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Resumen. El presente trabajo se inicia con comentarios sobre resultados obtenidos y presentados en otros congresos sobre el
sistema propuesto para el reformador a vapor para alimentar a una celda de combustible, donde se ha presentado un reformador y
analizado sus flujos energéticos y exergéticos, asi como también el rendimiento térmico y exergético del reformador propuesto.
Para el mismo se realiza el estudio de prefactibilidad técnica y econémica de instalacion del sistema, considerando diversos
factores. Se calcula el costo de generacién de hidrégeno para el reformador analizado. Sus resultados econémicos dependeran de
las fluctuaciones en los precios de las distintas fuentes energéticas. Se discuten resultados y se sacan conclusiones.
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1. Introduccion

Desde el punto de vista ecoldgico, se prioriza el uso de hidrégeno como combustible como fuente energética limpia
en una sociedad preocupada por la evolucion del medio ambiente y el calentamiento global del planeta. EI hidrégeno
constituye una fuente de energia limpia y muy versatil, la cual puede ser transportada, almacenada y empleada en
muchos sistemas energéticos actuales. Su utilizacion es primordial para celdas de combustible, ya que requieren de
hidrégeno para su funcionamiento. Las celdas de combustible juegan un rol decisivo en la generacién descentralizada y
emergen como una de las tecnologias de conversién de energia mas prometedoras del presente siglo. Tienen diferentes
aplicaciones que van desde la generacion eléctrica en grandes centrales de potencia, a la generacion distribuida en areas
urbanas, hasta sistemas pequefios para la generacion en las areas remotas. Las mayores ventajas son su alta eficiencia y
los bajos efectos nocivos sobre el medio ambiente que contribuiran a reducir las emisiones del diéxido de carbono y de
contaminantes atmosféricos, siendo sus desventajas la elevada inversion de capital y sus costos operacionales. (Sosa,
Silveira y Fushimi, 2002).

El hidrégeno no esta disponible como fuente de energia primaria, debiendo ser obtenido por procesado de
combustibles fosiles, como ser los hidrocarburos, o de combustibles no-fésiles, como ser la biomasa o el agua (Sosa y
Fushimi, 2000). El gas natural tiene gran potencial como productor de hidrégeno y actualmente su tecnologia esta
siendo desarrollada a gran escala. Los pronosticos indican que las reservas de gas natural alcanzarian a cubrir las
demandas solamente hasta mediados de este siglo; sin embargo se cree que el reformado de gas natural permitird
desarrollar en un corto plazo sistemas energéticos a base de hidrégeno.

Desde el punto de vista técnico, el presente trabajo se inicia con comentarios sobre resultados obtenidos y
presentados en otros congresos ENCIT 2002, COBEM 2003 y CLAGTEE 2003 sobre el sistema propuesto para el
reformador a vapor de gas natural para alimentar a una celda de combustible seleccionada. Para ello se ha desarrollado
un programa en planilla de calculo que permite el analisis masico, energético y exergético. Mediante el balance méasico
y entélpico se obtuvieron los diagramas entalpicos y exergéticos y se calculd el rendimiento del reformador, (Sosa,
Silveira y Fushimi, 2003). El diagrama define los flujos de energia en el reformador bajo diferentes condiciones de
temperatura en el rango 600 a 800°C y de presion entre 0,101 y 0,303 MPa (Sosa, Silveira y Fushimi, 2003) Para
alimentar la celda, la eficiencia de la conversion masico de gas natural en hidrégeno es aproximadamente 23 m% vy la
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del reformador cercana al 50%. La destruccidon exergética es del 25% a la temperatura de 800°C, disminuyendo a
medida que la temperatura aumenta (Sosa, Silveira y Fushimi, 2003). Desde el punto de vista econémico, el objetivo es
realizar la evaluacion termoeconémica. La planta de reformado, si bien implica un nivel de emisiones extremadamente
bajo y un ahorro sustancial de energia primaria, debe superar un analisis de rentabilidad sobre la base de los flujos
necesarios de energia, condiciones de compra de la misma, asi como de las necesidades de calor.

En el presente trabajo se realiza el estudio de prefactibilidad técnica y econdémica de instalacion del sistema,
considerando diversos factores y se calcula el costo de generacién de hidrégeno para el reformador analizado.

1. Nomenclatura

m Masa, kg m Flujo mésico, kg/s % Vol volumen por ciento, %
po Presién en el punto muerto, MPa P Presion, MPa Xz Fraccion atémica de z
H Entalpia, kJ h Entalpl'asespecifica, ki/kg t Temperatura, 'C
0 kim
PCI  Poder calorifico inferior, kJ/kg Q Calor de reaccion, kJ T Temperatura, K
o . Eficiencia del reformador,
mmas.  Eficiencia de conversion masica, %, o nex  Eficiencia exergética, %
Costo de compra de combustible a Costo de compra de GN, Costo de generacion de vapor,
Ceomp  Caldera, u$s/kWhgomp Cen u$s/kWhgy Cuapor  USS/KWhyap0r
Costo de produccion de hidrégeno, - . ~
CH2 USs/kWh r Tasa de crédito anual f Factor de anualidad, 1/afio
E Flujo de energia disponible, kW k Periodo de amortizacion ~ Hqe  Horas de operacién, h/mes
Nor  NUmero de empleados, empleado Pop Salario, u$s/ empleado Top Numero de meses, mes/afio

., Costo de operacion, Costo de mantenimiento,
Cinv  Costo de Inversion, u$s Corp u$s/kWh P Cur u$s/kWh

GN Gas natural

GLP Gas licuado de petroleo FO Fuel Oil
CH, Metano C,H¢ Etano H,O Vapor de agua
CO Mondxido de carbono CO, Dibxido de carbono H, Hidrdégeno
Supraindices
ref Reformador cald caldera
vap Vapor pers Personal

2. Proceso de reformado a vapor

Un diagrama esquematico de un reformador de vapor se presenta en la Fig. (1), en el cual se indica la seccién de
reformado, seccién primaria y la secundaria, denominada seccion de intercambio.

GAS NATURAL
HIDROGENO

SECCION de MONOXIDO DE CARBONO
INTERCAMBIO

VAPOR DE AGUA REFORMADO DIOXIDO DE CARBONO

SECCION  de

Figura 1. Esquema del proceso de reformado
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En el proceso de reformado a vapor ingresa el gas natural GN en la primera seccién y se lo hace reaccionar con
vapor de agua H,0O, siendo basicamente un sistema que convierte el gas natural esencialmente en hidrégeno en un
mecanismo de dos pasos formado por la reaccion primaria de reformado de los hidrocarburos en mayor concentracion
en el gas natural GN, metano CH, (Ec. (1)) y etano C,Hg (Ec. (2)) con produccién de hidrégeno H, y mondxido de
carbono CO.

CH; + H/O - CO +3H, Reforma de metano (D)

C,Hg+2H,O0 —>2CO+5H, Reforma etano )

El proceso acarrea la necesidad de remover el mondéxido de carbono, dado que puede envenenar al catalizador de la
celda de combustible. Para ello se han desarrollado varias técnicas, como ser intercambio agua-gas, metanizacion,
absorcion del didxido (Clarke et al.,1997). Adoptando la técnica de intercambio gas-agua (reaccion shift), el monoéxido
de carbono reacciona en la segunda seccion, seccion de intercambio, con el vapor H,O con produccién de diéxido de
carbono e de hidrégeno adicional.. Esta reaccidn secundaria se indica por la Ec. (3), donde ocurre la conversién del
mondxido de carbono CO a didxido de carbono CO,, llevada a cabo mediante un catalizador de niquel a alta
temperatura.

CO+H,0 —»CO,+ H, Reaccion de intercambio 3

3. Reformador propuesto

Para dimensionar el reformador se ha seleccionado la celda de combustible BHKW B200, desarrollada por ONSI,
la cual se trata de una planta de potencia “empaquetada” del tipo PAFC, alimentada por gas natural que en condiciones
nominales proporciona 200 kW de energia eléctrica y produce mas de 204 kW de calor util, capaz de producir agua
caliente a 60°C. Operando en condiciones nominales a maxima carga consume 54 Nm*h de gas combustible, su
eficiencia de generacion eléctrica es del 40% sobre la base del poder calorifico inferior, permaneciendo por debajo de
este valor a cargas menores. Se han considerado los datos nominales de la celda de combustible operando con gas
natural y sus valores limites volumétricos, (Sosa et al., 2003) y dimensionado considerado que se requiere a la salida
una demanda méxima de hidrégeno de 54 Nmd/h.

En el ENCIT 2002 (Sosa et al., 2002) se ha presentado el analisis del proceso desde el punto de vista
termodinamico, planteando los equilibrios termodinamicos para las reacciones de obtencién de hidrogeno a partir de
metano y etano. Mediante balances masicos y entalpicos se predijo el flujo masico de gas hidrogeno a la salida del
reformador, integrando la reaccion de intercambio y asi como también la cantidad de agua requerida para el proceso en
funcidn de la temperatura y presion de operacion del sistema. Se presentd un programa de calculo desarrollado a tal
efecto, que resulta de interés para analizar los equilibrios termodinamicos en el proceso de reformado de combustible
utilizando el método de optimizacién de la funcién energia libre de Gibbs. Se predijo una fuerte dependencia del
rendimiento de conversién a hidrdgeno con la temperatura de operacién del proceso, siendo factible a temperaturas
superiores a 622°C. No obstante, se torna de interés practico a temperaturas superiores a los 750°C con un rendimiento
de conversion del 80%, estando en concordancia con los datos técnicos (Costa y Oliveira, 2000; Ragonha, 2000 y
Silveira et al., 2001) que indican que el reformado de metano se realiza a temperaturas que varian entre 750°C y 900°C.
Se encontrd que el calor de reaccion varia aproximadamente en forma lineal con el rendimiento de conversién. El calor
generado por el proceso electroquimico en la celda es suficientemente elevado como para satisfacer la demanda cal6rica
de la reaccion de reformado para rendimientos entre el 80% y el 90%.

REFORMADOR

eficiencia
107 m* /h
82 kW

54m° /h II]
145 kw

GN conversion
50%

19 kW

Figura 2 - Esquema para las condiciones operativas 800°C y 0,101 MPa
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En el COBEM 2003 (Sosa et al., 2003) se han presentado avances del analisis termodinamico donde considerando
que la celda de combustidn opera a 800°C y 0,101 MPa de presion, la conversién de gas natural en hidrégeno result6 ser
del 23 m%, o bien 53 vol%, siendo altamente dependiente de la temperatura dado que es funcién del grado de avance de
las reacciones involucradas en el proceso. Si la presion se aumenta por encima de la atmosférica, la eficiencia resulta
menor. Por otro lado, altas temperaturas favorecen la conversion. Se realizaron calculos para temperaturas en el rango
de 600°C a 800°C y para presiones de operacién entre 0,101 MPay 0,303 MPa.

La Figura (2) muestra los datos bajo estas condiciones opertivas, donde se indica la potencia o flujo energético del
gas natural y del hidrogeno producido. La eficiencia del reformador #erm € definio mediante la Ec. (4),

PCI,, .Mk, 4)

nreform. - M b
PClgy.-men+Q

donde PCI es el poder calorifico inferior y m el flujo masico, ya sea del hidrogeno H, o del gas natural GN y Q el

flujo caldrico neto puesto en juego en el proceso.

Los autores propusieron el disefio del sistema térmico propuesto para producir hidrégeno a partir de gas natural GN
(Sosa et al., 2003), indicado en Fig. (2) y que consiste basicamente en un intercambiador de calor, un reformador
propiamente dicho, un evaporador y tres mezcladores o cdmaras de mezcla.
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Figura 3 - Esquema del sistema termico propuesto

En el CLAGTEE2003 (Sosa et al., 2003) se realizd el andlisis exergético del proceso de reformado para la
temperatura de operacion de 800°C, observandose que la eficiencia exergética es del orden del 75% y el grado de
destruccidn exergética del 25%. Las exergias asociadas a las corrientes de fluidos en el sistema, sus transferencias como
asi también las correspondientes magnitudes de destruccion de exergia para el presente analisis termoeconémico han
sido extraidas del trabajo referido.

4, Anélisis termoeconémico
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El sistema propuesto requiere del suministro al reformador de gas natural GN precalentado a la temperatura de
operacién del reformador y de vapor de agua. Esto demanda de la instalacion y puesta a punto del reformador
propiamente dicho, de un precalentador de GN y de un generador de vapor de agua (caldera). Consideraremos el
esquema indicado en la Fig. (4), diagrama simplificado del sistema propuesto en Fig. (4), donde se ha mantenido la
numeracién de la figura anterior, Fig. (3), para los estados indicados. La inversidn en equipamiento se ha considerado
la del reformador propiamente dicho, la del generador de vapor o evaporador, considerando la bomba y valvulas
necesarias, componentes auxiliares del mismo. En este trabajo no se toman en cuenta el costo de capital incurrido en la
compra e instalacion de las componentes que disminuirian la exergia destruida como ser cdmaras de mezcla,
intercambiadores, etc, indicadas en el diagrama global de la Fig. (3). Esto serd motivo de futuras investigaciones.

GN ‘ | iHidrogeno

T2 '5 i

i

i

i

i

i

i

i

A i

P H

o !

R i

A H

D !

o i

R :

!

combustible 16 @agua

i

aire

Figura 4 - Esquema simplificado del sistema térmico propuesto

4.1. Costo de produccion de hidrégeno

El costo unitario de produccion de hidrogeno ¢, involucra la compra e instalacion del reformador, su operacion
2
y mantenimiento segun la Ec. (5)

Cy, =Cit, +Co +Cit (u$s/kwh,.) ®)
4.2.1. Costo de inversién del reformador

El costo de compra e instalacion c esta dado por le Ec. (6),

e
Chy=—""—  (u$s/kWh, ) (6)
Hop-En,
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donde f es el factor de anualidad en 1/afio, | . el costo de inversién del equipamiento propiamente dicho en u$s, Hop
el tiempo de operacion del sistema en horas por afio y |'5H2 la potencia o flujo de energia disponible en el hidrégeno
producido en kW de hidrégeno.

4.2. Costo de mantenimiento del reformador C{,ﬂ
El costo de mantenimiento esta indicado en Ec. (7) Y se estimo en un 10% del de inversion del reformador

|1
Cit =01CH, =01 """  (uss/kwh, ) (")
Hop-En,

4.2.1. Costo de operacion del reformador C[

El costo de operacion Cge; es debido a los costos de produccion de vapor C?¥, de suministro de gas natural CS)

y los gastos generados por los operarios afectados a la planta y su operacién,, de acuerdo a la Ec. (8).
Col =Cop +C5°+C&P (u$s/kWh,, ) (8)

El costo operacional debido al personal C’" involucra los sueldos de empleados encargados de actividades

directivas, administrativas, de supervision y control, los salarios del personal en actividades productivas directamente y
las prestaciones de los empleados y asalariados, y se calcula de acuerdo a la Ec. (9)

9
NooTorPoe 557k, ) ®
En, Hop

C personal __
OoP -

donde Nop €es el nimero de operarios, Top €s el nimero de meses al afio, Hop €l tiempo de operacion del equipamiento
en horas/afio, Pop €s el salario (teniendo en cuenta prestaciones) en u$s/empleado y éHz el flujo de energia disponible

por el hidrégeno producido en kW.

El costo operacional por suministro de gas natural c&' se calcula de acuerdo a la Ec. (10)

Con- éGN (10)

Ew,

GN _
Cor =

(u$s/kwh,, )

donde Cgy es el costo de compra del gas natural en u$s/kWhgy, Ee la potencia o flujo de energia disponible en el gas
natural en kWgy Y |'5H2 a potencia o flujo de energia disponible en el hidrégeno producido en ugs/kwh,,

La potencia o flujo de energia disponible en el gas natural Een calculado para un caudal men €N M¥/s estara dado
por Ec. (11)

. . 11
Eon = Mo hgy (kW) (11)

donde hgy es la entalpia del combustible definido mediante la Ec. (12)

hey = PClgy, =35169  (kJ/m?) (12)
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El suministro de gas natural se realiza directamente de la red, pudiéndose utilizar tanques de almacenamiento en
zonas alejadas de la misma. No se consideran pues gastos de mantenimiento u operacién y se considera la compra
directa a través de contrato al Mercado de Gas Natural.

El costo de operacion de vapor C indicada en la Ec. (13)

Cov Eu
car =" (u$s/kwh, ) (13)
En,

donde C,,, es el costo del vapor, fzvap la potencia o flujo de energia disponible en el vapor en kW, y I'EHZ a potencia
o flujo de energia disponible en el hidrogeno producido en u$s/kwh,,

La potencia o flujo de energia disponible en el vapor generado en caldera Evap en kW,,, se calculd con Ec. (14)

. . 14
Evap = mvap 'hvap (kwvap) ( )

para el caudal de vapor myp, donde hy,, es la entalpia especifica del vapor en kJ/kgys. El costo del vapor Cy,p

indicado por la Ec. (15)

Cvap = Clcl\?{;j + CéTEpN + C'?Ae}:d (U$S/ kWhvap) (15)

involucra el costo de inversion Cfﬁ\'}’ por la instalacion de un generador de vapor (caldera y equipos auxiliares), el costo
de generacion de vapor C  asi como también costos de mantenimiento C:a° de la caldera.

El costo de inversion C " se calcula a partir de la Ec. (16)

Icald'f

Cad = ~ealdJald (g5 /KWh,,,)

16
H op* E vapor ( )

y dependera del capital invertido propiamente dicho l¢q en u$s, el tiempo de operacion de la misma Hop en horas/afio,

el factor de anualidad f y f;vapo, la potencia o flujo de energia disponible en el vapor en KWp,.

El costo de generacion de vapor en caldera CGy,por dependerd tanto del tipo y costo unitario del combustible
seleccionado, de la eficiencia de la caldera, de las horas de operacion de la misma, como también de la temperatura y
presion de salida del vapor. Este costo unitario se calcula mediante la ecuacion Ec. (17)

cuz, = SeomEeom g

(17)

vap )
E vapor

donde E.m» €s la potencia o flujo de energia disponible suministrada por el combustible a ser utilizado en la caldera en

KW omp de un caudal rﬁcomb en kgeom/S, calculada mediante Ec. (18)

(18)

Ecomb = Mcomb h (chomb)

comb

La entalpia del combustible heon, se calculé a partir del Poder Calorifico Inferior PClg,,, del combustible
seleccionado mediante la ecuacion Ec. (19)

h PCI

comb (k‘] /kgcomb) (19)

comb

El costo de mantenimiento C,f,laT'd del generador de vapor se estimé en un 10% del costo de inversion de caldera y
se calcul6 de acuerdo a la Ec. (20),
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cald cald Icald f
cad=01Ca =01 (u$s/kWh,,) (20)
H oP* E vaspor

4.2.2. Valores considerados en los calculos

Como combustible para alimentar a la caldera se han considerado gas natural GN, gas licuado de petréleo GLP y
fuel oil FO con valores de poder calorifico inferior PClcom, y costo de compra Cgomp Unitaria dados en la Tab. (1).
Cabe sefialar que se ha considerado en el calculo que durante los meses de invierno rige la restriccion a la
disponibilidad de gas natural, impuesta por la Secretaria de Energia de Argentina, por lo cual la generacién de vapor en
caldera debera realizarse utilizando fuel oil, gas licuado de petr6leo o una combinacién de ambos.

Tabla 1 - Poder calorifico inferior PClym, Yy costo unitario de compra de combustible Ceomp

Combustible PCloons Coomd
kd/kg USS/ Ton
Gas natural GN 50177 100
Gas licuado de Petroleo GLP 49455 289
Fuel Oil FO 40612 50-70

El costo de financiacion, costo correspondiente al pago de intereses originados por prestamos otorgados por las
instituciones financieras o los fabricantes de equipo para realizar las inversiones del proyecto y para el capital de
trabajo, ha sido calculada de acuerdo a la ecuacién Ec. (21), donde f es el factor de anualidad en 1/afio

_9“@@-) "
f= ¢ 1 (1/ afio) (21)

donde k es el periodo de amortizacion o Pay-back estimado en 5 afios y q esta definido por Ec. (22)

qg=1+ L (22)
100

siendo r latasa de crédito anual, evaluada en un 4%, 8% o0 12%. En la Tabla (2) se presenta un resumen de los valores
considerados en el anélisis.

Tabla 2 - Factores considerados en el analisis

Tasa de crédito anual, % r 4-8-12 NUmero de operarios Nop 3
Tiempo de operacion, horas/afio  Hgp 5000 -6000 -7000 Salario, u$s / mes Pop 200
Factor de anualidad, 1/afios f 0,225- 0,250 - 0,277  Periodo de amortizacion, afios K 5
Inversion Reformador, u$s 5000 Inversion Caldera, u$s 4000

5. Discusion de resultados

En Argentina el costo de compra del gas natural es bajo y existen importantes reservas del combustible. Esto
permite que el costo de produccion de hidrogeno in situ a partir de gas natural sea una buena alternativa y facilite la
generacion descentralizada de energia electrica por medio de caldas de combustible en zonas aisladas, sin conexion a la
red de alta tension.

El costo de produccion de hidrogeno se encuentra que es dependiente del costo de compra de gas natural y de
combustible para la generacion del en caldera. Dependiendo del precio del combustible, el costo energético de
generacion de vapor en caldera convencional varia segin el rendimiento del equipamiento. Se ha sido estimado
utilizando el programa en planilla de célculo “Costos Generacion en Caldera Convencional”, confeccionado por la UID
(2001) para este calculo. En la Tabla (2) se presentan los valores del precio de generacién de vapor en u$s/ton de vapor
generado para los tres combustibles seleccionados, gas natural GN, gas licuado de petréleo GLP y fuel oil FO, donde
se observan elevados costos para la generacion con gas licuado de petréleo.
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Tabla 3 - Costo de generacion de vapor en U$S / Ton de vapor como funcion del rendimiento de la
caldera convencional para gas natural GN, gas licuado de petrroleo GLP y fuel oil FO

Rendimiento de Precio, u$s/ton vapor
Caldera, % GN GLP FO
90 6,22 18,04 4,64
85 6,58 19,09 4,90
81 6,90 20,03 5,14

Los costos de produccidn de hidrogeno se indican en la Tab. (4) para los tres combustibles seleccionados para un
tiempo de operacion de 5000 horas por afio.

Tabla 4 - Costo de produccion de hidrogeno como funcién del rendimiento de la caldera convencional
para gas natural GN, gas licuado de petrroleo GLP y fuel oil FO

Rendimiento de Precio, u$s/kWh
Caldera, % GN LPG FO
90 0,0906 0,1034 0,0889
85 0,0910 0,1045 0,0891
81 0,0914 0,1055 0,0894

Si bien el costo del fuel oil es notoriamente inferior al del gas natural, el costo de produccién de hidrogeno es
similar en ambos casos, dada la diferencia de poderes calorificos entre ambos combustibles. El gas licuado de petréleo
presenta un costo de produccién mayor.

Corriendo el programa para el numero maximo de horas de operacion al afio, 7000 hs, resulta una disminucion del
costo de aproximadamente el 10% para los tres combustibles.

Cabe sefialar que se considera que la vida Gtil estimada del equipamiento es de diez afios, se ha considerado en este
estudio un periodo de amortizacion de 5 afios.

En Argentina existen estudios tendientes a analizar la factibilidad de generacion por electrolisis utilizando los
fuertes vientos de la zona patago6nica. Este método si bien es mas amigable desde el punto de vista ecolégico trae
aparejado el problema extra del elevado costo de transporte por tuberias hasta los centros de consumo, no siendo en el
presente econémicamente viable. El costo de produccién de hidrogeno por el método de reformado a vapor in situ es
menor al del hidrdgeno obtenido a través de fuentes renovables, como ser la energia etlica con un costo de
aproximadamente 0,26 u$s/kwh.

6. Conclusiones

En este trabajo se presentan conclusiones de investigaciones anteriores del proceso de reforma a vapor de gas
natural para la obtencién de hidrogeno para alimentar a una celda de combustible, donde se ha realizado el anélisis
termodinamico y propuesto el sistema térmico para el reformador. Se realiza el analisis termoeconémico del mismo, del
cual pueden enunciarse las siguientes conclusiones:

e Elandlisis termoecondmico resulta adecuado para analizar la factibilidad del reformador propuesto.

e La implementacion del reformador para alimentar a una celda del tipo PAFC de 200 kW es factible
econémicamente, si se seleccionan adecuadamente las condiciones operativas del reformador.

e El sistema para la generacion de hidrogeno in situ para demandantes de hidrégeno para alimentar a una celda de
combustible es una alternativa eficiente.

e A medida que aumenta el rendimiento del generador de vapor aumenta el ahorro de energia primaria y disminuye
significativamente el precio de la generacion de vapor. El uso de gas licuado de petréleo triplica el costo de
generacion respecto del gas natural con su incidencia no tan marcada en el precio de generacion de hidrogeno.

e El costo de produccion de hidrogeno por reforma a vapor es significativamente menor que el de generacién via
electrolisis.
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Abstract. The present work begins reviewing results presented in other congresses concerning the natural gas steam
reforming system proposed to obtain hydrogen in order to feed to a fuel cell, where the energetic and exergetic flows,
as well as the thermal and exergetic efficiency were calculated. For this system technical feasibility and economical
analysis were carried out. Hydrogen generation cost was calculated for the proposed reformer and the economic
performance depends on energy prices fluctuations. Results are discussed and conclusions presented.
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