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Resumen
RESUMEN
En la presente tesis se estudia el comportamiento del proceso de reformado de
metano, asignando especial &eacute;nfasis a la operaci&oacute;n del reformador primario en la generaci&oacute;n
del gas de s&iacute;ntesis para la producci&oacute;n de amon&iacute;aco. El objetivo principal de este estudio es
avanzar en el desarrollo de m&oacute;dulos de simulaci&oacute;n (basados en modelos matem&aacute;ticos
suficientemente detallados) que permitan representar adecuadamente la operaci&oacute;n del
reformador primario. Asimismo, estos m&oacute;dulos de simulaci&oacute;n se utilizan para identificar
las variables cr&iacute;ticas del proceso; estimar el impacto de &eacute;stas sobre el comportamiento del
reactor, evaluar la posibilidad de incorporar cambios que permitan optimizar su operaci&oacute;n,
definir ventanas operativas que garanticen una operaci&oacute;n segura y eficiente; y analizar los
problemas operativos m&aacute;s frecuentes.
Bas&aacute;ndose en los objetivos planteados, la presente Tesis se organiza de la siguiente
manera:
En el Cap&iacute;tulo 1 –introductorio- se presentan tanto la importancia del gas de s&iacute;ntesis
en la industria del amon&iacute;aco como la de este producto en el mercado mundial. Asimismo,
se introducen los procesos y materias primas disponibles para la generaci&oacute;n del gas de
s&iacute;ntesis. Seguidamente, se describe el proceso de obtenci&oacute;n de amon&iacute;aco v&iacute;a la ruta de
reformado de gas natural con vapor, detallando las condiciones operativas y unidades del
sector de reformado. Finalmente, se presentan otras aplicaciones de inter&eacute;s del proceso de
reformado con vapor.
En el Cap&iacute;tulo 2 se describe un modelo matem&aacute;tico heterog&eacute;neo unidimensional, el
cual se utiliza en los Cap&iacute;tulos 3, 5 y 6 para representar y analizar distintos aspectos de
inter&eacute;s relativos a la operaci&oacute;n del reformador primario. Previo al planteo de este modelo,
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se presentan el esquema de reacci&oacute;n, las correspondientes expresiones cin&eacute;ticas adoptadas
y el catalizador comercial seleccionado. Tambi&eacute;n, se realiza una descripci&oacute;n detallada de
las tareas experimentales que permitieron determinar algunos de los par&aacute;metros necesarios
para el modelado de la part&iacute;cula y del lecho catal&iacute;tico.
En el Cap&iacute;tulo 3 se estudia la influencia de los perfiles axiales de flujo cal&oacute;rico sobre
la operaci&oacute;n de los reformadores con vapor y se estiman distribuciones &oacute;ptimas de flujo
cal&oacute;rico que permitan, bajo ciertas restricciones, maximizar la producci&oacute;n del reactor o
minimizar la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo (es decir, extender la vida &uacute;til del tubo de
reformado). Para resolver estos problemas de optimizaci&oacute;n se utilizan el modelo
heterog&eacute;neo presentado en el Cap&iacute;tulo 2 y un modelo pseudohomog&eacute;neo, desarrollado para
simular la operaci&oacute;n del reformador primario en menores tiempos de c&oacute;mputo pero con
grado de precisi&oacute;n comparable.
Debido al elevado ingreso de calor a trav&eacute;s de la pared del tubo y a la naturaleza
endot&eacute;rmica de las reacciones de reformado, los tubos catal&iacute;ticos est&aacute;n expuestos a
significativos gradientes radiales de temperatura. Para representar estos fen&oacute;menos locales,
en el Cap&iacute;tulo 4 se plantea un modelo heterog&eacute;neo bidimensional. En particular, se
estudian en detalle los perfiles radiales de las velocidades de reacci&oacute;n y de los factores de
efectividad. Adem&aacute;s, el modelo bidimensional se utiliza para comparar la operaci&oacute;n de
reformadores de fuego lateral y superior; analizar la influencia del di&aacute;metro del tubo de
reformado sobre la performance del reactor; y estudiar la conveniencia de usar diferentes
distribuciones axiales y radiales de actividad catal&iacute;tica, con el prop&oacute;sito de reducir
simult&aacute;neamente la m&aacute;xima temperatura de pared de tubo y la masa del catalizador de
mayor actividad.
En el Cap&iacute;tulo 5 se analiza uno de los problemas operativos m&aacute;s frecuentes en los
reformadores primarios industriales, la desactivaci&oacute;n del catalizador como consecuencia
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del envenenamiento por azufre. Previa revisi&oacute;n de los modelos disponibles en la literatura
abierta, se presenta un modelo matem&aacute;tico para describir apropiadamente la distribuci&oacute;n
del veneno en la part&iacute;cula de catalizador y en la fase gas a lo largo del tubo de reformado,
el cual se acopla al modelo heterog&eacute;neo unidimensional (descripto en el Cap&iacute;tulo 2),
actualizando las velocidades de reacci&oacute;n sobre el catalizador parcialmente desactivado a
medida que progresa el envenenamiento. En particular, se estudian los efectos del
envenenamiento por azufre sobre la performance del catalizador y sobre la operaci&oacute;n del
reactor.
En el Cap&iacute;tulo 6 se considera uno de los problemas operativos m&aacute;s dr&aacute;sticos de los
procesos industriales de reformado de metano con vapor, la formaci&oacute;n de carb&oacute;n
filamentoso. El riesgo de deposici&oacute;n de carb&oacute;n en la part&iacute;cula de catalizador y en la fase
gas a lo largo del tubo de reformado, se predice utilizando el modelo heterog&eacute;neo
unidimensional introducido en el Cap&iacute;tulo 2 y evaluando expresiones cin&eacute;ticas para las
reacciones de formaci&oacute;n y gasificaci&oacute;n de carb&oacute;n reportadas en la literatura abierta. En
particular, se estudia la influencia de la actividad catal&iacute;tica, el flujo cal&oacute;rico medio y la
composici&oacute;n y temperatura de la alimentaci&oacute;n sobre el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n.
Asimismo, el modelo cin&eacute;tico de deposici&oacute;n de carb&oacute;n se utiliza para estimar
distribuciones &oacute;ptimas de temperatura de piel de tubo, que permitan maximizar la
producci&oacute;n del reactor y asegurar condiciones de operaci&oacute;n libres de carb&oacute;n; analizar los
efectos del envenenamiento por azufre sobre la formaci&oacute;n de carb&oacute;n; y determinar la
influencia de las hip&oacute;tesis de modelado en la predicci&oacute;n de la deposici&oacute;n de carb&oacute;n.
Por &uacute;ltimo, en el Cap&iacute;tulo 7, se presenta una s&iacute;ntesis de las conclusiones m&aacute;s
importantes que pueden extraerse de los estudios realizados en esta Tesis.
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ABSTRACT
This Thesis is focused on the methane steam reforming process. Special emphasis is
placed on the primary reformer operation in the synthesis gas generation for the ammonia
production. The main goal of this study is to develop simulations modules (based on
sufficiently detailed mathematical models) aiming to represent the steam reformer
operation properly. Furthermore, these simulations modules are used to identify critical
process variables; to estimate the impact of these ones on the reactor behavior; to optimize
its operation; to define operating conditions to guarantee an efficient and safe operation;
and to analyze the most frequent operating problems.
Based on the stated objectives, the present Thesis is organized as follows:
In Chapter 1 –introductory- the importance of the synthesis gas in the ammonia
industry as well as the role of the ammonia in the world market, are presented. In addition,
the main processes and raw materials available for the gas synthesis generation are
introduced. The steam-reforming route to ammonia is also described, detailing particularly
the operating conditions and catalytic units of the reforming section. Finally, other
interesting applications of the steam reforming process are presented.
A one-dimensional heterogeneous mathematical model is described in Chapter 2.
This model is used in Chapters 3, 5 and 6 to represent and analyze different relevant
aspects of the primary reforming operation. The adopted reaction scheme, the
corresponding kinetic expressions and the selected commercial catalyst, are presented to
complete the mathematical reactor formulation. In addition, the experiments performed to
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determine some of the reactor parameters required to model the catalyst particle and the
fixed bed are described.
In Chapter 3, the influence of the heat-flux profiles on the operation of steam
reformers is analyzed. Optimal heat-flux distributions, aiming to maximize the reactor
production or minimize the tube skin temperature (i.e., to extend the tube lifetime) for a
given set of restrictions, are estimated. To solve these optimization problems two different
one-dimensional models are used; the heterogeneous model presented in Chapter 2 and a
pseudohomegenous model developed to reduce the computing time of the primary
reformer simulation without loosing accuracy.
Due to the high heat input through the reformer tube wall and the endothermic nature
of the reforming reactions, the catalyst tubes are exposed to significant radial temperature
gradients. In order to represent these local phenomena, in Chapter 4 a two-dimensional
heterogeneous model is presented. Particularly, radial profiles of methane reaction rates
and effectiveness factors are studied in detail. The two-dimensional model is also used to
compare the operation of the top- and side-fired designs; to analyze the influence of the
tube diameter on the reformer performance; and to study the convenience of using axial
and radial catalyst activity distributions to reduce simultaneously the maximum tube wall
temperature and the mass of the catalyst of higher activity.
In Chapter 5, the catalyst deactivation due to sulfur poisoning -one of the most
frequent operating problems of industrial primary reformers- is analyzed. Next to a
thorough revision of the models available in the open literature, a novel mathematical
model for the sulfur distribution in the bulk gas phase and inside the catalyst particles
along the reactor tube is presented. This model is coupled to the one-dimensional
heterogeneous model described in Chapter 2, updating the reaction rates on the deactivated
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catalyst as the sulfur poisoning progresses. Particularly, the effects of sulfur poisoning on
the performance of the catalyst particle and on the reactor operation are analyzed.
In Chapter 6, the whisker carbon formation -one of the most drastic problems of the
industrial methane steam reforming processes- is considered. The risk of carbon formation,
in the bulk gas phase and inside the catalyst particles along the reactor tube, is predicted by
using the one-dimensional heterogeneous model (presented in Chapter 2) and evaluating
kinetic expressions for the carbon formation and gasification reactions. Particularly, the
influence of the catalyst activity, heat duty, feed composition and inlet temperature related
to the risk of carbon formation are analyzed. The kinetic model for the carbon deposition is
also used to estimate optimal tube skin temperature distributions, aiming to maximize the
reactor production and ensure carbon free operating conditions; to analyze the effects of
sulfur poisoning on the carbon formation; and to determine the influence of the modeling
hypothesis on the prediction of the carbon deposition.
Finally in Chapter 7, the most important conclusions extracted from the studies
concerning to the present Thesis are summarized.
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Cap&iacute;tulo 1
1. INTRODUCCI&Oacute;N GENERAL
1.1. Importancia del amon&iacute;aco en el mundo
En la presente Tesis se estudia el proceso de reformado de metano con vapor,
asignando especial &eacute;nfasis a la operaci&oacute;n del reformador primario en la generaci&oacute;n del gas
de s&iacute;ntesis para la producci&oacute;n de amon&iacute;aco. Este tema de investigaci&oacute;n resulta muy
atractivo porque se encuentra estrechamente vinculado a procesos productivos de la regi&oacute;n
y el pa&iacute;s. En efecto al comienzo de las tareas concernientes a esta Tesis (a&ntilde;o 1999), la
empresa PROFERTIL S.A. iniciaba, en el Polo Petroqu&iacute;mico de Bah&iacute;a Blanca, los trabajos
de instalaci&oacute;n de la mayor planta productora de urea de todo el mundo en un s&oacute;lo tren
(1070000 ton. urea/a&ntilde;o a partir de NH3 y CO2). Asimismo, desde el a&ntilde;o 1968 la compa&ntilde;&iacute;a
PASA S.A. tiene en operaci&oacute;n una planta de urea de menor capacidad en la ciudad de
Campana, Provincia de Buenos Aires.
Alrededor del 85% de la producci&oacute;n mundial de amon&iacute;aco se utiliza directa o
indirectamente en la industria de fertilizantes nitrogenados. Como fuente principal de los
fertilizantes nitrogenados, el amon&iacute;aco es esencial para resolver los requerimientos
mundiales de producci&oacute;n de alimentos. El 15% remanente se destina a varios productos
industriales, entre otros, fibras textiles, pl&aacute;sticos, explosivos, drogas (Kirk-Othmer, 1992).
Como la industria de fertilizantes representa el mayor mercado de consumo
mundial de nitr&oacute;geno, es de esperar que la producci&oacute;n de amon&iacute;aco tenga un desarrollo
aproximadamente proporcional al crecimiento de la poblaci&oacute;n mundial. Como se puede
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observar en la Figura 1-1, una situaci&oacute;n de estas caracter&iacute;sticas se suscit&oacute; a mediados de
los a&ntilde;os 80.
Figura 1-1: Desarrollo de la producci&oacute;n de amon&iacute;aco y de la poblaci&oacute;n mundial. Appl (1999).
Desde ese entonces, y hasta principios de la d&eacute;cada del 90, la velocidad de
incremento de la producci&oacute;n de amon&iacute;aco fue significativamente m&aacute;s lenta que la de la
poblaci&oacute;n mundial, principalmente por razones econ&oacute;micas en los pa&iacute;ses en desarrollo y
por motivos ecol&oacute;gicos en los pa&iacute;ses industrializados. Los cambios pol&iacute;ticos en el ex Bloque del Este causaron una ca&iacute;da dr&aacute;stica en la producci&oacute;n de amon&iacute;aco durante el
per&iacute;odo 1991-1993. A partir de ese momento y hasta fines de la d&eacute;cada del 90, la
producci&oacute;n de amon&iacute;aco se desarroll&oacute; proporcionalmente al crecimiento de la poblaci&oacute;n
mundial. Al comienzo de las tareas de investigaci&oacute;n (1999) pertinentes a esta Tesis, los
datos de la Figura 1-1 anunciaban un crecimiento m&aacute;s veloz para los a&ntilde;os siguientes.
Tal como se muestra en la Tabla 1-1, la extrapolaci&oacute;n de estos datos para principios
del siglo XXI estimaba que en el a&ntilde;o 2002 se necesitar&iacute;a una utilizaci&oacute;n de la capacidad
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mundial de amon&iacute;aco del orden del 82 % o superior. Para hacer frente a esta situaci&oacute;n en
un corto plazo, se requerir&iacute;a mejorar la eficiencia de planta en Europa del Este y en
algunos pa&iacute;ses en desarrollo. Para aumentar el suministro en un mediano a largo plazo, se
necesitar&iacute;an nuevas plantas y una modernizaci&oacute;n de las ya existentes.
Tabla 1-1: Balance oferta/demanda del amon&iacute;aco mundial (106 ton N /a&ntilde;o) (Appl, 1999).
A&ntilde;o
1985
1990
1991
1992
1994
1995
1996
1998
2000
2001
Capacidad
118.5 122.5 122.5 124.5 116.3 117.5 117.9 124.5 131.3 135.7
Demanda
92.0
94.4
93.1
93.1
95.2
97.7
102.7 107.8 107.8 110.7
Utilizaci&oacute;n de la
Capacidad, %
77.7
78.7
80.2
74.7
80.3
81.0
82.9
82.5
82.7
81.6
En la Tabla 1-2 se resume la distribuci&oacute;n geogr&aacute;fica de la capacidad mundial de
producci&oacute;n de amon&iacute;aco junto con la utilizaci&oacute;n de esta capacidad para el a&ntilde;o 1994.
Tabla 1-2: Distribuci&oacute;n geogr&aacute;fica de la capacidad mundial de producci&oacute;n de amon&iacute;aco y
utilizaci&oacute;n de dicha capacidad, para el a&ntilde;o 1994 (Appl, 1999).
Capacidad, %
Utilizaci&oacute;n de la Capacidad, %
Europa del Oeste
10.3
83
Europa del Este
7.6
60
Ex – Uni&oacute;n Sovi&eacute;tica
17.7
58
Oriente Medio
4.0
85
&Aacute;frica
3.2
70
Am&eacute;rica del Norte
14.2
102
Am&eacute;rica Central
3.3
95
Am&eacute;rica del Sur
1.8
79
Este y Sur de Asia, Ocean&iacute;a
17.4
84
Asia CPE*
20.5
88
Mundial
100
81
*Econom&iacute;as Centrales Planificadas (Centrally Planned Economies).
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Como se puede ver en la Figura 1-2, Europa y Am&eacute;rica del Norte perdieron sus
posiciones dominantes (capacidad compartida: 25% en 1994; 54% en 1969) frente a Asia
(38% en 1994; 17% en 1969).
Europa del Oeste
Oriente Medio + &Aacute;frica
Latinoam&eacute;rica
Europa del Este + Ex - Uni&oacute;n Sovi&eacute;tica
Norteam&eacute;rica
Asia
100%
Capacidad
80%
60%
40%
20%
0%
1969
1975
1981 A&ntilde;o 1986
1994
1997
Figura 1-2: Desplazamiento geogr&aacute;fico de la capacidad mundial de producci&oacute;n de amon&iacute;aco
(Appl, 1999).
Esta tendencia se mantuvo con el transcurso de los a&ntilde;os, y para 1998 m&aacute;s del 40% de
la capacidad mundial de amon&iacute;aco se concentraba en Asia (Appl, 1999), siendo los
mayores productores la ex -Uni&oacute;n Sovi&eacute;tica y China. La informaci&oacute;n previamente
detallada, evidencia un desplazamiento de la capacidad de amon&iacute;aco hacia pa&iacute;ses menos
industrializados con grandes poblaciones (como por ejemplo, China) que requieren al
amon&iacute;aco para la producci&oacute;n de fertilizantes, o bien hacia regiones donde el gas natural
tiene precios lo suficientemente bajos como para generar oportunidades de competitividad
(como por ejemplo, la ex – Uni&oacute;n Sovi&eacute;tica).
Del an&aacute;lisis de los registros mostrados en la Tabla 1-3, que representan la
distribuci&oacute;n geogr&aacute;fica de la capacidad mundial de producci&oacute;n de amon&iacute;aco
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correspondiente a plantas en etapa de planeamiento, revamping (modernizaci&oacute;n),
ingenier&iacute;a, construcci&oacute;n y/o finalizadas en 1998, se observa una gran actividad industrial
en los pa&iacute;ses de relativo menor desarrollo.
Tabla 1-3: Distribuci&oacute;n geogr&aacute;fica de la capacidad mundial de producci&oacute;n de amon&iacute;aco
correspondiente a plantas en etapa de planeamiento, revamping, ingenier&iacute;a, construcci&oacute;n y/o
finalizadas en el a&ntilde;o 1998 (Hydrocarbon Processing, October 1998).
Capacidad, Miles de ton/d&iacute;a
Porcentaje, %
Europa (incluye ex- U.R.S.S.)
14.86
19.90
&Aacute;frica
2.40
3.21
Norteam&eacute;rica
7.8
10.45
Latinoam&eacute;rica
18.23
24.42
Oriente Medio
3.45
4.62
Lejano Oriente (incluye China)
17.34
23.23
Australasia
10.58
14.17
Total
74.66
100
Indudablemente, el futuro de la industria de amon&iacute;aco est&aacute; estrechamente ligado a las
necesidades de alimento, (y en consecuencia de fertilizantes) que demanda una poblaci&oacute;n
en constante crecimiento.
1.2. Importancia del gas de s&iacute;ntesis en la industria de amon&iacute;aco
Actualmente m&aacute;s del 90% del amon&iacute;aco consumido industrialmente se manufactura
a partir de sus elementos nitr&oacute;geno e hidr&oacute;geno, mediante el proceso catal&iacute;tico desarrollado
originalmente por Haber y Bosch entre los a&ntilde;os 1907 y 1912. Desde entonces, no se han
detectado cambios fundamentales en el proceso de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco. A&uacute;n hoy en d&iacute;a, la
secci&oacute;n de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco conserva la misma configuraci&oacute;n b&aacute;sica que la de las
primeras plantas. En 1933, Bosch ya sosten&iacute;a que la obtenci&oacute;n de una mezcla pura de
hidr&oacute;geno-nitr&oacute;geno constitu&iacute;a la mayor contribuci&oacute;n al costo total de producci&oacute;n del
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amon&iacute;aco (Appl, 1999). Por ese motivo y en contraste con la reacci&oacute;n de s&iacute;ntesis de
amon&iacute;aco, a trav&eacute;s de los a&ntilde;os ocurrieron innovaciones importantes en la tecnolog&iacute;a de la
generaci&oacute;n del gas de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco (mezcla de hidr&oacute;geno y nitr&oacute;geno). En la
actualidad los procesos industriales de producci&oacute;n de amon&iacute;aco difieren principalmente en
el camino elegido para la preparaci&oacute;n del gas de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco.
1.3. Procesos y materias primas disponibles para la producci&oacute;n del gas de s&iacute;ntesis de
amon&iacute;aco
Tal como se indica en la Secci&oacute;n 1.2., pr&aacute;cticamente toda la producci&oacute;n mundial de
amon&iacute;aco se lleva a cabo actualmente a partir del gas de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco que consiste
en una mezcla de hidr&oacute;geno y nitr&oacute;geno en una relaci&oacute;n molar de aproximadamente tres a
uno. Esta mezcla contiene adem&aacute;s metano residual, arg&oacute;n introducido por el aire de
proceso y trazas de &oacute;xidos de carbono (Kirk-Othmer, 1992).
Existen varios procesos disponibles para la manufactura del gas de s&iacute;ntesis de
amon&iacute;aco, los cuales se caracterizan por la alimentaci&oacute;n espec&iacute;fica que utilizan. La fuente
de nitr&oacute;geno es siempre el aire de proceso. El hidr&oacute;geno, en cambio, puede provenir de una
gran variedad de materias primas tales como agua, hidrocarburos livianos y pesados
resultantes del refinado de crudo, carb&oacute;n, gas natural o a veces de una combinaci&oacute;n de
estas materias primas.
En la Tabla 1-4 se presentan los principales procesos para la generaci&oacute;n de hidr&oacute;geno
y sus respectivas materias primas. En todos los casos, parte del hidr&oacute;geno se deriva del
agua de alimentaci&oacute;n. En los procesos de reformado con vapor, oxidaci&oacute;n parcial y
gasificaci&oacute;n
de
carb&oacute;n,
la
reacci&oacute;n
de
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( CO + H 2 O ↔ CO2 + 2 H 2 ) acompa&ntilde;a a las reacciones principales mostradas en la Tabla
1-4.
Tabla 1-4: Procesos y materias primas para la generaci&oacute;n de hidr&oacute;geno (Kirk-Othmer, 1992).
Materia Prima
Descripci&oacute;n del Proceso
Reacci&oacute;n de conversi&oacute;n de la alimentaci&oacute;n
Gas Natural
Reformado con vapor
C n H ( 2 n + 2) + n H 2 O ↔ n CO + (2n + 1) H 2
Nafta
Reformado con vapor
C n H ( 2 n + 2) + n H 2 O ↔ n CO + (2n + 1) H 2
Fuel Oil
Oxidaci&oacute;n parcial
C n H ( 2 n+ 2) + n / 2 O2 ↔ n CO + (n + 1) H 2
Carb&oacute;n
Gasificaci&oacute;n de carb&oacute;n
Agua
Electr&oacute;lisis
C + 1 / 2 O2 ↔ CO
H 2 O → 1 / 2 O2 + H 2
De todos estos procesos comerciales los m&aacute;s importantes para la producci&oacute;n del gas
de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco son dos: el reformado de gas natural con vapor y la oxidaci&oacute;n
parcial de hidrocarburos (Jenning, 1991). Asimismo, la alimentaci&oacute;n de hidrocarburos
preferida en la obtenci&oacute;n de amon&iacute;aco es aquella que contiene la mayor relaci&oacute;n hidr&oacute;geno
a carbono, ya que todo el carbono presente en esta corriente se convertir&aacute; a mon&oacute;xido y/o
di&oacute;xido de carbono, compuestos que han de eliminarse del gas de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco. Por
consiguiente, cuanto m&aacute;s baja sea la relaci&oacute;n carbono a hidr&oacute;geno en la materia prima, m&aacute;s
peque&ntilde;as y menos costosas ser&aacute;n las unidades de purificaci&oacute;n utilizadas en la preparaci&oacute;n
del gas de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco. Para un dado hidrocarburo (n fijo) se genera m&aacute;s
hidr&oacute;geno por reformado con vapor que por la ruta de oxidaci&oacute;n parcial (ver Tabla 1-4).
Por esta raz&oacute;n, los procesos de oxidaci&oacute;n parcial s&oacute;lo se utilizan cuando no hay
disponibilidad de materias primas que puedan ser manejadas por reformado con vapor
(cortes pesados o carb&oacute;n) o bajo circunstancias econ&oacute;micas y/o geogr&aacute;ficas especiales,
como por ejemplo en China donde el 66% de la producci&oacute;n se obtiene a partir del carb&oacute;n
(Appl, 1999).
En la Tabla 1-5 se resume la evoluci&oacute;n del uso de diferentes alimentaciones para la
producci&oacute;n mundial de amon&iacute;aco. Esta informaci&oacute;n indica que las plantas de amon&iacute;aco
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m&aacute;s modernas se basan casi exclusivamente en el uso de gas natural como materia prima,
tendencia que se espera contin&uacute;e en un futuro pr&oacute;ximo. Naturalmente, la distribuci&oacute;n
regional del uso de diferentes alimentaciones es diversa, por ejemplo en el caso de
Norteam&eacute;rica el 95% de la capacidad de producci&oacute;n de amon&iacute;aco proviene del gas natural.
En los Estados Unidos en particular, el 86% de la capacidad se deriva del gas natural y el
8% se basa en fuel oil (Appl, 1999).
Tabla 1-5: Distribuci&oacute;n del uso de diferentes alimentaciones expresada en t&eacute;rminos de la
capacidad mundial de producci&oacute;n de amon&iacute;aco (Appl, 1999).
1962
3
10 ton N
Coque y carb&oacute;n
1972
%
3
10 ton N
2800
18
Gas natural
7800
Nafta
1983
1998
%
3
3
10 ton N
%
10 ton N
%
4600
9
7200
8
16500
13
50
32100
63
66850
74
96300
77
2050
13
10700
21
9050
10
7300
6
Otros productos del petr&oacute;leo
2950
19
3600
7
7200
8
4400
4
Total
15600
100
51000
100
90300
100
122500
100
El costo de capital y los requerimientos de energ&iacute;a para la producci&oacute;n de amon&iacute;aco
dependen fuertemente de la alimentaci&oacute;n empleada. En la Tabla 1-6 se resumen tanto la
inversi&oacute;n como el requerimiento energ&eacute;tico de una planta de amon&iacute;aco de gran escala
(1800 ton/d&iacute;a) para distintas alimentaciones.
Tabla 1-6: Inversi&oacute;n y requerimiento energ&eacute;tico de una planta de 1800 ton. NH3/d&iacute;a para
diferentes alimentaciones, relativos al gas natural (Appl, 1999).
Gas Natural
Nafta
Fuel Oil
Carb&oacute;n
Inversi&oacute;n relativa
1.0
1.15
1.5
2.5
Requerimiento espec&iacute;fico de energ&iacute;a relativo*
1.0
1.1
1.3
1.7
*Diferencia entre todas las energ&iacute;as consumidas (principalmente la alimentaci&oacute;n) y todas las energ&iacute;as
generadas (en su mayor&iacute;a vapor y/o energ&iacute;a el&eacute;ctrica), expresada en poder calor&iacute;fico inferior (LHV).
El uso de energ&iacute;a aumenta significativamente cuando la alimentaci&oacute;n cambia de gas
natural a carb&oacute;n. Los costos de capital, que siguen la misma tendencia que el consumo
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energ&eacute;tico, pueden ser del orden de 1.5 veces para la oxidaci&oacute;n parcial de fuel oil respecto
al reformado de gas natural con vapor (Appl, 1999).
El gas natural presenta ventajas adicionales, porque permite minimizar la
desactivaci&oacute;n de los catalizadores de los reactores para la generaci&oacute;n del gas de s&iacute;ntesis y
por consiguiente su impacto sobre el medio ambiente. Adem&aacute;s, a&uacute;n cuando su precio
internacional tienda a aumentar, los pa&iacute;ses con grandes reservas (como la Argentina)
podr&aacute;n disponer de &eacute;l a un relativo bajo costo.
1.4. Descripci&oacute;n del proceso de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco por la ruta del reformado de gas
natural con vapor
Al presente, alrededor del 80 % de la producci&oacute;n mundial de amon&iacute;aco se realiza por
la ruta del reformado con vapor (Lee, 1997) y en aproximadamente un 77 % de estas
operaciones se utiliza gas natural como alimentaci&oacute;n (Appl, 1999). En la Figura 1-3 se
muestra un diagrama de flujo simplificado del proceso de obtenci&oacute;n de amon&iacute;aco v&iacute;a el
reformado de gas natural con vapor. Las etapas m&aacute;s importantes de este proceso son:
purificaci&oacute;n de la alimentaci&oacute;n, reformado primario y secundario, conversi&oacute;n de mon&oacute;xido
de carbono, remoci&oacute;n de di&oacute;xido de carbono, purificaci&oacute;n del gas de s&iacute;ntesis, s&iacute;ntesis y
recuperaci&oacute;n del amon&iacute;aco.
La primera etapa del proceso, de purificaci&oacute;n de la alimentaci&oacute;n, es b&aacute;sicamente una
desulfurizaci&oacute;n del gas natural. La eliminaci&oacute;n del azufre de la alimentaci&oacute;n es necesaria
para prevenir el envenenamiento del catalizador de reformado (Jenning, 1991). La
alimentaci&oacute;n se mezcla con una peque&ntilde;a cantidad de hidr&oacute;geno (gas reciclado), se calienta
hasta unos 400 &deg;C e ingresa al reactor de desulfurizaci&oacute;n empacado con un catalizador que
contiene &oacute;xido de cobalto (o n&iacute;quel) y &oacute;xido de molibdeno sobre un soporte de al&uacute;mina. El
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catalizador hidrogena a los compuestos org&aacute;nicos de azufre no reactivos con el cinc a
sulfuro de hidr&oacute;geno seg&uacute;n la reacci&oacute;n: R − SH + H 2 → RH + H 2 S .
Sector de reformado
Aire
Combustible
Vapor
Alimentaci&oacute;n
Eliminaci&oacute;n del azufre
Purga
Reformado
de vapor
primario
Purificaci&oacute;n de
la alimentaci&oacute;n
S&iacute;ntesis de
Amon&iacute;aco
Reformado
de vapor
secundario
CH4 + H2O → CO, CO2, H2
o Nafta
H2 + Aire → N2 + H2O
CH4 + O2 → CO, CO2, H2
Metanaci&oacute;n
Compresi&oacute;n
CO + 3H2 → CH4 + H2O
CO2 + 4H2 → CH4 + 2H2O
Amon&iacute;aco l&iacute;quido
3H2 + N2 → 2NH3
Sector de lazo de s&iacute;ntesis
de amon&iacute;aco
Conversi&oacute;n
de CO
CO + H2O → CO2 + H2
Remoci&oacute;n
de CO 2
CO2
Sector de conversi&oacute;n/absorci&oacute;n de
CO 2 y de metanaci&oacute;n
Figura 1-3: Diagrama simplificado del proceso de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco por la ruta del reformado
de gas natural con vapor.
Aguas abajo se utiliza un lecho de part&iacute;culas de &oacute;xido de cinc para remover de la
alimentaci&oacute;n al sulfuro de hidr&oacute;geno y a los compuestos org&aacute;nicos de azufre reactivos,
tales como mercaptanos. El &oacute;xido de cinc no act&uacute;a como catalizador, pero si como
absorbente, ya que durante el proceso se convierte estequiom&eacute;trica e irreversiblemente a
sulfuro de cinc mediante la siguiente reacci&oacute;n: ZnO + H 2 S → ZnS + H 2 O .
El gas natural desulfurizado se mezcla luego con vapor a presi&oacute;n (35-45 atm) y se
precalienta antes de ingresar al reformador primario. En esta etapa de reformado primario
el gas natural se convierte, en gran medida, en una mezcla de &oacute;xidos de carbono e
hidr&oacute;geno a trav&eacute;s de las siguientes reacciones principales.
Reformado de metano con vapor:
CH 4 + H 2 O ↔ CO + 3H 2
Desplazamiento de gas de agua:
CO + H 2 O ↔ CO 2 + H 2
10
Cap&iacute;tulo 1
La reacci&oacute;n global del sistema es endot&eacute;rmica y la conversi&oacute;n de metano se favorece
a altas temperaturas, bajas presiones y altas relaciones vapor/carbono. Las condiciones de
reformado var&iacute;an seg&uacute;n la configuraci&oacute;n del reformador, la actividad y forma del
catalizador y la conversi&oacute;n de metano necesaria. T&iacute;picamente, en las plantas modernas de
amon&iacute;aco, los rangos de temperatura y presi&oacute;n de operaci&oacute;n son del orden de 500-850 &ordm;C y
25-45 atm, respectivamente (Kirk-Othmer, 1992). El reformador primario (que se describe
con mayor detalle en la Secci&oacute;n 1.5.3.1) es esencialmente un horno que aloja en su interior
un n&uacute;mero importante de tubos rellenos con un catalizador de &oacute;xido de n&iacute;quel. El prop&oacute;sito
de este horno es suministrar el calor necesario para el reformado de metano. El calor
requerido por las reacciones de reformado se genera mediante la combusti&oacute;n de un
combustible, que generalmente coincide con el hidrocarburo que se utiliza como materia
prima (es decir, el gas natural). Alrededor de un tercio de la cantidad total del gas natural
requerido por una planta de amon&iacute;aco se consume en los quemadores de la secci&oacute;n radiante
de este horno. En teor&iacute;a pueden emplearse otros combustibles, pero &eacute;stos pueden ocasionar
dificultades t&eacute;cnicas tales como aparici&oacute;n de puntos calientes y/o reducci&oacute;n de la vida &uacute;til
del reformador, como consecuencia de la generaci&oacute;n y deposici&oacute;n de cenizas y carb&oacute;n
sobre los tubos de catalizador.
La unidad de proceso que sigue a continuaci&oacute;n es el reformador secundario. Esta
unidad se describe con un grado de detalle mayor en la Secci&oacute;n 1.5.3.2. En esta etapa se
persiguen dos objetivos: introducir la cantidad de nitr&oacute;geno necesario para la s&iacute;ntesis de
amon&iacute;aco y completar la reacci&oacute;n de reformado. Estos objetivos se consiguen, mezclando
el aire de proceso (precalentado a 550 &deg;C) con el gas parcialmente reformado (5-15 % de
metano en base seca) proveniente del reformador primario. El ox&iacute;geno que acompa&ntilde;a al
nitr&oacute;geno del aire quema parte de los combustibles del gas de proceso (H2, CO y CH4), con
lo cual la temperatura se eleva lo suficiente (alrededor de 1200 &deg;C) para que prosiga la
11
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reacci&oacute;n de reformado. T&iacute;picamente a la de salida del reformador secundario la
temperatura es de 950-1000 &deg;C y el contenido de metano en base seca (tambi&eacute;n llamado
fuga de metano) es menor al 0.3 %.
El gas que abandona el reformador secundario se enfr&iacute;a con la generaci&oacute;n simult&aacute;nea
de vapor de alta presi&oacute;n y se alimenta al convertidor de mon&oacute;xido de carbono. El fin de
este reactor es convertir la mayor parte del mon&oacute;xido de carbono de la corriente de proceso
a di&oacute;xido de carbono (el cual ser&aacute; absorbido en la etapa siguiente) mediante la conocida
reacci&oacute;n exot&eacute;rmica de desplazamiento de gas de agua:
CO + H 2 O ↔ CO 2 + H 2
Usualmente, se utiliza un proceso de dos etapas que consiste b&aacute;sicamente en dos
lechos adiab&aacute;ticos en serie: los convertidores de mon&oacute;xido de carbono de alta (350-500
&deg;C) y baja temperatura (200-250 &deg;C). Cada uno de ellos opera con distinto catalizador, el
de alta temperatura utiliza un catalizador de &oacute;xido de hierro/&oacute;xido de cromo (Fe2O3/Cr2O3)
y el de baja temperatura uno de &oacute;xido de cobre/&oacute;xido de cinc/al&uacute;mina (CuO/ZnO/Al2O3).
La refrigeraci&oacute;n inter-etapas se realiza en un intercambiador de calor externo. En
condiciones industriales, la conversi&oacute;n de salida de cada lecho resulta pr&oacute;xima a la de
equilibrio qu&iacute;mico (Satterfield, 1991). La mayor parte del mon&oacute;xido de carbono se
convierte en el primer lecho (su concentraci&oacute;n se reduce de un 12 a un 3 % en base seca),
mientras que en el segundo lecho el contenido de mon&oacute;xido de carbono disminuye a menos
del 1 % (a menudo entre 0.2 y 0.4 %).
El efluente del convertidor de mon&oacute;xido de carbono, pasa a la etapa de eliminaci&oacute;n
de di&oacute;xido de carbono El di&oacute;xido de carbono presente en el gas se reduce a un nivel de
0.1% o menor, por absorci&oacute;n qu&iacute;mica con K2CO3, MEA o MDEA (Jenning, 1991). En el
caso de plantas amon&iacute;aco/urea, el di&oacute;xido de carbono recuperado se retiene para la
producci&oacute;n de urea junto con el amon&iacute;aco que se genera aguas abajo.
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La etapa final de preparaci&oacute;n del gas de s&iacute;ntesis es la eliminaci&oacute;n de los &oacute;xidos de
carbono remanentes. Antes de ingresar al lazo de s&iacute;ntesis, todos los compuestos que
contienen ox&iacute;geno deben ser efectivamente convertidos a especies inertes, porque act&uacute;an
como venenos del catalizador de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco. En la mayor&iacute;a de las plantas
industriales se utiliza la metanaci&oacute;n para convertir los &oacute;xidos de carbono a metano. Las
reacciones de metanaci&oacute;n son la inversa de las reacciones de reformado (Jenning, 1991).
En esta etapa se utiliza un catalizador similar basado en n&iacute;quel.
CO + 3H 2 ↔ CH 4 + H 2 O
CO 2 + 4 H 2 ↔ CH 4 + 2 H 2 O
La etapa de metanaci&oacute;n se lleva a cabo a una temperatura de entrada de
aproximadamente 300-350 &deg;C. Como estas reacciones son fuertemente exot&eacute;rmicas, las
concentraciones de mon&oacute;xido y di&oacute;xido de carbono en la alimentaci&oacute;n deben ser
monitoreadas cuidadosamente para evitar el disparo de la temperatura del reactor (Mills y
Steffgen, 1973). En general la temperatura puede aumentar hasta 400 &deg;C, dependiendo este
nivel del contenido de mon&oacute;xido y di&oacute;xido de carbono.
El gas que sale del proceso de metanaci&oacute;n se enfr&iacute;a para recuperar calor y condensar
agua de la mezcla reactiva. Por &uacute;ltimo se comprime y se pasa a la secci&oacute;n de s&iacute;ntesis de
amon&iacute;aco. Las plantas m&aacute;s antiguas utilizaban compresores alternativos para satisfacer los
requerimientos de compresi&oacute;n, mientras que en las plantas modernas de mayor capacidad
se emplean compresores centr&iacute;fugos.
Debido a las restricciones impuestas por el equilibrio termodin&aacute;mico de la reacci&oacute;n
de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco, bajo condiciones normales de operaci&oacute;n (400-450 &deg;C y 150-350
atm) s&oacute;lo una fracci&oacute;n del hidr&oacute;geno y el nitr&oacute;geno alimentados al reactor se convierten a
amon&iacute;aco. En general, la conversi&oacute;n por paso lograda en los convertidores industriales no
supera el 30 %. Por lo tanto, para que el proceso sea factible de realizar econ&oacute;micamente,
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los reactivos no reaccionados deben ser reciclados despu&eacute;s de separar el amon&iacute;aco
producido. Este reciclo es conocido como lazo de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco y es caracter&iacute;stico
de todas las plantas comerciales.
Usualmente, y a pesar de todos los esfuerzos por purificar las corrientes, el gas de
s&iacute;ntesis contiene peque&ntilde;as cantidades de inertes como arg&oacute;n y metano que tienden a
concentrarse en el lazo de reciclo. Si se permitiese el continuo aumento de esa
concentraci&oacute;n, finalmente se reducir&iacute;an las presiones parciales de los reactivos y
consecuentemente disminuir&iacute;a la conversi&oacute;n en el convertidor. En la operaci&oacute;n industrial,
este aumento se evita simplemente permitiendo una purga de gas en el lazo. El gas de
purga puede utilizarse como combustible suplementario en el reformador primario, con
recuperaci&oacute;n previa de su contenido de amon&iacute;aco mediante depuraci&oacute;n con agua. Algunas
tecnolog&iacute;as incluyen adem&aacute;s unidades de recuperaci&oacute;n de hidr&oacute;geno de la corriente de
purga, lo que contribuye a incrementar la producci&oacute;n de amon&iacute;aco de la planta.
En lo que respecta al convertidor de amon&iacute;aco, existen dise&ntilde;os muy variados
dependiendo de la tecnolog&iacute;a empleada. En las plantas de gran capacidad se utilizan dos o
m&aacute;s lechos catal&iacute;ticos de flujo radial, con refrigeraci&oacute;n intermedia directa o indirecta,
instalados en una carcasa que opera a alta presi&oacute;n. Los reactores son autot&eacute;rmicos, es decir
que el calor de reacci&oacute;n se usa para precalentar la alimentaci&oacute;n.
En s&iacute;ntesis, el proceso de producci&oacute;n de amon&iacute;aco v&iacute;a la ruta del reformado de gas
natural con vapor es complejo, est&aacute; integrado por varias unidades de reacci&oacute;n, equipos
intermedios y lazos de reciclo.
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A modo de resumen, en la Figura 1-4, se muestra un diagrama de bloques con los
distintos reactores que conforman la planta de producci&oacute;n de amon&iacute;aco y sus respectivos
niveles t&eacute;rmicos de operaci&oacute;n.
Figura 1- 4: Diagrama de flujo y perfil de temperatura del gas de proceso para una planta de
producci&oacute;n de amon&iacute;aco v&iacute;a la ruta del reformado de gas natural con vapor (Appl, 1999).
1.5. Sector de Reformado de una Planta de Amon&iacute;aco
Dado que en la presente Tesis se estudia el reformado de metano con vapor, en las
secciones que siguen se describir&aacute;n en detalle la termodin&aacute;mica del proceso, las principales
caracter&iacute;sticas de los catalizadores y las condiciones operativas y unidades catal&iacute;ticas que
constituyen este sector, es decir los reactores de reformado primario y secundario.
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1.5.1. Termodin&aacute;mica
Como se refiere en la Secci&oacute;n 1.4., el proceso de reformado con vapor consiste en
convertir al gas natural (principalmente metano) en una mezcla de hidr&oacute;geno, mon&oacute;xido de
carbono y di&oacute;xido de carbono.
CH 4 + H 2 O ↔ CO + 3H 2
(∆H
0
298K
= 206.2 kJ mol −1
CO + H 2 O ↔ CO2 + H 2
(∆H
0
298K
= −41.2 kJ mol -1
m

C n H m + nH 2 O → nCO +  n +  H 2
2

(∆H
0
298K
&gt;0
)
)
)
(1-1)
(1-2)
(1-3)
Las ecuaciones (1-1) a (1-3) corresponden a las reacciones independientes que
representan la estequiometr&iacute;a completa del sistema de reformado con vapor. La ecuaci&oacute;n
(1-3) debe considerarse para cada hidrocarburo con n &gt;1 presente en la alimentaci&oacute;n.
Las reacciones de reformado de metano (1-1) y de desplazamiento de gas de agua (12) son reversibles a las temperaturas de reformado, mientras que la reacci&oacute;n (1-3) puede
considerarse irreversible. Esta &uacute;ltima reacci&oacute;n representa el reformado con vapor de
hidrocarburos m&aacute;s pesados, los cuales pueden estar presentes en el gas natural s&oacute;lo en
peque&ntilde;as cantidades.
La reacci&oacute;n (1-1) es endot&eacute;rmica y representa la producci&oacute;n de un gas de s&iacute;ntesis con
una relaci&oacute;n H2/CO de 3:1. La reacci&oacute;n (1-2), exot&eacute;rmica, produce CO e H2. De estas
reacciones se desprende que a altas temperaturas habr&aacute; menos cantidad de metano y mayor
cantidad de productos en el gas en equilibrio. Bajo condiciones normales de operaci&oacute;n de
reformado, s&oacute;lo se necesita considerar las reacciones (1-1) y (1-2) (que son linealmente
independientes) para definir la composici&oacute;n de equilibrio, la cual se determina a partir de
la satisfacci&oacute;n simult&aacute;nea del equilibrio de estas reacciones, sujeto a las restricciones
impuestas por el balance de masa.
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Como la reacci&oacute;n de reformado (1-1) est&aacute; asociada a un incremento en el n&uacute;mero
total de moles, un aumento en la presi&oacute;n reducir&aacute; la conversi&oacute;n, resultando
termodin&aacute;micamente desfavorable. No obstante, en las plantas modernas de producci&oacute;n de
amon&iacute;aco, el proceso de reformado se lleva a cabo presiones intermedias (35-45 atm)
debido a que usualmente tanto el gas natural como el vapor est&aacute;n disponibles a alta
presi&oacute;n. Esto permite alcanzar ahorros significativos en la energ&iacute;a de compresi&oacute;n requerida
antes del reactor de s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco y transferir el calor hacia el gas de proceso m&aacute;s
eficientemente.
La relaci&oacute;n vapor/carbono es un par&aacute;metro muy importante en el reformado de
metano con vapor. Para una alimentaci&oacute;n de gas natural, la relaci&oacute;n vapor/carbono te&oacute;rica
m&iacute;nima (es decir aquella necesaria para reducir o eliminar la posible deposici&oacute;n de carb&oacute;n
sobre el catalizador) es 1, pero en la pr&aacute;ctica la m&iacute;nima es de 1.5-1.7 y t&iacute;picamente se
recomienda en 3 (Appl, 1999). Se podr&iacute;a utilizar una relaci&oacute;n menor para disminuir el
consumo de energ&iacute;a, sin embargo las relaciones sugeridas no s&oacute;lo previenen la deposici&oacute;n
de carb&oacute;n en el catalizador sino tambi&eacute;n mejoran la conversi&oacute;n de metano, aten&uacute;an la
influencia negativa de una elevada presi&oacute;n, y contribuyen en el suministro de vapor
requerido en la etapa de conversi&oacute;n de mon&oacute;xido de carbono.
1.5.2. Catalizador
Los metales activos para el reformado de metano con vapor son los del grupo VIII,
usualmente el n&iacute;quel. Aunque otros metales de este grupo son activos, presentan algunos
inconvenientes; por ejemplo el hierro se oxida r&aacute;pidamente, el cobalto no puede soportar
las presiones parciales de vapor y los preciosos como rodio, rutenio, platino y paladio, son
m&aacute;s activos por unidad de masa que el n&iacute;quel pero resultan muy costosos para la operaci&oacute;n
comercial. De modo que el n&iacute;quel es el elemento activo en la mayor&iacute;a de las formulaciones
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de los catalizadores de reformado disponibles. Normalmente est&aacute; presente como &oacute;xido de
n&iacute;quel, el cual se reduce a Ni 0 en el reformador inmediatamente antes de ser empleado. La
aplicaci&oacute;n del n&iacute;quel al proceso de reformado en combinaci&oacute;n con varios materiales
soportes, ha sido objeto de mucha investigaci&oacute;n. Un alto nivel de actividad catal&iacute;tica est&aacute;
asociado a una elevada &aacute;rea superficial del metal. Por lo tanto, la preservaci&oacute;n del &aacute;rea
superficial de n&iacute;quel es una de las funciones principales del material soporte, el cual es
seleccionado por sus propiedades catal&iacute;ticas y f&iacute;sicas tales como porosidad, resistencia
mec&aacute;nica y densidad. Los soportes para la mayor&iacute;a de los catalizadores comerciales est&aacute;n
basados en &oacute;xidos cer&aacute;micos. Los soportes cer&aacute;micos com&uacute;nmente empleados son: αal&uacute;mina, aluminato de calcio o aluminato de magnesio (Rostrup-Nielsen, 1993a; Nitrogen,
1988). Existen soportes de α-al&uacute;mina de alta &aacute;rea superficial (15-30 m2/g) pero suelen ser
no muy resistentes y adem&aacute;s, a&uacute;n cuando se estabilizan mediante el agregado de zirconia,
tienden a sinterizarse r&aacute;pidamente en vapor. Sin embargo si se calcinan a un &aacute;rea
superficial menor (2-5 m2/g), su estabilidad a altas temperaturas puede mejorar
notablemente. Desafortunadamente, la acidez de la α-al&uacute;mina incrementa el potencial para
las reacciones de deposici&oacute;n de carb&oacute;n, por lo cual este catalizador s&oacute;lo puede usarse con
un gas natural limpio o estabilizado por especies alcalinizadas. Los soportes de aluminato
de magnesio tienen alta &aacute;rea superficial de 12–20 m2/g y son estables si han sido
calcinados a altas temperaturas. Sin embargo se debe asegurar que cuando est&aacute;n expuesto a
vapor la temperatura no caiga por debajo de los 300 &deg;C, porque a este nivel t&eacute;rmico el
&oacute;xido de magnesio se hidrata a hidr&oacute;xido destruyendo la estructura cristalina. El
catalizador con aluminato de calcio tiene buena estabilidad t&eacute;rmica y es naturalmente
alcalino (Nitrogen, 1988).
El reformador primario es un ambiente de alta exigencia para el catalizador de
reformado. El catalizador no s&oacute;lo debe tener alta actividad (alta &aacute;rea superficial), m&iacute;nima
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resistencia al flujo (baja ca&iacute;da de presi&oacute;n) y buena resistencia mec&aacute;nica, sino tambi&eacute;n
buenas caracter&iacute;sticas para la transferencia de calor. A diferencia de la mayor&iacute;a de los
sistemas catal&iacute;ticos en los que el lecho se opera bajo condiciones sustancialmente
adiab&aacute;ticas, la naturaleza endot&eacute;rmica de las reacciones de reformado con vapor exige,
como se ha dicho, suministrar calor en forma continua a medida que el gas pasa a trav&eacute;s
del catalizador. La fuerte dependencia de la velocidad de reacci&oacute;n con la temperatura en la
superficie del catalizador (una reducci&oacute;n de 30&deg; C puede disminuir la velocidad de
reacci&oacute;n a la mitad; Lee, 1997) claramente se&ntilde;ala la necesidad de una transferencia de
calor eficiente a lo largo de todo el tubo y a trav&eacute;s de la secci&oacute;n transversal del catalizador.
Sin embargo, el material del catalizador en s&iacute; mismo es un conductor muy pobre por lo
cual no puede transferir calor en extensiones significativas. Por consiguiente, el
mecanismo principal de transferencia de calor desde la pared interna del tubo al gas es la
convecci&oacute;n, y su eficiencia depende de cuan bien se distribuya el flujo de gas en el lecho
catal&iacute;tico.
La forma del catalizador es un factor importante en la transferencia de calor. Para
hacer un uso completo de la actividad adicional que se obtiene por un incremento en el
&aacute;rea interna superficial del catalizador, necesariamente se deben mejorar las caracter&iacute;sticas
de transferencia de calor, o en otras palabras la forma del mismo. Tradicionalmente las
part&iacute;culas catal&iacute;ticas ten&iacute;an forma de pellets cil&iacute;ndricos o anillos Raschig. No obstante, en
los &uacute;ltimos a&ntilde;os se han desarrollado catalizadores de formas complejas (Figura 1-5), tales
como pellets cil&iacute;ndricos con cuatro agujeros internos (ICI y Katalco), tabletas con siete
agujeros internos (Haldor Topsoe) o part&iacute;culas con forma de “rueda de carreta” (United
Catalysts Inc.), las cuales incrementan considerablemente el &aacute;rea superficial externa (Appl,
1999).
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Figura 1- 5: Geometr&iacute;as caracter&iacute;sticas de catalizadores comerciales de reformado con vapor.
Es muy importante adem&aacute;s que el catalizador se empaque de modo tal que al
acomodarse las part&iacute;culas no ocasionen significativas ca&iacute;das de presi&oacute;n, ni generen
“puentes” y/o “columnas” que causen canalizaciones de flujo o sobrecalentamiento de los
tubos de reformado.
La vida &uacute;til del catalizador depende de, entre otros factores, el envenenamiento por
azufre, la deposici&oacute;n de carb&oacute;n y el sinterizado. Los fen&oacute;menos de envenenamiento por
azufre y formaci&oacute;n de carb&oacute;n ser&aacute;n analizados detalladamente en los Cap&iacute;tulos 5 y 6,
respectivamente. El sinterizado involucra una p&eacute;rdida del &aacute;rea superficial de n&iacute;quel por la
exposici&oacute;n a temperaturas que exceden la temperatura de Tammann, que para el n&iacute;quel es
de 591 &ordm;C (Lee, 1997). La teor&iacute;a predice que por encima de esta temperatura los cristales
de n&iacute;quel tienden a inestabilizarse y coalescen formando part&iacute;culas m&aacute;s grandes. Esta
recristalizaci&oacute;n por sinterizado modifica la disponibilidad de cristales de n&iacute;quel, causando
una disminuci&oacute;n del &aacute;rea superficial y por consiguiente de la actividad del catalizador.
En los procesos de reformado con vapor, la perfomance del catalizador suele medirse
en t&eacute;rminos de la aproximaci&oacute;n al equilibrio. La aproximaci&oacute;n al equilibrio es la diferencia
entre la temperatura a la salida del lecho catal&iacute;tico y la temperatura de equilibrio
correspondiente a la composici&oacute;n del gas que abandona el reformador. Una aproximaci&oacute;n
al equilibrio de 5 &deg;C indica una buena performance del catalizador.
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1.5.3. Condiciones operativas y unidades catal&iacute;ticas de reformado
Las condiciones de operaci&oacute;n t&iacute;picas de los reformadores primario y secundario se
resumen en la Tabla 1-7.
Tabla 1-7: Condiciones operativas t&iacute;picas del proceso de reformado con vapor (Nitrogen, 1988).
Reformador Primario
Temperatura de entrada, &deg;C
400-600
Presi&oacute;n de entrada, atm
20-40
Relaci&oacute;n vapor/carbono
2.5-4
Temperatura de salida, &deg;C
750-850
CH4 a la salida, mol % en base seca
9-13
Reformador Secundario
Temperatura de entrada del gas de proceso, &deg;C
700-800
Temperatura de entrada del aire, &deg;C
200-600
Temperatura de salida, &deg;C
900-1000
CH4 a la salida (fuga de CH4), mol % en base seca
Aproximaci&oacute;n al equilibrio, &deg;C
0.5-1.5
5-10
1.5.3.1. Reformador Primario
El reformador primario, coraz&oacute;n del proceso de reformado con vapor, es el equipo
individual de mayor costo y la principal fuente de energ&iacute;a en la planta de amon&iacute;aco.
El concepto general de una planta contempor&aacute;nea de amon&iacute;aco es ser autosuficiente
para todos los requerimientos de vapor, incluyendo el vapor para la producci&oacute;n del gas de
s&iacute;ntesis, la conversi&oacute;n de mon&oacute;xido de carbono, la remoci&oacute;n de di&oacute;xido de carbono, la
regeneraci&oacute;n del material absorbente de di&oacute;xido de carbono, la purificaci&oacute;n final del gas y
el accionamiento de las turbinas destinadas a compresi&oacute;n. Con este prop&oacute;sito, y tal como
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se muestra en la Figura 1-6, el reformador primario consiste de dos secciones principales:
una radiante y otra convectiva. La secci&oacute;n radiante contiene quemadores del lado externo y
cientos de tubos de acero cromo-n&iacute;quel de alta aleaci&oacute;n (HK40: 20Ni/25Cr; HP
modificado: 32-35Ni/23-27Cr y 1.5% Nb), suspendidos verticalmente y rellenos con un
catalizador de n&iacute;quel, del lado interno. La secci&oacute;n convectiva est&aacute; constituida por una serie
de intercambiadores de calor dise&ntilde;ados para recuperar el calor de los gases de combusti&oacute;n
que abandonan el horno, el cual se utiliza sucesivamente para sobrecalentar vapor y para
precalentar la mezcla de gas natural y vapor que ingresa al reformador primario, el aire de
proceso que se alimenta al reformador secundario y el aire de combusti&oacute;n.
Figura 1-6: Secciones principales de un reformador primario (Strelzoff, 1988).
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La disposici&oacute;n del catalizador en una multitud de tubos angostos, ubicados en
paralelo (ver Figura 1-7), es la configuraci&oacute;n m&aacute;s adecuada porque los tubos presentan una
importante &aacute;rea superficial para transferir la gran cantidad de calor requerida por las
reacciones de reformado, mientras que el espesor a trav&eacute;s del cual debe penetrar el calor en
la masa de catalizador es m&iacute;nimo. A su vez, la profundidad efectiva del lecho catal&iacute;tico en
cada tubo es muy grande, lo cual proporciona un tiempo de contacto considerable para que
se lleven a cabo las reacciones de reformado.
Figura 1-7: Reformador primario t&iacute;pico (Mc Ketta, 1994).
En general los tubos son de 10-13 m de largo con un di&aacute;metro interno de 75-140 mm
y un espesor de pared de 11-18 mm, dependiendo de la capacidad de planta y el tipo de
horno. La geometr&iacute;a del tubo tiene una influencia compleja sobre el dise&ntilde;o del reformador.
Incrementar la longitud de los tubos es m&aacute;s econ&oacute;mico que aumentar su n&uacute;mero, ya que
una mayor cantidad de tubos conduce a sistemas de distribuci&oacute;n de entrada y salida m&aacute;s
complejos. Sin embargo, la longitud del tubo est&aacute; limitada por el riesgo de flexi&oacute;n del tubo,
por las restricciones de ca&iacute;da de presi&oacute;n a trav&eacute;s del catalizador y por el n&uacute;mero de juntas
23
Introducci&oacute;n General
soldadas admisibles en la secci&oacute;n caliente del reformador. Los tubos est&aacute;n soportados
individualmente por conexiones semiflexibles, que permiten eliminar las tensiones
causadas por la expansi&oacute;n y contracci&oacute;n del tubo durante el arranque y la parada del
equipo. T&iacute;picamente, los tubos de reformado se dilatan en 175 mm y 1.3 mm de largo y
di&aacute;metro respectivamente, cuando se someten a las temperaturas usuales de operaci&oacute;n. La
vida &uacute;til del tubo de reformado se basa en la temperatura de dise&ntilde;o, generalmente es de
alrededor de 100 000 horas y est&aacute; limitada por el efecto “creep”, el cual es una funci&oacute;n de
la diferencia de presi&oacute;n en el tubo y de la m&aacute;xima temperatura de operaci&oacute;n (RostrupNielsen, 1984a; Rostrup-Nielsen, 1993a).
Actualmente, se utilizan varios dise&ntilde;os b&aacute;sicos de reformadores, como los que se
muestran en la Figura 1-8.
Figura 1-8: Configuraciones del reformador primario (Appl, 1999).
Estos dise&ntilde;os se clasifican (seg&uacute;n el criterio de disposici&oacute;n y direcci&oacute;n de los
quemadores que mantienen caliente al horno) en reformadores de fuego superior, inferior,
lateral y en terrazas. Cada configuraci&oacute;n, tiene sus propias ventajas y desventajas, no
obstante los factores m&aacute;s importantes en el dise&ntilde;o de los reformadores son: la relaci&oacute;n
n&uacute;mero de quemadores a n&uacute;mero de tubos, la secci&oacute;n radiante y la eficiencia de
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transferencia de calor. Las distintas configuraciones pueden asociarse a diferentes
tecn&oacute;logos: Exxon fabrica los reformadores de fuego inferior, Foster Wheeler los dise&ntilde;os
en terrazas, Haldor Topsoe los hornos de fuego lateral y Humphreys y Glasgow, M. W.,
Kellog, Uhde Gmbh y ICI construyen los reformadores de fuego superior.
En los reformadores de fuego superior, los quemadores est&aacute;n localizados solamente
en el techo. El calor se transfiere directamente desde los gases producto de la combusti&oacute;n
hacia las paredes de los tubos. En esta configuraci&oacute;n el calentamiento ocurre s&oacute;lo en un
nivel, entregando calor al gas natural a medida que ingresa en el reformador. La relaci&oacute;n
n&uacute;mero de quemadores a n&uacute;mero de tubos es baja y la distribuci&oacute;n del aire de combusti&oacute;n
es simple. La unidad es compacta, utilizando menos acero para su construcci&oacute;n y
requiriendo menos espacio para su emplazamiento. Adem&aacute;s tiene mayor capacidad de
tubos (600-1000) por secci&oacute;n radiante y una eficiencia de radiaci&oacute;n relativamente alta. Sin
embargo, el ambiente de operaci&oacute;n por encima de la caja del horno es inc&oacute;modo y el
control de la entrada de calor al reformador es limitado.
El horno de fuego lateral consta de dos secciones (que incrementan el tama&ntilde;o del
horno), cada una de las cuales contiene normalmente una o dos filas de tubos, con los
quemadores ubicados a ambos lados en numerosos niveles. En la mayor&iacute;a de estas
configuraciones el calor es transferido por radiaci&oacute;n desde las paredes del horno. Este
proceso permite un calentamiento relativamente m&aacute;s uniforme y controlado. Sin embargo,
este dise&ntilde;o est&aacute; limitado a 100-150 tubos por secci&oacute;n radiante, conduciendo a una pobre
relaci&oacute;n de n&uacute;mero de quemadores a n&uacute;mero de tubos e incrementando la complejidad de
la distribuci&oacute;n del aire de combusti&oacute;n. Como el sistema utiliza radiaci&oacute;n desde la cubierta
refractaria, su eficiencia t&eacute;rmica es relativamente baja.
El reformador de fuego inferior puede ser de dos tipos, uno donde el gas de
reformado fluye hacia abajo (como en los dise&ntilde;os de fuego superior y lateral) y otro donde
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el gas de proceso fluye hacia arriba por los tubos de reformado (que es b&aacute;sicamente una
inversi&oacute;n de la configuraci&oacute;n de fuego superior). En ambos casos, los quemadores est&aacute;n
localizados en el piso a cada lado de las dos filas de tubos. Las llamas son largas y del
grosor de un l&aacute;piz. El reformador de fuego inferior cuenta con un sistema simple de
distribuci&oacute;n del aire de combusti&oacute;n, un &uacute;nico nivel de operaci&oacute;n y un menor n&uacute;mero de
quemadores. Esta configuraci&oacute;n no puede manejar m&aacute;s de 200-300 tubos por secci&oacute;n
radiante y se aproxima a un dise&ntilde;o en contracorriente ya que la temperatura del metal de
los tubos a la salida del gas de proceso es mayor que a la entrada.
El dise&ntilde;o en terrazas, se puede considerar como una modificaci&oacute;n del reformador de
fuego inferior, con temperaturas de pared levemente menores. Este tipo de reformador
tiene paredes inclinadas con varios niveles de calentamiento que permiten una operaci&oacute;n
m&aacute;s controlada. En esta configuraci&oacute;n los quemadores se disponen de manera de actuar
sobre la cubierta refractaria del horno, la cual transfiere el calor por radiaci&oacute;n hacia los
tubos.
La eficiencia t&eacute;rmica no es muy diferente de un dise&ntilde;o a otro. La diferencia de
entalp&iacute;a entre las corrientes de entrada y salida al reformador primario se refiere como la
carga del reformador, la cual comprende el calor requerido para elevar la temperatura al
valor de salida y el calor involucrado en la reacci&oacute;n de reformado (en las plantas de
amon&iacute;aco convencionales se utiliza aproximadamente el 60 % en la reacci&oacute;n y el 40 %
restante en incrementar la temperatura) (Appl, 1999). Generalmente, los reformadores
tubulares operan a un flujo cal&oacute;rico medio de 45 a 90 kW/m2 y a una temperatura de piel
de tubo de 727 a 1007 &deg;C (Rostrup-Nielsen, 1984a).
A modo de resumen, en la Tabla 1-8 se muestran los valores industriales t&iacute;picos de
los par&aacute;metros de operaci&oacute;n y dise&ntilde;o m&aacute;s importantes de los reformadores primarios.
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Tabla 1-8: Valores industriales t&iacute;picos de los par&aacute;metros de operaci&oacute;n y dise&ntilde;o de los
reformadores primarios.
Par&aacute;metros de operaci&oacute;n y dise&ntilde;o
Valores industriales t&iacute;picos
Temperatura de piel de tubo, &deg;C
727-1007
Flujo cal&oacute;rico medio, kW/mr2
45-90
Longitud del tubo, mr
10-13
Di&aacute;metro interno del tubo, mmr
75-140
Espesor de la pared del tubo, mmr
11-18
Material del tubo
HK40: 20 N i/25 Cr
HP modificado: 32-35 Ni /23-27 Cr y 1.5% Nb
N&uacute;mero de tubos:
Fuego superior
600-1000
Fuego lateral
100-150
Fuego inferior
200-300
Material activo del catalizador
Ni
Material soporte del catalizador
α-al&uacute;mina
aluminato de magnesio
aluminato de calcio
Forma del catalizador
Anillos Raschig
Pellet cil&iacute;ndrico con cuatro agujeros internos
Tableta con siete agujeros internos
Part&iacute;cula con forma de “rueda de carreta”
1.5.3.2. Reformador Secundario
En comparaci&oacute;n con el reformador primario, el secundario es relativamente simple,
usualmente un recipiente cil&iacute;ndrico de acero revestido interiormente con dos cubiertas de
material refractario como el que se muestra en la Figura 1-9. Contiene dos secciones
diferentes, una c&aacute;mara de combusti&oacute;n homog&eacute;nea en la parte superior y un lecho catal&iacute;tico
en la parte inferior. En la c&aacute;mara de combusti&oacute;n, el aire de proceso precalentado se mezcla
con el gas que abandona el reformador primario. En contraste con los procesos est&aacute;ndares
de combusti&oacute;n, el combustible est&aacute; en exceso respecto al oxidante. El ox&iacute;geno del aire
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reacciona preferentemente y de inmediato con el hidr&oacute;geno del gas para formar agua,
aunque las reacciones con metano y mon&oacute;xido de carbono ocurren en alguna extensi&oacute;n.
Debido a la elevada exotermicidad de la reacci&oacute;n de formaci&oacute;n de agua la temperatura
dentro del reformador se incrementa hasta unos 1300 &deg;C.
Figura 1-9: Reformador secundario t&iacute;pico (Appl, 1999).
El lecho catal&iacute;tico del reformador secundario (3-4 m de profundidad) es adiab&aacute;tico,
por lo cual las caracter&iacute;sticas de transferencia de calor del catalizador de este reactor son
menos importantes. En general este catalizador es mucho m&aacute;s simple que el del reformador
primario. El material soporte es el mismo, pero las cargas de n&iacute;quel s&oacute;lo son de 5-10 % en
peso, lo cual resulta en una actividad menor respecto a la del catalizador del reformador
primario. Se utilizan menores cantidades de n&iacute;quel con el prop&oacute;sito de inhibir el
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sinterizado, cuya velocidad aumenta considerablemente a los altos niveles t&eacute;rmicos
com&uacute;nmente encontrados en estos reactores. Como el catalizador del reformador
secundario tiene que ser capaz de soportar temperaturas del orden de la temperatura de
llama te&oacute;rica (1200-1300 &deg;C) sin fracturarse o encogerse, en general se coloca una capa de
un catalizador m&aacute;s resistente al calor por encima del catalizador principal para protegerlo
de la llama. Como resultado de un mal mezclado entre el aire y el gas del reformador
primario, se pueden desarrollar temperaturas considerablemente altas. Por esta raz&oacute;n, en
algunas ocasiones el catalizador se protege con una capa de un material refractario como el
&oacute;xido de al&uacute;mina puro (ver Figura 1-9). Tradicionalmente, los catalizadores empleados en
el reformador secundario eran los anillos Raschig para la capa principal y las tabletas
s&oacute;lidas para la capa superior. Durante un tiempo se sostuvo que no habr&iacute;a ninguna ventaja
en utilizar los catalizadores de formas complejas en este tipo de reformadores adiab&aacute;ticos y
que adem&aacute;s probablemente no ser&iacute;an lo suficientemente estables para soportar los shocks
mec&aacute;nicos y t&eacute;rmicos que se producen cuando el aire de proceso comienza y deja de fluir.
Sin embargo, los manufacturadores de catalizadores han incrementado la estabilidad
mec&aacute;nica de las part&iacute;culas de formas complejas a tal extensi&oacute;n que, a&uacute;n en un reformador
secundario, se pueden obtener ventajas de la mayor actividad catal&iacute;tica resultante de la
geometr&iacute;a superficial incrementada. A su vez, esto permite reducir el volumen total de
catalizador y contar con un espacio adicional en la secci&oacute;n de mezclado gas-gas por
encima del lecho catal&iacute;tico. La performance de esta regi&oacute;n de mezclado y combusti&oacute;n, es
realmente esencial para garantizar una operaci&oacute;n eficiente del reformador secundario.
Como se menciona al comienzo de la presente Secci&oacute;n, las paredes del reformador
secundario est&aacute;n protegidas de las condiciones extremas por dos capas de cubierta
refractaria. La capa cercana a la pared de acero del recipiente, es un buen aislante y
mec&aacute;nicamente a prueba de agua. La segunda capa es resistente a las altas temperaturas y a
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la erosi&oacute;n de los gases calientes. Esta &uacute;ltima debe tener bajo contenido de azufre y s&iacute;lica.
El azufre, que puede desprenderse del material refractario cuando la temperatura se
incrementa, puede envenenar al catalizador y ser arrastrado luego a los reactores ubicados
aguas abajo. La s&iacute;lica se disuelve en vapor a alta temperatura como SiO2 y/o se libera
como SiO vol&aacute;til causando ensuciamiento. Por consiguiente, la elecci&oacute;n del recubrimiento
refractario tambi&eacute;n debe recibir especial atenci&oacute;n, particularmente porque es una fuente
potencial de componentes que podr&iacute;an desactivar al catalizador aguas abajo o ensuciar las
superficies de intercambio de calor.
1.6. Otras aplicaciones del reformado con vapor
El reformado con vapor de hidrocarburos, especialmente gas natural, es el proceso
m&aacute;s importante y econ&oacute;mico para producir hidr&oacute;geno y/o mezclas de hidr&oacute;geno y
mon&oacute;xido de carbono no s&oacute;lo para la s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco sino tambi&eacute;n para varios
procesos qu&iacute;micos y petroqu&iacute;micos (Adris et al.,1996; Rostrup-Nielsen, 1984a; Wagner y
Froment, 1992). Balthasar (1984) estim&oacute; que el 76 % del hidr&oacute;geno producido
mundialmente proviene del reformado (primario y secundario) de gas natural.
La industria de amon&iacute;aco demanda la mayor parte de la producci&oacute;n de hidr&oacute;geno y
por consiguiente es el mayor consumidor del proceso de reformado con vapor. El
hidrocraqueo y la hidrodesulfurizaci&oacute;n se ubican segundos en el consumo de hidr&oacute;geno,
s&oacute;lo detr&aacute;s de la s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco (Adris et al.,1996). El hidrocraqueo es uno de los
principales procesos de obtenci&oacute;n de productos livianos a partir de aceites pesados y uno
de los avances m&aacute;s importantes en la industria de refinado de petr&oacute;leo de los &uacute;ltimos a&ntilde;os.
La hidrodesulfurizaci&oacute;n tambi&eacute;n est&aacute; en constante desarrollo, debido a que las regulaciones
ambientales son cada vez m&aacute;s estrictas con respecto al contenido de azufre en los
combustibles.
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En la industria petroqu&iacute;mica, el reformado de gas natural con vapor se utiliza para la
producci&oacute;n de metanol, para la oxo-s&iacute;ntesis y en el proceso de Fisher Tropsch. El metanol
se puede usar como una fuente de energ&iacute;a, un sustituto de la gasolina o como alimentaci&oacute;n
para producir gasolina sint&eacute;tica. En la oxo-s&iacute;nteisis, el oxo-gas (CO + H2) se utiliza en la
hidroformilaci&oacute;n de olefinas para sintetizar aldeh&iacute;dos y alcoholes. El proceso de FischerTropsch produce hidrocarburos a partir del gas de s&iacute;ntesis que se obtiene por reformado
con vapor u oxidaci&oacute;n parcial de carb&oacute;n.
Otra aplicaci&oacute;n importante del reformado de gas natural (principalmente metano) con
vapor es la preparaci&oacute;n del gas reductor para la reducci&oacute;n directa del hierro, primer paso en
la conversi&oacute;n del mineral crudo de hierro a acero (Rostrup-Nielsen, 1984a).
El hidr&oacute;geno es tambi&eacute;n un combustible y los productos combustibles basados en
hidr&oacute;geno est&aacute;n ganando posici&oacute;n en diferentes &aacute;reas de aplicaci&oacute;n. En algunas
aplicaciones, como por ejemplo los veh&iacute;culos espaciales, su importancia refleja la
imposibilidad t&eacute;cnica de utilizar otros combustibles alternativos. Para otras aplicaciones, se
pueden considerar los productos combustibles convencionales, sin embargo los productos
combustibles basados en hidr&oacute;geno presentan algunas ventajas claras en el costo, la
eficiencia y la calidad de las emisiones ambientales. Ejemplos t&iacute;picos de estas aplicaciones
son las ventajas medioambientales de los veh&iacute;culos a hidr&oacute;geno sobre los veh&iacute;culos a
gasoil y los beneficios en eficiencia de las plantas generadoras de energ&iacute;a basadas en
celdas combustibles de hidr&oacute;geno (Adris et al., 1996).
En la Figura 1-10 se muestra un diagrama de bloques para las distintas aplicaciones
del reformado de metano con vapor, indicando las unidades esenciales de cada proceso.
Los porcentajes aproximados de consumo de hidr&oacute;geno/gas de s&iacute;ntesis fueron dados por
Balthasar (1984) como sigue: s&iacute;ntesis de amon&iacute;aco: 36 %, refinado de petr&oacute;leo: 47 %
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(aproximadamente la mitad para hidrocraqueo y la otra mitad para hidrodesulfurizaci&oacute;n),
metanol: 10 % y el 7 % restante para usos diversos.
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Figura 1-10: Diagrama de bloques con las diferentes aplicaciones del reformado de metano con
vapor (Adris et al., 1996).
En un estudio acerca de las oportunidades y los desaf&iacute;os de la industria de
hidr&oacute;geno en Canad&aacute; (Scott, 1987) realizado en 1987, se proyect&oacute; que el reformado de
metano con vapor dominar&iacute;a en la producci&oacute;n de hidr&oacute;geno en las pr&oacute;ximas tres d&eacute;cadas,
ser&iacute;a importante por al menos cincuenta a&ntilde;os m&aacute;s y tender&iacute;a a establecer el precio de
referencia del hidr&oacute;geno. Estas razones sumadas a la realidad econ&oacute;mica local, sustentan
as&iacute; el objetivo de la presente tesis, el estudio del reformado de gas natural con vapor.
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2. MODELADO DEL REFORMADOR PRIMARIO
2.1. Introducci&oacute;n
En los procesos de reformado con vapor, la interacci&oacute;n entre la transferencia de calor
y la reacci&oacute;n qu&iacute;mica es de naturaleza compleja. En efecto, la forma en que el calor se
transfiere desde el horno al gas de proceso que fluye a trav&eacute;s de los tubos catal&iacute;ticos, afecta
la distribuci&oacute;n de productos. Por consiguiente, para representar adecuadamente la
performance de estos procesos, el reactor tubular y el horno que conforman al reformador
primario deber&iacute;an considerarse como una &uacute;nica unidad, combinando sus respectivos
modelos matem&aacute;ticos. Sin embargo, la simulaci&oacute;n del lado del gas de proceso puede
desacoplarse del horno adoptando una distribuci&oacute;n espec&iacute;fica de temperatura de piel de
tubo (o de flujo cal&oacute;rico) a lo largo del reactor, la cual se establece a partir de mediciones
de temperatura externa de pared de tubo realizadas en reactores industriales o en tubos
pilotos (Rostrup-Nielsen, 1984a). No obstante, debe mencionarse que no es simple obtener
medidas de temperatura de pared de tubo. El uso de m&eacute;todos pirom&eacute;tricos involucra la
aplicaci&oacute;n de correcciones complejas debido a las reflexiones desde las paredes del horno
y las llamas (Rostrup-Nielsen, 1984a). El uso de termocuplas soldadas a la pared del tubo
brinda informaci&oacute;n m&aacute;s exacta, sin embargo la vida &uacute;til de las mismas es
considerablemente limitada.
A la fecha, existen numerosas revisiones en la literatura abierta (Deans y Lapidus,
1960; Froment y Bischoff, 1979; Paterson y Carberry, 1983; Fogler, 1986; Too, 1989) que
compendian los trabajos realizados en el modelado de reactores tubulares de lecho fijo, a
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trav&eacute;s de los cuales se han propuesto modelos de diferente grado de sofistificaci&oacute;n. El
nivel de complejidad del modelo de los tubos catal&iacute;ticos es un aspecto de gran importancia
en el dise&ntilde;o y la simulaci&oacute;n de los reactores industriales. La elecci&oacute;n correcta del nivel de
complejidad es fundamental para la representaci&oacute;n adecuada de cada caso particular y es
una funci&oacute;n del prop&oacute;sito para el cual se desarrolla el modelo, de la precisi&oacute;n requerida, de
las caracter&iacute;sticas del proceso y en ciertas ocasiones del detalle con que se conocen los
par&aacute;metros cin&eacute;ticos y de transporte. Adem&aacute;s constituye una decisi&oacute;n de compromiso,
puesto que el uso de modelos muy sofisticados implicar&aacute; determinar e incorporar al
modelo un mayor n&uacute;mero de par&aacute;metros f&iacute;sico-qu&iacute;micos y resultar&aacute; en dificultades
innecesarias en la resoluci&oacute;n num&eacute;rica, mientras que si los modelos son demasiado simples
pueden predecir resultados poco precisos que no ser&aacute;n de utilidad.
De acuerdo con un tipo de clasificaci&oacute;n ya cl&aacute;sica, los modelos de los reactores de
lecho fijo pueden dividirse en dos grupos principales: los pseudohomog&eacute;neos y los
heterog&eacute;neos (Froment y Bischoff, 1979). Los primeros se caracterizan por tratar al
sistema f&iacute;sico real como una &uacute;nica fase, as&iacute; las propiedades a utilizar en estos modelos
resultan de un promedio global de aquellas correspondientes a la fase s&oacute;lida y al fluido. Por
el contrario, en los modelos heterog&eacute;neos se plantean ecuaciones constitutivas por
separado para el fluido y para el catalizador. Las ecuaciones que tienen en cuenta dos fases
pueden estar asociadas a: a) diferencias entre las condiciones en el seno del fluido y sobre
la superficie del catalizador (gradientes interfaciales), b) y/o entre las condiciones sobre la
superficie de la part&iacute;cula y dentro de los poros del catalizador (gradientes
intraparticulares). Adem&aacute;s, dentro de cada una de las categor&iacute;as principales mencionadas
se suele distinguir entre modelos unidimensionales y bidimensionales. En el primer caso se
asume que las variables de estado s&oacute;lo son funci&oacute;n de la coordenada de avance del reactor
(coordenada axial). En cambio, los modelos bidimensionales tambi&eacute;n tienen en cuenta las
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variaciones de concentraci&oacute;n y temperatura en la direcci&oacute;n transversal al flujo (coordenada
radial). A su vez, para cada uno de estos modelos se puede suponer flujo pist&oacute;n, asumir
dispersi&oacute;n axial o considerar la variaci&oacute;n radial de velocidad del gas.
Diferentes modelos con distintos niveles de complejidad han sido usados para el
dise&ntilde;o y la simulaci&oacute;n de reformadores industriales con vapor (Rase, 1977; Singh y Saraf,
1979; Ferretti et al., 1981; DeDeken et al., 1982; Rostrup-Nielsen, 1984a; Xu y Froment,
1989b; Elnashaie et al., 1990).
La mayor&iacute;a de los autores concuerdan en que las limitaciones difusionales dentro de
la part&iacute;cula de catalizador de reformado con vapor son muy importantes, con gradientes
intrapart&iacute;cula de concentraci&oacute;n muy abruptos y factores de efectividad en el rango de
0.001-0.01, que var&iacute;an considerablemente a lo largo del reactor (De Deken et al., 1982;
Soliman et al., 1988; Xu y Froment, 1989b; Elnashaie et al., 1990; Elnashaie et al., 1992a;
Pi&ntilde;a et al, 2001a). Esta observaci&oacute;n se&ntilde;ala la necesidad de utilizar modelos heterog&eacute;neos
que contemplen adecuadamente el complejo fen&oacute;meno de difusi&oacute;n-reacci&oacute;n dentro de la
part&iacute;cula de catalizador.
Mientras que las resistencias a la transferencia de masa est&aacute;n asociadas
principalmente a la difusi&oacute;n dentro de los poros del catalizador, las restricciones a la
transferencia de calor se concentran en la interfase fluido-part&iacute;cula de catalizador. En
efecto, la fuerte endotermicidad de las reacciones de reformado de metano con vapor puede
resultar en ca&iacute;das de temperatura en la pel&iacute;cula de gas del orden 5-10&deg;C, pese a las altas
velocidades m&aacute;sicas caracter&iacute;sticas de estos procesos (Rostrup-Nielsen, 1993a). No
obstante, la mayor&iacute;a de los modelos matem&aacute;ticos reportados en la literatura abierta para
representar la operaci&oacute;n de los reformadores primarios industriales (De Deken et al., 1982;
Soliman et al., 1988; Xu y Froment, 1989b; Elnashaie et al., 1990; Elnashaie et al. 1992a)
no tienen en cuenta las resistencias externas a la transferencia de calor.
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En la presente tesis se estudia la operaci&oacute;n de los reactores de reformado de gas
natural con vapor, sin considerar la simulaci&oacute;n del horno. Para representar la operaci&oacute;n de
la unidad catal&iacute;tica en este Cap&iacute;tulo se presenta un modelo heterog&eacute;neo unidimensional en
estado estacionario, sin dispersi&oacute;n axial y capaz de contabilizar rigurosamente las fuertes
limitaciones difusionales. Asimismo y con el prop&oacute;sito de determinar la importancia de los
gradientes interfaciales de temperatura, en una segunda etapa, se incorporan a este modelo
unidimensional las resistencias a la transferencia de calor en la pel&iacute;cula de gas que rodea al
catalizador.
En el presente Cap&iacute;tulo se describen el esquema cin&eacute;tico seleccionado, las
caracter&iacute;sticas del catalizador industrial elegido, las hip&oacute;tesis simplificatorias a las cuales
est&aacute; sujeto el modelo adoptado, las ecuaciones que conforman dicho modelo, la soluci&oacute;n
num&eacute;rica de las mismas y las condiciones operativas, par&aacute;metros f&iacute;sico-qu&iacute;micos y de
dise&ntilde;o necesarios para la simulaci&oacute;n de reformadores primario a escala industrial. Adem&aacute;s,
se mostrar&aacute;n algunos resultados de la simulaci&oacute;n con el s&oacute;lo fin de validar los modelos
matem&aacute;ticos planteados frente a datos publicados en la literatura abierta.
Cabe destacar que en los Cap&iacute;tulos 4 y 6, se utiliza adem&aacute;s un modelo heterog&eacute;neo
bidimensional (que permite cuantificar los cambios de las variables principales en la
direcci&oacute;n radial del tubo de reformado). En los Cap&iacute;tulos 3 y 6 se incluye tambi&eacute;n un
modelo pseudohomog&eacute;neo con el prop&oacute;sito de integrarlo a un procedimiento de
optimizaci&oacute;n demandante de altos tiempos de c&oacute;mputo. Estos dos nuevos modelos ser&aacute;n
introducidos oportunamente en los mencionados Cap&iacute;tulos.
2.2. Esquema Cin&eacute;tico
Las cin&eacute;ticas de las reacciones de reformado de metano con vapor sobre
catalizadores de n&iacute;quel soportados fueron objeto de investigaci&oacute;n de numerosos autores,
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algunas de ellas se resumen en la Tabla 2-1. Como esos estudios fueron llevaron a cabo
con catalizadores de diferentes composiciones y tama&ntilde;os de part&iacute;cula, preparados por
distintos m&eacute;todos y sobre amplios rangos de temperatura y presi&oacute;n, no resulta sorprendente
que una variedad de mecanismos y cin&eacute;ticas hayan sido sugeridos.
Tabla 2-1: Modelos y par&aacute;metros cin&eacute;ticos para el reformado de metano con vapor desarrollados
por varios investigadores (Elnashaie y Elshishini, 1993).
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Las ecuaciones de velocidad de reacci&oacute;n reportadas pueden clasificarse en dos
grupos principales (Hou y Hughes, 2001). El primero s&oacute;lo tiene en cuenta la cin&eacute;tica de
consumo de metano a mon&oacute;xido o di&oacute;xido de carbono (Akers y Camp, 1955; Bodrov et al.,
1964; Bodrov et al., 1967; Quach y Rouleau, 1975; Kopsel, 1980; Al-Ubaid, 1984; Agnelli
et al., 1987). El segundo, correspondiente a estudios m&aacute;s recientes (Allen et al., 1975; De
Deken et al., 1982; Toro Numaguchi y Kikuchi Katsutoshi, 1988; Xu y Froment, 1989a;
Soliman et al., 1992), considera las velocidades de formaci&oacute;n de mon&oacute;xido y di&oacute;xido de
carbono por separado; es decir que tanto el CO como el CO2 son productos primarios del
reformado de metano con vapor. Este &uacute;ltimo grupo resulta m&aacute;s &uacute;til para el dise&ntilde;o, la
simulaci&oacute;n y la optimizaci&oacute;n de un reformador industrial ya que permite predecir en
detalle la distribuci&oacute;n de productos y los efectos de las condiciones operativas sobre el
rendimiento del producto deseado (Hou y Hughes, 2001).
En esta tesis se utilizan el modelo de reacci&oacute;n y los par&aacute;metros cin&eacute;ticos propuestos
por Xu y Froment (1989a). Estas expresiones de velocidad de reacci&oacute;n resultaron muy
satisfactorias cuando fueron aplicadas a la simulaci&oacute;n de reactores de reformado
industriales (Elnashaie y Elshishini, 1993).
Las expresiones cin&eacute;ticas desarrolladas por Xu y Froment (1989a) son m&aacute;s generales
que las ecuaciones previas disponibles en la literatura abierta (Tabla 2-1), debido a que se
considera el siguiente conjunto de reacciones.
CH 4 + H 2O ↔ CO + 3H 2
(2-1)
CO + H 2O ↔ CO2 + H 2
(2-2)
CH 4 + 2 H 2O ↔ CO2 + 4 H 2
(2-3)
Adem&aacute;s de las reacciones de formaci&oacute;n de mon&oacute;xido (2-1) y di&oacute;xido de carbono
(2-3) a partir de metano, Xu y Froment (1989a) incluyeron la reacci&oacute;n de desplazamiento
de gas de agua (2-2). Estos autores concluyeron a trav&eacute;s de un an&aacute;lisis termodin&aacute;mico que
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los esquemas de reacci&oacute;n que establecen que todo el CO2 se genera a partir del CO o
aquellos que sostienen que el CO y el CO2 se forman directamente del metano no resultan
adecuados para representar la distribuci&oacute;n de todas las especies.
Asimismo, el conjunto de ecuaciones (2-1) a (2-3) permite explicar algunas de las
contradicciones de los trabajos anteriormente publicados. En la literatura han aparecido
muchas diferencias en cuanto al orden de reacci&oacute;n y las energ&iacute;as de activaci&oacute;n (Soliman et
al., 1992). Sin embargo, la discrepancia m&aacute;s importante est&aacute; asociada al hecho de que
algunas ecuaciones de velocidad de desaparici&oacute;n de metano muestran una dependencia
positiva con la presi&oacute;n parcial de vapor (Quach y Rouleau, 1975; Kopsel, 1980; De Deken
et al., 1982), mientras que otras exhiben una dependencia de orden negativo (Bodrov et al.,
1964; entre otros) o nulo (Akers y Camp, 1955; Bodrov et al., 1967; Munster y Gabka,
1981).
Xu y Froment (1989a) emplearon un reactor tubular, operando en modo integral en
los rangos de 300 a 575 &deg;C de temperatura, 3 a 15 bar de presi&oacute;n total, con una relaci&oacute;n
molar vapor/carbono de 3 a 5 y utilizando un catalizador comercial de Haldor Topsoe. Este
catalizador industrial de 15.2 % de Ni soportado sobre MgAl2O4 espinela, con forma de
anillo Raschig de 10 mm de di&aacute;metro, 58 m2 de &aacute;rea BET, 9.3 m2/gcat de &aacute;rea superficial de
Ni y una fracci&oacute;n de vac&iacute;o de 0.528, fue molido a part&iacute;culas de 0.18-0.25 mm. A partir de
los datos experimentales que obtuvieron con este equipo y de un an&aacute;lisis termodin&aacute;mico de
todas las posibles reacciones, formularon el esquema de reacci&oacute;n de trece pasos (tres
controlantes y diez en equilibrio) que se detalla en la Tabla 2-2, para establecer las
ecuaciones cin&eacute;ticas correspondientes a las reacciones (2-1) a (2-3). Basados en ese
mecanismo de tipo Langmuir-Hinshelwood (Hougen-Watson), obtuvieron las ecuaciones
de velocidad de reacci&oacute;n (2-4) a (2-7).
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Tabla 2-2: Esquema de reacci&oacute;n desarrollado por Xu y Froment (1989a).
H 2O + S ↔ O − S + H 2
CH 4 + S ↔ CH 4 − S
CH 4 − S + S ↔ CH 3 − S + H − S
CH 3 − S + S ↔ CH 2 − S + H − S
CH 2 − S + O − S ↔ CH 2O − S + S
CH 2O − S + S ↔ CH 2O − S + H − S
CHO − S + S ↔ CO − S + H − S
Paso controlante de r1
CO − S + O − S ↔ CO2 − S + S
Paso controlante de r2
CHO − S + O − S ↔ CO2 − S + H − S
Paso controlante de r3
CO − S ↔ CO + S
CO2 − S ↔ CO2 + S
2H − S ↔ S + H 2 − S
H2 − S ↔ H2 + S
p H3 2 pCO
k1 
−
p
p
CH 4 H 2O
K1
p H2.52 
r1 =
DEN 2




(2-4)
p H 2 pCO2
k 2 
pCO p H 2O −
K2
p H 2 
r2 =
DEN 2




(2-5)
p H4 2 pCO2
k 3 
2
pCH 4 p H O −
2
K3
p H3.52 
r3 =
DEN 2




(2-6)
con:
DEN = 1 + K CO pCO + K H 2 pH 2 + K CH 4 pCH 4 + K H 2O pH 2O / pH 2
(2-7)
r1, r2 y r3 representan las velocidades de las reacciones (2-1), (2-2) y (2-3),
respectivamente. Las constantes de velocidad de reacci&oacute;n (ki) y las constantes de equilibrio
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de adsorci&oacute;n (Kk) satisfacen las ecuaciones de Arrhenius (2-8) y Van’t Hoff (2-9),
respectivamente.
 E 
k i = A(k i ) exp − i 
 RT 
i = 1, 2 , 3
(2-8)
 ∆H k 
K k = A( K k ) exp −

 RT 
k = CO, H 2 , CH 4 , H 2 O
(2-9)
En la Tabla 2-3 se resumen los factores pre-exponenciales, las energ&iacute;as de
activaci&oacute;n, y los calores de adsorci&oacute;n involucrados en estas ecuaciones.
Tabla 2-3: Par&aacute;metros del modelo cin&eacute;tico de reformado de metano con vapor propuesto por Xu
y Froment (1989a).
Factor pre-exponencial A(ki),
dimensi&oacute;n de ki
Energ&iacute;a de Activaci&oacute;n Ei,
kJ/mol
9.49 1015
240.1
6
k1 , kmol bar0.5/kgcat h
k2 , kmol /kgcat h bar
4.39 10
67.13
k3 , kmol bar0.5/kgcat h
2.29 1015
243.90
Factor pre-exponencial A(Kk),
dimensi&oacute;n de Kk
Cambio de entalp&iacute;a de
adsorci&oacute;n ∆Hk, kJ/mol
8.23 10-5
-70.65
6.65 10-4
-38.28
5
1.77 10
88.68
-9
-82.9
K CO , bar-1
-1
K CH 4 , bar
K H 2O , adimensional
-1
K H 2 , bar
6.12 10
Las constantes de equilibrio K1, K2 y K3, requeridas para evaluar las velocidad de
reacci&oacute;n r1, r2 y r3 respectivamente, se computan mediante las ecuaciones (2-10) a (2-12)
reportadas por De Groote y Froment (1995).
K1 = 10
K 2 = 10

 11650
+ 13.076 
−
T


(2-10)
 1910

− 1.784 

 T

(2-11)
K 3 = K1 K 2
(2-12)
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Las ecuaciones (2-4) a (2-7) no pueden utilizarse cuando la concentraci&oacute;n de
hidr&oacute;geno es exactamente cero porque predicen indeterminaciones en las velocidades de
reacci&oacute;n r1, r2 y r3. No obstante, estas ecuaciones cin&eacute;ticas no deber&iacute;an generar
inconveniente alguno cuando se aplican a la simulaci&oacute;n de reformadores industriales ya
que, en general la alimentaci&oacute;n a estos reactores casi siempre contiene algo de hidr&oacute;geno
de la secci&oacute;n previa de desulfurizaci&oacute;n o de hidrocarburos m&aacute;s pesados que el metano, los
cuales se transforman r&aacute;pidamente a hidr&oacute;geno y mon&oacute;xido de carbono (Xu y Froment,
1989a).
2.3. Catalizador industrial
2.3.1. Descripci&oacute;n
En la presente tesis, se selecciona la part&iacute;cula de catalizador de geometr&iacute;a optimizada
R-67-7H de Haldor Topsoe. Este catalizador comercial satisface casi todos los
requerimientos que demandan las condiciones de proceso actuales. Seg&uacute;n sus fabricantes,
permite obtener menores temperaturas de piel de tubo, mayores aproximaciones al
equilibrio (menores fugas de metano) y menores ca&iacute;das de presi&oacute;n. Adem&aacute;s, su
composici&oacute;n qu&iacute;mica (detallada en la Tabla 2-4) es similar a la del catalizador comercial
que utilizaron Xu y Froment (1989b) para determinar las expresiones cin&eacute;ticas adoptadas
(ver Secci&oacute;n 2.2.).
El catalizador industrial R-67-7H de Haldor Topsoe contiene n&iacute;quel y/u &oacute;xido de
n&iacute;quel (el cual se reduce posteriormente a n&iacute;quel met&aacute;lico) impregnado sobre un soporte.
El material b&aacute;sico del soporte es el aluminato de magnesio, un &oacute;xido cer&aacute;mico inerte de la
familia de las espinelas, conocido por su extrema estabilidad tanto a altas como a bajas
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temperaturas. Este soporte se fabrica a trav&eacute;s de un proceso que le confiere una porosidad
y una distribuci&oacute;n de tama&ntilde;o de poros tal que el &aacute;rea superficial resulta relativamente alta.
Las propiedades qu&iacute;micas y f&iacute;sicas de este catalizador se resumen en la Tabla 2-4.
Tabla 2-4: Caracter&iacute;sticas qu&iacute;micas y f&iacute;sicas del catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe
(HALDOR TOPS∅E A/S, 1998).
NiO
16-18 wt %
Ni (despu&eacute;s de la reducci&oacute;n)
13-15 wt%
SiO2
&lt; 0.2 wt %
MgAl2O4
Balance
&Aacute;rea BET
12-20 m2/g
&Aacute;rea superficial de n&iacute;quel
3.5-5 m2/g
La part&iacute;cula de catalizador R-67-7H es cil&iacute;ndrica con bordes convexos y siete
agujeros axiales (ver Figura 2-1). Los agujeros cil&iacute;ndricos axiales permiten aumentar el
&aacute;rea externa superficial (es decir, debido a las fuertes resistencias difusionales, incrementar
la actividad) y evitar altas tensiones en las esquinas cuando es sometido a impactos por
compresi&oacute;n. Los bordes convexos previenen el apilamiento de varias part&iacute;culas,
proporcionando un empaque m&aacute;s uniforme que reduce la canalizaci&oacute;n de flujo y
contribuyen considerablemente en la distribuci&oacute;n de las tensiones f&iacute;sicas a trav&eacute;s de la
part&iacute;cula, incrementando as&iacute; su resistencia mec&aacute;nica.
Figura 2-1: Part&iacute;cula de catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe.
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Este catalizador comercial est&aacute; disponible en cuatro tama&ntilde;os standards (HALDOR
TOPS∅E A/S, 1998). Para los estudios de esta Tesis se seleccion&oacute; la part&iacute;cula de tama&ntilde;o
nominal 16x11, cuyas dimensiones se detallan en la Tabla 2-5.
Tabla 2-5: Dimensiones del catalizador R-67-7H (16x11) de Haldor Topsoe (HALDOR TOPS∅E
A/S, 1998).
Di&aacute;metro externo, dpe
16 mmcat
Di&aacute;metro del agujero, dpi
3.4 mmcat
Altura en el centro, h
11 mmcat
Altura en la circunferencia, hc
8 mmcat
Los agujeros internos del catalizador tienen un di&aacute;metro similar a la dimensi&oacute;n de los
espacios interparticulares que se definen durante el empaque del lecho. Magnitudes
comparables entre estos dos tipos de espacios vac&iacute;os, permiten reducir los problemas
asociados a la canalizaci&oacute;n de flujo (Feddersen, 2001).
2.3.2. Caracterizaci&oacute;n del catalizador comercial
Tal como se indica en la Secci&oacute;n 2.1., los catalizadores de reformado con vapor se
caracterizan por presentar gradientes de composici&oacute;n muy abruptos dentro de la part&iacute;cula.
Perfiles de concentraci&oacute;n tan pronunciados indicar&iacute;an que el material activo deber&iacute;a
ubicarse en zonas cercanas a la superficie externa del catalizador o bien que si se decidiese
distribuir uniformemente al material activo en toda la profundidad del catalizador, el
aprovechamiento de la part&iacute;cula ser&iacute;a pobre. Con el objeto de determinar la localizaci&oacute;n
del n&iacute;quel en el catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe, se realizaron estudios de
Microscop&iacute;a Electr&oacute;nica de Barrido (SEM) y de an&aacute;lisis microelemental EDX (detector de
energ&iacute;a dispersiva de rayos X que permite identificar elementos del Boro al Uranio). Estos
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ensayos se llevaron a cabo tanto en zonas superficiales externas del catalizador como en
superficies internas, a las cuales se accedi&oacute; mediante cortes de la part&iacute;cula.
Los resultados del an&aacute;lisis microelemental EDX permitieron concluir que en el
catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe, el n&iacute;quel est&aacute; distribuido en toda la part&iacute;cula con
un contenido at&oacute;mico del orden de 13-28 % en las superficies externas del catalizador y de
6-8 % tanto en las superficies internas de los siete agujeros como en las superficies internas
que quedaron expuestas por los cortes realizados. En la Figura 2-2 se muestra, a modo de
ejemplo, el espectro de una de las superficies internas exploradas y su correspondiente
an&aacute;lisis microelemental.
Figura 2-2: Espectro t&iacute;pico del an&aacute;lisis microelemental EDX.
Superficie representativa del interior del catalizador.
Los mapeos obtenidos por la t&eacute;cnica de Microscop&iacute;a Electr&oacute;nica de Barrido (SEM)
corroboraron la presencia de n&iacute;quel en distintas concentraciones, no s&oacute;lo en el &aacute;rea externa
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del catalizador sino tambi&eacute;n en toda la masa de la part&iacute;cula. En la Figura 2-3 se presentan
los resultados del mapeo realizado en la misma superficie interna de la Figura 2-2. En estas
gr&aacute;ficas, la densidad de puntos es proporcional a la concentraci&oacute;n del elemento indicado.
Superficie
externa
Agujero
interno
Figura 2-3: Mapeo caracter&iacute;stico de la t&eacute;cnica de Microscop&iacute;a Electr&oacute;nica de Barrido (SEM).
Superficie representativa del interior del catalizador.
La densidad de la part&iacute;cula del catalizador R-67-7H se estim&oacute; a partir de medidas
experimentales. La densidad, representada por la expresi&oacute;n (2-13) requiere la
determinaci&oacute;n de la masa y el volumen de la pastilla.
ρp =
mp
masa pastilla
=
volumen pastilla π
2
2
d pe − 7 d pi h
4
(
)
(2-13)
La masa de la pastilla se calcul&oacute; como el promedio de la masa de diez part&iacute;culas
tomadas al azar. El volumen de s&oacute;lido poroso se evalu&oacute; a partir de las dimensiones de la
46
Cap&iacute;tulo 2
part&iacute;cula. La densidad de part&iacute;cula obtenida para el catalizador comercial en estudio es
1990.4 kgcat/m3cat.
2.3.3. Modelado de la part&iacute;cula de catalizador
Para facilitar el modelado de los reactores industriales de reformado de gas natural
con vapor concerniente a esta Tesis, se represent&oacute; a la compleja geometr&iacute;a de la part&iacute;cula
catal&iacute;tica comercial seleccionada por medio de la geometr&iacute;a anular equivalente que se
presenta en la Figura 2-4.
ξin
ξeq
Longitud ∞
Figura 2-4: Esquema de la part&iacute;cula equivalente.
La raz&oacute;n de la elecci&oacute;n de un &aacute;nulo como geometr&iacute;a equivalente fue que, del &aacute;rea
externa total de la part&iacute;cula (&aacute;rea lateral externa, &aacute;rea de las “tapas” y &aacute;rea de los agujeros
internos), la mayor proporci&oacute;n corresponde al &aacute;rea de los agujeros internos.
El di&aacute;metro interno de esta geometr&iacute;a equivalente (2ξin) se considera igual al
di&aacute;metro de los agujeros axiales de la part&iacute;cula original. El di&aacute;metro equivalente externo
(2ξeq) se calcula a partir de la ecuaci&oacute;n (2-14) y resulta de suponer que la part&iacute;cula
equivalente (de longitud infinita) tiene el mismo &aacute;rea externa por unidad de volumen que la
part&iacute;cula real.
ξ eq =
2 ξ in
4 (d pe + 7 d pi )
2
2
− 7 d pi
d pe
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Adem&aacute;s de esta geometr&iacute;a anular equivalente, se estudiaron otros dos modelos
unidimensionales (un pellet cil&iacute;ndrico y una placa plana, ambos de longitud infinita e igual
&aacute;rea externa por unidad de volumen que la part&iacute;cula real), los cuales tambi&eacute;n fueron
comparados con un modelo riguroso bidimensional de la part&iacute;cula (Pi&ntilde;a et al., 2001b). En
todos los casos analizados y a&uacute;n en condiciones de fuerte desactivaci&oacute;n, se pudo observar
que los gradientes de composici&oacute;n en el s&oacute;lido eran muy pronunciados y que la reacci&oacute;n
catal&iacute;tica estaba limitada a una capa muy delgada cercana a la superficie del catalizador
(comportamiento equivalente al de una placa plana). Por esto, se pudo concluir que
cualquiera de los modelos unidimensionales alternativos estudiados resultar&iacute;a adecuado
para predecir la performance del catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe.
2.4. Caracterizaci&oacute;n del lecho catal&iacute;tico
Para poder resolver los modelos matem&aacute;ticos del tubo de reformado que se presentan
en la pr&oacute;xima secci&oacute;n, se deben conocer algunos par&aacute;metros caracter&iacute;sticos del lecho
catal&iacute;tico tales como densidad y porosidad, los cuales suelen obtenerse experimentalmente.
As&iacute;, para determinar los valores de estos par&aacute;metros se utiliz&oacute; un tubo de igual di&aacute;metro
interno que el de un tubo t&iacute;pico de un reactor industrial (dti = 0.1256 m), de modo de
reproducir los efectos de borde reales. Se empac&oacute; el tubo seg&uacute;n las indicaciones de carga
del catalizador (HALDOR TOPS∅E A/S, 1998) con distintas cantidades de part&iacute;culas R-677H de tama&ntilde;o nominal 16x11 mm. Se obtuvieron lechos catal&iacute;ticos de diferente altura, de
0.20 a 1.20 m. Para cada carga de catalizador, la masa total se estim&oacute; por diferencia entre
el peso del tubo lleno y el peso del tubo vac&iacute;o. El volumen del lecho se determin&oacute; a partir
de los registros experimentales de altura de lecho (H) y del valor del di&aacute;metro interno del
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tubo empleado (dti). Finalmente la densidad del lecho se calcul&oacute;, para distintas cargas de
catalizador, a trav&eacute;s de la siguiente ecuaci&oacute;n:
ρB =
masa total de catalizador masa tubo lleno − masa tubo vac&iacute;o
=
π 2
volumen del reactor
d ti H
4
(2-15)
Se obtuvieron diez densidades, las cuales fueron promediadas, resultando un valor
medio para la densidad de lecho de 1016.4 &plusmn; 16.6 kgcat/m3r.
La porosidad del lecho (εB) se evalu&oacute; a partir de los valores experimentales de las
densidades del lecho y de la part&iacute;cula, las cuales se relacionan de la siguiente manera:
ρ B = ρ p (1 − ε B )
(2-16)
El valor calculado, εB = 0.49 m3f /m3r est&aacute; dentro del rango de los datos de porosidad
reportados para part&iacute;culas con agujeros internos (Bruno et al., 1988; Afandizadeh y
Foumeny, 2001; Soltan Mohammadzadeh y Zamaniyan, 2002).
2.5. Modelo heterog&eacute;neo unidimensional para el reformador primario
2.5.1. Hip&oacute;tesis del modelo
Como se menciona al comienzo de este cap&iacute;tulo, para representar la operaci&oacute;n del
reactor en estudio se selecciona, en una primer instancia, un modelo heterog&eacute;neo
unidimensional con y sin resistencias externas a la transferencia de calor. Este modelo
contabiliza en forma rigurosa las restricciones difusionales dentro de la part&iacute;cula de
catalizador y est&aacute; sujeto a la validez de las siguientes hip&oacute;tesis simplificatorias:
• El sistema opera en condiciones de estado estacionario.
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• La performance de un tubo de reformado es representativa de cualquier otro tubo
del horno (Ferretti et al., 1981; Soliman et al., 1988). Esta hip&oacute;tesis implica suponer:
a) que la temperatura de pared tiene la misma distribuci&oacute;n para todos los tubos (es
decir que el flujo de calor que pasa a trav&eacute;s de cada tubo es el mismo
independientemente de la localizaci&oacute;n de los tubos y de los quemadores en el horno)
y b) que el caudal alimentado en cada uno de los tubos es igual al caudal total
dividido por el n&uacute;mero total de tubos, o en otros t&eacute;rminos, que todos los tubos tienen
la misma velocidad espacial.
• La mezcla de reacci&oacute;n se comporta como un gas ideal (Abashar y Elnashaie,
1993).
• Todos los hidrocarburos m&aacute;s pesados que el metano presentes en la alimentaci&oacute;n,
se craquean instant&aacute;neamente a CH4, CO2, H2 y CO y por consiguiente el sistema de
reacci&oacute;n dentro del tubo de reformado se describe por las expresiones cin&eacute;ticas de las
reacciones (2-1), (2-2) y (2-3) (Soliman et al., 1988).
• Los fen&oacute;menos de dispersi&oacute;n axial de masa y calor se consideran despreciables
(Singh y Saraf, 1979; Ferretti et al., 1981) debido a que los caudales son muy altos y
los tubos son de gran longitud, resultando en n&uacute;meros de Peclets que son los
suficientemente altos como para justificar el supuesto de flujo pist&oacute;n.
• Las resistencias externas a la transferencia de masa se desprecian debido a las
altas velocidades de flujo de gas. (Alhabdan et al., 1992; Rostrup-Nielsen, 1993a).
• Se asumen condiciones de catalizador fresco (no desactivado).
• La part&iacute;cula catal&iacute;tica es isot&eacute;rmica (Xu y Froment, 1989b; Elnashaie et al.,
1992a).
Para seguir la evoluci&oacute;n de todos los reactivos y productos del sistema de reformado
de metano con vapor, s&oacute;lo se necesitan seleccionar dos componentes cualesquiera. Se
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eligen metano y di&oacute;xido de carbono, cuya conversi&oacute;n y rendimiento se expresan
respectivamente como sigue:
0
FCH
− FCH 4
4
xCH 4 =
0
FCH
4
0
FCO − FCO
2
2
xCO2 =
0
FCH
4
(2-17)
(2-18)
Las fracciones molares de todos los componentes que intervienen en las reacciones
se calculan a partir de xCH 4 , xCO2 y de la composici&oacute;n de la alimentaci&oacute;n.
0
yCH
(1 − xCH 4 )
4
yCH 4 =
0
1 + 2 yCH
x
4 CH 4
0
0
0
y CH
( FCO
/ FCH
+ x CO2 )
4
2
4
y CO2 =
0
1 + 2 y CH
x
4 CH 4
y H 2O =
y H2 =
y CO =
0
0
y CH
( FH0 2O / FCH
− ( x CH 4 + x CO2 ))
4
4
0
1 + 2 y CH
x
4 CH 4
0
0
y CH
( FH0 2 / FCH
+ 3x CH 4 + x CO2 )
4
4
0
1 + 2 y CH
x
4 CH 4
0
0
0
y CH
( FCO
/ FCH
+ x CH 4 − x CO2 )
4
4
0
1 + 2 y CH
x
4 CH 4
(2-19)
(2-20)
(2-21)
(2-22)
(2-23)
Las fracciones molares de los compuestos inertes arg&oacute;n y nitr&oacute;geno se obtienen por
medio de las ecuaciones (2-24) y (2-25), respectivamente.
y Ar =
y N2 =
y 0Ar
0
1 + 2 yCH
x
4 CH 4
y N0 2
0
1 + 2 yCH
x
4 CH 4
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2.5.2. Ecuaciones de balance y condiciones de borde
Fase gas
Aplicando, a la fase gas, los respectivos balances de masa, energ&iacute;a y cantidad de
movimiento en la direcci&oacute;n de avance (coordenada axial z) del tubo de reformado
representado esquem&aacute;ticamente en la Figura 2-5, es posible obtener el sistema de
ecuaciones diferenciales dado por las expresiones (2-26) a (2-28) y (2-31).
Balances de masa
dx CH 4
dz
dx CO2
dz
=
=
M ρ B (η1 r1s + η 3 r3s )
0
G y CH
4
M ρ B (η 2 r2s + η 3 r3s )
0
G y CH
4
(2-26)
(2-27)
Balance de energ&iacute;a
dT
=
dz
3

Q π d te 
s
ρ
 B ∑ (− ∆Hri ) ri η i +

7
At 
G ∑ y k Cp k  i =1
M
(2-28)
k =1
donde Q representa el flujo cal&oacute;rico transferido por unidad de &aacute;rea, el cual se expresa
como:
Q = U (Tw − T )
(2-29)
y el coeficiente global de transferencia de calor U est&aacute; definido por:
d  1
d
1
= ti ln te  +
U 2 λ t  d ti  α i
(2-30)
Balance de cantidad de movimiento
f ρ g u s2
dp t
=−
dz
g dp
(2-31)
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Este sistema de ecuaciones diferenciales se completa con las siguientes condiciones
de borde:
en z = 0 :
xCH 4 = xCO2 = 0 ;
T = T 0;
pt = pt0
(2-32)
0
Part&iacute;cula del catalizador comercial
R-67-7H de Haldor Topsoe
z
Geometr&iacute;a anular equivalente
ξin ξeq
Pared del tubo
L
Lado externo
dti/2
Lado interno
dti /4
0
Figura 2-5: Esquema del tubo de reformado.
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Tal como se indica en la Secci&oacute;n 2.1., en la presente tesis se modela el tubo catal&iacute;tico
de reformado sin considerar la simulaci&oacute;n del horno. En consecuencia para poder resolver
el balance de energ&iacute;a de la fase gas (2-28) se deben especificar el flujo cal&oacute;rico por unidad
de &aacute;rea (Q) o la temperatura de piel de tubo (Tw) a lo largo del reactor. Dado un perfil axial
de Q, el correspondiente perfil de Tw se calcula a trav&eacute;s de la ecuaci&oacute;n (2-29) o viceversa.
El coeficiente de transferencia de calor α i se estima a partir de los par&aacute;metros de
transferencia de calor del modelo bidimensional (αw y λer), usando las f&oacute;rmulas propuestas
por Froment y Bischoff (1979). Estas expresiones fueron derivadas para una situaci&oacute;n de
transferencia de calor pura (sin reacci&oacute;n qu&iacute;mica), con el prop&oacute;sito de reproducir a trav&eacute;s
del modelo unidimensional equivalente el perfil axial de temperatura promedio radial que
predice el modelo bidimensional. Los par&aacute;metros de transferencia de calor αw y λer se
calculan mediante las correlaciones reportadas Froment y Bischoff (1979), De Wasch y
Froment (1972) y Elnashaie y Elshishini (1993) o Dixon y Creswell (1979) y Dixon et al.
(1984). El factor de fricci&oacute;n (f ) se computa utilizando la ecuaci&oacute;n de Ergun (1952). El
di&aacute;metro equivalente de part&iacute;cula involucrado en la ecuaci&oacute;n de momento (dp) se eval&uacute;a
siguiendo los lineamientos formulados por Froment y Bischoff (1979).
Todas estas correlaciones y f&oacute;rmulas se presentan en el Ap&eacute;ndice A, junto con las
propiedades termodin&aacute;micas de la mezcla gaseosa y ciertos par&aacute;metros f&iacute;sico-qu&iacute;micos,
como el calor de reacci&oacute;n, utilizados en la simulaci&oacute;n del reformador.
Part&iacute;cula Catal&iacute;tica
Para la part&iacute;cula de catalizador equivalente representada en la Figura 2-2, las
ecuaciones de continuidad est&aacute;n dadas por las expresiones (2-33) y (2-34).
e
DCH
4
dps ,CH 4
1 d
(ξ
) = R T [r1 ( ps , k ) + r3 ( ps , k )] ρ p
ξ dξ
dξ
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e
DCO
2
dps ,CO2
1 d
(ξ
) = − R T [r2 ( ps , k ) + r3 ( ps , k )] ρ p
ξ dξ
dξ
(2-34)
Para resolver estas ecuaciones se deben considerar las siguientes condiciones de
borde:
en ξ = ξ in :
en ξ = ξ eq :
p s ,CH 4 = p CH 4 ,
dp s ,CH 4
dξ
=
p s ,CO2 = p CO2
dp s ,CO2
dξ
(2-35)
=0
(2-36)
Las presiones parciales de los dem&aacute;s componentes en el interior del pellet se
obtienen a partir de las presiones parciales de metano y di&oacute;xido de carbono, por medio de
las ecuaciones algebraicas que se presentan a continuaci&oacute;n, las cuales surgen de las
relaciones estequiom&eacute;tricas y de los balances de masa dentro de la part&iacute;cula de catalizador
(Xu y Froment, 1989b).
p s ,CO − p CO
e
 DCO
2

=
 De
 CO
e

 DCH
4
p

− p s ,CO2 −
 CO2
 De

 CO
(
e
 DCO
p s , H 2O − p H 2O =  e 2
D
 H 2O
p s, H 2 − p H 2
e
 DCO
2

=
 De
 H2
)

p
− p CH 4
 s ,CH 4

(
e

 DCH
4
p

−
p
+
s ,CO2
 CO2
 De

 H 2O
(
)
e

 DCH
4
p

− p CO2 − 3
 s ,CO2
 De

 H2
(
)
)
(2-37)

p
− p CH 4
 s ,CH 4

(

p
− p CH 4
 s ,CH 4

(
)
)
(2-38)
(2-39)
Para el c&aacute;lculo de las difusividades efectivas ( D ke ), cuyo detalle se presenta en el
Ap&eacute;ndice A, se adoptan las expresiones propuestas por Xu y Froment (1989b). Estas
ecuaciones se basan en un modelo de difusi&oacute;n-reacci&oacute;n simplificado tipo Ley de Fick, ya
que el modelo riguroso “Dusty Gas” es de compleja implementaci&oacute;n en sistemas
multicomponentes y requiere, en general, de elevados tiempos de c&oacute;mputo para su
resoluci&oacute;n (Elnashaie et al., 1992a). El modelo tipo Ley de Fick, utilizado por varios
autores (Soliman et al., 1988; Xu y Froment, 1989b; Elnashaie et al., 1990) reemplaza el
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t&eacute;rmino de difusi&oacute;n ordinaria de la ecuaci&oacute;n de Steffan-Maxwell por una expresi&oacute;n
aproximada. Aunque los modelos tipo Ley de Fick y “Dusty Gas” describen el fen&oacute;meno
de difusi&oacute;n con distinto nivel de rigurosidad y sofistificaci&oacute;n, en ambos casos se deben
evaluar las difusividades efectivas (molecular y de Knudsen) para lo cual se necesitan
estimar no s&oacute;lo las difusividades binarias, sino tambi&eacute;n la porosidad y la tortuosidad de las
part&iacute;culas de catalizador en estudio. En la presente tesis, las difusividades de Knudsen y
moleculares se estiman a partir de las expresiones reportadas por Knudsen (1950) y Wilke
(1950), respectivamente (Xu y Froment, 1989b). Las difusividades binarias se eval&uacute;an
mediante las ecuaciones de Wilke y Lee (1955) (Elnashaie y Elshishini, 1993). Para el
catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe, la porosidad de la part&iacute;cula se calcula a partir de la
distribuci&oacute;n de tama&ntilde;o de poros de un catalizador de Ni/MgAl2O4 de Haldor Topsoe (de
caracter&iacute;sticas similares al catalizador aqu&iacute; usado) reportada por Xu y Froment (1989b) y
la tortuosidad se establece en τ =3.54, valor determinado experimentalmente por estos
autores (ver Ap&eacute;ndice A).
Para los procesos de reformado de metano con vapor, tanto la formulaci&oacute;n como la
resoluci&oacute;n del modelo basado en las ecuaciones de Steffan-Maxwell son m&aacute;s complejas
que las correspondientes al modelo tipo Ley de Fick. Adem&aacute;s, los resultados que se
obtienen con estos dos modelos cuando se simula la performance de reactores industriales,
los cuales operan com&uacute;nmente en condiciones pr&oacute;ximas al equilibrio, son pr&aacute;cticamente
iguales. En efecto, Elnashaie y Elshishini (1993) encontraron buena concordancia entre los
registros de salida (temperatura, presi&oacute;n y concentraciones del gas de proceso) de
reformadores industriales de fuego lateral y superior que operan en condiciones cercanas a
las de equilibrio termodin&aacute;mico y los valores que estimaron por medio de los modelos
“Dusty Gas” y tipo Ley de Fick. Esta correspondencia constituye una justificaci&oacute;n
razonable para validar el uso del modelo simplificado.
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2.5.3. Gradientes interfaciales de temperatura
Fase gas
Al incorporar al modelo unidimensional ya descripto las restricciones a la
transferencia de calor en la pel&iacute;cula de gas que rodea al catalizador, se debe reemplazar la
ecuaci&oacute;n (2-28) por la siguiente expresi&oacute;n:
Balance de energ&iacute;a
dT
=
dz

Q π d te 
s
 ρ B h f a m (Ts − T ) +

At 
G ∑ y k Cp k 
M
7
(2-40)
k =1
El coeficiente de transferencia de calor fluido-part&iacute;cula h f y el &aacute;rea superficial
externa por unidad de masa de catalizador am, se calculan siguiendo los lineamientos
propuestos por Wakao y Kaguei (1982). El detalle de estas correlaciones se presenta en el
Ap&eacute;ndice A.
Los balances de materia y cantidad de movimiento y las condiciones de borde, se
corresponden con aquellos presentados en la Secci&oacute;n 2.5.2. para el modelo unidimensional
sin resistencias externas a la transferencia de calor. Sin embargo, en este caso, las
velocidades de reacci&oacute;n ( ris ) se eval&uacute;an a la temperatura del s&oacute;lido en la superficie del
catalizador ( Tss ) y no a la temperatura del gas de proceso (T ).
Part&iacute;cula Catal&iacute;tica
Para describir el comportamiento en la part&iacute;cula de catalizador, al sistema formado
por las ecuaciones de continuidad (2-33) y (2-34) y las condiciones de borde (2-35) y
(2-36), se incorpora el siguiente balance de energ&iacute;a.
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3
h f a m (Tss − T ) = ∑ (−∆Hri ) ri sη i
(2-41)
i =1
Debido a que se supone que la part&iacute;cula catal&iacute;tica opera en condiciones de
isotermicidad, la temperatura del s&oacute;lido en la superficie del catalizador ( Tss ) coincide con
la temperatura dentro del mismo ( Ts ).
2.6. Simulaci&oacute;n de reformadores primarios industriales
En esta secci&oacute;n se describe el m&eacute;todo matem&aacute;tico utilizado para resolver el sistema
de ecuaciones de balance y condiciones de borde que representan a un reformador
industrial. Con el prop&oacute;sito de validar el modelo heterog&eacute;neo unidimensional planteado, se
presentan adem&aacute;s algunos resultados de las simulaciones contrastados con datos de la
literatura. Asimismo, y para evaluar la importancia de los gradientes interfaciales de
temperatura, se realiza una comparaci&oacute;n de los resultados que se obtienen usando los
modelos heterog&eacute;neos unidimensionales con y sin resistencias externas a la transferencia
de calor.
2.6.1. Soluci&oacute;n num&eacute;rica del modelo matem&aacute;tico planteado
Para resolver el problema num&eacute;rico planteado por las ecuaciones de conservaci&oacute;n, no
s&oacute;lo es necesario definir los par&aacute;metros cin&eacute;ticos y de transporte, las propiedades
termodin&aacute;micas de la mezcla gaseosa, las dimensiones y caracter&iacute;sticas del catalizador sino
tambi&eacute;n los par&aacute;metros de dise&ntilde;o y las condiciones operativas del reactor. En tal sentido,
en la Tabla 2-6 se especifican las dimensiones del tubo de reformado seleccionado y el
rango de condiciones operativas industriales utilizado.
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Tabla 2-6: Dimensiones del tubo catal&iacute;tico y condiciones operativas para la simulaci&oacute;n de un
reformador primario industrial.
Par&aacute;metro
Especificaci&oacute;n
Tubos de reformado
Longitud caliente del tubo de reformado, L
13 mr
Di&aacute;metro interno del tubo de reformado, dti
0.1256 mr
Di&aacute;metro externo del tubo de reformado, dte
0.152 mr
0.01234 mr2
&Aacute;rea transversal del tubo, At
Densidad del lecho catal&iacute;tico, ρB
1016.4 kgcat /mr3
Porosidad del lecho catal&iacute;tico, εB
0.49 mf 3/m r 3
Flujo cal&oacute;rico medio por unidad de &aacute;rea, Qt
73.09 kW/m r 2
Condiciones de entrada por tubo
Caudal de la alimentaci&oacute;n, Ft 0
38.06-44.06 kmol/h
Temperatura, T 0
Presi&oacute;n total,
520-550 &deg;C
p t0
38.7 bar
Composici&oacute;n de la alimentaci&oacute;n
Fracci&oacute;n molar de hidr&oacute;geno, y H0 2
2.796 %
0
Fracci&oacute;n molar de mon&oacute;xido de carbono, y CO
0.768 %
0
Fracci&oacute;n molar de di&oacute;xido de carbono, y CO
2
0.157 %
Fracci&oacute;n molar de metano,
Fracci&oacute;n molar de vapor,
Fracci&oacute;n molar de inertes,
0
y CH
4
22.78 %
y H0 2O
72.79 %
0
y inertes
0.7029 %
Los perfiles axiales de composici&oacute;n, temperatura y presi&oacute;n en el reactor se obtienen
integrando las ecuaciones diferenciales (2-26) a (2-28) y (2-31) &oacute; (2-26), (2-27), (2-40) y
(2-31) por medio de un algoritmo de Gear.
Para evaluar los perfiles de composici&oacute;n dentro del catalizador, las ecuaciones
diferenciales para la part&iacute;cula se discretizan por medio de diferencias finitas de segundo
orden, usando una grilla adaptiva de dos elementos de espesor variable. En el proceso de
discretizaci&oacute;n, se asignan treinta y diez puntos al primer (pr&oacute;ximo a la superficie del
catalizador) y segundo elemento, respectivamente. Esta cantidad de puntos se seleccion&oacute;
por prueba y error, hasta lograr una precisi&oacute;n aceptable en las soluciones num&eacute;ricas
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obtenidas. El sistema resultante de 88 ecuaciones algebraicas no lineales se resuelve, para
cada posici&oacute;n axial en el reactor, a trav&eacute;s de un algoritmo Quasi Newton. Cuando se
consideran los gradientes interfaciales de temperatura, el sistema es de 89 en lugar de 88
ecuaciones algebraicas no lineales, debido a que se incorpora la ecuaci&oacute;n (2-41)
correspondiente al balance de energ&iacute;a en la pel&iacute;cula de gas que rodea al catalizador.
Una vez calculados los perfiles de presi&oacute;n parcial para todos los componentes dentro
de la part&iacute;cula de catalizador, los factores de efectividad para las reacciones (2-1) a (2-3) se
eval&uacute;an como sigue:
V
Velocidad observada
ηi =
de la reacci&oacute;n i
Velocidad de la reacci&oacute;n i
∫ ri ( ps, j )
= 0
dV
V
( )
ri pss, j
i = 1, 2, 3.
(2-42)
sobre la superficie del catalizador
El concepto de factor de efectividad es ampliamente utilizado como una medida de
las resistencias difusionales. El c&aacute;lculo riguroso del factor de efectividad en la simulaci&oacute;n
de reactores catal&iacute;ticos exige esfuerzos de c&oacute;mputo significativos, a&uacute;n as&iacute; se lo considera
una herramienta muy &uacute;til para contabilizar las complejas interacciones entre los fen&oacute;menos
de difusi&oacute;n y reacci&oacute;n que ocurren dentro del sistema (Elnashaie et al., 1992b).
2.6.2. Validaci&oacute;n del modelo matem&aacute;tico planteado
Con el objeto de verificar la confiabilidad del modelo heterog&eacute;neo unidimensional
planteado, se adoptaron las condiciones operativas, las caracter&iacute;sticas del catalizador y las
dimensiones del tubo catal&iacute;tico correspondientes al reactor de reformado industrial que
simularon Xu y Froment (1989b), las cuales se resumen en la Tabla 2-7. Adem&aacute;s, se
asumi&oacute; el perfil axial de temperatura de piel de tubo reportado por Xu y Froment (1989b),
que fue calculado a partir de una simulaci&oacute;n conjunta del reactor y el horno.
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Tabla 2-7: Condiciones operativas y dimensiones del catalizador y del tubo catal&iacute;tico
correspondientes al reactor de reformado industrial que simularon Xu y Froment (1989b).
Par&aacute;metro
Especificaci&oacute;n
Tubos de reformado
Longitud del tubo de reformado, L
12 mr
Longitud caliente del tubo de reformado
11.12 mr
Di&aacute;metro interno del tubo de reformado, dti
0.1016 mr
Di&aacute;metro externo del tubo de reformado, dte
0.1322 mr
Catalizador
Altura del anillo
0.01 mcat
Di&aacute;metro interno del anillo
0.0084 mcat
Di&aacute;metro externo del anillo
0.0173 mcat
Densidad de la part&iacute;cula, ρp
2355.2 kgcat / mcat3
Espesor de la capa activa
0.002 mcat
Condiciones de entrada por tubo
Caudal de la alimentaci&oacute;n, Ft 0
23.44 kmol/h
Temperatura, T 0
520 &deg;C
p t0
29 bar
Presi&oacute;n total,
Alimentaci&oacute;n equivalente
0
Fracci&oacute;n molar de metano, y CH
4
22.05 %
Fracci&oacute;n molar de vapor, y H0 2O
74.03 %
Fracci&oacute;n molar de hidr&oacute;geno, y H0 2
1.23 %
Fracci&oacute;n molar de nitr&oacute;geno, y N0 2
2.69 %
En las Figuras 2-6 a 2-12 se muestran resultados obtenidos con la simulaci&oacute;n del
modelo propuesto (l&iacute;neas continuas), contrastados con aquellos provenientes de la
simulaci&oacute;n realizada por Xu y Froment (1989b) (s&iacute;mbolos).
En la Figura 2-6 se representan la evoluci&oacute;n de la conversi&oacute;n total de metano y del
rendimiento de metano a di&oacute;xido de carbono a lo largo del reactor. El simulador no s&oacute;lo
predice perfiles axiales cualitativamente similares a los reportados por Xu y Froment
(1989b), sino que tambi&eacute;n permite reproducir los niveles de conversi&oacute;n total de metano.
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Figura 2-6: Perfiles axiales de conversi&oacute;n total de CH4 y de rendimiento de CH4 a CO2,donde ζ
representa la relaci&oacute;n molar de CO2/CH4 en la alimentaci&oacute;n. L&iacute;neas continuas: resultados propios.
S&iacute;mbolos: resultados de Xu y Froment (1989b).
En la Figura 2-7 se muestran las distribuciones de temperatura de piel de tubo y de
temperatura de gas de proceso a lo largo del reactor. Para el perfil axial de temperatura
externa de pared de tubo se presenta una &uacute;nica curva que resulta de los c&aacute;lculos realizados
por Xu y Froment (1989b), la cual constituye un dato imprescindible para la resoluci&oacute;n del
sistema de ecuaciones de la Secci&oacute;n 2.5.2. La correspondencia entre el perfil t&eacute;rmico del
gas obtenido mediante la simulaci&oacute;n y aquel reportado por Xu y Froment (1989b) es
altamente satisfactoria.
En la Figura 2-8 se observa que el modelo planteado en la Secci&oacute;n 2.5.2. puede
seguir adecuadamente la ca&iacute;da de presi&oacute;n en el lecho catal&iacute;tico.
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Figura 2-7: Perfiles axiales de temperatura de gas y piel de tubo. L&iacute;nea continua: resultados
propios. S&iacute;mbolos: resultados de Xu y Froment (1989b). L&iacute;nea discontinua: informaci&oacute;n obtenida
por Xu y Froment (1989b), utilizada en la resoluci&oacute;n del modelo presentado en la Secci&oacute;n 2.5.2.
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Figura 2-8: Evoluci&oacute;n de la presi&oacute;n total a lo largo del reformador. L&iacute;nea continua: resultados
propios. S&iacute;mbolos: resultados de Xu y Froment (1989b).
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Los perfiles axiales de las velocidades intr&iacute;nsecas de reacci&oacute;n y de los factores de
efectividad correspondientes a las reacciones de reformado de metano con vapor (2-1 y
2-3) y de desplazamiento de gas de agua (2-2) se comparan en las Figura 2-9 y 2-10,
respectivamente.
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Figura 2-9: Perfiles axiales de las velocidades intr&iacute;nsecas de reacci&oacute;n sobre la superficie del
catalizador. L&iacute;nea continua: resultados propios. S&iacute;mbolos: resultados de Xu y Froment (1989b).
La simulaci&oacute;n predice, para las tres reacciones, velocidades intr&iacute;nsecas y factores de
efectividad cualitativamente similares a los reportados por Xu y Froment (1989b) pero
cuantitativamente diferentes. Estas discrepancias pueden atribuirse a las diferencias en la
predicci&oacute;n del perfil de temperatura de gas a lo largo del rector (debidas probablemente a
los distintos valores estimados para el coeficiente global de transferencia de calor) y a que
las expresiones de velocidad de reacci&oacute;n utilizadas son altamente sensibles a peque&ntilde;os
cambios en las presiones parciales de los componentes.
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Figura 2-10: Perfiles axiales de los factores de efectividad. ( ): resultados propios.
( ): resultados de Xu y Froment (1989b).
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Figura 2-11: Perfiles axiales de las velocidades de reacci&oacute;n observadas ( riobs = η i ris , i = 1, 2, 3).
L&iacute;nea continua: resultados propios. S&iacute;mbolos: resultados de Xu y Froment (1989b).
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No obstante, cuando se comparan las velocidades de reacci&oacute;n observadas se advierte
una notable concordancia entre los perfiles axiales calculados y aquellos publicados por los
autores del trabajo de referencia (ver Figura 2-11). Esta correspondencia indica que existe
un efecto de compensaci&oacute;n entre las desviaciones en las velocidades intr&iacute;nsecas de
reacci&oacute;n y en los factores de efectividad, que se traduce en una buena predicci&oacute;n del
comportamiento global del reactor de reformado.
Adem&aacute;s, tal como se ilustra en la Figura 2-12, la aproximaci&oacute;n que se logra en la
distribuci&oacute;n de productos en el interior de una part&iacute;cula de catalizador localizada a 4 m de
la entrada del reformador industrial es considerablemente buena.
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H2O
Η2Ο
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Figura 2-12: Perfiles de presi&oacute;n parcial de los distintos componentes en el interior de una part&iacute;cula
de catalizador localizada en la posici&oacute;n axial z = 4m del tubo de reformado. L&iacute;neas continuas:
resultados propios. S&iacute;mbolos: resultados de Xu y Froment (1989b).
66
Cap&iacute;tulo 2
Todos estos resultados muestran que la simulaci&oacute;n propuesta permite obtener
tendencias y valores num&eacute;ricos aceptables para las variables principales y que por lo tanto
no resulta necesario incorporarle alg&uacute;n ajuste.
Tal como se desprende de las Figuras 2-6 a 2-12, los resultados aqu&iacute; obtenidos y los
publicados por Xu y Froment (1989b) no son exactamente coincidentes. Sin embargo, las
discrepancias observadas no resultan sorprendentes ya que quiz&aacute; ciertas propiedades de la
mezcla gaseosa (tales como capacidad calor&iacute;fica, conductividad t&eacute;rmica, densidad y
viscosidad) se evaluaron a partir de relaciones diferentes a las que utilizaron Xu y Froment
(1989b), de las cuales los detalles para sus c&aacute;lculos no han sido reportados por los autores.
Para la validaci&oacute;n del modelo heterog&eacute;neo unidimensional planteado se utilizaron,
adem&aacute;s de los resultados reportados por Xu y Froment (1989b), un conjunto de datos de
dise&ntilde;o correspondientes a un reformador de gran escala de fuego lateral. La comparaci&oacute;n
de los resultados de la simulaci&oacute;n con los datos industriales indic&oacute; una correspondencia
altamente satisfactoria.
2.6.3. Importancia de los gradientes interfaciales de temperatura
El modelo unidimensional con gradientes interfaciales de temperatura es b&aacute;sicamente
una modificaci&oacute;n del modelo heterog&eacute;neo anterior, al cual se le incorporaron las
resistencias a la transferencia de calor en la pel&iacute;cula de gas que rodea la part&iacute;cula de
catalizador. Verificada la confiabilidad del modelo unidimensional (ver Secci&oacute;n 2.6.2.),
s&oacute;lo resta evaluar y validar los gradientes de temperatura en la interfase gas-s&oacute;lido que se
obtienen mediante la simulaci&oacute;n. La informaci&oacute;n disponible de literatura indica que la
fuerte endotermicidad de las reacciones de reformado de metano con vapor puede resultar
en ca&iacute;das de temperatura en la pel&iacute;cula de gas del orden 5-10 &deg;C (Rostrup-Nielsen, 1993a).
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A modo de ejemplo, en la Figura 2-13 se presentan los perfiles axiales de
temperatura de gas y s&oacute;lido que predice el simulador para las condiciones detalladas en la
Tabla 2-6 y un perfil de flujo cal&oacute;rico t&iacute;pico de un reformador de fuego lateral (Dybkjaer,
1995). La ca&iacute;da de temperatura en la interfase gas-s&oacute;lido (∆T = T-Ts) es m&aacute;xima a la
entrada del reactor y disminuye mon&oacute;tonamente hacia la salida del mismo. Tal como se
indica en la Figura 2-13, las diferencias entre la temperatura del gas y la del s&oacute;lido se
encuentran comprendidas en el intervalo ∆T =3-15 &deg;C, de orden similar al reportado por
Rostrup-Nielsen (1993a).
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Figura 2-13: Perfiles axiales de temperaturas de gas y s&oacute;lido. Distribuci&oacute;n de la ca&iacute;da de
temperatura en la interfase gas-s&oacute;lido (∆T) a lo largo del tubo de reformado.
El modelo matem&aacute;tico aqu&iacute; estudiado no s&oacute;lo permite obtener valores num&eacute;ricos
aceptables para los gradientes interfaciales de temperatura, sino tambi&eacute;n analizar la
influencia de los mismos sobre al performance del reactor. Los resultados de la simulaci&oacute;n
utilizando el modelo heterog&eacute;neo unidimensional con y sin resistencias externas a la
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transferencia de calor muestran, tal como se presenta en la Figura 2-14, diferencias en los
perfiles axiales de conversi&oacute;n de metano, de temperaturas gas y pared de tubo de a lo sumo
1% y 2 &ordm;C, respectivamente. Estos valores son similares a los reportados por De Deken et
al. (1982) (para ∆T ≤ 4 &ordm;C, calculan diferencias en xCH 4 ≤ 0.8% ) e indican que los
gradientes de temperatura en la interfase gas-s&oacute;lido no influyen significativamente en la
operaci&oacute;n del reactor.
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Figura 2-14: Perfiles axiales de conversi&oacute;n de metano, temperatura de gas y temperatura de pared.
Modelo con y sin resistencias externas a la transferencia de calor.
2.7. Conclusiones
En este Cap&iacute;tulo se presenta un modelo matem&aacute;tico que permite simular la operaci&oacute;n
de los reactores industriales de reformado de metano con vapor. El modelo adoptado es
heterog&eacute;neo, unidimensional y considera rigurosamente las resistencias difusionales dentro
de la part&iacute;cula catal&iacute;tica.
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Los resultados obtenidos muestran que la simulaci&oacute;n propuesta permite seguir
adecuadamente las tendencias f&iacute;sicas esperadas y obtener valores num&eacute;ricos satisfactorios
de las variables principales del reformador. Las diferencias encontradas pueden atribuirse a
la incertidumbre en la determinaci&oacute;n de algunos par&aacute;metros del modelo. La comparaci&oacute;n
con resultados de la literatura indica adem&aacute;s que la grilla adaptiva empleada en la
resoluci&oacute;n del problema de difusi&oacute;n –reacci&oacute;n en la part&iacute;cula de catalizador es
satisfactoria.
La simulaci&oacute;n del reactor en estudio mediante el modelo heterog&eacute;neo
unidimensional, que incluye las resistencias externas a la transferencia de calor, indica que
las ca&iacute;das de temperatura en la pel&iacute;cula de gas que rodea al catalizador est&aacute;n en acuerdo
con los valores reportados en la literatura abierta, confirmando que los gradientes
interfaciales de temperatura no influyen significativamente sobre la operaci&oacute;n de los
reformadores primarios a gran escala.
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3. INFLUENCIA DEL PERFIL DE FLUJO CAL&Oacute;RICO SOBRE LA
OPERACI&Oacute;N DE LOS REFORMADORES PRIMARIOS
3.1. Introducci&oacute;n
La transferencia de calor es un factor clave para la operaci&oacute;n satisfactoria de los
reformadores de metano con vapor (Singh y Saraf, 1979). La disposici&oacute;n de los tubos y
distribuci&oacute;n de los quemadores en la c&aacute;mara del horno son par&aacute;metros que afectan la
performance del reformador primario (Adris et al., 1996). De hecho, diferentes patrones de
fuego conducen a distintos perfiles de temperatura de piel de tubo y flujo cal&oacute;rico
(Dybkjaer, 1995). En el dise&ntilde;o de fuego lateral (descripto con mayor grado de detalle en la
Secci&oacute;n 1.5.3.1), los tubos catal&iacute;ticos se ubican en &uacute;nica fila y los quemadores se localizan
sobre las paredes del horno en cuatro a siete niveles. Esta configuraci&oacute;n permite en cierta
medida regular el flujo de calor a lo largo del tubo de reformado mediante el control del
caudal de gas combustible en cada fila de quemadores (Dybkjaer, 1995). Esta acci&oacute;n
influye directamente sobre la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo, una variable de
considerable inter&eacute;s. En efecto, la vida &uacute;til del tubo de reformado (de alrededor de 100 000
horas, dependiendo del material) es muy sensible a peque&ntilde;as variaciones en la m&aacute;xima
temperatura de pared de tubo. A&uacute;n un ligero incremento en el valor de la misma (del orden
de 10 &deg;C) puede causar un decaimiento de aproximadamente el 30 % en la vida &uacute;til del
tubo (Rostrup-Nielsen, 1984a). Por consiguiente el perfil axial de temperatura de piel de
tubo, y en consecuencia el de flujo cal&oacute;rico, son par&aacute;metros de gran importancia para la
operaci&oacute;n adecuada del reformador. Mas a&uacute;n, como la distribuci&oacute;n axial de la temperatura
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del gas de proceso depende del flujo cal&oacute;rico a trav&eacute;s de la pared del tubo, la forma en que
el calor es suministrado al gas de proceso afecta en forma directa a la conversi&oacute;n de salida
(es decir, a la fuga de metano).
En la literatura abierta se reportaron distintos perfiles axiales de flujo cal&oacute;rico y
mediciones de temperatura de pared de tubo, t&iacute;picos de reformadores de fuego superior y
lateral (Dybkjaer, 1995; Plehiers y Froment, 1989). No obstante, se cuenta con informaci&oacute;n
escasa acerca de la optimizaci&oacute;n del proceso de reformado de metano con vapor por medio
de ajustes en la distribuci&oacute;n del flujo de calor a lo largo de los tubos de reactores
industriales. Merece ser destacado el trabajo realizado por Demicheli et al. (1983), quienes
entre otros aspectos, estudian la relaci&oacute;n que existe entre la vida &uacute;til del tubo y variables
operativas tales como el flujo m&aacute;sico, la presi&oacute;n de alimentaci&oacute;n y el perfil axial de flujo
cal&oacute;rico. En particular, estos autores propusieron controlar el flujo de calor de tal modo
que la vida &uacute;til estimada para el tubo fuese la misma en toda la longitud del reactor. Al
respecto comprobaron que para igual conversi&oacute;n de metano de salida y una vida &uacute;til de
100000 horas, la menor longitud del lecho catal&iacute;tico se obtiene cuando se impone una
distribuci&oacute;n axial de flujo cal&oacute;rico decreciente.
En el presente Cap&iacute;tulo se analizar&aacute; la influencia de la forma del perfil de flujo
cal&oacute;rico sobre la operaci&oacute;n de los reformadores primarios y se estimar&aacute;n distribuciones
&oacute;ptimas de flujo cal&oacute;rico que permitan, bajo ciertas restricciones, maximizar la producci&oacute;n
del reactor o minimizar la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo (es decir, extender la vida
&uacute;til del tubo de reformado).
Parte de los resultados incluidos en este Cap&iacute;tulo han sido publicados en Industrial &amp;
Chemical Engineering Research. (Pi&ntilde;a et al., 2001a).
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3.2. Influencia del perfil de flujo cal&oacute;rico sobre la performance del reactor
Para estudiar la influencia de la distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico sobre las principales
variables del proceso, se selecciona una base de comparaci&oacute;n com&uacute;n. Las condiciones de
la alimentaci&oacute;n, el flujo cal&oacute;rico medio por unidad de &aacute;rea, las dimensiones del reactor y
las caracter&iacute;sticas del catalizador se especifican en la Tabla 3-1.
Tabla 3-1: Condiciones operativas y dimensiones del catalizador y del tubo seleccionadas.
Par&aacute;metro
Especificaci&oacute;n
Tubos de reformado
Longitud del tubo de reformado, L
13 mr
Di&aacute;metro interno del tubo de reformado, dti
0.1256 mr
Di&aacute;metro externo del tubo de reformado, dte
0.152 mr
0.01234 mr2
&Aacute;rea transversal del tubo, At
Densidad del lecho catal&iacute;tico, ρB
1016.4 kgcat /mr3
Porosidad del lecho catal&iacute;tico, εB
0.49 mf3 /mr3
Flujo cal&oacute;rico medio por unidad de &aacute;rea, Qt
73.09 kW/mr2
Catalizador
Densidad de la part&iacute;cula, ρp
1990.6 kgcat/mcat3
Radio externo de la part&iacute;cula equivalente, ξeq
0.002585 mcat
Radio interno de la part&iacute;cula equivalente, ξin
0.00158 mcat
Condiciones de entrada por tubo
Caudal de la alimentaci&oacute;n, Ft
0
38.06 kmol/h
Temperatura, T 0
520 &deg;C
Presi&oacute;n total, p t0
38.7 bar
Composici&oacute;n de la alimentaci&oacute;n
y H0 2
2.796 %
0
mon&oacute;xido de carbono, y CO
0
di&oacute;xido de carbono, y CO
2
0
metano, y CH
4
0
vapor, y H 2O
0.768 %
Fracci&oacute;n molar de hidr&oacute;geno,
Fracci&oacute;n molar de
Fracci&oacute;n molar de
Fracci&oacute;n molar de
Fracci&oacute;n molar de
0.157 %
22.78 %
72.79 %
0
Fracci&oacute;n molar de inertes, y inertes
0.7029 %
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Asimismo, para simular el reformador primario, se utiliza el modelo heterog&eacute;neo
unidimensional presentado en la Secci&oacute;n 2.5.2. y se asume en primera instancia una
variaci&oacute;n lineal del flujo de calor a lo largo del tubo catal&iacute;tico, es decir:
Q( z ) = A1 z + B1
(3-1)
La pendiente (A1) de este particular perfil de flujo cal&oacute;rico, se var&iacute;a con el objeto de
analizar su efecto sobre la operaci&oacute;n del reactor. Para cada valor de A1, la ordenada al
origen B1 queda un&iacute;vocamente determinada por la siguiente restricci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico
medio:
L
1
Q( z ) dz = Qt .
L ∫0
(3-2)
En la Figura 3-1 se muestra la significativa influencia de la pendiente A1 sobre la
conversi&oacute;n de metano de salida. El menor valor factible para la pendiente del perfil lineal
es A1 = –11.22 kW/m3 (punto 1) y se corresponde con una distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico en
la cual no se suministra calor a la salida del reactor (es decir, Q L = 0). Es decir que para el
flujo cal&oacute;rico medio especificado (Qt), seleccionar pendientes m&aacute;s negativas que
A1 = –11.22 kW/m3), equivale a imponer condiciones de adiabaticidad en la &uacute;ltima secci&oacute;n
del tubo. Para valores de A1 muy negativos, la conversi&oacute;n de metano tiende
asint&oacute;ticamente a un valor m&aacute;ximo de 62.7% ( xCH 4 ,eq ), el cual se calcula a partir de los
balances integrales (entrada-salida) de masa y energ&iacute;a asumiendo condiciones de equilibrio
a la salida del reactor. En la Figura 3-1, tambi&eacute;n se presenta la dependencia de la m&aacute;xima
temperatura de piel de tubo (Tw,max) que se obtiene para cada valor seleccionado de la
pendiente del perfil lineal de flujo cal&oacute;rico. Esta temperatura presenta un comportamiento
no mon&oacute;tono respecto al par&aacute;metro A1, con un valor m&iacute;nimo de aproximadamente 867 &deg;C
para
A1 = –6.98 kW/m3 (punto 2). Las curvas de la Figura 3-1 indican que
disminuciones en el valor de la pendiente entre A1 = 0 (flujo cal&oacute;rico constante) y A1 = –
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6.98 kW/m3, conducen a dos efectos positivos simult&aacute;neos: un aumento en la conversi&oacute;n
del reactor y un sustancial descenso en la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo. En efecto,
la diferencia entre los valores de Tw,max correspondientes a los puntos 2 y 3 es mayor que
60 &deg;C. Seg&uacute;n datos reportados en la literatura abierta (Nitrogen, 1988; Lee, 1997), esta
reducci&oacute;n en la temperatura de piel de tubo (de 935 a 867 &deg;C) permitir&iacute;a extender la vida
&uacute;til del mismo en m&aacute;s de nueve a&ntilde;os.
64
1040
4
L
1000
60
960
3
58
920
56
T w,max (&deg;C)
x CH 4 (%)
62
880
1
2
54
840
-20
-10
A 1 (kW/m3)
0
10
Figura 3-1: Conversi&oacute;n de metano de salida y m&aacute;xima temperatura de piel de tubo como
funci&oacute;n de la pendiente del perfil lineal de flujo cal&oacute;rico Q(z)=A1 z+B1.
La influencia de la distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico sobre las temperaturas de gas de
proceso ( T L ) y de equilibrio a la salida del reactor ( TeqL ) se muestra en la Figura 3-2. Para
cada valor de A1, TeqL es la temperatura necesaria para alcanzar el mismo nivel de
conversi&oacute;n que aquel correspondiente al reactor (Figura 3-1), pero en condiciones de
equilibrio qu&iacute;mico. La temperatura del gas de proceso T L decrece mon&oacute;tonamente a
medida que se imponen perfiles de flujo cal&oacute;rico con pendientes m&aacute;s negativas. Este
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resultado es de gran importancia, ya que para las mismas condiciones operativas la
conversi&oacute;n de metano presenta un comportamiento totalmente opuesto (Figura 3-1).
Simult&aacute;neamente, la diferencia entre los valores de T L y TeqL (usualmente, una medida
industrial de la aproximaci&oacute;n al equilibrio) tiende a disminuir a medida que A1 decrece
(Figura 3-2). Por consiguiente, el aumento observado en la conversi&oacute;n de metano al
disminuir la pendiente del perfil lineal de flujo cal&oacute;rico A1, puede atribuirse a una mejor
aproximaci&oacute;n al equilibrio o en otras palabras a una utilizaci&oacute;n m&aacute;s eficiente de la misma
cantidad de calor total.
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Figura 3-2: Temperaturas de gas de proceso y de equilibrio a la salida del reactor como funci&oacute;n de
la pendiente del perfil lineal de flujo cal&oacute;rico Q(z)=A1 z+B1.
En la Figura 3-3 se presentan los perfiles axiales de flujo cal&oacute;rico correspondientes a
los cuatro puntos operativos indicados en la Figura 3-1. Debido a la suposici&oacute;n de flujo
cal&oacute;rico medio constante, las &aacute;reas debajo de las curvas de los cuatro perfiles lineales son
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iguales. El punto 3 corresponde a una distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico constante, el punto 2 se
ubica en el m&iacute;nimo de la curva de Tw,max, el punto 4 representa a un perfil creciente,
mientras que el punto 1 simboliza a una distribuci&oacute;n decreciente de flujo cal&oacute;rico con un
valor de Q(z) igual a cero a la salida del reactor.
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Figura 3-3: Perfiles axiales de flujo cal&oacute;rico correspondientes a los puntos operativos 1 a 4
indicados en la Figura 3-1.
En la Figura 3-4 se incluyen los perfiles axiales de conversi&oacute;n de metano ( xCH 4 )
para los puntos operativos 1 a 4. Para el caso de flujo cal&oacute;rico constante (curva 3), la
xCH 4 presenta un crecimiento casi lineal con la coordenada de avance del reactor. En
aquellas posiciones del reactor en las cuales los flujos cal&oacute;ricos son superiores al valor
medio Qt (Figura 3-3), las pendientes de las curvas de conversi&oacute;n total de metano (es decir,
las velocidades de consumo de metano observadas) son mayores que la correspondiente al
caso de referencia (punto 3).
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Figura 3-4: Perfiles axiales de conversi&oacute;n de metano correspondientes a los puntos operativos 1 a
4 indicados en la Figura 3-1.
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Figura 3-5: Perfiles axiales de temperatura de gas de proceso correspondientes a los puntos
operativos 1 a 4 indicados en la Figura 3-1.
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En la Figura 3-5 se muestran los perfiles de temperatura de gas para las operaciones
en estudio. El punto operativo 1 presenta la mayor temperatura media de gas, lo cual
justifica el mayor nivel de conversi&oacute;n encontrado para esta condici&oacute;n (Figura 3-1).
Es interesante notar que el valor de T L decrece a medida que se imponen pendientes
m&aacute;s negativas del perfil de flujo cal&oacute;rico (Figuras 3-1 y 3-5). Este resultado es consistente
con el balance global de energ&iacute;a, ya que el flujo cal&oacute;rico medio es constante y la cantidad
total de calor consumido por reacci&oacute;n qu&iacute;mica aumenta con la conversi&oacute;n de metano de
salida.
Los perfiles axiales de temperatura de piel de tubo (Tw) se presentan en la Figura 3-6.
Cuando se especifican pendientes positivas o nulas del perfil lineal de flujo cal&oacute;rico
(puntos 3 y 4), la Tw aumenta mon&oacute;tonamente con la coordenada de avance del reactor y,
en consecuencia, los valores cr&iacute;ticos (es decir, los m&aacute;ximos) de la temperatura de pared de
tubo se localizan a la salida del reactor. Conforme a la naturaleza endot&eacute;rmica de las
reacciones de reformado, el perfil axial de flujo cal&oacute;rico creciente (punto operativo 4) no
resulta conveniente. En efecto, en este caso, se suministra mayor energ&iacute;a hacia la salida del
reactor donde la cantidad de reactivos disponible es menor. El perfil de temperatura de
pared de tubo correspondiente al punto operativo 4 no ser&iacute;a conveniente o posible de
implementar en la pr&aacute;ctica industrial por las siguientes dos razones principales: a) el perfil
de flujo cal&oacute;rico resultar&iacute;a ineficiente y b) la conducci&oacute;n t&eacute;rmica a lo largo del tubo (que
no se contabiliza en el modelo propuesto para simular el reformador) tender&iacute;a a aplanar el
perfil de Tw.
Dybkjaer (1995) y Plehiers y Froment (1989) reportaron perfiles de temperatura piel
de tubo ligeramente crecientes para reformadores industriales. Sin embargo, cuando se
selecciona una variaci&oacute;n lineal para el perfil axial de flujo cal&oacute;rico, el menor valor de
Tw,max se obtiene con un perfil axial de temperatura de piel de tubo que presenta un leve
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m&aacute;ximo en aproximadamente el 70 % de la longitud total del tubo (curva 2, Figura 3-6). Si
a la pendiente del perfil lineal simple de flujo cal&oacute;rico se le impone un valor m&aacute;s negativo
(por ejemplo, curva 1), el valor de Tw,max aumenta y la localizaci&oacute;n del m&aacute;ximo se desplaza
hacia el centro del reactor.
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Figura 3-6: Perfiles axiales de temperatura de piel de tubo correspondientes a los puntos operativos
1 a 4 indicados en la Figura 3-1.
En las Figuras 3-7 y 3-8 se muestran los factores de efectividad para las reacciones
(2-1) y (2-2) (definidos previamente en la Secci&oacute;n 2.6.1.), respectivamente. Como
consecuencia del fuerte control difusional, los factores de efectividad son muy bajos para
todos los casos analizados. Los perfiles axiales obtenidos para el factor de efectividad η1
(ver Figura 3-7) son cualitativamente similares a los reportados por Xu y Froment (1989b).
No obstante, los valores de η1 calculados son menores, debido probablemente a una mayor
severidad en la operaci&oacute;n (mayor flujo cal&oacute;rico medio). Para cada posici&oacute;n axial el menor
valor de η1 pertenece a la curva 1, la cual se corresponde con la operaci&oacute;n de mayor nivel
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t&eacute;rmico medio (Figura 3-5). Los perfiles axiales del factor de efectividad η3 son semejantes
(en forma y valor num&eacute;rico) a los encontrados para la reacci&oacute;n (2-1).
0.008
0.007
4
0.006
η1
3
0.005
2
0.004
1
0.003
0.002
0
2
4
6
8
10
12
z (m)
Figura 3-7: Perfiles axiales del factor de efectividad para la reacci&oacute;n (2-1) correspondientes a los
puntos operativos 1 a 4 indicados en la Figura 3-1.
En la Figura 3-8 se muestran los factores de efectividad de la reacci&oacute;n de
desplazamiento de gas de agua (η2), para los cuatro puntos operativos seleccionados. Las
discontinuidades observadas en estas curvas est&aacute;n causadas por la inversi&oacute;n de la reacci&oacute;n
(2-2) sobre la superficie del catalizador. Un comportamiento an&aacute;logo ha sido reportado por
Xu y Froment (1989b) y Elnashaie et al. (1990). A medida que decrece la pendiente del
perfil lineal de flujo cal&oacute;rico (A1), la posici&oacute;n axial donde se produce esta discontinuidad
se desplaza hacia la entrada del tubo. Este resultado es una consecuencia de los mayores
flujos cal&oacute;ricos en la primer secci&oacute;n del tubo, los cuales conducen a un crecimiento m&aacute;s
r&aacute;pido en las concentraciones de di&oacute;xido de carbono e hidr&oacute;geno a lo largo de la longitud
del reactor. En particular, el caso operativo simbolizado por el punto 1 presenta una
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discontinuidad adicional en el factor de efectividad η2 para una cota axial pr&oacute;xima a la
salida del reactor, lo que indicar&iacute;a una nueva inversi&oacute;n de la reacci&oacute;n (2-2).
0.03
4
3
0.02
2
1
0.01
4
3
2
1
η2
1
0
2
-0.01
3
4
1
-0.02
1
-0.03
0
2
4
6
8
10
12
z (m)
Figura 3-8: Perfiles axiales del factor de efectividad para la reacci&oacute;n (2-2) correspondientes a los
puntos operativos 1 a 4 indicados en la Figura 3-1.
En la Figura 3-9 se muestran los perfiles de la presi&oacute;n parcial de metano dentro de la
part&iacute;cula equivalente de catalizador, para la posici&oacute;n axial del reactor z = 2 m. Es
fundamental notar que el volumen total de la part&iacute;cula est&aacute; pobremente utilizado. En
efecto, para todos los casos estudiados, la variable p s ,CH 4 alcanza su valor de equilibrio en
una distancia menor al 6 % del total de la coordenada radial equivalente (ξ*). En
concordancia con los resultados presentados en la Figura 3-7 para la posici&oacute;n axial z = 2 m,
la curva correspondiente al punto operativo 1 muestra la ca&iacute;da en la presi&oacute;n parcial de
metano m&aacute;s importante.
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Figura 3-9: Perfiles de presi&oacute;n parcial de metano dentro de la part&iacute;cula de catalizador, para la
posici&oacute;n axial z = 2 m, correspondientes a los puntos operativos 1 a 4 indicados en la Figura 3-1.
El perfil simple impuesto para el flujo cal&oacute;rico indica que las variables del proceso
var&iacute;an sensiblemente a lo largo del tubo de reformado y dentro de la part&iacute;cula de
catalizador, cuando se seleccionan distintos caminos para suministrar el mismo flujo
cal&oacute;rico medio. Esta conclusi&oacute;n extra&iacute;da mediante un perfil lineal de flujo cal&oacute;rico motiva
optimizaciones basadas en distribuciones de flujos cal&oacute;ricos algo m&aacute;s flexibles (es decir,
con un mayor n&uacute;mero de par&aacute;metros de optimizaci&oacute;n), las cuales se presentan en la
Secci&oacute;n que sigue.
3.3. Distribuciones &oacute;ptimas de flujo cal&oacute;rico a lo largo del tubo de reformado
Con el prop&oacute;sito de resolver diferentes problemas de optimizaci&oacute;n de inter&eacute;s pr&aacute;ctico
para el proceso de reformado de metano con vapor, tales como maximizar la conversi&oacute;n
del reactor o la vida &uacute;til del tubo catal&iacute;tico, se define al perfil axial de flujo cal&oacute;rico como
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la variable de optimizaci&oacute;n. El procedimiento propuesto se basa en un modelo matem&aacute;tico
riguroso del reformador primario (modelo heterog&eacute;neo unidimensional descripto en la
Secci&oacute;n 2.5.2.) y en un algoritmo de optimizaci&oacute;n denominado VMP. Este m&eacute;todo de
optimizaci&oacute;n es una variante del m&eacute;todo general de optimizaci&oacute;n “Variable Metric
Projection” desarrollado por Murtagh y Sargent (1970) y permite minimizar una funci&oacute;n
objetivo general sujeta a restricciones lineales o no lineales. El algoritmo de optimizaci&oacute;n
seleccionado, adecuado para resolver problemas no-lineales restringidos, requiere
sucesivas simulaciones del reactor para evaluar la funci&oacute;n objetivo, las funciones
restricciones y los gradientes respectivos, lo cual demanda tiempos de c&oacute;mputo elevados.
Por este motivo, las distribuciones de flujo cal&oacute;rico se idealizan como perfiles lineales a
tramos, de modo de minimizar el n&uacute;mero de variables de optimizaci&oacute;n.
3.3.1. M&aacute;xima conversi&oacute;n de metano para una dada temperatura de piel de tubo
m&aacute;xima admisible y un flujo cal&oacute;rico medio constante
Especificadas las condiciones de la alimentaci&oacute;n, la geometr&iacute;a del reactor y el flujo
cal&oacute;rico medio Qt (Tabla 3-1), el problema de optimizaci&oacute;n se define como sigue:
L
max xCH
4
(3-3)
Q( z)
s.t.
Tw ( z ) ≤ Tw,adm
(3-4)
L
1
Q( z ) dz = Qt
L ∫0
(3-5)
Q( z ) ≥ 0
(3-6)
Si el reactor se subdivide en l secciones de igual longitud, el perfil de flujo cal&oacute;rico
en cada secci&oacute;n se expresa seg&uacute;n la siguiente relaci&oacute;n lineal.
Q( z ) = Al z + Bl
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El n&uacute;mero de variables de optimizaci&oacute;n resulta igual a l, a fin de satisfacer tanto la
continuidad del perfil de Q(z) entre los distintos subintervalos como el flujo cal&oacute;rico medio
constante Qt.
En la Figura 3-10 se muestran las distribuciones &oacute;ptimas de flujo cal&oacute;rico que se
obtienen cuando se consideran de 1 a 3 secciones lineales para Q(z). Se selecciona un valor
m&aacute;ximo admisible (Tw,adm) para la temperatura de piel de tubo de 925 &deg;C. Esta temperatura
es relativamente conservativa seg&uacute;n los valores reportados para los reformadores
industriales (Rostrup-Nielsen, 1993a; Dybkjaer, 1995; Adris et al., 1996; Rajesh et al.,
2000).
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Figura 3-10: Perfiles axiales &oacute;ptimos de flujo cal&oacute;rico, para m&aacute;xima conversi&oacute;n de metano a la
salida del reactor y l = 1, 2 y 3.
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independientemente del n&uacute;mero de secciones de optimizaci&oacute;n (l), las trayectorias &oacute;ptimas
de flujo cal&oacute;rico que maximizan la conversi&oacute;n de metano son funciones decrecientes. Para
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todos los casos analizados, las soluciones &oacute;ptimas indican que no se deber&iacute;a suministrar
calor a la salida del reactor. Para l igual a 2 o 3, el valor absoluto de la pendiente del perfil
de Q(z) disminuye hacia la salida del reactor. En la Figura 3-10 tambi&eacute;n se incluyen las
conversiones &oacute;ptimas de metano y los correspondientes valores de Tw,max , que son menores
que el l&iacute;mite superior Tw,adm. La adici&oacute;n de variables de optimizaci&oacute;n no mejora
significativamente la conversi&oacute;n de metano. La baja sensibilidad que presenta esta funci&oacute;n
L
objetivo se puede atribuir a la proximidad de los xCH
&oacute;ptimos al valor m&aacute;ximo posible de
4
conversi&oacute;n de metano para el flujo cal&oacute;rico medio especificado ( xCH 4 ,eq = 62.7% ). En este
caso, el ligero incremento obtenido en la conversi&oacute;n para l =2 o 3 no justifica el ascenso en
Tw,max (es decir, la p&eacute;rdida en la vida &uacute;til del tubo).
En la Figura 3-11, se presentan los perfiles axiales de temperatura de piel de tubo
(Tw) correspondientes a las soluciones &oacute;ptimas.
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Figura 3-11: Perfiles axiales de temperatura de piel de tubo, para m&aacute;xima conversi&oacute;n de metano a
la salida del reactor y l = 1, 2 y 3.
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A medida que se consideran m&aacute;s secciones lineales, el m&aacute;ximo observado en las
curvas de Tw se desplaza hacia la entrada del reactor, acorde con los mayores flujos
cal&oacute;ricos suministrados en la primer secci&oacute;n del tubo.
3.3.2. M&iacute;nima temperatura de piel de tubo para una dada conversi&oacute;n de metano y un
flujo cal&oacute;rico medio constante
Cuando la velocidad de producci&oacute;n se fija en el nivel deseado, el perfil de flujo
cal&oacute;rico puede ser manipulado para reducir la temperatura de piel de tubo, es decir para
maximizar la vida &uacute;til del mismo. Con esta funci&oacute;n objetivo y para las condiciones de la
alimentaci&oacute;n, dimensiones del reactor y el flujo cal&oacute;rico medio de tallados en la Tabla 3-1,
el problema propuesto se expresa como sigue:
(3-8)
min Tw,max
Q( z)
s.t.
req
L
xCH
= xCH
4
4
(3-9)
L
1
Q( z ) dz = Qt
L ∫0
(3-10)
Q( z ) ≥ 0
(3-11)
En la Figura 3-12 se muestran los perfiles &oacute;ptimos de flujo cal&oacute;rico para l = 2 y
req
). Las soluciones tienen
diferentes valores de la conversi&oacute;n de metano requerida ( xCH
4
distintas formas dependiendo del nivel de conversi&oacute;n especificado. A medida que la
conversi&oacute;n deseada aumenta hacia el valor de equilibrio ( xCH 4 ,eq = 62.7% ), las
distribuciones &oacute;ptimas de flujo cal&oacute;rico cambian de perfiles axiales con m&aacute;ximo a
funciones decrecientes. Estos resultados poseen una cierta analog&iacute;a con aquellos
presentados en la Figura 3-1, en efecto si para una dado flujo cal&oacute;rico medio se requieren
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bajas conversiones, la pendiente del perfil de flujo cal&oacute;rico debe ser positiva (por ejemplo,
punto 4 Figura 3-1).
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Figura 3-12: Perfiles axiales &oacute;ptimos de flujo cal&oacute;rico para m&iacute;nima Tw,max , dos secciones lineales
de optimizaci&oacute;n y diferentes niveles de conversi&oacute;n requerida.
Es interesante destacar el comportamiento de la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo
(ver Tabla incluida en la Figura 3-12). Cuando la conversi&oacute;n requerida aumenta de 58.7 a
60.7%, la Tw,max &oacute;ptima se reduce en aproximadamente 56 &deg;C hasta un valor m&iacute;nimo de
855.9 &deg;C, que es unos 10 &deg;C menor que el valor m&iacute;nimo de Tw,max encontrado para una
&uacute;nica secci&oacute;n lineal (punto 2, Figura 3-1). Para mayores conversiones de salida (por
ejemplo, 61.7%), la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo asciende hasta 878.7 &deg;C. A partir
de los resultados mostrados en la Figura 3-12, se podr&iacute;a concluir que para una dado flujo
cal&oacute;rico medio existir&iacute;a un nivel de conversi&oacute;n fijo (en este caso, alrededor de 60.7%) para
el cual la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo ser&iacute;a m&iacute;nima. Si por razones de producci&oacute;n
el reactor debe ser operado en niveles de conversi&oacute;n menores que 60.7%, el flujo cal&oacute;rico
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medio deber&iacute;a ser reducido para evitar un incremento indeseado en el valor de Tw,max (es
decir un sobrecalentamiento de los tubos).
En la Figura 3-13 se presenta la influencia del flujo cal&oacute;rico medio, para un valor de
conversi&oacute;n constante de 61.7%. Cuando el flujo cal&oacute;rico medio se aumenta hasta un 4.5%
por encima del valor del caso de referencia (Qt), la trayectoria &oacute;ptima de flujo cal&oacute;rico
cambia de funciones decrecientes a perfiles con m&aacute;ximo. Aunque el caso de referencia
proporciona el nivel de conversi&oacute;n deseado con el menor flujo cal&oacute;rico medio (es decir,
con el menor consumo de combustible), su correspondiente Tw,max no es la m&iacute;nima. En
req
existir&iacute;a un valor &oacute;ptimo de Qt que conducir&iacute;a a m&iacute;nima
consecuencia, para una dada xCH
4
Tw,max y m&aacute;xima vida &uacute;til del tubo.
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Figura 3-13: Perfiles axiales &oacute;ptimos de flujo cal&oacute;rico para m&iacute;nima Tw,max, dos secciones lineales
req
= 61.7 %) y diferentes flujos cal&oacute;ricos
de optimizaci&oacute;n, condiciones de conversi&oacute;n constante ( xCH
4
medios.
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Para un nivel de conversi&oacute;n de metano fijo de 61.7%, la Figura 3-14 muestra las
soluciones &oacute;ptimas obtenidas con 1, 2 y 3 secciones lineales de Q(z). A medida que se
incrementa el n&uacute;mero de variables de optimizaci&oacute;n, se encuentran menores valores de
Tw,max. En efecto, para l = 3 el m&aacute;ximo valor de Tw(z) se reduce en 10 &deg;C respecto al caso
m&aacute;s simple de l = 1. Si se aumentara el n&uacute;mero de secciones lineales por encima de l = 3,
el valor de la funci&oacute;n objetivo mejorar&iacute;a gradualmente y el perfil &oacute;ptimo de flujo cal&oacute;rico
tender&iacute;a a ser m&aacute;s preciso. Obviamente un mayor n&uacute;mero de variables de optimizaci&oacute;n
permitir&iacute;a, a costa de un tiempo de c&oacute;mputo m&aacute;s elevado, aproximarse a mejores
soluciones del problema de optimizaci&oacute;n. Sin embargo, la conveniencia de utilizar m&aacute;s
variables de optimizaci&oacute;n (u otros m&eacute;todos de optimizaci&oacute;n) deber&iacute;a evaluarse
considerando adem&aacute;s: a) la realizaci&oacute;n pr&aacute;ctica del perfil &oacute;ptimo en la operaci&oacute;n industrial
y b) la magnitud de las mejoras alcanzables en la funci&oacute;n objetivo.
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Figura 3-14: Influencia del n&uacute;mero de secciones lineales sobre los perfiles axiales &oacute;ptimos de flujo
req
= 61.7 % y Qt = 73.09 kW/m2.
cal&oacute;rico para m&iacute;nima Tw,max, xCH
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3.4. Distribuciones &oacute;ptimas de temperatura de pared a lo largo del tubo de reformado
El flujo cal&oacute;rico medio, impuesto como restricci&oacute;n para los problemas planteados en
las Secciones anteriores, est&aacute; relacionado con la capacidad del reformador y el consumo de
combustible en los quemadores. Sin embargo, esta variable no resulta una medida muy
buena de la severidad operativa a la que se ven sometidos los tubos del reactor. En este
aspecto el m&aacute;ximo flujo cal&oacute;rico local tambi&eacute;n debe ser considerado (Dybkjaer, 1995). En
efecto, la integridad esperada para el material del tubo no s&oacute;lo depende del m&aacute;ximo nivel
de temperatura de piel de tubo sino tambi&eacute;n de las diferencias de temperatura en la pared
del tubo, responsables de la tensi&oacute;n t&eacute;rmica a la que se encuentra expuesto el metal
(Rostrup-Nielsen, 1984a). El m&aacute;ximo admisible para el flujo cal&oacute;rico local est&aacute; definido
por restricciones mec&aacute;nicas y metal&uacute;rgicas del material seleccionado para los tubos de
reformado (Sukumaran Nair, 2000). En la mayor&iacute;a de los reformadores de fuego superior
modernos el flujo cal&oacute;rico medio por unidad de &aacute;rea superficial interna del tubo es de
aproximadamente 60 kW/m2, aunque en algunos dise&ntilde;os puede ser tan alto como 75
kW/m2. El m&aacute;ximo flujo cal&oacute;rico es del orden de 1.4 a 2 veces el flujo cal&oacute;rico medio.
Para las configuraciones de fuego lateral, donde los flujos cal&oacute;ricos medios est&aacute;n
generalmente comprendidos en el rango de 60 a 85 kW/m2, la diferencia entre los flujos
cal&oacute;ricos medio y m&aacute;ximo es menor (Appl, 1999).
Debido a que las distribuciones &oacute;ptimas de flujo cal&oacute;rico presentadas en las
Secciones 3.3.1. y 3.3.2. fueron obtenidas sin incluir un valor m&aacute;ximo admisible para el
flujo cal&oacute;rico local, no necesariamente podr&aacute;n ser reproducidas en la pr&aacute;ctica industrial.
Un ejemplo de lo antedicho son los perfiles &oacute;ptimos encontrados en el problema de
m&aacute;xima conversi&oacute;n de metano a la salida del rector cuando se consideran 2 y 3 secciones
lineales para Q(z) (curvas para l = 2 y 3 de la Figura 3-10). Los datos industriales de flujo
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cal&oacute;rico m&aacute;ximo reportados en la literatura (Qadm ≤ 150 kW/m2) indican que muy
probablemente no sea posible implementar distribuciones de flujo cal&oacute;rico pr&oacute;ximas a
estas trayectorias &oacute;ptimas te&oacute;ricas.
Considerando la necesidad de obtener perfiles axiales &oacute;ptimos de calor o temperatura
de pared de tubo que tomen en cuenta la restricci&oacute;n en el flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible,
en esta Secci&oacute;n se reformulan los problemas de inter&eacute;s pr&aacute;ctico planteados en la Secci&oacute;n
3.3.
3.4.1. El perfil axial de temperatura de piel de tubo como nueva variable de optimizaci&oacute;n
Dado que en los reformadores industriales la distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico deseada se
establece y controla indirectamente a partir de medidas de temperatura de pared en
distintas posiciones a lo largo del de tubo, se propone al perfil axial de temperatura de piel
de tubo como la nueva variable de optimizaci&oacute;n. Con el objeto de obtener trayectorias
&oacute;ptimas te&oacute;ricas continuas y sin quiebres abruptos, la distribuci&oacute;n de temperatura de pared
externa a lo largo del tubo se idealiza como splines c&uacute;bicos en dos intervalos con tres
puntos de interpolaci&oacute;n. Sean las posiciones axiales z0, z1 y z2 (con z0 &lt; z1 &lt; z2) los puntos
de interpolaci&oacute;n y Tw0 , Tw1 y Tw2 los valores de la temperatura de piel de tubo en dichos
puntos, los splines c&uacute;bicos que interpolan estos puntos son funciones Tw0 ( z ) y Tw1 ( z )
definidas en [z0, z1] y [z1, z2] por las ecuaciones (3-12) y (3-13) respectivamente.
T w0 ( z ) = a 0 ( z − z 0 ) + b0 ( z − z 0 ) 2 + c0 ( z − z 0 ) 3 + d 0
T w1 ( z ) = a1 ( z − z1 ) + b1 ( z − z1 ) 2 + c1 ( z − z1 ) 3 + d1
92
z 0 ≤ z ≤ z1
z1 ≤ z ≤ z 2
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(3-13)
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Adem&aacute;s, las funciones Tw0 ( z ) y Tw1 ( z ) poseen las siguientes propiedades:
a)
Tw0 ( z 0 ) = Tw0 , Tw1 ( z1 ) = Tw1 , Tw1 ( z 2 ) = Tw2 .
b)
Tw0 ( z1 ) = Tw1 ( z1 )
dTw0 ( z1 )
dTw1 ( z1 )
=
dz
dz
d 2 Tw0 ( z1 )
dz 2
=
d 2 Tw1 ( z1 )
dz 2
Continuidad en la funci&oacute;n, la derivada
primera y la derivada segunda.*
.
* En los dem&aacute;s puntos (excepto z1) la continuidad est&aacute; asegurada, por ser Tw0 ( z ) y
Tw1 ( z ) polinomios y tambi&eacute;n sus derivadas.
Los coeficientes a0, b0, c0, d0, a1, b1, c1 y d1 quedan establecidos a partir de: los
valores Tw0 , Tw1 y Tw 2 , las ecuaciones que se generan al aplicar la propiedad b) y la
imposici&oacute;n de
d 2Tw0 ( z 0 )
dz 2
=
d 2Tw1 ( z 2 )
dz 2
= 0 (estrategia com&uacute;nmente denominada “spline
natural”).
Cuando el perfil axial de temperatura de piel de tubo se expresa a trav&eacute;s de las
f&oacute;rmulas (3-12) y (3-13), las variables de optimizaci&oacute;n son s&oacute;lo tres: Tw0 , Tw1 y Tw2 , y
por lo tanto el n&uacute;mero de variables de optimizaci&oacute;n no se ve incrementado respecto al
n&uacute;mero utilizado en los problemas resueltos en las Secciones 3.3.1 y 3.3.2. (l ≤ 3). Se
podr&iacute;an haber usado m&aacute;s puntos de interpolaci&oacute;n y por consiguiente m&aacute;s variables de
optimizaci&oacute;n. Sin embargo, al aumentar el n&uacute;mero de puntos de interpolaci&oacute;n no se
obtuvieron mejoras significativas en el valor de la funci&oacute;n objetivo (soluci&oacute;n &oacute;ptima) y
adem&aacute;s las trayectorias &oacute;ptimas de temperatura de piel de tubo resultaron funciones cada
vez m&aacute;s oscilantes.
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3.4.2. Modelo pseudohomog&eacute;neo unidimensional como representaci&oacute;n aproximada del
reformador
En la Secci&oacute;n 3.3. se indic&oacute; que el algoritmo VMP seleccionado para encontrar las
trayectorias &oacute;ptimas requiere sucesivas simulaciones del reactor. Cuando la operaci&oacute;n del
reformador
primario
se
simul&oacute;
mediante
el
modelo
matem&aacute;tico
heterog&eacute;neo
(procedimiento adoptado para resolver los problemas presentados en las Secciones 3.3.1 y
3.3.2), el tiempo de c&oacute;mputo asociado a cada optimizaci&oacute;n result&oacute; excesivo (del orden de
12 horas con tres variables de optimizaci&oacute;n) debido a que este modelo de simulaci&oacute;n del
reactor requiere en cada iteraci&oacute;n un tiempo de c&oacute;mputo considerable. Por esta raz&oacute;n, se
propone para simular la operaci&oacute;n del reformador primario un modelo pseudohomog&eacute;neo,
que ser&aacute; utilizado como una herramienta en la resoluci&oacute;n de los problemas de optimizaci&oacute;n
con el fin de reducir los tiempos de c&oacute;mputo sin perder precisi&oacute;n.
En numerosas oportunidades a lo largo del Cap&iacute;tulo 2 se hizo menci&oacute;n a la
importancia de contabilizar a trav&eacute;s de un modelo heterog&eacute;neo las fuertes limitaciones
difusionales dentro de la part&iacute;cula de catalizador de reformado. En situaciones como &eacute;stas,
en las que los gradientes de concentraci&oacute;n intrapart&iacute;cula son muy pronunciados, el modelo
pseudohomog&eacute;neo puede adoptarse s&oacute;lo si se cuenta con expresiones anal&iacute;ticas al menos
aproximadas de los factores de efectividad. Cuando para las reacciones de reformado de
metano con vapor se consideran las expresiones cin&eacute;ticas intr&iacute;nsecas desarrolladas por Xu
y Froment (1989a) (detalladas en la Secci&oacute;n 2.2), es ampliamente conocido que el factor de
efectividad η2 se indetermina en alguna posici&oacute;n axial finita del tubo como consecuencia
de una inversi&oacute;n en la direcci&oacute;n de la reacci&oacute;n de desplazamiento de gas de agua (Xu y
Froment (1989a); Elnashaie et al., (1992a y b); Figuras 2-10 y 3-8 de la presente Tesis).
Sin embargo, como los perfiles axiales de las correspondientes velocidades de reacci&oacute;n
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observadas ( r1obs , r2obs y r3obs , donde riobs = ηi ris ) son curvas continuas (ver Figura 2-11), un
modelo pseudohomog&eacute;neo basado en expresiones anal&iacute;ticas aproximadas pero confiables
de las velocidades de reacci&oacute;n observadas puede ser de relativa f&aacute;cil implementaci&oacute;n y de
gran utilidad.
Se supone que las velocidades de reacci&oacute;n observadas poseen la misma dependencia
con la temperatura y composici&oacute;n del gas que las expresiones intr&iacute;nsecas reportadas por
Xu y Froment (1989a) (ecuaciones 2-4 a 2-7). Se proponen por lo tanto las siguientes
ecuaciones para describir anal&iacute;ticamente a las velocidades de reacci&oacute;n observadas.
r1obs =
r2obs =
r3obs
=
k11 pCH 4 p H 2O − k12 p H3 2 pCO
p H2.52 DEN 2
k 21 pCO p H 2O − k 22 p H 2 pCO2
p H 2 DEN 2
k 31 pCH 4 p 2H
− k 32 p H4 2
2O
p H3.52 DEN 2
pCO2
(3-14)
(3-15)
(3-16)
con:
DEN = 1 + K CO pCO + K H 2 pH 2 + K CH 4 pCH 4 + K H 2O pH 2O / pH 2
(3-17)
Las constantes de adsorci&oacute;n (Kk) se eval&uacute;an a partir de las expresiones y
coeficientes reportados Xu y Froment (1989a) (ver ecuaci&oacute;n (2-9) y Tabla 2-3). Las
constantes de velocidad de reacci&oacute;n de avance (ki1) y retroceso (ki2), se representan por las
ecuaciones (3-18) y (3-19) tipo Ley de Arrhenius, y se considera a las constantes preexponenciales ( k i∞1 y k i∞2 ) y a las energ&iacute;as de activaci&oacute;n ( Ei1 y Ei 2 ) como los par&aacute;metros
de ajuste.
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 E 
k i1 = k i∞1 exp − i1 
 RT 
i = 1, 2 , 3
(3-18)
 E 
k i 2 = k i∞2 exp − i 2 
 RT 
i = 1, 2 , 3
(3-19)
Para estimar estos par&aacute;metros cin&eacute;ticos se utiliza un conjunto de valores de
velocidades de reacci&oacute;n observadas obtenidas resolviendo el modelo heterog&eacute;neo riguroso
presentado en la Secci&oacute;n 2.5.2. en un amplio rango de condiciones operativas (Tabla 3-2) y
utilizando un m&eacute;todo de regresi&oacute;n no lineal multiparam&eacute;trica basado en el algoritmo VMP.
Tabla 3-2: Condiciones operativas que se utilizan para generar (resolviendo el modelo
heterog&eacute;neo) el conjunto de datos “experimentales” que se requiere para ajustar los par&aacute;metros
cin&eacute;ticos de las ecuaciones (3-14) a (3-16).
Par&aacute;metro
Especificaci&oacute;n
Flujo cal&oacute;rico medio por unidad de &aacute;rea, Qt
65.78-80.40 kW/mr2 *
Caudal de alimentaci&oacute;n, Ft 0
32.06 – 44.06 kmol/h
Temperatura de alimentaci&oacute;n, T 0
Presi&oacute;n total de alimentaci&oacute;n,
FH02O
0
y CH
4
/
0
FCH
4
+
y H0 2O
500-550 &deg;C
p t0
36.7-40.7 bar
3-3.5
95.57 %
Fracci&oacute;n molar de hidr&oacute;geno, y H0 2
2.796 %
0
Fracci&oacute;n molar de mon&oacute;xido de carbono, y CO
0.768 %
0
Fracci&oacute;n molar de di&oacute;xido de carbono, y CO
2
0.157 %
0
Fracci&oacute;n molar de inertes, y inertes
0.7029 %
* El flujo cal&oacute;rico medio Qt se distribuye seg&uacute;n perfiles Q(z) t&iacute;picos de reformadores de fuego lateral y
superior.
Para el m&eacute;todo seleccionado, el mejor ajuste posible queda definido por aquellos
valores de los par&aacute;metros que minimicen la suma del cuadrado de las diferencias entre los
obs
valores “experimentales” ( riobs
, Exp ) y calculados ( ri ,Calc ) de la velocidad de reacci&oacute;n
observada. Los valores de T, pCH 4 , p H 2 , pCO , pCO2 , p H 2O determinados por el modelo
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obs
heterog&eacute;neo permiten calcular la riobs
, Exp a diferentes posiciones axiales. Las ri , Exp provistas
por el modelo riguroso constituyen los puntos “experimentales” a lo largo del reactor. La
temperatura y composici&oacute;n del gas asociadas a cada punto experimental tambi&eacute;n se utilizan
para determinar a trav&eacute;s de las ecuaciones (3-14) a (3-17) los valores de riobs
,Calc que se
necesitan para evaluar la funci&oacute;n objetivo (3-20) a ser minimizada por la rutina de
regresi&oacute;n no lineal.
φ=
obs

∑ (riobs
,Calc − ri , Exp ) 

N exp
2
(3-20)
j =1
El procedimiento de ajuste de par&aacute;metros descripto se aplica por separado a
r1obs , r2obs y r3obs . Los par&aacute;metros cin&eacute;ticos ajustados obtenidos a partir de 350 puntos
“experimentales” se presentan en la Tabla 3-3.
Tabla 3-3: Valores de los par&aacute;metros cin&eacute;ticos de las ecuaciones (3-14) a (3-16) para las
velocidades de reacci&oacute;n observadas a incluir en el modelo pseudohomog&eacute;neo.
i
k i∞1
k i∞2
Ei1
Ei 2
1
9.7983 kmol bar0.5/kgcat h
0.2826 kmol /kgcat h bar1.5
228.71 kJ/mol
19.08 kJ/mol
2
5.3117 kmol /kgcat h bar
0.7635 kmol /kgcat h bar
71.83 kJ/mol
115.04 kJ/mol
3
1.5235 kmol bar0.5/kgcat h
0.0148 kmol /kgcat h bar1.5
260.31 kJ/mol
96.43 kJ/mol
Las energ&iacute;as de activaci&oacute;n que resultan del ajuste de los par&aacute;metros cin&eacute;ticos no
contradicen el car&aacute;cter endot&eacute;rmico y exot&eacute;rmico de las reacciones de reformado
(ecuaciones 2-1 y 2-3) y de desplazamiento de gas de agua (2-2), respectivamente. En
efecto E11 &gt; E12, E31 &gt; E32 y E21 &lt; E22. Adem&aacute;s, son del mismo orden que las energ&iacute;as de
activaci&oacute;n correspondientes a la cin&eacute;tica intr&iacute;nseca (Tabla 2-3). Las k i∞1 se reducen
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dr&aacute;sticamente con respecto a los valores de las constantes pre-exponenciales intr&iacute;nsecas,
como consecuencia de las fuertes limitaciones difusionales.
Las expresiones anal&iacute;ticas aproximadas obtenidas para calcular las velocidades de
reacci&oacute;n observada ( r1obs , r2obs y r3obs ) se incorporan a los siguientes balances de masa y
energ&iacute;a, para constituir junto con el balance de cantidad de movimiento (ecuaci&oacute;n 2-31) y
las condiciones de borde (ecuaci&oacute;n 2-32) presentados en la Secci&oacute;n 2.5.2., el modelo
pseudohomog&eacute;neo que se utilizar&aacute; como m&oacute;dulo de simulaci&oacute;n del reformador primario
para resolver los problemas de optimizaci&oacute;n que se plantean en las pr&oacute;ximas Secciones.
Balances de masa
dxCH 4
dz
dxCO2
dz
=
M ρ B (r1obs + r3obs )
=
M ρ B ( r2obs + r3obs )
0
G yCH
4
0
G yCH
4
(3-21)
(3-22)
Balance de energ&iacute;a
dT
=
dz
3

Q π d te 
obs
ρ
 B ∑ (− ∆Hri ) ri +

7
At 
G ∑ y k Cpk  i =1
M
(3-23)
k =1
Para verificar la confiabilidad del modelo aqu&iacute; propuesto se realizaron numerosas
simulaciones en un amplio rango de condiciones operativas y se compararon con
resultados del modelo heterog&eacute;neo. En todos los casos, la correspondencia entre ambos
modelos es altamente satisfactoria. En el Ap&eacute;ndice B se presenta en forma gr&aacute;fica, la
bondad del ajuste para diferentes condiciones operativas.
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3.4.3. B&uacute;squeda del perfil axial de temperatura de piel de tubo &oacute;ptimo que maximice la
conversi&oacute;n de metano a la salida del reactor
Considerando los aspectos discutidos al comienzo de la Secci&oacute;n 3.4. y en las
Secciones 3.4.1. y 3.4.2., este nuevo problema de optimizaci&oacute;n se define como sigue:
L
max xCH
4
(3-24)
Tw ( z )
s.t.
Tw ( z ) ≤ Tw,adm
(3-25)
Q( z ) ≤ Qadm
(3-26)
El perfil axial de temperatura de pared Tw(z) se expresa seg&uacute;n las ecuaciones (3-12) y
(3-13) y las condiciones de la alimentaci&oacute;n y geometr&iacute;a del reactor se resumen en la Tabla
3-1. La temperatura de piel de tubo m&aacute;xima admisible (Tw,adm) se asume igual a 925 &deg;C.
Con el prop&oacute;sito de analizar la influencia del m&aacute;ximo flujo cal&oacute;rico local admisible
sobre la conversi&oacute;n &oacute;ptima de metano, se eligen distintos valores de Qadm entre 69.4 y
388.9 kW/m2 (basados en el &aacute;rea superficial interna del tubo).
En la Figura 3-15 se presentan las conversiones &oacute;ptimas de metano para diferentes
valores m&aacute;ximos admisibles del flujo cal&oacute;rico local. Asimismo se incluye una l&iacute;nea
vertical punteada en Qadm =150 kW/m2 para delimitar la regi&oacute;n de soluciones &oacute;ptimas
factibles de obtener en la industria (Qadm ≤ 150 kW/m2) de aquellas correspondientes a
Qadm excesivos. Los mayores valores de Qadm se incluyeron para analizar los l&iacute;mites
te&oacute;ricos del problema de optimizaci&oacute;n planteado.
Cabe destacar que una vez encontradas las soluciones presentadas en la Figura 3-15,
se realiz&oacute; una verificaci&oacute;n de la validez de los resultados simulando las condiciones
operativas &oacute;ptimas con el modelo heterog&eacute;neo. En todos los casos, los resultados de estas
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simulaciones difirieron respecto a los perfiles axiales de conversi&oacute;n de metano y
temperatura gas de proceso &oacute;ptimos como m&aacute;ximo en un 1%, indicando que el modelo
pseudohomog&eacute;neo resulta una buena herramienta de trabajo para el problema de
optimizaci&oacute;n planteado. Adem&aacute;s, el tiempo de c&oacute;mputo para cada optimizaci&oacute;n se reduce
dr&aacute;sticamente. En efecto, se necesitan aproximadamente 5 minutos para resolver
problemas de optimizaci&oacute;n similares a los que requer&iacute;an alrededor de 12 horas de c&oacute;mputo
cuando el modelo heterog&eacute;neo era usado para simular el reactor.
80
6
70
5
4
L
x CH 4 (%)
3
60
2
50
40
1
30
50
150
250
350
Qadm (kW/m2)
Figura 3-15: Influencia del flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible sobre la conversi&oacute;n &oacute;ptima de metano
a la salida del reactor.
En la Figura 3-16 y 3-17 se muestran los perfiles axiales de temperatura de piel de
tubo y flujo cal&oacute;rico que conducen a las soluciones &oacute;ptimas 1 a 6 de la Figura 3-15,
respectivamente. Cuando al flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible se le asigna un valor
extremadamente alto (punto 6 de la Figura 3-15), Qadm no act&uacute;a como restricci&oacute;n activa y
la trayectoria &oacute;ptima de temperatura de pared de tubo es la soluci&oacute;n trivial: una isoterma en
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el valor Tw,adm. Especificado el valor m&aacute;ximo admisible de Tw, el perfil axial de
temperatura de piel de tubo constante en Tw,adm es el que permite suministrar en cada
posici&oacute;n axial la mayor cantidad de calor posible y por lo tanto obtener la m&aacute;xima
conversi&oacute;n de metano. Tal como se muestra en la Figura 3-17, este Tw(z) conduce a una
distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico que decrece continuamente a lo largo del tubo de reformado
(curva 6).
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Figura 3-16: Perfiles axiales &oacute;ptimos de temperatura de piel de tubo que maximizan la conversi&oacute;n
de metano a la salida del reactor para los Qadm de los puntos 1 a 6 se&ntilde;alados en la Figura 3-15.
Cuando el flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible se establece en menores valores (puntos
3 a 5 de la Figura 3-15), Qadm resulta una restricci&oacute;n activa al problema de optimizaci&oacute;n.
La cantidad de calor disponible para entregar a la entrada del reactor queda limitada por
Qadm e inevitablemente la temperatura de pared de tubo en z = 0 m cae por debajo de Tw,adm
conduciendo a perfiles axiales de temperatura de piel de tubo con m&aacute;ximos (curvas 3 a 5
de la Figura 3-16). Estos m&aacute;ximos coinciden con Tw,adm y se desplazan hacia la entrada del
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reactor a medida que disminuye el valor de Qadm. Las distribuciones &oacute;ptimas de flujo
cal&oacute;rico siguen siendo curvas decrecientes pero de menor pendiente y tal como se indica en
la Tabla incluida en la Figura 3-17, el flujo cal&oacute;rico medio transferido disminuye con el
valor de Qadm, lo cual se refleja en la ca&iacute;da del valor &oacute;ptimo de la conversi&oacute;n de metano
(curvas 3 a 5 de la Figura 3-17).
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Figura 3-17: Perfiles axiales &oacute;ptimos de flujo cal&oacute;rico que maximizan la conversi&oacute;n de metano a la
salida del reactor para los Qadm de los puntos 1 a 6 se&ntilde;alados en la Figura 3-15.
Cuando al flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible se le imponen valores a&uacute;n m&aacute;s estrictos
pero similares a los encontrados en los reactores industriales, la restricci&oacute;n en Tw deja de
ser activa. Las distribuciones &oacute;ptimas de flujo cal&oacute;rico resultan ser relativamente menos
abruptas y los correspondientes perfiles axiales de temperatura de piel de tubo son
funciones crecientes (curvas 1 y 2 de las Figuras 3-17 y 3-16, respectivamente).
Los resultados de la optimizaci&oacute;n aqu&iacute; planteada indican que cuanto mayor es el
valor de Qadm, mayor es el flujo cal&oacute;rico medio transferido y por lo tanto tambi&eacute;n la
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conversi&oacute;n &oacute;ptima de metano alcanzable. No obstante y como consecuencia de la
restricci&oacute;n en Tw, la conversi&oacute;n de metano no podr&aacute; ser superior al 74.42% a&uacute;n cuando se
admitan valores de Qadm mayores que aquel correspondiente al punto 6 de la Figura 3-15.
En concordancia con los resultados presentados en la Secci&oacute;n 3.3.1. y con aquellos
reportados por Demicheli et al. (1983), cuando se desea que la velocidad de producci&oacute;n sea
la m&aacute;xima posible y se imponen l&iacute;mites relativamente altos al flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo
admisible, una funci&oacute;n decreciente parece ser la distribuci&oacute;n de calor m&aacute;s eficiente a lo
largo del tubo de reformado. Sin embargo, cuando el flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible se
restringe a valores del orden de los reportados en la literatura abierta para reformadores de
gran escala, una distribuci&oacute;n del calor m&aacute;s uniforme resulta ser una mejor alternativa.
3.4.4. B&uacute;squeda del perfil axial de temperatura de piel de tubo &oacute;ptimo que minimice la
m&aacute;xima temperatura de pared
Este nuevo problema de optimizaci&oacute;n se define como sigue:
min Tw,max
(3-27)
Tw ( z )
s.t.
req
L
xCH
= xCH
4
4
(3-28)
Tw ( z ) ≤ Tw,adm
(3-29)
Q( z ) ≤ Qadm
(3-30)
El perfil axial de temperatura de pared Tw(z) se expresa seg&uacute;n las ecuaciones (3-12) y
(3-13) y las condiciones de la alimentaci&oacute;n y geometr&iacute;a del reactor se presentan en la Tabla
3-1. Para la temperatura de piel de tubo m&aacute;xima admisible (Tw,adm) se mantiene el valor de
925 &deg;C.
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En la Figura 3-18 se muestra la influencia del m&aacute;ximo flujo cal&oacute;rico local admisible
req
=
sobre la m&iacute;nima Tw,max, para un valor constante de conversi&oacute;n de metano requerida xCH
4
61.7%. Aqu&iacute; tambi&eacute;n se incluye la l&iacute;nea vertical punteada en Qadm =150 kW/m2 para
delimitar la regi&oacute;n de soluciones &oacute;ptimas factibles en la pr&aacute;ctica industrial (Qadm ≤ 150
kW/m 2).
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Figura 3-18: Influencia del flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible sobre la m&iacute;nima Tw,max para
req
xCH
= 61.7%.
4
En las Figura 3-19 y 3-20 se grafican los perfiles axiales de temperatura de piel de
tubo y flujo cal&oacute;rico correspondientes a las soluciones &oacute;ptimas 1 a 4 de la Figura 3-18,
respectivamente. Cuando al flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible se le asigna un valor
extremadamente alto (punto 4 de la Figura 3-18), Qadm no act&uacute;a como restricci&oacute;n activa y
las trayectorias &oacute;ptimas de temperatura de pared de tubo y flujo cal&oacute;rico son equivalentes a
las presentadas en el problema de m&aacute;xima velocidad de producci&oacute;n. En efecto, la m&iacute;nima
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req
Tw,max posible (Tw,max = 857 &ordm;C) para el nivel de conversi&oacute;n deseado ( xCH
= 61.7 %) se
4
obtiene con una isoterma y un perfil axial de flujo cal&oacute;rico decreciente (curvas 4 de las
Figuras 3-19 y 3-20). El perfil de temperatura de piel de tubo constante en el valor de
m&iacute;nima Tw,max es el que permite alcanzar la conversi&oacute;n de metano requerida con el menor
flujo cal&oacute;rico medio (menor consumo de combustible), (ver Tabla incluida en la Figura
3-20).
T w,adm
900
T w ( C)
4
3
800
1
2
700
600
0
2
4
6
8
10
12
z (m)
Figura 3-19: Perfiles axiales de temperatura de piel de tubo &oacute;ptimos que minimizan Tw,max para
req
xCH
= 61.7 % y los Qadm correspondientes a los puntos 1 a 4 indicados en la Figura 3-18.
4
A medida que se restringe el valor de Qadm, las pendientes de las distribuciones de
flujo cal&oacute;rico decrecientes disminuyen y las trayectorias &oacute;ptimas de temperatura de piel de
tubo se convierten en funciones con m&aacute;ximos (curvas 2 y 3 de las Figuras 3-19 y 3-20). Si
los valores de Qadm se limitan a&uacute;n m&aacute;s, las distribuciones &oacute;ptimas de flujo cal&oacute;rico tienden
a ser m&aacute;s uniformes (con peque&ntilde;os m&aacute;ximos) y los perfiles axiales de temperatura de
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pared de tubo cambian de funciones con m&aacute;ximo a curvas crecientes (curvas 1 de las
Figuras 3-19 y 3-20). Estos comportamientos de Tw(z) y Q(z) con Qadm, son an&aacute;logos a
aquellos presentados en la Figura 3-16 y 3-17 para el problema de m&aacute;xima conversi&oacute;n de
metano.
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Figura 3-20: Perfiles axiales de flujo cal&oacute;rico &oacute;ptimos que minimizan Tw,max para xCH =61.7 % y
4
los Qadm correspondientes a los puntos1 a 4 indicados en la Figura 3-18.
req
Los resultados presentados en las Figuras 3-18 a 3-20 para xCH
= 61.7 % indican
4
que cuanto menor es el valor de Qadm, mayor es el flujo cal&oacute;rico medio transferido y por lo
tanto tambi&eacute;n la Tw,max. Como consecuencia de la restricci&oacute;n en Tw, la m&iacute;nima Tw,max no
podr&aacute; ser superior a 925&ordm;C aunque se admitan Qadm menores que aquel correspondiente al
punto 1 de la Figura 3-18. No obstante, si se desea mantener la conversi&oacute;n de metano en
61.7%, las soluciones &oacute;ptimas advierten que a&uacute;n cuando se toleren Tw,max &gt; 925&ordm;C, los
flujos cal&oacute;ricos m&aacute;ximos admisibles no podr&aacute;n ser inferiores a Qadm = 102.9 kW/m2. Este
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valor m&iacute;nimo de Qadm se obtiene asumiendo un perfil axial de flujo cal&oacute;rico constante
req
L
= xCH
=
(Q(z) = constante) e iterando con el simulador y distintos Q(z) hasta que xCH
4
4
61.7 %.
En concordancia con los resultados presentados en la Secci&oacute;n 3.3.2., cuando se desea
minimizar la m&aacute;xima temperatura de pared de tubo con m&iacute;nimo flujo cal&oacute;rico medio, una
funci&oacute;n de Q(z) decreciente parece ser la distribuci&oacute;n de calor m&aacute;s eficiente a lo largo del
tubo de reformado. Sin embargo, esta soluci&oacute;n conduce a flujos locales que pueden resultar
excesivos, especialmente en la primera secci&oacute;n el tubo.
En la Figura 3-21 se presentan los valores &oacute;ptimos de Tw,max para un flujo cal&oacute;rico
m&aacute;ximo admisible de 222.22 kW/m2 y diferentes valores de la conversi&oacute;n de metano
req
requerida ( xCH
).
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Figura 3-21: Valores &oacute;ptimos de Tw,max para Qadm = 222.22 kW/m2 y distintos valores de xCH .
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Las Figura 3-22 y 3-23 muestran los perfiles axiales de temperatura de piel de tubo y
flujo cal&oacute;rico correspondientes a las soluciones &oacute;ptimas 1 a 6 de la Figura 3-21,
respectivamente.
Como
el
flujo
cal&oacute;rico
m&aacute;ximo
admisible
seleccionado
es
considerablemente alto, cuando los niveles de conversi&oacute;n deseados son relativamente bajos
(puntos 1 a 3 de la Figura 3-21) Qadm no act&uacute;a como restricci&oacute;n activa y las trayectorias
&oacute;ptimas de temperatura de pared de tubo y flujo cal&oacute;rico son semejantes a las del punto 4
req
de la Figura 3-18 (problema de m&iacute;nima Tw,max para xCH
= 61.7 % y Qadm =333.33 kW/m2).
4
req
la m&iacute;nima Tw,max posible se obtiene con una isoterma y una
En efecto, para un dada xCH
4
distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico decreciente (curva 1 de las Figuras 3-22 y 3-23). A medida
req
estos perfiles se desplazan paralelamente hacia valores
que se aumenta el valor de xCH
4
cada vez m&aacute;s altos hasta que la restricci&oacute;n en Q(z) resulta activa en la entrada del reactor
(curvas 2 y 3 de las Figuras 3-22 y 3-23).
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Figura 3-22: Perfiles axiales de temperatura de piel de tubo &oacute;ptimos que minimizan Tw,max para
req
Qadm =222.22 kW/m2 y los xCH
correspondientes a los puntos 1 a 6 indicados en la Figura 3-21.
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Para obtener mayores conversiones de metano, es necesario suministrar flujos
cal&oacute;ricos medios m&aacute;s elevados (ver Tabla incluida en la Figura 3-23). Como a la entrada
del tubo de reformado el flujo cal&oacute;rico coincide con el m&aacute;ximo admisible, 1a cantidad de
calor transferido debe ser incrementada hacia la salida del reactor. En consecuencia, las
distribuciones m&aacute;s eficientes de flujo cal&oacute;rico siguen siendo perfiles decrecientes pero de
menor pendiente y las trayectorias &oacute;ptimas de temperatura de piel de tubo cambian de
isotermas a funciones con m&aacute;ximo en la segunda mitad del reactor (curvas 4 a 6 de las
req
Figuras 3-22 y 3-23). Para xCH
= 70.3 % (punto 6), el valor m&aacute;ximo de temperatura de
4
req
&gt; 70.3 %, el
pared de tubo coincide con el m&aacute;ximo admisible (Tw,adm = 925 &ordm;C). Para xCH
4
problema de optimizaci&oacute;n no tendr&iacute;a soluci&oacute;n factible, pues se violar&iacute;a alguna de las dos
restricciones impuesta (Tw,adm &oacute; Qadm).
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Figura 3-23: Perfiles axiales de flujo cal&oacute;rico &oacute;ptimos que minimizan Tw,max para Qadm =222.22
req
correspondientes a los puntos 1 a 6 indicados en la Figura 3-21.
kW/m2 y los valores de xCH
4
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3.5. Conclusiones
Cuando se desea que la velocidad de producci&oacute;n sea la m&aacute;xima posible y se imponen
l&iacute;mites considerablemente altos al flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible, una funci&oacute;n
decreciente parece ser la distribuci&oacute;n de calor m&aacute;s eficiente a lo largo del tubo de
reformado. Sin embargo, cuando el flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible se restringe a valores
del orden de los reportados en la literatura para reformadores industriales, una distribuci&oacute;n
m&aacute;s uniforme del calor resulta ser m&aacute;s efectiva.
Para aquellas operaciones en las que la conversi&oacute;n del reactor (es decir, la fuga de
metano) debe mantenerse en un valor especificado, la manipulaci&oacute;n del perfil de flujo
cal&oacute;rico puede reducir sustancialmente la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo permitiendo
una extensi&oacute;n importante en la vida &uacute;til del tubo. Cuando al flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo
admisible se le asigna un valor extremadamente alto, la trayectoria &oacute;ptima de temperatura
de pared de tubo es una isoterma (punto 4 de la Figura 3-19). A medida que se restringe el
valor de Qadm, el perfil axial &oacute;ptimo de temperatura de piel de tubo se convierte en una
funci&oacute;n con m&aacute;ximo en la segunda mitad del reactor o incluso mon&oacute;tonamente creciente.
Con respecto a los dise&ntilde;os existentes, las soluciones &oacute;ptimas obtenidas para Tw(z)
est&aacute;n m&aacute;s pr&oacute;ximas a los perfiles axiales de temperatura de pared reportados para los
reformadores de fuego lateral que a los de fuego superior.
La incorporaci&oacute;n de la restricci&oacute;n en el flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo conduce a operaciones
m&aacute;s seguras, ya que independientemente del valor asignado al flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo
admisible, los m&aacute;ximos en temperatura de piel de tubo se obtienen en posiciones axiales
donde los flujos cal&oacute;ricos no son m&aacute;ximos.
Aunque la reproducci&oacute;n de los perfiles &oacute;ptimos de flujo cal&oacute;rico puede no ser exacta
en la pr&aacute;ctica industrial, el conocimiento de sus formas ofrece informaci&oacute;n interesante para
110
Cap&iacute;tulo 3
mejorar la performance de unidades existentes. La posibilidad de implementar
distribuciones de flujo cal&oacute;rico pr&oacute;ximas a las &oacute;ptimas, parece ser m&aacute;s f&aacute;cil de alcanzar en
reformadores de fuego lateral por medio de un adecuado ajuste del consumo de
combustible en las distintas filas de quemadores. Para poder hacer uso de los resultados de
la optimizaci&oacute;n cuando no se dispone de un modelo matem&aacute;tico confiable para la c&aacute;mara
radiante del horno, se requerir&iacute;a un procedimiento de ajuste de los quemadores por prueba
y error. Para alcanzar el perfil de temperatura de piel de tubo deseado (&oacute;ptimo), se
necesitar&iacute;an medidas precisas de temperaturas de pared de tubo tomadas en diferentes
posiciones a lo largo del reactor.
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4. AN&Aacute;LISIS BIDIMENSIONAL DE REFORMADORES PRIMARIOS
INDUSTRIALES
4.1. Introducci&oacute;n
Como consecuencia del elevado ingreso de calor a trav&eacute;s de las paredes de los tubos
del reformador primario y de la fuerte endotermicidad de las reacciones de reformado, los
tubos catal&iacute;ticos suelen estar expuestos a significativos gradientes de temperatura, tanto en
la direcci&oacute;n axial como radial (Rostrup-Nielsen, 1984a). Gradientes axiales de temperatura
de aproximadamente 200 a 270 &deg;C fueron reportados para dise&ntilde;os de fuego lateral (Xu y
Froment, 1989b; Quinta Ferreira et al., 1992; Rajesh et al., 2000). Respecto a los
gradientes radiales, para un reformador de fuego lateral escala piloto, diferencias de
temperatura entre la pared interna y el eje central del tubo de hasta 80 &deg;C fueron medidas
(Rostrup-Nielsen et al., 1988). Estas pronunciadas variaciones radiales de temperatura
afectan tanto las velocidades de reacci&oacute;n como la capacidad del reactor. Por lo tanto,
deber&iacute;an estar cuantificadas mediante un modelo bidimensional. El modelo unidimensional
es adecuado para estudiar aquellos reactores de reformador de metano con vapor que
operan en condiciones no cr&iacute;ticas. Sin embargo, no es suficiente para modelar a los
reformadores que operan muy exigidos o cerca de los l&iacute;mites de formaci&oacute;n de carb&oacute;n. En
estas situaciones, en las que se requiere un an&aacute;lisis detallado de los fen&oacute;menos locales, el
modelo bidimensional resulta indispensable.
Modelos bidimensionales pseudohomog&eacute;neos fueron utilizados para simular la
operaci&oacute;n de reformadores con vapor en estado estacionario (Rostrup-Nielsen et al., 1988)
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y no estacionario (Kvamsdal et al., 1999). Sin embargo, a&uacute;n cuando estos modelos est&eacute;n
basados en expresiones anal&iacute;ticas aproximadas confiables para predecir las fuertes
limitaciones difusionales com&uacute;nmente encontradas en los reformadores primarios
industriales, dichas expresiones s&oacute;lo ser&aacute;n v&aacute;lidas en el rango de condiciones operativas en
que fueron determinadas y por consiguiente los modelos pseudohomog&eacute;neos resultar&aacute;n
apropiados &uacute;nicamente para estudiar aquellos reactores que operen dentro de ese rango de
condiciones. Quinta Ferreira et al. (1992) resolvieron un modelo heterog&eacute;neo
bidimensional para simular un reformador de metano con vapor con un catalizador de
poros grandes, considerando en forma rigurosa las fuertes restricciones internas a la
transferencia de masa. No obstante, para representar a las reacciones de reformado
adoptaron una reacci&oacute;n &uacute;nica de primer orden, por lo cual obtuvieron una ecuaci&oacute;n de
difusi&oacute;n-reacci&oacute;n con soluci&oacute;n anal&iacute;tica simple. Actualmente, en la literatura abierta hay
disponibles cin&eacute;ticas m&aacute;s precisas para representar a las reacciones de reformado, en
particular las expresiones de tipo Langmuir-Hinshlewood (Houghen-Watson) desarrolladas
por Xu y Froment (1989a).
En este Cap&iacute;tulo se analizar&aacute; la operaci&oacute;n en estado estacionario de un reformador
primario de gran escala mediante un modelo heterog&eacute;neo bidimensional que contabiliza en
forma rigurosa las fuertes limitaciones difusionales en la part&iacute;cula de catalizador para cada
posici&oacute;n axial y radial en el reactor y considera la cin&eacute;tica reportada por Xu y Froment
(1989a). En las secciones que siguen se presentar&aacute;n las hip&oacute;tesis simplificatorias a las
cuales est&aacute; sujeto el modelo adoptado, las ecuaciones que lo conforman, la soluci&oacute;n
num&eacute;rica de las mismas y las condiciones operativas, par&aacute;metros f&iacute;sico-qu&iacute;micos y de
dise&ntilde;o necesarios para la simulaci&oacute;n. Adem&aacute;s, se mostrar&aacute;n resultados de la simulaci&oacute;n
con el s&oacute;lo fin de validar el modelo matem&aacute;tico planteado. Particularmente, se estudiar&aacute;n
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en detalle los perfiles radiales de las velocidades de reacci&oacute;n y de los factores de
efectividad. Asimismo, el modelo bidimensional se utilizar&aacute; para: a) comparar la operaci&oacute;n
de estado estacionario de dos reformadores industriales t&iacute;picos (dise&ntilde;os de fuego superior y
lateral), b) analizar la influencia del di&aacute;metro del tubo de reformado sobre la performance
del reactor, c) estudiar la conveniencia de usar diferentes distribuciones de actividad
catal&iacute;tica con el prop&oacute;sito de reducir simult&aacute;neamente la m&aacute;xima temperatura de pared de
tubo y la masa de catalizador fresco o de mayor actividad.
Parte de los resultados incluidos en este Cap&iacute;tulo han sido publicados en Chemical
Engineering Journal (Pedernera et al., 2003).
4.2. Modelo matem&aacute;tico heterog&eacute;neo bidimensional
El modelo heterog&eacute;neo bidimensional seleccionado, que cuantifica estrictamente las
restricciones difusionales dentro de la part&iacute;cula de catalizador, est&aacute; sujeto a la validez de
las siguientes hip&oacute;tesis simplificatorias:
• El sistema se encuentra en condiciones de estado estacionario.
• La performance de un tubo de reformado es representativa de cualquier otro tubo
del horno (ver Secci&oacute;n 2.5.1.).
• La mezcla de reacci&oacute;n se comporta como un gas ideal (ver Secci&oacute;n 2.5.1.).
• Todos los hidrocarburos m&aacute;s pesados que el metano presentes en la alimentaci&oacute;n,
se craquean instant&aacute;neamente a CH4, CO2, H2 y CO y por consiguiente el sistema
se describe por las reacciones (2-1), (2-2) y (2-3) presentadas en la Secci&oacute;n 2.2.
• Los fen&oacute;menos de dispersi&oacute;n axial de masa y calor y las resistencias externas a la
transferencia de masa y calor se consideran despreciables (ver Secciones 2.5.1. y
2.6.3.).
• La part&iacute;cula catal&iacute;tica es isot&eacute;rmica (ver Secci&oacute;n 2.5.1.).
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A continuaci&oacute;n se presentan los balances de masa, energ&iacute;a y cantidad de movimiento
que, a partir de las hip&oacute;tesis mencionadas, conforman el modelo adoptado para describir a
la unidad de reformado representada esquem&aacute;ticamente en la Figura 2-5.
Fase gas
Balances de masa
∂ xCH 4
∂ z
∂ xCO2
∂ z
 ρ M s
r1 η1 + r3sη 3
+ B0
 G yCH 4
)
(4-1)
Der ρ g  1 ∂ xCO2 ∂ 2 xCO2  ρ B M s
r2 η 2 + r3sη 3
=
+
+

2
0
G
∂ r  G yCH 4
 r ∂ r
)
(4-2)
=
Der ρ g  1 ∂ xCH 4 ∂ 2 xCH 4
+

G
∂ r2
 r ∂ r
(
(
Balance de energ&iacute;a
∂T
=
∂ z

λer
7
G ∑ y k Cp k 
M
 1 ∂ T ∂ 2T 


 r ∂ r + ∂ r 2  + ρB


 3

 ∑ (− ∆Hri ) risη i 
 i =1

(4-3)
k =1
Balance de cantidad de movimiento
f ρ g u s2
dpt
=−
dz
g dp
(4-4)
Este sistema de ecuaciones diferenciales se completa con las siguientes condiciones
de borde:
en z = 0 :
en r = 0 :
x CH 4 = xCO2 = 0 ; T = T 0 ; p t = p t0
∂ x CH 4
∂r
=
∂ x CO2
∂r
=0
∂T
=0
∂r
(4-5)
(4-6)
(4-7)
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en r =
d ti
:
2
∂ x CH 4
∂r
λ er
=
∂ xCO2
∂r
=0
(4-8)
∂T
= U Tw − Tr = d ti / 2 = Q
∂r
(
)
(4-9)
donde el coeficiente global de transferencia de calor U se calcula:
d  1
d
1
= ti ln te  +
U 2 λ t  d ti  α w
(4-10)
Como se indica en la Secci&oacute;n 2.5.2., para poder resolver el balance de energ&iacute;a de la
fase gas se deben especificar el flujo cal&oacute;rico (Q) o la temperatura de piel de tubo (Tw) a lo
largo del reactor. Para un dado perfil axial de flujo cal&oacute;rico el correspondiente perfil de
temperatura de piel de tubo se calcula a trav&eacute;s de la ecuaci&oacute;n (4-9) &oacute; viceversa.
Para las expresiones de velocidad de reacci&oacute;n r1, r2 y r3 se utilizan el modelo de
reacci&oacute;n y los par&aacute;metros cin&eacute;ticos propuestos por Xu y Froment (1989a) (ver Secci&oacute;n
2.2.).
El coeficiente de transferencia de calor de la pared (αw) y la conductividad t&eacute;rmica
efectiva radial (λer) se estiman a partir de las correlaciones reportadas por Dixon y
Creswell (1979) y Dixon et al. (1984). La difusividad efectiva radial (Der) se calcula por
medio de las expresiones dadas por Froment y Hofmann (1987). El detalle de todas estas
f&oacute;rmulas se incluye en el Ap&eacute;ndice A, junto con las propiedades termodin&aacute;micas de la
mezcla gaseosa y ciertos par&aacute;metros f&iacute;sico-qu&iacute;micos, como el calor de reacci&oacute;n, utilizados
en la simulaci&oacute;n del reformador.
La ecuaci&oacute;n de momento del modelo bidimensional coincide con la del modelo
unidimensional (ecuaci&oacute;n 2-31) ya que se considera que la distribuci&oacute;n de presi&oacute;n en
cualquier secci&oacute;n transversal del lecho catal&iacute;tico de reformado es uniforme. En
consecuencia el factor de fricci&oacute;n (f) y el di&aacute;metro equivalente de part&iacute;cula (dp) se calculan
siguiendo los lineamientos descriptos en la Secci&oacute;n 2.5.2.
116
An&aacute;lisis Bidimensional de Reformadores Primarios Industriales
Part&iacute;cula Catal&iacute;tica
Las ecuaciones de continuidad y condiciones de borde que gobiernan el
comportamiento dentro de la part&iacute;cula de catalizador equivalente esquematizada en la
Figura 2-4, son id&eacute;nticas a las del modelo unidimensional presentadas en la Secci&oacute;n 2.5.2.
e
DCH
4
dps ,CH 4
1 d
(ξ
) = R T [r1 ( ps , k ) + r3 ( ps , k )] ρ p
ξ dξ
dξ
(4-11)
e
DCO
2
dps ,CO2
1 d
(ξ
) = − R T [r2 ( ps , k ) + r3 ( ps , k )] ρ p
ξ dξ
dξ
(4-12)
Para resolver estas ecuaciones se deben considerar las siguientes condiciones de
borde:
en ξ = ξ in :
en ξ = ξ eq :
p s ,CH 4 = p CH 4 ,
dp s ,CH 4
dξ
=
p s ,CO2 = p CO2
dp s ,CO2
dξ
=0
(4-13)
(4-14)
Para el c&aacute;lculo de las difusividades efectivas ( D ke ), cuyo detalle se presenta en el
Ap&eacute;ndice A, se adoptan las expresiones propuestas por Xu y Froment (1989b).
4.3. Soluci&oacute;n num&eacute;rica del modelo matem&aacute;tico planteado
Para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales parciales que describe la fase
gas, la coordenada radial del reactor se discretiza por medio de diferencias finitas centrales
de segundo orden, usando 25 puntos de colocaci&oacute;n. El sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias resultante se integra a lo largo de la coordenada axial utilizando una rutina de
Gear.
El procedimiento de discretizaci&oacute;n de las ecuaciones diferenciales que representan el
comportamiento en la part&iacute;cula de catalizador y la resoluci&oacute;n num&eacute;rica de las ecuaciones
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algebraicas resultantes son an&aacute;logos a los detallados en la Secci&oacute;n 2.6.1. Sin embargo, en
este caso la part&iacute;cula se resuelve no s&oacute;lo en 1000 puntos axiales, sino tambi&eacute;n en 25 puntos
radiales para cada posici&oacute;n axial. Una vez calculados los perfiles de presi&oacute;n parcial para
todos los componentes dentro de la part&iacute;cula de catalizador, los factores de efectividad para
las reacciones (2-1) a (2-3) se eval&uacute;an seg&uacute;n la ecuaci&oacute;n (2-42).
4.4. An&aacute;lisis bidimensional de los reformadores primarios industriales
El modelo heterog&eacute;neo bidimensional presentado en la Secci&oacute;n 4.2. permite predecir
los perfiles radiales y axiales de temperatura y composici&oacute;n del gas de proceso y los
gradientes de concentraci&oacute;n dentro de la part&iacute;cula de catalizador. El modelo bidimensional
(2D) propuesto se utiliza en primera instancia para simular reformadores de fuego lateral y
superior. Las condiciones operativas seleccionadas, correspondientes a unidades de gran
escala, se resumen en la Tabla 4-1.
En la Figura 4-1 se muestran los perfiles axiales de temperatura de pared de tubo
asumidos para ambos dise&ntilde;os. Estos perfiles fueron reportados por Dybkjaer (1995) y se
basan en datos medidos en reformadores industriales de fuego lateral y superior. En la
Figura 4-1, tambi&eacute;n se incluyen la temperatura media radial del gas ( T ) y la temperatura
del gas de proceso que se obtiene a partir del modelo unidimensional equivalente (T1D),
descripto en la Secci&oacute;n 2.5.2. El modelo unidimensional (1D) se resuelve considerando los
mismos perfiles axiales de temperatura de piel de tubo (ver curvas de Tw(z) en la Figura
4-1). Aunque el modelo unidimensional equivalente subestima en estos casos la
temperatura de gas (en a lo sumo 12 y 15 &ordm;C, para los dise&ntilde;os de fuego lateral y superior
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respectivamente) y la conversi&oacute;n de metano de salida, es capaz de seguir adecuadamente el
perfil axial de temperatura media radial del gas.
Tabla 4-1: Condiciones operativas y dimensiones del catalizador y del tubo catal&iacute;tico utilizados
para simular mediante el modelo 2D reformadores primarios de gran escala.
Par&aacute;metro
Especificaci&oacute;n
Tubos de reformado
Longitud caliente del tubo de reformado, L
13 mr
Di&aacute;metro interno del tubo de reformado, dti
0.1256 mr
Di&aacute;metro externo del tubo de reformado, dte
0.152 mr
0.01234 mr2
&Aacute;rea transversal del tubo, At
Densidad del lecho catal&iacute;tico, ρB
1016.4 kgcat /mr3
Porosidad del lecho catal&iacute;tico, εB
0.49 mf 3/mr3
Flujo cal&oacute;rico medio por unidad de &aacute;rea, Qt
73.09 kW/mr2
Catalizador
1990.6 kgcat/mcat3
Densidad de la part&iacute;cula, ρp
Radio externo de la part&iacute;cula equivalente, ξeq
0.002585 mcat
Radio interno de la part&iacute;cula equivalente, ξin
0.00158 mcat
Condiciones de entrada por tubo
Caudal de la alimentaci&oacute;n, Ft
0
44.06 kmol/h
Temperatura, T 0
550 &deg;C
Presi&oacute;n total, p t0
38.7 bar
Composici&oacute;n de la alimentaci&oacute;n
y H0 2
2.796 %
0
mon&oacute;xido de carbono, y CO
0
di&oacute;xido de carbono, y CO
2
0
metano, y CH
4
0
vapor, y H 2O
0.768 %
Fracci&oacute;n molar de hidr&oacute;geno,
Fracci&oacute;n molar de
Fracci&oacute;n molar de
Fracci&oacute;n molar de
Fracci&oacute;n molar de
0.157 %
22.78 %
72.79 %
0
Fracci&oacute;n molar de inertes, y inertes
0.7029 %
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Figura 4-1: Perfiles axiales de temperatura de piel de tubo (Tw), temperatura media radial ( T ) y
temperatura del gas de proceso predicha por el modelo 1D (T1D), para reformadores de fuego
superior (l&iacute;neas discontinuas) y lateral (l&iacute;neas continuas).
En las Figuras 4-2 y 4-3 se presentan los gradientes radiales de temperatura en tres
posiciones axiales diferentes del tubo catal&iacute;tico para los dise&ntilde;os de fuego lateral y superior,
respectivamente. Los valores de temperatura media radial tambi&eacute;n se indican en las
Figuras 4-2 y 4-3. Tal como fue reportado (por ejemplo, por Rostrup-Nielsen, 1984a), los
gradientes radiales de temperatura ( Tr =dti
2
− Tr =0 ) son significativos a lo largo de todo el
reactor. Como consecuencia de los altos flujos cal&oacute;ricos transferidos a los tubos de
reformado cerca de la entrada del reactor, el dise&ntilde;o de fuego superior presenta gradientes
radiales de temperatura m&aacute;s importantes que la unidad de fuego lateral hasta
aproximadamente z = 6.5 m. Para ambos dise&ntilde;os, los gradientes radiales de temperatura
tienden a decrecer hacia la salida del reactor debido a los menores flujos cal&oacute;ricos locales y
a las menores velocidades de las reacciones de reformado.
120
An&aacute;lisis Bidimensional de Reformadores Primarios Industriales
900
900
13
m
Lecho Catal tico
6m
800
2m
700
800
700
z=6m
T ( C)
T ( C)
z = 13 m
600
600
z=2m
500
-0.076
d ti / 2
-0.038
0
0.038
r (m)
500
0.076
d ti / 2
Figura 4-2: Dise&ntilde;o de fuego lateral. Gradientes radiales de temperatura en el tubo catal&iacute;tico, para
tres posiciones axiales diferentes. L&iacute;neas continuas: temperaturas de pared y gas, l&iacute;nea discontinua:
temperaturas de equilibrio (Teq)y •: temperatura media radial.
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Figura 4-3: Dise&ntilde;o de fuego superior. Gradientes radiales de temperatura en el tubo catal&iacute;tico, para
tres posiciones axiales diferentes. L&iacute;neas continuas: temperaturas de pared y gas, l&iacute;nea discontinua:
temperaturas de equilibrio (Teq) y •: temperatura media radial.
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Las Figuras 4-2 y 4-3 tambi&eacute;n incluyen las correspondientes curvas de temperaturas
de equilibrio (Teq). El valor de Teq es la temperatura necesaria para alcanzar el mismo nivel
de conversi&oacute;n de metano que aquel que predice el modelo 2D para cada posici&oacute;n axial y
radial, si se asumen condiciones de equilibrio. Los gradientes radiales para Teq son
relativamente bajos, pero tienden a ser mayores cerca de la entrada del reactor.
Debido al importante fen&oacute;meno de mezclado radial de masa (altos caudales) y en
concordancia con Rostrup-Nielsen (1993a), los gradientes radiales de concentraci&oacute;n
predichos por el modelo 2D propuesto son relativamente suaves para todas las especies
qu&iacute;micas (ver Figura 4-4).
0.2
0.03
CH 4
CO2
0.02
yk
yk
0.16
0.12
0.01
H2
CO
0.08
0
0.0157
0.0314
r (m)
0.0471
0
0.0628
d ti / 2
Figura 4-4: Gradientes radiales de las fracciones molares de CH4, H2, CO y CO2 en el tubo
catal&iacute;tico para la posici&oacute;n axial z = 2 m.
Sin embargo, las peque&ntilde;as variaciones radiales de composici&oacute;n calculadas tienden a
ser mayores cerca de la entrada del reactor, conduciendo a diferencias en Teq entre la pared
y el centro del tubo de alrededor de 20 y 28 &deg;C para los dise&ntilde;os de fuego lateral y superior,
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respectivamente. Una mayor aproximaci&oacute;n al equilibrio (T-Teq) se observa a medida que se
avanza hacia la salida del reactor y esta aproximaci&oacute;n es m&aacute;xima en el centro del tubo. En
z = 13 m (a la salida del tubo) las temperaturas medias radiales para ambos dise&ntilde;os son
similares (Figura 4-1), no obstante la aproximaci&oacute;n al equilibrio es mayor en el caso del
reformador de fuego superior y por lo tanto se obtiene un nivel de conversi&oacute;n de metano
sup
lat
m&aacute;s alto ( xCH
= 56.8 %, xCH
= 52.6 % ). Esto est&aacute; en concordancia con el mayor nivel
4
4
t&eacute;rmico medio observado en la Figura 4-1 para el dise&ntilde;o de fuego superior. Sin embargo,
la mejora en las velocidades de producci&oacute;n que se alcanzan utilizando un horno de fuego
superior pueden verse balanceadas por la mayor tensi&oacute;n mec&aacute;nica a la que se encuentra
sometido el tubo de reformado debido a la presencia de mayores flujos cal&oacute;ricos en
posiciones axiales para las cuales las temperaturas de piel de tubo son relativamente altas
(por ejemplo, z = 2 m). Para ambos dise&ntilde;os, la lejan&iacute;a a las condiciones de equilibrio cerca
de la pared indica que la operaci&oacute;n del reformador puede ser optimizada en el sentido
radial.
La forma del perfil radial de temperatura y las diferencias Tr =dti / 2 − Tr =0 calculadas
para el dise&ntilde;o de fuego lateral a lo largo de toda la longitud del reactor, son similares a
aquellas medidas en un mono tubo de una planta piloto, reportadas por Rostrup-Nielsen
(1984a). Mas a&uacute;n, las aproximaciones al equilibrio radiales [T(r)-Teq(r)] est&aacute;n en buen
acuerdo con los datos presentados por Rostrup-Nielsen et al., (1988). Los resultados
obtenidos con el modelo 2D indican una buena capacidad del modelo para seguir las
tendencias observadas experimentalmente de las principales variables operativas.
El modelo heterog&eacute;neo bidimensional presentado en la Secci&oacute;n 4.2. permite adem&aacute;s
investigar las velocidades de reacci&oacute;n de metano, los factores de efectividad y los
gradientes de composici&oacute;n dentro de la part&iacute;cula de catalizador, a lo largo de la coordenada
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radial del reactor. Para el dise&ntilde;o de fuego lateral, la velocidad de reacci&oacute;n de metano
obs
observada ( rCH
= η1 r1 + η 3 r3 ) muestra una variaci&oacute;n importante a lo largo de la
4
coordenada radial (ver Figura 4-5). B&aacute;sicamente, las velocidades de reacci&oacute;n de metano
siguen la tendencia exhibida por el perfil radial de temperatura debido a que los perfiles
radiales de composici&oacute;n son relativamente planos. Es importante notar que los valores de
obs
rCH
en el centro del tubo son aproximadamente la mitad de la velocidad de reacci&oacute;n
4
obs
. En consecuencia, el aprovechamiento de la porci&oacute;n de
observada media radial rCH
4
catalizador localizada cerca del eje central del tubo es pobre. Este comportamiento,
descripto para z = 6 m (Figura 4-5), tambi&eacute;n fue encontrado para las dem&aacute;s posiciones
axiales. El significativo descenso en la velocidad de reacci&oacute;n observada hacia el centro del
tubo ocurre a pesar del incremento en los factores de efectividad η1 y η3 (Figura 4-5).
obs
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4
η3
0.035
720
T
0.025
700
0.015
0
760
0.0157
0.0314
r (m)
T ( C)
ηi x 10 , rCH 4 (kmol/kgcat h)
0.065
0.0471
680
0.0628
d ti / 2
Figura 4-5: Perfiles radiales de la velocidad de reacci&oacute;n de metano observada, de los factores de
efectividad de las reacciones (2-1) y (2-3), y de la temperatura del gas de proceso.
Posici&oacute;n axial z = 6 m.
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Los gradientes radiales de temperatura conducen a otro fen&oacute;meno interesante, la
inversi&oacute;n de la reacci&oacute;n de desplazamiento de gas de agua (2-2) a lo largo de la direcci&oacute;n
radial del tubo catal&iacute;tico. En la Figura 4-6 se muestra la curva de la velocidad de reacci&oacute;n
sobre la superficie del catalizador r2s en la posici&oacute;n axial z = 6 m. Cerca de la pared del
tubo, r2s cambia de valores positivos a negativos. En consecuencia, el factor de efectividad
η2 presenta una discontinuidad en la cota radial donde r2s = 0. Xu y Froment (1989b);
Elnashaie et al., (1992a y b), entre otros, reportaron un comportamiento an&aacute;logo a lo largo
de la coordenada axial del reactor, sin embargo la inversi&oacute;n en la direcci&oacute;n radial solo fue
reportada por Pedernera et al., (2003).
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Figura 4-6: Perfiles radiales de la velocidad de reacci&oacute;n intr&iacute;nseca sobre la superficie del
catalizador y del factor de efectividad para la reacci&oacute;n (2-2), y de la temperatura del gas de
proceso. Posici&oacute;n axial z = 6 m.
La inversi&oacute;n de la reacci&oacute;n (2-2) en la coordenada radial ocurre para z ≥ 5.2 m. Para
la posici&oacute;n axial z = 5.2 m, la discontinuidad en el factor de efectividad tiene lugar muy
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cerca de la pared del reactor. No obstante, a medida que la temperatura del gas media
radial aumenta a lo largo de la coordenada axial, la localizaci&oacute;n de la discontinuidad se
desplaza hacia posiciones radiales m&aacute;s pr&oacute;ximas al centro del tubo (por ejemplo, a la salida
del reactor, la inversi&oacute;n de la reacci&oacute;n (2-2) se produce en r = dti /4 = 0.0314 m).
Debido a los fuertes gradientes radiales de temperatura en el tubo de reformado, el
comportamiento de las part&iacute;culas de catalizador es diferente en cada posici&oacute;n radial. En las
Figuras 4-7 y 4-8, se muestran los perfiles de velocidad de reacci&oacute;n de metano
( rCH 4 = r1 + r3 ) y de presi&oacute;n parcial de metano ( p s ,CH 4 ) dentro de la part&iacute;cula de
catalizador para tres posiciones radiales distintas, respectivamente. En todos los casos, la
reacci&oacute;n ocurre en una zona estrecha cercana a la superficie del catalizador, s&oacute;lo alrededor
del 2.5% de la profundidad total de la part&iacute;cula de catalizador equivalente se usa para la
reacci&oacute;n. Para las condiciones seleccionadas, el gas de proceso alcanza pr&aacute;cticamente
condiciones de equilibrio qu&iacute;mico para ξ* &gt; 0.025 (Figuras 4-7 y 4-8). A medida que se
incrementa la posici&oacute;n radial en el reactor (r) hacia la pared del tubo, la temperatura y en
consecuencia la velocidad de reacci&oacute;n sobre la superficie del catalizador tambi&eacute;n
aumentan. Adem&aacute;s, los cambios de rCH 4 dentro de la part&iacute;cula son m&aacute;s abruptos (Figura
4-7). Asociado a lo anterior, las ca&iacute;das en la presi&oacute;n parcial de metano dentro de la
part&iacute;cula son mayores cerca de la pared del tubo (Figura 4-8). Los perfiles internos de
composici&oacute;n del gas dependen de la posici&oacute;n radial del tubo en la que se ubica la part&iacute;cula
de catalizador. A pesar de ello, para todas las posiciones axiales y radiales en el reactor, se
observa un uso deficiente de la part&iacute;cula de catalizador.
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Figura 4-7: Perfiles de la velocidad de reacci&oacute;n de metano ( rCH 4 = r1 + r3 ) dentro de la part&iacute;cula
de catalizador, para tres posiciones radiales en el tubo de reformado y la posici&oacute;n axial z = 6 m.
Radio interno del tubo = dti /2 = 0.0628 m.
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Figura 4-8: Perfiles de presi&oacute;n parcial de metano ( p s ,CH ) dentro de la part&iacute;cula de catalizador,
4
para tres posiciones radiales en el tubo de reformado y la posici&oacute;n axial z = 6 m.
Radio interno del tubo = dti /2 = 0.0628 m.
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4.5. El modelo heterog&eacute;neo bidimensional como una herramienta para mejorar la
performance de los reformadores primarios industriales
Los resultados de la simulaci&oacute;n de los reformadores industriales por medio del
modelo 2D muestran que la velocidad de reacci&oacute;n de metano cae significativamente cerca
del eje central del tubo, debido b&aacute;sicamente a los importantes gradientes radiales en
temperatura. Si bien las part&iacute;culas de catalizador no son usadas eficientemente en ninguna
coordenada axial o radial, el an&aacute;lisis 2D indica que el catalizador localizado en la parte
central del tubo de reformado est&aacute; particularmente subutilizado. Por esta raz&oacute;n, en esta
Secci&oacute;n se estudiar&aacute;n la influencia del di&aacute;metro del tubo de reformado y de la distribuci&oacute;n
de actividad catal&iacute;tica sobre la performance del catalizador y la operaci&oacute;n del reactor
industrial.
La geometr&iacute;a de la part&iacute;cula de catalizador deber&iacute;a ser optimizada para que el
volumen de la misma sea mejor empleado por las reacciones de reformado. Este aspecto no
ser&aacute; considerado en las Secciones siguientes, sin embargo merece investigaciones futuras.
4.5.1. Influencia del di&aacute;metro del tubo de reformado
Para el presente an&aacute;lisis se eligen tres di&aacute;metros de tubo diferentes, sus
correspondientes di&aacute;metros internos y externos se presentan en la Tabla 4-2. Los di&aacute;metros
seleccionados corresponden a datos geom&eacute;tricos reportados para tubos est&aacute;ndar de
reformado (Rostrup-Nielsen et al., 1988).
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Tabla 4-2: Ca&iacute;da de presi&oacute;n, conversi&oacute;n de metano y temperatura de gas de salida para tubos de
diferentes di&aacute;metros.
Conversi&oacute;n de
Temperatura de
gas de salida, T L
Ca&iacute;da de presi&oacute;n,
∆pt
0.64
842.3 &ordm;C
5.7 bar
0.152 m
0.52
805.6 &ordm;C
5.2 bar
0.175 m
0.48
776.5 &ordm;C
5.1 bar
Di&aacute;metro
interno, dti
Di&aacute;metro
externo, dte
0.084 m
0.100 m
0.126 m
0.155 m
L
metano, x CH
4
En la Figura 4-9 se muestran los gradientes t&eacute;rmicos radiales que se obtienen para la
posici&oacute;n axial z = 6 m y los tres di&aacute;metros de tubo en estudio. A medida que el di&aacute;metro
del tubo disminuye los gradientes radiales de temperatura decrecen y el nivel t&eacute;rmico
L
) de salida
aumenta. Las mayores temperaturas (T L) y conversiones de metano ( xCH
4
(Tabla 4-2) encontradas para los tubos de menor di&aacute;metro se deben a que los flujos
cal&oacute;ricos transferidos por unidad de masa de metano alimentado son mayores.
875
Lecho Catal tico
825
825
775
775
d ti = 0.084 m
725
725
T ( C)
T ( C)
875
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675
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625
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0
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0.4
0.8
1.2
Figura 4-9: Gradientes radiales de temperatura para diferentes di&aacute;metros internos y externos de
tubo en la posici&oacute;n axial z = 6 m.
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Aunque se seleccion&oacute; el mismo caudal m&aacute;sico espec&iacute;fico para todos los di&aacute;metros de
tubo, la ca&iacute;da de presi&oacute;n aumenta levemente a medida que disminuye el di&aacute;metro. Este
comportamiento es consecuencia de las menores densidades de gas (y mayores velocidades
de gas asociadas), causadas por los mayores niveles t&eacute;rmicos medios presentes en los tubos
m&aacute;s peque&ntilde;os.
En la Figura 4-10 se presentan el n&uacute;mero de tubos (Nt) y la masa total de catalizador
(W) requeridos para una dada velocidad total de consumo de metano (es decir, del reactor
completo), relativos al caso de dti = 0.126 m. Los tubos de menor di&aacute;metro permiten
obtener mayores conversiones (Tabla 4-2) y por consiguiente, mayores capacidades de
reactor por tubo.
2
N t , W relativos
Nt
1.6
1.2
0.8
W
0.4
0.08
0.1
0.12
d ti (m)
0.14
0.16
Figura 4-10: Influencia del di&aacute;metro del tubo sobre el n&uacute;mero de tubos y la masa de catalizador
necesarios para mantener una determinada velocidad total de consumo de metano. Las cantidades
son relativas al caso base (dti = 0.126m).
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Como consecuencia de un uso m&aacute;s eficiente del catalizador, la masa total de
catalizador para una dada capacidad de planta disminuye a medida que el di&aacute;metro del tubo
decrece. Sin embargo, para mantener constante la velocidad total de producci&oacute;n se
necesitan m&aacute;s tubos. La selecci&oacute;n del di&aacute;metro del tubo de reformado constituye una
decisi&oacute;n de compromiso ya que su reducci&oacute;n causa una disminuci&oacute;n en el volumen de
catalizador necesario, un leve incremento en la ca&iacute;da de presi&oacute;n y un aumento en el tama&ntilde;o
de los complejos sistemas de distribuci&oacute;n de entrada y salida como consecuencia del
mayor n&uacute;mero de tubos.
4.5.2. Distribuci&oacute;n &oacute;ptima de actividad catal&iacute;tica en el tubo de reformado
Con el prop&oacute;sito de mejorar la operaci&oacute;n del reactor, se analizan diferentes
distribuciones de actividad catal&iacute;tica. Para este estudio se asume que s&oacute;lo hay disponibles,
para cargar los tubos de reformado, dos catalizadores de id&eacute;ntica forma de part&iacute;cula y
diferente actividad (α1 y α2). Todas las configuraciones consideradas se presentan en la
Tabla 4-3. La distribuci&oacute;n I corresponde a un lecho catal&iacute;tico caracterizado por una
actividad media constante ( α ), la cual se calcula como sigue:
α = β a α 1 + (1 − β a ) α 2
(4-16)
donde β a = Va V R representa a la fracci&oacute;n de volumen del reactor empacada con el
catalizador de mayor actividad (α1). Esta distribuci&oacute;n de actividad podr&iacute;a alcanzarse en
forma aproximada si un volumen Va de un catalizador de actividad α1 se mezcla
homog&eacute;neamente (fuera del reformador) con un volumen ( V R − Va ) del catalizador con
actividad α2. Para la distribuci&oacute;n II, el catalizador de mayor actividad (α1) se localiza en el
&aacute;nulo externo del tubo, mientras que el catalizador de menor actividad se ubica en el centro
del mismo.
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Tabla 4-3: Distribuciones axiales y radiales de catalizadores de diferente actividad.
Distribuci&oacute;n
β a = Va V R
Representaci&oacute;n esquem&aacute;tica
α
I
zc = L
0
α2
II
α1
0
α1
rc
0
1 − rc2
z c=L
α2
α1
III
0
zc
zc
α2
IV
0
α1
1− zc
zc
α1
V
α2
0
α1
rc
(
z c 1 − rc2
)
zc
0
α1
α2
VI
0
0
α1
zc
132
rc
(1 − z )(1 − r )
c
2
c
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Las configuraciones III y IV representan lechos con distribuciones axiales de
catalizadores de diferente actividad. Para el caso III, el catalizador m&aacute;s activo se dispone a
la entrada del reactor (hasta zc), mientras que para el esquema IV las part&iacute;culas de
catalizador con mayor actividad se ubican al final del reactor (desde zc hasta z = L = 13 m).
Los casos V y VI son ejemplos de distribuciones axiales-radiales combinadas. Las
expresiones para calcular la fracci&oacute;n de volumen del reactor empacada con el catalizador
de mayor actividad, para todas las configuraciones consideradas, se resumen en la Tabla
4-3.
La influencia de las distribuciones radiales y axiales de actividad catal&iacute;tica sobre la
performance del reactor se analiza para las siguientes situaciones: a) un catalizador
desactivado con una actividad α2 = 0.54 tiene que ser parcial o totalmente reemplazado con
un catalizador fresco (α1 = 1), y b) el reformador est&aacute; operando con un catalizador est&aacute;ndar
(α2 = 1) y debe evaluarse la ventaja de utilizar un catalizador de mayor actividad (α1 =
2.2).
4.5.2.1.Caso a: Reemplazo de un catalizador desactivado por uno fresco
Para este estudio se selecciona un reformador de fuego superior y se asume, que
todas las distribuciones de actividad catal&iacute;tica est&aacute;n sometidas a un mismo perfil de flujo
cal&oacute;rico. Este perfil axial de flujo cal&oacute;rico se corresponde con aquel reportado por
Dybkjaer (1995), con un flujo cal&oacute;rico medio de 78.5 kW/m2. En la Figura 4-11 se
muestra, para diferentes fracciones de volumen del catalizador de mayor actividad, la
m&aacute;xima temperatura de pared de tubo (Tw,max) calculada con las distribuciones I a III y V.
La Tw,max para βa = 0 es la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo (915.6 &ordm;C) que se obtiene
con un lecho catal&iacute;tico totalmente empacado con el catalizador desactivado (α2 = 0.54).
Por su parte, un tubo de reformado completamente empacado con un catalizador fresco
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(α1 = 1) tiene un factor βa = 100 % y un valor de Tw,max de 897 &ordm;C. La conversi&oacute;n de
metano para βa igual a 0 y 100 % es de 52.6 y 53.3 %, respectivamente. Las conversiones
de metano para todas las dem&aacute;s distribuciones de actividad y fracciones de volumen βa,
est&aacute;n comprendidas entre los l&iacute;mites dados por los casos de βa igual a 0 y 100 %.
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Figura 4-11 M&aacute;xima temperatura de pared de tubo para las configuraciones I, II, III y V como
funci&oacute;n de la fracci&oacute;n de volumen del catalizador de mayor actividad. Dise&ntilde;o de fuego superior.
El reemplazo total del catalizador desactivado causa una disminuci&oacute;n de
aproximadamente 19 &ordm;C en la m&aacute;xima temperatura de pared de tubo. Este fen&oacute;meno es
ampliamente conocido, sin embargo una distribuci&oacute;n axial y radial permitir&iacute;a reducir
significativamente el valor de Tw,max, usando vol&uacute;menes de catalizador fresco
sustancialmente menores.
Para todos los valores de βa, la distribuci&oacute;n anular II conduce a m&aacute;ximas
temperaturas de piel de tubo menores que aquellas que se obtienen con la configuraci&oacute;n I.
En efecto, para la distribuci&oacute;n II, el catalizador fresco est&aacute; selectivamente localizado en
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aquellas zonas radiales en las que la velocidad de reacci&oacute;n de metano debe ser maximizada
con el objeto de reducir la Tw,max. Aunque la configuraci&oacute;n II constituye una alternativa
atractiva, la distribuci&oacute;n axial III es claramente superior para βa mayores que 37 %. M&aacute;s
a&uacute;n, utilizando este volumen de catalizador activo, la configuraci&oacute;n III permite disminuir
la Tw,max hasta 897 &ordm;C, que es el valor m&iacute;nimo alcanzable con un reactor totalmente
empacado con catalizador fresco. El catalizador fresco se usa m&aacute;s eficientemente mediante
la distribuci&oacute;n III porque se encuentra ubicado a la entrada del reactor, donde se desarrolla
la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo (ver Figura 4-1). En consecuencia, para los dise&ntilde;os
de fuego superior, el volumen del catalizador m&aacute;s activo deber&iacute;a ser distribuido desde la
entrada hasta una posici&oacute;n axial superior a aquella donde tiene lugar la m&aacute;xima
temperatura de pared de tubo.
Tal como se menciona en la Secci&oacute;n 4.4., el an&aacute;lisis bidimensional del reformador
indica que las velocidades de reacci&oacute;n son bajas en el centro del tubo y que la Tw,max para el
horno de fuego superior se localiza en el primer tercio del reactor. Por consiguiente, una
distribuci&oacute;n de actividad capaz de considerar ambas caracter&iacute;sticas esenciales del
reformador podr&iacute;a ser superadora. Por esta raz&oacute;n, tambi&eacute;n se estudia la configuraci&oacute;n V
con un valor fijo zc = 4.81 m (37% de la longitud total del tubo, L = 13 m) y un rc variable.
Tal como se puede observar en la Figura 4-11, la distribuci&oacute;n V conduce a menores Tw,max
que las configuraciones I a III, para todos los valores de βa. M&aacute;s a&uacute;n, la distribuci&oacute;n V
permite obtener la misma Tw,max usando el menor volumen de catalizador activo. Por
ejemplo, para un valor m&aacute;ximo de temperatura de piel de tubo de alrededor de 899 &ordm;C, el
volumen de catalizador m&aacute;s activo requerido por las distribuciones I a III y V es de 82.5,
56.5, 30.5 y 23.4 %, respectivamente. Las configuraciones IV y VI no son convenientes
para los dise&ntilde;os de fuego superior, en efecto el volumen activo no est&aacute; ubicado en las
posici&oacute;n axial donde tiene lugar la m&aacute;xima temperatura de pared de tubo.
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En la Figura 4-12 se muestran los perfiles axiales de temperatura de pared obtenidos
para las distribuciones de actividad catal&iacute;tica A a F indicadas en la Figura 4-11.
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Figura 4-12: Perfiles axiales de temperatura de piel de tubo para las distribuciones de actividad
catal&iacute;tica A a F indicadas en la Figura 4-11.
Para los casos B a E, se usa el mismo volumen del catalizador m&aacute;s activo (es decir,
βa = 23.4 %). Las bruscas variaciones en las pendientes de las curvas correspondientes a
los casos C y E se producen en las posiciones axiales donde tiene lugar una discontinuidad
en la actividad catal&iacute;tica. Para βa = 23.4 %, la distribuci&oacute;n III (punto C de la Figura 4-11, zc
= 3.042 m = 0.234 L) no es efectiva porque el catalizador m&aacute;s activo no est&aacute; ubicado en las
posiciones de mayor temperatura de pared. No obstante, para la distribuci&oacute;n axial V (punto
E de la Figura 4-11) la misma cantidad de catalizador fresco (23.4 %) se dispone en forma
anular hasta zc = 4.81 m (37% de la longitud total del tubo L = 13 m), posici&oacute;n axial por
encima de la localizaci&oacute;n de Tw,max. En otras palabras, una determinada masa del
catalizador m&aacute;s activo puede ser usada m&aacute;s eficientemente si se adopta la configuraci&oacute;n V.
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Un reemplazo del 23.4 % de un catalizador desactivado por uno fresco, seleccionando la
distribuci&oacute;n V (zc = 4.81 m = 37% de la longitud total del tubo L = 13 m), conduce a Tw,max
(~899 &ordm;C) s&oacute;lo 2 &ordm;C m&aacute;s alta que la m&iacute;nima alcanzable (es decir, 897 &ordm;C para βa = 100%).
El caso a tambi&eacute;n fue analizado para un dise&ntilde;o de fuego lateral. Ya que para este
tipo de unidades la m&aacute;xima temperatura de pared tiene lugar a la salida del reactor, el
mejor reemplazo del catalizador desactivado por uno fresco fue proporcionado por la
configuraci&oacute;n VI.
4.5.2.2.Caso b: Uso de un catalizador de mayor actividad
Este caso se ilustra para un reformador de fuego lateral. Para este an&aacute;lisis y todas las
configuraciones de actividad catal&iacute;tica consideradas, tambi&eacute;n se selecciona un perfil axial
de flujo cal&oacute;rico constante, el cual se corresponde con el perfil de flujo cal&oacute;rico medio de
90.6 kW/m2 reportado por Dybkjaer (1995). En la Figura 4-13, se muestran las m&aacute;ximas
temperatura de pared de tubo calculadas con las distribuciones de actividad I, II, IV y VI.
Para un lecho completamente empacado con un catalizador est&aacute;ndar (α2 = 1), la Tw,max es
de 922.5 &ordm;C (ver Tw,max para βa = 0). El reemplazo total del catalizador est&aacute;ndar por uno
m&aacute;s activo (α1 = 2.2) causa una disminuci&oacute;n en Tw,max de alrededor de 18.3 &ordm;C (ver Tw,max
para βa = 100 %). Las conversiones para todas las distribuciones de actividad y fracciones
βa var&iacute;an entre 57.4 y 58.6 %, que son las conversiones de metano para βa igual a 0 y 100
%, respectivamente. Como en el caso a, el cambio de actividad (de α2 = 1 a 2.2) no
introduce cambios importantes en la conversi&oacute;n, lo cual confirma que la velocidad de
producci&oacute;n est&aacute; determinada en gran medida por el fuljo cal&oacute;rico entregado al reformador.
En la Figura 4-13, tambi&eacute;n se muestra que la configuraci&oacute;n VI (para un valor fijo zc = 6.5
m = 0.5 L) se convierte claramente en la mejor alternativa para reducir simult&aacute;neamente el
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valor de Tw,max y la masa del catalizador de mayor actividad. Por ejemplo, una Tw,max de
906 &ordm;C puede alcanzarse usando vol&uacute;menes de reactor empacados con el material m&aacute;s
activo de 26, 47, 52 y 82 % para las distribuciones VI, IV, II y I, respectivamente.
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Figura 4-13: M&aacute;xima temperatura de pared de tubo para las distribuciones de actividad catal&iacute;tica I,
II, IV y VI como funci&oacute;n de la fracci&oacute;n de volumen del catalizador m&aacute;s activo. Dise&ntilde;o de fuego
lateral.
Para el caso en estudio (caso b), la distribuci&oacute;n radial-axial (es decir, la
configuraci&oacute;n V) tambi&eacute;n permiti&oacute; reducir simult&aacute;neamente los valores de Tw,max y βa para
el reformador de fuego superior.
La distribuci&oacute;n de actividad radial-axial combinada ofrece ventajas m&aacute;s
significativas para los reformadores de fuego lateral que para los de fuego superior.
Aunque las distribuciones radiales de catalizador propuestas resultar&iacute;an dif&iacute;cil de
implementar en la pr&aacute;ctica industrial para valores de βa cercanos al 0 y 100 % (s&oacute;lo unas
pocas part&iacute;culas pueden ser ubicadas en la secci&oacute;n transversal del tubo), las
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configuraciones anulares II, V y IV ser&iacute;an realizables para el rango de valores intermedios
de βa.
4.6. Conclusiones
En el presente Cap&iacute;tulo se estudia la operaci&oacute;n de reformadores primarios
industriales mediante un modelo heterog&eacute;neo bidimensional que contabiliza rigurosamente
el problema de difusi&oacute;n-reacci&oacute;n dentro de la part&iacute;cula catal&iacute;tica. El modelo 2D propuesto,
que no hab&iacute;a sido publicado por otros autores, resulta una herramienta &uacute;til para identificar
las zonas del lecho catal&iacute;tico y dentro de la part&iacute;cula de catalizador que est&aacute;n pobremente
aprovechadas y para proponer mejoras que permitan obtener un uso m&aacute;s eficiente del
catalizador. En efecto permite simular con rigurosidad el comportamiento dentro del pellet
catal&iacute;tico y, por consiguiente, analizar los fen&oacute;menos locales (a nivel part&iacute;cula) para
cualquier posici&oacute;n radial y axial en los tubos de reformado.
Para los reformadores de fuego lateral y superior, la velocidad observada de
conversi&oacute;n de metano, decrece fuertemente desde la pared hacia el centro del tubo. Debido
a que los gradientes radiales de concentraci&oacute;n son poco importantes, los perfiles radiales de
la velocidad de reacci&oacute;n quedan b&aacute;sicamente determinados por la variaci&oacute;n radial de
temperatura.
Es ampliamente conocido que la reacci&oacute;n de desplazamiento de gas de agua
(reacci&oacute;n 2-2) invierte su direcci&oacute;n en una cierta posici&oacute;n axial del tubo. Este mismo
fen&oacute;meno se observ&oacute; a lo largo de la direcci&oacute;n radial en la segunda secci&oacute;n del tubo de
reformado. La coordenada radial, a la cual se invierte la reacci&oacute;n (2-2), se desplaza desde
la pared hacia el centro del tubo a medida que la posici&oacute;n axial y la temperatura del gas de
proceso aumentan.
139
Cap&iacute;tulo 4
Para los dos dise&ntilde;os estudiados, los gradientes radiales de temperatura son m&aacute;s
significativos cerca de la entrada del reactor. Este efecto es particularmente notable para el
horno de fuego superior, el cual presenta mayores flujos cal&oacute;ricos locales cerca de la
entrada del reactor. Para ambas configuraciones y todas las posiciones axiales, la
aproximaci&oacute;n al equilibrio qu&iacute;mico es mayor hacia el centro del tubo.
Las fuertes variaciones radiales encontradas para la velocidad de reacci&oacute;n de metano
indican que el catalizador localizado en las proximidades al eje central del tubo representa
una pobre contribuci&oacute;n a la velocidad global de producci&oacute;n. Por esta raz&oacute;n, el di&aacute;metro del
tubo y la distribuci&oacute;n de actividad catal&iacute;tica tienen una significativa influencia sobre la
performance del reactor. Para un determinado caudal m&aacute;sico espec&iacute;fico, a medida que el
di&aacute;metro del tubo disminuye la conversi&oacute;n y la capacidad del reactor aumentan, si se
mantiene constante la temperatura de pared. Las distribuciones de actividad catal&iacute;tica
radial-axial combinadas (configuraciones V y VI) permiten reducir significativamente la
m&aacute;xima temperatura de piel de tubo y simult&aacute;neamente minimizar la masa del catalizador
de mayor actividad. El uso de las distribuciones de actividad combinadas result&oacute; adecuado
para catalizadores con diferentes niveles de actividad y los dise&ntilde;os de fuego lateral y
superior. Aunque la reproducci&oacute;n de las distribuciones de actividad catal&iacute;tica propuestas
puede no ser exacta en la pr&aacute;ctica industrial, el conocimiento de las mismas ofrece
informaci&oacute;n interesante para mejorar la performance de unidades existentes. La posibilidad
de implementar las configuraciones anulares II, V y IV, resulta factible para un rango de
valores intermedios de βa, que depende de la relaci&oacute;n di&aacute;metro de part&iacute;cula a di&aacute;metro del
tubo (es decir, del n&uacute;mero de part&iacute;culas que pueden ser ubicadas en la secci&oacute;n transversal
del tubo).
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5. INFLUENCIA DEL ENVENENAMIENTO DEL CATALIZADOR
POR
AZUFRE
SOBRE
LA
PERFORMANCE
DE
UN
REFORMADOR PRIMARIO
5.1. Introducci&oacute;n
La operaci&oacute;n de un reformador industrial primario est&aacute; influenciada por diversos
factores, entre los que posee particular relevancia el nivel de actividad del catalizador de
n&iacute;quel. El azufre, un componente natural en las corrientes de hidrocarburos, ingresa con la
alimentaci&oacute;n al reformador a pesar de la etapa previa de desulfurizaci&oacute;n. A&uacute;n en peque&ntilde;as
cantidades (es decir, en un rango de partes por bill&oacute;n), el azufre reduce gradualmente la
actividad del catalizador causando un deterioro de la performance del reformador. La
p&eacute;rdida de actividad catal&iacute;tica debida a un envenenamiento por azufre disminuye las
velocidades de las reacciones endot&eacute;rmicas de reformado y por consiguiente reduce el
consumo de calor, conduciendo a un incremento de las temperaturas del catalizador y de la
pared de tubo. Bajo condiciones normales de operaci&oacute;n, los tubos son la parte m&aacute;s caliente
del reformador y operan cerca de su l&iacute;mite de estabilidad estructural (Sukumaran Nair,
2000). Mas a&uacute;n, los mayores niveles t&eacute;rmicos causados por la desactivaci&oacute;n tienden a
aumentar el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n. Bajo condiciones de envenenamiento, la
conversi&oacute;n del reactor puede mantenerse constante (dentro de ciertos l&iacute;mites) si se
incrementa gradualmente la generaci&oacute;n de calor en el horno. Cuando la temperatura de
pared de tubo se aproxima a valores inaceptables, la generaci&oacute;n de calor no puede
aumentarse m&aacute;s y si el catalizador no se reemplaza, la conversi&oacute;n de metano decae.
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El equilibrio de adsorci&oacute;n qu&iacute;mica del azufre depende de la relaci&oacute;n H2S/H2 y de la
temperatura del gas. Isotermas de adsorci&oacute;n tipo Langmuir y Temkin fueron usadas para
correlacionar datos experimentales (Christiansen y Andersen, 1980; Alstrup et al., 1981;
Rostrup-Nielsen, 1982a; Bak Hansen et al., 1992). Sin embargo, ambas isotermas
presentan limitaciones para simular de manera simult&aacute;nea el fen&oacute;meno de envenenamiento
por azufre en la part&iacute;cula de catalizador y la operaci&oacute;n del reformador. La isoterma tipo
Langmuir no es capaz de cuantificar en forma exacta los datos experimentales. Sin
embargo, Christiansen y Andersen (1980) demostraron que el modelo de envenenamiento
por azufre representando el fen&oacute;meno por una isoterma de adsorci&oacute;n tipo Langmuir,
permite seguir la tendencia de datos industriales cualitativamente. La isoterma tipo
Temkin, que ajusta razonablemente bien los datos experimentales, falla para valores de
cubrimiento por azufre pr&oacute;ximos a cero y uno (Rostrup-Nielsen, 1982a). Por lo tanto, para
una mejor descripci&oacute;n de la adsorci&oacute;n qu&iacute;mica de azufre se requieren expresiones
adicionales que permitan reproducir los datos experimentales y que sean adecuadas para el
modelado dentro de un amplio rango de relaciones H2S/H2 posibles de encontrar en un
reformador industrial.
Christiansen y Andersen (1980) presentaron un modelo matem&aacute;tico para simular el
envenenamiento por azufre en reformadores con vapor, basado en una isoterma tipo
Langmuir. Estos autores supusieron en el reactor perfiles axiales de conversi&oacute;n y
temperatura de gas invariantes en el tiempo. Adem&aacute;s, asumieron constantes la temperatura
de gas y la concentraci&oacute;n de hidr&oacute;geno dentro de la part&iacute;cula de catalizador. RostrupNielsen (1982a) utiliz&oacute; el modelo matem&aacute;tico derivado por Christiansen y Andersen
(1980), representado al equilibrio de adsorci&oacute;n por una isoterma tipo Temkin. Sin
embargo, ninguno de estos dos modelos puede predecir los cambios en composici&oacute;n y
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temperatura dentro del tubo de reformado a medida que procede el fen&oacute;meno de
envenenamiento.
Bak Hansen et al. (1992) simularon el impacto del azufre sobre la operaci&oacute;n de un
reformador industrial utilizando un modelo matem&aacute;tico que combina tres programas de
c&oacute;mputo que calculan en el tiempo: 1) los perfiles de conversi&oacute;n y temperatura y los
l&iacute;mites de formaci&oacute;n de carb&oacute;n, 2) los perfiles de azufre y 3) la actividad efectiva de
part&iacute;culas parcialmente envenenadas. Estos autores mostraron para un reformador de fuego
superior algunos resultados referidos a la evoluci&oacute;n transitoria de los cubrimientos por
azufre (locales y medio) y de la temperatura de piel de tubo. No obstante, los detalles de
este modelo (hip&oacute;tesis, ecuaciones de conservaci&oacute;n y condiciones de borde) y los valores
de los par&aacute;metros usados en la simulaci&oacute;n no fueron presentados en el mencionado
art&iacute;culo.
En el presente Cap&iacute;tulo, se resolver&aacute;n en forma simult&aacute;nea el modelo matem&aacute;tico
unidimensional para el tubo de reformado detallado en la Secci&oacute;n 2.5.2. (que cuantifica en
forma detallada las fuertes limitaciones difusionales en la part&iacute;cula de catalizador) y un
modelo que describe la distribuci&oacute;n de azufre a lo largo del tubo y dentro del catalizador.
Con la excepci&oacute;n del ya mencionado art&iacute;culo de Bak Hansen et al. (1992), el modelado y la
simulaci&oacute;n simult&aacute;nea (part&iacute;cula y reactor) del fen&oacute;meno de envenenamiento por azufre no
ha sido reportado en la literatura abierta.
En particular, el modelo propuesto para representar la desactivaci&oacute;n del catalizador
por azufre en reformadores primarios industriales, se utilizar&aacute; para analizar el efecto del
azufre sobre la performance de la part&iacute;cula catal&iacute;tica (entre otras variables, sobre las
velocidades de reacci&oacute;n intr&iacute;nseca y los factores de efectividad). Para determinar la
evoluci&oacute;n din&aacute;mica de las principales variables del reactor (por ejemplo, los perfiles
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axiales de temperatura de gas y de pared de tubo, las velocidades de reacci&oacute;n observadas),
las velocidades de reacci&oacute;n sobre el catalizador parcialmente desactivado se actualizar&aacute;n
con el progreso del envenenamiento por azufre.
Parte de los resultados presentados en este Cap&iacute;tulo han sido publicados en
International Journal of Chemical Reactor Engineering. (Pi&ntilde;a et al., 2003).
5.2. Modelo matem&aacute;tico
Para estudiar el fen&oacute;meno din&aacute;mico de envenenamiento por azufre, se combinan los
modelos matem&aacute;ticos que representan la operaci&oacute;n del reformador con vapor y la
distribuci&oacute;n de azufre en la fase gas y en el catalizador, de acuerdo con el procedimiento
de c&aacute;lculo iterativo que se esquematiza en la Figura 5-1. El caudal, la composici&oacute;n, la
temperatura y la presi&oacute;n de la corriente de alimentaci&oacute;n y el flujo cal&oacute;rico (&oacute; la
temperatura de piel de tubo) son los datos de entrada al m&oacute;dulo Reformador. En cada
tiempo (modelo pseudo-estacionario), las salidas de este m&oacute;dulo son las distribuciones de
composici&oacute;n, temperatura y presi&oacute;n a lo largo del tubo y los perfiles de concentraci&oacute;n para
todos los componentes dentro de la part&iacute;cula de catalizador en cada posici&oacute;n axial. Las
salidas del m&oacute;dulo Reformador son las entradas al bloque Envenenamiento por Azufre.
Este bloque est&aacute; constituido por dos m&oacute;dulos: 1) Distribuci&oacute;n Axial de Azufre (modelo
pseudo-estacionario para la fase gas) y 2) Adsorci&oacute;n Qu&iacute;mica de Azufre en la part&iacute;cula de
catalizador (un modelo din&aacute;mico que se resuelve para diferentes posiciones axiales en el
reactor). En cada tiempo, el m&oacute;dulo Distribuci&oacute;n Axial de Azufre suministra los perfiles de
azufre en la fase gas a lo largo del reactor. Las salidas del m&oacute;dulo Adsorci&oacute;n Qu&iacute;mica de
Azufre son las distribuciones de cubrimiento por azufre dentro de la part&iacute;cula de
catalizador.
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t
t +∆t
Condiciones Operativas
Reformador
Distribuci&oacute;n Axial de Azufre
(fase gas)
Actualizaci&oacute;n de la
velocidad de reacci&oacute;n
Distribuci&oacute;n axial de azufre
Adsorci&oacute;n Qu&iacute;mica de Azufre
(part&iacute;cula de catalizador)
Envenenamiento
por Azufre
Perfiles axiales de temperatura y composici&oacute;n + distribuci&oacute;n
de composici&oacute;n dentro de la part&iacute;cula de catalizador
Distribuci&oacute;n de azufre en la pel&iacute;cula de gas y dentro del catalizador
Figura 5-1: Esquema del procedimiento de c&aacute;lculo iterativo usado para simular el impacto del
envenenamiento por azufre sobre la operaci&oacute;n de un reformador primario.
Al comienzo (t = 0 h), las expresiones de velocidad de reacci&oacute;n utilizadas en el
m&oacute;dulo Reformador se eval&uacute;an en condiciones de catalizador fresco. A medida que el
envenenamiento progresa, las expresiones se actualizan en funci&oacute;n de la distribuci&oacute;n de
azufre dentro de la part&iacute;cula de catalizador para reiniciar el lazo de simulaci&oacute;n.
A continuaci&oacute;n se presentan los modelos matem&aacute;ticos correspondientes a todos los
m&oacute;dulos que conforman el procedimiento de c&aacute;lculo descripto en la Figura 5-1.
5.2.1. M&oacute;dulo Reformador
Para simular al reformador primario, se utiliza el modelo heterog&eacute;neo
unidimensional presentado en la Secci&oacute;n 2.5.2. (ecuaciones 2-26 a 2-32). Para evaluar las
velocidades de reacci&oacute;n en condiciones de catalizador fresco ( r1. fresco , r2fresco y r3fresco ) se
consideran las expresiones cin&eacute;ticas intr&iacute;nsecas reportadas por Xu y Froment (1989a)
(ecuaciones 2-4 a 2-7).
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Como se present&oacute; en el Cap&iacute;tulo 4, un modelo bidimensional describe en mayor
detalle la operaci&oacute;n de un reformador. Para el estudio del envenenamiento por azufre no se
selecciona el modelo heterog&eacute;neo bidimensional, debido a que la resoluci&oacute;n del
procedimiento de c&aacute;lculo iterativo basado en el modelo unidimensional (Figura 5-1),
demanda tiempos de c&oacute;mputo considerablemente elevados (del orden de 10 horas). Sin
embargo, se considera que la representaci&oacute;n 2D del fen&oacute;meno de desactivaci&oacute;n del
catalizador por azufre puede contribuir significativamente al entendimiento de este
problema. Sin duda, los importantes gradientes radiales de temperatura causar&aacute;n una
distribuci&oacute;n de azufre a lo largo de la direcci&oacute;n radial del tubo de reformado. Este aspecto
merece investigaciones futuras.
5.2.2. Bloque: Envenenamiento por Azufre
Las ecuaciones de continuidad que describen el envenenamiento por azufre en la fase
gas y en la part&iacute;cula de catalizador son las siguientes:
Fase gas
dFH 2 S
dz
= − At a v k p ( p H 2 S − p ss, H 2 S )
(5-1)
Condici&oacute;n de Borde:
en z = 0 :
FH 2 S = FH02 S = y H0 2 S Ft 0
(5-2)
Part&iacute;cula
∂w H 2 S
dt
D He 2 S 1 ∂  ∂p s , H 2 S
ξ
=
R T ξ ∂ξ 
∂ξ
Condici&oacute;n de Borde:
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D He 2S ∂p s , H 2S
en ξ = ξ in :
en ξ = ξ eq :
en t = 0 :
RT
∂ξ
dp s , H 2S
=0
dξ
(
= k p p H 2S − p ss, H 2 S
)
p s , H 2 S = p sin, H 2 S (ξ )
(5-4)
(5-5)
(5-6)
El coeficiente de transferencia de masa kp y el &aacute;rea externa superficial de la part&iacute;cula
por unidad de volumen del reactor av se calculan usando la correlaci&oacute;n propuesta por
Gupta y Thodos (1963 y 1964) y modificada por Skelland (1974). La difusividad efectiva
del sulfuro de hidr&oacute;geno se eval&uacute;a por medio de las expresiones dadas por Xu y Froment
(1989b). El detalle de todas estas f&oacute;rmulas se presenta en el Ap&eacute;ndice A.
Si el proceso de adsorci&oacute;n qu&iacute;mica en la part&iacute;cula de catalizador se asume en
condiciones de equilibrio termodin&aacute;mico, las concentraciones del sulfuro de hidr&oacute;geno en
las fases s&oacute;lida ( w H 2 S ) y gaseosa ( p s , H 2 S ) pueden relacionarse mediante una isoterma de
adsorci&oacute;n. En la presente tesis, se consideran la isoterma tipo Langmuir y la constante de
adsorci&oacute;n B H 2 S dadas por Christiansen y Andersen (1980).
θ=
S H 2S
S H s S ,c
=
B H 2S p s , H 2S p s , H 2
1 + BH 2S p s,H 2S p s,H 2
B H 2 S = 55 exp(21300 kcal/kmol / R T )
(5-7)
(5-8)
S H 2 S y S H 2 S ,c representan las cantidades actuales y de saturaci&oacute;n de azufre
absorbido respectivamente y se expresan en unidades de masa de azufre por masa de
catalizador (es decir, kgS/kgcat)
Se selecciona la isoterma tipo Langmuir porque se puede aplicar en condiciones de
presiones parciales de H2S pr&oacute;ximas a cero o de cubrimientos por azufre totales (θ ≅ 1),
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permitiendo as&iacute; la simulaci&oacute;n din&aacute;mica del proceso de adsorci&oacute;n para un amplio rango de
concentraciones de azufre. Aunque la isoterma tipo Temkin fue sugerida como una mejor
representaci&oacute;n de los datos experimentales (Rostrup-Nielsen, 1982a), predice valores de
cubrimiento por azufre sin significado f&iacute;sico en las frecuentes condiciones de θ ≅ 0 &oacute; θ ≅ 1
encontradas dentro de la part&iacute;cula de catalizador.
La concentraci&oacute;n del sulfuro de hidr&oacute;geno en la fase s&oacute;lida ( wH 2 S ) se puede expresar
en t&eacute;rminos del cubrimiento por azufre (θ ) mediante la siguiente relaci&oacute;n (Christiansen y
Andersen, 1980).
wH 2 S =
θ S H 2 S ,c ρ p
(5-9)
M H 2S
La isoterma de adsorci&oacute;n (ecuaci&oacute;n 5-7) se utiliza para relacionar θ con p s , H 2 S , de
este modo las ecuaciones (5-3) a (5-6) se pueden expresar en funci&oacute;n de una sola variable,
el cubrimiento por azufre θ.
En consistencia con el modelo matem&aacute;tico del m&oacute;dulo Reformador, la concentraci&oacute;n
de hidr&oacute;geno dentro de la part&iacute;cula de catalizador se asume como variable. Por
consiguiente, la ecuaci&oacute;n (5-7) se evaluar&aacute; tomando en cuenta las distribuciones de presi&oacute;n
parcial de hidr&oacute;geno dentro de la part&iacute;cula de catalizador en todo tiempo y para cada
posici&oacute;n axial requerida por el lazo de simulaci&oacute;n.
5.2.3. M&oacute;dulo: Actualizaci&oacute;n de la velocidad de reacci&oacute;n
La velocidad de reacci&oacute;n se actualiza correlacionando las velocidades de reacci&oacute;n
dentro de la part&iacute;cula en condiciones de catalizador envenenado con aquellas
correspondientes al catalizador en su estado fresco.
ri = ri fresco (1 − α H 2 S β H 2 S θ )
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En la ecuaci&oacute;n (5-10) el par&aacute;metro α H 2 S expresa el n&uacute;mero de &aacute;tomos de azufre por
cada &aacute;tomo de n&iacute;quel para el caso de saturaci&oacute;n completa de azufre sobre la superficie de
n&iacute;quel, un valor de α H 2 S = 0.5 es el sugerido por varios autores (Rostrup-Nielsen 1982a;
Rostrup-Nielsen, 1984b; Koningen and Sj&ouml;str&ouml;m, 1998). La constante β H 2 S representa el
n&uacute;mero de &aacute;tomos de n&iacute;quel desactivados por cada &aacute;tomo de azufre adsorbido, un valor de
β H 2 S = 2 es el propuesto en la literatura debido a que cuando el cubrimiento es total (θ =
1) ning&uacute;n &aacute;tomo de n&iacute;quel se encuentra activo (Rostrup-Nielsen 1984b; Koningen and
Sj&ouml;str&ouml;m, 1998). La constante n H 2S denota el n&uacute;mero de &aacute;tomos de n&iacute;quel requeridos para
la reacci&oacute;n de reformado con vapor, un valor n H 2S
= 3 es el determinado
experimentalmente por Rostrup-Nielsen (1984b).
Por lo tanto, de ecuaci&oacute;n (5-10) resulta:
ri = ri fresco (1 − θ ) 3
(5-11)
5.3. Soluci&oacute;n num&eacute;rica del modelo matem&aacute;tico planteado
5.3.1. M&oacute;dulo Reformador
Para resolver num&eacute;ricamente el modelo matem&aacute;tico propuesto para representar la
operaci&oacute;n del reformador primario (modelo heterog&eacute;neo unidimensional), se utiliza el
procedimiento descripto en la Secci&oacute;n 2.6.1., el cual se ejecuta en cada iteraci&oacute;n (es decir,
a medida que progresa el envenenamiento).
5.3.2. Bloque: Envenenamiento por Azufre
La ecuaci&oacute;n diferencial que describe el comportamiento del azufre en la fase gas
(ecuaci&oacute;n 5-1) se integra, para cada tiempo, mediante una rutina GEAR (Shampine y Gear,
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1979). Para resolver las ecuaciones diferenciales (5-3 a 5-5), la coordenada de la part&iacute;cula
se discretiza por medio de diferencias finitas de segundo orden (grilla de 40 puntos). El
sistema resultante (44 ecuaciones diferenciales ordinarias) se integra en el tiempo usando
una rutina GEAR, en cada posici&oacute;n axial seleccionada del lecho catal&iacute;tico. De este modo,
se obtienen los cubrimientos por azufre locales y las presiones parciales de sulfuro de
hidr&oacute;geno dentro de la part&iacute;cula de catalizador. El cubrimiento por azufre medio para cada
posici&oacute;n axial se calcula mediante la siguiente expresi&oacute;n:
V
θ = ∫θ
0
dV
V
(5-12)
5.3.3. Incremento en la coordenada tiempo
El incremento en el tiempo (∆t) se adapta durante el procedimiento de c&aacute;lculo
iterativo para minimizar el tiempo de c&oacute;mputo sin perder precisi&oacute;n. Al comienzo del
fen&oacute;meno de envenenamiento los cambios en las variables del reactor son r&aacute;pidos, raz&oacute;n
por la cual a ∆t se le asignan valores bajos (del orden de 5 horas). A medida que procede la
desactivaci&oacute;n el ∆t se incrementa hasta alcanzar valores de alrededor de 8000 horas.
5.4. An&aacute;lisis del fen&oacute;meno de envenenamiento por azufre en una part&iacute;cula de
catalizador
En un primer caso, el fen&oacute;meno de envenenamiento se estudi&oacute; para condiciones
invariantes del seno de la fase gas. La composici&oacute;n, temperatura y presi&oacute;n del gas
seleccionadas son t&iacute;picas de part&iacute;culas de catalizador localizadas en la entrada de un tubo
de reformado industrial y se resumen en la Tabla 5-1. Adem&aacute;s, un contenido de azufre de
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entrada y H0 2S = 0.03 ppm (v./v.) se asume constante por un per&iacute;odo de 44000 horas (m&aacute;s
de cinco a&ntilde;os).
Tabla 5-1: Condiciones operativas y par&aacute;metros utilizados para simular un reformador industrial.
Par&aacute;metro
Especificaci&oacute;n
Catalizador
Densidad de la part&iacute;cula, ρp
1990.6 kgcat/mcat3
Capacidad de azufre, S H 2 S ,c
1500 ppm wt.*
Radio externo de la part&iacute;cula equivalente, ξeq
0.002585 mcat
Radio interno de la part&iacute;cula equivalente, ξin
0.00158 mcat
Condiciones de entrada por tubo
Caudal de la alimentaci&oacute;n, Ft
Temperatura, T
0
44.06 kmol/h
0
550 &deg;C
Presi&oacute;n total, p t0
38.7 bar
Composici&oacute;n de la alimentaci&oacute;n
y H0 2
2.796 %
0
mon&oacute;xido de carbono, y CO
0
di&oacute;xido de carbono, y CO
2
0
metano, y CH 4
vapor, y H0 2O
0.768 %
Fracci&oacute;n molar de hidr&oacute;geno,
Fracci&oacute;n molar de
Fracci&oacute;n molar de
Fracci&oacute;n molar de
Fracci&oacute;n molar de
0.157 %
22.78 %
72.79 %
0
Fracci&oacute;n molar de inertes, y inertes
0.7029 %
*Valor reportado por Christiansen y Andersen (1980) para un catalizador comercial de reformado (RKNR
de Haldor Topsoe) de composici&oacute;n similar al utilizado en la presente Tesis (R-67-7H de Haldor Topsoe).
En la Figura 5-2 se muestra la evoluci&oacute;n transitoria del cubrimiento por azufre local
(θ) a lo largo de la coordenada adimensional de la part&iacute;cula de catalizador. A pesar de que
la concentraci&oacute;n de azufre en la fase gas es relativamente baja, el cubrimiento por azufre
cerca de la superficie del catalizador (ξ*→0) crece r&aacute;pidamente a valores de alrededor de θ
= 0.95 (l&iacute;neas continuas).
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Figura 5-2: Perfiles del cubrimiento de azufre dentro de una part&iacute;cula de catalizador localizada a la
entrada del reactor.
En acuerdo con los resultados reportados por Christiansen y Andersen (1980) y Bak
Hansen et al. (1992), se puede observar que al comienzo el azufre se deposita sobre el
catalizador siguiendo el modelo tipo “core/shell” como consecuencia de las fuertes
restricciones difusionales. En efecto, el cubrimiento por azufre es pr&aacute;cticamente cero en el
96 y 87 % de la profundidad del catalizador despu&eacute;s de 25 y 500 horas, respectivamente.
Este resultado indica la importancia de contar con una isoterma capaz de predecir el
equilibrio de adsorci&oacute;n para el rango completo de posibles valores de θ. A medida que el
envenenamiento progresa, el perfil de θ tiende a aplanarse y para t ≥ 20000 h, se observa
un cubrimiento casi homog&eacute;neo de la part&iacute;cula de catalizador.
En la Figura 5-3 se presenta la evoluci&oacute;n transitoria de la concentraci&oacute;n de hidr&oacute;geno
dentro de la part&iacute;cula de catalizador, desde sus condiciones iniciales (de catalizador fresco)
hasta condiciones finales de un pellet fuertemente envenenado (t = 44000 h).
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Figura 5-3: Perfiles de la presi&oacute;n parcial de hidr&oacute;geno dentro de una part&iacute;cula de catalizador
localizada a la entrada del reactor. L&iacute;nea discontinua: en condiciones de catalizador fresco.
Al comienzo, la presi&oacute;n parcial de hidr&oacute;geno aumenta desde su valor en el seno de la
fase gas hasta su valor de equilibrio en s&oacute;lo el 4% del total de la coordenada de la
part&iacute;cula. A medida que procede el envenenamiento, el perfil de concentraci&oacute;n de
hidr&oacute;geno deja de tener un severo gradiente cerca de la superficie observ&aacute;ndose cambios
menos abruptos, raz&oacute;n por la cual se utiliza un mayor volumen de catalizador para llevar a
cabo las reacciones de reformado. M&aacute;s a&uacute;n, despu&eacute;s de algo m&aacute;s de dos a&ntilde;os de
envenenamiento (20000 h) las presiones parciales de hidr&oacute;geno cerca del centro de la
part&iacute;cula (ξ*→1) son menores que su respectivo valor de equilibrio.
La Figura 5-4 muestra la evoluci&oacute;n transitoria de la velocidad de reacci&oacute;n de metano
( rCH 4 = r1 + r3 ) dentro del catalizador.
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Figura 5-4: Perfiles de la velocidad de reacci&oacute;n de metano dentro de una part&iacute;cula de catalizador
localizada a la entrada del reactor. L&iacute;nea discontinua: en condiciones de catalizador fresco.
Inicialmente, la velocidad de reacci&oacute;n sobre la superficie del catalizador (l&iacute;nea
discontinua) es alta (alrededor de 25 kmol/kgcat h) y decrece abruptamente hacia el centro
de la part&iacute;cula debido a las fuertes limitaciones a la transferencia de masa. Despu&eacute;s de un
per&iacute;odo de tiempo relativamente corto (a partir de las 10 h), el perfil de velocidad de
reacci&oacute;n de metano cambia de una funci&oacute;n decreciente a una distribuci&oacute;n con m&aacute;ximo.
Este comportamiento es una consecuencia del r&aacute;pido envenenamiento cerca de la
superficie del catalizador (es decir, θ →1 para ξ*→0, ver Figura 5-2). A medida que
progresa el envenenamiento, estos m&aacute;ximos son cada vez menores y se desplazan hacia el
interior de la part&iacute;cula. Despu&eacute;s de 20000 h de envenenamiento, no se observan
condiciones de equilibrio en ninguna posici&oacute;n del catalizador y las velocidades medias de
reacci&oacute;n resultan bajas. Estas son las razones por las cuales la concentraci&oacute;n de hidr&oacute;geno
no alcanza su valor de equilibrio y comienza a decrecer tambi&eacute;n para ξ*→1 (ver Figura 53, t ≥ 20000 h).
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En las Figuras 5-5 a y b se presentan las distribuciones de cubrimiento por azufre y
de presi&oacute;n parcial de sulfuro de hidr&oacute;geno dentro del catalizador, para una situaci&oacute;n en la
que despu&eacute;s de un per&iacute;odo de envenenamiento de 500 h bajo un contenido de azufre
constante de 0.03 ppm (v./v.), el azufre es removido en forma instant&aacute;nea del seno de la
fase gas.
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Figura 5-5a: Perfiles del cubrimiento por azufre dentro de una part&iacute;cula de catalizador localizada a
la entrada del reactor. L&iacute;neas s&oacute;lidas: y H0 2 S = 0.03 ppm (v./v.) para t = 0-500 h. L&iacute;neas
discontinuas: y H0 2 S = 0 ppm (v./v.) para t = 500-1000 h.
A pesar de que el proceso de adsorci&oacute;n qu&iacute;mica de azufre es reversible, la
regeneraci&oacute;n del catalizador es m&aacute;s lenta que el envenenamiento debido a las restricciones
internas y externas a la transferencia de masa. En efecto puede observarse que, para un
tiempo total de desorci&oacute;n igual al de adsorci&oacute;n, el contenido de azufre no desaparece
completamente, existe un valor residual en el catalizador (curvas para t = 1000 h de las
Figuras 5-5 a y b).
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Figura 5-5b: Perfiles transitorios de la presi&oacute;n parcial de hidr&oacute;geno dentro de una part&iacute;cula de
catalizador localizada a la entrada del reactor. L&iacute;neas s&oacute;lidas: y H0 2 S = 0.03 ppm (v./v.) para t = 0500 h. L&iacute;neas discontinuas: y H0 2 S = 0 ppm (v./v.) para t = 500-1000 h.
Como consecuencia de la repentina disminuci&oacute;n del contenido de azufre en el seno
de la fase gas, el valor de p s , H 2S en la superficie del catalizador decrece inmediatamente
(ver por ejemplo, curva para t = 510 h, Figura 5-5b) y los perfiles de p s , H 2 S exhiben
m&aacute;ximos. Bajo estas condiciones, adem&aacute;s de la difusi&oacute;n de veneno esperada (desde el
interior hacia la superficie del catalizador) se observa una migraci&oacute;n de azufre (tambi&eacute;n
por un mecanismo difusivo) desde la localizaci&oacute;n de los m&aacute;ximos en p s , H 2 S hacia el
centro del pellet (ξ*→1). En efecto, para las condiciones de regeneraci&oacute;n simuladas y ξ* &gt;
0.085, la presi&oacute;n parcial de azufre tiende a aumentar. Las curvas de cubrimiento por azufre
(Figura 5-5 a) muestran un comportamiento similar.
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Las l&iacute;neas discontinuas incluidas en la Figura 5-2 representan las predicciones de
cubrimiento por azufre cuando las velocidades de reacci&oacute;n dentro del catalizador no se
actualizan con el avance de la desactivaci&oacute;n. Este modelo simplificado involucra
solamente la soluci&oacute;n de las ecuaciones del m&oacute;dulo Reformador (por &uacute;nica vez a t = 0 h) y
del bloque de Envenenamiento por Azufre. Para esta situaci&oacute;n, el perfil de concentraci&oacute;n
de hidr&oacute;geno dentro de la part&iacute;cula se asume invariante en el tiempo e igual a su
distribuci&oacute;n en condiciones de catalizador fresco (l&iacute;nea discontinua, Figura 5-3). El modelo
simplificado predice menores valores de θ cerca de la superficie del catalizador porque
supone mayores valores de la presi&oacute;n parcial de hidrogeno p s , H 2 (ver ecuaci&oacute;n 5-7).
Aunque los valores de θ difieren en las proximidades a la superficie del catalizador, las
distribuciones de azufre ( p s , H 2S ) dentro de la part&iacute;cula que se obtienen por ambos modelos
son muy similares. No obstante y si bien no se ilustra en este Cap&iacute;tulo, el modelo
simplificado da resultados menos precisos para las part&iacute;culas ubicadas en aquellas
posiciones axiales en las que las condiciones del seno de la fase gas (valores de
temperatura y composici&oacute;n) var&iacute;an significativamente respecto a sus valores iniciales.
Las descripciones que da el modelo simplificado a lo largo del reactor se discutir&aacute;n
detalladamente en la Secci&oacute;n que sigue a continuaci&oacute;n.
5.5. An&aacute;lisis del fen&oacute;meno de envenenamiento por azufre en un tubo de reformado
Para estudiar los efectos del envenenamiento por azufre sobre la operaci&oacute;n de
reformadores industriales, se seleccion&oacute; una condici&oacute;n de referencia, definida por las
condiciones del gas de proceso presentadas en la Tabla 5-1, un flujo cal&oacute;rico medio por
unidad de &aacute;rea Qt = 73.09 kW/m2 y las caracter&iacute;sticas del tubo de reformado que se
resumen en la Tabla 5-2.
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.Tabla 5-2: Caracter&iacute;sticas del tubo seleccionadas para simular un reformador industrial.
Par&aacute;metro
Especificaci&oacute;n
Longitud del tubo de reformado, L
13 mr
Di&aacute;metro interno del tubo de reformado, dti
0.1256 mr
Di&aacute;metro externo del tubo de reformado, dte
0.152 mr
0.01234 mr2
&Aacute;rea transversal del tubo, At
Densidad del lecho catal&iacute;tico, ρB
1016.4 kgcat /mr3
Porosidad del lecho catal&iacute;tico, εB
0.49 mf3 /mr3
Las l&iacute;neas discontinuas de la Figura 5-6 representan, para el caso de referencia, las
temperaturas de gas y de pared de tubo y el flujo cal&oacute;rico como funci&oacute;n de la longitud del
reactor, en condiciones de catalizador fresco (t = 0 h). El perfil de flujo cal&oacute;rico, que fue
mantenido constante durante el proceso de envenenamiento, es t&iacute;pico de un reformador de
fuego lateral (Dybkjaer, 1995).
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Figura 5-6: L&iacute;neas discontinuas: temperatura de gas y de pared de tubo y flujo cal&oacute;rico como
funci&oacute;n de la longitud del reactor en condiciones de catalizador fresco. L&iacute;neas continuas: perfiles
axiales transitorios de las temperaturas de gas y de pared.
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La Figura 5-6 tambi&eacute;n muestra los perfiles axiales de temperatura de gas y de piel de
tubo a diferentes tiempo a medida que progresa el envenenamiento (l&iacute;neas continuas). Un
contenido de azufre de entrada de y H0 2 S = 0.03 ppm (v./v.) se consider&oacute; constante por un
per&iacute;odo de 44000 horas (m&aacute;s de cinco a&ntilde;os). La gradual desactivaci&oacute;n del catalizador
causa un descenso en las velocidades de las reacciones endot&eacute;rmicas de reformado y por
consiguiente en el consumo de calor. Como resultado, las temperaturas de gas y de pared
tubo aumentan progresivamente para todas las posiciones axiales. La evoluci&oacute;n transitoria
de los perfiles axiales de temperatura de piel de tubo que se obtiene con el modelo aqu&iacute;
propuesto est&aacute; en acuerdo cualitativo con los datos reportados por Bak Hansen et al.
(1992). Estos incrementos de temperatura son particularmente importantes entre las
coordenadas axiales z = 1.3 m y z = 5.2 m. Al finalizar el envenenamiento, los incrementos
totales de temperatura (de gas y de pared de tubo) a la salida del reactor no son mayores a
4 &ordm;C. Este comportamiento, junto con una leve ca&iacute;da en la conversi&oacute;n de salida (de 54.2 a
53.8%), es consecuencia de la suposici&oacute;n de flujo cal&oacute;rico transferido constante.
En la Figura 5-7 se presenta la evoluci&oacute;n din&aacute;mica de los perfiles de cubrimiento por
azufre medio ( θ ) calculados a partir de la ecuaci&oacute;n (5-12) y usando el procedimiento
iterativo descripto en la Figura 5-1. El fen&oacute;meno de envenenamiento es m&aacute;s significativo
en el primer tercio del lecho catal&iacute;tico, donde las temperaturas son menores. Hacia la salida
del tubo de reformado las temperaturas del gas son mayores, resultando en cubrimientos
por azufre medios relativamente bajos. Las l&iacute;neas punteadas de la Figura 5-7 representan
las distribuciones axiales de cubrimiento por azufre en la superficie del catalizador (θ s)
para t = 25 y 44000 h. Aunque despu&eacute;s de 25 h el cubrimiento por azufre en la superficie
del catalizador es considerablemente alto, el cubrimiento medio es bajo. Este
comportamiento es una consecuencia de las fuertes limitaciones difusionales que afectan el
proceso de envenenamiento (ver Figura 5-2, t = 25 h).
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Figura 5-7: L&iacute;nea continuas: perfiles axiales del cubrimiento por azufre medio, con actualizaci&oacute;n
de las velocidades de reacci&oacute;n. L&iacute;neas punteadas: perfiles axiales del cubrimiento por azufre en la
superficie del catalizador, con actualizaci&oacute;n de las velocidades de reacci&oacute;n. L&iacute;neas discontinuas:
perfiles axiales del cubrimiento por azufre medio, sin actualizaci&oacute;n de las velocidades de reacci&oacute;n.
Las diferencias entre los perfiles axiales para θ
s
y θ tienden a disminuir hacia la
salida del reactor y a medida que progresa el envenenamiento, indicando que en la segunda
secci&oacute;n del tubo de reformado (o bajo condiciones de catalizador fuertemente desactivado)
el modelo tipo “core/shell” no describe apropiadamente el fen&oacute;meno de envenenamiento.
La Figura 5-7 tambi&eacute;n muestra las predicciones de cubrimiento medio obtenidas cuando no
se actualizan las velocidades de reacci&oacute;n (l&iacute;neas discontinuas). El modelo simplificado
tiende a sobreestimar el cubrimiento por azufre medio. Esta sobreestimaci&oacute;n es
particularmente importante en la primer secci&oacute;n del reactor y tiende a aumentar a medida
que progresa el envenenamiento. La sobreestimaci&oacute;n de θ es un resultado de la suposici&oacute;n
de temperatura de gas constante, es decir, de no considerar los incrementos de temperatura
mostrados en la Figura 5-6.
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En la Figura 5-8 se presentan las evoluciones din&aacute;micas del contenido de H2S en el
gas de proceso que sale del reformador (curvas de “breakthrough”) que se obtienen con el
modelo propuesto (con actualizaci&oacute;n de las velocidades de reacci&oacute;n, l&iacute;nea continua) y el
modelo simplificado (sin actualizaci&oacute;n de las velocidades de reacci&oacute;n, l&iacute;nea discontinua).
Como se puede observar en la Figura 5-8, el modelo simplificado predice menores
contenidos de azufre abandonando el tubo de reformado, debido a que desprecia el
aumento gradual de temperatura, que como se mencion&oacute;, desplaza el equilibrio hacia la
desorci&oacute;n del H2S. Sin embargo, las diferencias caen dentro del rango de detecci&oacute;n de los
m&eacute;todos anal&iacute;ticos com&uacute;nmente empleados para determinar la concentraci&oacute;n de azufre en
el gas de proceso.
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Figura 5-8: L&iacute;nea continuas: curva de “breakthrough” para el modelo propuesto (con actualizaci&oacute;n
de las velocidades de reacci&oacute;n). L&iacute;neas discontinuas: curva de “breakthrough” para el modelo
simplificado (sin actualizaci&oacute;n de las velocidades de reacci&oacute;n).
Las Figuras 5-9 a y b muestran, para diferentes tiempos, los perfiles de velocidad de
reacci&oacute;n de metano dentro de part&iacute;culas de catalizador ubicadas en z = 1.56 m y z = 3.9 m,
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respectivamente. A pesar de que las condiciones de la fase gas no se mantienen constantes,
la part&iacute;cula localizada en z = 1.56 m presenta un comportamiento an&aacute;logo a aquel
correspondiente a una part&iacute;cula de la entrada del reactor (mostrado en la Figura 5-4). En
efecto, la forma del perfil de velocidad de reacci&oacute;n cambia de curvas decrecientes a
distribuciones con m&aacute;ximo. Este fen&oacute;meno se observa hasta posiciones axiales menores
que z = 2.47 m. Para posiciones axiales mayores, las part&iacute;culas de catalizador exhiben un
comportamiento diferente.
6
rCH 4 (kmol/kgcat h)
t =0h
4
10 h
2
h
25
h
150
500 h
hasta ξ∗= 1
0
0
0.025
0.05
0.075
0.1
∗
ξ
Figura 5-9a: Perfiles transitorios de la velocidad de reacci&oacute;n de metano dentro de una part&iacute;cula de
catalizador localizada en z = 1.56 m. L&iacute;nea discontinua: en condiciones de catalizador fresco.
En la Figura 5-9b se puede observar, para z = 3.9 m, que las velocidades de reacci&oacute;n
de metano locales son siempre funciones decrecientes. Adem&aacute;s, el catalizador parcialmente
desactivado presenta velocidades de reacci&oacute;n locales mayores que las del catalizador
fresco. Este particular resultado es una consecuencia del importante aumento de
temperatura que tiene lugar en el primer tercio del tubo (ver Figura 5-6).
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Figura 5-9b: Perfiles transitorios de la velocidad de reacci&oacute;n de metano dentro de una part&iacute;cula de
catalizador localizada en z = 3.9 m. L&iacute;nea discontinua: en condiciones de catalizador fresco.
Las Figuras 5-6 y 5-7 indican que los m&aacute;ximos incrementos de temperatura no
ocurren en aquellas posiciones axiales donde los cubrimientos por azufre medio son
mayores. Mas a&uacute;n, al comienzo del proceso de envenenamiento (por ejemplo, t = 25 h), los
valores de θ son todav&iacute;a muy bajos para todas las posiciones axiales y los incrementos de
temperatura son significativos en el primer tercio del reactor. Estos fen&oacute;menos pueden
explicarse
en
t&eacute;rminos
de
la
velocidad
de
reacci&oacute;n
de
metano
observada
obs
= η1 r1 + η 3 r3 ) y de los cubrimientos por azufre locales.
( rCH
4
En la Figura 5-10 se muestra la evoluci&oacute;n transitoria de la velocidad de reacci&oacute;n de
metano observada como funci&oacute;n de la longitud del reactor. En condiciones de catalizador
obs
presentan un descenso
fresco (t = 0 h, l&iacute;neas discontinuas) los perfiles axiales de rCH
4
abrupto cerca de la entrada del reactor (debido a que la presi&oacute;n parcial de hidr&oacute;geno
obs
aumenta r&aacute;pidamente). Para z &gt; 0.4 m, rCH
no presenta cambios tan bruscos, aumentando
4
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progresivamente hasta z = 4.95 m y disminuyendo desde esta posici&oacute;n axial hasta la salida
del reactor. A medida que progresa la desactivaci&oacute;n, la velocidad de reacci&oacute;n en la primer
secci&oacute;n del tubo sufre una ca&iacute;da significativa. Esto se observa a&uacute;n a t = 25 h, tiempo para
el cual el catalizador est&aacute; fuertemente envenenado cerca de la superficie del catalizador
(altos valores de θ s, ver Figura 5-7). Para esta situaci&oacute;n los cubrimientos medios son bajos,
indicando que &eacute;sta no es una variable &uacute;til para explicar los importantes aumentos de
temperatura observados en el reactor.
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Figura 5-10: Perfiles axiales transitorios de la velocidad de reacci&oacute;n de metano observada. L&iacute;nea
discontinua: en condiciones de catalizador fresco.
obs
La rCH
resulta menor que la velocidad de reacci&oacute;n inicial hasta cierta posici&oacute;n
4
obs
axial, m&aacute;s all&aacute; de esta ubicaci&oacute;n la rCH
sobrepasa los valores de velocidad de reacci&oacute;n en
4
condiciones de catalizador fresco por dos razones principales: un mayor nivel t&eacute;rmico (ver
Figura 5-6) y una concentraci&oacute;n de metano m&aacute;s alta. Despu&eacute;s de 25 h de envenenamiento y
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obs
hasta z = 2.3 m, la rCH
y en consecuencia la velocidad de consumo de calor son menores
4
que aquellas correspondientes a la situaci&oacute;n inicial (t = 0 h). Desde z = 2.3 m hasta la
salida del reactor, el consumo de calor es mayor que al inicio del proceso. Por lo tanto,
para t = 25 h el m&aacute;ximo incremento de temperatura de gas tiene que ocurrir en z = 2.3 m.
Este razonamiento se puede extender a todo el proceso de envenenamiento, es decir que los
obs
aumentos de temperatura deben ser m&aacute;ximos en aquellas posiciones axiales en que la rCH
4
se iguala a las velocidades de reacci&oacute;n inicial (Figuras 5-6 y 5-10). Como resultado de un
proceso de desactivaci&oacute;n no isot&eacute;rmico, el coeficiente de actividad catal&iacute;tica
fresco
obs
( a = rCH
/ rCH
) ser&aacute; menor que la unidad cerca de la entrada del reactor y mayor que
4
4
uno en la secci&oacute;n restante del reformador (ver Figura 5-10).
obs
s
/ rCH
) se
La evoluci&oacute;n transitoria del factor de efectividad de metano ( η CH 4 = rCH
4
4
presenta en la Figura 5-11, para diferentes posiciones axiales en el reformador.
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Figura 5-11: Perfiles transitorios del factor de efectividad de metano a diferentes posiciones
axiales en el reactor.
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El factor de efectividad de metano, expresado como el cociente entre la velocidad de
reacci&oacute;n observada y la velocidad de reacci&oacute;n en la superficie del catalizador, representa
la eficiencia del catalizador relacionada no s&oacute;lo con las limitaciones internas a la
transferencia de masa de productos y reactivos, sino tambi&eacute;n con la desactivaci&oacute;n debida al
envenenamiento por azufre de la part&iacute;cula.
A la entrada del reactor y despu&eacute;s de unas pocas horas de envenenamiento, el factor
de efectividad es mayor que la unidad. Para z = 0 m, la velocidad de reacci&oacute;n de metano en
s
la superficie del catalizador ( rCH
) cae r&aacute;pidamente a valores muy bajos (Figura 5-4), y
4
resulta menor que la velocidad de reacci&oacute;n de metano observada. El fen&oacute;meno de
desactivaci&oacute;n tipo “core/shell” encontrado en la part&iacute;cula de catalizador conduce a factores
de efectividad mayores que la unidad, un resultado que no debe ser atribuido a mejoras en
el transporte interno de masa por difusi&oacute;n. Para posiciones axiales menores que z = 0.14 m
tambi&eacute;n se observan valores del factor de efectividad mayores que la unidad. M&aacute;s all&aacute; de z
= 0.14 m los factores de efectividad durante el envenenamiento son siempre menores que
uno (ver l&iacute;neas discontinuas, Figura 5-11), pero mayores que los valores correspondientes a
condiciones de catalizador fresco (t = 0 h).
5.6. Influencia del contenido de azufre en la alimentaci&oacute;n
La concentraci&oacute;n de azufre en la alimentaci&oacute;n es reconocida como una variable que
afecta significativamente la temperatura de pared de tubo y los cubrimientos por azufre
medios (Bak Hansen et al., 1992; Christiansen and Andersen, 1980). En el presente estudio
se seleccionaron tres contenidos de azufre ( y H0 2 S = 0.01, 0.03 y 0.05 ppm v./v.), para los
cuales se analiza la operaci&oacute;n del reactor.
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La Figura 5-12 muestra, para distintas concentraciones de azufre en la alimentaci&oacute;n,
el perfil axial de la velocidad de reacci&oacute;n de metano observada en condiciones de
catalizador fresco (l&iacute;nea discontinua) y despu&eacute;s de casi un a&ntilde;o de envenenamiento. A
medida que aumenta el contenido de azufre en la alimentaci&oacute;n, las reacciones de
reformado son desplazadas hacia la salida del reactor y se observan mayores diferencias
obs
con respecto a la curva de rCH
inicial (t = 0 h).
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Figura 5-12: Perfiles axiales transitorios de la velocidad de reacci&oacute;n de metano observada, para
diferentes contenidos de azufre en la alimentaci&oacute;n. L&iacute;nea discontinua: en condiciones de
catalizador fresco. L&iacute;neas continuas: despu&eacute;s de 8000 h de envenenamiento.
Para los valores elegidos de y H0 2S , en la Figura 5-13 se presenta el incremento en la
temperatura de gas (∆Tg), en cada posici&oacute;n axial y despu&eacute;s de 8000 h de envenenamiento,
respecto a la situaci&oacute;n inicial de catalizador fresco (t = 0 h). Los mayores aumentos de
obs
se iguala a los
temperatura tienen lugar en las mismas posiciones axiales en las que la rCH
4
valores iniciales de velocidad de reacci&oacute;n (Figuras 5-12 y 5-13). La Figura 5-13 tambi&eacute;n
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muestra los correspondientes perfiles axiales de temperatura de piel de tubo (Tw). Debido a
que el perfil axial de flujo cal&oacute;rico se mantiene constante y el coeficiente global de
transferencia de calor (U) no var&iacute;a significativamente durante el envenenamiento, los
incrementos en la temperatura de pared de tubo son casi coincidentes con aquellos
observados para la temperatura de gas (∆Tw ≅ ∆Tg). A medida que se incrementa la
concentraci&oacute;n de veneno en la alimentaci&oacute;n, los m&aacute;ximos en las curvas de ∆Tg se
desplazan hacia la salida del reactor. Sin embargo, los valores m&aacute;ximos (y a la vez cr&iacute;ticos)
de la temperatura de piel de tubo (Figura 5-13) se localizan m&aacute;s cerca de la entrada del
reactor.
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Figura 5-13: Incrementos de temperatura de gas (∆Tg = T 8000h – T 0h) y temperatura de piel de tubo
(Tw) como funci&oacute;n de la longitud del reactor, para diferentes contenidos de azufre en la
alimentaci&oacute;n. L&iacute;nea discontinua: en condiciones de catalizador fresco. L&iacute;neas continuas: despu&eacute;s
de 8000 h de envenenamiento.
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5.7. Conclusiones
En este Cap&iacute;tulo se present&oacute; un modelo detallado para analizar simult&aacute;neamente los
efectos del envenenamiento por azufre sobre el comportamiento de una part&iacute;cula de
catalizador y de un tubo de reformado. El modelo predice la evoluci&oacute;n transitoria de las
variables dentro del pellet (por ejemplo, cubrimientos por veneno y velocidades de
reacci&oacute;n) y a lo largo de la posici&oacute;n axial (composici&oacute;n del gas, distribuci&oacute;n de azufre y
temperaturas de gas y pared de tubo). El modelo propuesto es una herramienta &uacute;til para
explicar el comportamiento din&aacute;mico de las principales variables macrosc&oacute;picas del
reactor en t&eacute;rminos de los cambios que tiene lugar dentro de las part&iacute;culas de catalizador
(fen&oacute;menos locales). Adem&aacute;s, puede utilizarse en la pr&aacute;ctica para evaluar variables claves
tales como: el “breakthrough” de azufre (para minimizar el envenenamiento de otros
catalizadores aguas abajo del reformador), la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo (para
extender la vida &uacute;til del mismo) y las distribuciones axiales de temperatura y composici&oacute;n
del gas (para prevenir la formaci&oacute;n de carb&oacute;n en la secci&oacute;n superior del reactor).
El fen&oacute;meno de envenenamiento del tipo “core/shell” junto con las importantes
restricciones difusionales encontradas en los poros del catalizador conducen a velocidades
de reacci&oacute;n de metano que presentan m&aacute;ximos a lo largo de la coordenada de la part&iacute;cula y
a factores de efectividad mayores que la unidad. Cuando el catalizador se desactiva acorde
al modelo “core/shell”, el cubrimiento por azufre medio no resulta una variable &uacute;til para
explicar los incrementos observados en la temperatura de gas, que dependen de las
variables locales del pellet. Cuando el veneno se remueve de la alimentaci&oacute;n, en la
part&iacute;cula de catalizador aparecen distribuciones de azufre no mon&oacute;tonas y se observa una
migraci&oacute;n simult&aacute;nea del azufre hacia la superficie y el centro del pellet.
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Respecto a la distribuci&oacute;n de actividad catal&iacute;tica dentro de la part&iacute;cula, un catalizador
tipo “c&aacute;scara de huevo” no resultar&iacute;a conveniente debido a que la capa de catalizador
utilizada por las reacciones de reformado es menor al 10 % bajo condiciones de catalizador
fresco pero mayor al 30 % despu&eacute;s de un a&ntilde;o de envenenamiento (por ejemplo, en la
entrada del reactor). M&aacute;s a&uacute;n, bajo condiciones de fuerte desactivaci&oacute;n, el catalizador
podr&iacute;a ser usado completamente.
Asimismo, se simularon condiciones de desactivaci&oacute;n no isot&eacute;rmicas similares a
aquellas encontradas en los reformadores industriales donde el suministro de calor se
mantiene constante durante todo el proceso de envenenamiento. Los incrementos en las
temperaturas de gas y de pared de tubo son m&aacute;ximos en aquellas posiciones axiales donde
la velocidad de reacci&oacute;n de metano observada se iguala a su valor en condiciones de
catalizador fresco. Esto ocurre normalmente entre 1.5 y 4 m desde el tope del reactor. M&aacute;s
all&aacute; de estas posiciones axiales los aumentos en temperatura y concentraci&oacute;n de metano
superan los efectos del envenenamiento, conduciendo a coeficientes de actividad catal&iacute;tica
mayores que la unidad, y por consiguiente la conversi&oacute;n de metano de salida se mantiene
casi constante.
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6. EVALUACI&Oacute;N CIN&Eacute;TICA DE LA FORMACI&Oacute;N DE CARB&Oacute;N EN
PROCESOS INDUSTRIALES DE REFORMADO DE METANO
6.1. Introducci&oacute;n
La formaci&oacute;n de carb&oacute;n es un problema muy importante en la operaci&oacute;n de los
reformadores industriales y por lo tanto requiere particular atenci&oacute;n. Conduce a la
desactivaci&oacute;n del catalizador causando una mal distribuci&oacute;n de calor y en consecuencia, el
desarrollo de puntos o bandas calientes que debilitan al tubo del reactor aumentando el
peligro de falla del material del mismo (Adris et al. , 1996).
La formaci&oacute;n de carb&oacute;n en los catalizadores de reformado puede tener lugar a trav&eacute;s
de diferentes rutas, cada una de las cuales determina una morfolog&iacute;a distinta: carb&oacute;n
filamentoso, encapsulado o pirol&iacute;tico. Las principales caracter&iacute;sticas de estos tres tipos de
carb&oacute;n se resumen en la Tabla 6-1.
El carb&oacute;n pirol&iacute;tico puede formarse si los hidrocarburos no logran reformarse
completamente en las cercan&iacute;as de la entrada del reactor (donde las temperaturas son
menores). En efecto, las fracciones de hidrocarburos no convertidos pueden ingresar como
tales a secciones del tubo de reformado m&aacute;s calientes (es decir, temperaturas superiores a
597 &deg;C). Esta situaci&oacute;n es poco probable en operaciones normales con un catalizador
relativamente activo, ya que en estas condiciones los hidrocarburos suelen transformase a
CH4, CO y CO2 antes de que el gas de proceso alcance altos niveles t&eacute;rmicos. Por otra
parte, en condiciones t&iacute;picas de reformado es casi imposible encontrar hidrocarburos
adsorbidos que puedan formar una pel&iacute;cula que encapsule y desactive a la superficie de
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n&iacute;quel. Por lo tanto, cuando en un reformador tubular ocurren problemas de formaci&oacute;n de
carb&oacute;n, normalmente el carb&oacute;n es de tipo filamentoso (Trimm, 1977; Bartholomew, 1982;
Rostrup-Nielsen, 1984a; Snoeck et al., 1997). El carb&oacute;n filamentoso tiende a desintegrar a
la part&iacute;cula catal&iacute;tica, causando una mayor ca&iacute;da de presi&oacute;n o m&aacute;s a&uacute;n la obstrucci&oacute;n total
de los tubos (Rostrup-Nielsen, 1984a; Lee, 1997; Snoeck et al, 2003). Por lo tanto, se
deben evitar operaciones bajo las cuales se forme este tipo de carb&oacute;n.
Tabla 6-1: Rutas para la formaci&oacute;n de carb&oacute;n (Rostrup-Nielsen, 1984a)
Formaci&oacute;n
Efectos
Carb&oacute;n Filamentoso
Carb&oacute;n Encapsulado
Carb&oacute;n Pirol&iacute;tico
Difusi&oacute;n de C a trav&eacute;s del
cristal de Ni.
Nucleaci&oacute;n y crecimiento
del filamento con un
cristal de Ni en la punta.
Polimerizaci&oacute;n lenta de
radicales CnHm sobre la
superficie de Ni.
Craqueo t&eacute;rmico de
hidrocarburos.
Deposici&oacute;n de
precursores de C sobre el
catalizador
No hay desactivaci&oacute;n de
la superficie de Ni.
Desactivaci&oacute;n progresiva.
Ruptura del catalizador.
Aumento de ∆pt.
Encapsulaci&oacute;n de la
part&iacute;cula de catalizador.
Desactivaci&oacute;n.
Aumento de ∆pt.
Temperatura
&gt; 447 &deg;C
&lt; 497 &deg;C
&gt; 597 &deg;C
Par&aacute;metros
cr&iacute;ticos que
favorecen su
formaci&oacute;n
Alta temperatura.
Baja H2O/CnHm.
Baja actividad.
Alimentaci&oacute;n con
hidrocarburos
arom&aacute;ticos.
Baja temperatura.
Baja H2O/CnHm.
Baja H2/CnHm.
Alimentaci&oacute;n con
hidrocarburos
arom&aacute;ticos.
Alta temperatura.
Baja H2O/CnHm.
Alta presi&oacute;n.
Acidez del catalizador.
Las reacciones termodin&aacute;micamente m&aacute;s probables para la formaci&oacute;n de carb&oacute;n
filamentoso son las siguientes:
Craqueo de CH4
CH 4 ↔ C + 2 H 2
( ∆H
0
298 K
= 122.3* kJ mol -1 )
(6-1)
Boudouard
2 CO ↔ C + CO 2
( ∆H
0
298 K
= −125.2 ** kJ mol -1 )
(6-2)
Reducci&oacute;n de CO
0
**
-1
CO + H 2 ↔ C + H 2 O ( ∆H 298
K = −84.0 kJ mol )
(6-3)
(*) basado en carb&oacute;n filamentoso formado sobre el catalizador ICI 46-9 (Snoeck et al., 2002).
(**) (Snoeck et al., 2002).
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Estas reacciones son reversibles, existiendo una simult&aacute;nea formaci&oacute;n y gasificaci&oacute;n
de carb&oacute;n. En condiciones t&iacute;picas de reformado con vapor, las reacciones (6-2) y (6-3)
tienden a gasificar el carb&oacute;n mientras que la reacci&oacute;n (6-1) tiende a formarlo (Appl, 1999).
La reacci&oacute;n de craqueo de CH4 es endot&eacute;rmica y tiene lugar preferentemente cerca de la
entrada del reformador. Aunque la temperatura no es muy elevada en esta zona del tubo, el
craqueo de CH4 es factible debido a que su concentraci&oacute;n es alta. Las temperaturas a la
salida del reformador favorecen termodin&aacute;micamente la reacci&oacute;n (6-1), sin embargo los
niveles de hidr&oacute;geno son muy altos y los de metano demasiado bajos como para que esta
reacci&oacute;n proceda en el sentido de formaci&oacute;n de carb&oacute;n. Las reacciones de Boudouard y
reducci&oacute;n de CO son exot&eacute;rmicas y por lo tanto, las bajas temperaturas las favorecen. Es
menos probable que estas reacciones ocurran ya que a la entrada del tubo de reformado,
donde la temperatura es suficientemente baja, la cantidad de CO no es significativa (De
Groote y Froment, 1995).
Cuando el di&oacute;xido de carbono est&aacute; disponible en abundancia y a un bajo costo, &eacute;ste
puede
utilizarse
para
reemplazar
parte
del
vapor
en
la
reacci&oacute;n
de
reformado: CH 4 + CO2 ↔ 2 CO + 2 H 2 (Rostrup-Nielsen, 1993b; Lee, 1997). El reformado
con vapor y CO2, conocido como “reformado mixto”, permite obtener gas de s&iacute;ntesis con
diferentes relaciones H2/CO (dependiendo del contenido de CO2 en la alimentaci&oacute;n) y por
consiguiente puede ser aplicado a una gran variedad de procesos entre los que se
encuentran: la producci&oacute;n de metanol (H2/CO entre 2 y 3), la oxos&iacute;ntesis (H2/CO entre 1 y
2) y la s&iacute;ntesis de Fischer Tropsch (H2/CO entre 2 y 3) (Snoeck et al, 2002). &Uacute;ltimamente
el reformado de metano con CO2 ha cobrado importancia por ser una reacci&oacute;n que
consume dos gases que contribuyen significativamente al efecto invernadero (RostrupNielsen, 1993b). Sin embargo, la presencia de CO2 aumenta el riesgo de formaci&oacute;n de
carb&oacute;n (De Groote y Froment, 1995; Lee, 1997) porque, a trav&eacute;s de la reacci&oacute;n reversa de
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desplazamiento de gas de agua (reacci&oacute;n 2-2) produce grandes cantidades de CO y un
consumo sustancial de H2 (desplazamiento del equilibrio hacia la derecha en reacci&oacute;n 6-1).
La diversidad de razones por las cuales se puede esperar deposici&oacute;n de carb&oacute;n en los
catalizadores de reformado mixto o con vapor y la severidad de los problemas que causa
este fen&oacute;meno en la operaci&oacute;n de los reformadores industriales, establecen una necesidad
absoluta de contar con criterios que permitan predecir condiciones que conducir&aacute;n a la
formaci&oacute;n de carb&oacute;n. Criterios termodin&aacute;micos basados en el concepto de afinidad han
sido utilizados para evaluar la posible deposici&oacute;n de carb&oacute;n (Rostrup-Nielsen, 1982b;
Rostrup-Nielsen, 1984a; Wagner y Froment, 1992). Aunque estos criterios ayudan a
identificar y definir condiciones de potencial formaci&oacute;n de carb&oacute;n, resultan demasiado
conservativos. En efecto, descartan un amplio rango de alimentaciones que no conducir&iacute;an
a la deposici&oacute;n de carb&oacute;n debido a que la velocidad de gasificaci&oacute;n por alguna de las v&iacute;as
exceder&aacute; la velocidad de formaci&oacute;n de carb&oacute;n por las dem&aacute;s reacciones. Definitivamente el
problema de deposici&oacute;n de carb&oacute;n no es s&oacute;lo termodin&aacute;mico y resulta indispensable
considerar los aspectos cin&eacute;ticos de este fen&oacute;meno (Wagner y Froment, 1992; Snoeck et
al., 2002). Recientemente, Snoeck y colaboradores (2003) reportaron un modelo
heterog&eacute;neo unidimensional para reformadores con vapor/CO2 que comprende cin&eacute;ticas
detalladas de las reacciones principales (desarrolladas por Xu y Froment, 1989a) pero
tambi&eacute;n de las reacciones de formaci&oacute;n y gasificaci&oacute;n de carb&oacute;n (derivadas por Snoeck et
al., 2002) y que permite evaluar termodin&aacute;mica y cin&eacute;ticamente el potencial para la
formaci&oacute;n de carb&oacute;n tanto en la fase gas como dentro de la part&iacute;cula catal&iacute;tica a lo largo
del tubo del reactor.
En el presente Cap&iacute;tulo se utilizar&aacute; el modelo heterog&eacute;neo unidimensional
presentado en la Secci&oacute;n 2.5.2. y se evaluar&aacute;n las velocidades de reacci&oacute;n para la
formaci&oacute;n y gasificaci&oacute;n de carb&oacute;n a partir de las expresiones desarrolladas por Snoeck et
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al. (2002). Los valores de la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n permitir&aacute;n predecir el
riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n en procesos industriales de reformado de metano. A
continuaci&oacute;n se detallar&aacute;n el mecanismo, las ecuaciones y los coeficientes de la cin&eacute;tica
adoptada para calcular la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n y se describir&aacute; el
procedimiento que sugieren Snoeck et al. (2003) para determinar el valor de esta velocidad
en la fase gas y dentro del catalizador a lo largo del reactor. En particular, se estudiar&aacute; la
influencia de la actividad catal&iacute;tica, el flujo cal&oacute;rico medio y la composici&oacute;n y temperatura
de la alimentaci&oacute;n en el proceso de formaci&oacute;n de carb&oacute;n filamentoso. Asimismo, el
modelo cin&eacute;tico de deposici&oacute;n de carb&oacute;n ser&aacute; usado para: a) estimar distribuciones &oacute;ptimas
de temperatura de piel de tubo que permitan maximizar la producci&oacute;n del reactor
asegurando condiciones de operaci&oacute;n libres de carb&oacute;n; b) analizar los efectos del
envenenamiento por azufre sobre la formaci&oacute;n de carb&oacute;n (desactivaci&oacute;n combinada) y c)
determinar la influencia de las hip&oacute;tesis de modelado en la predicci&oacute;n de la deposici&oacute;n de
carb&oacute;n.
6.2. Modelo cin&eacute;tico para la deposici&oacute;n de carb&oacute;n
Tal como se menciona en la Secci&oacute;n 6.1., para calcular la velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n se adoptan las ecuaciones cin&eacute;ticas de formaci&oacute;n y gasificaci&oacute;n de
carb&oacute;n que derivaron Snoeck et al. (2002) para una mezcla de reformado con vapor y CO2
(reacciones 6-1 a 6-3). Estos autores estudiaron la formaci&oacute;n y gasificaci&oacute;n de carb&oacute;n en
una electrobalanza, utilizando un catalizador comercial de n&iacute;quel libre de &aacute;lcali (ICI 469Q, &lt; 0.1 wt % K2O), temperaturas de 500 a 550 &deg;C y mezclas de distinta composici&oacute;n
dentro del rango com&uacute;nmente encontrado para los reformadores industriales. A partir de
datos experimentales propios, propusieron la ecuaci&oacute;n (6-4) para expresar a la velocidad
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neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n. El primer t&eacute;rmino del numerador de esta ecuaci&oacute;n describe
la formaci&oacute;n de carb&oacute;n a partir de CH4 y su gasificaci&oacute;n por H2 (reacci&oacute;n 6-1), mientras
que el segundo t&eacute;rmino representa la disociaci&oacute;n de CO y la gasificaci&oacute;n de carb&oacute;n por
ox&iacute;geno adsorbido, cuya concentraci&oacute;n est&aacute; determinada por las presiones parciales de
H2O, CO2 e H2 y en menor medida por la de CO.
rC , neta =
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K CH 4  p CH 4 − *
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donde:
k O− = k O+ '
*
KH
=
2O
1
*
KH
2O
1
1
K O , H 2O K CO
(6-5)
K1
(6-6)
*
KM
, av
p H 2O
CO − S
1
=
CS
K O , H 2O p H 2
(6-7)
K1 representa a la constante de equilibrio de la reacci&oacute;n de reformado (2-1) (ver
ecuaci&oacute;n 2-10). Las constantes de velocidad de reacci&oacute;n (kj) y de adsorci&oacute;n o equilibrio
(Kj) satisfacen las ecuaciones de Arrhenius (6-8) y Van’t Hoff (6-9), respectivamente.
 Ej 

k j = A(k j ) exp −

 RT 
 ∆H j
K j = A( K j ) exp −
 RT
(6-8)




(6-9)
En la Tabla 6-2 se resumen los coeficientes involucrados en las ecuaciones (6-4) a
(6-9). Para los par&aacute;metros listados, las unidades de rC,neta resultan molC/gcat h.
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Tabla 6-2: Par&aacute;metros del modelo cin&eacute;tico de deposici&oacute;n de carb&oacute;n desarrollado por Snoeck et
al., (2002).
+
AM
+
kM
+
EM
(J/mol)
K r''
K r''
∆H 0 r (J/mol)
116215
AO+
1.024 1010
E O+ (J/mol)
161665
AO , H
2O
*
KM
.av
K CH
4
49578
2.93 106
''
k O+
KO , H
7448
∆H O0 , H
2O
599297
(J/mol)
85776
2O
*
AM
,av
2.78 107
*
∆H M
, av (J/mol)
123226
ACH
4
0.188
Si para representar al reformado de metano se consideran las reacciones (2-1) a (2-3)
y para la formaci&oacute;n de carb&oacute;n las ecuaciones (6-1) a (6-3), s&oacute;lo tres reacciones de las seis
totales son linealmente independientes. Por consiguiente, para seguir la evoluci&oacute;n de todos
los componentes del sistema “reformado de metano – formaci&oacute;n de carb&oacute;n” s&oacute;lo se
necesita seleccionar tres reacciones cualesquiera. Se pueden elegir por ejemplo las
reacciones de reformado de metano (2-1), de desplazamiento de gas de agua (2-2) y de
craqueo de metano (6-1). Sin embargo, tal como lo sugieren Snoeck y colaboradores
(2003), si se asume que la cantidad instant&aacute;nea de metano que se transforma en carb&oacute;n es
tan peque&ntilde;a que no debe ser contabilizada en la determinaci&oacute;n del perfil de composici&oacute;n
del gas de proceso, s&oacute;lo se precisan dos conversiones independientes. Si se eligen aquellas
basadas en metano y di&oacute;xido de carbono (ecuaciones 2-17 y 2-18), el comportamiento del
sistema “reformado de metano – formaci&oacute;n de carb&oacute;n” queda descripto por las ecuaciones
(2-26) a (2-32) que conforman el modelo heterog&eacute;neo unidimensional presentado en la
Secci&oacute;n 2.5.2., al cual se le incorpora la expresi&oacute;n (6-4) para evaluar la velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n.
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En resumen, la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n en la fase gas y dentro de la
part&iacute;cula catal&iacute;tica a lo largo del tubo de reformado se calcula a partir de los perfiles de
concentraci&oacute;n intrapart&iacute;cula y de las distribuciones axiales de composici&oacute;n y temperatura
que se obtienen al resolver el modelo heterog&eacute;neo unidimensional descripto en la Secci&oacute;n
2.5.2.
6.3. Influencia de la alimentaci&oacute;n, la actividad catal&iacute;tica y el flujo cal&oacute;rico medio
sobre el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n
La actividad del catalizador, el flujo cal&oacute;rico medio, la composici&oacute;n y temperatura de
la alimentaci&oacute;n han sido reconocidas como variables que afectan significativamente el
riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n en los procesos de reformado industrial. Para estudiar la
influencia de estos par&aacute;metros sobre la posible formaci&oacute;n de carb&oacute;n, se seleccionaron,
como caso base, las condiciones operativas y de dise&ntilde;o de la Tabla 6-3. Los estudios
param&eacute;tricos que se plantean son los siguientes: a) diferentes niveles de actividad catal&iacute;tica
a distintos flujos cal&oacute;ricos medios para un proceso de reformado convencional (con vapor);
b) diferentes temperaturas de alimentaci&oacute;n a distintos flujos cal&oacute;ricos medios para un
proceso de reformado mixto (con vapor/CO2).
Para simular todos estos escenarios y evaluar la velocidad neta de deposici&oacute;n de
carb&oacute;n en cada una de estas situaciones se utiliza el modelo cin&eacute;tico descripto en la
Secci&oacute;n 6.2.
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Tabla 6-3: Condiciones operativas y dimensiones del catalizador y del tubo de reformado que
definen al caso base.
Par&aacute;metro
Especificaci&oacute;n
Tubos de reformado
Longitud caliente del tubo de reformado, L
13 mr
Di&aacute;metro interno del tubo de reformado, dti
0.1256 mr
Di&aacute;metro externo del tubo de reformado, dte
0.152 mr
0.01234 mr2
&Aacute;rea transversal del tubo, At
Densidad del lecho catal&iacute;tico, ρB
1016.4 kgcat /mr3
Porosidad del lecho catal&iacute;tico, εB
0.49 mf 3/mr3
Flujo cal&oacute;rico medio por unidad de &aacute;rea, Qt*
73.09 kW/mr2 (β = 1)
Catalizador
Actividad del catalizador, α
1 (catalizador fresco)
Densidad de la part&iacute;cula, ρp
1990.6 kgcat/mcat3
Radio externo de la part&iacute;cula equivalente, ξeq
0.002585 mcat
Radio interno de la part&iacute;cula equivalente, ξin
0.00158 mcat
Condiciones de entrada por tubo
Caudal de la alimentaci&oacute;n, Ft 0
44.06 kmol/h
Temperatura, T 0
550 &deg;C
Presi&oacute;n total, p t0
38.7 bar
0
FCO
2
0.00215
/
FH0 O
2
Composici&oacute;n de la alimentaci&oacute;n
Fracci&oacute;n molar de hidr&oacute;geno, y H0 2
2.796 %
0
Fracci&oacute;n molar de mon&oacute;xido de carbono, y CO
Fracci&oacute;n molar de di&oacute;xido de carbono,
Fracci&oacute;n molar de metano,
Fracci&oacute;n molar de vapor,
0.768 %
0
y CO
2
0.157 %
0
y CH
4
22.78 %
y H0 2O
72.79 %
0
Fracci&oacute;n molar de inertes, y inertes
0.7029 %
*Para Qbase(z) se selecciona un perfil de flujo cal&oacute;rico t&iacute;pico de una reformador de fuego lateral (Dybkjaer,
1995).
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6.3.1. Reformado con vapor. Formaci&oacute;n de carb&oacute;n para distintas actividades catal&iacute;ticas y
flujos cal&oacute;ricos medios
Para las condiciones del caso base, se estudian diferentes niveles de actividad
catal&iacute;tica en el rango de 0.1 ≤ α ≤ 1 (donde α = 1 representa la actividad catal&iacute;tica del
catalizador fresco). Adem&aacute;s para cada α (asumido invariante dentro del reactor), se
seleccionan distintos valores de flujo cal&oacute;rico manteniendo la forma del Q(z) presentado en
la Figura 5-6 (es decir, se imponen perfiles axiales de flujo cal&oacute;rico Q(z) = β Qbase(z),
donde 0.1 ≤ β ≤ 2). A modo de ejemplo, en las Figuras 6-1 a 6-3 se presentan las
distribuciones axiales de conversi&oacute;n de metano, temperatura de gas de proceso y velocidad
neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n, para α = 1 (catalizador fresco) y α = 0.1 (catalizador
fuertemente desactivado) y β = 0.5, 1, 1.5 y 2.
α=1
α = 0.1
β=
2
β
60
=1
β=
.5
β=
4
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Figura 6-1: Perfiles axiales de conversi&oacute;n de metano para dos niveles de actividad catal&iacute;tica
(α = 1, l&iacute;neas continuas y α = 0.1, l&iacute;neas discontinuas) y diferentes flujos cal&oacute;ricos medios (β ).
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Es ampliamente conocido que para un dado flujo cal&oacute;rico medio (β fijo) cuando el
catalizador se desactiva fuertemente (de α = 1 a 0.1), la velocidad global de las reacciones
de reformado decae, por lo tanto la conversi&oacute;n de metano disminuye (Figura 6-1) y la
temperatura de gas (Figura 6-2) aumenta debido al menor consumo de calor por reacci&oacute;n.
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Figura 6-2: Perfiles axiales de temperatura de gas de proceso para dos niveles de actividad
catal&iacute;tica (α = 1, l&iacute;neas continuas y α = 0.1, l&iacute;neas discontinuas) y diferentes flujos cal&oacute;ricos
medios (β = 0.5, 1, 1.5 y 2).
Esta situaci&oacute;n conduce a mayores riesgos de formaci&oacute;n de carb&oacute;n (Rostrup-Nielsen,
1984a; Snoeck et al., 2003). En efecto para el catalizador fresco y el flujo cal&oacute;rico medio
base (β =1), rC,neta es negativa a lo largo de todo el tubo de reformado (Figura 6-3a). Por el
contrario, para un catalizador fuertemente desactivado y el flujo cal&oacute;rico medio base, rC,neta
es positiva en la mayor porci&oacute;n del tubo (α = 0.1 y β =1; Figura 6-3a). En este caso, la
velocidad de formaci&oacute;n de carb&oacute;n por craqueo de metano excede a las de gasificaci&oacute;n
como consecuencia del mayor contenido de CH4 (es decir, la desactivaci&oacute;n del catalizador
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limita al reformado), el mayor nivel t&eacute;rmico y la menor concentraci&oacute;n de H2 (Figuras 6-1 y
6-2).
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Figura 6-3a: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n para dos niveles de
actividad catal&iacute;tica (α = 1, l&iacute;neas continuas y α = 0.1, l&iacute;neas discontinuas) y diferentes flujos
cal&oacute;ricos medios (β = 0.5, 1, 1.5 y 2).
Como es de esperar, a medida que para un dado nivel de actividad catal&iacute;tica se
imponen mayores flujos cal&oacute;ricos medios, tanto la conversi&oacute;n de metano como la
temperatura del gas tienden a aumentar. Sin embargo, el comportamiento de la velocidad
neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n frente a cambios en el flujo cal&oacute;rico medio para un nivel
constante de actividad catal&iacute;tica resulta m&aacute;s complejo. Para una situaci&oacute;n en la que rC,neta
es negativa a lo largo de todo el tubo de reformado (por ejemplo, α = β =1) aumentos en el
flujo cal&oacute;rico medio conducen inicialmente a un menor riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n (es
decir, rC,neta(z) m&aacute;s negativas, Figuras 6-3a y su ampliaci&oacute;n Figura 6-3b para α = 1 y
β = 0.5 y 1), indicando que el efecto del menor contenido de CH4 en la mezcla reactiva
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(mayor conversi&oacute;n de metano por efecto del aumento de temperatura) restringe la
formaci&oacute;n de carb&oacute;n a pesar de las elevadas temperaturas. Es interesante observar que,
para el catalizador fresco, s&oacute;lo se puede esperar deposici&oacute;n de carb&oacute;n cuando el flujo
cal&oacute;rico medio es por lo menos del doble (para α = 1 y β = 2; Figuras 6-3a y b) y por
consiguiente cuando xCH 4 y T son extremadamente altas (Figuras 6-1 y 6-2,
respectivamente).
Para la situaci&oacute;n de catalizador desactivado (α = 0.1), la concentraci&oacute;n de CH4 es
mayor que la de condiciones de catalizador fresco, lo cual tiende a favorecer el craqueo de
metano (reacci&oacute;n endot&eacute;rmica). En este caso, los incrementos en el flujo cal&oacute;rico medio
provocan un aumento del riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n, y la deposici&oacute;n de carb&oacute;n es
evitable s&oacute;lo si el flujo cal&oacute;rico medio se disminuye a la mitad (β = 0.5, Figura 6-3 b).
rC,neta (mol C/gcat h)
.5
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Figura 6-3b: Ampliaci&oacute;n de la Figura 6-3a correspondiente a la primer secci&oacute;n del tubo
(L = 13 m).
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Las curvas presentadas en las Figuras 6-3 a y b indican que el flujo cal&oacute;rico medio es
un par&aacute;metro de gran importancia sobre la posible formaci&oacute;n de carb&oacute;n. En efecto, para
cada nivel de actividad catal&iacute;tica existe un valor l&iacute;mite de β (rC,neta,max = 0) por encima del
cual se debe esperar deposici&oacute;n de carb&oacute;n (para α = 1, β ≈ 2 y para α = 0.1, β ≈ 0.5).
Obviamente las condiciones de operaci&oacute;n, de modo que resulte un proceso factible,
no pueden ser elegidas &uacute;nicamente para evitar la formaci&oacute;n de carb&oacute;n (es decir, rC,neta &lt; 0).
En efecto, el reformador deber&aacute; operar con rC,neta (z) &lt; 0 y en adici&oacute;n Tw(z) &lt; Tw,adm y Q(z)
L
&lt; Qadm. Con el objetivo de conocer el m&aacute;ximo nivel de producci&oacute;n ( xCH
) que puede ser
4
alcanzado para catalizadores de diferente actividad respetando todas las restricciones arriba
mencionadas, los perfiles axiales de xCH 4 , T, rC,neta (Figuras 6-1 a 6-3, respectivamente) y
Q y Tw (Figuras 6-4 y 6-5, respectivamente) se construyeron para un amplio rango de pares
α-β.
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Figura 6-4: Perfiles axiales de flujo cal&oacute;rico para dos niveles de actividad catal&iacute;tica (α = 1 y 0.1)
y diferentes flujos cal&oacute;ricos medios (β). Qadm = 150 kW/m2.
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Figura 6-5: Perfiles axiales de temperatura de piel de tubo para dos niveles de actividad catal&iacute;tica
(α = 1, l&iacute;neas continuas y α = 0.1, l&iacute;neas discontinuas) y diferentes flujos cal&oacute;ricos medios (β).
Tw,adm = 925 &ordm;C.
Considerando que resultan factibles aquellas operaciones que respetan rC,neta (z) &lt; 0,
Tw(z) &lt; 925 &deg;C y Q(z) &lt; 150 kW/m2, se obtiene la Figura 6-6. Para ilustrar la construcci&oacute;n
de esta gr&aacute;fica se considera la situaci&oacute;n de α = 0.1. Para α = 0.1, la rC,neta es negativa si
L
β ≈ 0.5 (Figura 6-3 b), ahora bien para el par α = 0.1 y β = 0.5 el valor de xCH
dado por
4
la Figura 6-1 es aproximadamente 27 %. Este &uacute;ltimo valor representa la conversi&oacute;n
m&aacute;xima de metano que se puede alcanzar sin violar la restricci&oacute;n de rC,neta (z) &lt; 0.
Utilizando un razonamiento an&aacute;logo se pueden obtener todas las curvas l&iacute;mites de la
Figura 6-6.
Las resultados presentados en la Figura 6-6, indican que, para el conjunto de
condiciones operativas y restricciones seleccionadas, y con catalizadores activos, aumentar
la conversi&oacute;n de metano a la salida del reactor (lo cual se logra mediante un incremento en
el flujo cal&oacute;rico medio), conduce en primera instancia a sobrepasar el valor m&aacute;ximo
185
Evaluaci&oacute;n Cin&eacute;tica de la Formaci&oacute;n de Carb&oacute;n en Procesos de Reformado de Metano
admisible de temperatura de piel de tubo. Sin embargo, para catalizadores fuertemente
L
desactivados, la m&aacute;xima velocidad de producci&oacute;n ( xCH
) est&aacute; condicionada por el alto
4
riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n.
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Figura 6-6: L&iacute;mites operativos impuestos por rC,neta,adm = 0, Tw,adm = 925 &deg;C y Qadm = 150 kW/m2
sobre la conversi&oacute;n de metano a la salida del reactor, seg&uacute;n el nivel de actividad del catalizador.
6.3.2. Reformado mixto. Formaci&oacute;n de carb&oacute;n para distintas temperaturas de
alimentaci&oacute;n y flujos cal&oacute;ricos medios
Dado que la cantidad de vapor que puede reemplazarse con CO2 en los procesos de
reformado mixto est&aacute; limitada por el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n, en el presente estudio
0
/ FH0
se seleccionan diferentes mezclas vapor/CO2 en el rango de 0.00215 ≤ FCO
2
2O
≤
2.2008, para las cuales se analiza el comportamiento de la velocidad neta de deposici&oacute;n de
carb&oacute;n. Asimismo, al igual que en la Secci&oacute;n anterior, para cada una de estas
alimentaciones se asumen distintos flujos cal&oacute;ricos medios manteniendo la forma de Q(z)
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(Q(z) = β Qbase(z), donde 0.1 ≤ β ≤ 2). Las condiciones operativas, exceptuando el
contenido de CO2 y H2O en la alimentaci&oacute;n, corresponden al caso base de la Tabla 6-3.
En las Figuras 6-7 a 6-10 se presentan las distribuciones axiales de conversi&oacute;n de
metano, rendimiento a di&oacute;xido de carbono, temperatura de gas de proceso y velocidad neta
0
de deposici&oacute;n de carb&oacute;n, para FCO
/ FH0
2
0
y FCO
/ FH0
2
2O
2O
= 0.00215 (reformado convencional con vapor)
= 0.6004 (reformado mixto) y β = 0.5, 1, 1.5 y 2.
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Figura 6-7: Perfiles axiales de conversi&oacute;n de metano para FCO
/ FH0
2
0
continuas), FCO
/ FH0
2
2O
2O
= 0.00215 (l&iacute;neas
= 0.6004 (l&iacute;neas discontinuas), distintos flujos cal&oacute;ricos medios (β = 0.5,
1, 1.5 y 2) y α = 1.
Cuando para una dado flujo cal&oacute;rico medio, parte del vapor se reemplaza por di&oacute;xido
de carbono, la conversi&oacute;n de metano decae como consecuencia de la menor presi&oacute;n parcial
de H2O (Figura 6-7). Asimismo y tal como se observa en la Figura 6-8, el agregado de CO2
conduce a un descenso en el rendimiento di&oacute;xido de carbono, que r&aacute;pidamente adquiere
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valores negativos debido al consumo de CO2 a trav&eacute;s de la reacci&oacute;n reversa de
desplazamiento de gas de agua (reacci&oacute;n 2-2).
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Figura 6-8: Perfiles axiales de rendimiento a di&oacute;xido de carbono para FCO
/ FH0
2
0
/ FH0
(l&iacute;neas continuas), FCO
2
2O
2O
= 0.00215
= 0.6004 (l&iacute;neas discontinuas), distintos flujos cal&oacute;ricos medios (β
= 0.5, 1, 1.5 y 2) y α = 1.
El efecto de la sustituci&oacute;n de una fracci&oacute;n de vapor por CO2 sobre la temperatura del
gas de proceso es m&aacute;s complejo y est&aacute; asociado al nivel de flujo cal&oacute;rico impuesto.
Cuando los valores de β son bajos (curvas para β = 0.5, Figura 6-7), la temperatura del gas
aumenta con el contenido de CO2 debido a que las reacciones de reformado consumen una
menor cantidad de calor (menor xCH 4 ). Para β m&aacute;s altos, la temperatura del gas de salida
disminuye a medida que se utilizan mezclas m&aacute;s ricas en CO2 (a pesar de la ca&iacute;da en la
xCH 4 ) como consecuencia de la inversi&oacute;n de la direcci&oacute;n de la reacci&oacute;n (2-2), la cual
cambia de un comportamiento exot&eacute;rmico a uno endot&eacute;rmico.
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Figura 6-9: Perfiles axiales de temperatura de gas de proceso para FCO
/ FH0
2
0
/ FH0
continuas), FCO
2
2O
2O
= 0.00215 (l&iacute;neas
= 0.6004 (l&iacute;neas discontinuas), distintos flujos cal&oacute;ricos medios (β = 0.5,
1, 1.5 y 2) y α = 1.
Como es de esperar, el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n aumenta con el contenido de
0
CO2. En efecto, para la mezcla FCO
/ FH0
2
2O
= 0.6004 y β =1, la velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n es positiva en toda la longitud del reactor (Figura 6-10). El carb&oacute;n se
forma por la reacci&oacute;n de craqueo de metano, la cual se ve favorecida por la mayor
concentraci&oacute;n de CH4 (menor xCH 4 ) y la menor presi&oacute;n parcial de H2 (debido a un menor
avance de las reacciones 2-1 y 2-3 y a un mayor consumo a trav&eacute;s de la reacci&oacute;n 2-2).
El comportamiento de la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n frente a cambios en
el flujo cal&oacute;rico para una determinada composici&oacute;n de la alimentaci&oacute;n es an&aacute;logo al
presentado en las Figuras 6-3 a y b para distintas actividades del catalizador. En efecto,
para aquella situaci&oacute;n en que rC,neta es negativa a lo largo de todo el tubo de reformado (por
0
ejemplo, FCO
/ FH0
2
2O
=0.00215 y β =1, Figura 6-10), aumentos graduales en el flujo
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cal&oacute;rico medio conducen inicialmente a menores riesgos de formaci&oacute;n de carb&oacute;n. Sin
embargo, la deposici&oacute;n de carb&oacute;n puede darse cuando el flujo cal&oacute;rico medio es por lo
menos del doble (β = 2).
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Figura 6-10: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n en la primer secci&oacute;n del
0
0
/ FH0 O = 0.00215 (l&iacute;neas continuas), FCO
/ FH0 O =
tubo de reformado (L = 13 m) para FCO
2
2
2
2
0.6004 (l&iacute;neas discontinuas), distintos flujos cal&oacute;ricos medios (β = 0.5, 1, 1.5 y 2) y α = 1.
Para una situaci&oacute;n en la cual rC,neta es positiva en una gran secci&oacute;n o en todo el tubo
0
de reformado (por ejemplo, FCO
/ FH0
2
2O
=0.6004 y β =1), incrementos en el flujo cal&oacute;rico
medio resultan en una mayor formaci&oacute;n de carb&oacute;n. M&aacute;s a&uacute;n, en un caso tan particular
como &eacute;ste en que rC,neta es positiva a la entrada del reactor, la deposici&oacute;n de carb&oacute;n es
inevitable cualquiera sea el nivel de flujo cal&oacute;rico impuesto. No obstante, y tal como se
0
muestra en la Figura 6-11, si para la mezcla FCO
/ FH0
2
2O
=0.6004 la temperatura de
alimentaci&oacute;n se reduce de 550 a 500 &ordm;C, el perfil axial de rC,neta resulta positivo en la mayor
parte del tubo pero no a la entrada del reactor y por lo tanto con una disminuci&oacute;n en el
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flujo cal&oacute;rico medio (por ejemplo de β = 1 a 0.5) se puede conseguir una operaci&oacute;n libre de
carb&oacute;n, aunque obviamente con una p&eacute;rdida significativa en la conversi&oacute;n de metano.
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Figura 6-11: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n en la primer secci&oacute;n del
0
/ FH0 O = 0.00215 (l&iacute;neas continuas),
tubo de reformado (L = 13 m) a T 0 = 500 &ordm;C, para FCO
2
0
FCO
2
/
FH0 O
2
2
= 0.6004 (l&iacute;neas discontinuas), distintos flujos cal&oacute;ricos medios (β) y α = 1.
Los resultados de las simulaciones correspondientes a las diferentes mezclas
0
/ FH0
vapor/CO2 seleccionadas (0.00215 ≤ FCO
2
2O
≤ 2.2008) para T
0
=500 &ordm;C y distintos
niveles de flujos cal&oacute;ricos medios se resumen en la Figura 6-12 (semejante a la Figura 6-6)
con el prop&oacute;sito de mostrar para las distintas relaciones vapor/CO2 estudiadas, los rangos
L
de conversi&oacute;n de metano a la salida del reactor ( xCH
) asociadas a operaciones factibles,
4
es decir a operaciones sin riesgos de formaci&oacute;n de carb&oacute;n ni deterioro del material del tubo
de reformado.
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Figura 6-12: L&iacute;mites operativos impuestos rC,neta,adm = 0, Tw,adm = 925 &deg;C y Qadm = 150 kW/m2
sobre la conversi&oacute;n de metano a la salida del reactor, seg&uacute;n la relaci&oacute;n CO2/vapor en la
alimentaci&oacute;n para α = 1.
L
Para el reformado con vapor la m&aacute;xima velocidad de producci&oacute;n ( xCH
) est&aacute;
4
limitada por la temperatura de piel de tubo m&aacute;xima admisible (Tw,adm), sin embargo para
mezclas reactivas con mayor proporci&oacute;n CO2/H2O, la m&aacute;xima conversi&oacute;n de metano a la
salida del reactor est&aacute; restringida por el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n. La Figura 6-12
L
indica que el valor m&aacute;ximo alcanzable para xCH
4
en el reformado mixto es
considerablemente menor al que se puede obtener en los procesos convencionales de
reformado con vapor (es decir, el flujo cal&oacute;rico debe reducirse sustancialmente para evitar
la formaci&oacute;n de carb&oacute;n).
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6.4. Distribuciones de temperatura de piel de tubo &oacute;ptimas para maximizar la
conversi&oacute;n de metano sin deposici&oacute;n de carb&oacute;n
Considerando que el flujo cal&oacute;rico medio es una variable que afecta
significativamente el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n y visto que para ciertas condiciones
operativas (tales como reformado convencional con catalizadores desactivados o
reformado mixto) se puede evitar la deposici&oacute;n de carb&oacute;n manipulando el calor transferido,
en esta Secci&oacute;n se estimar&aacute;n distribuciones &oacute;ptimas de temperatura de piel de tubo que
permitan, bajo restricciones relativas a la integridad del material del tubo y a la formaci&oacute;n
de carb&oacute;n, maximizar la velocidad de producci&oacute;n del reactor (en la Secci&oacute;n 6.3. se
obtuvieron soluciones sub&oacute;ptimas ya que la forma del perfil de Q(z) estaba fija). Dadas las
condiciones de la alimentaci&oacute;n, este nuevo problema de optimizaci&oacute;n se define como
sigue:
L
max xCH
4
(6-10)
Tw ( z )
s.t.
Tw ( z ) ≤ Tw,adm
(6-11)
Q( z ) ≤ Qadm
(6-12)
rC ,neta ( z ) &lt; 0
(6-13)
Para resolver este problema se adoptan las condiciones operativas y de dise&ntilde;o de la
Tabla 6-3 y se impone un valor de 925 &ordm;C para Tw,adm. La operaci&oacute;n del reformador
primario se simula mediante el modelo pseudohomog&eacute;neo unidimensional presentado en la
Secci&oacute;n 3.4.2, al cual se le incorpora la ecuaci&oacute;n (6-4) para evaluar la velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n en la fase gas a lo largo del tubo de reformado. El problema de
optimizaci&oacute;n planteado se analiza para los siguientes escenarios: a) una alimentaci&oacute;n t&iacute;pica
de reformado con vapor (dada en la Tabla 6-3), para distintos valores del flujo cal&oacute;rico
m&aacute;ximo admisible y b) diferentes alimentaciones de reformado para un Qadm = 167 kW/m2.
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6.4.1. M&aacute;xima conversi&oacute;n de metano para reformado con vapor sujeto a diferentes flujos
cal&oacute;ricos m&aacute;ximos admisibles
En esta Secci&oacute;n se estudia el problema de m&aacute;xima conversi&oacute;n de metano para la
alimentaci&oacute;n correspondiente al caso base presentado en la Tabla 6-3, seleccionando
distintos valores de flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible (27.7 ≤ Qadm ≤ 222.22 kW/m2). En la
Figura 6-13 se presentan los perfiles axiales de rC ,neta que se obtienen cuando el problema
de optimizaci&oacute;n propuesto se resuelve sin considerar la restricci&oacute;n de prevenci&oacute;n de
formaci&oacute;n de carb&oacute;n (ecuaci&oacute;n 6-13), pero incluyendo la evaluaci&oacute;n de la velocidad neta
de deposici&oacute;n de carb&oacute;n.
rC,neta (mol C/gcat h)
0
-0.1
-0.2
Qadm
-0.3
-0.4
0
2
4
6
8
10
12
z (m)
Figura 6-13: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n que maximizan la
conversi&oacute;n de metano a la salida del reactor para valores de Qadm entre 27.7 y 222.2 kW/m2 yα = 1,
cuando no se considera la restricci&oacute;n rC , neta ( z ) &lt; 0 .
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Para todos los valores de flujo cal&oacute;rico m&aacute;ximo admisible estudiados, las
distribuciones &oacute;ptimas de Tw(z) conducen a velocidades netas de deposici&oacute;n de carb&oacute;n
negativas a lo largo de todo el tubo de reformado. Es decir que si rC ,neta ( z ) &lt; 0 hubiese
sido incorporada como una restricci&oacute;n adicional, habr&iacute;a resultado no activa. Por esta raz&oacute;n,
la dependencia de las xCH 4 &oacute;ptimas con Qadm y las correspondientes trayectorias de Tw y Q
resultan equivalentes a las presentadas en el Cap&iacute;tulo 3 (Figuras 3-15 a 3-17).
En acuerdo con los resultados mostrados en las Figuras 6-3 a y b, se observa que
aumentos en Qadm resultan en este caso en particular en un menor riesgo de formaci&oacute;n de
carb&oacute;n.
6.4.2. M&aacute;xima conversi&oacute;n de metano para distintas alimentaciones correspondientes a
reformado mixto
El problema de m&aacute;xima velocidad de producci&oacute;n se analiza para un flujo cal&oacute;rico
0
m&aacute;ximo admisible de 167 kW/m2, diferentes mezclas vapor/CO2 (0.00215 ≤ FCO
/ FH0
2
2O
≤
2.2008) y una temperatura de alimentaci&oacute;n de 500 &ordm;C. Con el prop&oacute;sito de determinar la
influencia de la restricci&oacute;n de formaci&oacute;n de carb&oacute;n, el problema de m&aacute;xima conversi&oacute;n de
metano se resuelve en primera instancia, tal como se hiciera para el problema de
optimizaci&oacute;n anterior, considerando s&oacute;lo las restricciones en Tw y Q y luego incorporando
a rC ,neta ( z ) &lt; 0 como una restricci&oacute;n adicional. En la Figura 6-14 se presentan las
L
correspondientes curvas de soluciones &oacute;ptimas ( xCH
como funci&oacute;n de la relaci&oacute;n
4
CO2/H2O). Cuando la composici&oacute;n de la alimentaci&oacute;n es t&iacute;pica de un proceso de reformado
0
/ FH0
con vapor ( FCO
2
2O
≤ 0.4), las soluciones &oacute;ptimas coinciden indicando que la
restricci&oacute;n rC ,neta ( z ) &lt; 0 resulta inactiva.
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Figura 6-14: Conversi&oacute;n &oacute;ptima de metano a la salida del reactor como funci&oacute;n de la relaci&oacute;n
CO2/H2O en la alimentaci&oacute;n, T 0 = 500 &deg;C, Tw,adm = 925 &deg;C, Qadm =167 kW/m2 y α = 1.
Para aquellas mezclas caracter&iacute;sticas de los procesos de reformado mixto (0.4 ≤
0
FCO
/ FH0
2
2O
L
≤ 2), las curvas de xCH
&oacute;ptimas tienden a separase a medida que se
4
incrementa el contenido de CO2 debido a que, como se menciona en la Secci&oacute;n 6.3.2., el
problema de formaci&oacute;n de carb&oacute;n es cada vez m&aacute;s importante y por lo tanto m&aacute;s dif&iacute;cil de
evitar. Cuando la mayor parte del vapor se reemplaza por CO2 (condiciones pr&oacute;ximas al
reformado seco) la deposici&oacute;n de carb&oacute;n s&oacute;lo puede eliminarse si se admite una p&eacute;rdida
m&aacute;s que considerable en la velocidad de producci&oacute;n. En consecuencia, la manipulaci&oacute;n del
perfil de temperatura de piel de tubo (y por consiguiente de la distribuci&oacute;n de flujo
cal&oacute;rico) resulta una alternativa atrayente s&oacute;lo en un peque&ntilde;o rango de relaciones
CO2/H2O, el cual depende de la temperatura de alimentaci&oacute;n (T0).
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En la Figura 6-15 y 6-16 se muestran las trayectorias &oacute;ptimas de temperatura de
pared y flujo cal&oacute;rico y los perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n
0
respectivamente, correspondientes a FCO
/ FH0
2
2O
= 0.5242 (punto 1, Figura 6-14).
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Figura 6-15: Perfiles axiales &oacute;ptimos de temperatura de piel de tubo y flujo cal&oacute;rico que
0
maximizan la conversi&oacute;n de metano a la salida del reactor para FCO
/ FH0 O = 0.5245 y α = 1,
2
2
considerando o no la restricci&oacute;n en rC ,neta .
La incorporaci&oacute;n de la restricci&oacute;n de prevenci&oacute;n de formaci&oacute;n de carb&oacute;n asegura
operaciones libres de carb&oacute;n (Figura 6-16) pero en niveles m&aacute;s bajos de conversi&oacute;n de
metano (Figura 6-14) como consecuencia de las menores temperaturas de piel de tubo y
por consiguiente de los menores flujos cal&oacute;ricos transferidos (Figura 6-15). Teniendo en
cuenta que la reacci&oacute;n de craqueo de metano es la responsable de la deposici&oacute;n de carb&oacute;n
en los procesos de reformado con vapor/CO2 (Secci&oacute;n 6.3.2.), la eliminaci&oacute;n de este
fen&oacute;meno (que resulta de considerar la restricci&oacute;n rC ,neta ( z ) &lt; 0 ) se explica por el descenso
en el nivel t&eacute;rmico del gas de proceso (Figura 6-15).
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Figura 6-16: Perfiles axiales &oacute;ptimos de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n que maximizan la
0
conversi&oacute;n de metano a la salida del reactor para FCO
/ FH0 O = 0.5245 y α = 1, considerando o
2
2
no la restricci&oacute;n en rC ,neta .
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Figura 6-17: Relaci&oacute;n &oacute;ptima H2/CO a la salida del reformador como funci&oacute;n de la relaci&oacute;n
CO2/H2O en la alimentaci&oacute;n, T 0 = 500 &deg;C, Tw,adm = 925 &deg;C, Qadm =167 kW/m2 y α = 1.
198
Cap&iacute;tulo 6
Con respecto a la distribuci&oacute;n de productos en el gas de proceso que abandona el
reformador, en la Figura 6-17 se observa que la disminuci&oacute;n en la temperatura de pared,
necesaria para prevenir la formaci&oacute;n de carb&oacute;n, conduce a mayores relaciones H2/CO en el
gas de proceso a la salida del reactor.
6.5. Influencia del envenenamiento por azufre sobre la formaci&oacute;n de carb&oacute;n
El envenenamiento por azufre puede causar p&eacute;rdidas muy significativas de la
actividad catal&iacute;tica, que ocasionan una disminuci&oacute;n en las velocidades de las reacciones de
reformado y consecuentemente en el consumo de calor. De este modo, cuando se opera en
condiciones de flujo cal&oacute;rico medio constante para mantener producci&oacute;n, tanto la presi&oacute;n
parcial de metano como la temperatura de gas aumentan con el tiempo, incrementado el
riesgo formaci&oacute;n de carb&oacute;n por la reacci&oacute;n de craqueo de metano.
Para analizar los efectos del envenenamiento por azufre sobre la formaci&oacute;n de carb&oacute;n
se selecciona una condici&oacute;n de referencia, definida por las variables operativas presentadas
en la Tabla 6-3 y un contenido de azufre constante en la alimentaci&oacute;n de 0.03 ppm (v./v.).
Adem&aacute;s se utiliza el modelo presentado en el Cap&iacute;tulo 5, al cual se le incorpora la ecuaci&oacute;n
(6-4) para evaluar la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n en la fase gas y dentro de la
part&iacute;cula catal&iacute;tica a lo largo del tubo de reformado. Cabe destacar que el caso elegido
como base es apropiado para este estudio porque, en ausencia de azufre en la alimentaci&oacute;n,
no presenta riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n (ver curva para α = β =1, Figuras 6-3 a y b).
Es bien sabido que el envenenamiento por azufre inhibe las reacciones de reformado
(que requieren un ensamble de tres &aacute;tomos de n&iacute;quel) y que las velocidades de estas
reacciones principales decrecen con un factor de (1-θ )3, donde θ representa al cubrimiento
por azufre (ecuaci&oacute;n 5-11). Con relaci&oacute;n a la deposici&oacute;n de carb&oacute;n, algunos autores
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observaron que es posible obtener una operaci&oacute;n libre de carb&oacute;n con un catalizador
parcialmente pasivado por azufre bajo condiciones operativas que con catalizador fresco
resultar&iacute;an en formaci&oacute;n de carb&oacute;n (Rostrup-Nielsen, 1982b; Rostrup-Nielsen, 1984b;
Bengaard, 2002). Al respecto demostraron que por encima de ciertos valores de θ (entre
0.7 y 0.8) la velocidad de las reacciones de formaci&oacute;n de carb&oacute;n decrece con el
cubrimiento por azufre m&aacute;s que la velocidad de las reacciones de reformado, reflejando
que el ensamble de &aacute;tomos de n&iacute;quel requerido por las reacciones de reformado es menor
que aquel necesario para nuclear al carb&oacute;n filamentoso (Rostrup-Nielsen, 1993b). Para θ
= 0.77-0.82, Rostrup-Nielsen (1984b) encontr&oacute; que la velocidad de las reacciones de
formaci&oacute;n de carb&oacute;n es proporcional a (1-θ )6.3.
Dado que al presente no se conoce con certeza la dependencia de la velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n con el cubrimiento por azufre para todo el rango posible de
cubrimientos por azufre (es decir, 0 ≤ θ ≤ 1), en este estudio se propone representar el
impacto del azufre sobre la formaci&oacute;n de carb&oacute;n mediante la siguiente ecuaci&oacute;n:
nc
rC , neta = rCfresco
, neta (1 − θ )
(6-14)
utilizando distintos valores del exponente nc. Para evaluar la influencia de nc se plantean
las siguientes situaciones: a) nc = 0, el azufre no inhibe la deposici&oacute;n de carb&oacute;n y por lo
tanto la selectividad hacia las reacciones de formaci&oacute;n de carb&oacute;n es mayor; b) nc = 3, el
azufre tiene el mismo efecto sobre ambos grupos de reacciones y c) nc = 6.3 (valor
reportado por Rostrup-Nielsen, 1984b), el azufre retarda m&aacute;s la velocidad de las reacciones
de formaci&oacute;n de carb&oacute;n que la de las reacciones principales y por consiguiente la
selectividad es mayor hacia las reacciones de reformado. A modo de ejemplo, en la Figura
6-18 se presentan los perfiles axiales de la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n que se
obtienen para los distintos valores de nc despu&eacute;s de casi un a&ntilde;o de envenenamiento
(t = 8000 h). Tambi&eacute;n se incluye, en trazo discontinuo, la velocidad neta de deposici&oacute;n de
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carb&oacute;n como funci&oacute;n de la longitud del reactor, en condiciones de catalizador fresco
(t = 0 h).
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Figura 6-18: Perfiles de la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n como funci&oacute;n de la longitud del
reactor, para diferentes valores del exponente nc. L&iacute;nea discontinua: en condiciones de catalizador
fresco. L&iacute;neas continuas: despu&eacute;s de 8 000 h de envenenamiento.
Indudablemente, la presencia de azufre en la alimentaci&oacute;n al reformador favorece la
deposici&oacute;n de carb&oacute;n. Inicialmente (en condiciones de catalizador fresco) la velocidad neta
de deposici&oacute;n de carb&oacute;n es negativa en toda la longitud del reactor, mientras que despu&eacute;s
de casi un a&ntilde;o de envenenamiento la rC ,neta resulta positiva en una gran secci&oacute;n del tubo.
El valor asignado a nc no afecta el tiempo para el cual comenzar&iacute;a la deposici&oacute;n de carb&oacute;n
ni la posici&oacute;n axial en que tendr&iacute;a lugar. En efecto para todos los nc analizados y el caso de
referencia, la formaci&oacute;n de carb&oacute;n se detecta en z = 0.026 m y luego de 5 horas de
envenenamiento. Sin embargo y tal como se muestra en la Figura 6-18, nc define la
pendiente de la curva de velocidad de formaci&oacute;n de carb&oacute;n y por consiguiente la cantidad
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de carb&oacute;n que debe esperarse en cierta posici&oacute;n axial, a un dado tiempo y para una
determinada masa de catalizador.
Con el prop&oacute;sito de analizar la influencia de algunas variables de inter&eacute;s, tales como
el contenido de azufre en la alimentaci&oacute;n ( y H0 2S ), se asume que el azufre inhibe por igual a
las reacciones de reformado y de formaci&oacute;n de carb&oacute;n y por lo tanto se adopta un valor de
3 para nc. En la Figura 6-19 se presentan los perfiles axiales de la velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n para t ≈ 150 h y tres y H0 2 S diferentes (0.01, 0.02 y 0.03 ppm v./v.). A
medida que se incrementa el contenido de azufre en la alimentaci&oacute;n el problema de
formaci&oacute;n de carb&oacute;n tiende a ser m&aacute;s importante. Adem&aacute;s, el tiempo para el cual la
formaci&oacute;n de carb&oacute;n resulta incipiente es cada vez menor.
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Figura 6-19: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n en la primer secci&oacute;n del
tubo (L = 13 m), para diferentes concentraciones de azufre en la alimentaci&oacute;n. L&iacute;nea discontinua:
en condiciones de catalizador fresco. L&iacute;neas continuas: despu&eacute;s de 150 h de envenenamiento.
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En la Tabla 6-4 se resumen, para los tres valores de y H0 2S seleccionados (caso 1), el
tiempo para el cual comienza la deposici&oacute;n de carb&oacute;n (tSC) y la posici&oacute;n axial zSC donde
rC,neta &gt; 0. Adem&aacute;s se incluye la cantidad de carb&oacute;n por unidad de masa de catalizador que
se espera despu&eacute;s de 100 horas de envenenamiento por azufre en la cota axial de 3.4
metros (seleccionada como ejemplo), es decir:
100 h
mC
mp
≈
∫ rC ,neta (t ) z =3.4 m M C dt
0
(6-15)
100
t =100 h y z =3.4 m
donde Mc representa el peso molecular del elemento carbono.
0
y Q(z) sobre la desactivaci&oacute;n combinada
Tabla 6-4: Influencia de y H0 2 S , y H0 2 , F H0 2O / FCH
4
“azufre + carb&oacute;n”.
Par&aacute;metro
Caso 1
y H0 2S
y H0 2
Caso 2
Caso 3
0
F H0 2O / FCH
4
Caso 4
Q(z)**
Especificaci&oacute;n
tSC
zSC
(mC / mp) t =100 h y z= 3.4 m
0.01 ppm (v./v.)
15 h
0.03
0 wt. %
0.02 ppm (v./v.)
10 h
0.025
0.104 wt. %
0.03 ppm (v./v.)
5h
0.02
0.452 wt. %
3%
5h
0.02
0.452 wt. %
6%
20 h
0.14
0.166 wt %
9%
75 h
0.15
0 wt. %
3.2
5h
0.02
0.452 wt. %
3.5
15 h
0.07
0.338 wt. %
Fuego lateral
5h
0.02
0.452 wt. %
Fuego superior
5h
0.01
1.08 wt. %
**Qt = 73.09 kW/m2
En la Tabla 6-4 tambi&eacute;n se presentan los valores obtenidos para estos par&aacute;metros al
estudiar los impactos del envenenamiento por azufre sobre la formaci&oacute;n de carb&oacute;n frente a
cambios en: la fracci&oacute;n molar de hidr&oacute;geno a la entrada (Caso 2), la relaci&oacute;n
vapor/carbono (Caso 3) y la forma del perfil axial de flujo cal&oacute;rico (Caso 4). El efecto de
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incrementar y H0 2 es opuesto al de aumentar y H0 2S debido a que cuanto mayor es el
contenido de hidr&oacute;geno en la alimentaci&oacute;n, menores son los cubrimientos por azufre y por
lo tanto menos importante la desactivaci&oacute;n que causa este veneno. Adem&aacute;s, el equilibrio de
la reacci&oacute;n de craqueo de metano (6-1) se desplaza hacia la izquierda. El resultado de
aumentar la relaci&oacute;n vapor/carbono es equivalente al de incrementar y H0 2 ya que, cuanto
mayor es la presi&oacute;n parcial de H2O m&aacute;s alta es la conversi&oacute;n de metano y en consecuencia
mayor la concentraci&oacute;n de hidr&oacute;geno. Cuando para una dado flujo cal&oacute;rico medio, la forma
del perfil de Q(z) se modifica de una configuraci&oacute;n t&iacute;pica de los reformadores de fuego
lateral a una distribuci&oacute;n caracter&iacute;stica de los reformadores de fuego superior, la cantidad
de carb&oacute;n depositado aumenta y el problema se desplaza hacia la entrada del reactor. Esto
se explica en t&eacute;rminos de la mayor severidad operativa (flujos cal&oacute;ricos m&aacute;s altos, ver
Figura 4-1) en la primer secci&oacute;n del tubo de reformado donde prevalece el envenenamiento
por azufre (ver Figuras 5-6 y 5-7).
El car&aacute;cter comparativo de estos estudios param&eacute;tricos (basados en una misma
aproximaci&oacute;n para representar el impacto del azufre sobre la deposici&oacute;n de carb&oacute;n),
permite confirmar que las principales conclusiones de este an&aacute;lisis no dependen del valor
seleccionado para nc. Los valores de tsc (tiempo para el cual comienza la deposici&oacute;n de
carb&oacute;n) presentados en la Tabla 6-4 son considerablemente cortos, debido probablemente a
una sobrestimaci&oacute;n de la desactivaci&oacute;n por veneno (es decir, de los cubrimientos por
azufre). De todos modos, la magnitud de este par&aacute;metro no modifica las tendencias
observadas para el riesgo de deposici&oacute;n de carb&oacute;n frente a cambios en y H0 2 S , y H0 2 ,
0
F H0 2O / FCH
y Q(z).
4
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6.6. Influencia de las hip&oacute;tesis de modelado en la predicci&oacute;n de la deposici&oacute;n de
carb&oacute;n
Dado que la expresi&oacute;n (6-4) seleccionada para evaluar la velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n es una funci&oacute;n de la temperatura y composici&oacute;n del gas de proceso, y
considerando que los valores estimados para estas variables est&aacute;n estrechamente
vinculados a las suposiciones en que se basa el modelo matem&aacute;tico adoptado para
representar la operaci&oacute;n del reformador, en esta Secci&oacute;n se propone analizar la influencia
de las hip&oacute;tesis de modelado sobre la predicci&oacute;n de la formaci&oacute;n de carb&oacute;n. En este
sentido, se evaluar&aacute; la influencia de las resistencias externas a la transferencia de calor y de
los gradientes radiales de composici&oacute;n y temperatura sobre la deposici&oacute;n de carb&oacute;n.
6.6.1. Resistencias externas a la transferencia de calor
Los resultados presentados en la Secci&oacute;n 2.6.3. (obtenidos al utilizar el modelo
heterog&eacute;neo unidimensional con y sin resistencias externas a la transferencia de calor),
indican que la ca&iacute;da de temperatura en la interfase gas-s&oacute;lido resulta en una menor
conversi&oacute;n de metano y una mayor temperatura en el seno de la fase gas. Como aumentos
en la concentraci&oacute;n de metano y en el nivel t&eacute;rmico tienden a favorecer la reacci&oacute;n de
craqueo de metano, los gradientes interfaciales de temperatura pueden afectar la predicci&oacute;n
del riesgo de deposici&oacute;n de carb&oacute;n.
Para determinar la influencia de esta hip&oacute;tesis de modelado, se comparan para el
caso base (condiciones especificadas en la Tabla 6-3) los perfiles axiales de conversi&oacute;n de
metano, temperatura de gas y velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n que predicen ambos
modelos (es decir, con y sin resistencias externas a la transferencia de calor). El modelo
que no tiene en cuenta los gradientes de temperatura en la pel&iacute;cula de gas que rodea al
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catalizador, sobrestima a xCH 4 en a lo sumo 2% y subestima a T en no m&aacute;s de 5&ordm;C. El
modelo con resistencias externas a la transferencia de calor se&ntilde;ala que la m&aacute;xima ca&iacute;da de
temperatura en la interfase gas-s&oacute;lido, del orden de 15&ordm;C, tiene lugar a la entrada del
reactor.
Los resultados de simulaci&oacute;n muestran, tal como se presenta en la Figura 6-20, que
las diferencias en las distribuciones axiales de rC ,neta son m&iacute;nimas, indicando que el
modelo heterog&eacute;neo unidimensional sin resistencias externas a la transferencia de calor es
aceptable para la estimaci&oacute;n de la formaci&oacute;n de carb&oacute;n.
rC,neta (mol C/gcat h)
0
-0.1
-0.2
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Figura 6-20: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n. Modelo con y sin
resistencias externas a la transferencia de calor.
6.6.2. An&aacute;lisis bidimensional
Los fuertes gradientes radiales de temperatura com&uacute;nmente encontrados en los
reformadores primarios, pueden resultar en un mayor riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n cerca
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de la pared del tubo (Rostrup-Nielsen et al., 1988; Rostrup-Nielsen, 1993a). RostrupNielsen (1984a) ha presentado un modelo bidimensional pseudohomog&eacute;neo para predecir
el riesgo de deposici&oacute;n de carb&oacute;n, basado en un criterio de afinidad termodin&aacute;mica para la
reacci&oacute;n de craqueo de metano. En esta Secci&oacute;n se utiliza el modelo bidimensional
heterog&eacute;neo propuesto en la Secci&oacute;n 4.2. (que contabiliza en forma rigurosa las fuertes
limitaciones difusionales en la part&iacute;cula de catalizador) y se computa el riesgo de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n a partir de la evaluaci&oacute;n de las cin&eacute;ticas de las reacciones de craqueo
de metano (6-1), Boudouard (6-2) y reducci&oacute;n de CO (6-3). Por lo tanto, en el presente
estudio se reemplaza la hip&oacute;tesis conservativa de Rostrup-Nielsen (1984a) que eval&uacute;a el
riesgo de deposici&oacute;n de carb&oacute;n mediante consideraciones termodin&aacute;micas, por la
predicci&oacute;n del riesgo basado en t&eacute;rminos de cin&eacute;ticas de formaci&oacute;n y gasificaci&oacute;n de
carb&oacute;n.
Para analizar la influencia de las variaciones radiales de composici&oacute;n y temperatura
del gas de proceso sobre la deposici&oacute;n de carb&oacute;n se selecciona como caso base aquel
definido por las variables operativas presentadas en la Tabla 6-3, para el cual el modelo
unidimensional no predice riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n ( rC ,neta ( z ) &lt; 0 , curva para α = 1
y β = 1, Figuras 6-3 a y b). En la Figura 6-21 se muestran los perfiles axiales de velocidad
neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n, en el centro (r = 0) y la pared del tubo (r = 0.0628 m), que
provee el modelo bidimensional. Tambi&eacute;n se incluye la distribuci&oacute;n de velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n a lo largo del tubo de reformado que se obtiene a partir del modelo
unidimensional cuando se considera el mismo perfil axial de temperatura de piel de tubo
(correspondiente a Qt =73.09 kW/m2, Figura 5-6). Para las condiciones operativas del caso
de referencia, el modelo unidimensional resulta no conservativo. En efecto, la distribuci&oacute;n
axial de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n sobre la pared del tubo indica que existe
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una regi&oacute;n pr&oacute;xima a la entrada del reactor donde se deber&iacute;a esperar la formaci&oacute;n de
carb&oacute;n. ( rC ,neta ( z ) &gt; 0 para 0.026 m &lt; z &lt; 0.572 m).
rC,neta (mol C/gcat h)
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Figura 6-21: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n predichos por los modelos
unidimensional (1D) y bidimensional en el centro (r = 0) y la pared del tubo (r = 0.0628 m).
Tal como se menciona en el Cap&iacute;tulo 4, el modelo unidimensional equivalente
subestima la temperatura del gas (T1D (z) &lt; T (z ) ) en a lo sumo 13 &deg;C para z = 5.577 m .
Con el objeto de determinar si las diferencias de predicci&oacute;n de riesgo de formaci&oacute;n de
carb&oacute;n son consecuencia de los gradientes radiales de temperatura o de la desviaci&oacute;n
encontrada en T1D respecto a la temperatura media radial del gas ( T ), se realiz&oacute; un ajuste
del coeficiente de transferencia de calor αi de modo de conseguir la mayor coincidencia
posible entre T1D y T . Afectando a αi por un factor de 1.2 se alcanzaron diferencias
m&aacute;ximas entre T1D y T de 3.5 &deg;C (z = 2.912 m) y a&uacute;n en esta situaci&oacute;n el modelo
unidimensional predijo velocidades netas de deposici&oacute;n de carb&oacute;n negativas para toda la
longitud del tubo. Por esta raz&oacute;n, se descarta la posibilidad de que las diferencias
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encontradas en rC ,neta se deban a T1D (z) &lt; T ( z ) y en el modelo unidimensional se utiliza el
valor de αi que resulta directamente de las correlaciones detalladas en el Ap&eacute;ndice A.
En la Figura 6-22 se presentan perfiles radiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de
carb&oacute;n. Estos gradientes son significativos a lo largo de todo el tubo. No obstante s&oacute;lo
resultan ser positivos en una secci&oacute;n muy peque&ntilde;a pr&oacute;xima a la entrada del reactor, donde
la concentraci&oacute;n de metano es relativamente alta.
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0
0
z = 0.026 m
z = 0.104 m
z = 0.208 m
z = 0.312 m
z = 0.520 m
z = 0.806 m
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-0.008
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0
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Figura 6-22: Perfiles radiales de la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n, para diferentes
posiciones axiales pr&oacute;ximas a la entrada del reactor (dti / 2 = 0.0628 m).
Las distribuciones rC ,neta (r ) van cambiando su forma a lo largo del tubo de
reformado. A la entrada del reactor (z &lt; 0.312 m), donde las presiones parciales de metano
son altas y los gradientes radiales de temperatura son m&aacute;s importantes, rC ,neta aumenta con
la distancia radial. Desde z = 0.312 m y hasta la salida del tubo los perfiles radiales de
rC ,neta son no mon&oacute;tonos, presentan un m&aacute;ximo relativo en r = 0 y un m&iacute;nimo absoluto en
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r ≈ 0.05024 m. Este m&iacute;nimo se puede explicar en t&eacute;rminos de las variaciones radiales de
temperatura y composici&oacute;n. Aunque los gradientes radiales de concentraci&oacute;n son
relativamente suaves, las fracciones molares de hidr&oacute;geno y metano tienden a crecer y
decrecer respectivamente hacia la pared del tubo (ver Figura 4-4). Por lo tanto, en el centro
del tubo la reacci&oacute;n de craqueo de metano se encuentra favorecida por la composici&oacute;n del
gas y en las proximidades de la pared por el nivel t&eacute;rmico. De todas maneras, los mayores
valores de rC,neta ocurren cerca de la pared del tubo.
El modelo heterog&eacute;neo bidimensional adoptado permite evaluar el riesgo de
formaci&oacute;n de carb&oacute;n dentro de la part&iacute;cula de catalizador, a lo largo de la coordenada
radial del reactor. En la Figura 6-23, se muestran los perfiles de velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n dentro de la part&iacute;cula de catalizador para tres posiciones radiales
distintas y la posici&oacute;n axial z = 2 m.
0.002
rC,neta (mol C/gcat h)
0
r = 0.06 m
-0.002
r = 0.0026 m
-0.004
-0.006
r = 0.042 m
-0.008
-0.01
hasta ξ∗ = 1
-0.012
0
0.02
0.04
ξ∗
0.06
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Figura 6-23. Perfiles de la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n dentro de la part&iacute;cula de
catalizador, para tres posiciones radiales en el tubo de reformado y la posici&oacute;n axial z =2 m. Radio
del tubo de reformado = dti / 2 = 0.0628m.
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En todos los casos rC ,neta alcanza un valor constante y negativo para ξ* &gt; 0.035
(donde el equilibrio para las reacciones de reformado se encuentra establecido, ver Figura
4-8). A medida que se incrementa la posici&oacute;n radial en el reactor (r) hacia la pared del tubo
(de radio interno = dti / 2 = 0.0628 m), la velocidad de deposici&oacute;n de carb&oacute;n sobre la
superficie del catalizador aumenta y para r = 0.06 m hay riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n (el
cual se extiende hasta ξ* = 0.0012).
En las Figuras 6-24 y 6-25 se presentan las predicciones axiales y radiales del riesgo
de formaci&oacute;n de carb&oacute;n obtenidas a partir del criterio de afinidad termodin&aacute;mica para la
reacci&oacute;n de craqueo de metano reportado por Snoeck et al. (2003). La afinidad ACM para la
reacci&oacute;n de descomposici&oacute;n t&eacute;rmica de metano (ecuaci&oacute;n 6-1) se define a trav&eacute;s de la
siguiente ecuaci&oacute;n.
ACM =
1
p H2
*
KM
, av
p CH
2
(6-16)
4
La reacci&oacute;n puede proceder de izquierda a derecha (de reactivos a productos) cuando
*
ACM &lt; 1 y de derecha a izquierda cuando ACM &gt; 1. La constante de equilibrio K M
,av se
expresa mediante la ecuaci&oacute;n (6-9) y los coeficientes reportados en la Tabla 6-2.
Cuando se aplica este criterio termodin&aacute;mico, tanto el modelo unidimensional como
el bidimensional predicen una zona a lo largo del tubo de posible deposici&oacute;n de carb&oacute;n
(ACM &lt; 1). El an&aacute;lisis bidimensional indica adem&aacute;s que se debe esperar formaci&oacute;n de
carb&oacute;n no s&oacute;lo en una importante secci&oacute;n longitudinal (hasta z ≈ 7.8 m) sobre la pared del
tubo (r = 0.0628 m) sino tambi&eacute;n en el centro del mismo (r = 0) (ver Figuras 6-24 y 6-25).
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Figura 6-24: Perfiles axiales de afinidad termodin&aacute;mica para la reacci&oacute;n de craqueo de metano que
predicen los modelos unidimensional (1D) y bidimensional en el centro (r = 0) y la pared del tubo
(r = 0.0628 m).
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Figura 6-25: Perfiles radiales de la afinidad termodin&aacute;mica para la reacci&oacute;n de craqueo de metano,
para diferentes posiciones axiales pr&oacute;ximas a la entrada del reactor, (dti / 2 = 0.0628 m).
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Si se comparan las Figuras 6-21 y 6-22 con las Figuras 6-24 y 6-25 respectivamente,
puede concluirse que cuando la predicci&oacute;n de formaci&oacute;n de carb&oacute;n se basa en criterios
termodin&aacute;micos, para la condici&oacute;n definida en la Tabla 6-3, la deposici&oacute;n de carb&oacute;n se
espera que ocurra, a la entrada del reactor, en toda posici&oacute;n radial del tubo. Sin embargo, si
el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n es evaluado mediante criterios cin&eacute;ticos, la deposici&oacute;n de
carb&oacute;n es s&oacute;lo esperada en las cercan&iacute;as de la pared del tubo y hasta z = 0.572 m.
El criterio termodin&aacute;mico propuesto por Rostrup-Nielsen (1984a) y basado en la
reacci&oacute;n (6-1) es muy conservativo debido a dos razones principales: a) ignora la cin&eacute;tica
de la reacci&oacute;n (6-1) y b) no contempla la gasificaci&oacute;n de carb&oacute;n por las reacciones (6-2) y
(6-3).
En la Figura 6-26 se presentan las predicciones de formaci&oacute;n de carb&oacute;n por los
modelos 1D y 2D para una temperatura de entrada T0 = 500&deg;C y las restantes condiciones
operativas de la Tabla 6-3.
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Figura 6-26: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n que predicen los modelos
unidimensional (1D) y bidimensional en el centro (r = 0) y la pared del tubo (r = 0.0628 m) para
T 0 = 500 &deg;C y las dem&aacute;s condiciones operativas de la Tabla 6-3.
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En esta situaci&oacute;n, la menor severidad operativa respecto al caso base mostrado en la
Figura 6-21, conduce a que ninguno de los modelos pronostique deposici&oacute;n de carb&oacute;n.
En contrapartida, para el ejemplo de la Figura 6-27 que representa un remplazo de
0
parte del vapor de la alimentaci&oacute;n por CO2 (de FCO
/ FH0
2
2O
0
= 0.00215 a FCO
/ FH0
2
2O
=
0.5242), ambos modelos predicen riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n.
No obstante, para todas las situaciones estudiadas el modelo unidimensional resulta
no conservativo en la predicci&oacute;n del riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n respecto al modelo
bidimensional.
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Figura 6-27: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n que predicen los modelos
unidimensional (1D) y bidimensional en el centro (r = 0) y la pared del tubo (r = 0.0628 m) para
FCO2 / FH 2O = 0.5242 y las dem&aacute;s condiciones operativas de la Tabla 6-3.
Como se menciona en numerosas oportunidades a lo largo del Cap&iacute;tulo 4, los altos
flujos cal&oacute;ricos transferidos a los tubos de reformado cerca de la entrada del reactor en los
dise&ntilde;os de fuego superior resultan en gradientes radiales de temperatura m&aacute;s importantes
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que los correspondientes a las unidades de fuego lateral (ver Figuras 4-1, 4-2 y 4-3). En la
Figura 6-28, se presentan los perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n
para perfiles de flujo cal&oacute;rico t&iacute;picos de configuraciones de fuego superior y lateral y una
L
= 54.7%.
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Figura 6-28: Perfiles axiales de velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n que predicen los modelos
unidimensional (1D) y bidimensional en la pared del tubo (r = 0.0628 m) para Q(z) t&iacute;picos de
L
= 54.7 %.
reformadores de fuego superior y lateral y x CH
4
Aunque para ambos dise&ntilde;os el modelo unidimensional no predice formaci&oacute;n de
carb&oacute;n, el modelo bidimensional indica que la forma del perfil de flujo cal&oacute;rico puede
afectar notablemente la deposici&oacute;n de carb&oacute;n. En efecto, los mayores gradientes radiales de
temperatura encontrados para la configuraci&oacute;n de fuego superior tienden a favorecer la
reacci&oacute;n de craqueo de metano sobre la pared del tubo.
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6.7. Conclusiones
En el presente Cap&iacute;tulo se utiliz&oacute; un modelo cin&eacute;tico para predecir el riesgo de
formaci&oacute;n de carb&oacute;n en procesos industriales de reformado de metano.
La expresi&oacute;n que permite evaluar la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n se us&oacute;
en combinaci&oacute;n con en el modelo heterog&eacute;neo unidimensional presentado en la Secci&oacute;n
2.5.2. para analizar la influencia de a) el flujo cal&oacute;rico medio, b) la actividad catal&iacute;tica, c)
la composici&oacute;n y d) temperatura de la alimentaci&oacute;n sobre la formaci&oacute;n de carb&oacute;n en la fase
gas a lo largo del tubo del reactor. Aunque el flujo cal&oacute;rico medio es una variable de gran
importancia sobre la formaci&oacute;n de carb&oacute;n, su efecto est&aacute; en estrecha relaci&oacute;n con otros
par&aacute;metros cr&iacute;ticos tales como el nivel de actividad del catalizador y las condiciones de la
alimentaci&oacute;n. El estudio param&eacute;trico propuesto puede utilizarse en la pr&aacute;ctica para evaluar
los rangos de actividad catal&iacute;tica, flujo cal&oacute;rico y composici&oacute;n de la alimentaci&oacute;n
(abarcando mezclas de reformado convencional y mixto) que conducen a operaciones
factibles, es decir a operaciones sin riesgos de deposici&oacute;n de carb&oacute;n ni deterioro del
material del tubo.
El modelo cin&eacute;tico de formaci&oacute;n de carb&oacute;n tambi&eacute;n se us&oacute; para estimar
distribuciones &oacute;ptimas de temperatura de piel de tubo, que permitan maximizar la
producci&oacute;n del reactor. Para los reformadores convencionales de metano con vapor, la
incorporaci&oacute;n de la restricci&oacute;n adicional de prevenci&oacute;n de formaci&oacute;n de carb&oacute;n garantiza
operaciones &oacute;ptimas libres de carb&oacute;n. Respecto a los procesos de reformado mixto, la
manipulaci&oacute;n del perfil de temperatura de piel de tubo (y por consiguiente de la
distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico) resulta una alternativa viable para evitar la deposici&oacute;n de
carb&oacute;n s&oacute;lo en un peque&ntilde;o rango de relaciones CO2/H2O.
216
Cap&iacute;tulo 6
Asimismo, la evaluaci&oacute;n cin&eacute;tica de la formaci&oacute;n de carb&oacute;n se incorpora al modelo
de envenenamiento por azufre presentado en el Cap&iacute;tulo 5, y planteando una expresi&oacute;n
para relacionar la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n en condiciones de catalizador
envenenado con aquellas correspondientes al catalizador en su estado fresco. El modelo
propuesto resulta una herramienta &uacute;til para explicar, al menos cualitativamente, el impacto
de la desactivaci&oacute;n por azufre sobre la posible formaci&oacute;n de carb&oacute;n. Aumentos en la
concentraci&oacute;n de entrada de sulfuro de hidr&oacute;geno conducen a la formaci&oacute;n de carb&oacute;n en
menores tiempos de operaci&oacute;n y en cotas axiales m&aacute;s pr&oacute;ximas a la entrada del reactor. Por
su parte incrementos en las fracciones molares de hidr&oacute;geno y de vapor de agua en la
alimentaci&oacute;n, retrasan el fen&oacute;meno de deposici&oacute;n en tiempo y posici&oacute;n axial. No se detect&oacute;
influencia del dise&ntilde;o del reformador (fuego lateral o superior) sobre el tiempo de
envenenamiento por azufre que debe transcurrir previo a la detecci&oacute;n de formaci&oacute;n de
carb&oacute;n.
Finalmente, se estudia la influencia de las hip&oacute;tesis de modelado en la predicci&oacute;n de
la deposici&oacute;n de carb&oacute;n. La inclusi&oacute;n de los gradientes de temperatura en la pel&iacute;cula de gas
que rodea a la part&iacute;cula de catalizador no conduce a diferencias apreciables en la
estimaci&oacute;n del riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n, y por lo tanto no justifica una sofistificaci&oacute;n
del modelo. El an&aacute;lisis cin&eacute;tico bidimensional de la formaci&oacute;n de carb&oacute;n indica que tanto
el modelo unidimensional que eval&uacute;a la velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n, como el
bidimensional basado en el criterio de afinidad termodin&aacute;mica para la reacci&oacute;n de craqueo
de metano son no conservativos. El modelo bidimensional resulta adecuado para estudiar
el comportamiento de reformadores industriales que operan en condiciones l&iacute;mites respecto
a la formaci&oacute;n de carb&oacute;n y permite evaluar en forma precisa el riesgo de deposici&oacute;n de
carb&oacute;n no s&oacute;lo a lo largo el tubo y en la secci&oacute;n transversal del mismo, sino tambi&eacute;n dentro
de la part&iacute;cula de catalizador.
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Cabe destacar que la predicci&oacute;n de formaci&oacute;n de carb&oacute;n a trav&eacute;s del criterio de
rC,neta &lt; 0 es estrictamente v&aacute;lido hasta que rC,neta = 0. Cuando la velocidad neta de
deposici&oacute;n de carb&oacute;n se hace positiva, las suposiciones de: a) cantidad instant&aacute;nea de
metano transformada en carb&oacute;n despreciable y b) ca&iacute;da de presi&oacute;n en el lecho catal&iacute;tico
aproximadamente constante, tienden a debilitarse y en consecuencia las curvas de
velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n pueden perder sentido f&iacute;sico.
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7. CONCLUSIONES GENERALES
El presente trabajo de Tesis se ha orientado: a) al desarrollo de m&oacute;dulos de
simulaci&oacute;n, basados en modelos matem&aacute;ticos detallados, que permitan representar
adecuadamente el comportamiento de los reactores industriales de reformado de metano
con vapor y b) a la utilizaci&oacute;n de estos m&oacute;dulos de simulaci&oacute;n para identificar las
condiciones cr&iacute;ticas del proceso, estimar su impacto sobre la operaci&oacute;n del reformador
primario, proponer cambios que permitan optimizar su operaci&oacute;n, definir ventanas
operativas que garanticen una operaci&oacute;n segura y eficiente y analizar los problemas
operativos m&aacute;s frecuentes.
En lo que respecta a la representaci&oacute;n de la operaci&oacute;n de los reactores de reformado
de metano con vapor se resolvieron modelos matem&aacute;ticos de distinta complejidad. En
primera instancia se present&oacute; un modelo heterog&eacute;neo unidimensional, que contabiliza
rigurosamente las fuertes limitaciones difusionales internas caracter&iacute;sticas de estos
procesos y considera las expresiones cin&eacute;ticas intr&iacute;nsecas derivadas por Xu y Froment
(1989a). Este modelo, que fue validado contra datos provenientes de la literatura, resulta
&uacute;til para predecir las distribuciones de las principales variables a lo largo del tubo de
reformado y estudiar el complejo fen&oacute;meno de difusi&oacute;n-reacci&oacute;n dentro de la part&iacute;cula
catal&iacute;tica.
Asimismo y con el prop&oacute;sito de determinar la importancia de los gradientes
interfaciales de temperatura, en una segunda instancia se incorporaron al modelo
unidimensional las resistencias externas a la transferencia de calor. Se demostr&oacute; que pese a
que la ca&iacute;da de temperatura en la pel&iacute;cula de gas que rodea al catalizador es considerable
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(3-15 &ordm;C), su efecto sobre las variables macrosc&oacute;picas del reactor (por ejemplo, perfiles
axiales de conversi&oacute;n, temperaturas de gas y de piel de tubo) resulta poco significativo.
Con el objeto de evaluar los importantes gradientes radiales de temperatura
com&uacute;nmente encontrados en los reformadores tubulares, en tercer lugar se plante&oacute; un
modelo heterog&eacute;neo bidimensional. El modelo propuesto, que contabiliza de modo
riguroso los gradientes de composici&oacute;n intrapart&iacute;cula, no ha sido reportado con
anterioridad para la simulaci&oacute;n de reformadores primarios industriales.
Cabe destacar que a partir de los resultados del modelo heterog&eacute;neo unidimensional
se obtuvo un modelo pseudohomog&eacute;neo tambi&eacute;n unidimensional, para ser usado en la
optimizaci&oacute;n del reformador primario, siendo &eacute;ste una herramienta que permite reducir
considerablemente los tiempos de c&oacute;mputo sin perder precisi&oacute;n.
Los nuevos aportes de este trabajo de Tesis surgen de la aplicaci&oacute;n de estos modelos
matem&aacute;ticos. El modelo heterog&eacute;neo unidimensional se utiliz&oacute; para analizar la influencia
de la forma del perfil de flujo cal&oacute;rico sobre la operaci&oacute;n del reactor. Se estimaron
distribuciones &oacute;ptimas de flujo cal&oacute;rico que permiten, bajo restricciones en la m&aacute;xima
temperatura de pared y en el flujo cal&oacute;rico medio, maximizar la conversi&oacute;n del reactor o
bien minimizar la m&aacute;xima temperatura de piel de tubo. Estos problemas de optimizaci&oacute;n se
resolvieron proponiendo trayectorias te&oacute;ricas de flujo cal&oacute;rico (lineales a tramos).
Posteriormente y reconociendo la necesidad de incluir valores m&aacute;ximos admisibles para
los flujos cal&oacute;ricos locales, se reformularon los problemas de inter&eacute;s pr&aacute;ctico planteados,
proponiendo trayectorias te&oacute;ricas (splines c&uacute;bicos) de temperatura de piel de tubo y
adoptando el modelo pseudohomog&eacute;neo. Los resultados de este estudio indicaron que el
perfil de temperatura de pared de tubo, y por consiguiente la distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico,
son variables de gran importancia sobre la operaci&oacute;n del reformado. En efecto, una
selecci&oacute;n adecuada de la distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico a lo largo del reactor puede conducir
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a un aumento en la velocidad de producci&oacute;n y/o una extensi&oacute;n significativa en la vida &uacute;til
del tubo de reformado. Se puede concluir que en ausencia de restricciones para los flujos
cal&oacute;ricos locales, las soluciones &oacute;ptimas resultan perfiles axiales de temperatura de piel de
tubo isot&eacute;rmicos (o su equivalente, perfiles cal&oacute;ricos decrecientes). A medida que el flujo
cal&oacute;rico (local) m&aacute;ximo admisible es disminuido, los perfiles &oacute;ptimos de temperatura de
pared tienden a presentar m&aacute;ximos o ser mon&oacute;tonamente crecientes, lo cual se corresponde
con perfiles cal&oacute;ricos m&aacute;s uniformes a lo largo del tubo. Aunque la reproducci&oacute;n de los
perfiles &oacute;ptimos de temperatura de piel de tubo y flujo cal&oacute;rico puede no ser exacta en la
pr&aacute;ctica industrial, el conocimiento de sus formas ofrece informaci&oacute;n &uacute;til para mejorar la
performance de unidades existentes.
El modelo bidimensional propuesto permiti&oacute; identificar zonas donde el catalizador
est&aacute; pobremente aprovechado. Si bien las part&iacute;culas catal&iacute;ticas no son eficientemente
utilizadas en ninguna coordenada axial o radial (los factores de efectividad son muy bajos),
el catalizador localizado en la parte central del tubo est&aacute; particularmente subutilizado
debido a los importantes gradientes radiales de temperatura. Por esta raz&oacute;n, el modelo 2D
se adopt&oacute; para analizar la influencia del di&aacute;metro del tubo de reformado y de la
distribuci&oacute;n de actividad catal&iacute;tica sobre la performance del reactor. Puede concluirse que
la selecci&oacute;n del di&aacute;metro del tubo constituye una decisi&oacute;n de compromiso entre la
reducci&oacute;n en el volumen de catalizador, el leve incremento en la ca&iacute;da de presi&oacute;n y el
aumento en el tama&ntilde;o de los complejos sistemas de distribuci&oacute;n de entrada y salida
causado por el mayor n&uacute;mero de tubos. En cuanto al uso de dos catalizadores de diferente
actividad, se observ&oacute; que una distribuci&oacute;n adecuada de los mismos a lo largo de las
direcciones axial y radial permite disminuir significativamente la m&aacute;xima temperatura de
pared de tubo y simult&aacute;neamente minimizar el volumen del catalizador con mayor
actividad (es decir, mayor costo). La realizaci&oacute;n pr&aacute;ctica de las distribuciones radiales de
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actividad propuestas estar&aacute; condicionada por la relaci&oacute;n entre el di&aacute;metro del tubo de
reformado y el de la part&iacute;cula catal&iacute;tica.
El modelo heterog&eacute;neo unidimensional se adopt&oacute; tambi&eacute;n para analizar dos de los
problemas operativos m&aacute;s frecuentes y dr&aacute;sticos de los reformadores primarios
industriales: el envenenamiento del catalizador por azufre y la formaci&oacute;n de carb&oacute;n
filamentoso.
Para estudiar los efectos del envenenamiento del catalizador por azufre, se propuso
resolver en forma simult&aacute;nea el modelo heterog&eacute;neo unidimensional, y un modelo que
describe la distribuci&oacute;n de azufre a lo largo del tubo y dentro del catalizador, adaptando las
velocidades de reacci&oacute;n de reformado con el progreso de la desactivaci&oacute;n. Este modelo,
novedoso si se considera la literatura abierta, permiti&oacute; predecir la evoluci&oacute;n transitoria de
las principales variables macrosc&oacute;picas del reactor en t&eacute;rminos de fen&oacute;menos locales. Si el
calor transferido a trav&eacute;s de la pared del tubo se mantiene constante a medida que
transcurre el envenenamiento, la conversi&oacute;n de metano a la salida del reactor puede
mantenerse casi invariante (la p&eacute;rdida de actividad catal&iacute;tica causada por el veneno es
compensada por el aumento de temperatura de la mezcla reactiva). Cuando la temperatura
de piel de tubo se acerca a los valores m&aacute;ximos admisibles, deber&aacute; aceptarse una ca&iacute;da en
la velocidad de producci&oacute;n o bien restituirse la actividad catal&iacute;tica inicial (por un
reemplazo total o parcial del catalizador o mediante una regeneraci&oacute;n del mismo).
Para predecir el riesgo de deposici&oacute;n de carb&oacute;n se utiliz&oacute;, adem&aacute;s del modelo
heterog&eacute;neo unidimensional del reformador, las expresiones cin&eacute;ticas para las reacciones
de formaci&oacute;n y gasificaci&oacute;n de carb&oacute;n desarrolladas por Snoeck et al. (2002). Los estudios
param&eacute;tricos realizados permitieron concluir que el riesgo de deposici&oacute;n de carb&oacute;n (y el
efecto que sobre &eacute;ste tiene la distribuci&oacute;n de flujo cal&oacute;rico) est&aacute; fuertemente asociado a la
composici&oacute;n y temperatura de la alimentaci&oacute;n y al nivel de actividad catal&iacute;tica. Para el
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reformado con vapor convencional y el reformado mixto, se calcularon distribuciones
&oacute;ptimas de temperatura de piel de tubo que permiten maximizar la producci&oacute;n del reactor
asegurando operaciones libres de carb&oacute;n. Para el caso de reformado mixto, y dentro de un
rango estrecho de composiciones de alimentaci&oacute;n, la manipulaci&oacute;n del perfil axial de
temperatura de pared permite evitar la formaci&oacute;n de carb&oacute;n a costa de ca&iacute;das significativas
de la producci&oacute;n. El reformado con vapor convencional, operando con alimentaciones
libres de azufre y relaciones de vapor/metano lo suficientemente altas, no presenta riesgo
de formaci&oacute;n de carb&oacute;n.
Adem&aacute;s, se incorpor&oacute; la evaluaci&oacute;n cin&eacute;tica de la formaci&oacute;n de carb&oacute;n al modelo de
envenenamiento por azufre. Este nuevo planteo permiti&oacute; estudiar en forma combinada
estas dos causas de desactivaci&oacute;n del catalizador y estimar la influencia de algunas
variables operativas (contenido de azufre, hidr&oacute;geno, relaci&oacute;n vapor/metano en la
alimentaci&oacute;n) sobre el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n. Se determin&oacute; que operaciones libres
de carb&oacute;n en condiciones de catalizador fresco, pueden tornarse riesgosas conforme avanza
el envenenamiento por azufre.
Con respecto a la influencia de las hip&oacute;tesis de modelado en la predicci&oacute;n de la
deposici&oacute;n de carb&oacute;n, los resultados de simulaci&oacute;n se&ntilde;alaron que la inclusi&oacute;n de las
resistencias externas a la transferencia de calor no conduce a diferencias apreciables en la
velocidad neta de formaci&oacute;n de carb&oacute;n. La estimaci&oacute;n del riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n
mediante el modelo bidimensional, bas&aacute;ndose en un criterio de afinidad termodin&aacute;mica
para la reacci&oacute;n de craqueo de metano es demasiado conservativa. Los resultados
obtenidos indicaron que el modelo 2D, junto con la evaluaci&oacute;n de la velocidad neta de
formaci&oacute;n de carb&oacute;n (criterio cin&eacute;tico) resulta ser una alternativa m&aacute;s apropiada para
determinar el riesgo de formaci&oacute;n de carb&oacute;n.
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NOMENCLATURA
[
]
a
obs
obs , fresco
= coeficiente de actividad catal&iacute;tica; rCH
.
rCH
4
4
am
= &aacute;rea superficial externa por unidad de masa de catalizador, (mcat2/kgcat).
av
= &aacute;rea superficial externa de la part&iacute;cula de catalizador por unidad de volumen de
reactor, (mcat2/mr3).
a0
= primer coeficiente del spline c&uacute;bico Tw0 (z), ecuaci&oacute;n (3-12); (m-1).
a1
= primer coeficiente del spline c&uacute;bico Tw1 (z), ecuaci&oacute;n (3-13); (m-1).
ACM
= afinidad termodin&aacute;mica para la reacci&oacute;n (6-1) de craqueo de metano, definida por
la ecuaci&oacute;n (6-16).
ACp
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la capacidad calor&iacute;fica Cpk mediante la ecuaci&oacute;n
(A-1).
Akj
= par&aacute;metro definido por la ecuaci&oacute;n (A-23) para el c&aacute;lculo de λg.
At
= secci&oacute;n transversal del tubo de reformado, (mr2).
A(ki)
= factor pre-exponencial de la constante de velocidad de reacci&oacute;n ki, i = 1, 2, 3;
(igual dimensi&oacute;n que ki).
A(kj)
= factor pre-exponencial de la constante de velocidad de reacci&oacute;n kj, ecuaci&oacute;n (6-8);
(igual dimensi&oacute;n que kj).
A(Kk) = factor pre-exponencial de la constante de adsorci&oacute;n Kk, k = H2O, CH4, CO, H2;
(igual dimensi&oacute;n que Kk).
A(Kj) = factor pre-exponencial de la constante de equilibrio o adsorci&oacute;n Kj, ecuaci&oacute;n
(6-9); (igual dimensi&oacute;n que Kj).
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Aλ
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la conductividad t&eacute;rmica λk mediante la ecuaci&oacute;n
(A-21).
A&micro;
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la viscosidad &micro;k mediante la ecuaci&oacute;n (A-45).
Al
= pendiente del perfil lineal de flujo cal&oacute;rico en el subintervalo l, ecuaci&oacute;n (3-7);
(kW/m3).
b0
= segundo coeficiente del spline c&uacute;bico Tw0 (z), ecuaci&oacute;n (3-12); (m-1).
b1
= segundo coeficiente del spline c&uacute;bico Tw1 (z), ecuaci&oacute;n (3-13); (m-1).
BCp
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la capacidad calor&iacute;fica Cpk mediante la ecuaci&oacute;n
(A-1).
B H 2 S =constante de adsorci&oacute;n de la isoterma tipo Langmuir para el equilibrio de
adsorci&oacute;n qu&iacute;mica de azufre, ecuaci&oacute;n (5-7).
Bλ
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la conductividad t&eacute;rmica λk mediante la ecuaci&oacute;n
(A-21).
B&micro;
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la viscosidad &micro;k mediante la ecuaci&oacute;n (A-45).
Bl
= ordenada al origen del perfil lineal de flujo cal&oacute;rico en el subintervalo l, ecuaci&oacute;n
(3-7); (kW/m2).
c0
= tercer coeficiente del spline c&uacute;bico Tw0 (z), ecuaci&oacute;n (3-12); (m-1).
c1
= tercer coeficiente del spline c&uacute;bico Tw1 (z), ecuaci&oacute;n (3-13); (m-1).
CCp
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la capacidad calor&iacute;fica Cpk mediante la ecuaci&oacute;n
(A-1).
Co-s/Cs = relaci&oacute;n definida por la ecuaci&oacute;n (6-7), involucrada en el c&aacute;lculo de rC,neta.
Cpg
= capacidad calor&iacute;fica de la mezcla gaseosa, (kJ/kmol K).
Cpk
= capacidad calor&iacute;fica del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2;
(kJ/kmol K).
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Cλ
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la conductividad t&eacute;rmica λk mediante la ecuaci&oacute;n
(A-21).
C&micro;
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la viscosidad &micro;k mediante la ecuaci&oacute;n (A-45).
dp
= di&aacute;metro equivalente de la part&iacute;cula de catalizador (ecuaci&oacute;n de momento), (mcat).
dpe
= di&aacute;metro externo de la part&iacute;cula de catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe, (mcat).
dpi
= di&aacute;metro de los agujeros de la part&iacute;cula de catalizador R-67-7H de Haldor
Topsoe, (mcat).
dte
= di&aacute;metro externo del tubo de reformado, (mr).
dti
= di&aacute;metro interno del tubo de reformado, (mr).
d0
= cuarto coeficiente del spline c&uacute;bico Tw0 (z), ecuaci&oacute;n (3-12); (m-1).
d1
= cuarto coeficiente del spline c&uacute;bico Tw1 (z), ecuaci&oacute;n (3-13); (m-1).
DCp
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la capacidad calor&iacute;fica Cpk mediante la ecuaci&oacute;n
(A-1).
Der
= difusividad efectiva radial, (m2/h).
Deri
= difusividad efectiva radial basada en la velocidad intersticial, definida por la
ecuaci&oacute;n (A-30); (m2/h).
Dk
= difusividad del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2, H2S; definida
por la ecuaci&oacute;n (A-35); (m2/h).
Dk
= difusividad media del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2, H2S;
definida por la ecuaci&oacute;n (A-33); (m2/h).
Dke
= difusividad efectiva del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2, H2S;
definida por la ecuaci&oacute;n (A-30); (m2/h).
Dkj
=difusividad binaria, definida por la ecuaci&oacute;n (A-39); (m2/h).
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DkK
= difusividad de Knudsen del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2,
H2S; (m2/h).
Dkm
= difusividad molecular del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2,
H2S; (m2/h).
Dλ
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la conductividad t&eacute;rmica λk mediante la ecuaci&oacute;n
(A-21).
D&micro;
= coeficiente para el c&aacute;lculo de la viscosidad &micro;k mediante la ecuaci&oacute;n (A-45).
ek
= constante de fuerza para el c&aacute;lculo de ekj por la ecuaci&oacute;n (A-42).
ekj
= energ&iacute;a caracter&iacute;stica de Lennard-Jones, definida por la ecuaci&oacute;n (A-42).
Ei
= energ&iacute;a de activaci&oacute;n de la reacci&oacute;n (2-i), i = 1, 2, 3; (kJ/mol).
Ej
= energ&iacute;a de activaci&oacute;n para el c&aacute;lculo de la constante kj, ecuaci&oacute;n (6-8); (kJ/mol).
Ei1
= energ&iacute;a de activaci&oacute;n de avance de riobs , i = 1, 2, 3; (modelo pseudohomog&eacute;neo);
(kJ/mol).
Ei2
= energ&iacute;a de activaci&oacute;n de retroceso de
riobs , i = 1, 2, 3; (modelo
pseudohomog&eacute;neo); (kJ/mol).
f
= factor de fricci&oacute;n .
Fk
= flujo molar del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2, H2S; (kmol/h).
Fs
= coeficiente para el c&aacute;lculo de S kj , ecuaci&oacute;n (A-25).
Ft
= flujo molar total, (kmol/h).
g
= aceleraci&oacute;n de la gravedad, (m/h2).
G
= caudal m&aacute;sico espec&iacute;fico, (kg/mr2 h).
h
= altura en el centro de la part&iacute;cula de catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe,
(mcat).
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hc
= altura en la circunferencia de la part&iacute;cula de catalizador R-67-7H de Haldor
Topsoe, (mcat).
hf
= coeficiente de transferencia de calor fluido-part&iacute;cula de catalizador, (kW/mcat2 K).
H
= altura del lecho catal&iacute;tico, para evaluar la ecuaci&oacute;n (2-15), (mr).
∆Hri = calor de la reacci&oacute;n (2-i), i = 1, 2, 3; (kJ/kmol).
∆H j
= cambio ent&aacute;lpico para el c&aacute;lculo de la constante Kj, ecuaci&oacute;n (6-9); (kJ/mol).
∆H k
= cambio ent&aacute;lpico de adsorci&oacute;n del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O;
(kJ/mol).
0
∆H 298
K = cambio ent&aacute;lpico standard de una dada reacci&oacute;n a T = 298. 15 K, (kJ/mol).
Ji
= calor de la reacci&oacute;n (2-i) a T = 298.15 K, i = 1, 2, 3; (kJ/kmol).
k
= constante de Boltzmann, Ap&eacute;ndice A.
ki
= constante de velocidad de la reacci&oacute;n (2-i), i = 1, 3; (kmol bar0.5/kgcat h).
kj
= constante de velocidad de reacci&oacute;n definida por la ecuaci&oacute;n (6-8).
k M+
= constante de velocidad de avance del paso determinante de la reacci&oacute;n de craqueo
de metano, involucrada en el c&aacute;lculo de rC,neta, ecuaci&oacute;n (6-4).
k O−
= constante de velocidad de retroceso del paso determinante de la reacci&oacute;n de
gasificaci&oacute;n por ox&iacute;geno adsorbido, involucrada en el c&aacute;lculo de rC,neta, ecuaci&oacute;n
(6-4).
k O+
kp
'
= constante para calcular k O− mediante la ecuaci&oacute;n (6-5).
= coeficiente de transferencia de masa de la interfase gas-s&oacute;lido basado en fuerzas
impulsoras expresadas en t&eacute;rmino de presiones parciales, (kmol/m2cat bar h).
k2
= constante de velocidad de la reacci&oacute;n (2-2), (kmol/kgcat h bar).
ki1
= constante de avance de riobs , i = 1, 3; (modelo pseudohomog&eacute;neo); (kmol
bar0.5/kgcat h).
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k21
= constante de avance de riobs , i = 1, 3; (modelo pseudohomog&eacute;neo); (kmol /kgcat
h).
ki2
= constante de retroceso de riobs , i = 1, 3; (modelo pseudohomog&eacute;neo); (kmol
/kgcat h bar1.5).
k22
= constante de retroceso de riobs , i = 1, 3; (modelo pseudohomog&eacute;neo); (kmol
/kgcat h bar).
k i∞1
= factor pre-exponencial de la constante k1i, i = 1, 3; (modelo pseudohomog&eacute;neo);
(kmol bar0.5/kgcat h).
∞
k 21
= factor pre-exponencial de la constante k12, (modelo pseudohomog&eacute;neo); (kmol
/kgcat h).
k i∞2
= factor pre-exponencial de la constante de retroceso k2i, i = 1, 3; (modelo
pseudohomog&eacute;neo); (kmol /kgcat h bar1.5).
∞
k 22
=
factor
pre-exponencial
de
la
constante
de
retroceso
k22,
(modelo
pseudohomog&eacute;neo); (kmol /kgcat h bar).
Ke
= constante de adsorci&oacute;n de la especie e, e = CH4; CO; O,H2O; involucrada en el
c&aacute;lculo de rC,neta, ecuaci&oacute;n (6-4).
K H 2O = constante de adsorci&oacute;n del agua.
*
= valor umbral de la constante de gasificaci&oacute;n de carb&oacute;n por agua, definido por la
KH
2O
ecuaci&oacute;n (6-6).
Ki
= constante de equilibrio de la reacci&oacute;n (2-i), i = 1, 3; (bar2).
Kj
= constante de equilibrio o adsorci&oacute;n definida por la ecuaci&oacute;n (6-9).
Kk
= constante de adsorci&oacute;n del componente k, k = CH4, CO, H2; (bar-1).
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*
KM
, av = valor umbral promedio de la constante de la reacci&oacute;n de craqueo de metano,
involucrado en el c&aacute;lculo de rC,neta, ecuaci&oacute;n (6-4).
K r&quot;
= constante involucrada en el c&aacute;lculo de rC,neta, ecuaci&oacute;n (6-4).
K2
= constante de equilibrio de la reacci&oacute;n (2-2).
l
= n&uacute;mero de secciones lineales del perfil de flujo cal&oacute;rico Q(z), ecuaci&oacute;n (3-7).
L
= longitud del tubo de reformado, (mr).
m
= n&uacute;mero de &aacute;tomos de hidr&oacute;geno en el hidrocarburo CnHm.
mC
= masa de carb&oacute;n depositado, (kgC).
mp
= masa de la part&iacute;cula de catalizador, (kgcat).
M
= peso molecular promedio de la mezcla reactiva, (kg/kmol).
Mc
= peso molecular del carbono, (kg/kmol).
M H 2S = peso molecular del sulfuro de hidr&oacute;geno, (kg/kmol).
Mk
= peso molecular del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, Ar, N2; (kJ/mol).
n
= n&uacute;mero de &aacute;tomos de carbono en el hidrocarburo CnH(2n+2) o CnHm.
nC
= exponente asociado al n&uacute;mero de &aacute;tomos de n&iacute;quel del ensamble que requieren
las reacciones de formaci&oacute;n de carb&oacute;n, ecuaci&oacute;n (6-14).
n H 2S
= n&uacute;mero de &aacute;tomos de n&iacute;quel requeridos para la reacci&oacute;n de reformado con vapor.
Nexp = n&uacute;mero de corridas realizadas con el modelo heterog&eacute;neo para generar el
conjunto de datos “experimentales” que permite ajustar los par&aacute;metros de las
ecuaciones (3-14) a (3-17) del modelo pseudohomog&eacute;neo.
Nt
= n&uacute;mero de tubos.
pk
= presi&oacute;n parcial del componente k (fase gas), k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2,
H2S; (bar).
pt
= presi&oacute;n total, (bar).
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ps,k
= presi&oacute;n parcial del componente k dentro de la part&iacute;cula de catalizador, k = CH4,
CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2, H2S; (bar).
∆pt
= ca&iacute;da de presi&oacute;n, (bar).
Pc
= presi&oacute;n cr&iacute;tica del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2, (bar).
Pemr
= n&uacute;mero de Peclet masa radial, definido por la ecuaci&oacute;n (A-31).
Pr
= n&uacute;mero de Prandtl, Cp g &micro; g λ g .
Q
= flujo cal&oacute;rico local por unidad de &aacute;rea, (kW/mr2).
Qadm
= flujo cal&oacute;rico por unidad de &aacute;rea m&aacute;ximo admisible, (kW/mr2).
[
]
Qbase = flujo cal&oacute;rico local por unidad de &aacute;rea, caso base β = 1, Cap&iacute;tulo 6; (kW/mr2).
Qt
= flujo cal&oacute;rico medio por unidad de &aacute;rea, (kW/mr2).
Q&micro;
= par&aacute;metro para el c&aacute;lculo de &micro;k, definido por la ecuaci&oacute;n (A-51).
r
= coordenada radial del reactor, (mr).
rCH 4
= velocidad de reacci&oacute;n de metano, (kmol/kgcat h); [r1 + r3 ] .
obs
rCH
4
= velocidad de reacci&oacute;n de metano observada, (kmol/kgcat h); [η1r1 + η 3 r3 ] .
obs
rCH
4
= velocidad de reacci&oacute;n de metano media radial, (kmol/kgcat h).
rc
= cota radial que determina el &aacute;nulo del tubo de reformado que se empaca con un
catalizador de una determinada actividad catal&iacute;tica, Tabla 4-3, (mr)
rC ,neta = velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n, (molC/ gcat h).
rC ,neta ,adm = velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n m&aacute;xima admisible, (molC/ gcat h).
rC , neta , max = m&aacute;xima velocidad neta de deposici&oacute;n de carb&oacute;n, (molC/ gcat h).
ri
= velocidad de la reacci&oacute;n (2-i), i = 1, 2, 3; (kmol/kgcat h).
riobs
= velocidad observada de la reacci&oacute;n (2-i), i = 1, 2, 3; (kmol/kgcat h).
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riobs
,Calc = velocidad observada de la reacci&oacute;n (2-i), i = 1, 2, 3; calculada mediante las
ecuaciones (3-14) a (3-17) del modelo pseudohomog&eacute;neo, (kmol/kgcat h).
riobs
, Exp
= velocidad observada de la reacci&oacute;n (2-i), i = 1, 2, 3; obtenida con el modelo
heterog&eacute;neo, puntos “experimentales” para el ajuste de par&aacute;metros del modelo
pseudohomog&eacute;neo, (kmol/kgcat h).
r pi
= radio del poro del catalizador, Tabla A-5; (mcat).
R
= constante universal de los gases, (kJ/kmol K).
Re
= n&uacute;mero de Reynolds, d p G &micro; g .
S
= sitio libre del catalizador, Tabla 2-2.
[
]
Sc H 2S = n&uacute;mero de Schmidt para el sulfuro de hidr&oacute;geno; Sc H 2 S = &micro; g ρ g DHe 2 S .
S H 2 S = cantidad actual de azufre adsorbido, ecuaci&oacute;n (5-7); (kgS/kgcat).
S H 2 S ,c = cantidad de saturaci&oacute;n de azufre adsorbido &oacute; capacidad de azufre del catalizador,
ecuaci&oacute;n (5-7); (kgS/kgcat).
Sk
= constante de Sutherland, definida por la ecuaci&oacute;n (A-23).
S kj
= constante de interacci&oacute;n de Sutherland, definida por la ecuaci&oacute;n (A-25).
Sp
= &aacute;rea externa de la part&iacute;cula de catalizador, (mcat2).
S (rpi ) = fracci&oacute;n de volumen de vac&iacute;o correspondiente a los poros con radio comprendido
entre r pi y r pi +1 , definida por la ecuaci&oacute;n (A-34).
t
= tiempo, (h).
tSC
= tiempo para el cual la formaci&oacute;n de carb&oacute;n resulta incipiente sobre un catalizador
parcialmente envenenado por azufre, (h).
∆t
= incremento de tiempo usado en el procedimiento de c&aacute;lculo iterativo
esquematizado en la Figura 5-1, (h).
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T
= temperatura de gas de proceso, (K).
T
= temperatura media radial de gas de proceso, (K).
Tbk
= punto normal de ebullici&oacute;n del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar,
N2; (K).
Tc
= temperatura cr&iacute;tica del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2, (K).
Teq
= temperatura de equilibrio, (K).
Tr
= temperatura reducida, definida por la ecuaci&oacute;n (A-50), (K).
Ts
= temperatura de gas de proceso dentro del catalizador, (K)
Tw
= temperatura de piel de tubo, (K).
Tw,adm = temperatura de piel de tubo m&aacute;xima admisible, (K).
Tw,max = m&aacute;xima temperatura de piel de tubo, (K).
Tw0
= temperatura de piel de tubo en el punto de interpolaci&oacute;n z0 del spline c&uacute;bico
Tw0 (z), ecuaci&oacute;n (3-12); (K).
Tw1
= temperatura de piel de tubo en el punto de interpolaci&oacute;n z1 del spline c&uacute;bico
Tw1 (z), ecuaci&oacute;n (3-13); (K).
Tw2
= temperatura de piel de tubo en el punto de interpolaci&oacute;n z2 del spline c&uacute;bico
Tw1 (z), ecuaci&oacute;n (3-13); (K).
Tw0
= spline c&uacute;bico de temperatura de piel de tubo en [z0, z1], ecuaci&oacute;n (3-12); (K).
Tw1
= spline c&uacute;bico de temperatura de piel de tubo en [z1, z2], ecuaci&oacute;n (3-13); (K).
T1D
= temperatura de gas de proceso predicha por el modelo 1D, (K)
∆T
= ca&iacute;da de temperatura en la interfase gas-s&oacute;lido, (K); [T − Ts ] .
∆Tg
= incremento de temperatura de gas despu&eacute;s de casi un a&ntilde;o de envenenamiento con
respecto a la situaci&oacute;n inicial de catalizador fresco, (K), [T8000h-T0h].
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∆Tw
= incremento de temperatura de pared de tubo despu&eacute;s de casi un a&ntilde;o de
envenenamiento con respecto a la situaci&oacute;n inicial de catalizador fresco, (K);
[Tw 8000h-Tw 0h].
ui
= velocidad intersticial, (m r /h).
us
= velocidad superficial, (mf3/mr2 h).
U
= coeficiente global de transferencia de calor, (kW/mr2 K).
V
= volumen de la part&iacute;cula de catalizador, (mcat3).
Va
= volumen del reactor ocupado por el catalizador m&aacute;s activo, (mr3).
Vg,i
= volumen de vac&iacute;o correspondiente a los poros con radio comprendido entre r pi y
r pi +1 , Tabla A-5, (m3f).
Vg
= volumen total de vac&iacute;o correspondiente a los poros de la part&iacute;cula de catalizador,
Tabla A-5, (m3f).
Vp
= volumen de la part&iacute;cula de catalizador, (mcat3).
VR
= volumen total del reactor, (mr3).
wH 2 S
= concentraci&oacute;n de azufre en la fase s&oacute;lida, (kmolS/mcat3).
W
= masa total de catalizador, (kgcat).
x CH 4 = conversi&oacute;n de metano.
xCH 4,eq = conversi&oacute;n de metano de equilibrio.
x CO2 = rendimiento de CH4 a CO2.
yk
= fracci&oacute;n molar del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2, H2S.
z
= coordenada axial del reactor, (mr).
zc
= cota axial que determina la longitud del tubo de reformado que se empaca con un
catalizador de una determinada actividad catal&iacute;tica, Tabla 4-3 (mr).
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zSC
= posici&oacute;n axial para la cual aparece la deposici&oacute;n de carb&oacute;n ( rC , neta &gt; 0) sobre un
catalizador parcialmente envenenado por azufre, (mr).
z0
= primer punto de interpolaci&oacute;n para el spline c&uacute;bico Tw0 (z), ecuaci&oacute;n (3-12); (m).
z1
= segundo punto de interpolaci&oacute;n para el spline c&uacute;bico Tw1 (z), ecuaci&oacute;n (3-13); (m).
z2
= tercer punto de interpolaci&oacute;n para el spline c&uacute;bico Tw1 (z), ecuaci&oacute;n (3-13); (m).
Letras Griegas
α
= actividad del catalizador.
α
= actividad catal&iacute;tica media definida por la ecuaci&oacute;n (4-17).
αfs
= coeficiente de transferencia de calor fluido/s&oacute;lido, (kW/m2 K).
α H 2 S = n&uacute;mero de &aacute;tomos de azufre por &aacute;tomo de n&iacute;quel en condiciones de saturaci&oacute;n
completa.
αi
= coeficiente de transferencia de calor convectivo, (kW/m2 K).
αrs
= par&aacute;metro definido por la ecuaci&oacute;n (A-13).
αrv
= par&aacute;metro definido por la ecuaci&oacute;n (A-12).
αw
= coeficiente de transferencia de calor en la pared, (kW/m2 K).
α w0
= contribuci&oacute;n est&aacute;tica del coeficiente de transferencia de calor en la pared αw,
(kW/m2 K).
αwf
= coeficiente de transferencia de calor pared/fluido, (kW/m2 K).
α1
= actividad del catalizador m&aacute;s activo.
α2
= actividad del catalizador menos activo.
258
Nomenclatura
β
= factor que multiplica al perfil de flujo cal&oacute;rico del caso base, Q = β Qbase,
Cap&iacute;tulo 6.
βa
= fracci&oacute;n de volumen del reactor empacada con el catalizador de mayor actividad,
[Va/VR].
β H 2 S = n&uacute;mero de &aacute;tomos de n&iacute;quel que son desactivados por cada &aacute;tomo de azufre
adsorbido.
βλ
= par&aacute;metro definido por la ecuaci&oacute;n (A-18).
∆
= indica la diferencia entre los coeficientes ACp, BCp, CCp y DCp de los productos y
reactivos de cada reacci&oacute;n, afectados por los correspondientes coeficientes
estequiom&eacute;tricos, ecuaci&oacute;n (A-2) para el c&aacute;lculo de ∆Hri.
ηi
η CH
= factor de efectividad para la reacci&oacute;n (2-i), i = 1, 2, 3.
4
obs
s
= factor de efectividad de metano; [ rCH
/ rCH
].
4
4
η
= momento dipolar del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2, (debye).
ηr
= momento dipolar reducido, definido por la ecuaci&oacute;n (A-52).
λer
= conductividad t&eacute;rmica radial efectiva, (kW/m K).
λ0er
= contribuci&oacute;n est&aacute;tica de la conductividad t&eacute;rmica radial efectiva λer, (kW/m K).
λ0es
= par&aacute;metro definido por la ecuaci&oacute;n (A-17).
λg
= conductividad t&eacute;rmica de la mezcla gaseosa, (kW/m K).
λk
= conductividad t&eacute;rmica del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2;
(kW/m K).
λrf
= conductividad t&eacute;rmica radial del fluido, ecuaci&oacute;n (A-15); (kW/m K).
λrs
= conductividad t&eacute;rmica radial del s&oacute;lido, ecuaci&oacute;n (A-16); (kW/m K).
λs
= conductividad t&eacute;rmica del s&oacute;lido, (kW/m K).
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λt
= conductividad t&eacute;rmica del metal del tubo (kW/m K).
ζ
= relaci&oacute;n molar CO2/CH4 en la alimentaci&oacute;n, Figura 2-6; (kmol CO2/kmol CH4).
ξ
= coordenada radial de la part&iacute;cula de catalizador equivalente, (mcat).
ξ*
= coordenada radial adimensional de la part&iacute;cula de catalizador equivalente, (m);
[(ξ − ξ ) (ξ
in
eq
]
− ξ in ) .
ξin
= radio interno de la part&iacute;cula de catalizador equivalente, (mcat) .
ξeq
= radio externo de la part&iacute;cula de catalizador equivalente, (mcat).
ε
= energ&iacute;a caracter&iacute;stica para el c&aacute;lculo de Ω mediante la ecuaci&oacute;n (A-44).
εB
= porosidad del lecho catal&iacute;tico, (mf3/mr3).
εs
= porosidad de la part&iacute;cula de catalizador, (mf3/mcat3).
φ
= funci&oacute;n objetivo a ser minimizada por la rutina de regresi&oacute;n no lineal
multiparam&eacute;trica para el ajuste de par&aacute;metros del modelo pesudohomog&eacute;neo.
φf
= factor de forma, ecuaci&oacute;n (A-55).
ρB
= densidad del lecho catal&iacute;tico, (kgcat/mr3).
ρg
= densidad del gas, (kg/mf3).
ρp
= densidad de la part&iacute;cula de catalizador, (kgcat/mcat3).
σ
= di&aacute;metro de esfera para el c&aacute;lculo de &micro;k mediante la ecuaci&oacute;n (A-43).
σk
= di&aacute;metro de colisi&oacute;n para el c&aacute;lculo de σ kj mediante la ecuaci&oacute;n (A-40).
σ kj
= di&aacute;metro de colisi&oacute;n definido por la ecuaci&oacute;n (A-40).
Ω
= par&aacute;metro para el c&aacute;lculo de &micro;k mediante la ecuaci&oacute;n (A-43), “collision integral”.
ΩD
= par&aacute;metro definido por la ecuaci&oacute;n (A-41), “diffusion collision integral”.
τ
= factor de tortuosidad.
θ
= cubrimiento por azufre.
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θ
= cubrimiento por azufre medio.
&micro;g
= viscosidad de la mezcla gaseosa, (Pa s).
&micro;k
= viscosidad del componente k, k = CH4, CO, H2, H2O, CO2, Ar, N2; (Pa s).
Sub-&iacute;ndices (aplicados a unidades)
cat
= catalizador.
C
= carb&oacute;n.
f
= fluido.
r
= reactor.
S
= azufre.
Supra-&iacute;ndices
0
= a la entrada del reactor.
fresco = en condiciones de catalizador fresco.
in
= al inicio, t = 0 h.
lat
= dise&ntilde;o de fuego lateral.
L
= a la salida del reactor.
req
= valor requerido.
s
= sobre la superficie del catalizador.
sup
= dise&ntilde;o de fuego superior.
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Ap&eacute;ndice A
A. REFORMADOR PRIMARIO: PAR&Aacute;METROS F&Iacute;SICO-QU&Iacute;MICOS
Para el modelado y la simulaci&oacute;n de los tubos catal&iacute;ticos de reformado con vapor se
requieren una gran cantidad de datos f&iacute;sico-qu&iacute;micos. No s&oacute;lo se necesitan par&aacute;metros
relacionados a la part&iacute;cula de catalizador, como las resistencias difusionales, sino tambi&eacute;n
propiedades f&iacute;sicas de la mezcla gaseosa y coeficientes de transferencia de calor. Debido a
que en este tipo de reactores industriales la composici&oacute;n y temperatura de la mezcla
cambian con el avance de la reacci&oacute;n, las propiedades deben actualizarse a lo largo de los
tubos catal&iacute;ticos. En este Ap&eacute;ndice se resumen los datos f&iacute;sico-qu&iacute;micos necesarios para
simular un tubo de un reformador primario industrial.
A.1. Capacidades calor&iacute;ficas y calores de reacci&oacute;n
A.1.1. Capacidades calor&iacute;ficas
La capacidad calor&iacute;fica de cada componente (Cpk) de la mezcla gaseosa en funci&oacute;n
de la temperatura se calcula de la siguiente forma:
(
Cp k = R ACp + BCp T + CCp T 2 + DCp T −2
)
(A-1)
Los coeficientes ACp, BCp, CCp y DCp dependen del gas considerado (ver Tabla A-1) y las
unidades de Cpk derivan de las unidades elegidas para la constante universal de los gases
R.
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Tabla A-1: Valores de los coeficientes ACp, BCp, CCp y DCp para el c&aacute;lculo de las capacidades
calor&iacute;ficas de los componentes presentes (Smith y Van Ness, 1996).
ACp
103 BCp
106 CCp
10-5 DCp
CH4
1.702
9.081
-2.164
-
CO
3.376
0.557
-
-0.031
CO2
5.457
1.045
-
-1.157
H2
3.249
0.422
-
0.083
N2
3.280
0.593
-
0.040
H2O
3.470
1.450
-
0.121
Componente
En el rango de temperaturas estudiado, la capacidad calor&iacute;fica del arg&oacute;n (uno de los
componentes presentes en el gas natural, inerte para la reacci&oacute;n de reformado de metano
con vapor) puede considerarse constante e igual a 22.8 kJ/kmol K (Perry et al., 1984).
La capacidad calor&iacute;fica de la mezcla gaseosa (Cpg) se computa como el promedio
molar de las capacidades calor&iacute;ficas de los componentes individuales (Smith y Van Ness,
1996).
7
Cp g = ∑ y k Cp k
(A-2)
k =1
A.1.2. Calores de reacci&oacute;n
El calor de cada reacci&oacute;n (∆Hri), en funci&oacute;n de la temperatura, se calcula a partir de
la forma general que sigue:
(∆BCp ) i 2 (∆C Cp ) i 3 (∆DCp ) i 

T +
T −
∆Hri = J i + R (∆ACp ) i T +
 i = 1, 2, 3
2
T
3


(A-3)
La constante Ji (ver Tabla A-2)se obtiene al evaluar la ecuaci&oacute;n (A-3) a una temperatura
dada, com&uacute;nmente 298.15 K, para la cual el valor de ∆Hri se halla tabulado. El s&iacute;mbolo ∆
indica la diferencia entre los coeficientes ACp, BCp, CCp y DCp de los productos y reactivos
de cada reacci&oacute;n, afectados por los correspondientes coeficientes estequiom&eacute;tricos. Para la
constante universal de los gases R se adopta el valor en kJ/kmol K (R = 8.314 kJ/kmol K).
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Tabla A-2: Valores de las constantes Ji (Smith y Van Ness, 1996).
Ji (kJ/kmol)
Reacci&oacute;n
CH 4 + H 2 O ↔ CO + 3 H 2
189437.7
CO + H 2O ↔ CO2 + H 2
-48822.4
CH 4 + 2 H 2O ↔ CO2 + 4 H 2
140617.9
A.2. Par&aacute;metros de transferencia de calor
A.2.1. Coeficiente de transferencia de calor convectivo
El coeficiente de transferencia de calor convectivo ( α i ) se estima a partir de los
par&aacute;metros de transferencia de calor del modelo bidimensional (αw y λer), usando la
ecuaci&oacute;n (A-4) propuesta por Froment y Bischoff (1979).
αi =
8 λer α w
8 λer + α w d ti
(A-4)
donde dti representa el di&aacute;metro del tubo interno.
Las ecuaciones utilizadas para determinar el coeficiente de transferencia de calor en
la pared (αw) y la conductividad t&eacute;rmica efectiva radial del lecho catal&iacute;tico ( λer ) se
detallan en las Secciones A.2.2. y A.2.3., respectivamente.
A.2.2. Coeficiente de transferencia de calor en la pared
En los Cap&iacute;tulos 2 y 3, el coeficiente de transferencia de calor en la pared (αw) se
eval&uacute;a mediante la ecuaci&oacute;n (A-5) reportada por Froment y Bischoff (1979).
α w = α w0 + 0.444 Re Pr
λg
(A-5)
dp
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La contribuci&oacute;n est&aacute;tica α w0 , involucrada en la ecuaci&oacute;n (A-5), se computa como sigue
(De Wasch y Froment, 1972):
α w0 =
8.694 0
λer
(d ti ) 4 / 3
(A-6)
En los Cap&iacute;tulos 4 a 6, el coeficiente de transferencia de calor en la pared (αw) se
estima a partir de la ecuaci&oacute;n (A-7) desarrollada por Dixon y Creswell (1979).
α w = 3 λ er
Re −0 .25
dp
(A-7)
Los n&uacute;meros de Reynolds (Re) y Prandtl (Pr) se definen seg&uacute;n las ecuaciones (A-8)
y (A-9), respectivamente.
Re =
Pr =
dp G
(A-8)
&micro;g
Cp g &micro; g
(A-9)
λg
Las expresiones empleadas para determinar la conductividad t&eacute;rmica efectiva radial
del lecho catal&iacute;tico ( λer ) y su contribuci&oacute;n est&aacute;tica ( λ0er ), la conductividad t&eacute;rmica de la
mezcla gaseosa (λg), el di&aacute;metro equivalente de part&iacute;cula (dp) y la viscosidad de la mezcla
gaseosa (&micro;g) se detallan en las Secciones A.2.3., A.2.5., A.4.2. y A.5., respectivamente.
A.2.3. Conductividad t&eacute;rmica efectiva radial
Si para el c&aacute;lculo de α w se utiliza la f&oacute;rmula (A-5), la conductividad t&eacute;rmica
efectiva radial del lecho catal&iacute;tico (λer) se eval&uacute;a mediante la ecuaci&oacute;n (A-10) reportada
por Froment y Bischoff (1979).
λ er = λ 0er + 0.14 Re Pr λ g
(A-10)
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La contribuci&oacute;n est&aacute;tica λ 0er se estima a partir de las f&oacute;rmulas (A-11) a (A-13) publicadas
por Elnashaie y Elshishini (1993).
λ0er = ε B (λ g + 0.95 d p α rv ) +
α rv =
α rs =
0.1952 (T 100 )
0.25 ε B
1+
2 (1 − ε B )
0.1952 (T 100 )
3.0
0.95 (1 − ε B )
1
2/3
+
0.2988 10 λ g + α rs d p
(A-11)
3
(A-12)
3
(A-13)
Si por el contrario, para el c&aacute;lculo de α w se utiliza la f&oacute;rmula (A-7), la
conductividad t&eacute;rmica efectiva radial del lecho catal&iacute;tico (λer) se eval&uacute;a mediante la
ecuaci&oacute;n (A-14) reportada por Dixon y Creswell (1979).
λer










8 λrf


1+
α wf d ti


= λrf + λ rs 

 1
16
0.1  


+
λrs

 α fs d p λ s  
3


1+
2


d 


(1 − ε B )  ti 
dp 






(A-14)
La conductividad radial del fluido (λrf) se computa a trav&eacute;s de la f&oacute;rmula (A-15).

λrf = Re Pr λ g  0.1 +

2 εB 

3 Re Pr 
(A-15)
La conductividad radial del s&oacute;lido (λrs) se estima a partir de las ecuaciones (A-16) a
(A-18).
λrs = λ g (1 − ε B )
1/ 2
λ0es
λg
(A-16)
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λ0es
=
λg
2
λg β λ
1−
λs
1- ε B
β λ = 1.25 
 εB










 λg
β λ 1 −
 λs


  λ
 ln
s
2

β
 λg β λ 
 λ λg
1 −


λ s 



 β λ + 1
βλ −1
 −

λg β λ
2

1−

λs








(A-17)
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(A-18)
El coeficiente de transferencia de calor fluido/s&oacute;lido (αfs) se eval&uacute;a a trav&eacute;s de la f&oacute;rmula
(A-19) reportada por Dixon y Creswell (1979).
α fs =
λ g 0.255 1 / 3 2 / 3
Pr Re
d p εB
(A-19)
El coeficiente de transferencia de calor pared/fluido (αwf) se calcula mediante la ecuaci&oacute;n
(A-20) reportada por Dixon et al (1984).
α wf
λg 
d
1 − 1.5  p
=
d
dp 
 ti





1.5 
 Pr 1 / 3 Re 0.59


(A-20)
Las expresiones empleadas para determinar la conductividad t&eacute;rmica del s&oacute;lido (λs),
la conductividad t&eacute;rmica de la mezcla gaseosa (λg) y el di&aacute;metro equivalente de part&iacute;cula
(dp) se detallan en las Secciones A.2.4., A.2.5. y A.4.2., respectivamente. Los n&uacute;meros Re
y Pr se estiman a partir de las ecuaciones (A-8) y (A-9), correspondientemente.
Cabe destacar que, el uso de las correlaciones de Froment y Bischoff (1979) o Dixon
y Creswell (1979) y Dixon et al (1984) para el c&aacute;lculo de α w y λer , predice distintos
valores de α i y en consecuencia del coeficiente global de transferencia de calor (U). Sin
embargo, se comprob&oacute; que los valores de U a lo largo del reactor que se obtienen por una u
otra correlaci&oacute;n no son significativamente diferentes y por lo tanto las principales
conclusiones que surgen de las distintas simulaciones del reactor no dependen de la
f&oacute;rmula seleccionada para evaluar coeficiente de transferencia de calor convectivo ( α i ).
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A.2.4. Conductividad t&eacute;rmica del s&oacute;lido
La mayor&iacute;a de los catalizadores porosos de inter&eacute;s pr&aacute;ctico est&aacute;n soportados sobre
materiales de tipo oxidado. La porosidad de la part&iacute;cula de catalizador y la extensi&oacute;n en
que el metal est&aacute; depositado sobre el soporte tienen una influencia relativamente baja sobre
la conductividad t&eacute;rmica de estos s&oacute;lidos. En efecto, un rango de conductividad t&eacute;rmica de
0.13 a 0.24 W/mK fue reportado para distintos catalizadores de n&iacute;quel soportados (es decir,
diferentes materiales soporte, porosidades, tama&ntilde;os de part&iacute;cula, etc.) (Satterfield, 1991).
En consecuencia, para el desarrollo de la presente tesis, la conductividad t&eacute;rmica del s&oacute;lido
se establece en λs = 0.185 W/mK (valor medio entre λs = 0.13 y 0.24 W/mK).
A.2.5. Conductividad t&eacute;rmica del gas
La conductividad t&eacute;rmica de cada componente de la mezcla gaseosa (λk), en funci&oacute;n
de la temperatura, se calcula de la siguiente forma:
λk = Aλ + Bλ T + C λ T 2 + Dλ T 3
(A-21)
donde los coeficientes Aλ, Bλ, Cλ y Dλ dependen del gas considerado (ver Tabla A-3).
La evaluaci&oacute;n de la conductividad t&eacute;rmica de la mezcla gaseosa (λg) se realiza
considerando el aporte de todos los componentes presentes mediante la siguiente relaci&oacute;n
emp&iacute;rica (Wassiljewa, 1904).
y k λk
7
λg = ∑
k =1
(A-22)
7
∑ y j Akj
j =1
Los coeficientes Akj se computan a trav&eacute;s de la f&oacute;rmula propuesta por Lindsay y Bromley
(1950), derivada del modelo de Sutherland (Elnashaie y Elshishini, 1993).
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(A-23)
donde Mk representa el peso molecular del componente k.
Tabla A-3: Valores de los coeficientes Aλ, Bλ, Cλ y Dλ para el c&aacute;lculo de las conductividades
t&eacute;rmicas λk (W/m K) de los componentes presentes (Reid et al, 1987).
Componente
Bλ
Aλ
-3
Cλ
-5
Dλ
-7
CH4
-1.869 10
8.727 10
1.179 10
-3.614 10-11
CO
5.067 10-4
9.125 10-5
-3.524 10-8
8.199 10-12
CO2
-7.125 10-3
8.015 10-5
5.477 10-9
-1.053 10-11
H2
8.099 10-3
6.689 10-4
-4.158 10-7
1.562 10-10
Ar
2.714 10-3
5.540 10-5
-2.178 10-8
5.528 10-12
N2
3.919 10-4
9.816 10-5
-5.067 10-8
1.504 10-11
H2O
7.341 10-3
-1.013 10-5
1.801 10-7
-9.100 10-11
La constante S k de Sutherland est&aacute; dada por la ecuaci&oacute;n (A-24)
S k = 1.5 Tbk
(A-24)
donde el punto normal de ebullici&oacute;n (Tbk) depende del gas considerado (ver Tabla A-4).
La constante de interacci&oacute;n de Sutherland ( S kj ) se estima a partir de la expresi&oacute;n (A-25).
S kj = S jk = Fs ( S k S j ) 1 / 2
(A-25)
donde Fs = 1 , si k y j son CO2/H2 y CO2/N2, sino Fs = 0.735 .
Tabla A-4: Valores del punto normal de ebullici&oacute;n de los componentes presentes (Reid et al,
1987).
Componente
Tbk , K
CH4
111.70
CO
81.5
CO2
194.6
H2
0.
Ar
87.3
N2
77.3
H2O
373.15
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La ecuaci&oacute;n utilizada para evaluar la viscosidad de cada componente de la mezcla
gaseosa (&micro;k) se detalla en la Secci&oacute;n A.5.
A.2.6. Conductividad t&eacute;rmica del tubo
La conductividad t&eacute;rmica del tubo es una propiedad intr&iacute;nseca del material del
mismo. El acero de alta aleaci&oacute;n cromo-n&iacute;quel HK40 (20Ni/25Cr) ha sido el material
standard de los tubos de reformado durante mucho tiempo. Actualmente, existe una
tendencia a utilizar, tanto para reemplazos como en plantas nuevas, el material HP
modificado (32-35Ni/23-27Cr estabilizado con 1.5% de Nb), de mejores propiedades a
altas temperaturas. En esta Tesis se adopta como material del tubo de reformado al acero
de alta aleaci&oacute;n HK40, cuya conductividad t&eacute;rmica se estima a partir de la curva Tipo HK
de la Figura A-1.
Figura A-1: Conductividad t&eacute;rmica para distintos materiales de tubo como funci&oacute;n de la
temperatura. (Peckner y Bern&ccedil;stein, 1977).
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Para las simulaciones se utiliza un valor medio de λt = 13.62 W/m K, considerando
un rango de temperatura de operaci&oacute;n t&iacute;pico de los reformadores primarios (750-1100 K).
A.2.7. Coeficiente de transferencia de calor fluido-part&iacute;cula
El coeficiente de transferencia de calor fluido-part&iacute;cula h f y el &aacute;rea superficial
externa por unidad de masa de catalizador am, ambos necesarios para el c&oacute;mputo de las
restricciones a la transferencia de calor en la pel&iacute;cula de gas que rodea al catalizador, se
calculan a partir de las correlaciones propuestas por Wakao y Kaguei (1982).
hf =
am =
λg
dp
(2 + 1.1 Pr
1/ 3
Re 0.6
)
(A-26)
(1 − ε B ) S p
ρB V p
(A-27)
Las expresiones empleadas para determinar la conductividad t&eacute;rmica de la mezcla
gaseosa (λg) y el di&aacute;metro equivalente de part&iacute;cula (dp) se detallan en las Secciones A.2.5.
y A.4.2., respectivamente. La relaci&oacute;n Sp / Vp representa el &aacute;rea externa por unidad de
volumen de la part&iacute;cula de catalizador. Los n&uacute;meros Re y Pr se estiman a partir de las
ecuaciones (A-8) y (A-9), correspondientemente.
A.3. Par&aacute;metros de transferencia de masa
A.3.1. Difusividad efectiva radial
La difusividad efectiva radial, involucrada en el modelo bidimensional, se obtiene de
correlaciones de Peclet masa radial (Pemr) versus Reynolds (Re). En la definici&oacute;n de Pemr
interviene la velocidad intersticial (ui), por lo tanto de este n&uacute;mero adimensional se deriva
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Deri (Froment y Hofmann, 1987). La difusividad efectiva radial basada en la velocidad
intersticial Deri se relaciona con la difusividad efectiva radial basada en la velocidad
superficial Der a trav&eacute;s de la siguiente expresi&oacute;n:
Der = ε B Der i
(A-28)
Las correlaciones que permiten evaluar la difusividad efectiva radial provienen de datos
experimentales. Seg&uacute;n Fahien y Smith (1955), para Re &gt;10 :
Pemr =
ui d p
Der i
[
= 10 1 + 19.4 (d p / d ti ) 2
]
(A-29)
La relaci&oacute;n dp / dti contabiliza la no homogeneidad radial del empaque.
A.3.2. Difusividades efectivas en la part&iacute;cula de catalizador
La difusividad efectiva de cada componente ( Dke ) de la mezcla gaseosa se calcula de
la siguiente forma:
Dke =
εs
Dk
τ
(A-30)
El valor medio de la difusividad de cada componente ( Dk ) se eval&uacute;a a partir de la
distribuci&oacute;n de tama&ntilde;o de poros del catalizador seg&uacute;n la ecuaci&oacute;n (A-31).
Dk = ∑ Dk (r p i ) S (r pi )
(A-31)
i
donde S (rpi ) es la fracci&oacute;n de volumen de vac&iacute;o correspondiente a los poros con radio
comprendido entre r pi y r pi +1
S (r pi ) =
V g ,i
∑Vg ,i
=
V g ,i
(A-32)
Vg
i
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Para el catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe, la difusividad media para cada
componente ( Dk ) se calcula a partir de la distribuci&oacute;n de tama&ntilde;o de poros de un
catalizador de Ni/MgAl2O4 de Haldor Topsoe (de caracter&iacute;sticas similares al catalizador
aqu&iacute; usado) reportada por Xu y Froment (1989b) (ver Tabla A-5).
Tabla A-5: Distribuci&oacute;n de tama&ntilde;o de poros del catalizador empleado por Xu y Froment (1989b).
Di&aacute;metro del poro 2 r pi , nm
∆ Volumen de vac&iacute;os ∆Vg, cm f 3 /gcat
300
0.0040
300-500
0.0250
500-800
0.0262
800-1200
0.0379
1200-2000
0.0573
2000-5000
0.0388
5000-10000
0.0190
10000-100000
0.0290
100000-1000000
0.0136
Suma
0.2508
La difusividad de cada componente (Dk) est&aacute; relacionada con las difusividades
molecular y de Knudsen a trav&eacute;s de la ecuaci&oacute;n (A-33).
1
1
1
= m + K
Dk (r pi ) Dk
Dk (r pi )
(A-33)
El factor de tortuosidad, involucrado en el c&aacute;lculo de las difusividades efectivas
(ecuaci&oacute;n A-30), se establece en τ = 3.54, valor obtenido por Xu y Froment (1989b).
La porosidad de la part&iacute;cula (εs), requerida para el c&aacute;lculo de Dke , se eval&uacute;a a partir
de la distribuci&oacute;n de tama&ntilde;o de poros dada en la Tabla A-5, utilizando la ecuaci&oacute;n (A-34).
ε s = Vg ρ p
(A-34)
Para la part&iacute;cula de catalizador R-67-7H de Haldor Topsoe (ρp = 1990.6 kgcat/mcat3 )
el valor calculado es εs = 0.49925.
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A.3.2.1. Difusividades de Knudsen
La difusividad de Knudsen para cada componente de la mezcla gaseosa ( DkK ) se
calcula del siguiente modo (Knudsen, 1950):
12
DkK (rpi )
4  2 RT 

= rpi 
3  π M k 
(A-35)
donde Mk representa el peso molecular del componente k.
Las unidades de DkK derivan de la elecci&oacute;n de la constante universal de los gases R.
A.3.2.2. Difusividades moleculares
Siguiendo los lineamientos propuestos por Xu y Froment (1989b), la difusividad
molecular de cada componente en la mezcla gaseosa ( Dkm ) se eval&uacute;a mediante la ecuaci&oacute;n
(A-36) reportada por Wilke (1950) para la difusi&oacute;n de un componente k a trav&eacute;s de una
mezcla con sus dem&aacute;s componentes estancos.
1
1
=
m
1 − yk
Dk
yj
∑D
j≠ k
(A-36)
k j
La ecuaci&oacute;n (A-36) es estrictamente v&aacute;lida para sistemas diluidos, pero puede
utilizarse como una aproximaci&oacute;n para sistemas multicomponentes (Elnashaie y Elshishini,
1993).
Las difusividades binarias (Dkj) requeridas en la ecuaci&oacute;n (A-36) se estiman a partir
de la siguiente f&oacute;rmula publicada por Wilke y Lee (1955) (Elnashaie y Elshishini, 1993).

Mk + M j
Dk j = 0.00214 − 0.000492
Mk M j

donde pt representa la presi&oacute;n total del gas.
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2
  M k M j pt σ kj Ω D 
(A-37)
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El di&aacute;metro de colisi&oacute;n σ kj y la Ω D (“diffusion collision integral”) dependen de los
componente k y j considerados (ver Tabla A-6) y se computan a trav&eacute;s de las ecuaciones
(A-38) y (A-39), respectivamente.
σ kj =
σk +σ j
(A-38)
2
Ω D = 0.42541 +
(0.82133 − 6.8314 10
−2
/ ekj
ekj
) + 0.26628 exp(− 0.012733 e )
kj
(A-39)
donde la energ&iacute;a caracter&iacute;stica de Lennard-Jones ekj est&aacute; dada por:
ekj =
T
(A-40)
ek e j
Tabla A-6: Valores de los di&aacute;metros de colisi&oacute;n y las constantes de fuerza, requeridos para el
c&aacute;lculo de las difusividades binarias Dk,j (m2/h) (Perry y Chilton, 1973).
Componente
σ , nm
e
CH4
38.82
136.5
CO
35.90
110.3
CO2
39.96
190.0
H2
33.05
33.3
N2
36.81
91.5
H2O
26.55
363.0
A.3.3. Coeficiente de transferencia de masa fluido-part&iacute;cula para el azufre
El coeficiente de transferencia de masa fluido-part&iacute;cula k p (basado en fuerzas
impulsoras expresadas en t&eacute;rmino de presiones parciales) y el &aacute;rea superficial externa de la
part&iacute;cula de catalizador por unidad de volumen de reactor av, ambos necesarios para el
c&oacute;mputo de las restricciones a la transferencia de masa para el sulfuro de hidr&oacute;geno en la
pel&iacute;cula de gas que rodea al catalizador, se calculan a partir de las correlaciones propuestas
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por Gupta y Thodos (1963 y 1964), modificadas por Skelland (1974) y v&aacute;lidas para Re &gt;
1900.
e
1.05 D H 2S
kP =
RT dp
a v = (1 − ε B )
φ


 2.06 f Sc H S 1 / 3 Re 0.425 
2


εB


φ f = 0.79
Sp
(A-41)
(A-42)
Vp
El n&uacute;mero de Reynolds (Re) se calcula a trav&eacute;s de la ecuaci&oacute;n (A-8) y el n&uacute;mero de
Schmidt para el sulfuro de hidr&oacute;geno se define como sigue:
Sc H 2 S =
&micro;g
(A-43)
ρ g DHe 2 S
Las expresiones empleadas para determinar el di&aacute;metro equivalente de part&iacute;cula (dp),
la difusividad efectiva del sulfuro de hidr&oacute;geno ( D He 2 S ), la viscosidad (&micro;g) y la densidad
del gas (ρg) se detallan en las Secciones A.4.2., A.3.2., A.5. y A.6., respectivamente.
A.4. Par&aacute;metros para la ecuaci&oacute;n de momento
A.4.1. Factor de fricci&oacute;n
El factor de fricci&oacute;n, requerido para determinar la ca&iacute;da de presi&oacute;n en el lecho
catal&iacute;tico, se calcula a trav&eacute;s de la ecuaci&oacute;n (A-44) desarrollada por Ergun (1952).
f =
1− εB 
150 (1 - ε B )
1.75 +
3


Re
εB 

(A-44)
El n&uacute;mero de Reynolds (Re) se calcula mediante la ecuaci&oacute;n (A-8).
La expresi&oacute;n (A-44) puede utilizarse tanto para flujo laminar como turbulento, ya
que considera ambas contribuciones.
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A.4.2. Di&aacute;metro equivalente de part&iacute;cula
El di&aacute;metro equivalente de part&iacute;cula dp, involucrado en la ecuaci&oacute;n de momento, se
define como el di&aacute;metro de una esfera con igual &aacute;rea por unidad de volumen que la
part&iacute;cula real (Froment y Bischoff, 1979), es decir:
dp = 6
Vp
(A-45)
Sp
donde Sp y Vp representan el &aacute;rea externa y el volumen de la part&iacute;cula real de catalizador,
respectivamente.
A.5. Viscosidad del gas
La viscosidad de cada componente (&micro;k) de la mezcla gaseosa se calcula por medio de
la siguiente ecuaci&oacute;n (Reid et al, 1987).
&micro; k = 26.69 10 −7
(M k T )
(A-46)
(Ω σ )
2
El di&aacute;metro de esfera σ depende del gas considerado (ver Tabla A-7) y Ω (“collision
integral”) se determina, para cada componente, mediante la ecuaci&oacute;n emp&iacute;rica (A-47)
propuesta por Neufeld et al (1972), la cual es aplicable a 0.3 ≤ (kT /ε) ≤ 100.
k 
Ω = 1.16145  T 
ε 
- 0.14874
k 
k 


+ 0.52487 exp − 0.77320 T  + 2.16178 exp − 2.43787 T  (A-47)
ε 
ε 


La energ&iacute;a caracter&iacute;stica ε tambi&eacute;n depende del gas considerado (ver Tabla A-7).
Para considerar la dependencia de la viscosidad de cada componente de la mezcla
gaseosa con la presi&oacute;n se utiliza la ecuaci&oacute;n (A-48) desarrollada por Reichenberg (1973 y
1975).
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3/ 2
A&micro; Pr
&micro;k
= 1 + Q&micro;
0
D
&micro;k
B&micro; Pr + 1 + C &micro; Pr &micro;
(
)
−1
(A-48)
El n&uacute;mero de Prandtl (Pr) se eval&uacute;a mediante la ecuaci&oacute;n (A-9). Las constantes A&micro;, B&micro;, C&micro;
y D&micro; (expresiones A-49 a A-52) son funci&oacute;n de la temperatura reducida Tr (ecuaci&oacute;n A53).
1.9824 10 −3
exp 5.2683 Tr−0.5767
Tr
(
A&micro; =
(
B&micro; = A&micro; 1.6552 Tr − 1.2760
)
0.1319
exp(3.7035 Tr−79.8678 )
Tr
D&micro; =
2.9426
exp 2.9190 Tr−16.6169
Tr
Tr =
(A-49)
(A-50)
C&micro; =
(
)
(A-51)
)
(A-52)
T
Tc
(A-53)
El par&aacute;metro Q&micro; es igual a 1 para los compuestos no polares y para los dem&aacute;s compuestos
es una funci&oacute;n del momento dipolar reducido ηr.
Q&micro; = 1 − 5.655 η r
η r = 52.46
(A-54)
η 2 Pc
(A-55)
Tc2
El momento dipolar reducido ηr, la presi&oacute;n cr&iacute;tica (Pc) y la temperatura cr&iacute;tica (Tc)
dependen del gas considerado (ver Tabla A-7).
La evaluaci&oacute;n de la viscosidad de la mezcla gaseosa (&micro;g) se realiza considerando el
aporte de todos los componentes presentes mediante la ecuaci&oacute;n (A-56) propuesta por
Wilke (1950).
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yk &micro; k
7
&micro;g = ∑
k =1
7
Mj
j =1
Mk
∑yj
(A-56)
Tabla A-7: Valores de los par&aacute;metros (ε/k), σ, Tc, Pc y η requeridos para el c&aacute;lculo de la
viscosidad de los componentes presentes &micro;k (Pa s) (Reid et al, 1987).
ε/k*, K
σ, nm
T c, K
Pc, atm
η , debye
CH4
148.6
37.58
190.6
46
-
CO
91.7
36.9
132.9
35
0.1
CO2
195.2
39.41
304.2
73.8
-
H2
59.7
28.27
33.2
13
-
N2
71.4
37.98
126.2
33.9
-
Ar
93.3
35.42
150.8
48.7
-
H2O
809.1
26.41
647.3
220.5
1.8
Componente
*k = 1.38 10-23 J/K (constante de Boltzmann).
A.6. Densidad del gas
La densidad del gas se calcula a partir de la ley de los gases ideales (A-57).
ρg =
pt M
RT
(A-57)
El peso molecular de la mezcla gaseosa (M) se computa como el promedio molar de los
peso moleculares de los componentes individuales (Mk) y las unidades de ρg derivan de la
elecci&oacute;n de la constante universal de los gases R.
Como en los procesos industriales de reformado de metano con vapor se opera en
rangos intermedios de presi&oacute;n (35-45 atm) se calcularon, para mezclas con composiciones
y temperaturas caracter&iacute;sticas de las corrientes de entrada y salida de reformadores
primarios, los coeficientes de fugacidad de los componentes presentes mediante la
ecuaci&oacute;n de Soave-Redlich-Kwong. En todos los casos, se obtuvieron valores del
coeficiente de fugacidad de aproximadamente uno, corroborando la validez de la ecuaci&oacute;n
(A-57) para estimar la densidad de la mezcla gaseosa.
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B. VALIDACI&Oacute;N DEL MODELO PSEUDOHOMOG&Eacute;NEO
Con el prop&oacute;sito de validar el modelo pseudohomog&eacute;neo propuesto en la Secci&oacute;n
3.4.2., en este Ap&eacute;ndice se presenta en forma gr&aacute;fica la bondad del ajuste obtenido. Dado
que la calidad del ajuste resulta similar para todas las condiciones operativas de la Tabla
3-2, s&oacute;lo se ilustran aqu&iacute; dos ejemplos.
Las condiciones operativas de los casos seleccionados, que son considerablemente
diferentes, se resumen en la Tabla B-1.
Tabla B-1: Condiciones operativas seleccionadas para ilustrar la bondad del ajuste.
Par&aacute;metro
Caso 1
Caso 2
73.09 kW/mr2 *
73.09 kW/mr2 **
44.06 kmol/h
38.06 kmol/h
Temperatura de alimentaci&oacute;n, T 0
550 &deg;C
520 &deg;C
Presi&oacute;n total de alimentaci&oacute;n, p t0
38.7 bar
38.7 bar
3.2
3-3.5
0
+ y H0 2O
Fracciones molares de metano m&aacute;s agua, y CH
4
95.57 %
95.57 %
Fracci&oacute;n molar de hidr&oacute;geno, y H0 2
2.796 %
2.796 %
0
Fracci&oacute;n molar de mon&oacute;xido de carbono, y CO
0.768 %
0.768 %
0
Fracci&oacute;n molar de di&oacute;xido de carbono, y CO
2
0.157 %
0.157 %
0.7029 %
0.7029 %
Flujo cal&oacute;rico medio por unidad de &aacute;rea, Qt
Caudal de alimentaci&oacute;n, Ft 0
0
Relaci&oacute;n vapor/carbono de la alimentaci&oacute;n FH0 2O / FCH
4
0
Fracci&oacute;n molar de inertes, y inertes
* El flujo cal&oacute;rico medio Qt se distribuye seg&uacute;n un perfil axial de flujo cal&oacute;rico Q(z) t&iacute;pico de un
reformador de fuego lateral.
** El flujo cal&oacute;rico medio Qt se distribuye seg&uacute;n un perfil axial de flujo cal&oacute;rico Q(z) t&iacute;pico de un
reformador de fuego superior.
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En las Figuras B-1 a B-6 se presentan, para las condiciones operativas de los casos 1
y 2, algunos de los resultados obtenidos a partir del modelo pseudohomog&eacute;neo
implementado (l&iacute;neas continuas), contrastados con aquellos provenientes de la simulaci&oacute;n
del modelo heterog&eacute;neo (s&iacute;mbolos). En las Figuras B-1 y B-4 se muestran las evoluciones
de la conversi&oacute;n total de metano y del rendimiento de metano a di&oacute;xido de carbono a lo
largo del reactor, en las Figuras B-2 y B-5 las distribuciones axiales de temperatura de piel
de tubo y de temperatura del gas de proceso y en las Figuras B-3 y B-6 la ca&iacute;da de presi&oacute;n
en el lecho catal&iacute;tico, para los casos 1 y 2 respectivamente.
Caso 1
Modelo Heterog neo
Modelo Pseudohomog neo
50
x (%)
40
CH4
30
CO2
20
10
0
0
2
4
6
8
10
12
z (m)
Figura B-1: Caso 1. Perfiles axiales de conversi&oacute;n total de CH4 y de rendimiento de CH4 a CO2.
L&iacute;neas: modelo pseudohomog&eacute;neo. S&iacute;mbolos: modelo heterog&eacute;neo.
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Modelo Heterog neo
Modelo Pseudohomog neo
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Figura B-2: Caso 1. Perfiles axiales de temperaturas de gas y de piel de tubo. L&iacute;neas: modelo
pseudohomog&eacute;neo. S&iacute;mbolos: modelo heterog&eacute;neo.
40
Modelo Heterog neo
Modelo Pseudohomog neo
p t (bar)
38
36
34
32
0
2
4
6
8
10
12
z (m)
Figura B-3: Caso 1. Evoluci&oacute;n de la presi&oacute;n total a lo largo del reformador. L&iacute;neas: modelo
pseudohomog&eacute;neo. S&iacute;mbolos: modelo heterog&eacute;neo.
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Caso 2
60
Modelo Heterog neo
Modelo Pseudohomog neo
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10
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Figura B-4: Caso 2. Perfiles axiales de conversi&oacute;n total de CH4 y de rendimiento de CH4 a CO2.
L&iacute;neas: modelo pseudohomog&eacute;neo. S&iacute;mbolos: modelo heterog&eacute;neo.
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Figura B-5: Caso 2. Perfiles axiales de temperaturas de gas y de piel de tubo. L&iacute;neas: modelo
pseudohomog&eacute;neo . S&iacute;mbolos: modelo heterog&eacute;neo.
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Ap&eacute;ndice B
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Figura B-6: Caso 2. Evoluci&oacute;n de la presi&oacute;n total a lo largo del reformador. L&iacute;neas: modelo
pseudohomog&eacute;neo. S&iacute;mbolos: modelo heterog&eacute;neo.
Todos estos resultados indican que el modelo pseudohomog&eacute;neo propuesto permite
reproducir tanto las tendencias como los valores num&eacute;ricos de las variables principales a lo
largo del tubo de reformado y que por lo tanto es una herramienta &uacute;til para simular la
operaci&oacute;n del reformador primario en la resoluci&oacute;n de problemas de optimizaci&oacute;n que
tengan
asociados
considerables
tiempos
de
c&oacute;mputo.
Obviamente
el
modelo
pseudohomog&eacute;neo posee validez dentro del rango de condiciones operativas se&ntilde;alado en la
Tabla 3-2. El uso de este modelo simplificado no es recomendado en situaciones donde
cambie la actividad del catalizador respecto del caso a partir del cual se ha efectuado el
ajuste.
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