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RESUMEN
La implementacion de energias renovables requiere tanto la transformacion de energia como de su
transporte, distribucion y almacenamiento. En el siguiente trabajo se evalta el almacenamiento de
hidrogeno como vector energético usando la reaccidn de oxido-reduccién del hierro, acoplandolo

a la produccion de hidrogeno a través de un electrolizador PEM

A lo largo de la investigacion, se definen las variables y parametros de mayor importancia teniendo en
cuenta el comportamiento de los procesos utilizados. Donde se encuentra que el proceso de la
electrolisis en un electrolizador PEM depende en gran medida de la temperatura, las presiones del
catodo y el anodo y de la densidad de carga que se aplica al sistema. Asi mismo, los pardmetros del
proceso estan relacionados con el tamafio de construccion, los materiales de implementacion y sus

€espesores.

El proceso Steam-Iron es altamente dependiente de la temperatura y presion del sistema, debido
principalmente a su termodindmica. Ademas, la velocidad del proceso también se ve influenciada por
la concentracidn de agua como producto de la reduccion de los éxidos de hierro. Los parametros estan
relacionados con sus condiciones fisicas, tales como su porosidad y el didmetro de particula. Dado lo
anterior, las variables mencionadas se incluyeron en conjunto con los parametros de control dentro

de los diagramas de proceso.

Para evaluar el comportamiento del modelo se realiza un programa en MATLAB donde se
desarrolla el balance de masa dentro de un electrolizador PEM, utilizando como base la metodologia
mostrada por Marangio et al y la cinética del proceso de reduccion de 6xidos de hierro mencionada
por Pefa et al [1, 2] . Lo anterior, permite describir el comportamiento del sistema de manera
aproximada mostrando la relacién del consumo de energia dentro del electrolizador y del tiempo de

retencién de hidrégeno dentro del reactor.

Por dltimo, se realiza un andlisis de elementos finitos usando el programa ANSYS. Para la
simulacion del flujo de las especies involucradas en el electrolizador se tiene en cuenta el tipo de
membrana, sus coeficientes de difusion y sus propiedades. Para el proceso Steam-Iron dentro del reactor

se toma en consideracion las caracteristicas superficiales del 0xido de hierro, (pellets de Hierro, etc.).



Como resultado se obtiene que los 0xidos de hierro pueden ser utilizados para almacenar energia usando un
vector energético al hidrégeno. Siempre que, se tenga un control de la temperatura y la corriente

suministrada al sistema.



INTRODUCCION
La matriz energeética global ha evolucionado a lo largo del desarrollo de la humanidad, la tecnologia que
se tiene disponible, su conocimiento y sobre todo de sus necesidades. Hasta 1850 se utilizaba la madera
como fuente energética primaria a través de su combustion, después se afiadio el carbon seguido del
petrdleo en 1910, el gas en 1940, la energia nuclear y la energia hidraulica en 1970 y por ultimo las
demas fuentes de energia renovables (energia solar, eblica, biomasa, biocombustibles, etc.) en los

altimos 30 afios [3].

El crecimiento poblacional, industrial y tecnolégico de la sociedad ha sido el principal motor en la
diversificacion de la matriz energética global. Actualmente la demanda energética esta siendo
cubierta en un 80 % a través del uso combustibles fosiles (ver figura 1), dejando afectaciones
ambientales graves que de no tratarse podrian implicar la destruccion de la vida tal como la

conocemaos.

Figura 1

Consumo de energia primaria segiin su fuente

CONSUMO MUNDIAL DE ENERGIA PRIMARIA POR PARTICIPACION DEL CONSUMO MUNDIAL DE
FUENTE DE ENERGIA ENERGIA PRIMARIA POR FUENTE
PORCENTAJE
300  HISTORIA - PROVECCIONES 100% i O ——

90%

250 =3 80%
70%
200 GAS NATURAL
60%

CARBON
50%
40%
30%
20%

NUCLEAR 10%

CARBON

BTU X 10

s
wn
o

-y
o
o

w
o

GAS NATURAL

NUCLEAR

02010 2020 2030 2040 2050 a 2020 2050
Nota. Muestra el cambio en el porcentaje de participacion de dife- rentes tipos de
energiaen el consumo energético durante el tiempo y las proyecciones de este cambio
para 2050. Tomado de: U. E. I. Administration. (2021) International energy outlook
consumption - 2021 - u.s. energy information administration (eia). [Online]. Availa- ble:

https://iwww.eia.gov/outlooks/ieo/narrative/consumption/sub- topic-01.php

Esto ha llevado a buscar sistemas energéticos de transicion, que permitan una produccion de

energia sostenible en el tiempo. Dentro de estos se ha destacado aquellos que usan al hidrégeno


http://www.eia.gov/outlooks/ieo/narrative/consumption/sub-
http://www.eia.gov/outlooks/ieo/narrative/consumption/sub-

como vector energético, debido a que este presenta una gran versatilidad, y a que en su combustion
no se generan gases de efecto invernadero. Debido a esto, en los ultimos afios ha habido un incremento
en la generacion de politicas publicas e investigaciones cientificas que ayuden con su implementacion,

las cuales buscan disminuir las brechas técnicas, sociales y politicas que limitan su uso.

Dentro de la parte técnica existen varias etapas diferentes a la produccion de hidrogeno como: separacion
y purificacion, transporte y almacenamiento, que deben ser tenidas en cuenta en el mejoramiento
del sistema cuando se realiza una transicion energética que permita su uso [4]. Este trabajo de
grado se enfoca en su almacenamiento ya que actualmente la metodologia mas usada
industrialmente es la implementacion de bajas temperaturas y altas presiones para lograr su
licuefaccion (almacenar el hidrégeno en estado liquido), proceso que requiere equipos robustos y
complejos, implicando altos costos fijos y operativos limitando su implementacion. En esta medida ha
reaparecido el proceso Steam-Iron desarrollado a finales del siglo XIX el cual consta de dos etapas
ciclicas, en la primera ocurre la reduccion de un oxido metalico usando hidrégeno generado en la
electrolisis (se quitan los oxigenos presentes en su composicion quimica) dando como resultado un
metal y agua, seguida de su oxidacion usando vapor, liberando asi el hidrégeno contenido en el agua y

formando nuevamente el 6xido metalico. Asi como lo muestra la figura 2 en el caso del hierro.



Figura 2
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Compass, vol. 5, p. 100033, 3 2023. [Online]. Available:
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En el presente trabajo se realiza un modelo matematico que permite realizar el disefio conceptual
de los principales equipos presentes en la generacion y almacenamiento de hidrégeno usando el
proceso Steam-lron (electrolizador y reactor). Para esto primero se realiza una busqueda
bibliogréfica de los parametros y variables presentes mas relevantes en el proceso al momento de
hacer el modelo matematico, asi como los datos cinéticos y termodinamicos necesarios para

realizar una correcta simulacion del proceso.


https://linkinghub.elsevier.com/retrieve/pii/S2772940023000012

OBJETIVOS

Objetivo general

Realizar el disefio conceptual de un proceso para el almacenamiento energeético haciendo uso de hidrogeno
a escala piloto, reutilizando los metales residuales de la planta de produccién de energia Termozipa

en Tocancipa, Colombia.
Objetivos especificos

e Determinar las variables y los pardmetros que gobiernan los procesos de electrdlisis y de
almacenamiento de hidrogeno.

e Implementar un modelo matematico que describa el comportamiento de la produccion de
hidrogeno a través de la electrolisis y la acumulacién energética usando hidrogeno a traves del
proceso “steam-iron".

e Dimensionar los equipos necesarios para el proceso de generacion y almacenamiento energético

de hidrégeno evaluando su viabilidad técnica.



JUSTIFICACION
Actualmente, uno de los principales retos de la industria es generar y almacenar suficiente energia
para satisfacer la creciente demanda, no obstante, la contaminacion ambiental es cada vez mayor
debido a los métodos de obtencion y almacenamiento energéticos convencionales, tales como los
combustibles fésiles. Por lo cual, una de las principales alternativas para combatir el cambio
climatico y suplir la demanda energética actual es el uso de hidrogeno para el almacenamiento de
energia, ya que este presenta la posibilidad de generacion de energia sin la produccion de gases de
efecto invernadero, los cuales representan una de las grandes amenazas modernas para la

humanidad.

El proyecto de investigacion planteado pretende disefiar conceptualmente un proceso de
generacién y almacenamiento de hidrégeno verde no convencional a escala experimental. La etapa
de generacion se disefid haciendo uso de una celda electrolitica y la etapa de almacenamiento se
realiz6 implementando el método "Steam-iron™ en el que se necesitd emplear como materia prima

los metales residuales de la planta de generacion de energia térmica Termozipa.

Por consiguiente, este proyecto incrementard el conocimiento técnico de la produccion de
hidrégeno y el almacenamiento del mismo, lo cual beneficia ampliamente al sector energético
colombiano a futuro. Esto facilita y resuelve las problematicas que se tienen actualmente con
respecto al cuidado ambiental y a los residuos industriales que generan las grandes empresas al
momento de la generacion de energia por métodos convencionales (carbén y petréleo) y no
convencionales (digestion anaerobia, gasificacién de biomasa, etc), ademas facilita la generacién
y almacenamiento de hidrogeno verde en la industria. Para el proyecto se pretende realizar
inicialmente un modelo matematico que permita predecir el comportamiento del proceso, usando
como insumo datos experimentales extraidos de fuentes bibliograficas bajo la variacion de las
condiciones de entrada de la generacion y almacenamiento de hidrégeno. Luego proceder con la
seleccion y dimensionamiento de equipos a escala experimental. Posteriormente, realizar un
diagrama P&ID (Piping and Intumentation Diagram) que permita evaluar el flujo de control del
proceso junto con su distribucién de equipos y tuberia. Finalmente, se realiza un estudio de
factibilidad con base a variables de respuesta del modelo matematico, tales como la cantidad de

hidrogeno generado o la eficiencia técnica global del proceso planteado para el proyecto.



En principio, como datos de entrada del proyecto, se requieren datos de composicion y cantidad
de metales residuales de la planta de Termozipa ubicada en Tocancipa, Colombia, ya que con base

a estos se estima la capacidad y la eficiencia del proceso de almacenamiento de hidrégeno.

Durante la realizacion de este proyecto se requieran diversos conceptos vistos a lo largo de la
carrera, entre los que se encuentran la mecénica de fluidos, modelos matematicos y la dinamica de
fluidos computacionales (CFD) para poder transportar y controlar el flujo de agua hacia el
electrolizador y hacia el sistema “steam iron”. Por otro lado, es necesario la aplicacion de
conceptos de mecanica de materiales y disefio para la selecciéon y dimensionamiento de equipos
para el proceso, ademéas se deben emplear conceptos de maquinas eléctricas y electronica para
comprender y seleccionar el tipo de electrolizador que presente mejor eficiencia para el tipo de

agua empleada en el proceso.

Se deben tener amplios conocimientos en el area de ingenieria quimica, ya que se trabaja con
reacciones electroquimicas (oxidacion-reduccion) y es requerido aplicar conceptos de cinética
quimica y disefio de procesos quimicos que permitan obtener una eficiencia técnica global alta. En
adicion a esto, se aplican conceptos de automatizacion, electronica, instrumentacion, hidraulica y
neumatica para los sistemas de control que se requieren para realizar el diagrama P&D mediante
electrovalvulas que permitan controlar variables cruciales del proceso, tales como la temperatura,

presion, caudal o nivel.



1. FUNDAMENTOS TEORICOS

1.1 Produccion de hidrégeno

Existen diferentes procesos de produccion de hidrdégeno que utilizan materias primas renovables
y no renovables que en conjunto generan 87 millones de toneladas al afio. Estos se pueden
clasificar segun la cantidad de emisiones de gases de efecto invernadero que liberan al ambiente
por cantidad de hidrégeno producido, donde se relaciona también la materia prima utilizada. La
tabla 1 muestra diferentes tipos de procesos productivos, con el porcentaje de participacion en la

produccidn de hidrogeno a escala mundial en el 2020 y el costo relacionado de cada uno.



Tabla 1

Esquema de color, clasificacion y capacidades de produccion del hidrégeno

Fuente Método Color Clasificacion % de Costo $
Produccion kag/H:
Carbon negro Gasificacion  |H2 Negro| Alta huella de 19 % 1.2-21
carbono
Lignito Gasificacion H2 1.2-21
Marron
Gas natural Reformado de gas | H2 Gris 59 % 1-2.1
natural
Subproducto del | Oxidacion parcial | Hz Gris 0.6 %
Petroleo
Reformado de Naftal H» Gris 21 %
Proceso H> Blanco Limpio
Cloroalcalino
CCs* Reformado de gas | H2 Azul 0.7% 15-29
natural
Metano Pirolisis H2 NPC *
Turquesa
Energia nuclear  [Electrolisis del aguay  H>
Amarillo
Electricidad de red [Electrolisis del aguaj  H>
mixta Amarillo
Energias Renovables |Electrolisis del agual H> Verde Verde 0.03 % 3.6-5.8

Nota. Este esquema es basado en proceso de produccion y en materia prima y/o fuente de energia. *CCS=Gas natural

con captura y almacenamiento de carb6n, NPC= No hay produccion comercial. Tomado de: M. Wappler, D. Unguder, X.

Lu, H. Ohlmeyer, H. Teschke, and W. Lueke, “Building the green hydrogen market — current state and outlook on green

hydrogen demand and electrolyzer manufacturing,” International Journal of Hydrogen Energy, 92022. & S. S. Kumar

and H. Lim, “An overview of water electrolysis technologies for green hydrogen production,” Energy Reports, vol. 8,
pp. 13 793-13 813, 11 2022.

Actualmente cerca del 95 % de la produccion de hidrégeno proviene del uso de combustibles

fosiles, donde la materia prima de mayor uso es el gas natural [5] [6] [7]. Donde los principales

procesos de produccién de hidrégeno son:

Reformado por vapor

Pirdélisis

Gasificacion




e Electrolisis

1.2 Celdas electroliticas
Las celdas electroliticas son dispositivos que permiten el almacenamiento de energia eléctrica, a
partir de reacciones de oxidacion y reduccion (REDOX), lo cual produce una polarizacion,

provocando que se genere un anodo (+) y un catodo (-) [8].

Figura 3

Celda electrolitica
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Nota. El gréfico representa el
funcionamiento de una celda electrolitica.
Tomado de: A. K. Samantara and S.
Ratha, “Types of Electrolysis and
Electrochemical Cell,” SpringerBriefs in
Materials, pp. 5-9, 2019.

La celda electrolitica, como lo muestra la figura 3, consta de un &nodo y catodo, (usual- mente se
utilizan metales tales como el platino, hierro o cobre, los cuales se caracterizan por poseer una alta
conductividad eléctrica) en donde ocurren reacciones simultaneas, una corriente eléctrica externa,
(la cual es la fuerza impulsora del proceso) y un electrolito (agua con iones disueltos), cuyo fin es

provocar reacciones de reduccion y oxidacion.

En la ecuacion 1 se observa la reaccion global (resultado de la suma de la reaccion que ocurre en

el catodo y en el anodo), en donde se observa una reaccion reversible, una reaccion exotérmica de



oxidacion en donde se produce agua y una reaccion endotérmica de reduccién cuando ocurre la

disociacién del agua.

|
H.O = H, + 502 (1)

La reaccion que ocurre en la superficie del catodo se conoce como reaccion de evolucién de
hidrégeno (HER por sus siglas en ingles), donde se forma hidrégeno molecular mientras que la
reaccion que ocurre en el anodo se conoce como la reaccion de evolucidn de oxigeno (OER) donde
ocurre la oxidacion del agua formando oxigeno molecular. Este tipo de sistemas reactivos se
pueden modificar con base al control del pH de la solucion acuosa, existiendo principalmente
reacciones en electrolito acido y en electrolito alcalino las cuales se puede observar en la tabla 2
[9]. Cuando el medio es &cido los protones hidratados son las especies de transferencia de carga,
mientras que cuando el medio es alcalino los iones hidroxilo son las especies que transfieren carga
[10].

Tabla 2

Comportamiento electrolitico con base al pH

Tipos de reaccién | En electrolito dcido En electrolito alcalino
HER 4H' +4e” = 2Hy 1 4H,0 +4e” = 2Hy T +40H
OER 2HyO = Oy T +4H™ +4e | 4OH™ = 4Hy0 + 209 T +4e

Nota. Tipos de reaccion con base a las condiciones de pH. Tomado de: A. K. Samantara and S. Ratha, “Types of

Electrolysis and Electrochemical Cell,” SpringerBriefs in Materials, pp. 5-9, 2019.

000 aparte de las reacciones electroguimicas explicadas anteriormente existen procesos de
adsorcion y desorcion entre los electro catalizadores (materiales encontrados en el &nodo y en el
catodo) y los reactivos (hidrégeno y oxigeno) necesarias para que pueda ocurrir el proceso los
cuales se pueden ver en la figura 4. Se evidencia también la dependencia del pH dentro del proceso
al evidenciar corrientes y voltajes diferentes cuando el electrolito es agua pura o una disolucién de

acido sulfurico.



La electrolisis al ser un proceso no espontaneo requiere energia para que suceda. La energia que
requiere se divide en una demanda energética eléctrica y una calorifica. Esta relacion se puede

representar por la ecuacion Gibbs-Helmotz 2.

AH(T,P) = AG(T, P) + TAS(T, P) (2)

Donde AH es el requerimiento energético total, AG es el cambio de la energia libre de Gibbs o le
demanda energética eléctrica que se debe suplir y AS es el cambio en la entropia o la demanda
calorifica del sistema, donde todas las variables son dependientes de la temperatura y presion

absoluta del sistema, T y P respectivamente [10].

En la figura 5 se puede ver el comportamiento de la variacion de la demanda energética entre un
amplio rango de temperaturas, donde le energia libre de Gibbs disminuye con el aumento de la
temperatura mientras que la variacion de le entropia se puede tomar como contante, representando

una variacion debido al cambio de la temperatura.

La demanda eléctrica minima del sistema para que ocurra la disociacion del agua (EO) se puede
calcular usando la ecuacion 3 la cual hace referencia a que solo se necesitara suplir la energia del
punto en el que la reaccion es completamente reversible, donde 9 hace referencia al nimero de
electrones consumidos durante la separacién de un mol de agua y F es la constante de Faraday
(96485 C/mol).



Figura 4

Voltamperograma ciclico para agua pura y H2SOs en

electrodos de microdisco de Pt
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Nota. El sistema PEM es utilizado como electrodo de referencia. Tomado de:
A. K. Samantara and S. Ratha, “Types of Electrolysis and Electrochemical
Cell,” SpringerBriefs in Materials, pp. 5-9, 2019.



Figura 5
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Nota. Se presenta grafico, en donde se observa la demanda
energética necesaria para la separacion del agua a 1 bar.
Tomado de:D. Bessarabov, H. Wang, H. Li, and N. Zhao,
“Pem electrolysis for hydrogen pro- duction: Principles and
applications,” PEM Electrolysis for Hydrogen Production:
Principles and Applications, pp. 1-382, 2 2016

IFE® = AG ey (3)
Donde despejando podemos obtener lo siguiente:

0_ AG,e(T, P)

E Ya (4)

Con base a la ecuacién 4, se puede calcular el potencial del catodo y del &nodo, teniendo en cuenta
la energia libre de Gibbs de las reacciones dadas, haciendo que sea posible calcular el potencial
neto minimo tedrico o llamado el voltaje reversible de la celda electrolitica despreciando las

perdidas, usando la ecuacion 5 [9].
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Asi como lo muestra la ecuacion 6, 6, para obtener el voltaje real (E) de la celda se debe tener en
cuenta el voltaje de activacion (Eact), las pérdidas de voltaje relacionadas con la transferencia de
masa (Etrans) y finalmente las perdidas 6hmicas (Eohm) debidas a la resistencia del conjunto de
la celda [11].

-E = EEgEdgrm; + Ea.r:t + EEJ"G‘JLS + thm |6;|

El sobrepotencial de activacion hace referencia a la energia necesaria para vencer los enlaces
quimicos entre el hidrogeno y el agua. Las pérdidas de transferencia de masa se deben a las
restricciones de flujo que se generan entre el agua y los sitios activos (como colectores de corriente
o0 placas de separacion) debido a la creacion de burbujas en la reaccion. Finalmente, las perdidas
ohmicas se deben por la resistencia al flujo de electrones a través de los colectores de corriente y
de los platos de separacion, y de los protones por la membrana (en el caso del electrolizador PEM)
[11].

La electrdlisis es el principal método para la produccion de hidrogeno verde, por lo cual se han
desarrollado diferentes tecnologias, segin se evidencia en la figura 6, lo cual implica

funcionamiento diferente que seran explicados a detalle a continuacion.

Con base a la produccion de hidrégeno, se deben tener en cuenta las siguientes tecnologias:



Figura 6

Tecnologias de la electrolisis para la produccion

de hidrégeno
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Nota. Se presentan la mayoria de las tecnologias utilizadas para
la ruptura del agua a través de la electrdlisis. Tomado de: M. F.
Ahmad Kamaroddin, N. Sabli, T. A. Tuan Abdullah, S. 1. Siajam,
L. C. Abdullah, A. Abdul Jalil, and A. Ahmad, “Membrane-based
electrolysis for hydrogen production: A review,” Membranes, vol.

11, no. 11, pp. 1-27, 2021

1.2.1 Electrolisis alcalina

La electrolisis alcalina es un tipo de electrolisis, la cual consta de un pH alto, con el fin de
incrementar la conductividad del agua; dicho proceso presenta bajos costos y una alta confiabilidad
y durabilidad. No obstante, este proceso presenta un intervalo de pureza mas bajo (99.5 %-99.998
%) comparado con el resto de las tecnologias (>99.99 %), una densidad de corriente limitada (por
debajo de 400 mA/cm2), bajas presiones operativas con eficiencia energética baja (entre 60-80 %)

[12]- En la figura 7, se puede ver un esquema de su funcionamiento.



Figura7

Esquema de la electrdlisis alcalina
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Nota. Esquema del funcionamiento de una celda
elctrolitica alcalina. Tomado de: M. F. Ahmad
Kamaroddin, N. Sabli, T. A. Tuan Abdullah, S. I.
Siajam, L. C. Abdullah, A. Abdul Jalil, and A. Ahmad,
“Membrane-based  electrolysis  for  hydrogen
production: A review,” Membranes, vol. 11, no. 11,

pp. 1-27, 2021.

La reaccion HER comienza en el instante en que la molécula de agua es reducida por un catodo,
produciendo una molécula de hidrogeno (H2) y dos iones hidroxilos (OH—). Posteriormente, los
iones hidroxilo se mueven a través de la membrana porosa, debido al potencial eléctrico y

reaccionan con ambos electrodos, generando una molécula de agua (H20).

Usualmente, los electrolizadores alcalinos requieren de un 30 wt % de soluciones de KOH y un 25

wt % NaOH, operando entre un rango de temperaturas de 30-80 °C.

1.2.2 Electrolisis mediante membrana de intercambio proténica

Las membranas de intercambio proténicas (PEMSs) son comldnmente utilizadas en celdas de
combustible para producir electricidad y en electrolizadores para la produccion de hidrégeno. En
adicion a esto, las PEMs son también utilizadas para generar una barrera superficial entre el anodo

y el catodo. Algunos materiales como el NafionT M (copolimero perfluorado (con atomos de fluor



en lugar de hidrégeno) con grupos sulfonatos polares) son de los méas populares, debido a su alta
conductividad ionica, termo estabilidad, gran resistencia mecanica, excelente estabilidad quimica,

y durabilidad a bajas temperaturas, con altos niveles de humedad relativa.

No obstante, el NafionT M tiene varios inconvenientes, tales como su alto precio, el inseguro
proceso de sintesis de membrana y el hecho de que la conductividad idnica decae con temperaturas

superiores a 90 °C a humedades relativas bajas [13].

Por otro lado, las principales ventajas para la produccion de hidrogeno, a partir de electrolizadores
PEM son sus capacidades para para operar a densidades de corriente altos (mayor a 2 A / cm2),
altas eficiencias, voltajes altos y una produccién de hidrogeno al 99.995 % de pureza [12].

No obstante, las principales desventajas son los altos costos del catalizador y la necesidad de una

membrana costosa, la cual solo tiene una durabilidad promedio.

Las ecuaciones 7, 8 y 9 muestran las reacciones quimicas que se presentan en el anodo, en el catodo

y a nivel general respectivamente dentro de una celda:

HyO — 2H" + 0, + 2e (7)
9H* + 2 — H, (8)

| 1 |
Hs(Q — Hs + 3()3 (9)

El diagrama de funcionamiento de la celda PEM se observa en la figura 8.

En adicidn, hay otro tipo de celda PEM que también es muy utilizada, la cual emplea el uso de
cloruro de cobre-acido clorhidrico (CuCI-HCI) como electrolitos. Estudios



Figura 8

Diagrama del funcionamiento de una celda
electrolitica PEM
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Nota. Diagrama del funcionamiento de una celda
electrolitica PEM, a partir de una membrana permeable
protdnica. Tomado de: D. Bessarabov, H. Wang, H. Li, and
N. Zhao, “Pem elec- trolysis for hydrogen pro- duction:
Principles and applications,” PEM Electrolysis for
Hydrogen Production: Principles and Ap- plications, pp. 1—
382, 2 2016.

Pasados [14] revelaron que la implementacién de una membrana PEM a bajas temperaturas de
operacion (<80°C) arrojaron resultados prometedores en cuanto a la produccién de hidrégeno.



Figura9

Diagrama del funcionamiento esquematico
de una celda electrolitica CuCI-HCI PEM
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Nota. Diagrama del funcionamiento de una celda
electro- litica CuCI-HCI PEM junto con sus reacciones
quimicas pertinentes. M. F. Ahmad Kamaroddin, N.
Sabli, T. A. Tuan Abdullah, S. I. Siajam, L. C.
Abdullah, A. Abdul Jalil, and A. Ahmad, “Membrane-
based electrolysis for hydrogen production: Areview,”

Membranes, vol. 11, no. 11, pp. 1-27, 2021

1.2.3 Electrolizador de membrana de intercambio aniénica (AEM)

Es un método hibrido similar a la electrdlisis alcalina convencional donde se reemplazan los
diafragmas por una membrana AEM y dos metales de transicion (iridio (Ir), platino (Pt)) como
electrodos. Las ventajas del proceso comparado con la electrdlisis alcalina es el uso de agua con
bajas concentraciones de electrolitos alcalinos o agua destilada, en vez de soluciones con altas
concentraciones de KOH, lo cual posibilita el uso de catalizadores libres del grupo del platino para
la reaccién de evolucion de hidrégeno y la reaccion de evaluacion de oxigeno en camaras de

reaccién separadas, disminuyendo el costo de capital del proceso [15], [12].

No obstante, esta celda actualmente presenta bajas conductividades ionicas y eficiencias, rangos
medios de estabilidades de la membrana, lo cual implica gran pérdida de resistencia 6hmica y
cargas significativas de catalizador. A continuacion, en la figura 10 se presenta un diagrama

esquematico del funcionamiento de un electrolizador con membrana de intercambio anionica.



Figura 10

Diagrama esquematico de un electrolizador AEM
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Nota. Se presenta diagrama esquematico del funciona- miento de
un electrolizador AEM. Tomado de: M. F. Ah- mad Kamaroddin,
N. Sabli, T. A. Tuan Abdullah, S. I. Siajam, L. C. Abdullah, A.
Abdul Jalil, and A. Ahmad, “Membrane-based electrolysis for
hydrogen production: A review,” Membranes, vol. 11, no. 11, pp.

1-27, 2021

La reaccién presente en el &nodo para un electrolizador AEM es mostrada en la ecuacion 10.
d4O0H™ — 2H50 + Og + de™ {1'[])
La reaccion presente en el catodo para un electrolizador AEM es mostrada en la ecuacion 11.

AH,O + 4~ — 40OH + 2H, (11)

Por lo cual, la reaccion general para un electrolizador AEM es presentada en la ecuacion 12.

A4H,0 — 2H,0 + 0Oy + 2Hs {12)



Con base a los diferentes tipos de electrolizadores AEM, se procede a realizar una recopilacion
con los posibles sistemas estudiados previamente presentados en la tabla 3 con el fin de conocer

las condiciones de operacion y los requerimientos técnicos para cada configuracion.

Tabla 3

Resumen de los sistemas de electrolisis AEM para produccion de hidrogeno

Autor(es) Electrodos GDL Temperatura | Membrana Electrolito Voltaje
(Anodo7Céatodo) (°C)
[13] Espuma Ti/espuma 50 A-201, Agua 1.8
Ti Takuyama desionizada
[16] Espuma Ni/Tela 50 A-201, 1% 1.9
carbén Takuyama | K2CO3/KHCO3
[17] Espuma Ni/Fieltro 70 XQAPS Agua ultrapura 1.9
acero inox
[18] Fieltro acero Fieltro acero
inox/fieltro ace- inox/fieltro ace-
[19] NiO/NiO 80 Selemion 0-5.36 M KOH 1.9
AMV
[20] Oxido Ni/Ni 30 Selemion Agua 2.0
AMV desionizada

Nota. Se presenta una recopilacion de los sistemas estudiados de electrolisis con AEM para produccion de hidrdgeno
planteados por diferentes autores. Tomado de: M. F. Ahmad Kamaroddin, N. Sabli, T. A. Tuan Abdullah, S. I.
Siajam, L. C. Abdullah, A. Abdul Jalil, and A. Ahmad, “Membrane-based electrolysis for hydrogen production: A
review,” Membranes, vol. 11, no. 11, pp. 1-27, 2021

1.2.4 Electrolisis de 6xido sélido (SOE)
Este tipo de tecnologia es una de las més interesantes del mercado ya que permite alcanzar altas
eficiencias del proceso para conversion de energia eléctrica a energia quimica, y ademas es posible

producir hidrégeno con un alto grado de pureza [21].

Este tipo de tecnologias trabaja en un rango de temperaturas entre 500-1000-C, lo



cual implica mantener una temperatura similar a la de un reactor nuclear, por otro lado, la SOE
utiliza una membrana ceramica solida, lo que permite una estructura compacta y un rapido tiempo
de respuesta, muy cercano al que puede proveer una celda electrolitica PEM. Tener este tipo de
tecnologias presenta diversas ventajas, tales como la posibilidad de tener una funcién hibrida entre
celda de combustible y electrolizador con eficiencias altas, ademas, presenta una conductividad

iGnica superior comparada con otros tipos de electrolizadores.

No obstante, este proceso implica tener en cuentas algunas desventajas significativas, tales como
lo relativamente joven que es la tecnologia, altos costos, baja durabilidad y el requerimiento de
temperaturas de operacion altas, ademas requieren de energia adicional para las altas temperaturas

descritas previamente [21].

La reaccion general dada en este tipo de celda y un esquema de funcionamiento basico son

presentadas a continuacion:

HyO — Hy + %Og ::13}
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Esquema de funcionamiento de un electrolizador
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Nota. Se presenta diagrama esquematico del
funciona- miento de un electrolizador SOE.
Tomado de: O. E. S. Alegre, “Analisis conceptual
constructivo y experimental de un electrolizador
con diferentes electrodos,” Universidad de Chile,
pp. 11-12, 2020

1.2.5 Electrolisis microbiana (MEC)

Este tipo de electrdlisis permite producir hidrégeno a partir de materia organica, incluyendo aguas
no tratadas y residuos industriales organicos. Usando MEC, la energia eléctrica es transformada
en energia quimica. Este tipo de tecnologia es muy similar a las celdas de combustible microbiano

(MFCs), exceptuando que el principio de funcionamiento es contrario [22].

Este proceso presenta una ventaja interesante la cual es la generacion de hidrégeno a partir de
moléculas organicas bajo la influencia de un voltaje externo bajo. No obstante, este proceso
presenta desventajas que se deben tener en cuenta, entre las cuales se encuentran la alta resistencia
interna, un disefio complicado, alta fabricacion, costos operativos y cuenta con una tecnologia que

aun se encuentra en desarrollo [23].



En adicion, la reaccion quimica global de la produccion de hidrogeno mediante este proceso es la

observada en la ecuacién 14 y el diagrama de funcionamiento del MEC se observa en la figura 12.

Por otro lado, en la tabla 4 se presentan los datos historicos que se tienen respecto al avance

tecnolégico de MECs.

CH,COO™ +4H,O — 2HCO® + HT + 4H, (14)

Figura 12

Esquema del funcionamiento de un electrolizador

microbiano
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Nota. Se presenta diagrama esquematico del funciona- miento de un
electrolizador microbiano. Tomado de: E. S. Alegre, “Analisis
conceptual constructivo y experimental de un electrolizador con

diferentes electrodos,” Universidad de Chile, pp. 11-12, 2020

1.2.6 Electrolisis fotoelectroquimica (PEC)
Este sistema es capaz de generar hidrdgeno a partir de la energia solar, lo cual implica que se logra
descomponer el agua en hidrogeno y oxigeno, a partir de la absorcion de fotones solares en un

material semiconductor junto con electrocatalizadores [34].



La reaccion general para esta celda electrolitica es la observada en la ecuacién 15 la cual presenta

el principio quimico de funcionamiento de dicha celda.
9H,O +4HT — 4H* + Oy + 2H, (15)

En adicion, se presenta en la figura 13 un esquema del funcionamiento de la electrolisis

fotoelectrogquimica.

Tabla 4

Articulos de desarrollo de generacion de hidrogeno usando MEC

Afo Descripcion Referencias
2005 | Gas de hidrégeno generado a partir de acetato usando una celda de [23]
combustible
2008 | Biocatodo se utilizé en MEC [24]
2009 | Esfuerzo para aumentar la produccién de hidrogeno mediante el uso de [25]
un catodo
2010 | Establecimiento de una evaluacion del ciclo de vida de las celdas de [26]

electrolisis microbiana

2012 | Conversion de CO2 a metano usando tecnologia MEC [27]

2015 | La fermentacion oscura y MEC se integraron y evaluaron mediante la [28]

produccién de

2016 | Eliminacion de cadmio mediante el uso de MEC [29]

2018 | Prefermentacion de MEC como medio para comprobar el papel del acido [30]
nitroso libre

2019 | Método para cuantificar la resistencia interna de los MEC [31]

2020 | Demostracion de la eficacia del cloroformo como inhibidor del [32]
homoacetogeno

2021 | Estudio del efecto de altos voltajes aplicados en bioanodos en presencia [33]
de cloruros

Nota. Se muestran los articulos en orden cronoldgico relacionados con la generacion de hidrégeno usando electrolisis

microbiana



1.3  Almacenamiento de hidrogeno

El almacenamiento de hidrégeno ha sido uno de los principales motivos de estudio durante los
altimos afios, debido a su alta volatilidad, difusion y baja densidad energética a temperatura
ambiente, por lo tanto, se han venido desarrollando diferentes tecnologias, las cuales tienen el
potencial de incrementar la densidad energética [35]. A continuacion, se resumen estas tecnologias

en la figura 14.

Actualmente, los métodos mas usuales de almacenamiento de hidrogeno suelen ser fisicos, tales
como la compresion del gas de hidrogeno o la compresion crioscépica, cuyo fin es reducir la
presion de compresion, mediante el enfriamiento del gas, logrando producir un condensado del

mismo.

No obstante, estos métodos presentan algunas desventajas, tales como el incremento del costo
debido a la necesidad de manejar condiciones de temperatura bajas y de presion altas, las cuales a
su vez presentan riesgos de seguridad elevadas para los operadores de la planta, ya que este gas es

altamente explosivo y se tiende a difundir con facilidad.



Figura 13

Esquema de funcionamiento de una celda
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Nota. Se presenta diagrama esquemético de funcionamien-
to de la celda fotoelectroquimica. Tomado de: B. Zhang,
S. X. Zhang, R. Yao, Y. H. Wu, and J. S. Qiu, “Progress
and prospects ofhydrogen production: Opportunities and
challenges,” Journal of Electronic Science and Technology,
vol. 19, pp. 1-15, 2021.

Por consiguiente, se hace un breve resumen del método de almacenamiento quimico haciendo uso

de metales del cual se basa este proyecto, el cual es mejor conocido como steam iron process (SIP).

El proceso SIP consiste en utilizar una reaccion reversible REDOX, mediante la cual el hidrogeno
es utilizado para reducir un 6xido metélico, obteniendo metal y vapor de agua, como se observa
en la ecuacion 16. Posteriormente, cuando sea requerido, se oxide dicho metal empleando el agua
efluente de la primera reaccion, produciendo el 6xido metalico y la cantidad de hidrégeno

requerido.

FesOy 4+ 4Hy = 3Fe +4H50 (16)

En adicion el SIP posee dos subprocesos para el almacenamiento de hidrégeno y la liberacion del

mismo, por lo tanto, en la figura 15, se observa un diagrama de blogues de dichos procesos.



Figura 14

Diagrama de los métodos de almacenamiento de hidrégeno
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Nota. Se presenta diagrama de las diferentes tecnologias de almacenamiento de

hidrogeno. Tomado de: U. department of energy, “Hydrogen storage,” 2023

Este proceso implica condiciones de proceso y requerimientos energéticos que deben ser
cumplidos para que la reaccion reversible se dé satisfactoriamente, las cuales se pueden ver en la
tabla 5, en donde también se pueden encontrar diferentes metales a parte del hierro, asumiendo

reduccién y oxidacién completas estequiométricas.



Figura 15

Diagrama de procesos para la descarga y almacenamiento de H2
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Nota. Diagrama de flujo de procesos para el almacenamiento y la liberacion de hidrogeno
utilizando la reduccién del 6xido de hierroy la oxidacién del hierro respectivamente. Tomado
de: L. Brinkman, B. Bulfin, and A. Steinfeld, “Ther- mochemical hydrogen storage via the
reversible reduction and oxidation of metal oxides,” Energy and Fuels, vol. 35, pp. 18 756-18

767,11 2021

Segun la tabla 5 se observa como el sistema Fe304/Fe es de lo mas interesantes debido a la alta
densidad de almacenamiento comparada con otros sistemas. El sistema GeO2/Ge es el Unico que
presenta densidades mayores, no obstante, el costo de material del primer sistema es mas bajo y
requiere de una menor demanda energética. Por lo tanto, el sistema basado en hierro es el mas
eficiente comprado con el resto de sistemas analizados. En adicion, en la figura 16 se observa una
comparativa entre las demandas energéticas de diversos métodos de almacenamiento de hidrégeno

presentes en la industria.

En adicion, es posible modificarlas condiciones del proceso, tales como temperaturas de 400-C
para favorecer cinéticamente el proceso y disminuir la demanda energética del proceso o adicionar
aditivos que mejoren algunas propiedades del proceso, tales como la estabilidad ciclica, la cual se
refiere a la capacidad de repetir el ciclo de oxidacion-reduccion, sin embargo, este se disminuye
debido a la posible fractura y sinterizado que sufre el hierro al ser sometido a temperaturas altas
[36].



Tabla b

Comparacion de sistemas REDOX para el almacenamiento de hidrdgeno

Condiciones de proceso Demanda energética | Densidad de almacenamiento ‘

Ciclo Trea(Xm2o=0.1), "C  Tu(xp,=0.5), °C A Higy, kI/moly, | Costo del material, kgg, wrt M, (wt%)p, Wrt OM, (Wt %)n,

| FeqO,/ Fe ‘ =420 | <670 ‘ 38 | 4 | 48 ‘ 3.3 ‘

| Zno/Zn ‘ =1055 | =1220 ‘ 109 | 81 | 31 ‘ 235 ‘

5n0,/5n ‘ =365 | <5h ‘ 47 | 1001 | 3.4 ‘ 27 ‘

| Gel,/Ge ‘ =425 | <750 ‘ 48 | 36037 | 5.5 ‘ 3.9 ‘
WO 72 /W =590 <640 39 358 3 24
MoOz2/Mao =500 =1110 52 476 42 32

Nota. Se presenta la comparacion de sistemas de reaccion con diferentes dxidos metali- cos(OM) y metales(M).
Tomado de: L. Brinkman, B. Bulfin, and A. Steinfeld, “Thermoche- mical hydrogen storage via the reversible
reduction and oxidation of metal oxides,” Energy and Fuels, vol. 35, pp. 18 756-18 767, 11 2021



Figura 16

Esquema de la demanda energética para de los diferentes procesos del

almacenamiento de hidrégeno
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Nota. Se presenta esquema de la demanda energética de los diferentes procesos de
almacenamiento de hidrégeno. Tomado de: L. Brinkman, B. Bulfin, and A. Steinfeld,
“Thermochemical hydrogen storage via the reversible reduction and oxidation of metal oxides,”

Energy and Fuels, vol. 35, pp. 18 756-18 767, 11 2021

En conclusion, el sistema REDOX Fe304/Fe es el més eficiente con demandas energé- ticas bajas,
densidad de almacenamiento altas e incluso segun Brinkman [36], estos tipos de procesos permiten
la operacion a presiones cercanas a las atmosféricas, evitando la implementacion de equipos a alta

presion, lo que mejora la confiabilidad y seguridad del proceso.



2. CARACTERIZACION DE VARIABLES CRUCIALES IMPLICITAS EN EL
ELECTROLIZADOR
Las variables implicitas en la generacion y almacenamiento de hidrégeno siempre son factores que
pueden alterar el funcionamiento de estos procesos, por lo cual se requiere realizar una
caracterizacion de estas. En consiguiente, se realiza el modelo matematico presentado en el
capitulo 5.1.3. Debido a esto, se presentan las variables cruciales implicitas en la generacion y

almacenamiento de hidrogeno.

Segun la investigacion realizada en el capitulo 1, es posible encontrar diversos tipos de
electrolizadores en la industria, no obstante, cabe recalcar que cada uno de los modelos de
electrolizadores poseen ventajas y desventajas. Por lo anterior, se debe tener en cuenta factores

como la temperatura y el costo de operacion, la eficiencia y el voltaje consumido en la hidrolisis.

Para seleccionar el tipo de electrolizador a usar se usé una matriz Pugh (Tabla 6), la cual otorga
un valor cuantitativo a diferentes criterios (como temperatura de trabajo, grado de pureza de
hidrogeno, eficiencia, durabilidad o el costo de los materiales involucrados) para cada tipo de

electrolizador.

Como resultado de esta actividad se selecciond el electrolizador tipo PEM. Este tipo de
electrolizador posee eficiencias en un rango del 60-80 %, adicional, permite manejar bajas
temperaturas de operacion (30-80-C), a presiones de operacion desde la presion ambiente hasta 30
bares; ademas de un facil mantenimiento, un tiempo de vida util entre 7-10 afios y purezas de
hidrogeno del 99.995% [37].



Tabla 6

Matriz Pugh de los tipos de electrolizadores

Criterios
Tipo Alcalina PEM AEM SOE | MEC
Temperatura 1 1 1 -1 0
Sustancias corrosivas 1 1 1 0 -1
Pureza de H2 -1 1 1 1 -1
Costo de catalizador 0 -1 1 0 0
Tecnologia establecida 1 1 0 -1 -1
Costo del electrolito -1 -1 1 1 -1
Eficiencia -1 1 -1 1 -1
Durabilidad 1 1 -1 -1 -1
Costo de materiales 1 -1 1 0 1
Densidad de corriente -1 1 0 1 -1
Confiabilidad 1 1 0 1 1
TOTAL 2 5 1 2 -5

Nota. Se presenta la matriz Pugh para determinar que tipo de electrolizador posee mayor factibilidad, por
lo cual si el criterio analizado es una ventaja para el sistema electrolitico analizado se simboliza con un
1, si es neutro un 0 y si es una desventaja considerable un -1. Tomado de: M. F. Ahmad Kamaroddin, N. Sabli,
T. A. Tuan Abdullah, S. I. Siajam, L. C. Abdullah, A. Abdul Jalil, and A. Ahmad, “Membrane-based
electrolysis for hydrogen production: A review,” Membranes, vol. 11, no. 11, pp. 1-27, 2021.



No obstante, el costo de estos electrolizadores tiende a incrementarse en funcion de su tamafio y
capacidad. Presentan algunas dificultades importantes cuando se trata de operar a gran escala. Por
otro lado, los electrolizadores alcalinos pueden ser mas adecuados para aplicaciones industriales a
gran escala debido a su menor costo y mayor durabilidad.

En el proyecto piloto presentado en el presente documento, el costo, la simplicidad y la facilidad
de uso llevan a que el electrolizador PEM sea la opcion viable. Usualmente para disefiar y modelar
este tipo de electrolizadores se deben tener en cuenta las variables que se describiran a

continuacion.

2.1 Corriente eléctrica

En principio, segin la ecuacion 8, se observa que la produccion de hidrdgeno es directamente
proporcional a la cantidad de electrones que pasan a través de la celda por segundo. Es decir,
depende de la corriente eléctrica de entrada al sistema. Por lo tanto, en las ecuaciones 17 y 18, se

presenta una correlacion entre ambas variables a partir del significado tedrico de un amperio.

Cle™)

n(mol/s) = 2“::: (17)
: 1RT )
q(L/min/A/cell) = Té 0P (18)
Cle

En donde, n se refiere al flujo molar de hidrégeno, “**/

a la cantidad de electrones en un
coulomb de carga por segundo, cuya definicion corresponde alade 1 A, el nimero 2 de la ecuacion
17 es debido al valor estequiométrico que tiene el hidrégeno y los electrones en la ecuacion 8,

finalmente NA se refiere al nUmero de Avogadro.

Para la ecuacion 18, el valor de q se refiere al caudal que se obtiene de hidrégeno por cada Amperio
suministrado de corriente eléctrica al sistema. Por otro lado, los valores de T y P se refieren a la

temperatura y presion a la cual saldria el hidrogeno de la celda.

Por lo tanto, si se tiene un electrolizador PEM, al cual se le suministra una corriente de 1A,

asumiendo presion y temperatura estandar se obtendria un caudal de 0.007 L/min



aproximadamente, no obstante, se podrian conectar mas celdas en serie, obteniendo un incremento
directamente proporcional; para este caso en concreto si incrementamos la cantidad de celdas de 1
a 10 se obtendrian 0.7 L/min de H2 [38].

Esta variable se debe considerar como una variable de entrada dentro del modelo, mediante la cual
se puedan realizar calculos acertados de cuantas celdas son requeridas, fijando la corriente eléctrica

como parametro.

2.2  Conductividad del agua

Para obtener la mejor eficiencia posible, debe tener agua en dptimas condiciones, para el caso de
un electrolizador PEM, es requerido utilizar agua desionizada, es decir, con valores de
conductividad inferiores al 5uS/cm, ya que internamente podria llegar a colmatarse rapidamente
la celda PEM, debido a la formacion de precipitados de hidréxidos metalicos que podrian llegar a
aumentar la resistencia de la celda al flujo de protones a través de la misma, provocando
funcionamientos anormales e ineficientes, ademas provocan un mayor esfuerzo cortante en la

membrana, lo cual ocasiona la posibilidad de que esta se rompa [39].

No obstante, es posible que independientemente de que al sistema se ingrese agua desionizada, es
probable que después de cierto periodo de uso, se generen corrientes con contenido de éxidos
metélicos tales como titanio o hierro, por lo cual se debe instalar un tanque con resinas de
intercambio cationico fuerte, ya que tienen la capacidad de intercambiar iones con una alta afinidad
por los cationes presentes en el agua. Esto significa que la resina puede capturar y retener iones
como el hierro y el titanio, que pueden estar presentes en el agua y afectar negativamente el proceso
de electrolisis. Al retener estos iones, la resina ayuda a purificar el agua y mejorar su calidad para

su posterior uso en un electrolizador PEM.

2.3  Voltaje

Tedricamente, el voltaje minimo para lograr correctamente la separacion del agua a hidrégeno y
oxigeno se calcula mediante la diferencia de potencial entre la reaccion evolutiva de oxigeno
(OER) presentada en la ecuacién 7 la reaccion evolutiva de hidrégeno (HER) presentada en la
ecuacion 8, las cuales ocurren en el anodo y el catodo respectivamente. Dicho potencial,
asumiendo condiciones reversibles (sin pérdidas) es llamado como el potencial reversible de celda

(EO rev), correspondiente al trabajo eléctrico minimo para llevar a cabo la separacion del agua.



A condiciones estandar (P=1 atm y T=298.15 K), la energia libre de Gibbs de la reaccion global
observada en la ecuacién 9 es de 236.48 kJ/mol, lo cual indica que el proceso llevado a cabo es no
espontaneo, por ende, para llevar a cabo la reaccion, es requerido el suministro de energia externa
al sistema. Teniendo en cuenta lo anterior, es posible calcular un voltaje minimo requerido
mediante la ecuacion 19 que tiene en cuenta el nimero de moles de electrones requeridos (n) y la
constante de Faraday (F)[40].

~0
E“ _ A (T R
rev 7 ?F

Habiendo reemplazado todos los valores de la ecuacion 19, se obtiene que, por cada celda, el
voltaje minimo tedrico reversible es de alrededor de 1.229 V. Por otro lado, asumiendo un proceso
adiabatico, es decir, sin ingreso de calor externo, la energia tedrica para llevar a cabo la reaccion,
es la conocida como la entalpia total de la reaccién global, cuyo valor en condiciones estandar es
de -285.83 kJ/mol. En consecuencia, al aplicar la ecuacion 19 para este valor, se obtendria un
voltaje de 1.481 V, cabe recalcar que este valor es mayor comparado con el de EO y es

conocido como el voltaje termoneutral a condiciones estandar (EO ).

No obstante, para poder separar el agua, se requiere de un mayor voltaje que el potencial reversible
de la celda, debido a pérdidas irreversibles que se dan debido a varios factores, uno de estos se
debe a la activacion electroquimica de la reaccidn, lo que se refiere a que, durante una reaccion
electroquimica, los electrones se transfieren de un electrodo a otro a través de un circuito externo.
Esto puede provocar una acumulacién de carga en los electrodos y en la solucion dentro de la
celda. Los cambios en la acumulacién de carga en la celda pueden afectar el potencial eléctrico y
el equilibrio quimico dentro de la celda, lo que puede afectar la velocidad y el rendimiento de la

reaccion.

La forma mas habitual de mostrar el comportamiento del electrolizador es la curva de polarizacién
que indica la relacion entre el voltaje y la densidad de corriente que pasan por el interior del
electrolizador [40].

Usualmente se emplea la ecuacion 20 para calcular el voltaje del electrolizador, teniendo en cuenta

diversa irreversibilidad es ocasionadas en la operacion del mismo.



V = "NTC(ECC” + LFu':zc:t.(’-' + I"":zct.a + .?.RCC”) (‘20)

En donde Nc es el nimero de celdas electroliticas, Ecell es el voltaje abierto del circuito, Vact,ay
Vact,c son los sobre potenciales de activacion del anodo y el catodo respectivamente, i es la

densidad de corriente y Rcell es la resistencia 6hmica del electrolizador (pérdidas 6hmicas).

En la literatura se pueden observar algunas ecuaciones empiricas usadas para deter- minar el
voltaje, teniendo en cuenta la corriente que pasa por el electrolizador PEM, no obstante, estas
expresiones se deben usar cuidadosamente ya que el rango y los tipos de electrolizadores

implementados pueden llegar a hacer que no aplique a algin caso en concreto.

2.3.1 Voltaje de circuito abierto

El voltaje de circuito abierto es la diferencia de potencial eléctrico entre dos terminales cuando no
hay carga conectada entre ellos, este es calculado haciendo uso de la ecuacion de Nernst, la cual
es presentada en la ecuacion 21, en donde PN se refiere a la presién parcial del reactivo/producto
"N", T es la temperatura del sistema, F es la constante de Faraday y EO  se refiere al potencial

de la celda reversible a condiciones estandar calculado mediante la ecuacién 19

RT PPy’
E.n=E" In(—=—"2 21
ell rev T 5 [In( Proc )] (21)

El potencial reversible por celda se puede calcular de muchas formas, una de estas es a partir de
correlaciones netamente empiricas que varian en funcion de la temperatura, entre las que se tienen
las ecuaciones 22 y 23 [41] [42].

E° = 1.5241 — 1.22612107*T + 118582107 TIn(T) + 5.6692:10~ 712 (22)

EY  =1.229 — 0.92107*(T — 298) (23)

Incluso es posible emplear una ecuacién netamente empirica para determinar el potencial de
circuito abierto, asumiendo presion de trabajo atmosférica, dependiendo netamente de la

temperatura [43].

E.p = 1.5184 — 1.5421210—37 + 9.523210=5TIn(T") + 9.84210 57> (24)



2.3.2 Sobrepotencial de activacion

La representacion mas habitual del desempefio de un electrolizador es la curva de polarizacion,
cuyo fin es representar la relacion entre el voltaje y la densidad de corriente, con base a esto, se
han obtenido expresiones para modelar el sobre potencial de activacion de estos equipos, teniendo
en cuenta diversas pérdidas que se pueden ocasionar por diversos factores, una de estas se refiere
a la resistencia 6hmica provocada por la conductividad electronica e ionica [44], por lo cual se
plantea la siguiente ecuacion:

RT, ? RT, ?

arcsenh + “arcsenh(— 25
o F iresenh( ) o F ITCSe (2?_0.0) (25)

ra

‘ act —
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Endonde i0,a e i0,c se refieren a las densidades de corriente de intercambio en el anodo y el catodo,
respectivamente y oa y oc son los coeficientes de transferencia de carga en el anodo y el catodo
respectivamente. Estos valores se pueden obtener teniendo en cuenta datos experimentales de las
cinéticas quimicas de las reacciones involucradas, un buen resumen de datos reportados por

diferentes autores fue realizado por Falcao [40].

2.3.3 Sobre-potencial de difusién

Las pérdidas por transporte de masa se producen cuando la densidad de corriente es tan alta que
los reactivos no pueden llegar a los sitios activos debido a la gran cantidad de moléculas que estan
reaccionando en ese momento, lo cual provoca una disminucion significativa en la velocidad de

reaccion.

En estos tipos de electrolizadores, este fendmeno no es observado hasta que se alcanzan densidades
de corriente por encima de 1.6 A/lcm2. Por lo cual, la densidad de corriente debe ser limitada, en
aras de alcanzar eficiencias mas altas; por esto mismo se calcula el sobre-potencial de difusion
(\VDiff) haciendo uso de la ecuacion 26 [1].

RT  C

Viirr = ——In
bt = F" e,

(26)

En donde C es la concentracion de oxigeno o hidrogeno en la interfase entre el electrodo y la
membrana y CO es la concentracion de referencia. Esta ecuacion se puede aplicar tanto para el

anodo como para el catodo.



2.3.4 Pérdidas 6hmicas

El sobrepotencial 6hmico esta relacionado a la resistencia que presentan los materiales al flujo
protonico a traves de la celda; por lo cual esta variable depende fundamentalmente de las
propiedades de los materiales. A continuacion, se presentan las ecuaciones 27 y 28, las cuales

. , f 7 . - Tl M
permiten el calculo del sobre potencial 6hmico y la conductividad de la membrana Nafion

permeable a protones
1,:;]”?? =—1 (27)
o

En donde § se refiere al espesor del material y ¢ a la conductividad del material.

1 1
— — 28
303 T)] (28)

o = (0.005139A — 0.00326)cxp[1268(

En donde T se refiere a la temperatura del electrolizador y A es el contenido de agua de la
membrana. Esta ecuacion es cominmente empleada para el calculo de la resistencia que genera la

membrana y es de vital importancia para la estimacion de pérdidas.

24  Temperatura

Considerar los efectos térmicos son vitales para poder disefiar y modelar correctamente un
electrolizador de este tipo, ya que la distribucién de la temperatura en el interior de la celda puede
llegar a tener un impacto significativo en la eficiencia y durabilidad de esta. Por esto mismo, se
han desarrollado algunos modelos interesantes, los cuales tienen en cuenta la acumulacion de calor,
la produccion, el intercambio y el transporte del calor a partir de solucionar los balances
energéticos correspondientes.

Uno de los modelos mas interesantes es el planteado por Toghyani [42], el cual propone un modelo
tridimensional de un nuevo arreglo de campo de flujo con una seccion transversal de 64 cmz2, con
el fin de estudiar la distribucion interna de la densidad de corriente, la temperatura y las caidas de
presion. Este estudio realiza suposiciones tales como flujos estacionarios, una sola fase y

condiciones no isotérmicas basados en el método de volumen de control finito [42].

En conclusion, la temperatura puede acarrear cambios significativos en el equilibrio de fases tanto

en el catodo como en el anodo. Esto implica que, si hay una mayor concentracion de vapor de agua



junto con hidrégeno a la salida del electrolizador, es probable que se requiera mas energia externa
para separar ambos compuestos. Por otro lado, es importante asegurar una distribucion uniforme
de agua en las placas anddicas y catodicas. Esto facilita el flujo constante de protones a través de
la membrana y permite aprovechar toda el area transversal de la misma.



3. CARACTERIZACION DE VARIABLES Y DISENO DEL SISTEMA DE
ALMACENAMIENTO DE HIDROGENO
Para el disefio y la caracterizacion de las variables, se tuvo en cuenta el modelo de cebolla
planteado por Robin Smith [45], el cual es utilizado como pauta en la sintesis de procesos quimicos
observado en la figura 17, el cual provee una jerarquizacion de los subsistemas que hay en un

proceso quimico.

Figura 17

Modelo de cebolla para el disefio de procesos

quimicos

Separation and.
Recycle System

Heat Recovery
System

Heating and Cooling
Utilities

Water and Effluent
Treatment
Nota. La figura presenta un diagrama de
jerarquizacion para el disefio de los sistemas implicitos en
un proceso quimico, comenzando con el disefio del
reactor y finalizando con el tratamiento de agua y
efluentes. Tomado de: R. Smith, Chemical Process

Design and Integration, 2005.

3.1 Reactor

3.1.1 Termodindmica
Teniendo en cuenta el diagrama presentado en la figura 17, es de vital importancia el estudio de

las variables y el disefio de un reactor basado en el método steam iron que permita llevar a cabo



las reacciones propuestas en la ecuacion 16, cuando estas sean requeridas, por lo cual se procede
a realizar la consulta bibliografica, con el fin de obtener las velocidades de reaccion para la

oxidacion y la reduccion respectivamente.

Segun Brinkman [36], los estudios termodinamicos presentados para las reacciones de oxidacion
y reduccion no las afecta la presion, por lo que es posible modificar esta variable en funcién de
otros requerimientos tales como la demanda energética del proceso o la cinética de las reacciones.
Ademas, la termodinamica provee un limite de temperatura para la reaccion de oxidacion ya a

temperaturas superiores a 570°C se puede dar la formacion de wustita (FeO).

Con base a la termodindmica de la oxidacion del hierro se puede decir que es una reaccion
exotérmica y espontanea desde el punto de vista termodindmico, lo que significa que libera energia
y tiende naturalmente a ocurrir. La energia libre de Gibbs (AG) para esta reaccion es negativa, lo
que indica que la reaccién es termo dinamicamente favorable. La energia libre de Gibbs estandar
de esta reaccion a 25 °C y 1 atm de presion es -249 kJ/mol, lo que indica que la reaccion es

altamente exotérmica y espontanea en condiciones estandar.

Sin embargo, es importante tener en cuenta que la termodinamica de una reaccion solo indica si
una reaccion es tedricamente posible desde el punto de vista energético. La cinética y la eficiencia
de la reaccién en condiciones practicas dependen de muchos factores, como la temperatura, la

concentracion de reactivos, la presencia de catalizadores, entre otros.

Por otro lado, la reaccion de reduccion del 6xido del hierro es endotérmica y no es espontanea a
temperatura ambiente, lo que significa que se necesita una entrada de energia para que esta ocurra.
La energia libre de Gibbs estandar de esta reaccion a 25°C y 1 atm de presion es 183 kJ/mol, lo

que indica que la reaccién no es termo dinamicamente favorable en condiciones estandar.
No obstante, esta reaccion puede ocurrir bajo ciertas condiciones. Por ejemplo, si se

proporciona una fuente de calor para aumentar la temperatura y se elimina el agua para evitar la

reaccién inversa, se puede producir 6xido de hierro e hidrégeno.

Es importante tener en cuenta que la reaccion inversa también puede ser catalizada para aumentar
la velocidad de la reaccion y mejorar la eficiencia del proceso. Por ejemplo, se pueden utilizar

catalizadores para reducir la energia de activacion necesaria para que ocurra la reaccion, entre los



que se pueden encontrar 6xidos de aluminio 0 molibdeno, los cuales ayudan a mejorar la cinética

de reaccion y permiten llevarla a cabo a condiciones mas bajas de temperatura.

Estos Oxidos también se pueden encontrar en las plantas de generacion. Por ejemplo, los
pulverizadores de carbon en Termozipa, internamente funcionan empleando cuerpos moledores
que trituran el carbon hasta obtener el didmetro de particula requerido; estos estan compuestos de
diversos materiales, pero el de mayor concentracion es el molibdeno y muchos de ellos, debido a

pérdidas de masa durante su funcionamiento, deben ser cambiados por otros nuevos.

Adicionalmente suelen encontrarse algunas tuberias y elementos mecéanicos hechos a base de
aluminio que también acaban cambiandose debido a corrosion o a desgastes por funcionamiento,
por lo que también se podrian utilizar estos materiales para mejorar la eficiencia del hierro al
momento de reaccionar con el agua o hidrogeno segin sea requerido. Lo fundamentalmente
importante al momento de analizar la termodinadmica de una reaccidn, es calcular la conversion en
el equilibrio de esta, teniendo en cuenta parametros tales como la temperatura, la presion y la

concentracion de reactivos y productos.

Inicialmente, la conversion (variable fundamental para el modelo termodindmico) se refiere al
grado en que un reactivo se ha transformado en producto durante una reaccion quimica, por lo cual
esta solo puede ser medida en funcién de las condiciones iniciales del proceso y asumiendo que se

llega al equilibro termodinamico, es decir cuando el tiempo de reaccidn tiende a ser infinito.

La termodinamica de la reaccion planteada en la ecuacion 16 depende de la energia libre de Gibbs
(AG), la cual se refiere a una propiedad de estado que mide la energia disponible en un sistema
para realizar trabajo util, lo que implica que permite predecir la espontaneidad de una reaccion

quimica, es decir, si esta ocurrird 0 no o si se requiere de adicionar energia extra al sistema.

Esta variable se puede calcular mediante la aplicacion de la ecuacion 29 la cual la relaciona con la

entalpia (AH), la temperatura y la entropia del sistema.

AG = AH + TAS (29)

Ademas, se puede relacionar la energia libre de Gibbs estandar de una reaccion quimica con la
energia libre de Gibbs de cada uno de sus reactivos y productos a condiciones estandar, como se

presenta en la ecuacion 30.



N
AG?, = Z U AG? (30)

i=1
En donde vi se refiere al coeficiente estequiométrico de la especie 1, siendo negativo para reactivos
y positivo para productos y AGe se refiere a la energia libre de Gibbs para la especie i1 del sistema

reactivo.

La energia libre de Gibbs varia a su vez en funcion de la temperatura y la presion, por lo cual
también es requerido calcular dicha variable a las condiciones de proceso requeridas, lo cual se
logra mediante la ecuacion 29; tanto la entalpia como la entropia se pueden calcular a diferentes
temperaturas mediante las ecuaciones 31 y 32.
T,
AH=AH"+ / Cp(T)dT (31)
J 208 15

El calor especifico a presion constante, denotado por Cp(T ), se describe como un polinomio en
funcidn de la temperatura, utilizando correlaciones experimentales encontradas en diversas fuentes
bibliograficas. De manera similar, las entropias y entalpias a condiciones estandar también se
expresan mediante tablas presentadas en fuentes bibliograficas.

N [ o Cp(T) |

AS = AS" + ———dT (32)

Joogis T '

Posteriormente, es necesario calcular la constante termodindmica, la cual establece una relacion
entre las concentraciones al final de la reaccion y la conversion alcanzada termodinamicamente,
para las condiciones previamente descritas; las expresiones se pueden observar en las ecuaciones
33y 34.

AG
K = J‘p{—ﬁ (33)
N
Fii
K=||(=) (34
¢ H{Fm' )



La ecuacién 34 permite relacionar de manera indirecta la conversion obtenida a diversas
condiciones, ademas, permite observar detenidamente las variaciones de la presion en funcion de
la constante de equilibrio, lo cual puede llegar a ser una manera por medio de la cual se pueda

parametrizar esta variable.

El flujo se puede expresar en funcion de la estequiometria de la reaccion y del grado de avance de
la reaccion basado en el reactivo limite, el cual depende de la composicién de las especies al inicio
de la reaccién. Por lo tanto, al aplicar la ecuacion 34 y expresar cada uno de los flujos en funcion
de la conversion, es posible llegar a un valor aproximado mediante métodos numeéricos, el cual va

a depender de la tolerancia del modelo.

En el préximo capitulo se explica mas claramente el modelo matematico planteado en MATLAB,
mediante el cual se puede llegar a la obtencién de la conversion en el equilibrio a diversas

condiciones de operacion.

3.1.2 Cinética

La cinética de este tipo de reacciones deben ajustarse a 6rdenes aceptables para poder obtener
conversiones cercanas al limite termodinamico en poco tiempo, no obstante, estas reacciones se
encuentran limitadas a la transferencia de masa entre diferentes fases (So6lido y gaseoso), lo que
involucra tres fases, las cuales son adsorcion, reaccion y desorcion; esto hace que dependa no solo
de variables como temperatura y presion, sino también de otras variables como la transferencia de
calor y masa, las pérdidas de presion a lo largo del reactor, la micro, la macro estructura y el area
superficial de la fase sélida en el reactor. Para acelerar la cinética de la reaccion de oxidacion y
reduccion, es comun utilizar temperaturas elevadas por encima de los 600°C. Sin embargo, este
enfoque conlleva un mayor consumo de energia, lo que disminuye la rentabilidad del proceso. Por
lo tanto, es posible sacrificar la velocidad de reaccion en beneficio de la eficiencia energética del

proceso.

Una forma de lograr esto es mediante la optimizacién de las condiciones del proceso, como la
seleccion de catalizadores adecuados y la modificacion de la composicion del electrolito. Ademas,
es posible utilizar técnicas de disefio de sistemas para maximizar la eficiencia energética del

proceso, como el uso de intercambiadores de calor y la recuperacion de energia del proceso.



Este enfoque podria ser especialmente Util para sistemas de almacenamiento a largo plazo, ya que
la velocidad de reaccion no es un factor critico en estos casos. Al disminuir los requerimientos
energéticos del proceso, se reduciria el costo y se mejoraria la eficiencia del sistema, lo que lo

haria méas viable para su aplicacion a gran escala.

Lorente y Pefia [2] afirmaron que se puede aplicar un modelo basado en la nucleacion dada a lo
largo de la reaccion, el cual predice el comportamiento de la reaccion a diferentes temperaturas.
Este modelo presenta las ecuaciones 35, 36 y 37, la cual describe el comportamiento cinético del

proceso de oxidacion del hierro [2].

DR=(1-(1- 2}3}([).11 +0.89(1 — exp(—MtV))) (35)
T== l TR (36)
(i f.‘lf-;:';r}[— H’IJ '
. E .
M = C"*'—'F.'gr-'.;‘p(—j?;] (37)

En donde DR se refiere al grado de reduccién del metal, t se refiere al tiempo de residencia dentro
del reactor, tanto T como M son parametros caracteristicos del modelo de ntcleo encogido, nl y
n2 son los érdenes de reaccion para las etapas dentro de y C es la concentracién de hidrogeno

dentro del reactor.

Esta ecuacion cinética se puede utilizar para calcular la cinética global de la reaccidn, teniendo en
cuenta el proceso de reduccién de la magnetita hasta hierro, siendo esta la etapa de almacenamiento
de hidrogeno. Permitiendo obtener curvas que determinan el tiempo de retencion necesario para

que todo el material dentro del reactor sea reducido segun la temperatura de operacion.

Segun el autor se presentan los parametros cinéticos en la tabla 7, los cuales fueron calculados
mediante regresiones no lineales de los experimentos llevados a cabo dentro de un tipo de reactor

a escala laboratorio.



3.1.3 Seleccion del reactor
Para las reacciones heterogéneas reversibles en fases sélidas y gaseosas, como la presentada, es de
vital importancia asegurar una alta transferencia de masa y calor para maximizar la conversion a

un menor volumen posible, para ello se consideran dos tipos de reactores, los cuales son:

Tabla 7

Parametros cinéticos calculados de la reaccion de

oxido-reduccién

Parametros cinéticos Valores respectivos
N1 0.82
ki [m3mol min] 3.78x107
N 2.31
N2 2.10
ka [m®mol?> min?] 1.10x1010
E> [kJ/mol] 179.52

Nota. Se presentan los pardmetros cinéticos calculados, teniendo
en cuenta datos experimentales, los datos se ajustan segln
coeficiente de correlacion presentado. Tomado de: J. A. Pefia, E.
Lorente, E. Romero, and J. Herguido, “Kinetic study of the redox
process for storing hydrogen. reduction stage,” Catalysis Today,

vol. 116, pp. 439-444, 8 2006.

Reactor de lecho fijo: Estos tipos de reactores ofrecen varias ventajas, Como su menor costo en
comparacion con los reactores de lecho fluidizado y su menor requerimiento de energia externa
para operar. Sin embargo, es importante tener en cuenta que la transferencia de calor y masa en
este tipo de reactor no es simétrica, lo que puede resultar en un comportamiento no estacionario
durante la operacion. Ademas, la cinética de las reacciones puede verse gravemente afectada por

las variaciones de temperatura y la baja adsorcion.

Sin embargo, se pueden emplear diversas técnicas para mejorar el funcionamiento de este tipo de

reactores, una de estas puede ser la implementacién de dos 0 mas etapas de empaques compuestos



por hierro que permitan un mejor control en la concentracion y la temperatura entre cada una de

las etapas.

Reactor de lecho fluidizado: En estos reactores, los solidos se mantienen en suspension en un
flujo de gas o liquido, lo que permite un mayor contacto entre los reactivos. Esto aumenta la

eficiencia de la reaccion y permite el control de la temperatura y la transferencia de masa.

En el proceso de "steam iron", es comun utilizar reactores de lecho fluidizado, debido a las ventajas
que ofrecen en términos de transferencia de masa y control de la temperatura, asegurando
estabilidad y confiabilidad al proceso. Sin embargo, debido a la densidad del hierro, se requiere
una velocidad del gas muy alta, por lo cual se requiere emplear otro método, como alternativa se
puede utilizar un mecanismo de agitacion mecanico que permita fluidizar las particulas de hierro
combinado con gas nitrégeno, no obstante, esto implicaria un incremento significativo en la

energia demandada para llevar a cabo el proceso.

Para este proyecto, se ha decidido utilizar un reactor de lecho fijo debido a varias razones. En
primer lugar, el alto requerimiento energético necesario para fluidizar el hierro en un lecho
fluidizado es una limitacién importante. Ademas, la generacién de pellets de hierro en un lecho
fluidizado requeriria procesos adicionales complejos. También se necesita un gas inerte para la
reaccién, y aunque el costo del nitrbgeno no es prohibitivo, no actuaria como un gas
completamente inerte a las temperaturas de la reaccion. Esto podria resultar en la formacion de
subproductos no deseados como amoniaco y acidos de nitrdgeno, lo cual afectaria la
competitividad del producto final y aumentaria la corrosion en los equipos del proceso.

3.2  Separacidn y sistemas de reciclo

Es importante realizar la separacion y recirculacion de corrientes teniendo en consideracion los
compuestos que son liberados del reactor. Si se identifica que los efluentes contienen una cantidad
considerable de reactivos, es necesario recircular la corriente de nuevo al reactor con el objetivo

de mejorar la conversion total del proceso.

Con base a esto, se realizan dos diagramas de flujo observados en las figuras 18 y 19 donde se

proponen dos sistemas de separacion para la reduccién y la oxidacién del hierro, respectivamente.



Figura 18

Diagrama de separacion para el proceso de reduccion
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Nota. La figura presenta el tren de separacion propuesto para el proceso de reduccion

de la magnetita.



Figura 19

Diagrama de separacion para el proceso de oxidacion
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Nota. La figura presenta el tren de separacién propuesto para el proceso de
oxidacion del hierro

Estos sistemas permiten el almacenamiento del agua después de reducir la magnetita presente en
el reactor, al mismo tiempo que generan energia utilizando celdas PEM a través del proceso de
condensacion del agua al reducir la temperatura de la corriente de salida del reactor. Esto se logra
mediante un proceso conocido como "“flash"”, que involucra un intercambiador de calor y un tanque
con una entrada y dos salidas, lo que permite que el vapor de agua se condense y el hidrdgeno siga

siendo gas.

Debido a que el hidrégeno se separa facilmente del agua, es posible almacenar esta Gltima en un
tanque a condiciones atmosféricas y temperaturas lo suficientemente bajas para evitar la
evaporacion y minimizar su volumen. Sin embargo, no es viable reducir la temperatura por debajo
del ambiente, ya que enfriar el agua utilizando agua de rio seria termodindmicamente inviable.
Ademas, esto implicaria un mayor consumo de energia para la evaporacion y posterior

calentamiento del agua previo a su ingreso al reactor.

3.3  Sistema de recuperacion de calor
Para la red de intercambiadores de calor se requiere identificar las necesidades energéticas de cada

corriente implicita en el proceso, con el fin de suplir las demandas energéticas del proceso y



verificar cuanta energia térmica se requiere; este pardmetro es fundamental para calcular la

eficiencia térmica del proceso.

Adicionalmente, a partir del planteamiento inicial de la red de intercambiadores de calor, es posible
estudiar la viabilidad de integrar térmicamente algunas corrientes y disminuir el costo energético

del proceso llevado a cabo, con el fin de maximizar la eficiencia de la planta piloto planteada.

El diagrama de flujo de proceso (PFD) inicial del proceso a llevar acabo es el observado en la
figura 20, el cual presenta dos intercambiadores de calor debidamente enumerados y catalogados,

cuyos requerimientos energéticos son estudiados mas adelante.

Figura 20

Propuesta inicial para el proceso de reduccion de hierro
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Nota. Se presenta una primera propuesta para la reaccion de reduccién mediante un diagrama PFD, en el cual

se puede observar la posicién de los intercambiadores de calor involucrados en el proceso.

En la figura 20 se observa que, para llevar a cabo el proceso, se requieren dos intercambiadores de
calor (E-101 y E-102), los cuales proveen el calentamiento del hidrogeno a la entrada del reactor

y el enfriamiento para la condensacion del agua respectivamente.

Por otro lado, en la figura 21 se observa el diagrama PFD del sistema de oxidacion del hierro para

la generacion de hidrogeno propuesto.



Figura 21

Propuesta inicial para el proceso de oxidacion de hierro
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Nota. Se presenta una primera propuesta para la reaccion de oxidacién mediante un diagrama PFD, en el cual

se puede observar la posicién de los intercambiadores de calor involucrados en el proceso.

Al analizar detenidamente el diagrama PFD, se puede identificar una oportunidad de integracion
térmica entre los intercambiadores de calor. Esto se debe a que una corriente requiere
calentamiento mientras que otra requiere enfriamiento. Esta integracion térmica podria mejorar la
eficiencia energética del proceso al aprovechar mejor la energia disponible, lo que a su vez podria
reducir la demanda energética del proceso de manera significativa. Sin embargo, para implementar
esta integracion térmica, seria necesario instalar dos intercambiadores de calor adicionales para
precalentar la corriente 5 y enfriar la corriente 7, como se muestra en la figura 20. Esto implicaria

costos variables mas bajos pero un aumento en los costos fijos del proceso.

Con el objetivo de reducir los costos fijos del proyecto, se ha decidido no implementar la
integracion térmica en esta etapa, y en su lugar, avanzar con las dos propuestas de disefio

presentadas en las figuras 20 y 21. Estas propuestas ofrecen una mayor viabilidad operativa.
La posibilidad de integracidn térmica podria ser considerada en estudios posteriores.

3.4 Requerimientos de calentamiento y enfriamiento

Este proceso consta de dos corrientes: una que necesita ser calentada a una temperatura de entre
400 y 500 -C, dependiendo del tipo de reaccidon que se lleva a cabo, y otra que debe ser enfriada
hasta temperaturas entre 70 y 80 C. Para lograr esto, se requiere el uso de corrientes externas para

suministrar y retirar calor, asi como la implementacion de corrientes que mantengan temperaturas



constantes en el reactor. Esto Gltimo es necesario para asegurar una velocidad de reaccion estable

a lo largo del reactor y mantener temperaturas constantes.

Es esencial calcular y estudiar cuidadosamente la cantidad de energia necesaria, ya que esto tiene
un impacto significativo en la viabilidad técnica del proyecto propuesto en este documento. Es ain
maés importante llevar a cabo un andlisis técnico exhaustivo de las diferentes opciones disponibles
para alcanzar el calentamiento requerido a la entrada del reactor R-102. A continuacion, se

plantean algunas de las opciones consideradas:

Calderas de alta presion: Las calderas industriales de alta presion son sistemas que generan vapor
de agua a temperaturas y presiones extremadamente altas. Estos equipos utilizan combustibles
fésiles como gas natural, carbdn o combustible liquido para generar calor en una camara de

combustion, y luego transfieren ese calor al agua para producir vapor a altas temperaturas.

La instalacion de este equipo en el proyecto planteado carece de sentido, ya que resultaria en una
contaminacion excesiva y requeriria una cantidad de energia desproporcionada, incluso superando

la utilidad neta del hidrégeno.

Hornos de alta temperatura: Los hornos industriales de alta temperatura, como los hornos de
induccidn o los hornos de combustion, son capaces de generar temperaturas extremadamente altas
en un ambiente controlado. Estos hornos utilizan fuentes de energia eléctrica o combustibles como
gas o coque para generar calor en su interior, y luego transfieren ese calor al agua para calentarlo

a altas temperaturas [46].

Esta opcion de proceso podria ser considerada, no obstante, implicaria un notable aumento en el
consumo de energia del proceso. Ademas, se requeriria una cantidad significativa de energia

eléctrica, lo cual podria poner en riesgo la viabilidad del proyecto.

Intercambiadores de calor: Los intercambiadores de calor se pueden emplear para transferir
calor de un fluido a otro sin que haya mezclado entre ambos; estos intercambiadores de calor
pueden ser de varios tipos, entre los cuales se tienen intercambiadores de calor coraza - tubos o de

placas, que permiten un intercambio de calor significativo.

Teniendo en cuenta que el proyecto se lleva a cabo en la planta de generacion térmica Termozipa,

es posible emplear los gases de combustion efluentes de la caldera como fluido de intercambio de



calor que permita aprovechar la energia no aprovechable de la generacion de energia y utilizarlo

para proveer esta energia al sistema de almacenamiento de hidrégeno.

Con base a lo anteriormente descrito, se selecciond un intercambiador de calor, el cual permita
incrementar la temperatura del agua o hidrdégeno hasta obtener la temperatura de ingreso del
reactor. En este proyecto no se valido exactamente que fluido externo intercambiaria calor con la
corriente de entrada al reactor peor si se calcula cuanta energia térmica se requiere para llevar a

cabo el proceso.

Haciendo uso del modelo matemaético planteado en el siguiente capitulo, se procede a calcular esta
energia mediante las entalpias de cada uno de los fluidos a ser calentados o enfriados (ecuacion
38), teniendo en cuenta el calor sensible del hidrégeno, y para el agua el calor latente ya que esta
sufre un cambio de fase.
-
AHypa = AHygp + /; CpdT (38)
J Ty

En donde AHvqp Se refiere a la entalpia de vaporizacion si hay cambio de fase (para el caso del

J
hidrégeno seria 0) y T C dT se refiere al cambio de la entalpia en funcion de la temperatura, el cual

aplicaria en cada uno de las especies implicadas.

3.5  Sistemas de bombeo y automatizacion del proceso

Para esta seccion de disefio es necesario analizar e implementar el consumo energeético de los
sistemas de bombeo y de ser requerido, compresores implicados en el proceso, ademas se necesita
la implementacién de sistemas de control coherentes que permitan, dependiendo de algunos

factores operativos, controlar las variables mas importantes del proceso.

Para este fin, se propone un diagrama de procesos P&ID que exhiba de forma esquematica los
lazos de control de la planta piloto anteriormente planteada, este se puede encontrar en anexo, €s
valido recalcar que los sistemas de control se requieren con el fin de simular el proceso de una
forma mas sencilla y que se pueda modificar todas las condiciones del proceso, mediante apertura

y cierre de valvulas, solenoides y controladores segin requerimiento.



La configuracion de las variables controladas se da mediante el analisis previamente realizado de
viabilidad técnica, no obstante, en el tablero de control el operador podra modificar las condiciones
de trabajo segun se requiera, esto con el fin de asegurar el correcto funcionamiento de la planta
piloto y mantener una alta confiabilidad en el proceso llevado a cabo.

Culminado el disefio conceptual de los procesos de generacion y almacenamiento de hidrégeno,
se cumple el primer objetivo propuesto, el cual implica la determinacién de las variables y

parametros que gobiernan estos procesos.

Las variables fueron estudiadas mediante un disefio completo conceptualmente de las variables de
disefio descritas a lo largo de este capitulo, el cual busco principalmente presentar de forma clara
las variables que fueron tomadas en cuenta para realizar el proximo capitulo, el cual tiene como
objetivo principal la implementacion del modelo matematico que permita identificar y modificar

las variables presentadas en este capitulo.

A continuacion, se explica el proceso llevado a cabo junto con los lazos de control presentados en

el diagrama P&ID de la planta piloto.

El proceso requiere inicialmente de agua desionizada, con el fin de no colmatar los filtros en el
electrolizador, dicha agua se transporta mediante la corriente 1, la cual ingresa al tanque TK-101,
cuya funcion es almacenar el agua, en donde se verifican varios parametros, tales como el nivel
del tanque, la conductividad cationica y la temperatura mediante transmisores de nivel y
conductividad y un indicador de temperatura, los cuales regulan las valvulas LV 101 y LV 102,
que dependiendo el "set point" definido de nivel y conductividad catidnica controlan la apertura y

cierre de las valvulas.

Posteriormente, se presenta la bomba P-101, cuyo motor se acciona mediante la légica de control
planteada en el lazo de control 103, el cual se basa en un requerimiento de flujo masico solicitado
para el intercambiador de calor E-101, con el fin de obtener la temperatura requerida a la salida
del intercambiador de calor, cabe recalcar que el sistema de apertura y cierre de la valvula 103,
con el fin de regular de mejor forma el flujo de agua hacia este intercambiador.

Para el intercambiador de calor E-101, se realiza una integracion térmica entre la corriente 3 y la
corriente 13, con el fin de calentar la primera corriente mencionada hasta alcanzar temperaturas

entre 40 y 70 °C, por lo tanto, la corriente 13 debe enfriarse para lograr ingresar al tanque TK-101,



donde es almacenada para su posterior uso. En este intercambiador se emplean los lazos de control
104 y 105 que tienen como fin verificar los requerimientos térmicos de la corriente, si la
temperatura es muy baja o muy alta, la valvula TV 104 se cerrara y la valvula TV 105 se abrir,
permitiendo el reciclo de la corriente hasta cumplir con la temperatura adecuada.

Cabe recalcar que en dicho caso que el flujo de la corriente 13 sea bajo, la corriente
automaticamente seré sustituida por agua de servicio a mayores temperaturas, con el fin de suplir

la demanda energética de la corriente 4.

Al ingreso del reactor se toma en cuenta varias variables, tales como corriente eléctrica, presion y
temperatura. Para el tanque TK-102 se emplean varios elementos, tales como valvulas con
retencion para la corriente 5, con el fin de evitar el retorno de oxigeno por esa linea, una valvula
de alivio para evitar presiones negativas en el interior del tanque y una vavula de control que
controla mediante un sistema neumatico, el retorno del oxigeno a la celda, si es requerido para la

obtencion de agua, segun se requiera.

Por la corriente 7, se obtiene hidrégeno y vapor de agua a temperaturas altas, por lo cual, con el
fin de separar estas dos especies, se emplea un separador flash, el cual funciona mediante la
extraccion de energia de la corriente y la pérdida de presion provocada por el tanque TK-202,
permitiendo que el agua salga por fondos como condensado y el hidrogeno salga por la zona
superior del tanque, en donde sera nuevamente recirculado al reactor de lecho fijo mediante la

corriente 14.

La funcion del TK-201 es concentrar el hidrégeno hasta obtener una presién de hidrogeno superior
para posteriormente, cuando se obtenga la presion requerida, la valvula se abra y este fluya al
interior del reactor de lecho fijo R-201, el cual posee un transmisor indicador de temperatura y de
presion que permite controlar la apertura de la valvula con el lazo de control 205, que tiene como
fin asegurar presiones y temperaturas estables; ademas mediante la presion y la temperatura, es
posible verificar el flujo de la corriente 11, haciendo que sea mas facil enfriar la mezcla para

posteriormente lograr la separacion de estas especies.

Una simulacién del proceso es realizada en el proximo capitulo, el cual emplea todos los principios
técnicos y variables operativas estudiadas detenidamente este capitulo con el fin de que el modelo

presente resultados de mayor confiabilidad.



4, GENERACION E IMPLEMENTACION DE MODELO MATEMATICO
En primer lugar, en el presente escrito se procederd a exponer detalladamente el proceso del

modelo matematico en cuestion, asi como los supuestos y pardmetros que lo conforman.

De igual manera, es relevante destacar que la utilizacion del lenguaje de programacion Matlab fue
fundamental para llevar a cabo la modelacién, debido a que este software provee herramientas
adecuadas para el desarrollo de modelos y la visualizacion de los resultados obtenidos.

4.1  Electrolizador PEM
El sistema de ecuaciones que se utilizaron para la celda electrolitica PEM se deriva del balance de
masa de las especies relacionadas con la reaccion. Por otro lado, las ecuaciones que conectan el

consumo de energia son las que se describen en el capitulo 2 del documento.

4.1.1 Balance de masa

La figura 22 muestra los flujos molares de las diferentes especies dentro del electrolizador en unidades de
mol/s que se tuvieron en cuenta para el balance de masa. Donde NH20 ,in denota el flujo molar de
agua entrando al sistema, I\'IHQO,out,an es el flujo molar de salida de agua a través del &nodo y
NHzO,out,cat es el flujo de salida de agua molar a través del catodo, la cual es equivalente al flujo

molar de agua que atraviesa la membrana NH20, m.

N02,prod y NH2,prod son el flujo molar de oxigeno e hidrégeno, respectivamente, producidos
en el anodo y en el catodo, y NH20,cons es la cantidad de agua consumida por la reaccion. Para

encontrar estos valores se usaron las ecuaciones 39, 40 y 41 siguiendo la ley de Faraday [1].
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Figura 22

Balance de masa dentro del electrolizador
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Nota. Se presenta un diagrama que presenta el balance

de masa dentro del electrolizador. Tomado de: F.
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International Journal of Hydrogen Energy, vol. 34, pp.

1143-1158, 2 2009
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El flujo molar de agua a través de la membrana esta relacionado con tres mecanismos de

transferencia independientes, tal como lo muestra la ecuacion 42 EIl primero es el flujo molar de
agua obtenido por el gradiente de concentracion entre el catodo y el &nodo Nw,0.44 , €l segundo es el
flujo de agua molar del anodo al catodo debido al arrastre electro osmotico generado por el

movimiento de los iones H* a través de la membrana proteica N,o0.¢0 €l tercero es el flujo molar

debido al efecto del posible gradiente de presion existente a través de la membrana NHzo,pe [1].

Nusom = Nuwo.dd + NH20go — NHa0 pe (42)



Nh,0.d¢ Se puede definir usando la ecuacion 43. Donde A es el rea activa de la membrana, Dy es
el coeficiente de difusion del agua en la membrana, om es el espesor de la membrana y Cr,0,me cat,
CH,0.m,an representan la concentracion de agua en los dos extremos de la membrana.

_';1 .D|_|I

-".I""Hg-i:}.rfﬁ' = = [C.Hg{j.r.liﬁ.f'rt!' - C.Hg{:}.m.rur,-l :‘l?"j
( ;lnf;rl”

Las ecuaciones 44 y 45 muestran como se puede calcular individualmente N,0.¢0 Y NH,0 pe-

-;i““ﬂﬁh113(}'.J|1L113'i_‘]
LR 30y
v_‘i _I‘t}ii [“}71!_':

-_." Wig'he —

A

PRIOe — 8 (1)

Donde nq es el coeficiente de arrastre electro osmotico, Kdarcy €S €l coeficiente de permeabilidad
que tiene la membrana por el agua, pn,o es la densidad del agua y uw,o es la viscosidad del agua. Para

este modelo, no se evidencio una teoria cuantitativa para el calculo exacto de nq, Se utilizd como

parametro de ajuste de los datos experimentales al modelo matematico, sin embargo, se evidencia que
no es constante y depende de la presion en el catodo, la densidad de corriente en el sistema y su
temperatura [47]. Los valores usados para los pardmetros de este modelo se muestran en la tabla 8

con sus respectivas unidades.

Una propuesta para simplificar el modelo fue dada por Marangio et al [1], el cudl propone
reemplazar la ecuacion 43, en la ecuacion42, donde después de una serie de sustituciones y

simplificaciones se obtiene la siguiente ecuacion:



Nu,0.m.a

Nmom = ———— (46)
Niom,B
,-\",' _ \- -\'v "'U—_)n‘ PH2 f.s[E-'fif.} - p"Hgf.artTﬂﬂ\J 5rs.c| n —'N.-Hu{').{'-:rr!.&- QA
IYHaOm A — {VYHaO eo — 4YHaO pe + 5 [ 1 + ) l ._—1 I )
U 4 !ni.Hg{Z? Dc.-fj'.an A

- Dli' ; {S!: cat 5(- an
Npomp=1——(5—+75—") (48)
e ﬁl'.li Dcs_f.mr Dcsf.rm ' :

Donde Oe,an Y Oe,cat SON €l espesor del anodo y del catodo respectivamente, ¥ Def.an Y Det.cat SON 10S
coeficientes de difusion binarios del &nodo y el catodo respectivamente, los cuales se calculan de

acuerdo a lo explicado por Marangio et al [1].

4.1.2 Consumo de energia del electrolizador

Para calcular la eficiencia del proceso se usé la ecuacion 49. Donde LHV es el valor minimo de

calefaccion del hidrégeno, una medida de la cantidad de energia por unidad de mol producido.

Nty prod X LHVY, .-
Nelectrolizador — V < I 1.49;'

Tabla 8

Parametros usados dentro del modelo PEM

Parametro Unidades Referencias

Nc =10

nd = 0.27 molw,o/moluy- [48] [1]
Dw =1.28¢76 cm?/s [1]
Kdarcy = m? [1]
1.58¢718

Mhn,o = 18 g/mol [1]

aa = 0.257 [40]

ac =05 [40]
io,a = 1.9 x Alem? [40]
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io, ¢ = 0.303 Alcm? [40]
5m =50 um [49]
Oe,an = Oecat = mm

1

Defr,an=0.3831 cm?/s [1]
Deft cat=1.6084 cm?/s [1]

Nota. Se presentan los parametros usados dentro del modelo PEM

4.1.3 Proceso Steam-lron

Para el modelamiento del proceso Steam-iron se usaron las ecuaciones 35, 36 y 37 tomando a t
como una variable independiente que muestra el tiempo de residencia del flujo obtenido en el
electrolizador dentro del reactor. Para calcular la concentracion de H2 se tuvo en cuenta un

volumen de reactor de 0.01 m3 (determinado en la seccién 5.2) usando la ecuaciéon 50 y 51.

Nito orodt
O — {f_._b od :al':'jl
1";-' Eactor '
md? L _
Vieactor = —— :ul_]l

1

4.1.4 Resultados

La figura 23 y la figura 24 muestran el consumo de energia del electrolizador respecto al area
transversal de la celda y la variacion de la eficiencia de cada arreglo segln la densidad de carga
que se utilice respectivamente. El aumento de la energia en relacion con el aumento del area de
trabajo dentro de la celda, se puede explicar con la energia extra que se necesita para mantener una
misma densidad de corriente, también la eficiencia del sistema se ve afectada por las perdidas
o6hmicas que son directamente proporcionales a la intensidad dimetro del circuito como lo muestra

la ecuacion 27.



Figura 23

Consumo de energia segun el area
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Nota. Muestra el consumo energético del electrolizador

segln el area transversal de la membrana



Figura 24

Eficiencia de la celda electrolitica segun el area

transversal de la membrana y la densidad de

corriente
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Nota. Se muestra la variacién de la eficiencia del proceso segun

el area transversal
La caida subita de eficiencia mostrada en todos los arreglos en la figura 24 se debe a que las
perdidas inherentes a la actividad y a la resistividad de los componentes de la celda, las cuales son
proporcionales a la intensidad de corriente, dando como resultado que el area del electrolizador es

inversamente proporcional a la eficiencia del sistema.

La figura 25 muestra el flujo molar de hidrogeno producido respecto a la densidad de corriente y

al area de trabajo del electrolizador.



Figura 25

Flujo de hidrégeno producido [mol/s] segun el area de trabajo

de la celda electrolitica

0.07 i . | |
A=64 cm2
A=100 cm2
0.06 | A=144 em2 | 1
- A=225cm2
A=400 cm2
0.05 - |
S 0.04 |
o
&
>O 003 _ - N
0-02 I _./' ]
0.01r |
'{.’-__--_;_____ -
([ = 1 . | |
0 0.5 1 15 ) o 3

Densidad de corriente [A/cm2]

Nota. Se presenta la variacion del voltaje de la celda en funcion del area

transversal y la densidad de corriente producida

La temperatura dentro del reactor para la reduccion de 6xidos de hierro tiene una relacion directa
con el tiempo de retencion de la corriente de hidrégeno dentro del reactor y por ende en el caudal
de alimentacion de hidrégeno al reactor, asi como lo muestra la figura 26. Esta informacion se
puede usar para realizar un analisis energético de los equipos periféricos en el proceso como
bombas, valvulas y demas para seleccionar las condiciones de operacion que garantice el menor

consumo de energia.



Figura 26

Graéfica de la conversidn en funcion del tiempo
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Nota. Muestra el comportamiento en el tiempo del grado DR (grado de reduccion) para

diferentes temperaturas de operacion.
El cambio de pendientes que se ve en los grados de reduccion cerca de un DR de aproximadamente
10 % se debe a la reduccion simultanea de la hematita (Fe203) y de la magnetita (Fe304) que se
muestra en la reduccién de los 6xidos de hierro (52 y 53). Cabe resaltar que un DR de un implica

que todo el material de 6xido de hierro fue reducido a hierro (Fe) por ende no se puede almacenar

mas hidrogeno en el sistema [2].

[
B

dFealq + Hy — 2Feq0y + HaD

FeaOy +4Hy — 3Fe + 4H20 (93)



5. DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPOS A NIVEL PLANTA PILOTO
Para el proceso de generacion y almacenamiento, se debe tener en cuenta la ubicacion fisica de la
planta hipotética dentro del ciclo Rankine regenerativo llevado a cabo en Termozipa; por
consiguiente; se propone la derivacion del agua de tratamiento a la salida de la planta de
tratamiento de aguas principal (WTP), debido a la capacidad que tiene esta planta de generar
continuamente agua desionizada; cabe recalcar que toda el agua efluente de la WTP se dirige hacia
la caldera, pasando por los intercambiadores de calor de precalentamiento, por lo cual es
imprescindible generar una corriente secundaria de agua hacia la planta propuesta en este proyecto.

Es importante tener en cuenta la inactividad del proceso de generacion en Termozipa, ya que
habitualmente se solicita, en primera instancia, la produccién de energia por medio de plantas
hidroeléctricas y es solo cuando la produccion de energia por este medio se encarece, que se le
solicita a Termozipa generar energia con una de sus unidades capacitadas, 1o que permite
ampliamente generar sistemas inteligentes internos que produzcan agua para un proceso u otro,

segun disponga operacion.

La ubicacién de la planta repercute en una ventaja significativa y en una mejora para el proceso de
generacion, ya que permite generar energia o almacenarla, segin se disponga; en un futuro se
podria considerar la idea de la generacién de energia en otras plantas hidroeléctricas y los excesos
de esta se podrian enviar a Termozipa, en donde se almacenaria haciendo uso de la planta propuesta
y de esta manera, utilizarla cuando se encarezca, generando mayores ingresos y mejorando la

confiabilidad de la planta.

En la figura 27 se observa un esquema informativo, en donde se propone la ubicacion de la planta

piloto de este proyecto dentro de la central Termozipa.



Figura 27

Esquema de la central Termozipa
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Nota. Se observa un esquema, en donde se propone la ubicacion aproximada de la planta
propuesta en este proyecto, cuyo nombre es "Planta de H2", adicionalmente, las flechas
hacen referencia a las corrientes de agua que fluyen entre cada una de las zonas de la
planta. El rio hace referencia al rio de Bogota, de donde se toma el agua para el

proceso.

En este proyecto se consideraron dos equipos fundamentales para el proceso de generacion y
almacenamiento de hidrégeno: el electrolizador y el reactor de lecho fijo con hierro. El objetivo
fue seleccionar las mejores caracteristicas técnicas para mejorar la eficiencia del proceso, tomando
en cuenta la tasa de produccion y almacenamiento de hidrogeno. Se fijo una masa inicial hipotética
de hierro de 15 kg, lo que implica una capacidad de almacenamiento méxima de hasta 0.360 kg

aproximadamente y se presentan a continuacion los detalles de ambos equipos.

Habitualmente en Termozipa, se encuentran en su mayoria diferentes tipos de acero, de los cuales,

los mas comunes suelen ser aceros de facil mecanizado y con bajo contenido de carbono, tales



como aceros al carbono (1020 y 1018) o aceros aleados (4130 y 4140), los cuales suelen ser muy
utilizados en zonas de calderas de baja, media y alta presion. Los tipos de aceros ideales para la
aplicacion planteada en este proyecto, son aquellos con bajo contenido de carbono, ya que entre
mas puro sea el hierro, se obtendran reacciones con mayor conversion, comparados con aquellos
que presente mayor grado de impureza, debido a la formacidn de compuestos extrafios y la pérdida

de la capacidad de transporte de calor a lo largo del lecho empacado.

51  Electrolizador

Ademas del disefio CAD estandarizado por Ahmed Seyam [50] para el electrolizador, se
consideraron otros factores importantes para su disefio, como la eleccion de materiales para las
diferentes capas internas, la seleccion del tamafio de los electrodos y la determinacion de la
cantidad de celdas necesarias para alcanzar la produccion de hidrégeno requerida. También se
evaluaron las condiciones de operacion del electrolizador, como la temperatura y la presion de
operacion, y se consideraron posibles mejoras para aumentar la eficiencia y reducir los costos de

produccion.

En la figura 28 se presenta el diagrama de ensamble del electrolizador PEM propuesto, en donde
se observan diferentes capas, las cuales tienen como fin la correcta operacion de la celda. A
continuacion, se hace énfasis en el funcionamiento de cada una de las capas observadas en el

modelo.



Figura 28

Esquema 3D del electrolizador PEM
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Nota. Se presenta un diagrama de ensamble de la composicion del electrolizador PEM
estandarizado, en donde se observan cada una de sus placas internas. Tomado de: A.
Seyam, “Proton exchange membrane (pem) or polymer electrolyte membrane [water

electrolyzer],” 3 2022. [Online]. Available: https://grabcad.com/library/proton -

exchange-membrane-pem-or- polymer-electrolyte-membrane-water-electrolyzer-1

En el diagrama se aprecia el ensamblaje de un electrolizador PEM, el cual cuenta con varias capas
y placas disefiadas para garantizar su correcto funcionamiento. A continuacion, se detallan las

funciones de cada una de estas capas y placas.

5.1.1 Membrana

La membrana es el nacleo principal para el funcionamiento de un electrolizador PEM, ya que se
trata de que permite Gnicamente el paso de elementos con carga positivo a través de ella, por lo
cual impide el paso de particulas de oxigeno o agua, permitiendo que a la salida se obtenga

hidrégeno con un alto grado de pureza (superior al 99.99 %).

Esta membrana suele estar compuesta fundamentalmente por materiales poliméricos, tales como

el &cido perfluorosulfonico (PFSA), el politetrafluoroetileno (PTFE) o el &cido perfluoroalcanoico


https://grabcad.com/library/proton%20-exchange-membrane-pem-or-%20polymer-electrolyte-membrane-water-electrolyzer-1
https://grabcad.com/library/proton%20-exchange-membrane-pem-or-%20polymer-electrolyte-membrane-water-electrolyzer-1

(PFAA), los cuales son altamente hidréfilos y poseen propiedades de conductividad idnica.
Ademas, la membrana también puede contener rellenos inorganicos como silices y arcillas para

mejorar sus propiedades mecénicas y térmicas.

Las membranas mas ampliamente utilizadas en el proyecto son las Nafion, las cuales poseen
diferentes propiedades segun el modelo. Para este proyecto se recomiendan las membranas N211
y N212, con espesores de 25 y 50 micras respectivamente. Es importante destacar que el espesor
de lamembrana influye en las resistencias 6hmicas de la celda, lo que puede resultar en una menor
eficiencia del proceso debido a la presencia de mas irreversibilidades, este fendmeno se observa
claramente en la ecuacion 27. Sin embargo, también se debe tener en cuenta que un espesor mayor

implica una mayor capacidad para resistir esfuerzos cortantes causados por el paso de los cationes.

Con base a lo previamente descrito, se opta por el empleo de la membrana Nafion N212, con el

fin de asegurar una mayor durabilidad y confiabilidad en el proceso.

5.1.2 Capas de difusion

Las capas difusivas en un electrolizador PEM (membrana de intercambio de protones) son capas
porosas que se colocan a ambos lados de la membrana para facilitar la difusion de gases en la
celda, segln se observa en la figura 28. Estas capas estan disefiadas para permitir el paso de gases
(hidrégeno y oxigeno) a través de la membrana, mientras que, al mismo tiempo, evitan que la
reaccién de oxidacidn-reduccion ocurra en las capas difusivas. Las capas difusivas estan
compuestas por materiales porosos, como el grafito, y estan recubiertas con un catalizador que
ayuda a promover la reaccion electroquimica en la superficie de la membrana. Las capas difusivas
también tienen la funcion de distribuir uniformemente los gases a través de la celda, para asegurar

una reaccion electroguimica eficiente en toda la superficie de la membrana.

En la industria se suelen emplear diversos materiales para la fabricacion de las papas difusoras
gaseosas, con el fin de obtener propiedades de permeabilidad altas para los gases y evitar el paso
del agua, algunos de estos materiales suelen ser carbédn activado, grafito y materiales cerdmicos
que poseen una alta porosidad, lo que les permite difundirse facilmente y mantener presiones

homogéneas al interior de la celda.

Para este proyecto se proponen capas difusivas de grafito, con el fin de asegurar una alta porosidad

y el flujo gaseoso constante a lo largo de la celda, mejorando el desempefio del electrolizador en



su totalidad; adicionalmente; este material presenta una alta disponibilidad, por lo cual reduce

considerablemente su coste, comparado con otras capas difusivas estudiadas en el mercado.

5.1.3 Capas de flujo

Las capas de flujo sirven para distribuir uniformemente el gas o liquido en el interior de la celda,
evitando que hayan cambios en la velocidad de reaccion significativos, en funcion de la ubicacion
de la celda, mejorando la transferencia de calor y masa por la membrana y por cada uno de las
capas de difusion, ademas permite el contacto directo con la corriente eléctrica suministrada a la
celda electroquimica, ya que esta capa se encuentra en contacto con la barra de cobre, por medio

de la cual pasa la electricidad requerida para llevar a cabo el proceso.

Estas capas pueden ser disefiados de diferentes materiales, los cual deben tener como caracteristica
principal, una buena conductividad térmica y eléctrica que permita trans- portar corrientes
eléctricas al interior de estas placas y permitan transferirla de manera eficiente hacia el fluido,

minimizando resistencias.

No obstante, se ha estudiado rigurosamente que no todos los metales son especialmente adecuados,
debido a que pueden llegar a sufrir efectos de corrosion, erosion y pérdidas de espesor que
provocan una disminucion importante en la eficiencia del electrolizador. Por lo tanto, se propone
el uso de acero inoxidable 316L, el cual posee una alta resistencia a la corrosion, una buena
conductividad eléctrica y térmica; ademas, diversos estudios aseguran altas eficiencias y una buena
transferencia de masa al interior del electrolizador empleando como anodo y catodo estos
materiales [15].

Como desventaja principal de emplear este acero, es el incremento de peso de la celda, debido
fundamentalmente a la densidad que maneja este material, sin embargo, para el proceso planteado
en este documento, se prioriza el costo del material y el tiempo de duracién de la celda y no tanto
el peso de la misma, ya que materiales mas ligeros que no se corroan bajo las condiciones del
anodo o catodo respectivo tales como aleaciones de Ti o super aleaciones a base de niquel,

implicaria un incremento importante en el coste del material.

Con base a lo anteriormente descrito, se procede a realizar una simulacién en CFD, con el fin de
validar el desempefio del disefio del electrolizador seleccionado y observar la distribucion del

calor, la velocidad, la turbulencia y las especies implicadas en el proceso. Adicionalmente, se



puede estudiar las curvas de intensidad de corriente vs voltaje y el comportamiento de todos los

parametros y variables descritas previamente a lo largo del capitulo

5.1.4 Simulacion del flujo de agua dentro del electrolizador ANSYS

Con base a lo previamente descrito, se procede a realizar una simulacion del flujo de las capas de
flujo, con el fin de verificar las propiedades de flujo al interior del mismo y uniformidad a lo largo
del sistema, mediante el médulo fluent de ANSY'S [52], el cual es un sistema que usa el método
de volumen finito para calcular aproximaciones a la realidad. Inicialmente, se genero el mallado,
con el fin de poder llevar a cabo el método de volumen finito, el cual se puede observar en la figura
29, en donde se presentan cada uno de los nodos que fueron calculados posteriormente, en funcion
de las condiciones de frontera establecidas en el modelo planteado en ANSYS. La placa bipolar
permite un flujo constante a lo largo de la placa y evita la acumulacion de las sustancias en zonas

puntuales de la celda, haciendo que la reaccion se efectué a lo largo del area de la membrana.

Figura 29

Mallado del volumen de flujo de la placa bipolar

T

Nota. Se presenta el mallado del volumen de flujo de la plata

bipolar.

Posteriormente, se plantearon condiciones de frontera, tales como el flujo de agua a la entrada de

la placa o la temperatura, dando como resultado del post-procesado de la simulacién la figura 30,



en donde se observa velocidad parcialmente constante a lo largo de la placa, lo cual certifica la

distribucién uniforme de la misma.

Figura 30

Velocidad de flujo a lo largo de la placa bipolar

Nota. Se presenta resultado final de la velocidad del flujo de agua a lo largo

de la placa bipolar.

Dentro del proceso de generacién de hidrdgeno, esto repercute positivamente, ya que la reaccion
se da mas uniformemente en todas las zonas y reduce significativamente la resistencia 6hmica de
la celda, lo que afecta positivamente a la eficiencia. Cabe recalcar que en la literatura es posible
encontrar otros tipos de capas de flujo que pueden, de igual forma, mejorar el flujo al interior de
la celda, como lo sugiere Xiejing Luo [52], el cual realiza analisis de transferencia de masa,
metalografias y demas pruebas experimentales, con el fin de determinar la eficiencia de esta y

propone potenciales modelos de este tipo de componentes.

5.2  Reactor de hidrégeno
Para un reactor convencional, se emplea como parametro de disefio principal el volumen del
reactor, por lo cual se utiliza la ecuacidn 54 cuyo fin es presentar una ecuacion de disefio mediante

la relacion entre el flujo inicial, la cinética.
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Endonde Fao se refiere al flujo de reactivo limite inicial, y —7a se refiere a la velocidad de desaparicion

del reactivo limite, por lo cual es requerido validar el mejor esquema posible de reactor para llevar

a cabo el proceso.

Otro parametro indispensable para el correcto funcionamiento del reactor es el diametro de particula del
acero que ingresa al reactor, ya que este va a afectar el rea de contacto entre reactivos, por lo cual
se parametriza este valor a 2x10~* m [53], provocando un incremento significativo en la velocidad
de reaccion, este proceso se puede llevar a cabo mediante la implementacién de un alimentador,
un triturador, un molino y una clasificadora con tamiz, que permita retornar gruesos al molino y
seleccionar finos para ingreso al reactor y asi obtener un diametro de particula del hierro o acero

ideal.

Por otro lado, para parametrizar el diametro de la tuberia se requiere validar la caida de presion al

interior de la misma, con el fin de requerir menor cantidad de energia y evitar posible contraflujo.

A continuacion, en anexos se presenta un disefio CAD que busca plantear un modelo de reactor
con base a diversas propiedades de flujo a lo largo del reactor, para los calculos de la cantidad de
tubos requeridos y el largo de los mismos, cabe recalcar que se utilizaron datos del acero AlSI
1020, debido fundamentalmente a ser uno de los aceros méas habituales en la industria y al bajo

costo del mismao.

Con base en la densidad y la masa utilizada en el proceso de disefio (15 kg), se puede determinar
un volumen minimo de 1.28 L. Sin embargo, este calculo no tiene en cuenta los espacios existentes
entre los granos del material. Por lo tanto, es necesario calcular la densidad aparente teniendo en
cuenta la porosidad deseada del lecho, la cual se puede establecer en funcién de los requisitos de
flujo dentro del lecho. Para este fin, se asume una porosidad (g) de 0.5 seglin Lorente [53], ya que
se ha determinado que estas condiciones son dptimas para facilitar la difusién del gas a través de

la membrana.

La relacion entre la porosidad y la densidad aparente se puede apreciar en la ecuacion 55, en donde

se aprecia que la variacion porcentual entre la densidad aparente y la densidad convencional del



grano define la porosidad de un material, por lo cual es valido inferir que esta variable puede

asociarse con la compactacion del lecho al interior del reactor.

Preal

o
& =

Con base a la porosidad, se asume una densidad aparente de 3930 kg/m3, obteniendo como
volumen ocupado aproximado de 5.9 L, por lo cual se estima un volumen mayor con el fin de
evitar atascamientos y poder fluidizar el acero al interior del reactor. EI volumen real al interior
del reactor se incrementa bajo un factor de disefio del 200 % para asegurar un mejor flujo de gas
y evitar atascamientos por acumulacion de hierro en los tubos; si se asumiese un factor mayor,
implicaria un incremento considerable de costos para la fabricacion del reactor, no obstante, si se
asume un factor menor podria acarrear problemas de atascamiento al interior de la tuberia y una
disminucion considerable en el tiempo de vida del reactor. Por lo que se obtiene un volumen de 12
L para el respectivo reactor. Se asume exceso del 300 % de hidrdgeno, por lo que el flujo mésico
de hidrégeno seria de 8.7 kg/h, segun la estequiometria de la reaccién; esto con el fin de asegurar

un tiempo de residencia que maximice la conversion final obtenida.

Considerando los parametros de disefio mencionados, se ha seleccionado un reactor de tipo tubular
que consta de 41 tubos separados individualmente por un espejo y posee como método de
refrigeracion, una coraza con dos directores de flujo. Cada uno de estos tubos tiene un diametro
nominal de 1 in con una clasificacion de cédula 80. Ademas, se ha optado por utilizar acero
inoxidable AISI 316L debido a su excelente resistencia a la corrosion. Esta eleccion es
fundamental, dado que los materiales dentro del reactor se encuentran expuestos a altas

temperaturas y a posibles puntos calientes debido al lecho empacado.

5.2.1 Simulacion en ANSYS

Con el fin de verificar la eficiencia y las fiabilidades del disefio planteado, se presenta una
simulacion en ANSYS [52], mediante el modulo fluent, en donde se pudieron observar diversos
parametros del proceso, tales como temperaturas, presiones y flujos en diversas zonas del proceso

y el comportamiento de las caidas de presion, debido al lecho empacado dentro.

En la figura 31 se presenta el mallado del reactor propuesto para el proceso llevado a cabo en el

simulador.



Figura 31

Mallado del reactor

Nota. Se presenta el mallado del reactor requerido para llevar a cabo el

método de volumen finito

Posteriormente, se procede a colocar algunas condiciones de frontera, tales como temperatura a
450°C, o flujos de entrada de hidrégeno de 1 kg/h, generando los graficos observados en las figuras

32, 33 y 34, en donde se presentan los resultados de la simulacion llevada a con en fluent.
Figura 32

Flujo de hidrdgeno a través del reactor

Nota. Se presentan resultados del flujo mésico de hidrd- geno a lo largo

del reactor.



En la figura 33 se observa la caida de presion del hidrégeno a lo largo de la tuberia, debido al
contacto con el lecho empacado al interior, lo que genera una disminucion del 40.5 % de la presién

al interior de los tubos, lo cual es un pardmetro importante a considerar.

Figura 33

Presion a lo largo del reactor

Nota. Se presenta el resultado de la presion a lo largo del reactor

Figura 34

Datos de temperatura a lo largo de los tubos del reactor

Nota. Se presenta el resultado de la temperatura a lo largo de los tubos.



Por otro lado, en la figura 34, se observa una distribucién parcialmente uniforme de la temperatura
a lo largo del tubo, debido a 2 factores importantes; el primero podria ser la distribucion uniforme
del lecho empacado a lo largo de las tuberias y el segundo se debe al calentamiento-enfriamiento
de la corriente que se encuentra por coraza, cuyo objetivo fundamental es asegurar un proceso

isotérmico al interior del reactor, lo que mejora la eficiencia del proceso.

Cabe recalcar que el punto que requeriria mayor refuerzo mecanico se encuentra en la zona inferior
derecha de la tuberia, previo al ingreso por el espejo, debido a la turbulencia que genera el fluido
al ingresar por la tuberia, por lo que es un punto que requiere un factor de seguridad mayor, con el

fin de asegurar un buen funcionamiento del equipo.

El espejo de intercambiador de calor también requiere de ser resistente y con poca deformacion,
para no generar sobresfuerzos en la tuberia o pandeos por el peso del fluido o de la misma tuberia.
En adicidn, es requerido realizar una limpieza con diéxido de carbono, con el fin de evitar posibles

atascamientos en la tuberia.

En anexos se presentan los planos pertinentes que permiten el correcto funcionamiento de ambos
sistemas (electrolizador y reactor), lo cual desarrolla satisfactoriamente el tercer objetivo cuyo fin
era el de realizar el dimensionamiento de los equipos necesarios para el proceso de generacion y
almacenamiento energético de hidrégeno, que permita evaluar la viabilidad técnica, mediante el

empleo de la simulacion llevada a cabo en el modelo matematico planteado en el capitulo anterior.



6. CONCLUSIONES
A lo largo de este proyecto se presentaron evidencias de la capacidad del hierro para almacenar
hidrogeno, por tanto, el hidrogeno generado y almacenado mediante el proceso de steam iron puede
utilizarse como una forma de almacenar energia producida a partir de fuentes renovables, como la
energia solar o eblica, lo que permite una mayor flexibilidad en el suministro y demanda de energia

a nivel nacional e internacional, partiendo del disefio conceptual realizado.

Por otro lado, es de vital importancia llevar siempre control de la corriente eléctrica y la
temperatura para el caso del electrolizador, ya que mediante estos pardmetros se puede regular el
flujo masico de hidrdégeno generado y a su vez, la cantidad de 6xido de hierro requerido para
almacenar este mismo, ademas la temperatura define en gran medida la eficiencia del proceso y la
durabilidad de la membrana. Emplear celdas tipo PEM pequefias permite reducir el incremento de
la temperatura y mejora la eficiencia que, si se utilizase una de mayor tamafio, ya que esto

repercutiria en mayores puntos calientes y peligrosidad para el personal en la zona.

Adicionalmente, mediante los andlisis CFD llevados a cabo, se observa una distribucion uniforme
en la placa colectora, por lo cual permite un incremento significativo en la eficiencia del proceso
y mejora la estabilidad del mismo. Consecuente a ello, durante la simulacion de flujo en el reactor
se observa una distribucion relativamente uniforme de la temperatura a lo largo del lecho
empacado, debido a la porosidad escogida (0.5) y al disefio del reactor propuesto, el cual permite

un mejor rendimiento de la reaccion.

Se estudié la capacidad de generacion de hidrogeno dentro de Termozipa, en funcién de las
condiciones que se tienen del agua, tales como la temperatura o la conductividad catiénica, por lo
que se pudieron identificar ventajas adicionales en la operacion segun los requerimientos del
mercado energético nacional, incrementando la confiabilidad de la planta y aprovechando la
capacidad de esta para generar continuamente agua desionizada.

Durante el modelo matematico de ambos procesos, se evidencian las eficiencias de los mismos,
mediante la grafica de voltaje vs corriente para el electrolizador y el grado de reduccion vs tiempo
para el reactor, que permite evidenciar que ambos procesos son eficientes y viables técnicamente

segun la configuracion planteada en este proyecto.



Cabe recalcar que se requiere CO2 como subsistema adicional para extraer e ingresar las particulas
de hierro al reactor, haciendo uso de un ventilador o un compresor que permita movilizar estas
particulas a la reaccion y que no vaya a presentar algin tipo de afectacion al sistema reactivo
interno y permita limpiar posibles residuos o materiales extrafios que pueda haber. Se recomienda
adicionalmente verificar continuamente la integridad de las tuberias de acero inoxidable, con el
fin de validar espesores para poder detectar posibles roturas y realizar cada cierto periodo de

tiempo limpieza &cidas y alcalinas.
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