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Resumen: Se propone un modelo semifísico de base fenomenológica (MSBF) para el proceso de reformado de bioetanol
con vapor de agua para la producción de hidrógeno en un microrreactor tipo monolítico de tres etapas (deshidrogenación
de etanol, reformado de acetaldehído y desplazamiento con vapor de agua). El modelo desarrollado consta de 16 ecuacio-
nes diferenciales para cada partición del reactor, con lo que se logra representar la evolución temporal y espacial de las
fracciones molares de los compuestos involucrados en el proceso y la temperatura de la fase gaseosa en cada partición.
La simulación del modelo permitió verificar su validez con los resultados experimentales reportados en la literatura.

Palabras clave: Reformado de etanol, producción de hidrógeno, modelado semi-físico, microrreactor, simulación de
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Phenomenological Based Model of Ethanol Reforming Using
Steam

Abstract: This document proposes a phenomenological based semi-physical model (PBSM) for ethanol reforming pro-
cess in a three-stage (ethanol dehydrogenation, acetaldehyde reforming and water-gas-shift) low-temperature monolithic
micro-reactor. The integrated model consists of 16 differential equations for each partition, representing the time and
space dynamics of each species molar fractions and gas phase temperature on the three stages of the process. This model
is fitted to represent correctly the kinetic and transport phenomena inherent to the process and the species involved as
well as the effects of temperature change on process variables. The model simulations allow to verify the model validity
regarding experimental data obtained from the literature.

Keywords: Ethanol reforming, hydrogen production, semi-physical modeling, micro-reactor, process simulation.

1. INTRODUCCIÓN

Aproximadamente, el 80% de la demanda energética mundial es
satisfecha por los combustibles fósiles, dichas fuentes de energía
tienen asociadas una alta emisión de gases de efecto invernadero
(fundamentalmente dióxido de carbono). Además, estas fuentes
fósiles de energía están limitadas, por ser un recurso no renovable
lo que implica que a futuro se presente un agotamiento de los
hidrocarburos en el mundo.

En los últimos años, han surgido alternativas a partir de recursos
renovables que permiten dar solución a los problemas de las
fuentes de combustibles fósiles, entre las cuales se destacan
las celdas fotovoltaicas, los aerogeneradores y las celdas de
combustibles. Estas últimas han captado una mayor atención en
términos de investigación tecnológica, siendo las celdas PEMFC
(proton-exchange membrane fuel cell), las más destacadas por
introducir mejoras en términos de eficiencia energética y selec-
tividad en el transporte de los iones hidronio (H+). Estas celdas
utilizan hidrógeno gaseoso como combustible, por lo que la

demanda inmediata es por procesos que produzcan hidrógeno de
manera limpia. Aparecen en este grupo los procesos de reformado
de etanol como promisorios y de alto rendimiento, con la ventaja
de disponer de etanol desde procesos fermentativo a partir de
biomasa (García, 2012).

Existen diferentes estudios (García, 2012; Akande et al., 2006),
que dan cuenta de la eficiencia del proceso de reformado de etanol
con vapor de agua para la producción de hidrógeno molecular, el
cual luego se usa como alimento para pilas de combustible. El
proceso de reformado, específicamente el reformado de alcoholes
con vapor de agua para la producción de hidrógeno, es un
sistema complejo en el que se presentan múltiples reacciones.
Particularmente, en Francesconi (2008) el reformado se hace con
temperaturas de operación superiores a 503 K, siendo el metano,
óxidos de carbono e hidrógeno los principales productos. La pu-
reza final del hidrógeno que se obtiene depende de la ocurrencia
o no de reacciones indeseadas, especialmente las reacciones que
tengan como productos al metano, acetona y etileno, puesto que
compiten con el hidrógeno molecular por el hidrógeno atómico.
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En la actualidad, el proceso de reformado de etanol se lleva
a cabo en reactores catalíticos de tamaño laboratorio (García,
2012). Generalmente, los catalizadores usados en el reformado de
etanol consisten en un metal soportado en un óxido inorgánico.
El soporte ejerce una influencia importante sobre el proceso
actuando como elemento dispersante y estabilizante de las
partículas metálicas del catalizador. La elección del soporte
es un factor clave para una buena estabilidad del catalizador,
teniendo un efecto muy fuerte sobre la actividad y la selectividad
del metal (Fogler, 2004). El escalado a nivel industrial de los
reactores catalíticos ha sido un paso limitante, principalmente
por el correcto dimensionamiento de los volúmenes del reactor,
los caudales de alimento y por problemas de operación como las
sobrepresiones, puntos calientes en el reactor, compactación del
catalizador y obstrucciones en el reactor (Francesconi, 2008).
Estos problemas se pueden solucionar contando con un modelo
lo más preciso posible del proceso. Contando con el modelo,
el diseño, el escalado y la operaicón pueden optimizarse para
resolver los problemas de la catálisis.

El proceso de reformado de etanol con vapor de agua resulta
particularmente difícil de modelar debido a la existencia de
varios catalizadores en el reactor, así como múltiples reacciones y
variables de proceso involucradas. Sin embargo, existen trabajos
que ofrecen una interpretación efectiva de la cinética química,
lo que es un punto de partida para abordar el modelado del
reactor. Cifuentes et al. (2019) proponen un modelo no isotérmico
tridimensional para un reactor de reformado de etanol de paredes
catalíticas. La base para ese modelo es una simualción en CFD
(computational fluid dynamics). Los autores modelan mediante
diferencias finitas tres reacciones bajo diferentes condiciones de
operación. Los resultados de la simulación del modelo arrojaron
un rendimiento máximo de producción de hidrógeno de 80% a
una temperatura de 1150 K y una presión de 4 bar. Por su parte,
en Afolabi et al. (2021) reportan el reformado de etanol usando
un modelo micro-cinético validado con datos experimentales de
un reformado sobre un catalizador de Ni/SiO2.

La mayoría de los modelos propuestos en la literatura para el
proceso de reformado de etanol con vapor de agua en un reactor
de paredes catalíticas, se ha enfocado en ecuaciones diferenciales
(EDs) de segundo orden en el espacio y en el tiempo, con ajuste
paramétrico desde datos experimentales (Cifuentes et al., 2019).
Esa tendencia, aunque efectiva y confiable, intefiere directamente
en la interpretabilidadad del modelo y presenta una mayor difi-
cultad en términos de simulación e interpretablidad, comparada
con modelos que usan EDs de primer orden. Siguiendo esa línea,
el presente trabajo aborda el modelado del proceso de reformado
de bioetanol para la obtención de hidrógeno, pero usando EDs de
primer orden, con parámetros concentrados.

El modelo obtenido es una herramienta para diseñar, escalar y op-
timizar la operación del proceso. Con esto, se facilita la toma de
decisiones en las aplicaciones futuras de esta tecnología para la
producción de energías limpias. Este trabajo está organizado de la
siguiente manera: en la Sección 2 se presenta la pre-construcción
del modelo, que comprende los pasos 1 y 2 del procedimiento de
modelado que se sigue (Alvarez, 2017). Luego, en la Sección 3

se desarrolla la construcción del modelo (pasos 3 a 7), mientras
que en la Sección 4 se finaliza la aplicación del método con la so-
lución y validación del modelo (pasos 8 a 10). Se cierra con las
conclusiones y trabajos futuros.

2. PRE-CONSTRUCCIÓN DEL MODELO

Este es el primer bloque de desarrollo del modelo siguiendo la
metodología mencionada para el modelado. Se recurre a presentar
el modelo por bloques para hacer más clara su deducción.

2.1 Descripción del proceso y objetivo de modelado

El proceso a modelar es el reformado de bioetanol con vapor de
agua, del cual se obtienen hasta seis moléculas de hidrógeno (H2)
por cada molécula de etanol (C2H5OH). La reacción global del
proceso (Ecuación (1)) implica el rompimiento de un enlace C−
C, por lo cual es necesario el catalizador adecuado y la energía
disponible suficiente.

C2H5OH + 3H2O → 6H2 + 2CO2 (1)

El proceso de reformado se lleva a cabo en un reactor monolítico
de tres etapas, cilíndrico de material cerámico, al cual se alimenta
etanol y agua, ambos como vapores. El reactor tiene un calenta-
miento externo para garantizar la temperatura de operación, lo
que se logra desde el paralelepído cerámico que contiene al canal
cilíndrido. Este tipo de reactores ofrecen alta área superficial en
comparación con el volumen del reactor. Los canales de bajo
diámetro, hacen que los recorridos radiales de transferencia de
masa entre la fase gaseosa y la superficie del sólido sean muy
cortos. Las paredes de los canales tienen diferentes catalizadores
adheridos, dependiendo de la etapa. En el caso que se trata en
este trabajo, las zonas son: i) la de entrada, donde ocurre la
deshidrogenación del etanol, para lo que se usa dióxido de estaño
como catalizador (SnO2), ii) la intermedia, en la que se da el
reformado del acetaldehído sobre un catalizador de cobalto-
hierro, y iii) la final, en la que sucede el desplazamiento con
vapor de agua, usando óxidos férrico y crómico (Fe2O3 y Cr2O3,
respectivamente) como catalizadores.

García (2012) presenta la caracterización de los catalizadores bajo
condiciones de reacción in situ, usando espectroscopía infrarroja,
demostrando que las reacciones que predominan en un proceso
de reformado de etanol con vapor de agua son las que se discuten
en la Tabla 1. Allí también se reportan las ecuaciones cinéticas
para tales reacciones.

El objetivo del modelo es representar los cambios de las con-
centraciones de todas las especies involucradas en las reacciones
químicas, a medida que fluyen por los canales del reactor en
dirección axial. También se deben predecir los cambios de
temperatura, tanto del sólido como del gas. Estos cambios se dan
en respuesta a los cambios en las condiciones operacionales del
proceso.
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Tabla 1. Reacciones involucradas en el proceso de reformado de etanol1

Deshidrogenación
de etanol

Reformado
de acetaldehído

Desplazamiento
vapor de agua

Zona del
reactor

Primera etapa del
reactor

Segunda etapa del
reactor

Tercera etapa del
reactor

Ecuación
química

C2H5OH → H2 +
C2H4O

C2H4O + H2O →
3H2 + 2CO

CO + H2O →
CO2 +H2

Tipo de
cataliza-
dor

SnO2, dióxido de
estaño

Co(Fe) − Cr2O7,
Cobalto-hierro

Fe2O3 − Cr2O3,
óxido férrico y
óxido crómico

Cinética
de
reacción

r =−k× pC2H5OH r =−k× pCH3CHO r = −k×
(pCO× pH2O(

1− 1
Keq

)
×

pCO2×pH2
pCO×pH2O

Caracte-
rísticas
destaca-
bles

El H2 generado en
esta etapa crea at-
mósfera reductora
sobre catalizador
de segunda etapa

Soporte de óxi-
do de zinc dopado
con sodio

Posible que se de
desde segunda eta-
pa, pero a veloci-
dad despreciable.

1 (Sierra et al., 2017)

2.2 Hipótesis de Modelado y Nivel de Detalle

La hipótesis de modelado en este caso corresponde a la de un
reactor de flujo pistón (plug flow reactor PFR). A medida que
los reactivos avanzan axialmente a través del canal, los perfiles
de concentración, temperatura y velocidad de reacción cambia.
A escala macroscópica, los reactivos fluyen mayoritariamente
de forma axial a través de canales internos del monolito. Sin
embargo, a escala mesoscópica se presenta transporte radial
de reactivos hasta la capa límite hidrodinámica adherida al
catalizador sólido. Desde el gas, existe transferencia de masa de
los reactivos hasta la superficie del catalizador, donde se adsorben
sobre los sitios activos del catalizador. Tras esto, se da la reacción
y luego los productos desorben primero a la capa límite y tras eso
existe transferencia de masa de esos productos al bulto del gas.
Los productos del proceso como un todo son: hidrógeno (H2),
acetaldehído (C2H4O), dióxido de carbono (CO2) y monóxido de
carbono (CO) (García, 2012).

Esta hipótesis se cumple en toda la trayectoria (las tres etapas) de
los fluidos en el canal. Para plantear el modelo se consideran n
rodajas o cortes transversales del reactor, las que consideradas en
serie conforman todo el reactor. El fenómeno se modela en escala
macroscópica, ya que cada rodaja al interior de un canal del reac-
tor (sección transversal del reactor según el modelo PFR) conserva
un orden de magnitud macroscópico (unos cuántos milímetros).
La partición en rodajas hace que se tenga un modelo de paráme-
tros distribuidos, es decir, cada rodaja tiene sus propios paráme-
tros. Sin embargo, se asume agitación perfecta en cada partición,
por lo que en cada una los parámetros son concetrados (lumped
parameters). Los supuestos que complementan esta hipótesis de
modelado son:

• El perfil radial de velocidad (flujo en bulto de la fase) se de-
sarrolla en una longitud tan corta desde la entrada al canal,

que resulta despreciable en comparación con el trayecto total
de flujo.

• Por la igualdad dimensional de los canales, todos tienen un
mismo comportamiento hidrodinámico.

• La conducción axial de calor en el sólido es despreciable de-
bido a la alta conductividad del mismo.

• El fenómeno de flujo turbulento a través de cada rodaja impli-
ca que los cambios de concentraciones debido a las reaccio-
nes químicas sean homogéneos en todo el volúmen de con-
trol, es decir, la concentración de cada compuesto al interior
de cada rodaja es homogéneo.

• La presión al interior del reactor es uniforme y constante,
debido a la longitud pequeña del mismo.

• No hay acumulación de sustancias en ninguna de las parti-
ciones, ni en la capa límite gas-superficie del catalizador.

2.3 Definición de los Sistemas de Proceso

El reactor monolítico de reformado de bioetanol tiene etapas
físicas diferenciadas: tres secciones con diferentes catalizadores
depositados en la pared interior del canal. Eso sugiere una parti-
ción inmediata en tres sistemas de proceso. Pero como el modelo
hace el seguimiento de las variables durante todo el recorrido de
la sustancia por el reactor, se realizan particiones virtuales más
finas en el sentido axial. En cada una de esas particiones virtuales
se consideran dos sistemas de proceso que incluyen todas las
fases involucradas. En la Figura 1, se muestran las corrientes de
entrada y salida al canal del reactor, así como los dos sistemas de
proceso. Eso se ilustra para dos particiones contiguas i− 1 e i,
en la etapa intermedia, aclarando que se toma el mismo tipo de
particiones para las otras dos etapas.

Los dos sistemas de proceso que se consideran para la construc-
ción del modelo son los siguientes:

• Sistema de proceso I (SdeP I). Está formado por el sólido
y volumen de gas en los poros del catalizador. El sólido es
todo el material cerámico del que está compuesto el mono-
lito. El gas es el que ocupa los espacios vacíos en el catali-
zador depositado sobre la cara interna de cada canal. Es en
estos poros del catalizador adherido en la cara interna del ca-
nal, donde ocurren las reacciones químicas. Como esa masa
de gas es despreciable comparada con la masa del sólido, se
asume que todo el intercambio de calor se da solo con el só-
lido. Esto implica que el gas contenido en este SdeP I está a
la misma temperatura que el sólido, puesto que alcanza ins-
tantáneamente el equilibrio térmico con el sólido.

• Sistema de proceso II (SdeP II). Lo forma la fase gaseo-
sa del flujo en bulto del reactor o corriente principal de gas
que viaja por el canal. Esta fase muestra el flujo continuo de
materia entre la entrada y la salida total del reactor. En ella
cambian las composiciones de los compuestos a medida que
ocurren las reacciones químicas en el SdeP I, medidante la
transferencia de masa de reactivos a la superficie del catali-
zador y de productos desde esa superficie al bulto del gas.
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Figura 1. Sistemas de proceso tomados para el desarrollo del modelo. Las flechas
gruesas indican intercambio de energía y las flechas delgadas corresponden a

flujos de masa

3. CONSTRUCCIÓN DEL MODELO

Este es el segundo bloque del método para obtener un MSBF. En
este bloque se obtienen las ecuaciones del modelo.

3.1 Aplicación de principio de conservación

El principio de conservación es la base fenomenológica de los
MSBF. Para aplicar dicho principio a todos los sistemas de pro-
ceso declarados, se recuerda que en cada rodaja i existen cuatro
flujos, dos en bulto: i− 1 de entrada desde la partición o rodaja
i− 1 y el flujo i de salida de la rodaja i, y dos mesoscópico por
transferencia de masa: is de reactivos del bulto del gas al poro en
el catalizador (SdeP I) y el flujo ie de productos de reacción desde
el poro del sólido al gas.

3.1.1 Sistema de Proceso I: sólido y gas en poros

En este SdeP, ocurren las tres reacciones propias de cada etapa del
reactor monolítico. La corriente de entrada is lleva los reactivos
desde el bulto del gas hasta el volumen de gas en los poros de la
superficie del catalizador. Los productos resultantes de la reacción
son devueltos por la corriente ie al bulto del gas. Ese mecanismo
se observa en la Figura 1. Los balances en este SdeP I son como
siguen.

Balance de masa total:
Este balance (Ecuación (2)) se hace sobre el gas contenido en los
poros, pues la masa del sólido que forma el monolito no cambia.

dNG,I

dt
= ṅis − ṅie +

6

∑
j=1

3

∑
k=1

σ j,k rk (2)

donde: NG,I son las moles totales de gas en el SdeP I, ṅT ,is y ṅT ,ie
son el flujo que viene del bulto del gas y el flujo que retorna
a dicho bulto del gas, respectivamente. σ j,k es el coeficiente
estequiométrico de la sustancia j (seis compuestos: etanol (et),
agua (agua), acetaldehído(Acetal), hidrógeno (H2), dióxido de
carbono (CO2) y monóxido de carbono (CO), en la reacción k y
rk es la velocidad de la reacción k.

Balance de masa por componente:
Estos balances dependen de la etapa del reactor analizada,
puesto que en cada una de ellas existen diferentes compuestos y
catalizadores involucrados. Considerando agitación perfecta en
cada partición y con los coeficientes estequiométricos de cada
sustancia en cada reacción balanceada, los balances se presentan
en las Ecuaciones (3), (4), (5), (6), (7) y (8).

Etanol:

dyet,ie
dt

=
1

NG,I

(
yet,is ṅis − yet,ie ṅie − r1− yet,is ṄG,I

)
(3)

Agua:

dyagua,ie

dt
=

1
NG,I

(
yagua,is ṅis − yagua,ie ṅie − r2− r3

−yagua,ie ṄG,I

)
(4)

Hidrógeno:

dyH2,ie
dt

=
1

NG,I

(
yH2,is ṅis − yH2,ie ṅie + r1 + 3r2 + r3

−yH2,ie ṄG,I

)
(5)

Acetaldehído:

dyAcetal,ie
dt

=
1

NG,I

(
yAcetal,is ṅis − yAcetal,ie ṅie + r1− r2

−r3− yAcetal,ie ṄG,I

)
(6)

Dióxido de carbono:

dyCO2,ie
dt

=
1

NG,I

(
yCO2,is ṅis − yCO2,ie ṅie + r3

−yCO2,ie ṄG,I

)
(7)

Monóxido de carbono:

dyCO,ie
dt

=
1

NG,I

(
yCO,is ṅis − yCO,ie ṅie + 2r2− r3

−yCO,ie ṄG,I

)
(8)

En estas expresiones, y j,is y y j,ie son las fracciones molares del
compuesto j en la corriente que viene y retorna al gas en el bulto
del reactor, respectivamente. rk, con k = 1,2,3 es la velocidad de
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la reacción en la que participa el compuesto j con el coeficiente
estequiométrico que multiplica a r, que como ya se dijo, se toma
desde las reacciones químicas balanceadas. ṄG,I es el cambio en
las moles del gas en el SdeP I, un parámetro que se calcula con el
lado derecho del balance total de masa (Ecuación (2)).

Balance de energía
Este balance se debería hacer sobre el sólido y el gas contenido en
los poros del catalizador, visto como un todo. Sin embargo, como
se asume equilibrio térmico entre ese gas y el sólido, y además, la
masa del gas contenido en los poros es insignificante comparado
con la masa del sólido, el balance de energía se hace solo para el
sólido S. Eso conlleva a no considerar entrada o salida de masa,
puesto que la cantidad de gas que entra y sale a SdeP I es muy
baja. Calculando la energía total como el producto de las moles
totales NS en SdeP I, la capacidad calorífica molar del sólido C̄P,S
y la temperatura del sólido TS, se obtiene la Ecuación (9):

dTS

dt
=

(
1

NS CP,S

)( 3

∑
k=1
−rk ∆Hrk ∆Cp (TS−Tre f )− Q̇sg + Q̇as

)
(9)

siendo NS las moles del sólido que forman la pared del canal, ∆Hrk
el calor de la reacción, ∆Cp la diferencia entre las capacidades
caloríficas de productos y reactivos, Tre f es una temperatura de
referencia que arbitrariamente se asigna como 298 K, Q̇sg es el
flujo de calor del sólido al gas y y Q̇as el flujo de calor de los
alrededores del reactor al sólido.

3.1.2 Sistema de Proceso II: Fase gaseosa del bulto del gas

Este sistema de proceso contiene todo el gas que fluye por el
canal del monolito. Los balances que se obtienen se muestran a
continuación.

Balance de masa total:
Este balance de masa de masa (Ecuación (10)) se hace al interior
de los poros del catalizador.

dNII

dt
= ṅi−1 + ṅie − ṅis − ṅi (10)

Balance de masa por componente:
Se toma balance por componente para las mismas especies que
en el SdeP I. De nuevo se aplica el supuesto de agitación perfecta
en el SdeP, obteniendo los balances que se presentan en las
Ecuaciones (11), (12), (13), (14), (15), (16).

Etanol:

dyet,i

dt
=

1
NII

(
yet,i−1 ṅi−1 + yet,ie ṅie − yet,is ṅis−

yet,i ṅi− yet,i ṄII

)
(11)

Agua:

dyagua,i

dt
=

1
NII

(
yagua,i−1 ṅi−1 + yagua,ie ṅie − yagua,is ṅis

−yagua,i ṅi− yagua,i ṄII

)
(12)

Hidrógeno:

dyH2,i

dt
=

1
NII

(
yH2,i−1 ṅi−1 + yH2,ie ṅie − yH2,is ṅis

−yH2,i ṅi− yH2,i ṄII

)
(13)

Acetaldehído:

dyAcetal,i

dt
=

1
NII

(
yAcetal,i−1 ṅi−1 + yAcetal,ie ṅie − yAcetal,is ṅis

−yAcetal,i ṅi− yAcetal,i ṄII

)
(14)

Dióxido de carbono:

dyCO2,i

dt
=

1
NII

(
yCO2,i−1 ṅi−1 + yCO2,ie ṅie − yCO2,is ṅis

−yCO2,i ṅi− yCO2,i ṄII

)
(15)

Monóxido de carbono:

dyCO,i

dt
=

1
NII

(
yCO,i−1 ṅi−1 + yCO,ie ṅie − yCO,is ṅis − yCO,i ṅi

−yCO,i ṄII

)
(16)

En estas expresiones, ṄII es el cambio de las moles en el SdeP II,
parámetro que se calcula con el lazo derecho del balance total de
masa que se presenta en la Ecuación (10)).

Balance de energía
Se procede de modo similar al SdeP I, haciendo la conversión
entre la capacidad calorífica a volumen constante (típica para
gases) y la capacidad calorífica molar a presión constante se
usa para el bulto de gas. Además, se reemplaza la entalpía de
las corrientes por una función de la capacidad calorífica y la
diferencia de temperaturas respecto a una de referencia. De este
modo, se llega a la Ecuación (17):

dTi

dt
=

1
NII CP,G

(
ṅi−1 CP,i−1 (Ti−1−TRe f )

−ṅi CP,i (Ti−TRe f )+ Q̇sg

)
(17)

en la que Ti es la temperatura del bulto del gas en la partición o
rodaja i.
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3.2 Determinación de la Estructura Básica del Modelo

La estructura básica del MSBF consiste en las Ecuaciones 2 a 17,
ecuaciones que describen el proceso de reformado, mostrando la
evolución temporal de las variables de interés: concentraciones de
reactivos y productos, y temperaturas del sólido (y el gas en los
poros) y del bulto del gas. Se recuerda que estas 16 ecuaciones se
deben evaluar para cada una de las n particiones o rodajas que se
toman sobre todo el reactor.

3.3 Determinación de variables, parámetros y contantes

Desde las ecuaciones de la estructura básica que se acaban de
determinar, es inmediata la determinación de las variables, los
parámetros estructurales y las constantes del modelo, como se
describen a continuación:

Variables.

SdeP I: NG,I,n, y j,ie,n, TS,n.

SdeP II: NII,n, y j,i,n, Ti,n.

Los índices son: j = C2H5OH, CH3CHO, H2, H2O, CO, CO2.
k = deshidrogenación de etanol, reformado de acetaldehído y
reacción de dezplazamiento con vapor de agua. n número de
particiones. Con esto, el total de variables es: 8n+ 8n = 16n.

Parámetros estructurales.

SdeP I: ṅis,n, rk,n, y j,is,n, ṄG,I,n, Q̇sg,n, Q̇as,n.

SdeP II: ṅis,n, ṄII,n, y j,is,n, CP,i,n.

Estos parámetros son en total: 6n+ 4n = 10n

Constantes estructurales

SdeP I: NS, CP,S, ∆Hrk , AM , Lc.

SdeP II: CP,G, TRe f , R.

AM es el área de transferencia de masa y Lc es la longitud caracte-
rística del reactor. Las constantes son en total 8.

3.4 Ecuaciones constitutivas y de valoración

Para cada uno de los parámetros estructurales, se debe tener una
ecuación constitutiva o de valoración que permite hallar su valor
numérico (Perez et al., 2019). En la Tabla 2, se presentan estas
ecuaciones. Es importante mencionar la relación entre las velo-
cidades de transferencia de masa y de reacción química. Cuando
la velocidad de la reacción química es mayor que la velocidad de
transferencia de masa, se dice que la etapa limitante del proceso
es el movimiento de las moléculas al sitio activo del catalizador
(donde ocurre la reacción). La lentitud de la transferencia de masa
se puede deber a: i) resistencia interna por la dificultad de las
moléculas para viajar desde la superficie del catalizador al sitio
activo y ii) resistencia externa por la baja difusividad en la capa

Tabla 2. Ecuaciones constitutivas y de valoración del modelo

Descripción y fuente Expresión matemática

Número de Reynolds
(Cengel, 2002)

Re =
ρ vLc

µ

Número de Schmidt (Cen-
gel, 2002)

Sc =
µ

ρ D

Número de Peclet (Green
and Perry, 2019)

Pe =
(

Lc

16z

)
Re×Sc

Correlación para número
de Sherwood (Balakotaiah
and Westh, 2002) para un
microcanal en una confi-
guración monolítica

Sh = 2,92+

(
1,4

Pe
1
2

Sc
1
6

)

Regla de mezcla X̄ = ∑
n
i=1 yi Xi

Contenido de moles por
rodaja

NT ,SdeP =
Proda ja Vroda ja

Troda ja R

Volumen por rodaja (m) Vroda ja =
(
πr2 L

)
1000

Flujo molar de transfe-
rencia de masa (Alvarez,
2017)

ṅT ,is = Am Ky (yi)

Correlación para número
de Sherwood (Green and
Perry, 2019) para fluidos
en canales cerrados

Sh =
Ky Lc

CiDa−b

Coeficiente cinético de la
reacción de deshidrogena-
ción de etanol (García,
2012)

k1 = 84,86× e

(
−Ea

RTroda ja

)

Coeficiente cinético de
la reacción de reformado
de acetaldehído (García,
2012)

k2 = 150,3× e

(
−Ea

RTroda ja

)

Coeficiente cinético de la
reacción de desplazamien-
to con vapor de agua (Gar-
cía, 2012)

k3 = 76,8× e

(
−Ea

RTroda ja

)

Flujo de calor por convec-
ción al interior de un canal
(Cengel, 2002)

Q̇ =U Ac (Ts−TG)

Flujo de calor por conduc-
ción entre particiones con-
secutivas (Cengel, 2002)

Q̇ = k Acond
Ts,i−Ts,i−1

∆x

límite que se forma sobre el catalizador. Siempre se considera
que, por la turbulencia de la corriente de gas, la transferencia de
masa de los reactivos y productos entre el bulto del gas y la capa
límite es muy rápida. Por lo dicho, el modelo propuesto evalúa
cuál es la etapa limitante del proceso de reformado, pues como
se evidencia en la Figura 1, se da transferencia de masa en el
transporte de reactivo hacia la interface y luego de productos al
bulto de gas. La etapa limitante que se determine, es la que indica
los flujos reales de masa de esas corrientes del proceso.
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4. SOLUCIÓN Y VALIDACIÓN DEL MODELO

Esta es la parte final del modelado, según la metodología que se
sigue para obtener modelos semifísicos de base fenomenológica
(MSBF).

4.1 Grados de libertad del modelo

Del análisis del total de variables, parámetros estructurales y fun-
cionales, se evidencia que el conteo de grados de libertad da cero,
recordando que todo se evalúa para n = 100 particiones o rodajas.
Esto porque se tienen 16n+ 10n incógnitas entre variables y pa-
rámetros totales (estructurales y funcionales) y 16n ecuaciones de
la estructura básica y 10n ecuaciones constituvias y de valoración.
Se evidencia que todos los parámetros estructurales se pueden de-
terminar mendiante ecuaciones constitutivas y de valoración, co-
mo lo meustra la Tabla 2. Con los grados de libertad en cero, se
puede proceder a la formulación del modelo computacional, pues
el modelo matemático ya es solucionable.

4.2 Modelo computacional

El modelo computacional que soluciona el sistema de ecuaciones
diferenciales y algebraicas que forman la estructura total del mo-
delo resuelve cada rodaja y su evolución temperal. El flujo de la
información sigue el sentido físico del proceso, entre la entrada y
la salida del reactor. Se usó el método numérico de Euler, debido a
su sencillez e interpretabilidad, con un paso temporal de 0,01 se-
gundos. Este paso resulta suficientemente pequeño para no inducir
errores numéricos. El simulador se programó en Matlab® .

4.3 Validación del modelo

La validación del modelo se hizo con datos publicados para un
reformador real en varios trabajos (Garcia et al., 2009), (Garcia
et al., 2010) y (García, 2012). Los parámetros cinéticos se ajus-
taron para minimizar el error cuadrático entre la predicción del
modelo y el dato real reportado, respetando los intervalos repor-
tados para dichos valores. El valor de los parámetros finales del
modelo para el reformador de etanol se presentan en la Tabla 3.
Es importante remarcar que este modelo entrega la variación tem-
poral de concentraciones y temperaturas, a diferencia de los mo-
delos reportados en la literatura, que son de estado estacionario.
En la sección siguiente se presentan con detalle los resultados de
las simualciones.

5. RESULTADOS Y DISCUSIÓN

Tras tener identificados todos los parámetros del modelo, se pro-
cedió a resolverlos para el arranque del reactor, asumiendo que
todo está lleno de etanol y agua, con fracciones molares inicia-
les de 0,14 y 0,86 respectivamente. A continuación se muestran
los resultados de simulación, destacando que para usar los datos
experimentales reportados para la validación del modelo, se man-
tuvo la temperatura constante para cada etapa así: 648 K para la
etapa 1, 673 K para la segunda, y 633 K para la última. Se asume
equilibrio térmico entre el monolito cerámico-catalizador y el gas
contenido en los poros de este último.

Tabla 3. Parámetros de entrada al simulador

Parámetro Valor Descripción

Ts,1 648 Temperatura de la
primera etapa del
reactor [K]

Ts,2 673 Temperatura de la
segunda etapa del
reactor [K]

Ts,3 633 Temperatura de la
tercera etapa del
reactor [K]

ṅet,in 1,34×10−3 Flujo molar de en-
trada de etanol al

reactor
[

mol
s

]

ṅagua,in 8,21×10−3 Flujo molar de en-
trada de agua al

reactor
[

mol
s

]
L1 0,45 Longitud de la pri-

mera etapa del reac-
tor [m]

L2 0,5 Longitud de la
segunda etapa del
reactor [m]

L3 0,45 Longitud de la terce-
ra etapa del reactor
[m]

mcat,i 0,2 Masa de catalizador
contenida [g] en una
partición i

Ms,i 10 Masa de monolito
[g] contenida en una
partición i

es,i 0,0145 Espesor [m] de una
partición i

ls,i 0,03 Dimensión interior
[m] de un canal de
una partición i

La Figura 2 muestra la evolución temporal de la fracción molar
de hidrógeno (producto), en cada una de las 100 particiones
del reactor. Se inicia con la ya mencionada condición de equi-
librio: reactor lleno de etanol y agua, ambos como vapor. En
la figura, las tonalidades de las curvas representan: primera
etapa del reactor en las azules oscuras, la segunda etapa en
azul claro y verde, y la tercera etapa en las amarillas y rojas.
En la Figura (2), que representa a las curvas del hidrógeno,
allí, los lugares donde se encuentran más separadas las curvas
corresponden a cambios de etapa, puesto que cada una opera
a diferente temperatura. Para mantener consistencia con los
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Figura 2. Resultados fracción molar de hidrógeno a las condiciones de la Tabla 3

datos experimentales disponibles, no se hizo transición suave
de temperatura entre etapas. La diferencia entre las fracciones
molares de equilibrio de etanol rodaja a rodaja, es relativamente
constante en las etapas donde el etanol es reactivo. En cambio,
se observa un agrupamiento alto en las últimas rodajas, donde
el etanol pasa a ser un inerte en términos de la reactividad en la
tercera etapa. Este comportamiento contrasta con el del reactivo
(hidrógeno), para el cual se aprecian separaciones amplias entre
las fracciones de equilibrio en varias rodajas. Tal separación
se debe a que el hidrógeno está presente como producto en las
tres etapas del reactor, con coeficientes estequiométricos distintos.

Para contrastar el desempeño del modelo con los datos experi-
mentales, se define la conversión Xetanol y el rendimiento ηH2 de
reacción. El primero indica el grado de cambio del reactivo límite
y el segundo que tan eficiente es la producción del compuesto de
interés, en este caso el hidrógeno.

Xetanol = 1− ṅetanol,Ent

ṅetanol,Sal
y ηH2 =

ṅH2,Sal

6 ṅetanol,Ent
(18)

Con los subíndices Ent y Sal para indicar entrada y salida
de una partición, los resultados obtenidos para estos dos ín-
dices a partir de la simulación del modelo propuesto fueron
de Xetanol = 92,22% y de ηH2 = 94,87%. Contrastando estos
resultados con los datos presentados en Garcia et al. (2009),
que reportan valores de Xetanol = 90,47% y ηH2 = 96,35%
respectivamente, se aprecia que para ambos valores la predicción
del modelo tienen errores menores al 5%.

Una de las ventajas del modelo que se propone es que representa
muy bien la situación de no equilibrio térmico entre la mezcla
gaseosa y el monolito cerámico-catalizador. Eso permite simular
el reformado de etanol en tres etapas con variación de tempe-
raturas en la superficie del monolito-catalizador, con su efecto
sobre la fase gaseosa. Eso implica la existencia de una acción
de control, aquí tomada constante, que entrega calor desde el
exterior del reactor. Para esto, los parámetros adicionales usados
en el modelo son: i) coeficiente global de transferencia de calor

entre el monolito y la mezcla gaseosa de U = 1.000
[

W
m2 K

]
y ii)

conductividad térmica de la fase sólida (monolito-catalizador) de

k = 0,8
[

W
m K

]
.

En la Figura 3, se muestra el efecto que ejerce el ingreso de más
o menos calor, para mantener una temperatura diferente en cada
etapa del reactor. Como se observa, se reduce la conversión de
etanol, pues a la salida del reactor el etanol tiene una fracción
molar superior a 0,06. Esto contrasta con lo evidenciado en el
comportamiento adiabático pues la fracción final de etanol a la
salida del reactor está por debajo de 0,01. Este efecto se debe
principalmente a que la reacción de la primera etapa del reactor,
donde se consume etanol, es endotérmica, y por tanto, al disminuir
en este ensayo la temperatura de la etapa, se disminuye también la
velocidad de reacción. Del mismo modo, este fenómeno explica
la baja producción de hidrógeno evidenciada en la Figura 3,
cuando se compara con los resultados de la Figura 2.

En la Figura 4, se muestra el comportamiento de las temperaturas
de la interfase sólido-gas y del seno del gas, entre dos estados
estacionarios en todo el reactor en operación adiabática. En esta
condición, no entra ni sale calor del reactor. Por lo tanto, la
energía requerida o liberada en cada etapa afectará la temperatura
del sólido y del gas. Es importante denotar que estas curvas
corresponden a los valores esperados para operación adiabáti-
ca, recordando que las dos primeras etapas del reactor tienen
reacciones endotérmicas, lo que hace que las temperaturas del
sólido y de la mezcla gaseosa bajen drásticamente. Se desta-
ca, además, la similitud en las dos respuestas, mostrando que
el equilibrio térmico entre el gas y el sólido se alcanza muy rápido.

Para contrastar con la operación adiabática, en las Figuras 5
y 6, temperaturas, la concentración de reactivo y de producto,
respectivamente, cuando se usa un flujo de calor constante desde
el horno exterior al reactor de Q̇h = 227 W . Los cambios en los
perfiles de concentración de los compuestos debido al efecto del
flujo de calor proveniente del horno evidencian la necesidad de
controlar una a una las estapas, puesto que la temperatura de
cada una de ellas es crítica para lograr los objetivos del reactor
como un todo. En los resultados se observa como la producción
de hidrógeno y la conversión de etanol disminuyen al operar bajo
la condición adiabática (sin entrada o salida de calor del exterior).
Cuando se adiciona calor desde el horno exterior, las etapas con
reacciones endotérmicas se ven favorecidas. En contraposición a
esta estrategia se observa como las temperaturas de los sistemas
de proceso SdeP I y SdeP II se inestabilizan y se alcanzan valores
no deseados pues para estas condiciones existen reacciones
secundarias, por lo cual, se evidencia la necesidad de un control
de temperatura que mantenga al sistema en los rangos óptimos.

Finalmente, también se validó el modelo a partir de pérfiles
de concentración en estado estacionario en el reactor (Garcia
et al., 2010). Desde esos perfiles, se tomaron cuatro puntos a
las distancias desde la entrada del reactor que se reportan en la
Tabla 4. Se simuló el modelo propuesto en un tiempo suficiente
para alcanzar el estado estacionario y leer las concentraciones
en la partición que corresponde a las distancias mencionadas.
Las tablas muestran como el modelo presenta un error muy bajo
para la etapa de deshidrogenación del etanol, y errores bajos para
las etapas de reformado de acetaldehído y desplazamiento con
vapor de agua (Tabla 4). Se insiste en la imposibilidad de validar
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Figura 3. Resultados fracción molar de hidrógeno en operación adiabática

Figura 4. Dinámica de las temperaturas del sólido Tsólido y de la fase gasesosa Tg
en operación adiabática

Figura 5. Dinámica de las temperaturas del sólido Tsólido y de la fase gasesosa Tg
en operación Q̇h = 227 W . 3

Figura 6. Resultados fracción molar de Hidrógeno en operación Q̇h = 227W

la respuesta dinámica, pues todo lo encontrado en la literatura
son datos experimentales de estado estacionario. Sin embargo,
el contrastar los valores en estado estacionario en diferentes
puntos del reactor permite validar el modelo propuesto, puesto
que bajo las mismas condiciones de operación, el modelo entrega
valores similares de los flujos molares y temperatura al interior

Tabla 4. Comparación resultados Flujo molar de H2: Etapa de deshidrogenación
de etanol

Longitud en el
reactor

(Garcia et al.,
2010)

Modelo pro-
puesto

Primera etapa del reactor

0,135 [m] 0,00082
[

mol
s

]
0,00083

[
mol

s

]

0,27 [m] 0,0012
[

mol
s

]
0,0012

[
mol

s

]

0,405 [m] 0,0013
[

mol
s

]
0,0013

[
mol

s

]

0,45 [m] 0,0013
[

mol
s

]
0,0013

[
mol

s

]

Segunda etapa del reactor

0,6 [m] 0,0032
[

mol
s

]
0,0031

[
mol

s

]

0,75 [m] 0,0043
[

mol
s

]
0,0037

[
mol

s

]

0,9 [m] 0,0048
[

mol
s

]
0,0041

[
mol

s

]

0,95 [m] 0,0049
[

mol
s

]
0,0042

[
mol

s

]

Tercera etapa del reactor

1,085 [m] 0,0069
[

mol
s

]
0,0062

[
mol

s

]

1,22 [m] 0,0073
[

mol
s

]
0,0062

[
mol

s

]

1,355 [m] 0,0073
[

mol
s

]
0,0062

[
mol

s

]

1,4 [m] 0,0073
[

mol
s

]
0,0062

[
mol

s

]

del monolito en cada una de las etapas, respecto de los reportados
en la literatura.

6. CONCLUSIONES Y TRABAJO A FUTURO

Del análisis de las simulaciones se evidencia que, al replicar
las condiciones operativas reportadas en la literatura, el modelo
predice correctamente el comportamiento dinámico de las frac-
ciones molares de los compuestos involucrados en el proceso de
reformado. Una ventaja del modelo propuesto es que está formado
por ecuaciones diferenciales ordinarias, en vez de parciales, que
resultan de los balances de masa y energía sobre los dos sistemas
de proceso delimitados. Esto es una simplificación considerable
en comparación con los modelos comúnmente usados para este
proceso (pseudo homogéneos de segundo orden), reduciendo
así el orden de complejidad del algoritmo para la solución del
modelo y facilitando los análisis de sensibilidad de los parámetros
estructurales y funcionales del mismo.
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Los dos grandes aportes de este trabajo son la construcción de un
modelo que tiene en cuenta las limitaciones por transporte de masa
y por cinética de reacción que permite determinar las condiciones
bajo las cuales la producción de un reactor monolítico puede ser
las más adecuadas. Dicho modelo logra especificar si la limitación
del proceso es la transferencia de masa o es la reacción química.
Saber esto ayuda a implementar acciones de control más eficientes
en el reactor: manipulando el flujo de gas o manipulando los flujos
de calor. El segundo gran aporte es la capacidad de predecir todas
las trayectorias temporales de las variables de interés para un re-
formador de etanol. Esto permite predecir con precisión, no solo
la respuesta dinámica sino los estados estacionarios de este tipo de
reactor, respetando la división inherente que marcan los tres tipos
de catalizadores usados. Adicionalmente, su carácter dinámico lo
hace muy útil para plantear estrategias de control basado en mode-
lo, puesto que las simulaciones evidencian lo que la práctica con
este tipo de reactores muestra: la necesidad de controlar cada eta-
pa de forma independiente. Queda el reto de proponer estructuras
de control que manejen de forma individual pero cooperativa, las
tres entradas de calor: una por etapa.
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