muestran los resultados del balance de masa del sistema PEM.

Tabla 5.10: Resultados del balance de masa del sistema con celda de intercambio proténico

Corriente  Valor / mol s7*

n 56,60
2, 56,60
n’, 34,12
ni, 34,12
N5, 34,12
ng, 170,64
N, 136,51
70 34,12
NS, 136,51
9o 34,12
Y, 56,60
il 56,60
nl? 28,3

nf 28,3

nlt 17,06
nl 17,06
nld 17,06
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El balance de energia cierra con un error del 0,0003 % calculado usando la Ecuacion 3.157.
Los datos se resumen en resumen en la Tabla 5.11.

Tabla 5.11: Cierre del balance de energia para el sistema con celda de intercambio proténico.

Cierre
Entrada 671,7 MW-h
Salida 671,7 MW-h
Error | 0,0003 % -

En la Tabla 5.12, se muestra un resumen de los pardmetros técnicos para los sistemas en
estudio.

Tabla 5.12: Resultados de los parametros técnicos de los sistemas en estudio.

Sistema 17 /- | ESOI / -

SOFC+R | 11,11 35

SOFC+Int | 9,72 29

PEM 9,61 8
Baterias | 96 [66] 33,9

5.1.1.3. Variaciones de parametros

En la Figura 5.4 se muestra el comportamiento del flujo de Hs producido por el
electrolizador y la potencia de salida de cada RHFC con respecto a cambios en la densidad
de corriente de operacion en el electrolizador.
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Variacion de flujo de H, producido y potencia salida del sistema
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Figura 5.4: Comportamiento del flujo de Hy producido por el electrolizador y la potencia de
salida por cada RHFC respecto a cambios en la densidad de corriente del electrolizador.

En la Figura 5.5 se muestra el comportamiento de las areas de los equipos electroquimicos
respecto a cambios en la densidad de corriente de operaciéon en el electrolizador.

Variacion de areas de equipos electroquimicos
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Figura 5.5: Comportamiento de las areas del electrolizador, celda de ¢xido solido y celda de
intercambio protonico respecto a cambios en la densidad de corriente del electrolizador.
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En la Figura 5.6 se muestra el comportamiento de la eficiencia y ESOI de cada RHFC
respecto a variaciones en la densidad de corriente de operacion en el electrolizador.

Variacion de n y ESOI
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Figura 5.6: Comportamiento de Eficiencia y la ESOI respecto a cambios en la densidad de
corriente del electrolizador.

5.1.2. Baterias

Son necesarias 106.800 baterias de ion-litio de 24V y una capacidad de carga/descarga de
300 A-h. Estas se conectan en 36 strings en paralelo con 4.919 celdas conectadas en serie en
cada uno de ellos.

En la Tabla 5.13 se muestran los resultados para la eficiencia del sistema de baterias de
ion-litio de 24V y una capacidad de carga/descarga de 300 A-h.

Tabla 5.13: Resultados de los parametros de operaciéon para las baterias de ion-litio de 24V
y una capacidad de 300 A-h.

Parametro ‘ Magnitud ‘ Unidades ‘

Riat 109.500
I, 23.408
5 0,96

ESOIL 33,9
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5.1.2.1. Variacién de Parametros

En la Figura 5.7 se muestra la variacion del ntimero de baterias con respecto a cambios
en la profundidad de descarga.

Numero de baterias en funcion de la profundidad de descarga

780000

680000

&

480000

Ntimero de baterias / -

DOD |/ -

Figura 5.7: Variacion del nimero de baterias con respecto a cambios en la profundidad de
descarga de las baterias.

5.2. Resultados Econ6micos

En la Tabla 5.14 se muestra el costo de los equipos considerados para la cotizacion de
cada sistema.

Tabla 5.14: Costo de los equipos para todos los sistemas en estudio, en moneda nacional,
con valores actualizados a diciembre 2019 y considerando ajustes de tamano y costos de

transporte y de impuestos

Sistema Precio / CLP

SOFC+R | 90.048.867.266
SOFC+Int | 89.918.410.781
PEM 115.890.580.563
Baterias 167.317.750.080

En la Tabla 5.15 se muestran los resultados del costo de capital para todos los sistemas
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en estudio, con el desglose de costos en pesos chilenos.

Tabla 5.15: Costo de los equipos para todos los sistemas en estudio, en moneda nacional,
con valores actualizados a diciembre 2019 y considerando ajustes de tamano y costos de

transporte y de impuestos

CAPEX SOFC+R SOFC-+Int ‘ | Y Baterias
Directos

Equipos 90.048.867.266 | 89.918.410.781 | 115.890.580.563 | 167.317.750.080
Instalacion 98.815.637.525 | 28.773.891.450 | 37.084.985.780 | 53.541.680.026
equipos
Instrumentacion |y /o7 19 763 | 14.386.945.725 | 18.542.492.800 | 33.463.550.016
y Control

Piping 32.417.592.216 | 32.370.627.881 | 41.720.609.003 | 3.346.355.002
Instalacion 18.009.773.453 | 17.983.682.156 | 23.178.116.113 | 46.848.970.022
Eléctrica
Construcciones

y edificacion

25.213.682.835

25.177.155.019

32.449.362.558

53.541.680.026

Mejoras del

7.203.909.381

7.193.472.862

9.271.246.445

13.385.420.006

Ingenieria y

36.019.546.906

35.967.364.312

46.356.232.225

terreno
Instalaciones |6 010 =16 906 | 35.067.364.312 | 46.356.232.225 | 66.927.100.032
de servicios
Terreno 3601.054.691 | 3.596.736.431 | 4.635.623.223 | 6.692.710.003

83.658.875.040

Supervision
Gastos de 28.815.637.525 | 28.773.891.450 | 37.084.985.780 | 60.234.390.029
Construccién
HOHOF&II?S 10.805.864.072 | 10.790.209.294 | 13.906.869.668 | 26.770.840.013
de Contratista

Contingencia

CAPEX

28.815.637.525

28.773.891.450

37.084.985.780

53.541.680.026

360.195.469.065

359.673.643.124

463.562.322.251

669.271.000.320
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Capitulo 6

Discusiones

6.1. Contexto

Sobre el hecho que la fuente energética sea solar no representa mayor diferencia con
respecto a otras fuentes de energia que son intermitentes, como la energia edlica. Esto
se debe a que el sistema en el estudio tiene un limite de bateria que no considera a la
planta fotovoltaica como objeto de estudio. Por lo tanto, la energia que entra a la planta
es energia eléctrica y no solar (o edlica), es decir, es energia que tendra un uso directo en
el electrolizador o bateria y que ya fue transformada en eléctrica en etapas anteriores. Sin
embargo, la diferencia radicaria en como se manifiesta la intermitencia de la fuente. Esto
se debe a que el caso de la fuente solar, la intermitencia de produccion se puede estimar al
conocer la trayectoria del sol en cada dia y cada época. Esto permite conocer anticipadamente
la duracion del dia y la intensidad de la radiacion que se recibira [10]. Sin embargo, el caso
de la energia edlica depende de factores climéticos. Si bien, se pueden hacer pronoésticos
de las condiciones climaticas que permitan la disponibilidad de viento, estas condiciones
van cambiando y se van modificando cada vez més con las crecientes emisiones de efecto
invernadero [2]. Por esto ultimo, es que disenar un sistema de almacenamiento para una
planta eodlica para largo plazo, requiere la evaluacién de la disponibilidad de la energia,
considerando una mayor incertidumbre que para el caso solar. Pero resuelta esa diferencia,
el sistema de almacenamiento es el mismo para ambos casos.

El estudio se centra en el norte de Chile, sin embargo es replicable en otros lugares. La
particularidad de la zona elegida para su realizacion es la disponibilidad de la energia solar,
pero como el sistema de almacenamiento es idéntico para otra fuente de energia, en particular
podria ubicarse en otro punto de Chile o del planeta. Sin embargo, como se mencion6 en la
Secciéon 1.2, la presencia de nubes en el cielo, hace que la radiacion incidente en el sistema
fotovoltaico sea menor al caso sin nubes. Por esta razon es que en Chile, el lugar mas favorable
para capturar la energia solar es el Norte que se caracteriza por su aridez. El Sur de Chile,
corresponde a un sistema de latitudes medias, que se caracteriza por presencia constante de
nubes y precipitaciones [67]. Aun considerando este aspecto, si se contara con una planta que
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generara la misma potencia que la de estudio, los sistemas de almacenamiento se podrian
replicar en tal ubicacion.

Con respecto al tamano de la planta fotovoltaica, la potencia de ésta es 100 MW. Sin
embargo, la potencia que entra al sistema de almacenamiento es de 60 MW, debido a que
40 MW pasan directamente al consumo domiciliario de la regiéon. La entrada de estos 60
MW al sistema de almacenamiento ocurre durante 10,25 horas, cantidad que corresponde a
la duracion del dia para el solsticio de invierno [68], dia con la menor duraciéon de un afio. De
lo anterior se puede mencionar que la planta fotovoltaica podria ser de potencia menor para
efectos de este estudio y el sistema de almacenamiento no veria cambios. Esto porque los 40
MW que se destinan directamente a consumo humano estan fuera del limite de bateria de
este estudio, es decir, es energia que el sistema de almacenamiento nunca recibe. Esto podria
implicar que la planta fotovoltaica podria ser de una potencia menor, hasta un minimo de
60 MW vy el sistema de almacenamiento no cambiaria sus dimensiones.

Si ocurriera que el sistema de almacenamiento fuera de menor potencia que 60 MW
entonces podria ocurrir que las dimensiones encontradas fueran menores. Sin embargo, esta
reduccion no ocurriria en todos los casos. Esto porque el sistema fue dimensionado para una
potencia de entrada y un tiempo fijos, lo que da como resultado una energia a almacenar de
615 MW-h. Por lo que existe una combinacion de tiempo de almacenamiento y potencia de
entrada en la que el sistema de almacenamiento seria del mismo tamano al dimensionado,
combinacién que se muestra en la Tabla 6.1.

Tabla 6.1: Combinacién de potencia de entrada desde la planta fotovoltaica al sistema
de almacenamiento y tiempo de entrada de dicha potencia, para que el sistema de
almacenamiento sea del mismo tamano al dimensionado en este estudio (615 MW-h).

tum / h Potencia de entrada / MW

10,25 60
10,5 58,6
10,75 57,2

11 55,9
11,25 54,7
11,5 53,5
11,75 52,3

12 51,3
12,25 50,2
12,5 49,2
12,75 18,2

13 473
13,25 16,4
13,5 15,6
13,75 44,7

14 13,9

Como se ve en la Tabla 6.1, se tiene un maximo en esta combinacion para 14 h [69]. Este
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méximo corresponde al solsticio de verano, dia més largo del ano. Por lo que el sistema de
almacenamiento seria del mismo tamano al dimensionado si para el solsticio de verano, la
potencia de entrada fuera de 43,9 MW, lo que puede tener sentido respecto del consumo en
la temporada de verano, pues el consumo en el verano no es el maximo del ano [70]. (Més
detalle en el Anexo A.1).

Con respecto al tiempo de almacenamiento del sistema que es de 10,25 h, se puede
mencionar que este tiempo se eligié por tratarse del tiempo de duracién del dia en el solsticio
de invierno, que corresponde al dia mas corto del ano. Esto corresponde al caso menos
favorable para la radiacion, es decir a la menor entrada de energia en el ano. La idea se basa
en estudiar la capacidad del sistema de almacenamiento de entregar la energia a la red. Por
esto se pone en el caso mas desfavorable para corroborar si dicha energia es la energia que
la poblacién consume. Sin embargo, es importante mencionar que el resto del ano, la energia
disponible serd mayor por lo que el sistema tendréd mayor energia para almacenar.

Por otro lado, la decision para el tiempo de salida corresponde al dato de tiempo de energia
disponible que se usa en la planta de concentraciéon solar Cerro Dominador. En dicha planta,
se concentra la energia solar para fundir sales las cuales permiten generar energia al ser una
fuente de calor para procesos de potencia. El tiempo de salida de energia que tiene este
sistema de almacenamiento es de 17 a 24 h [92], por lo que se tomo el menor caso posible,
por la misma razéon que para el tiempo de entrada. Sin embargo, es importante senalar
que el tiempo de salida es mayor al tiempo de entrada, por lo que, en un caso ideal donde
no se perdiera energia, por Principio Termodindmico, la potencia que saldria del sistema
seria necesariamente menor a la de entrada. Es decir, en esas condiciones, la potencia de
salida serfa de 36,17 MW. Pero como se mencion6 anteriormente, se reitera que el valor de
17 h, corresponde a un sistema de almacenamiento de energia de una fuente renovable no
convencional, por lo que también se prefirié6 hace el estudio con informacién disponible y
para que se utiliza en un caso real. En caso de tener un sistema de almacenamiento ideal sin
disipaciones de energia y que entrega una potencia de 40 MW, el tiempo de salida tendria
que ser 15,38 h aproximadamente. La otra referencia que se conoce para le tiempo de salida
corresponde a la propuesta por M. Pellow et al.(Energy & Environ Sci., 2015) de 5 h [6], sin
embargo este dato corresponde a una propuesta teorica, por lo que para el presente estudio
se prefiri6 utilizar un dato de una planta real.

Ahora, el hecho de que el tiempo de salida sea mayor al de entrada también genera que el
sistema de almacenamiento no se llene completamente cuando ya se comienza a vaciar. Para
un caso ideal sin disipaciones de energia, el sistema ingresa 420 MW-h (60 MW durante 7 h),
posteriormente 77,5 MW-h (23,83 MW durante 3,25 h) y finalmente retiraria 497,5 MW-h
(36,17 MW durante 13,75 h). Esto quiere decir que en el punto de maxima ocupacion del
sistema, éste estarfa utilizado hasta 497,5 MW-h y no hasta los 615 MW-h para los cuales fue
dimensionado. Esto le permite al sistema tener un margen de 117,5 MW-h adicionales para
almacenar, que en un mismo tiempo de salida de 17 h, corresponderian a 6 MW adicionales.
Por lo tanto, esta capacidad disponible le permite al sistema enfrentar situaciones donde la
potencia de entrada aumente, que es lo que ocurriria en los meses de primavera y verano.
Sin embargo, en la practica, esta capacidad no se alcanzaria, porque como se comentara mas
adelante, la potencia de salida del sistema es menor a los 36,17 MW debido a las ineficiencias
que generan todos los equipos involucrados.
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La potencia de entrada en la que se basa este estudio esta estimada al considerar el
consumo de la poblacion de la region. Es decir, los 60 MW se obtienen al estimar que la
poblacion consume 40 MW. Sin embargo, esa cantidad corresponde al consumo domiciliario
de la region, de modo que no se considera al consumo industrial. Como el proposito central de
este estudio esta orientado hacia la descarbornizacion de la matriz energética, es importante
notar que agregar el consumo industrial es parte necesaria de considerar en el estudio para
que la descarbonizacién ocurra efectivamente. En ese sentido, los sistemas de almacenamiento
dimensionados en este estudio, no tienen capacidad suficiente como para abastecer al sector
industrial de la region. Tal caso, requeriria estimar el consumo industrial promedio para que
la fuente energética entregase una potencia mayor. El efecto de considerar este aspecto, seria
que al necesitar més potencia desde la fuente, la potencia de entrada seria mayor, por lo que
el sistema de almacenamiento seria més grande.

6.2. Tecnologia

La combinaciéon de tecnologias fue escogida debido a que se pretendioé seguir la base del
estudio realizado por M. Pellow et al. (Energy & Environ. Sci., 2015) donde se considera
un RHFC con un electrolizador alcalino, tanques de acero inoxidable y una celda PEM.
Por el lado de las baterias se sugerian de ion-litio. El estudio finaliza mencionando que un
siguiente estudio se realizaria considerando un RHFC con celda de ¢xido sélido. Tomando
esta proyeccion, es que el presente estudio consider6 las SOFCs. De modo que las tecnologias
que se eligieron, se escogieron teniendo en cuesta esa base tedrica y metodologica.

6.3. Metodologia

Las configuraciones elegidas son importantes de mencionar. En el caso del sistema de
baterias, el sistema podria haberse ordenado en 4.919 strings de 36 celdas cada uno o 36
strings de 4.919 celdas cada uno. Si bien el tomar una opcién sobre la otra tiene que ver con
el voltaje del sistema, en términos generales, esta configuracion se considera sencilla debido a
que el sistema consiste en las baterias y las conexiones. Es decir, no hay otro tipo de equipo
involucrado, por lo que la configuraciéon del sistema solamente consistiria en ese formato de
ordenamiento de strings y celdas en serie.

Con respecto al caso de la configuracion de los RHFC se puede mencionar que una de
las diferencias entre los sistemas SOFC y el sistema PEM, es que los sistemas SOFC no
incorporan turbinas a la salida de los tanques de almacenamiento de Oy y HoO. Esto se debe
a que el diseno basal de este estudio, no consideraba turbina més que en el ciclo de Rankine
acoplado. Sin embargo, el sistema PEM no llega a las condiciones de temperatura y presion
de operacion en la celda de combustible si no utilizara dichas turbinas, como se explico en la
Seccion 3.2.3. Para el caso de los sistemas SOFC, esto si se puede lograr sin utilizar turbinas.
Por lo tanto, se prefiri6 tomar lo sistemas mas simples para el diseno. Sin perjuicio de lo
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anterior, se recalca el hecho de que al usar turbinas, la eficiencia térmica de los sistemas
SOFC podria aumentar.

También se menciona el hecho de que este estudio considere el almacenamiento de las
lineas de O y de HyO. En estudio de M. Pellow et al. (Energy & Environ. Sci., 2015) se
propone solamente el almacenamiento del Hy. Esto se puede explicar en la dificultad para
obtener el Hy con respecto a la disponibilidad del O, que esté en el aire y el HyO que tiene
diversas fuentes [24|. En este estudio se almacenan esas lineas con el fin de estudiar qué
efectos tiene en los parametros técnico y econémico, la incorporacion de dichos equipos.

Un aspecto que los tres RHFC es el agotamiento del Oy en la celda de combustible
respectiva. Es decir, la totalidad del Oy se consume en la combustion. Esto en la practica no
ocurre de esa manera, sino que se suele utilizar solamente un 20 % de la corriente alimentada
para evitar que se genere un sobrepotencial de concentracion grande a la salida del electrodo.
El no hacerlo, implica que incluso si el sistema opera a una corriente constante, el voltaje
de la celda se dispara debido a que la presion del gas dentro del electrodo converge a cero.
Eso significaria que no se estaria trabajando en un estado estacionario y con un voltaje muy
grande!. Para solucionar eso, se podria utilizar una recirculacién del O, a la corriente antes
de calentarse. La principal razon por la que el presente estudio no consider6 este aspecto fue
para simplificar el sistema.

Por otro lado, puede mencionarse que al considerar dichas lineas de almacenamiento,
también se estan agregando més equipos auxiliares que requieren energia para operar, como
compresores. Recordando que el sistema SOFC opera a presion atmosférica, esta presion se
podria obtener desde el aire atmosférico. Agregar mas equipos al sistema de almacenamiento
implica que hay mas términos involucrados en el calculo de la 1 y la ESOI, equipos que se
tienen que adquirir, aumentando los el valor del CAPEX. Por lo tanto, otros sistemas RHFC
no incorporan esas lineas porque para el calculo de la eficiencia y ESOI, reducen su valor,
generan més posibilidades de que el sistema falle y hacen que el sistema sea mas caro de
montar que un sistema que no los incluyera [71].

Las condiciones de operacion para los equipos secundarios en los sistemas RHFC estan
en funcion de las condiciones de operaciéon de los equipos principales. Por lo tanto, de por
si, no podrian modificarse. Si ocurriera que las celdas o el electrolizador funcionaran a una
temperatura o presion distintas, entonces las condiciones de operacion del resto de equipos
deberian cambiar.

Ahora, también es posible que los supuestos sobre la operacién fueran distintos, como
el tiempo de entrada, el tiempo de salida, la densidad de corriente en el electrolizador y la
potencia de entrada. Esto sera discutido en la Secciéon 6.3.3.1.

Con respecto al régimen de operacion del sistema, se puede mencionar que éste podria
considerarse como semi continuo. Esto porque en estricto rigor, no hay continuidad en la
operado pues hay periodos en los que el electrolizador deja de funcionar y otros periodos
donde las celdas dejan de funcionar. Sin embargo, si se mira al sistema de almacenamiento

1Se refiere a un voltaje que, matematicamente, converge a infinito.
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en una escala de tiempo més grande que 1 dia de almacenamiento, podria argumentarse que
el sistema opera con una periodicidad que podria considerarse como continua.

Como se menciond, existen periodos en que los equipos electroquimicos, ¥y
consecuentemente los equipos auxiliares vinculados a ellos, no operan. Esto puede generar
problemas operacionales debido a que por ejemplo, la celda de 6xido so6lido debe calentarse
hasta los 800°C para operar. Del mismo modo, los equipos auxiliares como los calentadores,
también tendrian que utilizar un periodo para llegar hasta las condiciones de operacion
deseadas. Lo anterior, sumado a que el encendido y apagado de equipos pueden generar
desgaste |72]. De este modo, una forma de resolver esta situacion seria poner el sistema a
operar en un tiempo de salida més largo que el actual, de manera de no dejar de operar
durante el dia. Es decir, que el tiempo de salida de la energia fuera por hasta 24 h. Este
cantidad estéd dentro de los valores esperados de tiempos de almacenamiento, pues en el
sistema de concentracion solar de Cerro Dominador se trabaja con un rango de 17 hasta 24
h [92], como se mencion6 anteriormente. Este aumento en el tiempo de salida, implicaria
que la potencia de salida fuera menor a la obtenida, por lo que se alejaria todavia mas de la
demanda energética domiciliaria de la region. Ahora, para abordar esta misma situacioén pero
en la entrada de energia al sistema de almacenamiento es mas complejo, porque de la misma
forma, necesitaria poder recibir esa entrada de energia durante 24 h al dia. Pero esto es no
factible debido a que romperia con la premisa principal del estudio que consiste en realizar
este estudio para fuentes de energia que precisamente no tienen la caracteristica de poder
entregar un suministro continuo a lo largo del dia.

6.3.1. Celdas y Electrolizador

6.3.1.1. Modelos

Con respecto a las ecuaciones para las RHFC, se puede mencionar lo siguiente. Para la
densidad de corriente de intercambio en cada electrodo, se tienen expresiones mostradas en
las Ecuaciones 3.8, 3.9, 3.10 y 3.11. Estas expresiones son especificas para cada tipo de celda
y consideran factores de correccién, como la presion parcial de las especies en cada electrodo,
a la Ecuacion 3.7. Por esto, se cree que esto permite que los resultados sean mas parecidos a
la realidad.

Como se mencion6 en la Seccién 3.3.1.2, la Ecuacién 3.6 no tiene soluciéon analitica
para el sobrepotencial de activacion. Por esto, es que se utiliza la Aproximacion de Seno
Hiperbolico de dicha expresion, mostrada en la Ecuacion 3.12. El estudio de D.A. Noren y
M.A. Hoffman (J. Power Sources, 2005) para una celda de ¢xido solido que opera a 800°C
seniala que dicha aproximacion se ajusta a la simulacién numérica de la Ecuaciéon de Butler-
Volmer, con una diferencia del orden de 1072 V, para un rango de densidad de corriente
de 0 a 15.000 A m~2. Pero que presenta diferencias del orden de 0,3 V para casos donde
el coeficiente de transferencia de electrones es mayor a 0,7. Para casos donde es 0,5, se
asume que la aproximacion de Seno Hiperbolico es la que mejor predice el comportamiento
del sobrepotencial de activacion de dicha celda [47]. Por esto, que se considera que esta
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aproximacioén generaria diferencias de a lo mas de 107! V, con respecto a una simulacién
matemaética de la Ecuacion.

Distinto es el caso del electrolizador, donde se utiliza la Ecuacién 3.84, conocida como
Ecuacion de Tafel. Esto se decide principalmente para seguir el modelo planteado en el estudio
de Z. Abdin et al. (Energy, 2017), donde se realiza el modelamiento de un electrolizador
alcalino. De todos modos, se comenta que la Ecuacion 3.84 genera desviaciones de la Ecuacion
de Butler-Volmer para rangos de densidad de corriente pequenos, es decir, cuando la razén
j% < 1 debido a que la Ecuacion 3.84 se indetermina. Por lo tanto, esta aproximacion no se

acerca a los valores reales para dicho rango de valores. Sin embargo, si la relacion JJ—O >1, en
particular para el rango >4, el estudio de D.A. Noren y M.A. Hoffman (J. Power Sources,
2005) seniala que el valor entregado por la Ecuacién de Tafel, difiere en un rango menor a 1072
V, por lo que seria aceptable utilizarlo. En caso de este estudio, la densidad de corriente de

operacion escogida es de 4.000 A m~2, por lo que la razon jio es 2,41 para el catodo y 2x108
para el &nodo, por lo que se considerara aceptable en términos de lo expuesto anteriormente.

Por otro lado, en la Ecuacion 3.86 puede verse que se agrega la fraccion de cobertura de
burbujas en la superficie del electrodo como un parametro que modifica el sobrepotencial de
activacion. Esto se agrega con el fin de hacer el célculo, mas preciso. La cobertura de burbujas
ocurre debido a que en la reaccion de electrolisis, se producen gases en los electrodos y las
burbujas de estos gases pueden aislar la superficie activa del electrolizador al cubrir los
sitios de reaccion. Por esto es que al considerar la cobertura de burbujas se espera que el el
sobrepotencial de activacion sea mayor a un caso donde no se considerara, debido a que se
tendria que utilizar energia para poder favorecer la cinética de la reaccion [52]. Sin embargo,
se consider6 que la cobertura de burbujas es idéntica en ambos electrodos y representa el
30 % de la superficie de ambos electrodos, situacién que puede no ocurrir en la realidad. Es
decir, que ambos electrodos tuvieran coberturas distintas. Esa informacion no fue posible de
encontrar en la revision bibliogréafica por lo que se optd por asumirlo como valores iguales.

La cobertura de burbujas no fue considerada en los modelos de las celdas de combustible,
porque los gases en entran a cada electrodo desde el bulk, es decir, desde la zona exterior a
la celda. De este modo, no se genera una zona de burbujas que represente una resistencia
6hmica o resistencia a la transferencia de otras especies a través de ese gas.

No obstante, se considera que como la cobertura de burbujas es un parametro que esta
dentro de una funcién logaritmica, el efecto que genera en el sobrepotencial de activacion
tiene un comportamiento logaritmico®. Los efectos significativos se manifestarfan cuando ©
=1- ]io 6 © = 1, pues en ambos casos, el sobrepotencial de activacion se indetermina.

Entre las Secciones 3.3.1.3 y 3.3.2.3 pueden apreciarse también diferencias en la forma
de las ecuaciones difusivas. Esto se refiere a las Ecuaciones utilizadas para modelar la
transferencia de masa por difusion en cada sistema. En el caso de las Celdas de Combustible,
se utilizaron las Ecuaciones 3.24, 3.25,3.26, 3.27 para describir las difusividades de Efectiva
de Hy y Oy, de Knudsen y Molar respectivamente. En circunstancias que en el Electrolizador
de usaron las Ecuaciones 3.108, 3.109, 3.107. Esta diferencia se debe principalmente a que

2De crecimiento lento, frente a variaciones
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se cuenta con un modelo matematico de referencia el cual fue realizado por Z. Adbin et
al. (Energy, 2017), donde se encuentran detallados los términos de la difusividad y sus
valores. Es por esto que en en el modelo del Electrolizador se utiliza la Teoria de Chapman-
Enskog para el célculo de la difusividad efectiva, lo que también considera el célculo de la
integral de difusion colisional y las tortuosidades de las especies. El caso del modelo para las
Celdas de Combustible, utiliza ecuaciones de Difusividad que son generales, dejando de lado
interacciones moleculares entre las especies del sistema, como si se considera en la Ecuacion
3.110, al considerar la integral de difusion colisional.

Como se puede ver en las Secciones 3.3.1.3 y 3.3.2.3, el modelo considerado se realiza
para la dimension z en las ecuaciones. Esto implica asumir que el fenémeno, ya sea difusivo
o cinético, ocurre indistintamente a lo largo del electrodo. Sin embargo, en la realidad es
esperable que se genere una distribucion de los reactivos a lo largo del electrodo, es decir que
haya una difusion también en el eje y. Esto implicaria que hacia los bordes superior e inferior
de cada electrodo, habria una gradiente de concentracion y que por lo tanto, se generara una
distribuciéon de corriente a lo largo del electrodo. Si bien un modelo de esas caracteristicas
es més completo que asumir que la corriente es idéntica en todos los puntos del electrodo,
la utilidad de hacerlo esta asociada a la optimizaciéon y mejoramiento del diseno de equipos.
Esto quiere decir que se estudia el comportamiento de la celda, para proponerle mejoras al
diseno ya sea fisico como de operacion. El nivel de detalle del presente estudio consiste en un
escalamiento industrial® el cual no cumple la misma mision, por lo que se considera que no
es necesario realizar el modelo con tal detalle.

Por dltimo, con respecto a los modelos utilizados para la resistencia 6hmica, se puede
mencionar que también existen diferencias entre Celdas de Combustible y Electrolizador. En
la Ecuacion 3.116 en el modelo del Electrolizador, pueden notarse 2 zonas para el calculo de
la resistencia: una zona cubierta por burbujas y una zona libre de burbujas. Esta distincion es
coherente con la incorporacion del efecto de las burbujas en el sobrepotencial de activacion.

Sin embargo, este factor nuevamente no aparece reflejado en el modelo para Celdas de
Combustible. Como se menciond anteriormente, la cobertura de burbujas tiene efectos en la
cinética al cubrir los sitios activos. Y también, al ser especies en estado gaseoso generan una
resistencia fisica al paso de la corriente a través de si, por lo que se agrega para el calculo de
la resistencia 6hmica del electrolizador. Se considera que el contemplar este efecto sobre la
resistencia, hace que el modelo sea méas detallado.

6.3.1.2. Datos

Con respecto a los datos, se puede mencionar que para el modelo del Electrolizador, se
tomaron distintos supuestos con respecto a la cobertura de burbujas. En primer lugar se
asumié que la fraccién de vacio del sistema es del 30%. Sin embargo, este valor es una
funcion del flujo molar de reactivos alimentados y de la densidad de corriente. En el estudio
de F. Hine et al. (J. Electrochem. Soc., 1980) se estudia el comportamiento de la fraccion
de vacio con respecto a las variables anteriormente mencionadas. En el presente estudio, se

3De orden de MW
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tomo como dato el valor mas alto obtenido en dicho estudio que corresponde a ¢ = 0,3 [58].
La inclusion o no de este factor, modifica la resistencia éhmica del electrolizador, lo cual es
sensible para el sistema, porque para el rango de la densidad de corriente de operacion del
electrolizador, el voltaje de la celda esta controlado por la resistencia 6hmica, como puede
verse en la Figura 5.1.

Por otro lado, con respecto a las dimensiones fisicas de los sistemas mostradas en la
Tabla A.1, se puede mencionar que estas dimensiones son tipicas para celdas planas de
laboratorio [48], [49]. Este tamafio de 0,01 m? esta estandarizado por lo que también se usa
comercialmente, debido a que permite optimizar el apilamiento de celdas en stacks. Por lo
tanto, se considera que dicho tamano corresponde a un tamano comin de encontrar en la
realidad. Eso no significa que puedan haber celdas méas grandes, pero no seran mas comunes.

Por otro lado, ambos electrodos, en todos los equipos, ya sea electrolizador como celdas
se asume que tienen la misma superficie para que a través de ellos fluya la misma densidad
de corriente.

6.3.1.3. Condiciones de operaciéon

Con respecto a las condiciones de operacion, se puede mencionar que en el caso del
electrolizador, la temperatura de operacion de 80°C se elige como recomendacion del estudio
de Z. Abdind et al. (Energy, 2017) en el cual se senala que a dicha temperatura se minimiza la
cobertura de burbujas en los electrodos en los electrolizadores alcalinos [52]. De todos modos,
éstas pueden operar un rango mas amplio de temperaturas hasta los 120°C [52]. Para las celdas
PEM, se asumi6 su temperatura como 80°C para que se encontrara a la misma temperatura
que el electrolizador alcalino y que en consecuencia, no se requirieran equipos para ajustar
la temperatura entre un ambos equipos. De todos modos, ocurren procesos termodinamicos
intermedios que modifican la temperatura, los equipos utilizados para reajustarla, como las
turbinas, no requieren energia adicional sino que extraen energia al generar dicho ajuste. Aun
asi, las celdas PEM pueden operar en un rango de 23 a 120°C [49], por lo que una forma de

complementar el presente estudio es revisar el efecto de operar a distintas temperaturas en
el par Electrolizador+Celda PEM.

Con respecto a la temperatura de operacion de la celda de 6xido so6lido, se sabe que éstas
pueden operar desde 600 a 1.000°C. Sin embargo, las temperaturas de 1.000°C se utilizan
regularmente en las celdas de disefio tubular [61]. La temperatura de 800°C se utiliza como
recomendacion del estudio de C. Singhal (Solid State Ion., 2000), que menciona que para
celdas de 6xido so6lido de diseno planar, es posible utilizar temperaturas menores como 800°C
[61]. Como ya se ha comentado anteriormente, la temperatura favorece la cinética, haciendo
que el sobrepotencial de activacién sea cada vez més pequeno. Sin embargo, el alcanzar
temperaturas de 800°C ya implica tener equipos que logren mantener dicha temperatura o
calentar los reactivos hasta esa temperatura, por lo que se requiere una entrada externa al
sistema que hace que la eficiencia del sistema disminuya. De todos modos, se comenta que se
podria complementar el presente estudio considerando el uso de celdas tubulares y asi utilizar
temperaturas de hasta 1.000°C.
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6.3.1.4. Curvas de operacién

La principal diferencia entre la curva de voltaje en las celdas de combustible y el
electrolizador, es que para las celdas, el voltaje es decreciente con respecto a la densidad
de corriente, como puede verse en las Figuras 5.2 y 5.3. En el electrolizador ocurre el
caso contrario, como puede verse en la Figura 5.1. Esto se debe a que el electrolizador
corresponde a una celda electrolitica, como se defini6 en la Ecuacion 3.81, mientras que
las celdas de combustible son galvanicas, como se defini6 en la Ecuaciéon 3.1. Esto significa
que el electrolizador necesita una entrada de energia para operar, mientras que las celdas
de combustible extraen energia del sistema quimico. Por lo tanto, la forma de las curvas
presentan la forma esperada [46].

Con respecto a la forma de la curva de densidad de potencia, ésta alcanza un punto
maximo en las celdas de combustible mientras que en el electrolizador es creciente, debido a
la relacion entre el voltaje de la celda y la densidad de corriente anteriormente mencionada. De
todos modos, se puede senalar que para el caso del electrolizador, la densidad de corriente de
intercambio limite es del orden de 10" A m~2. Eso significa que para tal rango de densidad de
corriente, el voltaje del electrolizador y por tanto, la densidad de potencia, se indeterminaran.

Con respecto a la forma misma de las curvas se puede notar que existen diferencias en
entre las celdas de combustible. En la Figura 5.2 se aprecia que para densidades de corrientes
cercanas a 0, presenta una caida de voltaje de aproximadamente 0,4 V. La celda de 6xido
solido presenta la misma caida de voltaje con una variaciéon de aproximadamente 8.000 A
m~2, como puede verse en la 5.3. Esto se debe a que la celda de intercambio proténico opera
a una temperatura de 80°C y la de 6xido s6lido a 800°C. Como puede verse en la Ecuacion
3.6, el sobrepotencial de activacion es funcion de la temperatura. Eso quiere decir que a
mayores temperaturas, la cinética se favorece. Por lo que, temperaturas altas, el término del
sobrepotencial de activacion tiene menor magnitud que en el caso de celdas con temperaturas

mas bajas, como 80°C [49].

En la zona de control por resistencia 6hmica de las curvas, el caso de la celda PEM tiene
una menor pendiente que la celda SO. De hecho, la celda SO tiene una apariencia lineal
en caso todo el rango de la simulacion. Esto quiere decir que el fenémeno dominante en la
celda SO es la resistencia 6hmica [73], incluso no mostrando el efecto de los otros fenémenos
(difusivo o cinético), en circunstancias que en la celda PEM si se pueden apreciar. Esto se
ve influenciado por aspectos del diseno y los materiales de la celda, como el espesor de los
componentes y sus conductividades. En este caso particular, se aprecia que la celda PEM no
tienen dominancia por la resistencia 6hmica, sino que por el sobrepotencial de activacion [49].

Para el caso del electrolizador, la curva también se aprecia predominantemente lineal,
donde la magnitud de la resistencia 6hmica es superior a los otros fenémenos dentro de este
equipo, incluso si la temperatura de este equipo sea igual a la de la celda PEM. Esto se debe
a la resistencia del diafragma que es 0,016 €2 siendo que la resistencia total de la celda de
6xido solido es de 0,002 €2, por lo que la resistencia 6hmica en el electrolizador es el fenémeno
que domina la cinética [52].
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De las condiciones de operacion obtenidas desde las curvas de polarizacion se muestran en
la Seccién 5.1.1.1,puede notarse una diferencia entre los valores de las densidades de corriente.
Mientras que para la celda de 6xido solido es 13.316 A m~2, para la celda de intercambio
proténico es 4,75 A m~2. Esta diferencia se debe a la temperatura de operacién de cada una,
pues como se mencioné anteriormente, la cinética se ve favorecida con mayor temperatura.
Aunque la principal diferencia se atribuye a la cinética de la celda, como puede verse en la
6.2, la densidad de corriente limite del &nodo para la PEMFC es de 4,78 A m~2 mientras
que para la SOFC es de 2,6x10" A m~2. La diferencia entre ambo casos es tan grande
que independiente de que se pueda aumentar la temperatura de la PEMFC, la densidad de
corriente limite no permitira que se opere en un rango mayor. Si bien, la densidad de corriente
limite si es una funciéon de la temperatura, el aumento de dicha temperatura no es capaz de
contrarrestar a los otros factores involucrados, como la difusividad efectiva. En la Tabla 6.2
se aprecia que las difusividades en el caso de la PEMFC son por lo menos 5 6rdenes de
mangnitud, menores que para la SOFC. Esto senala que la capacidad de los materiales de los
electrodos para transferir especies a través de si, es bajo. Por lo tanto, se cree que los valores
utilizados para calcular la difusividad efectiva en la PEMFC, no son apropiados.

Tabla 6.2: Comparativa entre los valores de la cinética difusional entre las PEMFC y SOFC.

jLo, / Am™? 4,1 2.4x10M"
jum, /A m™? 4,78 2,68x10™
jum,o / Am™2 | No aplica | 1,45x10"
D% /mZs ! | Lix10-10 | 1,92x10°
D2 /m?s ! [259x107" [ 7,95x107°
Dgﬁgo /m?s™! | No aplica | 4,3x107°

Para el caso del electrolizador, el valor de la densidad de corriente es un valor obtenido
ocupado por electrolizadores alcalinos industriales. Los valores del voltaje de operacion y
subsecuentemente, de la densidad de potencia se obtienen de dicho supuesto.

6.3.2. Baterias

6.3.2.1. Modelo

Haciendo una revision general del modelo planteado para las baterias de ion-litio en
la Seccién 3.3.3, puede notarse que no hay un analisis fenomenolégico como ocurre en el
modelo para celdas y electrolizador. Lo que se aprecia, es un modelo orientado a parametros
operacionales del sistema: voltaje de operacion, capacidad de almacenamiento y densidad de
descarga. Es decir, no se considera en el modelo, aspectos como el transporte de iones dentro
de la bateria o de potenciales en los electrodos. Esta diferencia se debe a que las baterias son
una tecnologia de mayor relevancia en el mercado, es decir, que se comercializa en grandes
voltimenes, con un mercado avaluado en 30.186,8 millones de dolares en 2017 74|, mientras
que el mercado de las celdas de combustible de un avalio de 342 millones de doélares en

96



2019 [75]. Esto implica que el desarrollo tanto tecnolégico como comercial de las baterias
de ion-litio ha optimizado su diseno hasta un punto en el para dimensionar un sistema de
baterias, se necesitan valores operacionales solamente [59| y no necesariamente un analisis
fenomenolégico.

Otra diferencia fundamental entre el modelo de baterias y el modelo de celdas es el
considerar la temperatura. El modelo de baterias no considera la temperatura de operacion
como un parametros de operacion. Si bien las baterfas de ion-litio tienen una temperatura de
funcionamiento entre los -25 y los 40°C [38], el no considerar este aspecto implica que desde
el modelo no se puede ajustar la operacion de los equipos a otras condiciones mas que las que
senale el fabricante. En virtud de lo anterior, se puede senalar que los equipos tienen menor
versatilidad, operacionalmente hablando, que el RHFC.

Sin embargo, el presente estudio se realiza con esta diferencia debido a que se busca realizar
este estudio con las herramientas metodolégicas y de modelo més actuales y contingentes,
para ser mas cercanos a la aplicacion industrial. Por lo tanto, se reconoce la diferencia entre
los modelos, pero se recalca que ambos representan el nivel de desarrollo comercial de cada
tecnologia.

6.3.2.2. Datos

Los datos utilizados para la eficiencia estan sacados de la hoja de datos del fabricante
de las baterias. En este caso se sefiala que las baterias tiene una eficiencia del 96 %, que se
condice con la eficiencia del 94-99 % encontrada en el estudio de Z. Yang et al. (Chen. Rev.,
2011) [38] . Y ese es el valor que se utiliza en el modelo. Si bien se puede plantear un modelo
para calcular la eficiencia, no se considerara, pues las baterias, al ser una tecnologia madura
en el mercado, solamente se tomarédn como referencia para este estudio, por lo que el foco de
este estudio era definir las ecuaciones para dimensionar un sistema de baterias. Una forma
de mejorar el presente estudio seria precisamente, deducir un modelo para el calculo de la
eficiencia de las baterias considerando condiciones de operacion.

Otro aspecto importante de mencionar tiene que ver con el uso las baterias. El sistema fue
dimensionado utilizando las dimensiones y datos de operaciéon para baterias de automovil.
Es decir, baterias adaptadas para la electromovilidad. Esto genera una diferencia respecto de
las baterias mas adecuadas para una aplicacion grid. La diferencia radica en que las baterias
para automoviles estan disenadas para carga rapida y para ser lo mas livianas posible [3§].
Mientras que las baterias para usos estacionarios tienen como principal objetivo el tener larga
vida 1til* y largo ciclos de carga y descarga® [38]. Por lo tanto, las baterfas mostradas en este
estudio podrian tener un desempeno de menor calidad que las baterias disenadas para este
tipo de aplicacion. De este modo, la energia de retorno y la eficiencia de este sistema podrian
ser mayores a las calculadas.

4Mayor a 15 afios.
®Mayor a 10.000 ciclos.
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6.3.2.3. Condiciones de operaciéon

El sistema opera en un voltaje de 24 V porque son las condiciones sugeridas por el
fabricante de las baterias utilizadas y porque es el mismo voltaje que se utiliza en el caso
referencial de Berlin, Alemania [93]. De todos modos, un sistema de baterias puede operar a
menor voltaje, llegando hasta 12 V para sistemas de 200 kW o menos [76]. Para sistemas del
orden de MW, se puede aumentar el voltaje a 36 o 48 V, pero este factor se debe revisar en
conjunto con la capacidad de las baterias mismas.

De todos modos, la implicancia directa de operar a un mayor voltaje es que el ntimero de
baterias seria menor a las unidades calculadas.

6.3.2.4. Resultados en baterias

De las ecuaciones de disenio se obtiene que la cantidad de celdas es de 110 unidades,
ordenadas en 10 strings de 11 celdas cada uno. El ordenamiento se hace en strings porque
si no se hiciera de esta manera, uno de ellos podria tener un voltaje distinto al resto y eso
generaria que la corriente que fluye por cada string no fuera la misma. Si esto ocurriera, el
sistema podria terminar generando un corto circuito que haga que un flujo mayor de corriente
pase por el string que genere menor resistencia arruinando las baterias mismas u otras partes
de un sistema. De este modo, siempre se debe asegurar que los strings tengan siempre el
mismo voltaje.

6.3.3. Balance de masa y energia

En primer lugar se menciona el régimen de operacion: la energia entra al sistema por 10,25
h y sale por 17 h. Para un ciclo de 24 h, existen 7 h de entrada neta y 13,75 h de salida neta
del sistema. Entonces, en estricto rigor, el sistema es continuo solamente durante 3,25 h. Sin
embargo las ecuaciones se plantean como si el sistema fuera indistintamente continuo. Esto
se realiza asi debido que al conocer la frecuencia con la que el sistema tiene entrada neta
y salida de energia, se puede decir que el sistema es continuo en un margen de tiempo més
grande que 24 h. Por lo tanto, al tener la certeza de la duracion de los periodo de entrada y
salida neta, permite que el sistema si pueda considerarse como continuo.

Por otro lado, se asume que los equipos donde existe separacién de especies como los
condensadores o el separador de fases, realizan dicha operaciéon integramente. Esto quiere
decir, que a la salida de dichos equipos las corrientes son de especies puras. Esto no
necesariamente ocurre, por lo que serfa probable que existiera contaminaciéon en ambas
corrientes. Eso significaria que por ejemplo, la corriente de Hy llegara al electrolizador con
cierta humedad o que el HyO llegara al electrolizador con trazas de Hs.

También, se asume que el sistema no tiene reacciones adicionales. es decir, no se producen
reacciones parasitarias en ningtin equipo electroquimico o no existen entradas de especies
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parasitarias que puedan contaminar las corrientes y reaccionar con ellas. Si bien esto podria
pasar, no es simple predecir qué pueda contaminar las corrientes porque eso depende de
diversas variables como el lugar en el que se ha ubicado la planta o si hay otros procesos
ocurriendo cerca de la planta, la humedad ambiental del lugar, la temperatura, que puedan
favorecer la degradacion de las tuberias y con ello la contaminacion de las corrientes.

Las ecuaciones del balance de masa no consideran las pérdidas de masa, es decir, no son
capaces de predecir si se presentan fugas y tampoco pérdidas. Estas situaciones a la larga se
pueden presentar de todos modos en los sistemas y si tal fuera el caso, se tendria que recargar
el sitema con H5O en algiin momento de la operacion. Pero para estimar dicha cantidad o las
reparaciones fisicas que se deben realizar, se debe hacer una revision a parte que este estudio
no aborda.

Mismo es el caso con el aislamiento térmico del sistema. Algunos equipos y en particular
las tuberias y conexiones se asumen adiabaticos. Pero en la practica, el calor de todos modos
es probable que se disipe. En ese sentido, las temperaturas de operacion no se alcanzarian en
los equipos y por ello seria necesario aumentar la potencia de algunos equipos para realizar
dicho ajustes.

6.3.3.1. Resultados del balance de masa y energia

El balance de masa para los tres RHFC es idéntico, salvo por el sistema SOFC+R que
tiene un ciclo cerrado de agua para el ciclo Rankine. Pero el ciclo principal presenta los
mismo valores de producciéon de Hy en el electrolizador y de consumo de Hs en las celdas de
combustible, como puede verse en las Tablas 5.4, 5.7 y 5.10. Esto se debe a que en los 3 casos,
el balance de masa se hace como funciéon del flujo de Hy que se produce en el electrolizador.
Es decir, todas las otras corrientes quedan expresadas como una funciéon de dicho flujo. Y
dado que la potencia de entrada al electrolizador y su densidad de corriente son datos de este
estudio, los 3 sistemas presentan los mismo flujos. El hecho de que todos los flujos sean iguales,
permite realizar la comparacion del funcionamiento de los sistemas, pues la tinica diferencia
entre ellos seré el funcionamiento de los equipos auxiliares y cada celda de combustible, para
finalmente encontrar diferencias en la n y ESOL

Un caso similar de RHFC donde se almacena energia de una fuente de ERNC. El caso de la
planta edlica de Galicia presenta una celda PEM y un electrolizador alcalino. En este sistema,
el flujo volumétrico de Hy producido es de 60 Nm? h=! y el flujo consumido por la celda es de
70 Nm?® h~!. La potencia que recibe el sistema es de 17,6 MW y la potencia de las celdas es
de 55 kW [77]. El sistema encontrado en el presente estudio tiene un flujo de Hy producido en
el electrolizador de 456,7 Nm?® h~! y de flujo consumido en la celda de 275,4 Nm? h=!. Puede
notarse que la produccién especifica de Hy en el caso de Galicia es de 3,4 Nm? (h MW)~!
mientras que para este estudio es de 7,6 Nm? (h MW)~!. Esta diferencia podria producirse,
entre otras cosas, por la presion de operacion del electrolizador del caso en Galicia pues opera
a 10 bar [77]. Aunque también se ve directamente influenciado por la cinética elegida para el
electrolizador. Esto porque el flujo de especies gaseosas a almacenarse proviene directamente
desde el electrolizador. De este modo, al haber elegido una densidad de corriente de operacion
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menor, el niimero de estanques se reduciria consecuentemente. Considerando lo anterior, se
puede mencionar que el sistema planteado en el presente estudio tiene una capacidad mayor
de produccion de Hs, es decir, 1 Nm?® producido tiene mayor rendimiento respecto de la
energia necesaria producirlo que en el caso de Galicia. De todos modos, para tal referencia
hace falta conocer la densidad de corriente del electrolizador, que no esta reportada para el
caso de Galicia. En el estudio de K. Agbossou (Int. J. Hydrog. Energy, 2012) se menciona
que los electrolizadores alcalinos industriales pueden tener una producciéon de Hy de hasta
760 Nm?® h~!. Y ademaés, que el objetivo de las empresas fabricantes de electrolizadores, es
construir equipos cuya densidad de corriente sea de 1.000 A m~? para mejorar la eficiencia
global de los sistemas que operan a presiones mayores a 10 bar [53]. Si tales condiciones se
aplicaran al presente estudio, la eficiencia del sistema aumentaria a 16,7 % y la ESOI a 41 para
el caso del sistema SOFC+R y se prevée la misma tendencia para los sistemas SOFC+Int y
PEM. Por lo tanto, la densidad de corriente escogida de 4.000 A m~2 podria reducirse y con
ello aumentaria la eficiencia y la ESOI de los sistemas. El punto en contra que se encuentra
con este cambio es que el area de los electrolizadores aumentarfa a 12.281 m?, por lo que
aumentaria considerablemente el valor del proyecto, considerando que el valor actual es de
2.731 m?, como puede verse en la Figura 5.5

Como se ve en la Tabla 5.9, el drea requerida para las celdas PEM es de 1.400.880 m?, que
para celdas de 0,0126 m? corresponde a un total de 111.180.960 celdas. Esto es 5 6rdenes de
magnitud méas grande que el caso de la cantidad de celdas de SO que son 49.470 unidades y el
electrolizador con 91.050 unidades. Esta gran diferencia en sus valores, se debe a la densidad
de corriente de operacion de la PEMFC, que es 4 6rdenes de magnitud menor que para la
SOFC o el electrolizador, es decir, el nimero de equipos se ve directamente relacionado con
la cinética de estos, por lo que queda en evidencia el contar con valores cinéticos apropiados
para el diseno que se va a realizar. Lo anterior genera que la principal dificultad técnica
sea el espacio para montar el proyecto. Si las PEMFC organizadas en 2.223.620 stack se
ubicaran una al lado de la otra, ocuparfan 28.000 m?, que corresponde a la superficie de
4 canchas de fatbol® [78] aproximadamente. Este aspecto hace que el sistema con PEMFC
pierda relevancia para el estudio, porque su tamano lo hace autométicamente inviable.

Con respecto al tamano de los equipos electroquimicos dimensionados, se puede mencionar
que los proyectos industriales que se conocen, no declaran la cantidad de celdas o el area de
estas, ya sea de electrolizadores o celdas de combustible como se realiza en el estudio de
G. Gahleitner (Int. J. Hydrog. Energy, 2013) donde se revisan 28 proyectos de RHFC en el
mundo [79]. En tal caso se puede mencionar el proyecto 'DTE Energy Hydrogen Technology
Park.e® Michigan, Estados Unidos, en el cual se utilizan cuatro celdas PEM de 10 kW de
potencia cada una y un electrolizador alcalino de 99 kW de potencia que produce Hy a una
tasa de 48 kg dia™! [79]. Entonces, si bien, no se conocen las 4reas de los equipos, se puede
hacer una comparacion de su produccion especifica: en el caso estadounidense, la produccion
especifica es de 484,8 kg (dia MW) ™! y el caso de este estudio es de 70,3 kg (dia MW)~!. De
este modo, se puede intuir que dado que la producciéon especifica es menor para el presente
estudio, el sistema tiene menor capacidad productiva por cada MW consumido, de modo que
tiene menor area la del caso estadounidense. De todos modos, esto podria explicarse desde
el punto de vista cinético, lo que fue discutido previamente. Debido a esta comparacion, se

5De superficie de 7.040 m? = 64 m x 110 m
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cree que las celdas de combustible también estarian sobre estimadas.

6.3.3.2. Variaciéon de parametros

Con el fin de ver el impacto del cambio en el sistema RHFC, se genera la variacion de
parametros para algunos valores relevantes del sistema. En la Figura 5.4 se puede ver el
comportamiento del flujo de Hy producido en el electrolizador y la potencia de salida de cada
sistema con respecto a cambios en la corriente del electrolizador. Puede notarse que a medida
que la corriente aumenta, el flujo de Hy es mayor. Es decir, mientras més corriente fluya por
el sistema, mayor sera la produccion del gas, tal como senala la Ley de Faraday. Y debido
consecuentemente con el aumento del flujo de Hy, eso implica que hay méas disponibilidad
de combustible para utilizarse en las celdas de combustible. Por lo que también aumenta la
potencia de salida de los sistemas.

Otro aspecto que se puede ver en la Figura 5.4 corresponde a la tendencia en la potencia
entre los sistemas. Es decir, el sistema que presenta mayor potencia de salida es el sistema
SOFC+R y el de menor potencia es el sistema PEM y ese orden se mantiene a en el rango
de evaluacion.

En la Figura 5.5 se hace una comparacion entre las areas de los equipos y la densidad de
corriente del electrolizador. Esto se hace con el fin de reforzar la idea de que en este sistema
el area total de los equipos electroquimicas no es fija, sino que se obtiene desde los balances
de masa y energia. Por otro lado, en la Figura 5.5 también puede apreciarse la sensibilidad de
dimensionamientos los equipos electroquimicos respecto de la densidad corriente de operacion
del electrolizador. Puede notarse que que para corrientes menores a 500 A m~2, el area total
de los sistemas tiene un crecimiento considerable. Esto se debe a que en ese rango, el voltaje
del electrolizador esté siendo dominado por el sobrepotencial de activacion el cual tiene un
comportamiento logaritmico y como tan, para valores cercanos a 0, se indetermina.

6.4. Parametros técnicos

Con respecto a la Energia de Retorno se puede mencionar que esta herramienta solamente
considera a la energia eléctrica de cada equipo. De este modo, se deben ajustar los valores
de la estimacion por un coeficiente de correccién que corresponde a la eficiencia de la red
eléctrica que es 0,3 [6]. Sin embargo, este parametro corresponde a la eficiencia de conversion
de una red eléctrica que no es chilena, por lo dicho coeficiente podria no ser el més adecuado
para el caso de Chile. En ese sentido, los resultados obtenidos podrian estar desviados de la
realidad.

Por otro lado, el ESOI tampoco considera a los equipos que disipen calor, como los
condensadores. Una definicion modificada del ESOI que considerara este aspecto tendria
un valor menor debido a que estos equipos si forman parte de los sistemas propuestos y
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si se utiliza energia para fabricarlos, de modo que el no considerarlos en el calculo, hace
que la herramienta no cuantifique la capacidad de los equipos de retornar energia invertida
en ellos. Similar es el caso para los tanques de almacenamiento de las especies O, y H5O.
Estos tanques tampoco se contabilizan en la ESOI, porque para contabilizar un tanque, se
necesita ponderar por el poder calorifico de la especie que esta dentro de si. Sin embargo, el
poder calorifico se calcula solamente para especies que son combustibles, caracteristica que
no tienen el Oy ni el H,O. Por esto mismo, se refuerza la idea de que el ESOI, podria tener
una definiciéon corregida y en tal caso su valor seria menor al calculado.

Con respecto al caso del tiempo de vida 1util 7 de los equipos no electroquimicos es mas
largo que el tiempo de evaluacion, genera desviaciones de la realidad. Esto porque los equipos
pueden fallar en un periodo méas corto. Por ejemplo, los compresores tienen una vida ttil de
10 a 15 anos [80], las bombas de 2 a 5 anos [81] y las turbinas de 7 a 14 anos [82]. Como
puede notarse, estos equipos tienen distintas vidas ttiles, por lo que considerar este aspecto
en el célculo es relevante pues aumentara la tasa con la que se tienen que renovar los equipos
y eso implica directamente que hay més energia invertida en construccion, haciendo que el
valor del ESOI disminuya. Y por tltimo, tampoco se consideraron en el calculo, valores como
las tuberias, conexiones eléctricas, controladores, valvulas, llaves de paso, etc. Estos factores
son relevantes para el funcionamiento del sistema sin embargo, no fueron considerados. Si
estos términos se agregasen, en una ESOI corregida, su valor seria menor al calculado en este
estudio.

La ESOI para las baterias solamente depende de la eficiencia de las baterias como valor
operacional. Una definicién que esté en funcién de los parametros operacionales del sistema
seria més cercana a la realidad para este sistema. Los valores de los coeficientes de la
Ecuacion 4.6 pueden no ser los mismos que para las baterias escogidas. Es decir, pueden
haber diferencias en la estimacion de dichos coeficientes respecto de los coeficientes que
tendrian las baterias elegidas para este estudio. En ese sentido, el valor de la ESOI podria
modificarse si se conocieran esos coeficientes correctamente.

Con respecto a la eficiencia, se menciona que por como esta definida para los sistemas SO
corresponde a una eficiencia térmica de ciclo. Es decir, la energia de salida del sistema es el
trabajo neto que el sistema genera y este valor se compara con el calor total de entrada que
el sistema recibe. Esta definicion se considera debido a que para el RHFC, esto representa la
eficiencia conjunta de todos los equipos, funcionando como un sistema de almacenamiento.
Es decir, la eficiencia térmica del RHFC tiene sentido porque representa el funcionamiento
de todos los equipos, que componen el sistema de almacenamiento, pues el propoésito de
este estudio es retratar la eficiencia del sistema de almacenamiento como un todo. Esto
se menciona para contrastar esta eficiencia con la eficiencia de las baterfas. En el caso de
las baterfas, la definicién de la eficiencia corresponde a la fenomenologia eléctrica de los
equipos y no considera aspectos termodinamicos. Es decir, los aspectos que generan pérdidas
de eficiencia se asocian a resistencias eléctricas del sistema con las respectivas corrientes,
mientras que en el RHFC se consideran pérdidas térmicas. Si bien estas definiciones se ven
sumamente diferentes, se cree que lo mas relevante para el presente estudio es retratar la
eficiencia del sistema de almacenamiento completo. Por ello que a pesar que las eficiencias
se definan de manera distinta, ambas definiciones responden al calculo de la eficiencia de
un sistema de almacenamiento, incluyendo a todos los equipos que cada sistema involucre.
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Por lo tanto, considerando que el RHFC tiene mayor diversidad de equipos y cambios
termodindmicos en las distintas etapas, se cree que esto generara que su valor sea menor
al valor del sistema de baterias, pues el ciclo de Carnot tiene una eficiencia méxima de
40 % [44].

De todos modos se calculd la eficiencia de conversiéon de los equipos electroquimicos de
cada RHFC: electrolizador y celda de combustible, para tener una eficiencia que pudiese
compararse con el caso de las baterias, en términos electroquimicos.

6.4.1. Resultados de parametros técnicos

6.4.1.1. Eficiencia

Como puede verse en la Tabla 5.12, el sistema de baterias tiene la mayor eficiencia y la
mayor ESOI. Esto implica que este sistema es el que presenta el mejor desempeno técnico.

Por otro lado, si se comparan las configuraciones de las celdas de 6xido soélido, puede
notarse que la utilizacion de un ciclo de Rankine acoplado tiene mejor desempeno que
precalentar las corrientes de Hy y de Os. Es decir, la potencia que se genera en la turbina del
sistema SOFC-+R es mayor que el calor requerido por los calentadores 1 y 2 en el sistema
SOFC+Int.

Con respecto a las dos celdas en estudio, puede apreciarse que ambos sistemas SOFC
tienen tanto n como ESOI mayor que el sistema PEM. Esta diferencia se debe a que los
sistema SO poseen una mayor potencia total de salida: 4,57 MW en el SOFC+R, 3,69 MW
en el SOFC-+Int versus 3,64 MW en el PEM. Es decir, incluso si el sistema PEM opera
a menor temperatura y se generan cambios termodinamicos en la misma magnitud que en
los sistema SOFC, es mas conveniente que dichos cambios si ocurran. Por lo tanto, es mas
conveniente operar a 800°C que a 80°C.

Luego, si se realiza la comparacion entre los sistemas RHFC y el sistema de baterias, puede
verse que el sistema de baterias tiene una eficiencia aproximadamente 1 orden de magnitud
mayor a la de cualquier sistema RHFC. Se cree que esta situaciéon ocurre debido a 2 factores
principalmente. El primero tiene que ver con la cantidad de equipos involucrados en cada
sistema. Los RHFC son sistemas complejos, que cuentan con mas de 2 equipos distintos,
mientras que los sistemas de baterias son esencialmente, solo baterias conectadas de alguna
manera en particular. Los distintos equipos generan cambios termodinamicos a las especies
del sistema, por lo tanto, los equipos tienen trabajos o calores involucrados que en algunos
casos corresponden a energia que se disipa, es decir, que se pierde. Sin embargo, las baterias
no necesitan generar cambios de presion ni temperatura en las especies para dentro de ellas
para operar.
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6.4.1.2. ESOI

Con respecto a la ESOI, la tendencia es similar. El sistema SO que usa un ciclo de Rankine
acoplado tiene mayor ESOI que un sistema que solo precalienta las corrientes en el sistem
SOFC+Int. Sin embargo, cuando se hace la comparacion entre los sistemas SOFC y el sistema
PEM puede notarse una diferencia de casi 3,5 veces en el valor. Esta diferencia se debe a
los términos involucrados en el calculo de la ESOI. Como fue discutido con anterioridad, el
sistema PEM cuenta con menos equipos que los sistemas SOFC, por ejemplo, no cuenta con
calentadores ni condensadores. Ademés, la potencia de salida de sus sistema es menor a la de
lo sistemas SO. De este modo, el calculo de la ESOI serd menor que para los sistemas SOFC.

Cuando se realiza la comparacion entre los RHFC y el sistema de baterias, puede notarse
que el sistema de baterias es levemente mayor que el sistema SOFC-+R. El valor de ESOI
para baterias es un célculo hecho utilizando constantes en vez de parametros operacionales
de las baterfas, como podria ser la potencia de salida y el tiempo de vida 1til junto con la
tasa de renovacion de baterias. Por el contrario, se utilizan los términos de niimeros de carga
y descarga, densidad de descarga e intensidad energética de las baterias. El parametro que
si es operacional es la eficiencia de la bateria, pero en este estudio, ese valor se asumi6é como
una constante que se extrae de la hoja de datos del fabricante de las baterias, por lo que
también se considera constante. En ese sentido, la ESOI para las baterias se asume como una
estimacion més gruesa que para los RHFC, pues su calculo solamente se basa en constante
que fueron encontradas en bibliografia, en circunstancias que para los RHFC, los célculos se
realizaban desde los balances de masa y las condiciones de operacion elegidas para el estudio.
Una de las implicancias que se podrian obtener de una estimaciéon mas gruesa es que los
resultados estén sobre estimados, es decir, que los valores sean mayores a los que serfan en la
realidad si el estudio se hubiera hecho en el mismo nivel de rigurosidad que para las RHFC.

También es relevante mencionar que el célculo para la ESOI se realizé para un horizonte
de evaluacion de 20 anos. En este periodo, hay equipos que podrian ser cambiados més de una
vez, particularmente para baterias, que se sabe tienen una vida ttil de entre 4 a 7 anos [66].
Esto implicaria, que para un horizonte de 20 afios de operacion, las baterias se reemplazarian
como minimo 2 veces. Es decir, se tendrian que fabricar 213.600 baterias para este proyecto.
Lo anterior implicaria que el sistema de baterfas tuviera una ESOI menor a la determinada
en este estudio, debido a dicha reposicién. Por lo tanto, como la diferencia entre las baterias
es de aproximadamente 3 puntos, esta diferencia podria acortarse mas o incluso invertirse si
el modelo fuera modificado considerando valores operacionales y el reemplazo de los equipos.

6.4.1.3. Valores referenciales

Con respecto a valores referenciales, del estudio de M. Pellow et al. (Energy & Environ.
Sci., 2015) se muestran en la Tabla 6.3. Ademas, se menciona que para RHFC, no existen
estudios que se hayan realizado para celdas de 6xido sélido.

En primer lugar, puede notarse que en el mencionado estudio, la ESOI de las baterias
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es menor a la ESOI del RHFC con celdas PEM. Esto se debe a que la producciéon de
materiales para la RHFC tiene menor intensidad energética que para la construccién de
las baterias de ion-litio [6]. Ahora la eficiencia en las baterias es mayor al RHFC debido a
los diferentes funcionamientos de los equipos, la eficiencia en un caso solamente depende de
las baterias y en el otro, depende de 2 equipos electroquimicos, un tanque y un compresor,
por lo que la eficiencia disminuye al haber mas equipos involucrado y donde existen cambios
termodindmicos. Teniendo lo anterior en cuenta, se puede notar que existen diferencias entre
los casos referenciales y los encontrados en el presente estudio, como puede verse en la Tabla

6.3.

Tabla 6.3: Comparaciéon de valores encontrados en el presente estudio y el de M. Pellow et
al. (Energy & Environ. Sci., 2015).

Sistema Estudio n/- ESOI /-
Presente estudio | 9,72 8
RHFC PEM M. Pellow (2015) | 30 59
Presente estudio 96 33,9
Baterias ion-litio | M. Pellow (2015) | 83 35

Para el caso del RHFC, la diferencia de 59 a 8, se debe principalmente a 2 aspecto:
en la cinética de la PEMFC y la configuraciéon del sistema. En primer lugar, como se ha
mencionado con anterioridad, la densidad de corriente de operacion de la PEMFC es 3 6rdenes
de magnitud menor a la de la SOFC, lo que se debe al aspecto difusivo de la celda. Esto
impacta en el tamafnio que tiene el sistema y en la capacidad de éste para producir potencia
de salida. En segundo lugar, en el RHFC planteado en el estudio de M. Pellow et al. (Energy
& Environ. Sci., 2015), el sistema cuenta con un electrolizador alcalino, un compresor de Hy,
tanques de almacenamiento, una valvula y la celda PEM. Es decir, no considera las lineas de
almacenamiento de Oy ni HyO y todos los equipos asociados a ellas. Ademés, dicho estudio
recibe 5 MW de una fuente de ERNC y la potencia que genera la celda PEM es de 2,6 MW [6].
El RHFC PEM del presente estudio tiene una potencia de aproximadamente 3,6 MW, sin
embargo la entrada al sistema es de 60 MW. La diferencia de la ESOI de 59 a 8 se debe
a que el sistema tiene salida no aprovechada de 56,5 MW en operacion que se desperdicia.
Ademés, el disenio propuesto que se ve en la Figura 3.3, consta de mas compresores y tanques,
también de una bomba, turbinas y equipos de separaciéon y mezcla, que en conjunto hacen
que el sistema funcione haya requerido mayor energia para construirse comparado al modelo
de M. Pellow, por lo que su ESOI termina siendo menor. Mismo es el caso para la diferencia
en la eficiencia, done en la referencia es mayor al presente estudio 30 a 9,72. Esta diferencia
se debe a la cantidad de equipos involucrado y a la pérdida que genera el sistema.

Para el caso de las baterias, se puede notar que la ESOI tienen una diferencia de 1,1.
Esta diferencia radica en que el presente estudio propone una version corregida del calculo
de la ESOI en la que se considera ademas la eficiencia de la bateria, como se muestra en la
Ecuacion 4.6. De lo contrario, el resultado seria idéntico al caso de referencia, pues los datos
utilizados para su célculo fueron extraidos precisamente desde el estudio de M. Pellow. Con
respecto a la eficiencia de también se aprecia una diferencia. La principal razén por la que
ocurre esta diferencia es que el valor de la eficiencia de 96 % usado en el presente estudio
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corresponde al valor entregado por el fabricante de las baterias, mientras que para el caso la
referencia corresponde a un valor operacional que fue encontrado en dicho estudio.

Para el caso de la RHFC con celda de 6xido s6lido, no se cuenta con un estudio que permita
tener una referencia para el valor de la ESOI. Sin embargo, se puede tener una idea de su
valor considerando la forma en la que se define la ESOI, el valor para la ESOI de otra celda
de combustible y la eficiencia de la celda de 6xido s6lido. Como se sabe, la ESOI corresponde
a la relacion de la energia retornada a la red eléctrica con respecto a la energia requerida para
construir los equipos en cuestion. El caso del RHFC con celda SO, si se hubiera planteado un
modelo simple como en el modelo de M. Pellow (que no tiene lineas de almacenamiento de
Os ni H50), tendria que tener un calentador para aumentar la temperatura de la corriente
de Hy antes de entrar a la celda SO. EN ese sentido habria un equipo adicional por construir
y que incorporar al denominador del ESOI. Por ello, el valor podria ser menor. Sin embargo,
sabiendo que la eficiencia de las celdas SO ronda entre el 50 y 60 % [83]. En el mismo estudio,
se senala que la eficiencia de una celda PEM esta entre 40 y 45% [83|. Teniendo esto en
consideracion, piensa que dado que la eficiencia de la celda SO es mayor a la de la celda
PEM, entonces la celda SO tendria una mayor capacidad de retornar energia a la red, por lo
que finalmente su ESOI seria mayor al sistema PEM.

Volviendo a la Tabla 5.12, la tendencia de los parametros técnicos es clara y senala que
el sistema de baterfas de ion-litio es més eficiente y tiene una mayor energia de retorno
que cualquier sistema de celdas de combustible en estudio. Sin embargo, como se mencion6
anteriormente, al menos en el caso de la ESOI, este parametro podria ser incluso menor
que algin RHFC, si se complejizara el modelo. Por lo tanto, surge la pregunta ;Qué es mas
relevante técnicamente: n o ESOI?. Esta pregunta no es trivial de responder y es posible
que una de las formas de abordarla sea el planteamiento de una optimizaciéon multiobjetivo.
Pero el presente estudio no considera aquéllo. En ese sentido, se tendra que buscar una forma
alternativa para explorar dicha pregunta. Si se remite a la definicion de la ESOI, se puede
notar que un sistema es conveniente energéticamente si ESOI >1, pues esto significa que dicho
sistema tiene la capacidad de retornar toda la energia que fue invertida para su construccion
y mas. Luego un sistema es mas conveniente que otro si su ESOI es mayor a la de otro. Sin
embargo, para el caso de la eficiencia, un sistema es conveniente si n — 1. Tal valor implica
es el ideal pues implica que el sistema entregue toda la energia que entra a él en un ciclo
de carga. En la practica es dificil que esta situacion ocurra, pues los equipos tienen pérdidas
asociadas a irreversibilidades [44]. Un sistema serda mas conveniente que otro si su 7 es mayor
a la de otro. Pero esta acotado por el valor 1, en circunstancias que la ESOI en principio no
tiene una cota superior. Por eso se puede mencionar que la ESOI es favorable una vez que
mayor a 1 y es cada vez més favorable si ese valor aumenta’, pues es una mejor inversion.
En el caso de la eficiencia, no se da la misma situaciéon, pues no se tiene un punto desde el
cual cualquier sistema ya sea conveniente. Ademas, el hecho de que por cada ciclo se reciba
la mayor cantidad de energia para consumo maéas preferible. Y dicho aspecto es algo que la
ESOI no tiene la capacidad de analizar, pues estudia la vida util completa del sistema. Es
dicha diferencia la que hace intuir que dado que todos los sistemas si tienen una ESOI que
les permite llamar 'convenientes energéticamente’, la decision podria tomarse considerando
su funcionamiento en cada ciclo. Y por esta razon, la eficiencia seré el punto de decision con

"En palabras simples: mientras mas grande, mejor
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respecto al punto de vista técnico.

Considerando todo lo anterior, el sistema de baterias reuniria las caracteristicas técnicas
para ser elegido como el sistema de almacenamiento para este estudio.

6.5. Parametro econémico

El costo de Capital se realizdé considerando como centro de la cotizacion el costo de los
equipos. Es decir, el resto de conceptos concernientes a los costos de capital, como el valor del
terreno, las construcciones, honorarios de la construccion, contingencias, etc, fueron estimados
a partir del costo de los equipos. Si bien esta es una propuesta metodologica, es posible que
esta forma de calcular el costo de Inversion. Esto quiere decir, que los costos de los equipos
no representen el porcentaje que se les adjudicé y que otros aspectos de la evaluacion cobren
més relevancia de la que se asumi6. Por lo tanto, se cree que una forma mas rigurosa de
hacer esta estimacion, seria realizar la cotizacion de cada concepto de costo de capital, por
separado y con ellos, calcular el costo de Capital. De todos modos, este estudio corresponde
a la etapa de ingenieria conceptual, por lo tanto, la precisiéon con la que se trabaja en esta
etapa suele ser una estimacion en base a un célculo general [65].

Es relevante mencionar que el hecho de considerar solamente los costos de capital, genera
que la evaluacion econémica de los sistemas no pueda evidenciar otros costos asociados a
dichos sistemas. Costos como los de operaciéon, que incluyen los costos del mantenimiento
y reemplazo de los equipos, del costo de la operacion propiamente tal incluyendo el
abastecimiento de servicios de refrigeracion o calefaccion de diversos equipos, etc. Los costos
de operacién son relevantes pues ponen importancia el costo que implica que el sistema opere.
Puede darse el caso que un sistema que cuyo CAPEX era de menor valor que otro, tenga un
OPEX mas caro y que la combinacion de ambos pardmetros, haga que a la larga el sistema
de CAPEX mas barato termine siendo mas caro al operarse. Por lo tanto, la evaluacion
econdémica se asume como incompleta, donde su completaciéon es precisamente realizar la
estimacion de los costos operacionales de cada sistema.

Y que junto con ello, es necesario realizar un flujo de caja para cada sistema, para estudiar
rentabilidad en un horizonte de tiempo, para dichos sistemas. La informacién que entrega
el flujo de caja para un horizonte temporal es el valor de una inversiéon antes de realizar, es
decir, la posibilidad que tiene la decisién de invertir sobre un sistema sea més econémicamente
favorable que otra. Por lo tanto, se refuerza la necesidad de contar con este calculo para tomar
una decisiéon con mas informaciéon disponible.

6.5.1. Resultados econémicos

De la Tabla 5.15 puede verse que el proyecto més caro en términos de costos de capital
es el de baterias, de aproximadamente 670 mil millones de pesos chilenos. Y el proyecto mas
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barato de realizar el sistema de SOFC+Int con un costo total de aproximadamente 359 mil
millones de pesos chilenos.

En primer lugar, puede notarse una diferencia en el valor entre los sistemas de 6xido
solido. Esta diferencia se debe a que el sistema SOFC+R considera el ciclo Rankine, por lo
que tiene méas equipos involucrados mientras que el sistema SOFC-Int, reemplaza el ciclo
de Rankine por integracion energética. Por esta razon es mas caro el sistema con integracion
energética. De todos modos, debe notarse que el la diferencia entre ambos proyectos es de
aproximadamente 500 millones de pesos chilenos, diferencia que es despreciable con respecto
a la que se tiene con los otros sistemas: 103 mil millones de pesos chilenos con respecto al
sistema PEM y 309 mil millones de pesos chilenos con respecto al sistema de baterias.

Puede verse que para la comparacion entre sistemas RHFC, el sistema PEM es mas caro
que los sistemas SO, debido a la cantidad de celdas PEM que considera dicho sistema:
11.180.960 de celdas con respecto a las 49.470 celdas que se requieren en los sistemas SO. Si
bien, el nimero de celdas PEM es aproximadamente 225 veces el nimero de celdas SO, el
precio del sistema PEM es aproximadamente 1,3 veces el precio de los sistemas SO. Esto se
debe principalmente al valor las celdas PEM. El valor de cotizaciéon de una celda PEM es de
10,1 USD W~! [84] y el de una celda SO es de 1,9 USD W~ [85]. Esta diferencia de valores
se debe a que el valor de la celda PEM corresponde a una cotizaciéon de una celda en venta, es
decir, un valor de mercado, para una aplicacién de transportes de vehiculos pequenos, como
automovil particular. Sin embargo, el valor utilizado para la celda SO corresponde al costo
de produccién y a una escala sin producciéon de mercado. En ese sentido, se pueden producir
desviaciones en los valores.

Ahora, si se comparan estos valores con respecto al valor del electrolizador, se puede notar
que el concepto més caro de los sistemas es precisamente el electrolizador, con un valor de
82 mil millones de pesos chilenos, que representa el 91,8 % del total de equipos del sistema
SOFC-+R, el 91,9% del sistema SOFC+Int y el 71,4% del sistema PEM. Esto se debe a
que el electrolizador requiere aproximadamente 90.000 unidades y su valor corresponde a
un mercado maduro. En este caso, si se trata de un equipo para una aplicaciéon del orden
de MW. Por lo que se cree que este valor es el mas cercano a la realidad de los 3 equipos
electroquimicos. En ese sentido, se cree que si las tecnologias tuviesen la misma madurez, el
costo de la celda PEM aumentaria, debido al nimero de celdas que se requieren y a que esta
celda utiliza un material caro, que corresponde al Pt, el cual tiene un valor de 20.110 USD

kg~! [86], mientras que que la itria estabilizada con zircona, en la celda SO, puede tener un
valor de hasta 29,2 USD kg~! [87].

Si se comparan los valores con respecto al de las baterias de ion-litio, puede notarse que
las baterias son las mas caras por el valor el nimero de baterias que son 106.880 unidades.
Sobre este valor, es relevante destacar que no considera una reposiciéon de las baterias una
vez que se termina su vida util. En el caso de los RHFC se realiza una evaluaciéon técnica en
la ESOI de 20 anos. Por lo tanto, para el caso de las baterias, se requeriria como minimo una
reposicion durante esos 20 anos. Por lo tanto el valor de 670 mil millones de pesos chilenos
podria duplicarse si se considerara tal aspecto.

De todos modos, como se discutié previamente, al no conocerse mas aspectos econémicos
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que los costos de capital, no se puede asegurar qué proyecto seria més rentable
econémicamente al final de un horizonte temporal de evaluacion. El hecho de que el sistema
de baterias sea més caro en términos de costo de capital no implica que también sea el més
caro de operar o que las baterias no se puedan liquidar a un precio que permita recuperar la
inversion. Segun el estudio de M. Pellow et al. (Energy & Environ. Sci., 2015), un sistema que
tiene menor eficiencia es mas caro de operar. En ese sentido, se puede estimar que el sistema
PEM podria ser el més caro de operar y el de baterias, el mas barato. Sin embargo, para
poder tener certeza de lo anterior y una idea de la magnitud de dichos valores, es necesario
complementar el presente estudio con un célculo de los costos de operacion y flujo de caja
para cada proyecto. De momento, lo que se puede senalar es el valor de la inversion inicial
que se debe tener para poder iniciar cada sistema de almacenamiento.

Finalmente, surge la pregunta sobre qué sistema es més conveniente elegir. Como puede
verse de las Tabla 5.12 y 5.15, el desempeno técnico y econémico de los sistemas en estudio
es contrapuesto. Es decir, el sistema mas eficiente no cumple con ser el mas barato de
montar. De modo que se hace necesario comentar sobre qué tendréd mayor relevancia: los
parametros técnicos o el pardmetro econémico. Es comiin que la dificultad de un proyecto
sea el financiamiento o si va a ser rentable en el futuro, por lo que no es ligero de decidir.
Una forma de decidirlo es planteando un modelo de optimizacién que permita generar una
jerarquizacion por prioridades, es decir, asignarle mas relevancia a un parametro que a
otro, respondiéndose preguntas en virtud del contexto, los objetivos y el funcionamiento
del sistema. Pero este estudio no tiene incorporada esa metodologia, por lo que se buscara
una respuesta distinta a aquello. Incluo se podrian encontrar opciones con sistemas mixtos
de almacenamiento donde se combinaran celdas y RHFC, en los que se repartiera la potencia
de entrada, de manera que se disminuyera el costo inicial y aumentara la eficiencia global.
Sin embargo, eso requerirfa un estudio adicional. Para responder esta pregunta se refiere a la
cuestion inicial: el propédsito del almacenamiento. Si se considera que el proposito principal
del estudio es abastecer de energia para descarbonizar la matriz energética, no es conveniente
que se pierda energia. Muy por el contrario, el sistema deberia ser capaz de entregar el mayor
flujo de energia posible para poder abastecer. La demanda energética no disminuira porque
la oferta no disminuya, muy por el contrario, la tendencia muestra que la demanda energética
esta en alza [4]. En ese sentido, si la demanda no se satisface con energia de fuentes libres de
carbono, muy probablemente se tendran que abastecer con energia en base a carbono [15], que
es justamente lo que se busca evitar con este estudio. Considerando lo anterior y recordando
que el costo de operacion podria ser de menor valor para los sistemas que tengan mayor
eficiencia, seria més conveniente un sistema cuya eficiencia sea mayor.
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Capitulo 7

Conclusiones

El Cambio Climético genera una urgencia por reducir las emisiones de carbono en toda
sector productivo posible, como por ejemplo, el energético.

El sector energético tiene una oportunidad de descarbonizar su matriz energética al
complementar la entrada en operaciéon de energias renovables no convencionales junto con
sistemas de almacenamiento.

El sistema de almacenamiento de celdas de combustible est4 compuesto principalmente
por un electrolizador alcalino que opera a 80°C, tanques de acero inoxidable y celdas de
combustible. Las celdas de combustible pueden ser con membrana de intercambio proténico
que operan isotérmicamente al electrolizador o de 6xido sélido, que operan a 800°C. O
alternativamente, el sistema podria estar compuesto por baterias de ion-litio de 24 V y 300
A-h de capacidad.

Para el consumo energético residencial de la region de Coquimbo, una planta solar
fotovoltaica entrega 60 MW a una planta de almacenamiento. Si el sistema de almacenamiento
fuera un sistema de:

e celdas de combustible regenerativo con celdas de 6xido s6lido y un ciclo de Rankine
acoplado, la salida del sistema seria de 4,75 MW con una eficiencia de 11,11 % y una
ESOI de 35.

e celdas de combustible regenerativo con celdas de 6xido sélido con integracion energética,
la salida del sistema seria de 3,61 MW con una eficiencia de 9,72 % y una ESOI de 29.

e celdas de combustible regenerativo con celdas de intercambio protoénico, la salida del
sistema seria de 3,64 MW con una eficiencia de 9,61 % y una ESOI de 8.

e baterias de ion-litio, la salida del sistema seria de 57,6 MW con una eficiencia del 96 %
y una ESOI de 33,9.

El costo de capital de construir un sistema de almacenamiento seria de para dicha planta
solar, en pesos chilenos, seria de:
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360.195.469.065 para de un sistema con celdas de ¢xido s6lido y ciclo de Rakine
acoplado.

359.673.643.124 para un sistema con celdas de ¢xido solido e integracion energética.

463.562.322.251 para un sistema con celdas de intercambio protoénico.
669.271.000.320 para un sistema de baterias de ion-litio.

Con el fin de abastecer con la mayor energia posible a la poblaciéon y buscando que la
descarbonizacion ocurra efectivamente, el sistema més favorable para el estudio seria el de
baterias de ion-litio.

El presente estudio puede complementarse al considerar la estimacion de los costos de
operacion y flujo de caja para cada sistema de almacenamiento propuesto, usando distintas
configuraciones en los sistemas de celdas de combustible, como la eliminaciéon de las lineas
de almacenamiento de Oy y HyO. Y por tltimo, utilizando valores para un PEMFC de uso
industrial para el calculo de sus curvas de operacion.
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Anexo A

Anexos

A.1. Variacion de la demanda energética

A lo largo de un dia, se producen variaciones en el consumo de energia eléctrica. Y a lo
largo del ano también se producen variaciones en el consumo.

Demanda diaria Regién de Coquimbo en 2018

298
——Equinoccio Ototio

——Equinoccio Primavera
278 IR .
——Solsticio Invierno

—e—Solsticio Verano

Demanda Energética / MW

238
218
198
178
0:28 2:52 5:16 7:40 10:04 12:28 14:52 17:16 19:40 22:04
Hora

Figura A.1: Variacion del consumo diario en la region de Coquimbo en los cambios de estacion,
durante el afio 2018 [70].

Como puede verse en la Figura A.1, existe un alza en el consumo desde las 6:00 hasta las
10:00. Luego, el consumo tiene una zona de consumo valle y desde las 18:00 hasta las 22:00 se
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produce la segunda alza en el consumo, siendo ésta las mas grande del dia, para finalmente
caer el consumo hasta el minimo, a las 6:00, repitiéndose el ciclo. Puede apreciarse que
independiente de la época del ano, el comportamiento es el mismo. Las diferencias estacionales
pueden apreciarse en la magnitud del consumo, siendo la época de invierno, el periodo de
méximo consumo a lo largo de todo el dia. Y es el periodo de primavera en el que el consumo
es minimo a lo largo del dia.

A.2. Modelo matematico para el dimensionamiento de un
sistema de almacenamiento regenerativo

El sistema de almacenamiento regenerativo consta de 3 partes fundamentales: un
electrolizador que recibe la energia eléctrica y una corriente de agua y la transforma a energia
quimica en forma de hidrogeno Hs y oxigeno O,. Un estanque de almacenamiento en el cual se
guardara la energia en forma de combustible. Y por ultimo, una celda de combustible la cual
transforma el combustible hidrégeno Hy y el Os en energia eléctrica y agua. Para dimensionar
cada una de estas partes se usaran modelos, los que seran descritos a continuacion.

A.2.1. Celdas de combustible

En la Tabla A.1 se muestran los datos fisicos de las celdas de 6xido sélido y de intercambio
protonico.

Tabla A.1: Dimensiones fisicas de las celdas de combustibles de 6xido s6lido y de intercambio
protonico

Término ‘ Magnitud Unidades ‘ Referencia

Oxido Solido

Aun 0,01 m? [88]
Acat 0,01 m? [88]
Ad 0,012 m? [38]
S 0,00065 m 188
Sent 0,000035 m 188
5 0,000075 m 38
d, 0,000001 m B

T 3 - 88

€ 0,5 - 88
A, 0,01 m? [89]
Aot 0,01 m? 39
Acolector 0701 mQ [89]
ANation 0,012 m? [89]
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S 0,00005 m [89]
Seat 0,00005 m [39]
SNafion 0,00005 m [39]
S Gratito 0,00005 m [39]
8 Acero 0,001 m [39]

En la Tabla A.2 se muestran los datos utilizados para el coeficiente de difusion de Knudsen
para las especies involucradas en la celda de 6xido soélido.

Tabla A.2: Valores para el coeficiente de Difusion de Knudsen para la Celda SO, mostrado
en la seccion 3.3.1.3.1.

Término  Magnitud ‘ Unidad ‘ Referencia ‘
X H, 34,29 m (s K°)~1 [90]
X0, 8,57 m (s K%°)~1 [90]
X H20 11,43 m (s K%)~! [90]
dporo, LSM-YSZ 10-° m 48]
dporo, Ni-vsZ 107° m [48]

En la Tabla A.3 se muestran los coeficientes de difusion molecular para las especies de la

celda SO.

Tabla A.3: Valores para el coeficiente de Difusion Molecular para la Celda SO [90], mostrado
en la secciéon 3.3.1.3.1.

Mlermino Magnitud - Unidad |
&,y 4,12-107% | m? (s TH™)~!
€0, 9,69 - 10719 | m? (s TH™)~!
£H20 4,12 - 1079 | m? (S T1’75)_1

En la Tabla A.4 se muestran las constantes para el calculo de la conductividad de cada
material de la celda de 6xido sélido.

Tabla A.4: Valores de las constante para la conductividad de cada material correspondiente
a la celda SO

A B

Material /S m! /K Referencia
LSM-YSZ | 1,23-10* | -600 [48]
Ni-YSZ | 3,35-10% | 1.392 [91]
YSZ 3,4-10* | -10.350 [91]
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A.2.1.1. Resultados del modelamiento

En la Figura A.2 se muestran los distintos sobrepotenciales y el voltaje de la celda de
combustible con membrana intercambio proténico en funcién de la densidad de corriente.

Sobrepotenciales en la celda de Intercambio Proténico

1,400
—Vact, an
1,200 —Vact, ca
—Vcone, an
1,000
Vcong, ca
= —Vohm
~_ 0,800
2 Ecell / V
<
=
O 0,600
—
0,400
0,200
3,5 4 4,5 5

0,000
1,5 2 2,5 3
Densidad de Corriente / A m™

Figura A.2: Desglose de los distintos sobrepotenciales en la celda de combustible con
membrana de intercambio proténico con respecto al voltaje de la celda, en funcion de la

densidad de corriente.

En la Figura A.3 se muestran los distintos sobrepotenciales y el voltaje de la celda de
combustible de 6xido sblido en funcién de la densidad de corriente.
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Sobrepotenciales en la celda de Oxido Sélido

1,2
1
—Vact, an
0,8 —Vact, ca
=
~ Vcone, an
= 0,
g ’ Vconc, ca
2
- —Vohm
0,4
Ecell / V

0 5000 10000 15000 20000 25000
Densidad de Corriente / A m=

Figura A.3: Desglose de los distintos sobrepotenciales en la celda combustible de 6xido solido
con respecto al voltaje de la celda, en funcion de la densidad de corriente.

A.2.2. Electrolizador

En la Tabla A.5 se muestran los valores utilizados para calcular el Potencial de Nernst del
electrolizador.

Tabla A.5: Valores utilizados para calcular el Voltaje de circuito abierto [52].

Término ‘ Magnitud ‘ Unidades

Vi 1,229 V

T 353 K

R* 8,314 J (mol K)~!

F 96.485 C mol™!
P, 9 bar

Po, 9 bar

aH,0,KOH 1 bar®?

Voo 1,22 v

En la Tabla A.6 se presentan los valores utilizados para calcular el sobrepotencial de
activacion.
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Tabla A.6: Valores utilizados para calcular el sobrepotencial de activacion [52].

Término Magnitud ‘ Unidades

Olan 1,65 -
Ccat 0,73 -
jgnref 107 Am™

En la Tabla A.7 se muestran las condiciones de operacion del sistema con las cuales se
calcula el sobrepotencial de concentracion.

Tabla A.7: Condiciones de operacion del sistema utilizadas para el calculo del potencial de
concentracion [52].

Termlno Magnitud Unidad

353 K|
PZZ 9 bar
Pg, 9 bar

En la Tabla A.8 se muestran valores utilizados para calcular algunos términos necesarios
en para el sobrepotencial de concentracion.

Tabla A.8: Valores utilizados para calcular términos del potencial de concentracion

Término Magnitud Unidades Referencia

TOy—H50 1 201 [52]
THy—H,0 17606 - [52]
oo, 3,467 A° 52|
o, 2,827 A° 52|
THO 9,641 A° 52]
Mo, 0,032 kg mol ™! [90]
My, 0,02 kg mol ™! [90]
Mm,0 0,018 kg mol ! [90]

En la Tabla A.9 se muestran términos calculados para el sobrepotencial de concentracion.
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Tabla A.9: Resultado de términos calculados para el sobrepotencial de concentracion tomando
los valores de la Tabla A.8 y las Ecuaciones 3.108, 3.109, 3.110, 3.111, 3.112, 3.113 y 3.114.

Término Magnitud ‘ Unidades

005—H50 3,054 A°
OHy—H50 2,734 A°
I'p.an 1,681 -
I'p cat 1,445 -
D7 | 1,7-10% | cm?s7!
Dg?f_HQO 6,4-10°6 cm? st
D" 0,0026 cm? 57!
D&Y, 2,1-107° cm? 571
D&Y, 7,8-107° | cm?s!

En la Tabla A.10 se declaran los coeficientes que se usan en la Ecuacion 3.118.

Tabla A.10: Coeficientes de la Ecuacion 3.118 [53].

Coeficiente ‘ Magnitud

8o 2.96396
Dee 0,02371

Coc 0,12269

dec 5,7-107°
€ec 0,00173

foc 4,7-1071
. 3.6-10°°
he, 2.7-10°
e 89-10°
jec 2, 4.107"

En la Tabla A.11 se presentan los datos utilizados para calcular la resistencia del electrolito.
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Tabla A.11: Términos utilizados para la modelaciéon de la resistencia del electrolito en el

electrolizador alcalino

Término ‘ Magnitud Unidad ‘ Referencia ‘

Ol 0,138 S cm™! [53]
Pel,ref 7,23 ) cm [52]
lon—d 0,125 cm [52]
leat—d 0,125 cm [52]

Ban 0,045 cm [52]

Beat 0,045 cm [52]

Kel 0,0067 K-! Aproximado
by, 0,3 - [58]
(I)cat 073 - [58]

A, 250 cm? [52]

El valor de k¢ no fue posible encontrarlo de manera explicita en bibliografia. Sin embargo,
el estudio de M. Gray et al. (Energy, 2017) senala que la resistencia del electrolito es
Re; = 0,001 Q y la resistencia del diafragma es Rq = 0,002 2 [52]. De este modo, considerando
los otros factores y que la razon entre %: = 2, se tiene que kg = 0,0067 K.

En la Tabla A.12 se presentan los datos utilizados para calcular la resistencia del diafragma.

Tabla A.12: Términos utilizados para la modelacion de la resistencia del diafragma en el
electrolizador alcalino.

Término ‘ Magnitud Unidad ‘ Referencia ‘

G 0,138 | Scm 53]
Pel 7,230 Q cm [52]
T 2,18 - 52|
5d 0,05 cm [52]
o 0,35 - 52|
e 0,42 - 52|
Aq 300 cm? [52]

Finalmente, considerando todos los valores mencionados anteriormente, las resistencias
resultantes son, como se muestra en la Tabla A.13:

Tabla A.13: Valores finales para la resistencia 6hmica.

Término | Valor / Q
Ral 0,007
Rq 0,016
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A.2.2.1. Resultados del modelamiento

En la Figura A.4se muestran los distintos sobrepotenciales y el voltaje del electrolizador
en funcion de la densidad de corriente.

Sobrepotenciales en el Electrolizador
6,0000
—Vact,an
—Vact,cat
—Vohm
—Vcon

4,0000 Veelda / 'V

Voltaje / V

2,0000

0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Densidad de Corriente / A m=

Figura A.4: Desglose de los distintos sobrepotenciales en el electrolizador alcalino con respecto
al voltaje de la celda, en funciéon de la densidad de corriente.

A.2.3. Configuraciones del Sistema
A.2.3.1. SO -+ Rankine
A.2.3.1.1 Balance de masa

La reacciéon que ocurre en la celda es como se muestra en la Ecuacion 2.1. Si se asume que
el Oy se agota completamente, se tiene:

Tabla A.14
Hy(g) + 302(g) — HyO(g)
0 ng;, ng 0
t=t n%, —2u nG — 2z
t=ty ny;, 0 ny. o
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Segun se definié en la Ecuacion 3.145, el x; para las corrientes de este sistema, queda

expresado por:
7

L
xf =%
nr,
Juntando lo anterior se obtiene:
T = n1072
7 _ .6 17
nH2 — nH2 - 2”02
1
17 6
nOQ - Ean(l - xf)
7 _ .6
NHo — "H2(1 - xf)

En el intercambiador de calor no se producen cambios en la masa, es decir, se cumple la
Ecuacion 3.139. En el Condensador 1 se separan las corrientes con eficiencia 1. Es decir, todo
el Hy se separa del agua. Aplicando la Ecuacion 3.136 y despejando, se tiene que:

9 _ .8 _ 7 10 8 7
nHQ - nHQ - nHanQO - nHQO - nHQO

En el Calentador 1, se cumple la Ecuacion 3.133, de modo que n?b = n?b. En el mezclador
entran las corrientes 4 y 9 y sale la corriente 5, Aplicando la Ecuacion 3.138 y despejando,

queda:
4

6

nHQ = (1 - xf)nHz

Posteriormente, en la Valvula 1, se asume que hay flujo constante, aplicando la Ecuacion
3.133, se cumple nj;, = nj, . En el Tanque 1 entra la corriente 2 por un tiempo tg, y sale
una corriente 3 por un tiempo tg,, aplicando la Ecuacion 3.135 y despejando, se tiene:

t
ny, = (L —zp)ng, - —ju
atm

En el Compresor 1 se asume que hay flujo constante. Aplicando la Ecuaciéon 3.133, se
cumple que n}b = n%b. Para el caso del Electrolizador, la reaccion global es como se muestra
en la Ecuacion 2.2. En este equipo, se asume que se consume toda el agua, por lo que el

balance de masa queda como:

Tabla A.15
H:0(g) — 30:2(g) + Ha(g)
L=0 02, 0 0
t=t ny —=x s T
t=1y 0 n})?’g n}b
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Considerando lo anterior, se obtiene:

_ 12
xr = nHQO
1
13 _ 12
nOQ - 5 ’ nHzO
1 _ 12
g, = Mg,

En el caso de la Bomba 1, se tiene que ésta funciona a flujo constante. Aplicando la
Ecuacion 3.133, se cumple que n}}QO = n}io. En el Tanque 3 entra una corriente 10 durante
un tiempo t,, v sale una corriente 11 durante un tiempo tq;,,. Aplicando la Ecuacién 3.135
y despejando, queda:

t
11 __ .10 su
nHQ - nHQO : t

alm

El Compresor 2 opera a flujo constante. Aplicando la Ecuacion 3.133 se cumple que ng;
= nloﬁfz. En el Tanque 2 entra una corriente 14 durante un tiempo t;, v sale una corriente 15
durante un tiempo tg,. Aplicando la Ecuaciéon 3.135 y despejando, queda:

15 14 Laim

nOQ - nHQO : t
SUu

La Valvula 2 y el Calentador 2 operan a flujo constante. Aplicando la Ecuaciéon 3.133 se

cumple que ng, = ng = ng .

En el ciclo de Rankine acoplado, todas las etapas operan a flujo constante. Por lo tanto,

aplicando la Ecuaciéon 3.133 para la Turbina 1, Condensador 2 y Bomba 2, se cumple que

18 19 420 21
N0 — Mg,o0 — Ng,o — MHL0-

Pero en particular, para el sistema es importante el valor de la producciéon de Hy en el
electrolizador, por lo tanto, se pueden dejar el resto de corrientes en funciéon de este valor.
En resumen, las corrientes quedan expresadas como se resumen en la Tabla A.16.

Como puede verse en la Tabla A.16, no es posible encontrar una expresion para que la
corriente de agua que circula en el ciclo de Rankine acoplado quede en funcién de la corriente

de Hs. Esa expresion es posible encontrarla a través del balance de energia del sistema, el
que se realiza a continuacion.

A.2.3.1.2 Balance de Energia

El electrolizador recibe potencia eléctrica Wi desde la red eléctrica v disipa calor al
ambiente (Qg;. Aplicando la Ecuaciéon 3.153 y despejando, se obtiene:

S 12 12 13 713 1 1
QEZ = WEl + N0 ° hHgO — o, - hOz — Ny, - hHQ

Salida de los compresores
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Tabla A.16: Resumen de corrientes y expresiones en funciéon de la corriente de Hy de salida
del electrolizador, en el sistema SOFC+Rankine

2
ng, 3 iy, -
ng, A
ngQ % n11‘12 . t?l;n

Ciclo Rankine Acoplad
n}io n}io
Hllﬁ?zo n}§20
11%?20 n}io
H%}ZO n}io

Al aumentar la presion de las corrientes gaseosas, la temperatura también aumenta. El
proceso de la compresion es isoentropica, por lo tanto, la temperatura sigue una trayectoria
adiabatica como se muestra a continuacion [44]:

y—1
T. P\
e[ e Al
= (7) (A1)
Donde:

v [-]: Coeficiente de compresion adiabética del fluido
T, [K]: Temperatura de entrada al compresor

T, [K]: Temperatura de salida al compresor

P, [bar|: Presion de entrada al compresor

P, [bar|: Presion de salida al compresor

Considerando el compresor 1, la corriente 2 sale a una presién de 200 bar y la corriente 1
entra a una temperatura de 80°C y una presion de 9 bar y sabiendo que v = 1,4055 [44], la
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temperatura 2 es:

y—1y\ —1
. 9 bar \ 7
L = 80°C ((200 bar) )

T, = 196 °C

En el caso del compresor 2 es idéntico. Sin embargo, la presion después del compresor
es de 17 bar y el fluido es Oy. Sabiendo que v = 1,39 [44]. Con ello, la temperatura de la

corriente 14 es:
. 9 bar S\
Ta = 80°C ((17 bar) )

T14 - 96 DC

Por lo tanto, el balance para los compresores es como sigue:

El Compresor 1 recibe potencia eléctrica Weq. Utilizando la Ecuacion 3.149 y despejando,
se obtiene: _
Wer = ”%{20 : h%@ - n}‘[go ) hllqg

El Compresor 2 recibe potencia eléctrica Wes. Utilizando la Ecuacion 3.149 y despejando,
se obtiene:
; 14 714 13 113
WCQ — no2 . h02 - no2 . h02

En los Tanques 1 y 2 y en la valvulas 1 y 2, no es necesario hacer el balance de energia
dado que son equipos aislados energéticamente. Aplicando la Ecuacion 3.146, se cumple que:
B = = hiS y b3, = i, = b,

En el Mezclador, se desprecia la energia de mezclado y ademas se considera que esta
aislado energéticamente. Utilizando la Ecuacion 3.148 y despejando, se tiene:
h5 o njlqz ) hzfl{Q + n%h ) hgl)b
Hy — n>
Hs

En el Calentador 1 entra se recibe energia de forma externa en forma de calor Qca11~
Utilizando la Ecuacion 3.151 y despejando, se obtiene:

s __ .6 6 5 5
Qcall =Ny, - hH2 — Ny, - hH2

En el Calentador 2 entra se recibe energia externa en forma de calor Qcam. Utilizando la
Ecuacién 3.151 y despejando, se obtiene:

- 17 17 16 16
QcalQ =No, * h02 —No, - h02
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En la celda se absorbe calor externamente Q¢ y se ejerce trabajo sobre el entorno Wpc.
Apliando la Ecuaciéon 3.154 y despejando:

: 7 7 7 7 I 6 6
QFC_nH2 'hH2+nH20'hHQO+WFC nO h [{2‘}1)[_12

2

En el Intercambiador de calor, la energia de la corriente 7 se transfiere a la corriente 18.
Se aplica la Ecuacion 3.147 y al despejar, se obtiene:

8 7 7
8 ”H2 hHg + ”H20 hHQO ”H2 hH2 — N0 hHQO
NH,0 = R 19
H>O H>O

En el Condensador 1 se disipa calor latente Qcomu del agua y se separan las corrientes de
agua con la de H,. Utilizando la Ecuaciéon 3.152 y despejando, se obtiene:

: _ .8
Qcond1—nH2'h +nH20 hH20 nH2 h HQO hHQO

Decisiéon sobre temperatura en la bomba

En la bomba entra una corriente 12 de H,O a una presion de 1 bar y en principio se
desconoce su temperatura porque se va a estimar a través del balance de energia en dicho
equipo. Al electrolizador debe entrar la corriente a una presién de 9 bar y una temperatura
de 80°C que son las condiciones de operacion elegidas para dicho equipo. De este modo, en
la bomba, el fluido debe entrar a una temperatura tal, que luego de ser presurizado de 1 a 9
bar salga con una temperatura de 80°C. Los valores termodinamicos que se tienen entonces
son los siguientes:

P12 = 9 bar

T12 — 8000

hi? o = 336 kJ kg™ [44]
o = 1.080 J (kg K)~ [44]
Py =1 bar

Y ademas se sabe que, la bomba opera isoentrépicamente, por lo que:
S0 = SH,o — 1.080 J (kg K)™!
Buscando, por lo tanto, buscando la temperatura y entalpia para el H,O en las condiciones
14 en las tablas termodinémicas, se obtiene que:
Ty = 80,4°C
h}}QO = 337 kJ kg1 [44]

Es decir se obtiene que el fluido en vez de calentarse al pasar por la bomba, se enfria. Si
bien la diferencia de temperatura es de 0,4°C, de todos modos se produce un enfriamiento.

Luego, el balance de energia en la Bomba 1, aplicando la Ecuaciéon 3.149 queda como:
Wp1 = ”Hzo thO o thO
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Y como h} 0 ~hi2 H,0, entonces Wpg1 <0. Esto implica que el balance de energia, deberia
ser planteado de la forma:

anO tho WB1+”H20 tho

Y esto significa que la bomba 1 estaria generando un trabajo de salida del sistema, al igual
que lo hace una turbina. Es decir, la bomba seria capaz de impulsar el fluido, presurizarlo y
ademas obtener energia de él. Lo anterior parece una contradiccion, por lo tanto se buscara
una alternativa para que el sistema sea coherente termodindmicamente.

Una forma seria suponer que la corriente 12 esta ligeramente mas caliente que lo que se
necesita en la celda, para que los valores en no difieran tanto que los de 80°C. Sea dicha
temperatura 85°C, por tanto, los valores termodinadmicos para la corriente 12 son:

P12 = 9 bar

T12 — 8500

h}%o = 357 kJ kg1 [44]
sio — 1.130 J (kg K)~1 [44]

Y para la corriente 11:
PH =1 bar

Buscando en las tablas termodinamicas, se obtiene que:
Ty = 84,6°C
hif o = 354 kJ kg™! [44]

Y ahora puede verse que hHQO <hH o, de modo que Wp; >0, lo cual es como se esperaba.
De este modo, se tomaran estos datos termodinédmicos para el sistema.

Este anélisis y decision es también valida para el sistema SO-+Int y el sistema PEM.
Por lo tanto el balance de energia para el Tanque 3 y la Bomba 1, es como sigue:

La Bomba 1 recibe potencia eléctrica Wp;. Utilizando la Ecuacion 3.149 y despejando, se
obtiene:

T 12
Wg1 =130 - hiho — o - Mo

En el Tanque 3, se disipa calor Q73 para que el fluido a la salida de la bomba esté en la
temperatura deseada. Aplicando la Ecuacién 3.152 y despejando la expresion considerando
las expresiones de la Tabla A.16, queda:

- Q
QTBZ T3: (hHQO tho)

talm

Ciclo de Rankine acoplado

Para el ciclo de Rankine acoplado, los balances que quedan son la Turbina, el Condensador
2 y la Bomba 2. En el caso de la turbina, el equipo ejerce trabajo sobre su entorno. Aplicando
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la Ecuacion 3.149 y despejando, queda:

i _ .19 19 20
Worur = 0 ° hH2O — N0~ h’HgO

En el Condensador 2 se disipa calor latente Qcondg del agua. Aplicando la Ecuacion 3.152

y despejando, queda:

: _ 220 20 21 21
QcondQ =Ny, hHQO — N0 thO

La Bomba 2 recibe potencia eléctrica Wpg,. Aplicando la Ecuacion 3.149 y despejando, se
obtiene:

T _ 18 18 21 21
W32 - nHQO : hHQO - nHQO ' hHQO

Valores utilizados para el balance

En la Tabla A.17 se muestra un resumen con los datos utilizados para hacer el balance.

Tabla A.17: Datos utilizados en los balances para el sistema de almacenamiento con celda de
oxido solido y ciclo Rankine acoplado

Parametro ‘ Magnitud ‘ Unidades ‘ Referencia ‘

Jop,EL 4.000 A m™? [52]
jop,FC 13.316 A m—? -
Tg 353 K [52]
Trc 1.073 K [27]
Wey 60.000.000 W Caso Base
talm 36.900 S [70]
tou 61.200 S [92]
Xy 0,8 - [61]
VH, 1,4055 - [44]
0, 1,39 - |44]
YH>O 1,3255 - [44]

El valor de jop rc fue obtenido a partir de las curvas de polarizaciéon mostrada en la Figura

5.3.

En la Tabla A.18 se muestra un resumen con los datos termodinidmicos utilizados para
hacer el balance.
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Tabla A.18: Datos termodinamicos de cada corriente en el sistema de 6xido solido y ciclo de
Rankine acoplado [44].

. . Presion
Corriente | Especie
/ bar

1 .
2 H, 200 | 196 13.296
3 H, 200 | 196 13.296
1 H, 1 13.296
5 H, 1 1
6 H, 1 800 31.367
o, 1 800 31.370
7 H,O 1 800 74.967
o, 1 99,61 10.628
8 H,O 1 99,61 | 47.390
9 H, 1 99,61 10.628
10 H,O 1 99,61 7.524
11 H,0 1 84,6 6.379
12 H,0 9 85 6.433
13 0, 9 80 10.302
14 0, 17 96 10.779
15 0, 17 96 10.779
16 0, 1 10.779
17 0, 1 800 33.948
18 H,O 50 95 7.240
19 H,O 50 | 618,2| 59.588
20 H,O 0,84 | 94,6 47.308
21 H,0 084 | 946 7147

A.2.3.2. SO + Integraciéon

A.2.3.2.1 Balance de masa

La reacciéon que ocurre en la celda es como se muestra en la Ecuacion 2.1. Si se asume que
el Oy se agota completamente, se tiene:

Tabla A.19
Hy(g) + 30:(g) — HyO(g)
=0 ny, ng, 0
t=t ngz—Zx ng — 2z
t — tf IlH2 0 H%QO

Aplicando la Ecuaciéon 3.145 para el coeficiente de utilizaciéon de combustible en este
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sistema, se tiene:

_ 21
xr = n02
8 _ 7 21
Ny, = Ny, — 200,
1
21 _ 7
nOQ - §nH2<]‘ - xf)
8 _ 7
nHQO - nHz(l - l’f)

En el Intercambiador de calor 1, 2 y Disipador de calor no se producen intercambios de
masa, por lo tanto las corrientes no cambian su magnitud ni composiciéon. Por lo que en
dichos equipos se cumple la Ecuacion 3.133, que se ve de la siguiente forma:

= i = n, =,
11 10 _ .9 _ .8
Nio = Mo = "o = "o

En el Condensador 1 se produce una separacion de las corrientes. El Hy se separa del HyO,
que se van en las corrientes 12 y 13 respectivamente. Utilizando la Ecuacion 3.136, se tiene:

12 11

nHz = H>
13 11
"o — Mo

En el Calentador 1, el flujo es constante. Aplicando la Ecuacion 3.133 se tiene que n?b =
n%z = nfqz. En el Mezclador entran las corrientes 4 y 12 y sale la corriente 5. Utilizando la

Ecuacién 3.138 y despejando, se obtiene:

ny, = (1 —zp)ng,

En la Valvula 1, se asume que hay flujo constante. Aplicando la Ecuacion 3.133 se cumple
que nj;, = ny,. En el Tanque 1 entra la corriente 3 por un tiempo tq, y sale la corriente 3
por un tiempo t,. Utilizando la Ecuaciéon 3.135 y despejando, resulta:

7 tsu

ny, = (1- i’ff)”mﬁ
atm

En el Compresor 1, se asume que hay flujo constante. Utilizando la Ecuaciéon 3.133 se tiene
que njy;, = n%,. Y dentro del Electrolizador la reaccion es como se muestra en la Ecuacion 2.2.
Ademas, se considera que se agota toda el agua que entra como reactivo. Por consiguiente,

el balance de masa queda como:

Considerando lo anterior, se obtiene:

15

T — TLHQO
1
16 __ 15
nOQ - Eano
1 _ 15
g, = Np,0

141



Tabla A.20

t=0  n¥, 0 0

t=t np —=x s T
_ 16 1

t=t5 0 o, Dy,

La Bomba 1 opera a flujo constante. Utilizando la Ecuacion 3.133 se tiene que n}jéo =
n}%o. En el Tanque 3 entra una corriente 13 durante un tiempo ty, y sale una corriente 14
durante un tiempo ty,. Aplicando la Ecuacion 3.135 y despejando, se obtiene:

14 13 tsu

N0 = ”HQO_t
alm

El Compresor 2 opera a flujo constante. Aplicando la Ecuacion 3.133 se cumple que n})z

= ng; . En el Tanque 2, entra una corriente 17 durante un tiempo t,;, y sale una corriente
18 durante un tiempo tg,. Utilizando la Ecuaciéon 3.133 y despejando, se tiene:

t

18 __ 17 balm

no, = No, :
SUu

Y por tdltimo, en la Valvula 2, el Intercambiador de calor 2 y el Calentador 2 el flujo es

constante. Usando la Ecuacion 3.133 para los mencionados equipos, se tiene que 112012 = 112002
_ 19 18
= ng, = N,

Y dado que todos los parametros de operacién que se toman como supuesto estan asociados
al electrolizador, se consideraré que el sistema puede quedar como funciéon del flujo de Hy
que sale de dicho equipo. En la Tabla A.21 se resumen las expresiones de todas las corrientes
del sistema como funcion de nj,:

Tabla A.21: Resumen de corrientes y expresiones en funcion de la corriente de Hy de salida
del electrolizador, en el sistema SOFC-+Int.

Corriente‘ Expresion

IlH2 nH2
nj, nj,
3 1 Taim
nHz nHz ttw
4 1 alm
D, Uy e,
n5 1 1 Taim
Ho 17£Cf Hy tsu
nﬁ 1 T Tam
Ho l—acf Hy tsu
n7 1 1 Taim
H> 1—zs "Ha tg,
n8 Ty 1 ZTaim
Ho 17£Cf Hy tsu
8 1 Taim
nHQO nH2 tqu
ng Ty 1 taim
Ho 1—xf H»> tsu
9 1 Taim
nHQO nH2 tsu
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Tabla A.21: Resumen de corrientes y expresiones en funciéon de la corriente de Hy de salida
del electrolizador, en el sistema SOFC-Int.

A.2.3.2.2 Balance de Energia

El balance de energia tomara los mismos supuestos que fueron senalados en la Seccion
3.4.1.2.

El Electrolizador recibe potencia eléctrica Wiy desde la red eléctrica y disipa calor al
ambiente ()g;. Utilizando la Ecuacion 3.153 y despejando, resulta:

Qe =Wg+ng,o hio — 1o, - ey — ni, - hag,
El Compresor 1 recibe potencia eléctrica Wer. Utilizando la Ecuacion 3.149 y despejando,

se obtiene:
W 2 h2 1 hl
c1 = Ng,0 g, = Npy,o * Na,

El Compresor 2 recibe potencia eléctrica Weo. Utilizando la Ecuacion 3.149 y despejando,
se obtiene:
; 17 317 16 116
WCQ — n02 . h02 - no2 . h02

En los Tanques 1 y 2 y en la Valvulas 1 y 2, no es necesario hacer el balance de energia
dado que son equipos aislados energéticamente. Aplicando la Ecuacion 3.146 se cumple que
B =B = hY y b, = b, = B,

En el Mezclador, se desprecia la energia de mezclado y ademaéas se considera que esta
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aislado energéticamente. Al aplicar la Ecuacion 3.148 y despejar, se obtiene:

4 4 12 12
h5 - nHz hHQ +nH2 hHQ
Hy — n>
Ho>

Integraciéon energética.

La configuraciéon de la integraciéon energética requiere de un anélisis. Considerando la
nomenclatura de la Figura 3.2, se comenta que la corriente 8 tiene que llegar al electrolizador
en la corriente 15. En ese proceso, debe disminuir su temperatura desde 800°C hasta 85°C.
Eso implica que deba eliminar calor en las etapas que estéan entre medio de estos 2 extremos.
Para aprovechar ese cambio de temperatura inminente, se hara pasar la corriente 8 por un
intercambiador de calor tal que el calor que la corriente debe remover, sea aprovechado por
otra corriente que se tenga que calentar. El caso es que la corriente 5 de Hy y la corriente 19
de Oy deben calentarse hasta los 800°C para entrar a la celda de combustible. Por lo tanto, la
corriente pondré en contacto en un intercambiador de calor con la corriente 5 o 19 o ambas.

Se propone que el intercambio ocurra primero entre la corriente 5 y la 8. Esto porque por la
Heuristica de Caliente-Caliente y Frio-Frio, ésa es la combinacion de la corriente més caliente
de las corrientes calientes con la corriente méas caliente de las corrientes frias?, recordando
que la corriente 5 estd a 110,5°C y la corriente 19 a 96°C.

Si se recuerda el balance de energia en el sistema SOFC+R, se puede notar que en el caso
de dicho sistema, el intercambio se producia entre el sistema general y el ciclo acoplado. En
tal caso, el flujo del ciclo acoplado dependia del balance de energia tinicamente. Es decir, al
imponerse alguna condicién sobre la salida en dicho balance, se podia conocer el flujo del ciclo
acoplado. Y esa masa no afecta la operacion del ciclo general, dado que esté en funcion de la
condicion que se le ponga al intercambio. Sin embargo, en el caso de la integraciéon energética
como se plantea en esta seccién, no se puede encontrar una masa a través de una condicion de
salida, puesto que las masas estan fijas. Es decir, si no se utilizara la integracion energética, el
sistema funcionaria sin inconvenientes. En ese caso solamente disminuiria la eficiencia puesto
que el calor requerido en los calentadores serfa mayor. Sin embargo, en la propuesta que
se plantea busca que dicho calor sea el menor posible. Por lo tanto, no es posible fijar una
corriente o encontrarla desde el balance de energia dentro de los intercambiadores, porque
éstas estan fijas desde el balance de masa. Por otro lado, las condiciones de entrada también
se conocen, puesto que se conocen la temperatura y presion de las corrientes 8 y 5. De este
modo, lo tnico que se puede conocer en ese balance es una salida. Y para que el balance sea
coherente, se deben respetar las leyes de la termodinamica. Por ejemplo, si se impusiera que
la temperatura de la corriente 9 es una en particular, el balance no puede dar como resultado
que la temperatura de la corriente 6 es superior a los 800°C.

Considerando lo anterior, en esta secciéon se debe explorar qué condiciones se pueden
imponer en el sistema para que exista un intercambio provechoso. Es decir, que la corriente 9
salga mas fria y que la corriente 6 salga mas caliente, pero sin ser més caliente que los 800°C.

'En vez de que el primer intercambio sea entre las corriente 19 y 8
2Las corrientes 5 y 19 son las corriente frias y la corriente 8 es la corriente caliente
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Supodngase que la corriente 9 sale del intercambiador de calor a una temperatura de 99,61°C
y 1 bar. La corriente 8 entra a 800°C y 1 bar y la corriente 5 entra a 110,5°C y 1 bar. Las
entalpias en cada caso serian [44]:
h3;, = 11.161 kJ kmol ™!
h%,o = 74.925,2 kJ kmol ™!
h%,, = 31.367,2 kJ kmol
hY, o = 47.374,6 kJ kmol ™!
hY, = 10.628,3 kJ kmol "

Utilizando las expresiones de la Tabla A.21 y considerando la Ecuacion 3.147, el balance
queda como:
h?;lz = h?;h + xfh?‘[z + h‘8HQO - xfh‘?fg - h’%]go (A2>

Reemplazando los valores, considerando que xy — 0,8, queda: h?{z = 56.901 kJ kmol~!

Segun las Tablas Termodinamicas, esta entalpia corresponde a una temperatura mayor
a los 800°C [44]. Por lo tanto, implicaria que la corriente 6 saldria incluso méas caliente que
la corriente 8. Esto no es termodindmicamente posible, de modo que hay que buscar otra
condicién de salida para que si sea factible.

Supongase que la corriente 9 sale a 160°C y 1 bar. En tal caso, las entalpias para 9
serian [44]:
h?,. o = 50.391 kJ kmol ™
hy,, = 12.360 kJ kmol ™!

Utilizando la Ecuacion A.2 y reemplazando, se tiene que: h%, = 31.284 kJ kmol~'. Segin
las Tablas Termodinamicas, esa entalpia corresponde a una temperatura de 797°C, lo cual es
factible.

De este modo, la corriente 9 sigue estando més caliente que los 85°C que necesita tener
para llegar al Electrolizador. Y al mismo tiempo, estd mas caliente que los 96°C a los que
esta la corriente 19. Es decir, se podria generar plantear un paso adicional en la integracion
energética.

Ahora, al Intercambiador de calor 2, entran las corrientes 9 a 160°C y 1 bar y la corriente
19 a 96°C y 1 bar. De la misma manera que anteriormente se discutio, solamente se proponer
una temperatura de salida. Supéngase que la corriente 10 sale a una temperatura de 99,61°C,
que es la temperatura de saturacion del HoO a 1 bar. En ese caso, las entalpias son [44]:
h?,. o = 50.391 kJ kmol ™
h};, = 12.360 kJ kmol ™"
h}%o = 47.374,6 kJ kmol~*
h}% = 10.628,3 kJ kmol~*
he) = 10.779 kJ kmol ™!

Tomando la Ecuacion A.2 y adaptéandola a las corrientes del Intercambiador 2, se tiene:

2z
hoy = hoy + 2(hio — hino) + 1_—;(71?{2 — hip,) (A.3)
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Sabiendo que x; = 0,8 resulta: hZ = 30.669 kJ kmol™'. Revisando las Tablas
Termodinamicas, esa entalpia corresponde a una temperatura mayor a 160°C. Por lo tanto,
nuevamente esta situacion es termodinamicamente no factible. La solucién es hacer el mismo
procedimiento que para el Intercambiador de calor 1, es decir, aumentar la temperatura de
salida que se impone.

Supongase que la temperatura de la corriente 10 es 150°C. En tal caso, las entalpias
serfan [44]:
h}%o — 50.034 kJ kmol ™!
h}% = 12.405 kJ kmol ™!

Tomando la Ecuacién A.3 y reemplazando, se tiene que: h2002 — 11.136 kJ kmol~!. Segtin
las Tablas Termodinamicas, esta entalpia se asocia a una temperatura de 107°C, lo cual es
termodindmicamente factible.

De este modo, se encuentran las temperaturas con las que se realizan los intercambios
de calor. Ahora, como la corriente 10 sale a una temperatura de 150°C y su temperatura
objetivo es de 85°C, de todos modos se debe seguir disminuyendo. Por lo tanto, como ya no
quedan corrientes que se tienen que calentar en el sistema, solamente queda eliminar calor.
Tampoco se debe olvidar que la corriente 10 estd compuesta por Hy y HyO, especies que se
tienen que separar entre si. Para separar esas especies, se necesita llevar el sistema hasta una
temperatura de 99,61°C y remover su calor latente para que el HyO pase al estado de liquido
saturado, se tengan 2 fases: liquida de H,O y gaseosa de Hy. DE esta manera la separacion
es sencilla.

Por lo tanto, a la corriente 10, se la hace pasar por un equipo que disipa calor para que
la corriente disminuya su temperatura de 150°C a 99,61°C. Este equipo es el Disipador de
calor. A la salida de este equipo, la corriente 11 entra a un Condensador, donde se remueve
el calor latente del H,O hasta que pase al estado de liquido saturado y se separe del Hs.

En virtud de lo anterior, se plantea el balance definitivo para los intercambiadores de
calor.

En el Intercambiador de calor 1, no hay transferencia de calor con el exterior. La corriente
caliente transfiere el calor integramente a la corriente fria. Aplicando la Ecuacion 3.147 y
despajando, queda:

Mg, * Mg, + Mg, - M, + M0 - Mo — N, B, + Mo - Mo

6
nH2

6 _
hy, =

En el Calentador 1 entra se recibe energia de forma externa en forma de calor Qca11~
Utilizando la Ecuacion 3.151 y despejando, se obtiene:

s 7 7 6 6
Qcall = nH2 : hH2 - an ' hH2

En el Intercambiador de calor 2, no hay transferencia de calor con el exterior. La corriente
caliente transfiere el calor integramente a la corriente fria. Utilizando la Ecuaciéon 3.151 y
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despejando, se obtiene:

_n02 hE —|—nH2 h; —|—nH20 hH2O nH2 h H20 hHQO

20
n02

20
ho,

En el Calentador 2 se recibe energia externa en forma de calor Quqp. Aplicando la Ecuacion
3.151 y despejando: _
QcalQ no2 h 2002 : h%)OQ

En la Celda de combustible se absorbe calor externamente Q rC Y se ejerce trabajo sobre
el entorno Wre. Aplicando la Ecuaciéon 3.154 y despejando, se obtiene:

: 8 8 I 21
QFC an h +7”LH20 'h/H2o+WFC_n02 ho2 _nH2 h

En el Disipador de calor, se disipa calor sin ejercer ni recibir trabajo del exterior. Aplicando
la Ecuacion 3.152 y despejando, queda:

N 10 pll . pl
Qdis - hHQ + HQO h/HQO H2 ' hH2 - O hHQO

En el Condensador 1, se disipa calor latente Qcondldel H;0O y ademas, dicha especie se
separa integramente del Hy. Aplicando la Ecuacion 3.152 y despejando, se obtiene:

QCOTLdl an h/HQ + nHQO hHQO H2 ’ th - O hHQO

En el Tanque 3, se disipa calor Q3 para que el fluido a la salida de la bomba esté en la
temperatura deseada. Utilizando la Ecuacion 3.152 y despejando con las expresiones de la
Tabla A.21, queda:

- Qs
Qr3 = = ny, - (Mo = Pyo)

talm

La Bomba 1 recibe potencia eléctrica Wy para impulsar el fluido. Utilizando la Ecuacion
3.149 y despejando, se obtiene:

Wp1 :nHQO tho HQO hHQO

Y finalmente, si se plantea la Ley de Faraday para ambos equipos electroquimicos. En
el caso del electrolizador, la expresion es idéntica a la Ecuacion 3.143. Para la celda de
combustible, la expresion es anédloga a la Ecuacion 3.144, salvo que en este caso es igual a

n%;, 0, COMO se muestra a continuacion:




Recordando que en la Tabla A.21 se encuentra una relacion entre n%, , y np, . Considerando
lo anterior, el sistema se resuelve.

Adicionalmente, se recuerda que el dimensionamiento de los equipos electroquimicos, se
realiza utilizando la Ecuacion 3.142.

Y finalmente, se realiza un balance global de energia. Para ello se toma el sistema como
una caja negra donde se contabilizan tinicamente las entradas y salidas de energias de ¢él, mas
no asf los intercambios que hayan ocurrido dentro del sistema como en los intercambiadores
de calor. El balance es similar a como se muestra en la Ecuacion 3.155 y 3.156, salvo que en
este caso no se considera la potencia de una turbina, condensador 2 ni bomba 2. El balance
es como sigue:

E = (WEl + Weor 4+ Wea + WBl) “taim + (Qcall + Qeaiz + QFC) “loy (A.4)
S = <QEI + QT3) : talm + (Qcondl + WFC’) ' tsu (A5)

talm

Los datos utilizados para realizar el balance son idénticos a los que se usan en el sistema
SO+Rankine. Estos datos se muestran en la Tabla A.17.

Y los datos termodindmicos asociados a las corrientes, se muestran en la Tabla A.22.
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Tabla A.22: Datos termodinamicos de cada corriente en el sistema de o6xido solido con
integracion energética [44|

h / kJ kmol ™!

1 Ho 9 80 10.060
2 Ho 200 196 13.296
3 Hy 200 196 13.296
4 Hy 1 196 13.296
3 Hy 1
6 Hy 1
7 Hy 1 800 31.367
Hy 1 800 31.370
8 H,O 1 800 74.967
Ho 1 160 12.360
9 H,O 1 160 50.391
Hy 1 150 12.405
10 H,O 1 150 50.034
Hy 1 99,61 10.628
11 H,O 1 99,61 47.390
12 Hy 1 99,61 10.628
13 H,O 1 99,61 7.524
14 H,O 1 84,6 6.379
15 H,O 9 85 6.433
16 O, 9 80 10.302
17 O, 17 96 10.779
18 Oy 17 96 10.779
19 04 1 96 10.779
20 OQ 1
21 O, 1 800 33.948

Coeficiente de Joule-Thomson

A continuacién se senala la explicacion del comportamiento de la temperatura al pasar
por una valvula, utilizando el coeficiente de Joule-Thomson g 7.

Un fluido puede experimentar una caida considerable en su temperatura cuando se hace
pasar por un tapon poroso, una vélvula o un tubo capilar, debido al estrangulamiento que
ejercen estos equipos. Sin embargo, no siempre se da ese caso, la temperatura puede no variar
o incluso aumentar durante el estrangulamiento.

El comportamiento de la temperatura de un fluido durante un proceso de

estrangulamiento, en el que se cumple que la entalpia es constante, estd descrito por el
coeficiente de Joule-Thomson, el cual se define por:

pr = (g—g)h (A.6)
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El coeficiente de Joule-Thomson representa el cambio de la temperatura al variar la presion
en procesos donde h=constante. Para este coeficiente, se pueden dar 3 casos [44]:

< 0, La temperatura aumenta
wyr = ¢ =0, La temperatura no varia
> 0, La temperatura disminuye

Se puede plantear una expresion para el coeficiente de Joule-Thomson en funcién de los
calores especificos, la presion, el volumen y la temperatura, como se muestra a continuacion

[44]:
44 ’“T:_i {U—T(S—;)J (A7)

Luego, se recuerda que en este estudio, se asumié que los gases Hy y Oy son considerados
ideales. Por lo tanto, la variacién de temperatura cuando estos gases pasan por la valvula,
se puede determinar matematicamente utilizando p ;7. Para ello, considérese la Ecuacion de

Gases Ideales molar:
_V_RT

n P

),-(5(5)),

Reemplazando esta expresion en la Ecuacién A.7, resulta:

Har = L (v — T}—;> = —i(v — )

v

Desarrollando la derivada, queda:

cp Ccp
pyr =10

Por lo tanto, puede asegurarse, que la variacion de temperatura en gases ideales cuando se
someten a un proceso de estrangulamiento a entalpia constante, es 0. Es decir, la temperatura
se mantiene constante en el paso por las valvulas.

A.2.3.3. PEM

A.2.3.3.1 Balance de masa

La reacciéon que ocurre en la celda es como se muestra en la Ecuacion 2.1. Si se asume que
el Oy se agota completamente, se tiene:

Considerando el grado de avance de la reaccion y utilizando la Ecuacion 3.145 del
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Tabla A.23

t=0 nf;, ng 0
t=t nY - 21 ng —x 33:
t—tf HH2 0 IlH2O

coeficiente de utilizaciéon de combustible x, se obtiene:

16

xr = 77,02
7 _ 6 16
Ny, = Ny, —2np,
1
16 __ 6
nOQ - §nH2<1 - xf)
7 _ 6
nHQO - an(l - .Z‘f)

El Separador de Fases separa integramente las especies entre si. Es decir, se obtiene una
corriente de salida de Hy puro y de HyO puro. Aplicando la Ecuacion 3.136, se tiene que:

8  _ .7
nH2 = TLH2
9 7
"H,0 "H,0

En el Mezclador, se incorporan las corrientes 5 y 8 y sale la corriente 6 de H,. Utilizando
la Ecuacion 3.148: y despejando, se obtiene
ny, =ny, — njy,

En las Valvulas 1 y 2 y en las Turbinas 1 y 2 se opera a flujo constante. Aplicando la
Ecuaciéon 3.133 se obtiene:

3 _ 4 _ .5
nH2 — TLH2 — 7’LH2
14 15 16

n02 — n02 — n02

En los Tanques no se mantiene el flujo, porque las entradas y salidas ocurren en tiempos
distintos. Por lo tanto, se debe hacer un balance de masa considerando los tiempos. En el
Tanque 1 entra una corriente 2 durante un tiempo t,;, y sale una corriente 3 durante un
tiempo tg,. En el Tanque 2 entra una corriente 13 durante un tiempo t,;, y sale una corriente
14 durante un tiempo tg,. Y en el Tanque 3 entra una corriente 9 durante un tiempo tg, y
sale una corriente 10 durante un tiempo tq;,. Aplicando la Ecuacion 3.135 y despejando, se
obtiene para cada caso:

t
2 o 3 su
an = TLHQ—
talm
13 14 tsu
n02 = no2
talm
9 o 10 talm
Nmo = ”Hgo_t
su
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La Bomba 1, el Compresor 1 y el Compresor 2 operan a flujo constante. Aplicando la
Ecuacion 3.133 para cada equipo, se tiene:

10 o 11
NH,0 "m0
1 _ 2
nH2 = TLH2
12 . 13
n02 = TLO2

En el Electrolizador, reaccién es como se muestra en la Ecuacién 2.2. Se considera que

se agota toda el agua que entra como reactivo. Por consiguiente, el balance de masa queda
como:

Tabla A.24
H,O(g) — 10.(g) + Ha(g)
t=0 ni, 0 0
t=t np —=x T T
t=1y 0 ng? n}b

Considerando lo anterior, se obtiene:

_ 11
xr = nH2O
1
12 _ 11
nOQ - §nH20
1 _ 11
g, = Mmoo

Y dado que todos los parametros de operacién que se toman como supuesto estan asociados
al electrolizador, se consideraré que el sistema puede quedar como funciéon del flujo de Hy

que sale de dicho equipo. En la Tabla A.25 se resumen las expresiones de todas las corrientes
del sistema como funcion de nj, :
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Tabla A.25: Resumen de corrientes y expresiones en funciéon de la corriente de Hy de salida
del electrolizador, en el sistema PEM

A.2.3.3.2 Balance de Energia

El balance de energia tomara los mismos supuestos que fueron senalados en la Seccion
3.4.1.2. Naturalmente hay supuestos que no son validos para este sistema puesto que dichos
equipos no estén presentes. Adicionalmente, se menciona que el Separador de Fases opera sin
transferencias de energia.

El Electrolizador recibe potencia eléctrica W desde la red eléctrica y disipa calor al
ambiente (Qg;. Aplicando la Ecuacion 3.153 y despejando, se obtiene:

- T 11 11 12 12 1 1
Qe =Wa+ng,0 - hi,o — 1o, - ho, — i, - I,

El Compresor 1 recibe potencia eléctrica Weq. Utilizando la Ecuacion 3.149 y despejando,
resulta: .
Wer = ”%12 . h?b — n}b . h}b

El Compresor 2 recibe potencia eléctrica Wes. Utilizando la Ecuacion 3.149 y despejando,
resulta:
i 13 713 12 712
WCQ — n02 . h02 - no2 . th

En los Tanques 1 y 2 y en la Valvulas 1 y 2, no es necesario hacer el balance de energia
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dado que son equipos aislados energéticamente. Aplicando la Ecuacion 3.146 a cada uno, se
cumple que: hgy = hgl, b = hi) v by, = by, by, = hi,.

Configuracién de turbinas y valvulas

A la salida de los tanques, se necesita realizar una descompresion del fluido para alcanzar
la presion de operacion de la celda de combustible, que en este caso es 1,4 bar. Dado que en
esta configuracion, la celda de combustible y el electrolizador operan a la misma temperatura,
es necesario asegurar que las corrientes intermedias alcancen estas temperaturas. En el caso
de las configuraciones que usan celdas de 6xido solido simplemente habia que disminuir la
presion y luego calentar. Pero en este caso hay que disminuir la presion y reducir la presion,
por lo que solamente poner véilvulas no permitiré lograrlo, dado que las valvulas solamente
son capaces de reducir la presion mas no de enfriar un gas ideal, como se ve en el Anexo
A.2.3.2.2, seccion de Coeficiente de Joule-Thomson.

Una alternativa seria que las corrientes se enfrien en los mismos estanques y luego
disminuyan su presiéon en valvulas. Sin embargo eso eliminaria energia de las corrientes,
por lo que se preferird una alternativa donde esa energia se pueda aprovechar.

Se propone una alternativa donde a la salida de los tanques de ls lineas gaseosas, hayan
turbinas que permitan reducir la presion y la temperatura simultaneamente. Este proceso es
isoentropico, por lo tanto no comparte calor con el exterior. La alternativa parece interesante,
pues la turbina permitiria reducir tanto la temperatura como la presiéon en un solo paso, que
es justamente lo deseado. Viendo la Figura 3.3, se propone que la Turbina 1 esté a la salida
del tanque de Hy. Como el proceso es isoentropico, la temperatura y la presion siguen una
trayectoria como se muestra en la Ecuacién A.1. Ahora se revisaran 2 alternativas: conocer
la temperatura o la presion de salida de la turbina. Se comenzara por conocer la temperatura
de salida.

Sabiendo que:
T3 = 196°C, P3 = 200 bar y vy, = 1,4055 [44].
Las condiciones objetivo son P, = 1,4 bar y T, = 80°C.

Se dejara como variable a la T4. De este modo, reemplazando los valores en la Ecuaciéon
A.1, queda:

196 °C (200 bar\ 7
Ty 1.4 bar

y—1\ —1
200 bar\ ~
T, = 196 °C- _— =4 °
A 96 °C <(174bar> ) 6,83 °C

Es decir, considerando que la presion de salida es 1,4 bar, el sistema sale més frio de lo que se
necesita y por lo tanto habria que calentarlo antes de entrar a la celda. Si ahora, conociéramos

154



la temperatura de salida mas no la presion, se tiene:

196 °C 200 bar\ 7
80 °C 2

4055
1 14055 1
P, = 200 bar- ( %0 C) = 8,95 bar

80 °C

Y en este caso, la presion es mayor a la que se necesita, pero se puede reducir utilizando una
valvula. Esta configuracion no requiere de energia adicional y parte de la energia del fluido
fue aprovechada, por lo que se considera suficiente.

Por lo tanto a continuacion de la Turbina 1, se pone la Vélvula 1, la cual reduce la presion
de la corriente de 8,95 bar a 1,4 bar, cumpliendo que la temperatura y la entalpia en dicho
equipo se mantienen constantes.

El caso para la linea de O, es idéntico a lo descrito anteriormente. La corriente 12 de
O, sale del Tanque 2 a una temperatura de 96°C y presiéon de 17 bar y debe llevarse a 80°C
y 1,4 bar. Por lo tanto, se pone la Turbina 2 y la Vélvula 2 a continuacién del Tanque 2.
Considerando que a la salida de la Turbina 2, la temperatura es de 80°C y que o, = 1,39 [44],
la presion se calcula como:

96°C  (1Tbar\ T
80 °C Py3

-1
96 °C 139 1
P13 = 17 bar - <(80 C) > :8,1 bar

Y como la presiéon es mayor a la necesaria, se pone la Valvula 2 a continuaciéon de la
Turbina 2, la cual reduce la presion de 8,1 bar a 1,4 bar, cumpliendo que la temperatura y
en la entalpia en dicho equipo se mantienen constantes.

En virtud de lo anterior, el balance para las turbinas es como sigue:

Las Turbinas 1 y 2 ejercen trabajo sobre el exterior del sistema W Es decir, generan
un trabajo de salida. Aplicando la Ecuacion 3.150 para cada equipo y despejando, se obtiene:

I 4 4
WT’MT‘l nH2 h H2 ° hH2

I 15 15
WTUT’Q no2 h 02 * h02

La Bomba 1 recibe potencia eléctrica Wy, para impulsar el fluido. Aplicando la Ecuacion
3.149 y despejando, queda:

T 11
Wa1 = 155,0 - hio — Mo - Mo

En el Mezclador entran las corrientes 5 y 8 y sale la corriente 6. El equipo no transfiere
energia con el exterior y asumiendo que la energia de mezclado es despreciable. Aplicando la
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Ecuacion 3.148 y despejando, se obtiene:

8 8
nH2 h —|—77,H2 hH2

6
TLH2

Sy,

En el Separador de Fases se separan integramente las especies Hy y HoO entre si y ademas,el
equipo no transfiere energia con el exterior. Aplicando la Ecuacion 3.148 pero adaptéandola
para el caso con una entrada y dos salidas de la misma especie, resulta:

19 nH2 Wi, + 1o - hino —niy, - B,
HQO 9
"m0

El Tanque 3, se absorbe calor Q3 para que el fluido a la salida de la bomba esté en la
temperatura deseada. Usando la Ecuacion 3.152 y despejando con las expresiones de la Tabla
A.25, se obtiene:

‘ Qs
Qr3 = = (hHQO hH20>

talm

En la Celda se absorbe calor externamente Qpc v se ejerce trabajo sobre el entorno Wyc.
Utilizando la Ecuacion 3.154 y despejando, se obtiene:

. 7 7 - 6 6
Qrc =1y, - Wy, +nino - Rio + Wee — ng, - hé, — gy, - hi,

En la Tabla A.26 se muestran los parametros utilizados en el balance de energia.

Tabla A.26: Datos utilizados en los balances para el sistema de almacenamiento con celda de
intercambio proténico

Parametro ‘ Magnitud ‘ Unidades ‘ Referencia ‘

jop. 1 4.000 Am—? 52|
Jop,PEM 4,7 Am™ -
Tg 353 K [52]
Trem 353 K [49]
Wg 60.000.000 W Caso Base
taim 36.900 s [70]
tou 61.200 S [92]
Xf 0,8 - Supuesto
YH, 1,4055 - [44]
0, 1,39 - |44]
YH,0 1,3255 - [44]

El valor de jop, pem fue obtenido a partir de las curvas de polarizaciéon mostradas en la
Figura 5.2.
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Los datos termodinamicos utilizados para realizar el balance se muestran en la Tabla A.27:

Tabla A.27: Datos termodinamicos de cada corriente en el sistema de PEM [44]

/ kJ kmol ™!

1 H, 9 80 10.060
2 o, 200 196 13.296
3 H, 200 196 13.296
4 o, 9 80 10.060
5 o, 14 80 10.060
6 o, 14

o, 14 80 10.060
7 H,0 14 80 6.037
8 o, 14 80 10.060
9 1,0 14 80 6.037
10 1,0 14 84,6 6.379
11 1,0 9 85 6.433
12 0, 9 80 10.302
13 O 17 96 10.779
14 0, 17 96 10.779
15 O 9 80 10.302
16 O, 14 80 10.302

Finalmente, se realiza un balance global de energia. ara ello se toma el sistema como una
caja negra donde se contabilizan tinicamente las entradas y salidas de energias de él, mas no
asi los intercambios que hayan ocurrido dentro del sistema como en los intercambiadores de
calor. El balance es similar a como se muestra en la Ecuacion 3.155 y 3.156, salvo que en
este caso no se considera la potencia de condensadores, calentadores ni bomba 2. El balance
es como sigue:

&

(Wi + Weor + Wea + Wei + Qrs) - taim + (QFC) “tsu (A.8)
S = (QEl) : talm + (WFC’ + WTurl + WTW‘Q) . tsu (Ag)

A.3. Modelo matematico para el dimensionamiento de las
baterias de ion litio

A.3.1. Baterias de ion-litio

En la Seccion 1.3 se determind que el consumo residencial en la region es de 40 MW.
Es decir, el sistema deberia tener una potencia de salida de dicha potencia al menos, para
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abastecer a la region. Sin embargo, entran 60 MW a la planta de almacenamiento, por lo
tanto ésa es la energia que se almacenara. Ademas, se sabe que el tiempo en el que entra
dicha potencia es de 10,25 h [68]. Por lo tanto, la energia a almacenar es:

Ep =615 MW-h

Se toma como referencia un sistema de almacenamiento en Berlin, Alemania, que
corresponde a una planta solar con una potencia Ep = 17 MW y con una energia a almacenar
de Ep = 40 MW-h [93]. Los datos de las baterias usadas dicha planta son como se muestra
en la Tabla A.28:

Tabla A.28: Valores para el sistema de baterias que fueron utilizados en la planta solar de
Berlin, Alemania [93].

Término Magnitud ‘ Unidades

Npateria 12 -

Vnominal 24 \Y
Viin 20,4 A%
Vinax 27,6 A%

Evominal 14,4 kW

La capacidad de almacenamiento de las baterias escogidas para este estudio es de 300
A-h [66].

Conociendo la capacidad de almacenamiento del sistema a dimensionar, lo que se debe
conocer es la capacidad real de almacenamiento del sistema, considerando la DOD. Se sabe
que para aplicaciones de larga escala®, la profundidad de descarga mas usada es de 80 % [59].
Por lo tanto la energia real a almacenar sera de:

b _ Ep _ 615 MW-h
Pyreal — DOD - 0,8

= 768,75 MW-h

Posteriormente, si se asume que se utilizaré la misma tecnologia que en Berlin, Alemania,
el namero de baterias queda como:

Eprea 768,75 MW-h

Npar = =
ot VnominalDC,Chile 24 V- 300 A-h

= 106.771

Pero como las baterias deben ordenarse en conjuntos igualmente distribuidos, se tiene
puede aumentar el nimero de equipos de tal manera que los conjuntos de baterias tengan la
misma cantidad de elementos. De este modo, el nimero de baterias necesarias son:

Npat = 106.880

3Del orden de MW de potencia
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Por otro lado, el voltaje de la planta quedara como:

Vp =24V -106.880 = 2.563.200 V

Y la corriente de la planta sera:

EPlanta . 60 MW
Ve 2.563.200 V

Ip = =23,41 A

Como se mencion6 anteriormente, se debe conocer el ordenamiento de las baterias. Por la
forma que tiene el sistema, se pueden tener dos posibilidades:

1. 36 strings® de 4.919 celdas en serie
2. 4919 strings de 36 celdas en serie

En el primer caso, se tendrian:

V::arga,maac =4.919- 27, 6v =135.764 V
‘/;arga,min =4.919- 207 4v =100.348 V

En el segundo caso, se tendrian:

‘/carga,mam =36 - 27, 6V =994 V
‘/carga,m'm = 36 - 20, 4V =734V

De este modo se elige la segunda configuracion pues es la que genera menor tension en el
sistema.

A.4. Modelo matematico para deducir la ESOI,; en un
RHFC

A.4.1. ESOI, para RHFC

En la Tabla A.29 se muestra un resumen de qué equipos se consideraran por cada sistema,
para el calculo del ESOI,.

4Del inglés. Significa cadena
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Tabla A.29: Resumen de términos que se ocupan en la ecuacion del ESOlel para cada sistema

involucrado en el estudio

Sistema

SO+R

Energia de Salida
S
Turbina

Celda SO

Energia Entrada

Conjunto de equipos

Equipos auxiliares

Equipo
Compresor 1

Compresor 2

Bomba 1

Bomba 2

Calentador 1

Calentador 2

Turbina 1

Equipos electroquimicos

Celda SO

Electrolizador

Almacenamiento

Almacenamiento H,

SO-+Int

Celda SO

Equipos auxiliares

Compresor 1

Compresor 2

Bomba 1

Calentador 1

Calentador 2

Equipos electroquimicos

Celda SO

Electrolizador

Almacenamiento

Almacenamiento H,

PEM

Celda PEM

Turbina 1

Turbina 2

Equipos auxiliares

Compresor 1

Compresor 2

Bomba 1

Turbina 1

Turbina 2

Equipos electroquimicos

Celda PEM

Electrolizador

Almacenamiento

Almacenamiento H,

A.4.1.1. Estimaciones e investigacion de valores

Algunos de los valores fueron encontrados en el estudio de M.

Environ. Sci., 2015). Estos valores se resumen en la Tabla A.30 :
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Tabla A.30: Valores para el calculo de ESOI,; que fueron encontrados en el estudio de M.
Pellow et al. (Energy & Environ. Sci., 2015) [6].

Equipo

Sistema

Tlred

Eficiencia
eléctrica de la
red

0,3

Electrolizador

Celec,stack

Intensidad
energética  del
stack del
electrolizador

4,1x10°

MJ (MW)~!

Celec,BOS

Intensidad
energética  del
BOS asociado al
electrolizador

3,3x10°

MJ (MW)~!

Telec,stack

Vida
util del stack de
electrolizador

3,6x108

10° h

Compresor

Ccompr esor

Intensidad
energética  del
compresor

6,5x 10

MJ (MW)~!

Almacenamiento

de H2

5H2

Intensidad
energética  del
almacenamiento

de H2

MJ (MJ)~!

2.900 (MJ)
(MW-h)~!

Celda SO

TSO,stack

Vida
util del stack de
la celda SO

3,6x107

10* h

Celec,stack

Intensidad
energética  del
stack de la celda
SO

1,7x10°

MJ (MW)~!

Celec,BOS

Intensidad
energética  del
BOS asociado a
la celda SO

1,7x10°

MJ (MW)~!

Algunos de los datos mostrados en la Tabla A.30 se utilizarédn en los 3 sistemas en estudio.

La intensidad energética del resto de equipos involucrados es compleja de encontrar como
dato en la bibliografia. Por lo tanto, se propone una forma de estimar dicho valor, con la

formula mostrada a continuacion:

Utilizando la Ecuaciéon 4.4 para la estimacion de la intensidad energética de un equipo .
Esta estimacion consiste en la suma ponderada entre la intensidad energética de los materiales

con los que se construye un equipo con la masa de cada material.
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De esta manera se puede estimar la intensidad energética de los siguientes equipos:
Bombas

Para el caso de las bombas, se encontré que la bomba indicada segtn las caracteristicas
del sistema, es una bomba [94] modelo 3196 i-Frame 1x2-10. Segin el catalogo de seleccion
de bombas, la bomba esta hecha completamente de acero inoxidable [94] y tiene una masa
de 100 kg [95].

Por lo tanto, solo queda conocer la Potencia de la bomba. Para estimarla se utilizaré la
siguiente expresion [96]:
_prg-Q-H
Ui

P (A.10)

Donde:

p [kg m~3]: Densidad del fluido impulsado por la bomba. p = 959 kg m~3 [97]
g [m s7%|: Aceleracion de gravedad. g = 9,8 m s™2 [44]

H [m]: Altura de elevacion maxima de la bomba. H = 282 [95]

Q [m?® h™!]: Caudal méximo de la bomba. Q = 50 m® h™! [95]

n |-]: Eficiencia de la bomba. n = 0,7 [95]

Con los datos anteriores, se obtiene que la potencia de la bomba en cuestion es de
aproximadamente 52,6 kW. Tomando este calculo y sabiendo que (yeero = 40 (MJ)prim kg™ [6],
se obtiene que la intensidad energética de la bomba es::

_ 1.000 (KW),
- 40 (MJ)prim kg™t - 100 kg - 2753 (0et
oma 52,6 (kW)q
Considerando la eficiencia de la red, queda:
(Cbomba)el = 769237 1 (MJ)pTim (MW)e_ll ’ 073 (MJ)el (MJ)pTim
(Coomba)y = 22.813,7(MJ)y (MW)!

Turbinas

Las turbinas estdn compuestas principalmente de niquel y acero inoxidable [98], pero como
no se especifica la composicion se supondré que estos materiales estan por partes iguales en
el equipo. Luego, las turbinas tienen una masa de 7,863 kg y una potencia méxima de 52
MW [99]. Considerando que la intensidad energética del niquel es 110 (MJ),,, kg=* [100],
el valor para el acero mencionado previamente, la Ecuacion 4.4 y la eficiencia de la red, se
obtiene:

(Cturbina)el = 37 39 (MJ}GZ (MW)&l

Calentadores

Los calentadores estdn hechos completamente de acero inoxidable, tienen una masa
de aproximadamente 200 kg y una potencia de 15 kW [101]. Considerando la intensidad
energética del acero, la eficiencia de la red y la Ecuacion 4.4, se obtiene:

(Ccalentador)el = 160.000 (M‘]>el (MW)QI
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Almacenamiento de H,

La ESOI; del almacenamiento se calcula como el producto de Se. El término ¢ corresponde
a la intensidad energética del almacenamiento. Esta tiene un valor de 8 (MJ)y (MJ);' [6]. Se
debe determinar la capacidad de almacenamiento S. Esta capacidad se va a calcular como:

S = My, - PCIy, (A.11)

Donde:
Mpy, |kg|: Masa total de Hy almacenada en un ciclo de almacenamiento
PCly, |MJ kg™']: Poder Calorifico Inferior del Hy. PCIy, = 120 MJ kg™! [102]

A su vez, la masa total de Hy se calcula como el flujo de salida del electrolizador por
el tiempo de almacenamiento. Este céalculo es valido para todos los sistemas, puesto que la
potencia y la densidad de corriente del electrolizador es la misma para los 3 sistemas. Por
tanto, la masa total del Hs es:

MH2 = nllqz . talm . PMH2
Reemplazando valores, queda:
mol 3.600 s kg 1 kmol
My, = — 10, 25h - 2,02 .
2 56,6 S 0,25k 1h )0 kmol 1.000 mol

My, = 4.218,85kg

Finalmente, la capacidad de almacenamiento de Hy es:

MJ
S =4.218,85 kg - 120T = 506.262,1 MJ
g

Celdas SO

Para las celdas de 6xido so6lido, se hizo la revision de un estudio comandado por el Imperial
College of Science, Technology and Medicine de Londres en el ano 2000. En este estudio se
realiz6 un LCA a la manufactura y desecho de celdas de 6xido s6lido planas y tubulares. En
el estudio se encontré que la intensidad energética del stack y del BOS de una celda de 6xido
solido plana son [103]:

Cso.stack = 3.791.750 (MJ)ppim (MW)!

el

CSO,BOS - 2071370 (MJ)prjm (MW>_1

el

Considerando la eficiencia de la red, queda:
(Csostack)y = 1.137.525 (MJ)g (MW)!
(Cs0,805)y = 621.411 (MJ)e (MW),!

Por otro lado, en el estudio de U. Stimmming y H. Tu (J. Power Sources, 2004) se determin6
que el tiempo de vida util del stack de celdas de 6xido sélido es de 40.000 h [72].
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A.4.1.2. Valores provenientes de los balances

Algunos de los valores necesarios para el calculo del ESOI,; son operacionales, como las
potencias y el tiempo de operacion. Estos valores se obtienen del balance de masa y energia y
del diseno del proceso. Como las potencias de los equipos se utilizardn de manera directa, solo
queda determinar el tiempo acumulado de funcionamiento de los equipos electroquimicos.

Considerando que el tiempo de entrada al sistema ty;, es de 10,25 h y que el estudio
se hace para un horizonte de evaluacion de 20 anos, el tiempo total de funcionamiento del

electrolizador es: _
TElectrolizador = 269.370.000 s

Para el caso de las celdas de combustible, ya sea PEM o SO, el tiempo de salida del
sistema es de 17 h y el horizonte de evaluacion es de 20 anos. Por tanto, el tiempo total de
funcionamiento de las celdas es:

Teeldas = 44.6760.000 s

En el caso de los sistemas SO+R y PEM, se opera con turbinas las cuales estan ubicadas
posterior a los tanques de almacenamiento. Es decir, las turbinas funcionan el mismo tiempo
que las celdas. Por lo tanto, el tiempo total de funcionamiento para las celdas es el mismo
que para las turbinas Tceldas = Ttm.bmas.

Finalmente, en la Tabla A.31 se resumen todos los valores que se utilizaréan para el calculo
del ESOI,;. En esta tabla se incluyen los valores de las potencias de ciertos equipos que son
extraidos del balance de masa y energia, para cada sistema.

Tabla A.31: Resumen de los datos que se utilizardn para el calculo de la ESOI en cada
sistema. Los datos operacionales se obtuvieron del balance de masa y energia descrito en el
Anexo A.2.3. Los valores de intensidad energéticos mostrados estan para energia eléctrica, es
decir, ya fueron calculados utilizando la eficiencia de la red 7,4 = 0,3

Sistema Parametro ‘ Magnitud ‘ Unidades  Referencia
SO+R, SO-+Int Tso 446.760.000 s Supuesto
PEM Trem 446.760.000 s Supuesto
Todos Trlec 269.370.000 S Supuesto
SO+R, PEM Trurbinas 446.760.000 S Supuesto
SO+R, SO-+Int TS0, stack 144.000.000 S Supuesto
PEM TPEM,stack | ©6.000.000 s 6]
Todos TElec,stack | 900.000.000 s 6]
Todos CBlec,stack 410.000 MJ MW—! 6]
Todos CElec.BOS 330.000 MJ MW 6]
PEM CPEM stack 170.000 MJ MW 6]
PEM CPEM.BOS 170.000 MJ MW 6]
SO+R, SO+Int | Cs0.stack 3.791.750 | MJ MW—! [103]
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Tabla A.31: Resumen de los datos que se utilizaran para el calculo de la ESOI, en cada
sistema. Los datos operacionales se obtuvieron del balance de masa y energia descrito en el
Anexo A.2.3. Los valores de intensidad energéticos mostrados estan para energia eléctrica, es
decir, ya fueron calculados utilizando la eficiencia de la red 7.4 = 0,3

A.5.

En la Tabla A.32 se muestran los datos del indicador de ajuste temporal desde los anos

Sistema Parametro ‘ Magnitud ‘ Unidades  Referencia
SO-+R, SO-+Int CSO,BOS 2.071.370 [103]
Todos Ceompresor 65.000 MJ MW-! 6]
Todos Crurbina 3,39 MJ MW—! [99]
Todos Chomba 22.814 MJ MW—! [94]
Todos Cealentador 160.000 MJ MW [101]
Todos S, 506.262 MJ Balance
Todos €, 8 MJ MJ~! 6]
SO+R, SO-+Int Pso 2.857.515 \W Balance
PEM Prem 3.518.563 W Balance
Todos Priec 60.000.000 W Caso Base
SO+R Prurbinal 294.652 \WY% Balance
SO+R P compresort 183.173 W Balance
SO+R P compresor2 13.495 W Balance
SO+R P Bombal 3.060 W Balance
SO+R P Bomba2 1.956 W Balance
SO+R P cuientadort 793.707 W Balance
SO+R P caientador2 395.360 W Balance
SO-+Int P compresort 183.173 W Balance
SO+1Int P compresor2 13.493 W Balance
SO-+1Int P Bombal 3.060 W Balance
SO-+Int Pcuentadort 74.233 W Balance
SO-+Int P catentador2 267.866 W Balance
PEM Pcompresort 183.173 W Balance
PEM Pcompresor2 13.493 W Balance
PEM P Bombal 3.060 W Balance
PEM Prurbinal 110.412 W Balance
PEM Prurbing 8.134 W Balance

Costos de Inversion CAPEX

1996 hasta 2019, para hacer la actualizacion temporal de las cotizaciones.
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Tabla A.32: Valores del indicador de ajuste temporal desde los anos 1996 al 2019.

Ano ‘ IT /- Referencia

1996 | 381,7 [104]
1997 | 3865 [104]
1998 | 3895 [104]
1999 | 390,6 [104]
2000 | 394,1 [104]
2001 | 3943 [104]
2002 | 395,6 [104]
2003 | 402 [104]
2004 | 4442 [104]
2005 | 468,2 [104]
2006 | 499,6 [104]
2007 | 525,4 [104]
2008 | 5754 [104]
2009 | 521,9 [104]
2010 | 550,8 [104]
2011 | 585,7 [104]
2012 | 584,6 [104]
2013 | 567,1 [104]
2014 | 576,1 [104]
2015 | 556,3 [104]
2016 | 541,7 [105]
2017 | 5675 [105]
2018 | 603,1 [105]
2019 | 632 [106]

En la Tabla A.33 se muestran algunos exponentes especificos para algunos equipos.

Tabla A.33: Exponentes especificos para algunos equipos, utilizados en la estimacion del
precio por capacidad, usando la regla de los seis décimos [64].

Equipo ‘ Exponente
Compresores 0,79
Bomba 0,34
Resto 0,6

En la Tabla A.34 se muestran las cotizaciones realizadas para los principales equipos
del sistema. Se menciona que los equipos como los estanques, no son considerados en esta

evaluacion para centrarla en los equipos electroquimicos y auxiliares®.

En la Tabla A.35 se muestran los precios ajustados a la capacidad que se requiere en el
sistema, para cada sistema, utilizando la regla de los seis décimos.

5Por recomendacion de la Dra. Melanie Colet Lagrille
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Tabla A.34: Cotizaciones de los principales equipos correspondientes a los equipos utilizados
en los sistemas en estudio. La capacidad mencionada en esta tabla, hace referencia a la
capacidad del equipo encontrado en la cotizacion, capacidad que sera utilizada para la Regla
de los Seis Décimos. Los precios mostrados corresponden al valor FOB.

Equipo Ano Referencia
Celda SO : : 1.887,4 | USD kW1 | 2014 | [85)
Celda PEM - - 101 | USDW T 2020 |84
Electrolizador Alcalino - - 1.200 | EUR kW1 | 2017 [107]
Turbina de vapor 10 kW 24.180 USD 2020 [108|
Turbina de vapor 2 150 kW 6.666 USD 2020 [109]
Compresor de aire 200 kW 20.000 USD 2020 [110]
Compresor O, 20 kW 10.000 USD 2020 [111]
Bomba 5 kW 3.500 USD 2020 [112]
Calentador 800 kW 7.233 USD 2020 [113]
Calentador 2 400 kW 10.000 USD 2020 [114]
Condensador 400 kW 1.475 USD 2020 [115]
Baterfas ion litio 24 Vv 1.685 USD 2020 [66]
Chiller 50 kW 16.666 USD 2020 [116]

Tabla A.35: Precios de los equipos mas importantes para cada sistema, considerando un
ajuste de precio con respecto a la capacidad, utilizando la regla de los seis décimos. Todos
los valores mostrados son FOB y corresponden a valores del 2020 excepto en el caso del
Electrolizador alcalino y la celda SO.

Sistema Equipo Precio ‘ Moneda
SO-+R | Electrolizador alcalino | $72.000.000 EUR
SO+R Bomba 1 $2.962 USD
SO-+R Compresor 1 $18.660 USD
SO-+R Compresor 2 $7.329 USD
SO+R Tanque 3 (Chiller) $19.469 USD
SO+R Condensador 1 $3.075 USD
SO+R Calentador 1 $7.199 USD
SO+R Calentador 2 $9.931 USD
SO+R Bomba 2 $2.564 USD
SO+R Turbina 1 $171.693 USD
SO+R Condensador 2 $2.331 USD
SO+R Celda SO $6.961.554 USD
SO-+Int | Electrolizador alcalino | $72.000.000 EUR
SO+Int Bomba 1 $2.962 USD
SO+Int Compresor 1 $18.660 USD
SO-+Int Compresor 2 $7.328 USD
SO-+Int Tanque 3 (Chiller) $19.469 USD
SO-+Int Condensador 1 $3.075 USD
SO-+Int Disipador de calor $46.010 USD
SO-+Int Calentador 1 $3.646 USD
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SO-+Int Calentador 2 $3.751 USD
SO+Int Celda SO $6.961.554 USD
PEM Electrolizador alcalino | $72.000.000 EUR
PEM Bomba 1 $2.962 USD
PEM Compresor 1 $18.658 USD
PEM Compresor 2 $7.328 USD
PEM Turbina 1 $5.547 USD
PEM Turbina 2 $21.362 USD
PEM Celda PEM $35.620.363 USD
Baterias Baterias $179.958.000 USD

En la Tabla A.36 se muestran los precios de los equipos considerando el costo adicional
que implica transportarlos desde su lugar de fabricacion y el impuesto por importacion.

Tabla A.36: Precios de los equipos considerando los valores de transporte, importacion e
impuestos. Los precios son con fecha del 2020 excepto para el electrolizador alcalino y la

celda SO.

Sistema Equipo Precio ‘ Moneda
SO+R | Electrolizador alcalino | $86.400.000 EUR
SO+R Bomba 1 $3.554 USD
SO+R Compresor 1 $22.392 USD
SO-+R Compresor 2 $8.795 USD
SO+R Tanque 3 (Chiller) $23.363 USD
SO+R Condensador 1 $3.690 USD
SO+R Calentador 1 $8.639 USD
SO+R Calentador 2 $11.917 USD
SO-+R Bomba 2 $3.077 USD
SO+R Turbina 1 $206.032 USD
SO+R Condensador 2 $2.797 USD
SO-+R Celda SO $8.353.865 USD
SO-+Int | Electrolizador alcalino | $86.400.000 EUR
SO-+Int Bomba 1 $3.554 USD
SO-+Int Compresor 1 $22.392 USD
SO+Int Compresor 2 $8.794 USD
SO+Int Tanque 3 (Chiller) $23.363 USD
SO-+Int Condensador 1 $3.690 USD
SO-+Int Disipador de calor $55.212 USD
SO-+Int Calentador 1 $4.375 USD
SO-+Int Calentador 2 $4.501 USD
SO-+Int Celda SO $8.353.865 USD

PEM Electrolizador alcalino | $86.400.000 EUR
PEM Bomba 1 $3.554 USD
PEM Compresor 1 $22.390 USD
PEM Compresor 2 $8.794 USD
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PEM Turbina 1 $6.656 USD
PEM Turbina 2 $25.634 USD
PEM Celda PEM $42.744.436 USD
Baterias Baterias $215.949.600 USD

En la Tabla A.37 se muestra la actualizacion a la fecha diciembre 2019, para los equipos
celda SO y electrolizador alcalino. El resto de equipos, mantienen sus valores mostrados en

la Tabla A.36.

Tabla A.37: Valores actualizados con fecha Diciembre de 2019. El resto de equipos, mantienen
sus valores, como se muestra en la Tabla A.36

Moneda
EUR
USD

Precio
96.219.912
9.164.455

Sistema
SO+R; SO+Int; PEM
SO-+R; SO+Int

Equipo ‘
Electrolizador alcalino

Celda SO

En la Tabla A.38 se muestran los valores mas importantes de cada sistemas, transformados
a moneda nacional, con valores del doélar estadounidense y euro para la fecha 20 de enero de
2020.

Tabla A.38: Precios de los equipos més importantes de cada sistema convertidos a moneda
nacionalm utilizacion la transformacion 1 USD = 774,8 CLP [117] y 1 EUR = 859,7 CLP [11§]
con fecha 20 de enero de 2020.

Sistema ‘ Equipo ‘ Precio / CLP ‘
SO+R | Electrolizador alcalino | $82.720.258.256
SO+R Bomba 1 $2.753.949
SO+R Compresor 1 $17.349.322
SO+R Compresor 2 $6.814.211
SO+R Tanque 3 (Chiller) $18.101.497
SO+R Condensador 1 $2.859.012
SO+R Calentador 1 $6.693.342
SO-+R Calentador 2 $9.233.447
SO+R Bomba 2 $2.383.905
SO+R Turbina 1 $159.633.284
SO+R Condensador 2 $2.167.271
SO+R Celda SO $7.100.619.772
SO-+Int | Electrolizador alcalino | $82.720.258.256
SO-+1Int Bomba 1 $2.753.949
SO-+Int Compresor 1 $17.349.322
SO-+Int Compresor 2 $6.813.281
SO+Int | Tanque 3 (Chiller) $18.101.497
SO-+Int Condensador 1 $2.859.012
SO+Int Disipador de calor $42.778.258
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SO-+Int Calentador 1 $3.389.905
SO-+Int Calentador 2 $3.487.530
SO-+Int Celda SO $7.100.619.772
PEM | Electrolizador alcalino | $82.720.258.256
PEM Bomba 1 $2.753.949
PEM Compresor 1 $17.347.462
PEM Compresor 2 $6.813.281
PEM Turbina 1 $5.157.379
PEM Turbina 2 $19.861.533
PEM Celda PEM $33.118.388.703
Baterias Baterias $167.317.750.080

En la Tabla A.39 se muestra un desglose de los items asociados al CAPEX y el porcentaje

que representan de él.

Tabla A.39: Estructura de costos y porcentajes para la estimacion del CAPEX [64].

[tem ‘ 15}
Costos Directos
Equipos 15-40
Instalacion de Equipos 6-14
Instrumentacion y Control | 2-8
Piping 3-20
Instalacién Eléctrica 2-10
Construcciones 3-18
Mejoras de Terreno 2-5
Instalaciones de Servicios | 8-20
Terreno 1-2
Costos Indirectos
Ingenieria y Supervision 4-21
Gastos de Construccién 4-16
Honorarios de Contratista | 2-6
Contingencia 5-15
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