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DESCRIPCION

Modulo de reactor-intercambiador con al menos dos circuitos de fluido realizado por apilamiento de placas,
aplicaciones a reacciones cataliticas exotérmicas o endotérmicas

Campo técnico

La presente invencion se refiere a reactores-intercambiadores de calor con al menos dos circuitos de fluido que
comprenden cada uno unos canales, realizados por apilamiento de placas.

Estos reactores quimicos habitualmente denominados también intercambiadores-reactores, utilizan un
procedimiento continuo segun el cual se inyecta simultaneamente una cantidad reducida de co-reactantes, en la
entrada de un primer circuito de fluido, denominado habitualmente circuito de reactivos, preferentemente equipado
de un mezclador, y se recupera el producto quimico obtenido en la salida de dicho primer circuito. El segundo
circuito de fluido, denominado habitualmente utilidad o circuito de transferencia de calor, tiene por funcién controlar
térmicamente la reaccién quimica, o bien aportando el calor necesario para la reaccién, o bien, por el contrario,
evacuando el calor liberado por esta.

La presente invencién tiene como objetivo mejorar el control térmico de las reacciones.

El objetivo de la aplicacion principal es la realizacion de reactores cataliticos, y en particular reactores cataliticos que
utilizan catalizadores so6lidos y dedicados a reacciones fuertemente exotérmicas o endotérmicas.

Mas precisamente, un reactor-intercambiador segun la invencion es particularmente adecuado para la realizacion de
procedimientos de sintesis de carburantes y combustibles, tales como el gas natural de sustitucion (acrénimo inglés
SNG por Substitute Natural Gas), el dimetiléter (DME), el metanol (MeOH), etc. a partir de hidrégeno y de 6xidos de
carbono o a partir de gas de sintesis (mezcla de hidrégeno y de 6xidos de carbono) o también de reacciones de
reformado, por ejemplo del metano.

En estos procedimientos, las reacciones son muy exotérmicas o muy endotérmicas. Por ejemplo, en el caso de
produccion de metano a partir de gas de sintesis, las principales reacciones involucradas son:

CO+3H2 -»CH4 +H20

CO2+4H2— CH4 +2H20

CO+H20— CO2 +H2
Por lo tanto, las reacciones quimicas particularmente consideradas por la invencién son las reacciones de
metanizacion de CO y/o de COz, las reacciones de sintesis del metanol y del DME, las reacciones de reformado
himedo o seco del metano o de otros hidrocarburos, las reacciones de oxidacién, o también de sintesis Fischer-
Tropsch.
A pesar de que se describe mas especificamente en referencia a la aplicacién principal de reacciones cataliticas
heterogéneas, la invencién puede también aplicarse a reacciones de catalisis homogénea en la que los reactivos se
encuentran en la misma fase que el catalizador.

De manera general, la invencién puede aplicarse a cualquier reaccion catalitica o no.

Estado de la técnica

Varios tipos de reactores cataliticos heterogéneos ya han sido objeto de numerosas realizaciones industriales.

Sin embargo, el caracter heterogéneo (polifasico) de la reaccién a producir, es decir una o varias fases reactivas y
una fase catalitica, hace dificil el dimensionamiento de los reactores, cuando se trata de garantizar un porcentaje de
conversion maxima, una buena selectividad de la reacciéon y un buen control de la temperatura a fin de limitar la
desactivacion de los catalizadores.

En el caso de reacciones cataliticas fuertemente exotérmicas, el problema del control térmico es crucial, ya que la
evolucion de la temperatura en el reactor condiciona el porcentaje de conversién y la selectividad de la reaccién asi
como la cinética de desactivacién del catalizador. En efecto, las cinéticas de reaccion son mas fuertes a alta
temperatura segln la ley de Arrhenius, pero al ser las reacciones equilibradas y exotérmicas, el equilibrio
termodinamico es mas favorable a baja temperatura.
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Se pueden clasificar en varias categorias los principales tipos de reactores conocidos para las reacciones
exotérmicas.

Se pueden citar, en primer lugar, los reactores de lecho fijo, en los que el catalizador sélido se integra en forma de
granos o pastillas. Estos reactores de lecho fijo pueden ser adiabaticos y estar dispuestos en cascada. La
exotermicidad de la reaccion se administra generalmente por una diluciéon de los reactivos en la entrada de la
primera etapa de reaccion, por ejemplo por recirculacién de los productos y por colocacién de intercambiadores de
calor destinados a enfriar la mezcla reactivos-productos entre los diferentes reactores. Esta estructura de reactores
en cascada presenta la ventaja de la simplicidad de fabricacién, pero hace dificil el control térmico para reacciones
exotérmicas y necesita la utilizacién de catalizadores estables a alta temperatura.

Se pueden citar también los reactores de tipo de lecho fluidizado o arrastrado en los que el catalizador a fluidificar
esta en forma de polvo cuyo desgaste debe controlarse. La fluidizacion del catalizador permite una buena
homogeneizacién térmica de la mezcla de reactivos en el reactor, lo que evita los puntos calientes y permite, por lo
tanto, un mejor control térmico. El inconveniente es que el volumen de, reactor dedicado a ello es mayor que en el
caso de los reactores de lecho fijo con flujo de pistén.

Finalmente, se pueden citar los reactores-intercambiadores con canales estructurados, tales como los reactores
multitubulares de tipo tubo-calandra, los reactores monoliticos y los reactores-intercambiadores de placas, en los
que el catalizador sélido se deposita generalmente en forma de revestimiento en los canales de circuito de
circulacion de los reactivos. En estos reactores-intercambiadores, la reacciéon quimica tiene lugar dentro de uno o
varios canales de circuito de reactivos enfriado continuamente por un fluido de transferencia de calor. En los
reactores de tipo tubo-calandra, el fluido de transferencia de calor circula en la periferia de canales de circulacién de
los reactivos formando un bafo de transferencia de calor. En los reactores-intercambiadores de calor de placas, los
canales de circulacién de reactivos, como los canales de circulacion del fluido de transferencia de calor, pueden
realizarse totalmente por ranurado (grabado) en una sola placa o realizados por ranurado (grabado) en dos placas
cuyo ensamblaje mutuo forma un espacio que delimita los canales. Dependiendo de la tecnologia seleccionada para
la transferencia de calor, estos reactores pueden calificarse de isotérmicos o anisotérmicos.

Por supuesto, puede considerarse la combinacion de reactores de una misma categoria o de categorias diferentes
dentro de una misma unidad de produccion, con el fin de mejorar la conversién, la flexibilidad o la valorizacién del
calor recuperado.

Por ejemplo, la patente US 4298694 propone combinar un reactor adiabatico y un reactor isotérmico para la
produccion de metano. Cada uno de los reactores trata una parte del flujo de entrada de gas. Esto permite, al mismo
tiempo, recuperar el calor de reaccion en forma de vapor sobrecalentado que se obtiene mediante un intercambio
conectado en salida del reactor adiabatico, y producir un gas de alto contenido en metano gracias a la baja
temperatura obtenida a la salida del reactor isotérmico.

En el caso de los reactores-intercambiadores, existen numerosas variantes relacionadas con la realizacion del
catalizador, que ofrecen rendimientos diferentes en términos de superficie especifica reactiva accesible al fluido,
propiedades térmicas y pérdidas de cargas.

El punto critico en el disefio de reactores-intercambiadores para reacciones fuertemente exotérmicas,
respectivamente endotérmicas, es el control de la elevacién de temperatura del punto caliente respectivamente frio
que se produce a la entrada del reactor.

A continuacién, se describen las soluciones conocidas por el experto en la técnica en el caso de reacciones
exotérmicas que utilizan un lecho fijo de catalizador, siendo estas soluciones transponibles para las reacciones
endotérmicas.

Una solucién para controlar la temperatura puede consistir en mantener la temperatura del portador de calor a un
valor bastante bajo en la entrada a fin de compensar al menos, en parte, la elevacién de temperatura del catalizador
en el punto caliente. El inconveniente de esta solucion es que, durante el avance de la reaccion en los canales, ésta
se vuelve mas lenta a causa de la menor cantidad de reactivos con respecto al catalizador, la potencia térmica
generada o consumida se vuelve menor y la temperatura del fluido disminuye, lo que limita la cinética y conduce a
un nivel de conversién mas bajo.

Para obtener una mayor conversion, conviene entonces poner en serie varios reactores-intercambiadores
isotérmicos o casi-isotérmicos. Sin embargo, en esta configuracion, es necesario controlar la temperatura del fluido
de transferencia de calor independientemente para cada etapa del reactor, lo que complica el sistema e induce a un
sobrecoste importante.

El control de temperatura puede también garantizarse mediante una reduccién de la dimensién de los canales,

siendo suficientes unas dimensiones del orden de algunos milimetros. Sin embargo, la cantidad de polvo de
catalizador que se puede introducir es entonces limitada, lo que requiere tener que hacer los canales mas largos o
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utilizar varias etapas de reaccion, en detrimento de la compacidad y al costo de las pérdidas de cargas mas
elevadas.

El control de temperatura puede también garantizarse mediante una alimentacion en niveles, a fin de que uno o
varios de los reactivos se encuentren en cantidad limitada en contacto con el catalizador en la entrada del reactor y
que, de este modo, la potencia térmica generada o consumida sea localmente mas baja que si todo el reactivo se
introdujera en la entrada del reactor.

La patente US8961909 describe un reactor-intercambiador de tipo de tubos-calandra en el que un tubo perforado
con orificios se inserta en cada tubo de circulacion de reactivos. Con estos tubos perforados, es posible inyectar s6lo
una fraccion de la cantidad total de reactivos en contacto con el catalizador en la entrada del reactor, aumentando
esta fraccion a medida que avanza en los canales reactivos. Sin embargo, el disefio de una alimentacion en niveles
es complejo en una estructura de reactor-intercambiador con un gran nimero de canales.

La patente EP3138628 describe un reactor-intercambiador de tipo de placa que presenta un apilamiento alternativo
de capa de circuito de transferencia de calor y de capas de circuito de reactivos. Los elementos de los circuitos
comprenden unos canales delimitados por unas ranuras.

El modelo DE8521746U describe un reactor de placas cuyas capas comprenden canales con una seccion de flujo
creciente.

Otra manera de controlar la temperatura es utilizar un formato de canales tal que la masa de catalizador se
distribuya mas débilmente en la entrada de los canales y después aumente a lo largo de los canales. La solicitud de
patente US 2005/0226793 utiliza tal solucion ilustrada mas particularmente en la figura 2 de este documento. El
inconveniente de esta solucién es la falta de compacidad, ya que la masa de catalizador se reduce localmente.

Una estructura de reactor-intercambiador radial permite también obtener este resultado. Tal estructura se muestra,
por ejemplo, en la figura 3 de la solicitud de patente US 2005/0226793. Los reactivos se introducen por un canal
vertical situado en el centro del reactor y fluyen radialmente, es decir perpendicularmente al canal vertical, en el
lecho catalitico. El enfriamiento puede asegurarse por tubos verticales o por cualquier otro dispositivo. Una limitacion
de esta estructura es la ausencia de modularidad, ya que no es posible apilar médulos elementales, como se podria
hacer con un reactor-intercambiador realizado por apilamiento de placas.

Existe por lo tanto la necesidad de mejorar aun mas los reactores-intercambiadores de calor, especialmente con el
fin de controlar mejor la temperatura dentro de ellos, méas particularmente durante reacciones cataliticas fuertemente
exotérmicas o endotérmicas, sin que esto se haga en detrimento de la compacidad de los reactores, del nivel de
conversion, de la selectividad de las reacciones utilizada, y de los costes de fabricacion y de facilidad de realizacion
aceptables.

El objetivo de la invencién es responder al menos parcialmente a esta necesidad.

Descripcidén de la invencion

Para hacer esto, la invencién tiene por objeto un moédulo (M) de reactor-intercambiador de calor con al menos dos
circuitos de fluido, que comprende un apilamiento que se extiende segun un eje longitudinal (X) y que comprende los
elementos siguientes:

- uno o varios elementos que forman cada uno una capa de uno de los dos circuitos de fluido, denominado circuito
de transferencia de calor, en el interior del cual esta destinado a circular un fluido de transferencia de calor,
comprendiendo cada elemento del circuito de transferencia de calor unos canales delimitados, al menos en parte,
por unas ranuras realizadas en al menos una placa;

- formando uno o varios elementos cada uno una capa del otro de los dos circuitos de fluido, denominado circuito de
reactivos, en el interior del cual estan destinados a circular al menos dos reactivos, comprendiendo cada elemento
del circuito de reactivos unos canales delimitados, al menos en parte, por unas ranuras realizadas en al menos una
placa.

Segun la invencién, los canales de circuito de reactivos presentan cada uno una seccion de flujo creciente sobre al
menos una parte de su longitud y se realizan dos canales de circuito de reactivos adyacentes invertidos uno con
respecto al otro, de tal manera que recorriendo un canal en un sentido segun el eje longitudinal (X), su seccion
geométrica aumenta, mientras que recorriendo el canal adyacente en el mismo sentido segun el eje longitudinal (X)
Su seccion geométrica disminuye.

Dicho de otra manera, la invencion consiste esencialmente en definir una geometria y una disposicion relativas de

los canales del circuito de los reactivos tales que sean todos de seccion creciente a lo largo del flujo de los reactivos,
pero con un flujo en cada canal que tiene lugar en sentido inverso al flujo en el canal adyacente.
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Segun un modo de realizacién ventajoso, la alimentacion de los reactivos y la recogida y evacuacion de los
productos se pueden realizar por unos orificios realizados en la parte inferior y la parte superior del apilamiento,
preferentemente en el centro y que alimenta una de las capas de circuito de reactivos en el extremo de apilamiento.
Segun este modo, se agrega a cada lado lateral del apilamiento un colector/distribuidor que tiene la doble funcién de
recoger los productos de reaccién que provienen de la seccién mas grande de una parte de los canales de reactivos
y de distribuir los reactivos en la seccion mas reducida de la otra parte de los canales de reactivos.

Una ventaja primordial de la invencion es que se hace posible maximizar la tasa de conversion del modulo de
reactor-intercambiador controlando al mismo tiempo la temperatura maxima del reactor en el punto mas caliente
gracias al aumento de la seccién de los canales reactivos.

Ademas, al contrario que ciertas soluciones segun el estado de la técnica, la obtencién de una tasa de conversion
maxima unida a un buen control de la temperatura no se hace en detrimento de la compacidad del reactor-
intercambiador segln la invencidn, ya que la alternancia del sentido del flujo entre los canales adyacentes permite
compensar la pérdida de seccion y, por lo tanto, reducir la cantidad de material constitutivo de las placas que es
inutil, es decir no funcional para la reaccion quimica considerada.

La ausencia de materia inutil permite ademéas una mejor resistencia a la presion, ya que los volimenes de fluidos
son mas bajos, y una mayor flexibilidad de funcionamiento ya que la inercia térmica se reduce.

Ademas, la invencion confiere un caracter modular a los reactores-intercambiadores de placas por la capacidad de
apilar un nimero variable de capas, que comprenden a su vez un nimero variable de canales.

Ventajosamente, la seccion de flujo de los canales de circuito de reactivos es creciente linealmente o en niveles de
seccion constante.

Preferentemente, la altura de cada canal de circuito de reactivos es constante.
Preferentemente,

- la altura de cada canal de circuito de reactivos es preferentemente inferior a 10 mm y mas preferentemente
comprendida entre 3 y 8 mm;

- la anchura de cada canal de circuito de reactivos es inferior a 50 mm y preferentemente comprendido entre 3 y 8
mm en la entrada de los canales y comprendido entre 5 y 40 mm en la salida de los canales.

- el nimero de canales por capa del circuito de reactivos es inferior a 100, preferentemente comprendido entre 5 y
80.

Ventajosamente, el nimero de capas del circuito de reactivos es inferior a 100, preferentemente comprendido entre
5y 80.

Segun una variante ventajosa, al menos una parte de las capas del circuito de reactivos se intercala individualmente
dentro del apilamiento entre dos capas del circuito de transferencia de calor.

Segun un modo de realizacion ventajoso, el médulo comprende en la parte superior y en la parte inferior del
apilamiento una capa de circuito de reactivos perforada en su centro por un orificio de alimentacion de los reactivos
o de recogida de los productos de reaccion, comunicando los canales de dicha capa entre si desde el orificio de
alimentacion o de recogida.

Segun este modo, los canales desembocan en los lados laterales del apilamiento, comprendiendo el médulo un
colector-distribuidor provisto internamente de deflectores que separan en dos su volumen interior, estando cada
colector-distribuidor dispuesto al final de cada lado lateral del apilamiento de tal manera que uno de los dos
volimenes separado por los deflectores alimente con fluido reactivo una parte de los canales en su seccion mas
reducida, desde una de las capas inferior y superior, y el otro de los volimenes recoja los productos de reaccion que
provienen de la otra parte de los canales en su seccion mas grande, hacia la otra de las capas inferior y superior.

Los canales del circuito de transferencia de calor pueden realizarse de manera a hacer circular el fluido de
transferencia de calor a co-corriente o a contra-corriente de los reactivos.

Cada capa de circuito de reactivos se intercala preferentemente entre dos capas de circuito de transferencia de calor
al menos en la parte central del apilamiento.
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Segun un modo de realizaciéon ventajoso, al menos una parte de los canales de reactivos se llena al menos
parcialmente con un catalizador de conversiéon en forma de polvo o de granulados, o se llena con una estructura
revestida de catalizador de conversién.

Segun este modo, el catalizador sélido de conversion es a base de niquel (Ni) soportado por un 6xido de circonio
(ZrO2) o a base de niquel (Ni) soportado por un 6xido de aluminio (Al203), o bimetalico a base de niquel (Ni) y de
hierro (Fe) soportado por un 6xido de aluminio (Al203), preferentemente Ni-Fe/y-Al203, o a base de niquel (ni)
soportado por unos 6xidos mixtos de cerio (Ce) y de circonio, preferentemente Ce0.72Zr0.2802.

La invencion tiene también por objeto un sistema de intercambiador de calor que comprende una pluralidad de
médulos de reactor-intercambiador descritos anteriormente unidos entre si, 0 que estan en serie 0 en paralelo los
unos sobre los otros y/o los unos al lado de los otros.

La invencion tiene finalmente por objeto la utilizacién de un médulo de intercambiador descrito anteriormente o del
sistema anterior para realizar una reaccién quimica exotérmica o endotérmica, preferentemente seleccionada entre
las reacciones de metanizacién de CO y/o de COz, las reacciones de sintesis del metanol y del dimetiléter (DME), de
reformado humedo o en seco del metano o de otros hidrocarburos, de oxidacién, o también de Fischer-Tropsch,

Descripcidon detallada

Otras ventajas y caracteristicas de la invencion destacaran mejor a partir de la lectura de la descripcién detallada de
ejemplos de realizacion realizada a titulo ilustrativo y no limitativo en referencia a las figuras siguientes, entre las
cuales:

- la figura 1 es una vista esquematica de frente de un elemento de un circuito de fluidos reactivos segun una primera
alternativa de la invencion, integrado en un moédulo de reactor-intercambiador de calor de dos circuitos de fluido
realizado por apilamiento de placas;

- la figura 2 es una vista esquematica de frente de un elemento de un circuito de fluidos reactivos segun una
segunda alternativa de la invencion, integrado en un médulo de reactor-intercambiador de calor de dos circuitos de
fluido realizado por apilamiento de placas;

- la figura 3 es una vista en perspectiva de un ejemplo de placa constitutiva de un elemento que forma una capa de
distribucion o de recogida del circuito de fluidos reactivos segun la invencién;

- la figura 4 es una vista en perspectiva de un ejemplo de placa constitutiva de un elemento que forma una capa del
circuito del fluido de transferencia de calor;

- la figura 5 es una vista en perspectiva de un bloque de reactor-intercambiador conforme a la invencién obtenido
después del apilamiento alterno y de ensamblaje de capas del circuito de fluidos reactivos segln la figura 3 y de
capas del circuito de transferencia de calor segun la figura 4;

- las figuras 6A, 6B y 6C son unas vistas en perspectiva que representan cada una una variante de un
colector/distribuidor de fluido de transferencia de calor que, al final, se dispone sobre uno de los lados longitudinales
del apilamiento del médulo sobre el cual desembocan los canales del circuito de fluido de transferencia de calor;

- las figuras 7A a 7D son unas vistas esquematicas que ilustran los campos de velocidad del fluido de transferencia
de calor que pueden alcanzarse segun las variantes de realizacién del colector/distribuidor;

- la figura 8 es una vista en perspectiva que representa una variante ventajosa de un colector/distribuidor de fluidos
reactivos, que al final se dispone en uno de los lados laterales del apilamiento del médulo en el que desembocan los
canales del circuito de fluidos reactivos;

- la figura 9 ilustra, en forma de curvas comparativas, el campo de las temperaturas de los reactivos que se obtienen
para una reaccion de metanizacién, en funciéon de la posicién en unos canales de fluidos reactivos de seccion
constante segun el estado de la técnica y en un canal de fluidos reactivos de seccidn creciente segun la invencion;

- la figura 10 ilustra, en forma de curvas comparativas, el porcentaje de conversién del reactivo CO2 que se obtiene
para una reaccion de metanizacion en funcion de la posicion en unos canales de fluidos reactivos de seccion
constante segun el estado de la técnica y en un canal de fluidos reactivos de seccion creciente segun la invencion;

- la figura 11 ilustra, en forma de curvas comparativas, el perfil de las velocidades de flujo de Darcy que se obtiene
para una reaccién de metanizacién en funcién de la posicién en canales de fluidos reactivos de seccidon constante
segun el estado de la técnica y en un canal de fluidos reactivos de seccion creciente segun la invencion;
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- la figura 12 ilustra, en forma de curvas comparativas, el perfil de las presiones que se obtiene para una reaccion de
metanizacion en funcién de la posicién en unos canales de fluidos reactivos de seccidn constante segun el estado
de la técnica y en un canal de fluidos reactivos de seccién creciente segun la invencién;

- las figuras 13 y 14 ilustran, en forma de curvas comparativas, el perfil del flujo molar respectivamente del reactivo
COz2 y del metano CH4 producido, que se obtiene para una reaccion de metanizacion en funcién de la posicion en
unos canales de fluidos reactivos de seccién constante segun el estado de la técnica y en un canal de fluidos
reactivos de seccidn creciente segun la invencion.

En el conjunto de la solicitud, y en particular en la descripcion detallada a continuacion, los términos “longitudinal” y
“lateral” deben considerarse en relacion con la forma geométrica de las placas metalicas que determinan la forma
geométrica del apilamiento del médulo reactor-intercambiador térmico segun la invencion. Asi, al final, los cuatro
lados longitudinales del apilamiento del médulo de intercambiador segun la invencioén son los que se extienden
paralelamente al eje X longitudinal del médulo, es decir segun la longitud L de las placas. Los dos lados laterales del
apilamiento son los que se extienden segun el eje Y lateral del moédulo, ortogonalmente al eje X, es decir segun la
anchura 1 de las placas.

Los términos “inferior” y “superior” significan la parte de debajo respectivamente del apilamiento que constituye el
médulo de reactor-intercambiador segun la invencién.

Un médulo de reactor-intercambiador de dos circuitos de fluidos segun la invencién se muestra en la figura 5.

Este médulo esta constituido de un bloque que comprende dentro unos canales 21 paralelos entre si, distribuidos en
varias capas 2 paralelas entre si y dentro de los cuales pueden circular unos fluidos de reactivos.

Segun la invencion, la seccién de los canales 21 es creciente a lo largo del eje longitudinal X del médulo y se
realizan dos canales adyacentes 21 invertido uno con respecto al otro de manera que, recorriendo un canal 21.1 en
su sentido segun el eje longitudinal X, su seccién geométrica aumenta, mientras que recorriendo el canal adyacente
21.2 en el mismo sentido segun el eje longitudinal X su seccion geométrica disminuye.

Asi, como se ilustra en las figuras 1 y 2 mediante unas flechas, la seccién de flujo de los fluidos reactivos en cada
canal 21 es creciente y en cada canal 21 el flujo tiene lugar en sentido inverso al del canal 21 adyacente.

Segun una variante de realizacion, la seccion puede aumentar linealmente, como se muestra en la figura 1.

Puede también aumentar de manera no lineal. Este aumento de seccion puede asi hacerse por niveles constantes,
como se muestra en la figura 2 para alcanzar en la salida de canal una mayor dimensién.

A titulo de ejemplo ilustrativo, sea cual sea la variante de aumento de seccion, ésta puede ser igual a 4 mm x 4 mm
en la entrada de canal y ser igual a 15 mm x 4 mm en la salida de canal.

Preferentemente, a fin de poder fabricar los canales por corte en placas de grosor constante, el aumento de seccion
se realiza Unicamente a lo ancho de los canales.

La figura 3 muestra una placa metdlica 20 de grosor constante que constituye al menos una parte de una capa 2 que
integra los canales 21, 21.1, 21.2 de fluidos reactivos segun la invencion, constituidos por las ranuras 22 de ancho
creciente en la longitud de la placa 20. Como se explica a continuacion, la placa 20 mostrada constituye una placa
por encima o por debajo del apilamiento del moédulo. Esta placa 20 esta asi agujereada de un orificio central 23 por
el cual los fluidos reactivos pueden alimentarse o los productos de reaccion evacuarse. Unas acanaladuras 24
realizadas en las paredes que separan los canales 21 permiten la llegada de los fluidos reactivos o la recogida de
los productos de reaccion en cada una de ellas.

La figura 4 muestra una placa metdlica 10 de grosor constante que constituye al menos una parte de una capa 1 que
integra los canales 11 de fluido de transferencia de calor, constituidos por las ranuras 12 paralelas entre si, de
anchura constante sobre la anchura de la placa 10. En este ejemplo ilustrado en la figura 4, las ranuras 12 y por lo
tanto los canales 11 son de seccion rectangular. Se puede también prever unos canales 11 de circulacion del
portador de calor de seccion circular, cuadrada o segun cualquier otro perfil.

Un modulo de reactor-intercambiador segun la invencién, tal como se muestra en la figura 5 se puede obtener
mediante uno de los métodos conocidos por el experto en la técnica, tales como el ensamblaje por soldadura, en
particular difusién, enroscado o soldadura de las placas 10, 20 mecanizadas.

La geometria del médulo de reactor-intercambiador descrita se presta particularmente bien a la realizacién por
ensamblaje de placas.
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Un modo de obtencion de los canales privilegiado es el ranurado por mecanizado de estos canales en las placas.
Esto puede llevarse a cabo por retirada de materia mecanica, por grabado laser o por mecanizado quimico.

Las ranuras 12, 22 de los canales 11, 21 respectivamente de fluidos reactivos o de fluido caloportador pueden ser
desembocantes en el exterior, como se ilustra en las figuras 3, 4 y 8, o no.

Se describe ahora un ejemplo ventajoso de realizacion del médulo M representado en la figura 5.

A fin de realizar un elemento 1 de un circuito de fluido de transferencia de calor, se mecaniza, en una placa metalica
1 de forma rectangular L*l, unas ranuras 12 rectas, idénticas y paralelas entre si segun la anchura de la placa. Estas
ranuras 12 se ilustran en la figura 4.

A fin de realizar un elemento 2 de un circuito de fluidos reactivos, se mecaniza, en una placa metdlica 2 de forma
rectangular L*l, idénticas entre si, unas ranuras 22 de seccién creciente segun la longitud de la placa 2. Estas
ranuras 22 se realizan invertidas unas con respecto a las otras, de tal manera que recorriendo un canal 21.1 en un
sentido segun la longitud de la placa 20, su seccion geométrica aumenta mientras que recorriendo el canal
adyacente 21.2 en el mismo sentido segun la longitud de la placa, su seccion geométrica disminuye. Estas ranuras
22 se ilustran en la figura 3.

Los canales del circuito 2 de fluidos reactivos y del circuito 1 de fluido de transferencia de calor se realizan en el
mismo momento (al mismo tiempo) por apilamiento sucesivo de placas.

- una placa maciza inferior 4, denominada de cierre, perforada por un orificio central de alimentacién no
representado, de alimentacion de los fluidos reactivos o de evacuacion de los productos de reaccion;

- una placa 20 de distribuciéon de los fluidos reactivos o de los productos de reaccion gravada de los canales de
distribucion tal como se ilustra en la figura 3;

- una placa llena intermedia de separacién no detallada;

- un apilamiento sucesivo de una placa de enfriamiento 10 mecanizada de los canales portadores de calor 11, una
placa maciza intermedia de separacion, una placa 20 de circulacién de los fluidos reactivos gravada por los canales
reactivos 21 de seccion creciente, una placa maciza intermedia de separacion y una placa 20 de distribucion
mecanizada por los canales de distribucion de los fluidos reactivos o por los productos de reaccion;

- una placa maciza superior 3, denominada de cierre, perforada por un orificio central no representado, de
alimentacion de los fluidos reactivos o de evacuacion de los productos de reaccién.

Las placas ranuradas 10, 20 y su disposicion relativa pueden realizarse de manera que las capas 2 de canales 21 de
los reactivos alternen individualmente con las capas 1 de canales 11 de transferencia de calor al menos en el centro
del apilamiento y que el flujo de los fluidos reactivos en los canales 21 estén a contracorriente, a co-corriente, a
corriente cruzada o también globalmente co-corriente o contracorriente, y localmente a corriente cruzada con el flujo
del portador de calor en los canales 11.

Cuando el conjunto de las placas se ha apilado, éstas pueden ensamblarse entre si por uno de los métodos
conocidos por el experto en la técnica, por ejemplo por soldadura-difusion, por compresién o compactacion isostatica
en caliente (CIC), por compresién uniaxial en caliente (CUC), por soldadura, por soldadura TIG, soldadura laser o
soldadura por haz de electrones.

Se recomienda el ensamblaje por soldadura-difusion por compresion isostatica en caliente (CIC) ya que permite
asegurar la soldadura alrededor de cada canal con una excelente calidad metallrgica ya que no crea zona afectada
térmicamente ni zona fundida. Resulta una buena estanqueidad y una excelente resistencia a la presion, lo que es
un criterio importante cuando se utilizan unos fluidos peligrosos y bajo presién. La técnica de compresion isostatica
en caliente (CIC), incluyendo sus etapas de realizacion, es bien conocida por el estado de la técnica.

Cuando el método de ensamblaje no permite soldar todas las placas de una sola pieza, por ejemplo cuando se
utiliza una soldadura TIG, el ensamblaje por partes es también posible.

En nuestro caso, el apilamiento se somete a al menos un ciclo de compresién isoestatico en caliente (CIC). La
técnica de compresion isostatica en caliente (CIC), incluyendo sus etapas de realizacién, es bien conocida por el
estado de la técnica. Se podra hacer referencia ventajosamente a la publicacion [1].

Preferentemente, en el caso de acero inoxidable, el ciclo de CIC se realiza:

- a una presion comprendida entre 20 y 500 bar,
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- a una temperatura comprendida entre 500 y 1200°C,
- durante un tiempo comprendido entre 15 minutos y algunas horas.

Se obtiene asi un bloque preensamblado que forma un médulo de reactor-intercambiador segun la invencién, como
se ilustra en la figura 5, que se puede facilmente controlar por otros diagndsticos técnicos como los ultrasonidos o la
radiografia.

Al final del ciclo de CIC, los canales se mecanizan a fin de abrir las ranuras (canales), después se somete
eventualmente el apilamiento a otro ciclo de compresién isostatico en caliente (CIC). Este otro ciclo se efectua para
perfeccionar la soldadura y eliminar eventualmente la porosidad residual.

Al final de los ciclos de CIC, el médulo reactor-intercambiador se mecaniza a fin de permitir la colocacion de los
colectores de gas y del portador de calor y de la instrumentacién, que comprende especialmente unos termopares y
unos sensores de extracciones por capilaridad.

En esta fase, llegado el caso, si la reaccion a realizar es catalitica, los canales 21 de circuito de reactivos son
llenados mediante catalizador de granos o en forma de polvo o bien en forma de una estructura tal como una
espuma metdlica, una ceramica, una forma de panal, un metal desplegado, etc. revestida de catalizador.

El tamafo de los granos del catalizador se selecciona para reducir los limites de difusion de los fluidos reactivos en
los granos de catalizador, en el limite de las pérdidas de cargas admisibles. Se conoce que la dimension de los
granos de catalizadores debe ser suficientemente pequeia con respecto a las dimensiones del canal, tipicamente se
recomienda generalmente una relacién de 1/20. Para limitar las pérdidas de cargas, una relacion de 1/10 sélo puede
utilizarse conservando muy buenos rendimientos.

El catalizador se selecciona segun la aplicacion considerada. Ventajosamente, para una reaccion de metanizacion,
el catalizador esta constituido de particulas de alumina gamma sobre las cuales se dispersan unos cristalitos de
niquel de tamafo nanométrico.

Cuando la reaccién a realizar dentro de un médulo segun la invencién es una reaccidon homogénea, no es necesario
llenar los canales 21 con un catalizador.

Finalmente, en cada uno de los dos lados longitudinales del apilamiento, se afiade un colector/distribuidor de fluido
de transferencia de calor.

Las figuras 6A a 6C ilustran un modo de realizacién ventajoso de colector/distribuidor 5’, 57, 5 de fluido de
transferencia de calor que comprende respectivamente un nimero de dos, tres o cuatro paredes internas 50.1 a 50.4
y capaz de hacer un fluido de enfriamiento/calentamiento globalmente a co-corriente o contracorriente y localmente
a corriente cruzada del flujo de los fluidos reactivos.

Combinando de dos en dos estos colectores/distribuidores 5, 5, 5”, 5, es posible obtener numerosas
configuraciones, en las que el numero de pasos y la velocidad del portador de calor pueden adaptarse al caudal y a
la potencia de bombeo de circulacion disponible.

Las figuras 7A a 7D muestran la orientaciéon de los campos de velocidad obtenida para un colector y un distribuidor
5,5,5", 5 que comprenden respectivamente un nimero de una, dos, tres o cuatro paredes internas.

Se procede de manera analoga para los colectores/distribuidores 6 de los cuales un modo de realizacion ventajoso
esta representado en la figura 8.

Asi, en cada lado lateral, es decir en final de apilamiento, un colector/distribuidor 6 de fluidos reactivos, como se
muestra en la figura 8, esta ensamblado de manera estanca al bloque a fin de alimentar y/o recuperar los fluidos
reactivos en cada uno de los canales 21, 21.1, 21.1 del circuito de reactivos a nivel de los extremos de las ranuras
22.

Con tal colector/distribuidor 6, los fluidos reactivos llegan por el orificio central de la capa 2 de distribucion inferior y
fluyen en las dos direcciones opuestas para llegar a los dos distribuidores/colectores 6.

Cada distribuidor/colector 6 comprende una pared 60 que forma unos deflectores que permiten asegurar
simultaneamente las dos funciones de distribucién de los reactivos y de recogida de los productos de reaccion.

Como se simboliza por las flechas en la figura 8, los fluidos reactivos son alimentados en la parte inferior del
distribuidor/colector 6 por la capa 2 de distribucion inferior y esta distribuido hacia cada canal reactivo (flechas de
linea) mientras que los productos de reaccion llegan por las salidas de cada canal reactivo 2 y después son
recogidas por la capa 2 de distribucion superior (flechas de puntos).

9
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Los distribuidores y los colectores de enfriamiento como el mostrado en las figuras 6A a 6C asi como los
colectores/distribuidores reactivos como el mostrado en la figura 8 pueden mecanizarse en la masa 0 ensamblados
por construccion mecano-soldada.

El ensamblaje con estanqueidad entre los colectores/distribuidores y el bloque del reactor se puede llevar a cabo por
unas juntas de seccion plana o térica, conocidas por el experto en la técnica o por soldadura si el desmontaje ulterior
no es necesario.

Segun el nimero de paredes internas colocado, el circuito de transferencia de calor tendra una longitud desarrollada
y una seccién de paso mas o menos grande. Estas caracteristicas pueden modificarse por la simple sustitucion del
colector en funcién de las aplicaciones consideradas y de las capacidades del grupo de enfriamiento. Reduciendo la
seccién de paso ofrecida a cada paso del portador de calor, la velocidad del portador de calor aumenta
proporcionalmente, lo que conduce a un aumento del intercambio térmico al precio de una pérdida de carga mas
elevada.

Las ventajas proporcionadas por los canales 21 de fluidos reactivos de seccion creciente, pero invertidos unos
respecto a los otros, de un canal 21.1 al adyacente 21.2 segun la invencion, son principalmente un buen control de
la temperatura de los fluidos reactivos al contacto de los catalizadores, conservando al mismo tiempo una
productividad (porcentaje de conversion) elevada, y esto con una buena compacidad del médulo de reactor-
intercambiador.

A fin de evidenciarla bien, el inventor ha procedido a simulaciones numéricas comparativas para una reaccion de
metanizacion del COz segun la ecuacion siguiente:

CO2+4H2— CH4 +2H20

Las simulaciones comparativas se realizaron con la ayuda del programado comercializado bajo la denominacion
“COMSOL Multiphysics” en un canal 20 de circuito de fluidos reactivos de longitud de 200 mm que contiene un
catalizador de niquel-alumina en forma de granos de 500 pm y alimentado por una mezcla de reactivo de
composicién molar el 80% de Hz y 20% de CO2, a una temperatura de 290°C bajo una presion de 2 bar y a un
caudal de 0,5 NL/min.

El enfriamiento por los canales 11 del portador de calor se modeliza por un coeficiente de intercambio de 500
W/m?/K entre los granos de catalizadores y la pared de las placas 10 y una temperatura exterior fijada a 290°C.

Las simulaciones comparativas se han realizado sobre tres geometrias de canal de circuito de reactivos diferentes
de los cuales dos de seccion constante segun el estado de la técnica y una de seccion creciente segln la invencion.

Asi, la primera geometria de canal esta constituida de un canal de seccion constante de 7 mm?, la segunda de un
canal de seccion constante de 28 mm? y la tercera de un canal segln la invencién con una seccién que varia
linealmente entre 7 mm? en la entrada y 50 mm? en la salida.

Los parametros principales que caracterizan el avance de la reaccion y el comportamiento térmico se miden segun
un eje paralelo a la direccion principal del canal y colocado en su centro.

Los parametros simulados son respectivamente la temperatura, el porcentaje de conversion del COz, la velocidad de
flujo de Darcy, la presion, el flujo molar de reactivo COz, y el flujo molar de CH4 producido.

Los resultados de estas simulaciones sobre estos parametros se ilustran en forma de curvas respectivamente en las
figuras 9, 10, 11, 12,13y 14.

Destaca de la figura 10 que el canal de seccidn constante de 28 mm? segln el estado de la técnica proporciona el
porcentaje de conversién de CO2 mas elevado, del orden del 95%. Sin embargo, este porcentaje de conversion se
obtiene s6lo a expensas de una muy alta elevacion de la temperatura como destaca de la figura 9 en la que la
temperatura de entrada del canal puede alcanzar mas de 660°C, lo que implicaria un envejecimiento prematuro del
catalizador.

Una posible solucion para reducir esta elevacion de la temperatura es considerar unos canales de seccion mas bajo,
a fin de limitar localmente la cantidad de catalizador y la distancia de difusién del calor. La simulacién realizada
sobre el canal de seccidn constante igual a 7 mm? segln el estado de la técnica lo demuestra ya que la reduccion de
temperatura obtenida en tal canal es muy clara con una temperatura maxima que no supera 340°C en el ejemplo
ilustrado en la figura 9.

No obstante, se constata que tal canal de seccion muy reducida tiene un efecto nefasto sobre el porcentaje de
conversion de CO:2 y sobre el flujo molar de CHa4 en la salida del canal. En efecto, como se ilustra en la figura 10, la
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conversidn cae del 95% para un canal de seccion constante a 28 mm? al 70% para un canal de seccion constante a
7 mm2,

La realizacion de canales de reactivos de seccion creciente segun la invencion aporta una muy clara mejora con
respecto a los canales de seccion constante segun el estado de la técnica. En efecto, se constata que para un canal
de reactivos cuya seccion crece linealmente de 7 mm? en la entrada del reactor a 28 mm? en la salida, la
temperatura maxima esté controlada ya que no supera 340°C, tal como se ilustra en la figura 9 y sin que se haga a
detrimento del porcentaje de conversion ya que, como se muestra en la figura 10, permanece del orden del 93%.

A la vista de la figura 12, se constata ademas que las pérdidas de cargas son también fuertemente reducidas en el
canal de seccion creciente segulin la invencion con respecto al canal de seccidon constante de 7 mm? segun el estado
de la técnica.

Otra ventaja subsiguiente relacionada a los canales de reactivos de seccién creciente segun la invencion se refiere
al llenado del catalizador, que es aun mas simple a efectuar cuando la anchura del canal es grande y cuando el
nuamero de canales a llenar es reducido. Asi, el nUmero de canales a llenar es aproximadamente dos veces mas
pequeiio para un reactor de canales de seccidn creciente de 7 mm? a 28 mm? segun la invencidén que para un
reactor de canales de seccién constante de 7 mm? segin el estado de la técnica. El riesgo de un llenado
heterogéneo de los canales que pueden conducir a malas distribuciones de caudal entre canales se reduce mas por
lo tanto con respecto a los canales segun el estado de la técnica.

Por supuesto, la presente invencion no esta limitada a las variantes y a los modos de realizacién descritos
proporcionados a titulo de ejemplos ilustrativos y no limitativos.

Los canales de reactivos pueden también presentar una geometria diferente de un motivo recto como se muestra en
la figura 1 y estar el mismo tiempo de forma alargada.

De manera general, la geometria y el tamafio de los canales, el nUmero de canales por capa y el nimero de capas
para cada uno de los circuitos de fluido pueden ser diferentes segun la naturaleza y las propiedades de los fluidos a
transportar, las pérdidas de cargas admisibles y el caudal deseado. Se pueden apilar varios elementos del mismo
circuito con el objetivo de optimizar una funcionalidad del reactor-intercambiador segun la invencién, por ejemplo el
intercambiador térmico o el caudal de uno de los fluidos.

En el ejemplo ilustrado, y para una aplicacion particular a la realizacion de una reaccion exotérmica tal como una
reaccion de metanizacion, las geometrias preferidas de los canales son las que permiten guardar una altura
constante y con una anchura que aumenta linealmente o segun otra ley. Por ejemplo, la altura de los canales puede
ser inferior a 10 mm y mas particularmente comprendida entre 3 y 8 mm. La anchura de los canales puede ser
inferior a 50 mm y mas particularmente variar de 3 a 8 mm en la entrada del reactor y de 5 a 40 mm en la salida.

El nimero de canales por capa puede adaptarse al caudal de reactivos a tratar. Es preferentemente inferior a 100 y
preferentemente comprendido entre 5 y 80.

El nimero de capas de circuito reactivo puede también ser adaptado al caudal de reactivos a tratar. Es
preferiblemente inferior a 100 y preferentemente comprendido entre 5 y 80.

El nimero de capas de fluido de transferencia de calor depende del nimero de capas del circuito de reactivos. Para
un enfriamiento éptimo, en el caso de una reaccion fuertemente exotérmica o endotérmica, es preferible disponer
una capa de circuito portador de calo a ambos lados de cada capa de reactivos al menos al centro del apilamiento
como en el ejemplo ilustrado en la figura 5.

Si el ejemplo ilustrado de los intercambiadores tiene exactamente dos circuitos de fluidos, es posible fabricar un
intercambiador de tres circuitos de fluidos 0 mas.

Un reactor-intercambiador segin la invencién que se acaba de describir esta particularmente adaptado a la
realizacién de reacciones fuertemente exotérmicas o endotérmicas. Entre estas reacciones, se pueden citar muy
particularmente las reacciones de metanizacién de CO y/o de COz, las reacciones de sintesis del metanol y del
dimetiléter (DME), de reformado hiumedo o en seco del metano o de otros hidrocarburos, de oxidacién, o también de
sintesis Fischer-Tropsch.

Referencia citada

[1]: Ala Zouaghi, «Etude de la compaction isostatique a chaud de l'acier inox 316L: Modélisation numérique a
I'échelle mésoscopique et caractérisation expérimentale», Ecole Nationale Supérieure des Mines de Paris, 2013
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REIVINDICACIONES

1. Médulo (M) de reactor-intercambiador de calor de al menos dos circuitos de fluido, que comprende un apilamiento
que se extiende segln un eje longitudinal (X) y que comprende los elementos siguientes:

- uno o varios elementos (1) que forman cada uno una capa de uno de los dos circuitos de fluido, denominado
circuito de transferencia de calor, en el interior del cual un fluido de transferencia de calor esta destinado a circular,
comprendiendo cada elemento del circuito de transferencia de calor unos canales (11) delimitados al menos en parte
por unas ranuras (12) realizadas en al menos una placa (10);

- uno o varios elementos (2) que forman cada uno una capa del otro de los dos circuitos de fluido, denominado
circuito de reactivos, en el interior del cual al menos dos reactivos son destinados a circular, comprendiendo cada
elemento del circuito de reactivos unos canales (21) delimitados al menos en parte por unas ranuras (22) realizadas
en al menos una placa (20);

caracterizado por que los canales (21) de circuito de reactivos presentan cada uno una seccion de flujo creciente
sobre al menos una parte de su longitud y por que dos canales de circuito de reactivos adyacentes (21.1, 21.2) son
realizados cabeza hacia abajo de tal manera que recorriendo un canal (21.1) en un sentido segun el eje longitudinal
(X), su seccion geométrica aumenta, mientras que recorriendo el canal adyacente (21.2) en el mismo sentido segun
el eje longitudinal (X) su seccion geométrica disminuye.

2. Médulo de reactor-intercambiador segun la reivindicacion 1, en el que la seccién de flujo de los canales (21) de
circuito de reactivos es creciente linealmente o por niveles de seccion constante.

3. Médulo de reactor-intercambiador segun la reivindicacion 1 o 2, en el que la altura de cada canal (21) de circuito
de reactivos es constante.

4. Médulo de reactor-intercambiador segln una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la altura de
cada canal (21) de circuito de reactivos es inferior a 10 mm y preferentemente comprendida entre 3 y 8 mm.

5. Médulo de reactor-intercambiador segin una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la anchura
de cada canal (21) de circuito de reactivos es inferior a 50 mm y preferentemente comprendida entre 3y 8 mm en la
entrada de los canales y comprendida entre 5y 40 mm en la salida de los canales.

6. Modulo de reactor-intercambiador segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el nimero de
canales (21) por capa (2) del circuito de reactivos es inferior a 100, preferentemente comprendido entre 5y 80.

7. Médulo de reactor-intercambiador segin una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el nimero de
capas (2) del circuito de reactivos es inferior a 100, preferentemente comprendido entre 5 y 80.

8. Mddulo de reactor-intercambiador segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que al menos
una parte de las capas del circuito de reactivos se intercala individualmente dentro del apilamiento entre dos capas
del circuito de transferencia de calor.

9. Modulo de reactor-intercambiador segin una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, que comprende en la
parte superior y en la parte inferior del apilamiento una capa de circuito de reactivos perforada en su centro de un
orificio de alimentacién de los reactivos o de recogida de los productos de reaccion, comunicando los canales de
dicha capa entre si desde el orificio de alimentacion o de recogida.

10. Médulo de reactor-intercambiador segun la reivindicacién 9, desembocando los canales sobre los lados laterales
del apilamiento, comprendiendo el médulo un colector-distribuidor provisto internamente de deflectores que separan
en dos su volumen interior, estando cada colector-distribuidor dispuesto en final de cada lado lateral del apilamiento
de tal manera que uno de los dos volimenes separado por los deflectores alimenta en fluido reactivo una parte de
los canales en su seccion mas débil, desde una de las capas de debajo y de arriba y el otro de los volimenes
recogida los productos de reaccién que provienen de la otra parte de los canales en su seccion mas importante,
hacia la otra de las capas de debajo y de arriba.

11. Médulo de reactor-intercambiador segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que los canales
del circuito de transferencia de calor se realizan a fin de hacer circular el fluido de transferencia de calor a co-
corriente o a contracorriente de los reactivos.

12. Médulo de reactor-intercambiador segin una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que cada capa

de circuito de reactivos se intercala entre dos capas de circuito de transferencia de calor al menos en la parte central
del apilamiento.

12
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13. Mddulo de reactor-intercambiador segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que al menos
una parte de los canales de reactivos esta llena al menos parcialmente de un catalizador de conversion en forma de
polvo o de granulados, o llena de una estructura revestida de catalizador de conversion.

14. Mddulo de reactor-intercambiador segun la reivindicacion 13, en el que el catalizador sélido de conversién es a
base de niquel (Ni) soportado por un 6xido de circonio (ZrO2), o a base de niquel (Ni) soportado por un 6xido de
aluminio (Al20s), o bimetélico a base de niquel (Ni) y de hierro (Fe) soportado por un 6xido de aluminio (Al2Oz),
preferentemente Ni-Fe/y- AlzO3, 0o a base de niquel (Ni) soportado por unos éxidos mixtos de cerio (Ce) y de
circonio, preferentemente Ceo.72Zro.280z2.

15. Sistema de intercambio de calor que comprende una pluralidad de mddulos de reactor-intercambiador segin una
cualquiera de las reivindicaciones anteriores unidos entre si, estando en serie o0 en paralelo, con una disposicion los
unos sobre los otros y/o los unos al lado de los otros.

16. Utilizacion de un médulo de intercambio segln una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 14 o del sistema segun
la reivindicacion 15 para realizar una reaccion quimica exotérmica o endotérmica, preferentemente seleccionada
entre las reacciones de metanizacion de CO y/o de COz, las reacciones de sintesis del metanol y del dimetiléter
(DME), de refinado humedo o en seco del metano o de otros hidrocarburos, de oxidacién o también de Fischer-
Tropsch.

13
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