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Resumen

En el marco del proyecto FONDECYT ”Hydrogen production from chilean carbo-
naceous feedstock using a novel reverse flow porous media reactor , el presente trabajo
de titulo se desarrolla en el contexto de la pandemia por COVID 19 que afecta a nuestro
pais, razon por la cual el desarrollo experimental no es realizado en su totalidad. Por lo
tanto, el objetivo principal consistio en el redisefio de un reactor de medio poroso inerte
con flujo reciproco que considera la adicion de vapor de agua y los sistemas de medi-
cién de gases y material particulado. Adicionalmente, se simula computacionalmente

el proceso de combustion en el reactor.

Para el redisefio del reactor se definen los pardmetros operacionales para todo el
rango de relacion de equivalencia, como es una velocidad uy = 0.32 m/s para un cau-
dal de premezcla aire y combustible de Q = 20.15 [ /min. Para el caso de la adicién de

vapor de agua, se tiene un leve aumento del caudal hasta Q = 20.39 [ /min.

Los resultados de la simulacién computacional muestran que el perfil de la tempe-
ratura dentro del reactor varia a medida que se realizan los cambios en los parametros
operacionales, como son: la velocidad de filtracidn (ug), relaciones de equivalencia (¢),
tiempo de semi ciclo (t,.) y porosidad (por). Ademads, la simulacién permiti6 realizar
una comparacion de los perfiles térmicos del reactor al modificar el medio poroso iner-
te desde una esponja cerdmica a esferas de distintos materiales, como alimina, cobre,

cuarzo y grafeno.

Palabras claves: Medio poroso inerte, reactor de flujo reciproco, simulacion.
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Abstract

Under the proyect FONDECYT ”Hydrogen production from chilean carbonaceous
feedstock using a novel reverse flow porous media reactor , this title work is developed
in the context of the COVID 19 pandemic that affects our country, which is why the ex-
perimental development is not carried out in its entirety. Therefore, the main objective
consisted in the redesign of an inert porous medium reactor with reciprocal flow that
considers the addition of water vapor and the measurement systems for gases and par-
ticulate matter. Additionally, the combustion process in the reactor is computationally

simulated.

The operational parameters were defined to be ug = 0.32 m/s with a premix air
and fuel flow rate of Q = 20.15 [/min for the entire range of equivalence ratio. In the
case of the addition of water vapor, there is a slight increase in the flow rate up to
0 =20.39 I/min.

The results of the computational simulation show that the temperature profile in-
side the reactor varies as the changes in the operational parameters are made; such as
filtration speed (u), equivalence retio (¢ ), half cycle time (#;.) and porosity (por). Furt-
hermore, the simulation made it possible to make a comparison of the thermal profiles
of the reactor by modifying the inert porous medium from a ceramic sponge to spheres

of different materials, such as alumina, copper, quartz and graphene.

Key words: Inert porous medium, reciprocal flow reactor, simulation.
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Glosario de términos

Abreviaturas
MPI Medio poroso inerte
ZTA Alumina estabilizada de zirconio
PM Material particulado

V-HDAS Venacontra High-temperature Aerosol Sampler

Letras griegas

> S

~

Tee o™

v

Hg

Relacion de equivalencia

Exceso de aire

Porosidad del material

Diametro interior

Diametro exterior

Densidad

Conductividad térmica efectiva del medio poroso
Intercambio de calor con los alrededores
Viscosidad del gas

Formulas quimicas

Cco
CO,
H,
CH,
Ny
0>

Monéxido de carbono
Dioéxido de carbono
Hidrégeno

Metano

Nitrégeno

Oxigeno



H,O Agua
Al O3 Ceramica de alimina

Lista de simbolos

H; Entalpia molar en el i-€simo componente

(0] Caudal

Vae  Volumen de aire estequiométrico normalizado
u Velocidad de filtracion

v Velocidad de la mezcla

A Area

m; Masa del material i

X; Fraccion masica del material 1

Viotas  Flujo del componente i

Gy Calor especifico

T; Temeratura del componente i

w Fraccion en masa de combustible normalizada

Pr Numero de Prandtl
Re Nimero de Reynolds

h Tranmitancia térmica
dp Tamafio de poro
te Tiempo de ciclo
tee Tiempo de semi ciclo

por  Porosidad
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Capitulo 1

Introduccion y antecedentes de la

investigacion

1.1. Motivacion

Desde la creacién del motor de combustion interna por el ingeniero aleman Nico-
laus Otto en el ano 1876 se ha dependido de combustibles fosiles para hacer la accion
de combustion y asi lograr el funcionamiento de las méquinas necesarias que se quieran
utilizar. Esto puede ser para lograr el desplazamiento de un lugar a otro o la generacion
de energia eléctrica que son tan necesarias para la vida cotidiana que tenemos en el

tiempo presente.

Con el pasar de los anos nos hemos dado cuenta que no podemos depender este
tipo de combustible para sostener nuestra constante alza de consumo energético dado
que son extremadamente contaminantes y se llegé a un punto de escasez donde se hace

necesario buscar alternativas.

Es por eso que se hace necesario la investigacion en reactores de medios porosos
inertes de flujo reciproco para la generacion de hidrogeno como alternativa mds limpia
a los combustibles fésiles dado que el proceso de combustion con esta tecnologia es

mas amigable y eficiente con respecto a la combustion de llama libre.



1.2. Objetivo general y especificos

En el marco del proyecto FONDECYT N° 1190654 ”Hydrogen production from
chilean carbonaceous feedstock using a novel reverse flow porous media reactor , el
presente trabajo busca disefar un reactor de flujo reciproco y simular computacional-
mente el proceso de combustion en medios porosos inertes de manera de establecer

puntos de operacion 6ptimos. Los objetivos especificos son:

1. Redisefiar e implementar mejoras a la operacioén de un reactor de flujo reciproco
con medio poroso inerte, mediante la medicion y control de temperaturas, flujos

y emisiones de material particulado en linea.

2. Desarrollar simulaciones numérico-computacionales del proceso de combustion

de la premezcla metano-aire en un reactor de flujo reciproco.

3. Analizar y comparar con otras investigaciones los resultados obtenidos, conside-
rando tiempos de ciclo, velocidades de frente de combustion y temperaturas de

operacion del reactor.

4. Definir los pardmetros de operacion optimos (relacién de equivalencia, velocida-

des de filtracion y porosidad) para la operacion experimental.

1.3. Procesos Combustion / Pirolisis / Gasificacion

1.3.1. Combustion

Un proceso de combustién es una reaccion quimica de oxidacién muy rapida acom-
pafiada de un flujo de calor exotérmico elevado y de un flujo de sustancias que des-
aparece, los reactivos, y de sustancias que aparecen, los productos. Para que ocurra un
proceso de combustion se hacen necesarios tres factores: el comburente, el combustible

y energia, siendo el oxigeno el comburente mas utilizado en la industria [1,2].

Existen diferentes tipos de procesos de combustion. En general, siempre se asocia
la existencia de una llama siendo ésta, una superficie muy delgada en la que tiene lugar
las reacciones quimicas como tal, clasificindose en combustion con llamas premezcla-

das y en llamas de difusion. Al hablar de una combustion con llamas premezcladas o



llamas de premezcla, se hace referencia al proceso en el cual los reactivos se encuentran
mezclados en la proporcidon que uno determine antes que comience la combustion en
si. Bajo estas condiciones, la llama a la que también se le llama frente reactivo, separa
fisicamente los reactivos de los productos.En las llamas de difusion, los reactivos no se
encuentran mezclados durante el proceso de combustion, siendo en la llama, donde se
produce el encuentro de los reactivos, produciendo una reaccién a una velocidad muy
alta dando lugar a los productos. Existe un gradiente masico de cada uno de los reacti-
vos y de los productos, produciendo un flujo masico por difusién hacia la llama, de los

reactivos, y desde la llama, hacia los productos.

Ambos tipos de proceso, ya sea combustion en llama premezclada o en llama de
difusién, pueden ser laminares o turbulentos dependiendo de como sea el flujo masico

de la mezcla de reactivos o de cada uno de los reactivos por separados [1,2].

Combustion con exceso de entalpia

El término “exceso de entalpia” es usado para describir la entalpia entregada por
los productos de combustidn a los reactivos para incrementar su temperatura con efec-
tos importantes sobre las velocidades de combustion, los limites de inflamabilidad y
las temperaturas de llama, produciendo un incremento notable en la eficiencia de com-
bustion, una disminucién en las emisiones contaminantes y facilitando el quemado de

combustibles con bajo poder calorifico [3].

La cantidad de energia durante el proceso de combustion esta representada por la

ecuacion 1.1:

Ty
yz/T deT:QC—I—Qa:Hf—Ho (1.1)
0

Donde, Ty corresponde a la temperatura final, T la temperatura inicial, Q. el calor
liberado por la conversion de energia quimica, Q, el calor sensible debido al precalen-

tamiento del aire, Hy y Hy las entalpias en los dos estados mencionados anteriormente.

Para representar el concepto de exceso de entalpia se presenta la Figura 1.1.
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Coordenada de flujo

Figura 1.1: Representacion concepto de exceso de entalpia [3].

En la Figura 1.1, el cambio de entalpia para la combustién normal sin precalenta-
miento del aire esta sefialado por la linea punteada. Debido a las pérdidas de calor, la
temperatura no puede alcanzar completamente los valores que daria una llama en con-
dicién adiabética. Por otro lado, la variacion de entalpia con la recuperacion de calor es
presentada por medio de la linea continua. Es observable que, el precalentamiento de
los reactivos incrementa la entalpia permitiendo obtener temperaturas mayores a la de

llama adiabatica en condiciones normales [4].

1.3.2. Pirolisis

La pir6lisis, al igual que la combustién como tal, es un proceso termoquimico me-
diante el cual el material orgdnico de los subproductos sélidos se descomponen por la
accion de calor en una atmosfera deficiente de oxigeno y se transforma en una mezcla

liquida de hidrocarburos, gases combustibles, residuos secos de carbon y agua.

A través de los parametros del proceso de pirdlisis como el tipo de material organi-
co, la temperatura maxima, las condiciones de la atmdsfera de reaccidn, la tasa de
calentamiento y el tiempo de permanencia de los productos en el reactor, es posible

influir en la distribucion y caracterizacion de sus principales productos. Por medio de



la pir6lisis es posible obtener diferentes fracciones: un sélido, fraccién que oscila entre
el 5-10 % para los gasificadores de lecho fluidizado y el 20-25 % a los gasificadores de
lecho fijo. En ella se encuentran fracciones de materiales inertes contenidos en la bio-
masa en forma de ceniza y una fraccion de algo contenido en carbono, llamado *Char’
o ’subcoque’; un liquido o condensado, fraccion llamada también como ’alquitranes’,
la cual representa aproximadamente entre el 1 al 5 % en peso, constituida generalmente
por sustancias orgdnicas complejas, condensables a bajas temperaturas y una fraccion
gaseosa compuesta por alrededor del del 70 al 90 % en peso del material alimentado, y
consiste principalmente de hidrégeno, monodxido de carbono, diéxido de carbono, hi-

drocarburos ligeros y trazas de gases 4cidos e inertes. [5,6].

Por otra parte, los sistemas piroliticos se pueden agrupar en dos grupos: pirdlisis
convencional y pirdlisis a altas temperaturas. La pirdlisis convencional puede efectuarse
a baja temperatura o a temperatura media. Los procesos a baja temperatura rondan
los 550 °C y son utilizados en la produccién de aceites y alquitranes. Los procesos a
temperatura media se llevan a cabo entre los 550 °C y los 800 °C, con lo cual se obtiene
la produccién de metano e hidrocarburos superiores. La pirdlisis a alta temperatura se
efectda a temperaturas superiores de los 800 °C con lo cual se genera como producto un
gas con un bajo poder calorifico. Este tipo de pirdlisis es denominada pir6lisis subita
o fast debido a su tiempo corto de operacidn y sus altas temperaturas de proceso (
800 °C- 1000 °C). La pirdlisis fast permite obtener una pequena parte de material
s6lido, cercana al 10 % y es capaz de convertir un 60 % en gas rico en hidrégeno y
monodxido de carbono, lo cual, permite que la pirdlisis de este tipo compita con los

métodos de gasificacion convencionales [5, 6].

1.3.3. Gasificacion

La gasificacion, es un proceso termoquimico, exotérmico y autotérmico, en el cual
una base carbonosa (sustrato organico) sélido/liquido es transformado en una fase ga-
s/vapor y una fase sélida mediante una serie de reacciones quimicas. La fase gaseosa
generada, llamada gas de sintesis o Syngas, se puede utilizar para la generacion de

energia o biocombustible.

Esta transformacion, representa una oxidacion parcial del carbono presente en el

material de alimentacion, y generalmente, se lleva a cabo en presencia de un agente



gasificante, como aire, oxigeno, vapor u otro [7].

Para el caso de la biomasa, la materia prima es transformada mediante el proceso

de gasificacion para mejorar sus propiedades combustibles, permitiendo [8]:

= Aumentar el valor energético, retirando compuestos como el agua.

= Retirar azufre y nitr6geno, de manera de disminuir las emisiones de SOy y NO;

a la atmésfera al momento de combustionar.
= Disminuir la emision de material particulado al momento de combustionar.
= Aumentar la relacién hidrégeno/carbono, lo que permite reducir las emisiones de

CO.

Finalmente, de manera muy general, la gasificacion se puede resumir como:
Agente g) + Biomasay) — Gas ) + Cenizas ) (1.2)

Productos de la gasificacion

Dentro de los productos de la gasificacion, la fase gaseosa o gas de sintesis produci-
do, es una mezcla compuesta generalmente de hidrégeno (H,),metano (CHy), mondxi-
do de carbono (CO) y diéxido de carbono (CO,) acompaiiado de otros hidrocarburos
ligeros como, etano, propano e hidrocarburos mas pesados como los alquitranes. Por
otra parte, la fase solida, generalmente carbon, es una mezcla entre una fracciéon de
orgéanico no convertido y ceniza, donde la cantidad de orgdnico no convertido depen-

derd netamente del tipo de gasificador que se esté utilizando en el proceso.

En la Tabla 1.1 se presentan las composiciones habituales (en base seca) de los

productos gaseosos producidos en la gasificacion de la biomasa [9, 10].

Tabla 1.1: Composicion productos de la gasificacion [9, 10]

Compuesto Syngas (%)
Monoéxido de Carbono (CO) 40 — 50
Diéxido de Carbono (CO5) 10—20
Hidrégeno (H>) 25—80
Metano (CHy) 4—8
Nitrégeno (N;) ——




Etapas del proceso de gasificacion

Las principales reacciones involucradas en el proceso de gasificacion son endotérmi-
cas y la energia requerida para que estas sean llevadas a cabo es, por lo general, otorgada
por la oxidacion parcial del material orgdnico. La energia requerida para la gasificacion,
se puede suministrar tanto externamente mediante fuentes externas o internamente a

través de una combustion parcial al interior del gasificador.

A pesar que, S.K. Sansaniwal [11], manifiesta que no es realista dividir el gasifi-
cador en diferentes zonas debido a la secuencia de multiples y complejas reacciones
termo-quimicas, es posible ver la gasificacion como una secuencia de varias etapas en
conjunto, tales como: la oxidacidn, secado, pirdlisis, reduccion y una etapa de descom-

posicion del alquitran.

s Oxidacién

La oxidacién de parte del material carbonoso es necesaria para obtener la energia
térmica requerida para los procesos endotérmicos y para mantener la temperatura
de operacion en el valor requerido. Esta es llevada a cabo en condiciones de falta
de oxigeno con respecto a la relacion estequiométrica para asi oxidar solo una

fraccion del material orgénico utilizado [11,12].

C+0,— CO, (1.3)
1

C+§Oz—>CO (1.4)
1

H—|—§02—>H20 (1.5)

Esta etapa de oxidacion parcial es critica ya que en funcion de esta se decide el

tipo y la calidad de los productos finales.

= Secado

La etapa de secado consiste netamente en la evaporacion de la humedad con-
tenida en la materia prima. La cantidad de calor requerido para esta etapa es
proporcional a la cantidad de humedad presente en la materia prima y general-

mente es entregado por las otras etapas del proceso, considerando que el secado



estd completo cuando se alcanza una temperatura de biomasa de 150 °C [13]. A

modo general:

Materia prima himeda — Materia prima seca+ HO ) (1.6)

Pirolisis

En esta etapa se produce la descomposicion termoquimica de los materiales car-
bonosos de la matriz tal como fue definida previamente en la seccién anterior.
Las reacciones de pirdlisis ocurren a temperaturas cercanas a los 250 — 1000 °C,
son endotérmicas, de la cual el calor requerido para ser llevadas a cabo proviene

de la etapa de oxidacion del proceso [11,12].

Materia prima= H, +CO+CO,+CHy+ Hy0, (07
+ Alquitran + Subcoque (Char) -

Reduccién

La etapa de reduccién se produce después de la pirdlisis y las reacciones co-
rrespondientes se llevan a cabo de forma paralela con la combustion, aunque el
calor y los productos de la combustion, como el CO; y el H>O son requeridos en
esta etapa.

La reduccioén es la etapa mas compleja de todas, debido a que en ella se encuen-
tran involucradas reacciones quimicas entre hidrocarburos, H,O, CO,, O, y H»,
asi como entre los gases desprendidos.

Por otra parte, la temperatura de reduccién es un parametro clave del proceso glo-

bal, pues determina las caracteristicas del residuo sélido y las del gas de sintesis.

Las reacciones ocurridas en la fase de reduccion son:
C+COy+2C0O (1.8)

C+Hy0 < CO+H, (1.9)

CO+Hy0 < COr+Hy (1.10)



C+2H, <+ CHy (1.11)

Las reacciones (1.8) y (1.9) son endotérmica, mientras que las reacciones (1.10)

y (1.11) son exotérmicas.

= Descomposicion del Alquitrdn

Un paso adicional que se puede incluir en el proceso de gasificacion, consiste
en la descomposicion de alquitrdn. Con ella se puede tener en cuenta la forma-
cién de hidrocarburos ligeros debido a la descomposicién de moléculas grandes
de estas.

CoHy = Gy xHy y+Hy+CHy +C (1.12)

1.4. Combustion en medios porosos inertes

La combustion en un medio poroso presenta varias ventajas en comparacion a la
combustion convencional. Su principio de funcionamiento se basa en que la combus-
tién propiamente tal tiene lugar dentro de una matriz sélida con cavidades lo suficien-
temente grandes para sostener la combustion. Dichas cavidades representan el medio
poroso y es la caracteristica que ofrece las ventajas en comparacion a los quemadores

convencionales.

Los quemadores de medios porosos generalmente trabajan con llamas constantes y
premezcladas, donde en este caso, una mezcla de combustible y oxidante entran a la
matriz porosa solida donde se queman y forman los productos de la combustion. Se li-
bera durante el proceso una alta cantidad de energia térmica, calentando por conveccion
la matriz sélida porosa, la cual, posteriormente irradia y conduce calor precalentando
asi el combustible y el oxidante entrante. La recirculacién interna de calor de las zonas
de combustion y productos a la region de los reactivos, da lugar a una alta densidad
energética, bajas emisiones contaminantes, altos indices de reduccién y la capacidad

de utilizar combustibles de bajo valor calorifico [14].

Las principales caracteristicas de este tipo de medio se debe a la porosidad (€),
didmetro de poro y superficie interna especifica. La porosidad se define como el co-
ciente entre el volumen total ocupado por las cavidades y el volumen total ocupado

tanto por la matriz s6lida y las cavidades, mientras que la superficie interna se define



como el cociente entre la superficie interna total de la matriz s6lida y el volumen total

que ocupa [15].

1.4.1. Configuraciones

Las configuraciones comunmente utilizadas para este tipo de combustion estan aso-
ciadas a un enfoque estacionario y transiente. Cada una de ellas se definen a continua-

cion:

= Enfoque estacionario: En este tipo de régimen de combustion, el frente de llama
se estabiliza en una zona especifica dentro del material poroso. Este tipo es am-
pliamente utilizado en quemadores de tipo radiante y calentadores de superficie
debido a la alta emisividad de radiacién por parte del sélido [16, 17]. La Figura

1.2, presenta la zona de estabilizacion de llama bajo un régimen estable.

EXhaust gas

Incoming

fuelfair mixture

Figura 1.2: Estabilizacion de frente de llama bajo un enfoque estacionario [17]

La estabilidad de la llama al interior de la matriz porosa puede ser alcanzada bajo

las siguientes técnicas de operacion [17]:

1. Al enfriar zonas especificas de la matriz poroso donde la propagacién de la

llama no es deseable o,

2. Mediante la utilizacién del nimero de peclet (F,), ya que determina la
zona de estabilizacion del frente de llama entre dos zonas posibles: zona

de extincion de la llama, cuando la porosidad posee un didmetro pequefio
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(P, < 65) y la zona de combustién donde el didmetro de porosidad es gran-
de (P, > 65). Para la oxidacién de metano y bajo un medio poroso inerte,

P, — 65 [18]. El nimero de Peclet se define como:

_ Spdn Cpp

p (1.13)

Fe

donde,

S;: Velocidad laminar de llama.

d,: Diametro equivalente del poro en material poroso.

Cp: Calor especifico de la mezcla de gases.

p: Densidad de la mezcla gaseosa.

k: Coeficiente de conductividad térmica de la mezcla.

= Enfoque transiente: en este tipo de régimen, el frente de combustion se propaga
libremente a través del quemador creando una onda que viaja a través de este
debido a la teoria del exceso de entalpia, donde una inestable zona de reaccion es
libre de propagarse como una zona de reaccidn que viaja a través de los flujos de
energia. [17,19]. La Figura 1.3 presenta un esquema de enfoque transiente en un

quemador de medio poroso inerte.

Gases de Combustion

Propagacion ____|
frente de llama

Combustible + Aire

Figura 1.3: Esquema enfoque transiente en un MPI [17]

Bajo un régimen adiabatico (sin pérdidas de calor), la energia liberada en la zona

de combustion puede exceder la energia contenida de la mezcla, a su vez, una
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mezcla muy rica puede ser parcialmente oxidada ya que solo una pequena por-

cion del combustible es usada para la energia [20, 21].

Por otra parte, bajo un enfoque transiente se pueden identificar tres regimenes

de propagacion:

e Propagacion aguas abajo.
e Propagacion aguas arriba.

e Combustion estabilizada.

Si el contenido de combustible en la mezcla se encuentra entre los limites de
inflamabilidad inferior y superior, la onda de combustién viajara aguas arriba
(direccion contraria al flujo de combustible). Si el calor contenido en la mezcla,
causado por radiacidon y conduccién es exactamente igual al limite de inflama-
bilidad superior e inferior, la zona de reaccion estara estabilizada en una deter-
minada posicion. Finalmente, la propagacion aguas abajo desarrolla una onda de
combustion en la misma direccion del flujo de combustible, causando que el calor
producido en la zona de reaccion caliente la matriz sélida, recuperando energia
y precalentando los reactantes mediante el medio poroso aguas arriba que entren

en la zona de reaccién [19].

1.4.2. Propiedades

En la combustion en medios porosos es posible identificar tres zonas caracteristicas
al interior de un quemador, tal y como se presenta en la Figura 1.4. La primera zona
corresponde a la que se encuentra anterior al frente de llama, donde los gases reactantes
se mezclan y son precalentados por transferencia de calor entre el flujo de combustible-

oxidante con la matriz porosa inerte.
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Reaccidn

i Zona
O RO z
Rk ni Precalentamiento

Madia Poroso

baah

Gases
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Figura 1.4: Zonas caracteristicas en un quemador de MPI [9]

La segunda zona corresponde al lugar donde se produce la reaccion quimica y se
encuentra el frente de llama. En esta zona se libera una gran cantidad de entalpia, la
cual es absorbida por el material poroso mediante conveccion. Este calor es transferi-
do a través de radiacion y conduccidn hacia la mezcla de gases que hacen ingreso al
quemador, pre calentandose y produciéndose el fenémeno conocido de exceso de en-
talpia [22].

La tercera zona es donde los gases producto de la combustién, transfieren calor
hacia el medio poroso inerte por conveccion, produciendo una recirculacion de calor al
interior del equipo. Debido a la eficiente recirculacion de calor y el precalentamiento

de la mezcla aire-combustible a la entrada, se alcanzan temperaturas siper adiabaticas.

1.4.3. Parametros

Los pardmetros que condicionan el proceso de combustiéon en medios porosos den-
tro de un quemador son la razén de equivalencia, velocidad de filtracién, velocidad del

frente de combustion, material del medio poroso inerte y el nimero de Peclet. Cada uno
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de ellos es explicado a continuacién salvo el nimero de Peclet, pues este fue definido

anteriormente.

= Relacién de equivalencia (¢): corresponde a la relacion de aire estequiométrico
(tedrico) con respecto al aire que se utiliza realmente en el proceso de combus-

tién, dicha relacién queda presentada por:

N

Q

1
0=7= (1.14)

=

Cuando ¢ < 1, se habla de mezcla pobre, es decir, existe un exceso de aire, o
bien la mezcla tiene baja cantidades de combustible. Si ¢ > 1, se habla de mezcla
rica, es decir, existe un exceso de combustible, o bien, la mezcla contiene bajas
cantidades de aire. La condicion estequimétrica se da cuando ¢ = 1, es decir, el

aire real empleado es igual al aire tedrico necesario.

= Velocidad de filtracién (up): Corresponde a la velocidad a la cual la mezcla
combustible-oxidante circula por los poros del material dentro de la matriz. Que-
da determinada por [19]:
%
= — 1.15
uo =2 (1.15)

Donde, v corresponde a la velocidad de la mezcla y € a la porosidad del material.

= Velocidad del frente de combustion:Es la velocidad asociada a la propagacién

del frente de combustion a través de la matriz porosa.

= Material de la matriz porosa: El material asociado a la combustién en medios
porosos inerte determina y condiciona en gran manera a la combustién debido
a sus distintas propiedades fisicas y quimicas tales como conductividad térmica,

emisividad, tamafio de poro, porosidad, temperatura de fusion, entre otras [17].

1.4.4. Combustion en medios porosos inerte versus combustion en
llama libre
La combustién en MPI presenta diversas ventajas en comparacion a la combustion

convencional de llama libre tal y como se menciond en la seccidn 1.3, todo esto gracias

a la mejora en la eficiencia de la combustion y la reduccion de emisiones de NO,.



La conveccion es el mecanismo de transferencia de calor predominante en la com-
bustion de llama libre debido a que la conductividad térmica de los gases es muy baja.
Al incorporar un sé6lido en la zona de combustion, los cuales poseen una alta conducti-
vidad térmica, mejora notablemente la transferencia de calor mediante los mecanismos
de radiacion y conduccion permitiendo alcanzar eficiencias mas altas por sobre la com-

bustion convencional [23].

Algunas de las principales ventajas de la combustiéon en MPI son:

= Permite controla la temperatura del frente de combustion provocando una dismi-

nucién en la formacién de NO, y CO [17].

= Alta capacidad térmica gracias al fendmeno conocido como exceso de entalpia,
permitiendo alcanzar una alta estabilidad térmica y combustionar mezclas en un

rango extenso de ¢.

= Permite alcanzar una alta densidad energética por sobre los 3 MW /m? [24].

1.5. Reactores de Flujo Reciproco

El concepto de flujo inverso o reciproco, se basa en el enfoque transitorio, donde
la propagacién de la zona de reaccion es controlada a través de la composicion de los
reactivos premezclados en la entrada. Un reactor de flujo inverso consiste basicamente
en un medio poroso inerte con dos salidas y dos entradas tal y como se muestra en la
Figura 1.5. La operacion de este tipo de reactores consiste en una alternancia ciclica
de las entradas de los reactivos y las salidas de los productos, lo que permite el control
de la posicion de la zona de reaccion bajo condiciones quimicas establecidas por la

direccion del flujo de los reactivos y sus composiciones.
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Figura 1.5: Esquema reactor de flujo reciproco [9]

Al momento de producir la alternancia ciclica, los reactivos frescos encuentran altas
temperaturas en el medio s6lido producto del semiciclo anterior en el lado de la entrada.
Esta alta temperatura se genera por la transferencia de calor producida entre los gases
de escape que abandona el equipo y el medio poroso inerte existente. Al invertir los
flujos el calor acumulado es utilizado para precalentar la mezcla entrante, logrando
temperaturas generalmente mas altas hacia la salida. Finalmente, cuando el periodo de
tiempo del ciclo es ajustado, se logra una condicion de estabilidad, produciendo un
perfil de temperatura trapezoidal en lugar de un maximo en la zona de reaccién. Un
perfil de temperatura caracteristico de este sistema es presentado en la Figura 1.6-C en

conjunto a una descripcion de la alternancia de flujo (Figura 1.6 A-B) [19,25].

Outlet 5| [ 3, Outtet
[ J_ ]
| T T
= 1} g
. - f==i
P=" ) B /% SN S =SS N T
i E il
H }
{ Air/CH,/H,0,, 0 %
1l [in e ——————1 1 5 e
. . ]777 . . In)et VTT ~ Z a2 &
Direction 1 Direction 2 — Direction 2 — Direction 1
A) B) ©

Figura 1.6: Alternancia ciclica y perfil térmico tipico de un reactor de flujo reciproco
de MPI [25]
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1.5.1. Revision bibliografica de reactores de flujo reciproco

Este tipo de reactores a sido ampliamente estudiado a lo largo del tiempo, siendo
introducido por ingenieros suecos en ADTEC Co. Ltd en 1990 [19]. A continuacion, se
resumen una serie de autores asociados a articulos revisados y estudiados basados en
un desarrollo experimental y numérico de reactores de medios porosos inertes de flujo

reciproco.

= Contarin F. [26] estudi6 el disend de un reactor en medios porosos inertes de flu-
jo reciproco utilizando una geometria cilindrica. El modelo consideré las ecua-
ciones de transferencia de calor y materia unidimensionales en direccién axial
utilizando un tiempo de semiciclo de 10 s. A los extremos del reactor, afiadié dos
intercambiadores de calor con la finalidad de limitar la combustién en la region
central la cual aisl6 completamente. Para las pérdidas volumétricas de calor hacia

el ambiente (), fueron fijadas tal y como se presentan en la Figura 1.7,

B[w/(m* K)]| 9252 9252

=1

-===1st half cycle 0 6.12
— 2nd half cycle e

.38 0.5 x[m]

.......

G S S

Heot exchongers

(/ = 2-Waoys Volves _) N

Exhaust e — —— “* Exhoust
L3
\ E -

CH+AIr

-

Figura 1.7: Esquema de reactor de flujo reciproco utilizado por Contarin F. [26]

Los perfiles de temperaturas obtenidos fueron del tipo trapezoidal, con un rango
de temperatura cercanos a los 1300 K - 1600 K para una relacion de equivalencia
variable entre 0.15 a 0.7, con una velocidad de filtracion de 0.15 m/s a 0.45 m/s.

» Henriquez L. [27] realiz6 un estudio analitico mediante una simulacién compu-

tacional en ANSYS FLUENT de una mezcla pobre de combustion de etanol/aire
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en un quemador de medio poroso inerte utilizando un modelo bidimensional pa-
ra la filtracion. Evaluaron un reactor de medio poroso estdndar unidireccional
y un quemador reciproco para determinar los limites de combustibilidad utili-
zando rangos de ¢= [0.05-0.054] para esponjas de alimina y ¢=[0.044-0.048]
para esferas de aliminas, utilizando velocidades de filtracion entre uy=[0.1-0.7]
m/s, demostrando que una configuracion reciproca proporciona una combustion

permanente y estable incluso para tiempos de ciclos largos.

Bubnovich V. [28] realizé una simulacion computacional para un quemador de
medio poroso de flujo reciproco de una mezcla de metano/aire para obtener la
region de funcionamiento estable en funcion de la velocidad de filtracion, razén
de equivalencia y didmetro de las particulas de alimina para dos configuraciones
distintas, pérdida de calor volumétrica constante y pérdida de calor volumétrica
en funcién de la temperatura. Se utilizé una relacion de equivalencia ¢=[0.1-
1.0] y una velocidad de filtraciéon de up=[0.25 — 1.0] m/s. Las pérdidas de ca-
lor volumétricas se evaluaron en tres zonas seccionadas en 3=[9252-330-9252]
W /m3K para un B constante. Se concluyé que el aumento del didmetro de las
particulas da como resultado un aumento en la region de estabilizacion para cada

uno de los tipos de pérdida de energia.

Liming Du [29] realiz6 un estudio numérico y analitico de la combustion super-
adiabdtica reciproca de una mezcla pobre de metano/aire basando su resolucién
mediante métodos de volimenes finitos discutiendo la influencia de la velocidad
de filtracion, relacion de equivalencia y tiempo de medio ciclo en el perfil de tem-
peratura, la tasa de liberacion de calor, el flujo radiativo y la eficiencia radiante
asociada a la combustion. El efecto radiativo se analizé bajo una velocidad de fil-
tracion up=0.2 m/s y un ¢= 0.6, el efecto de la relacion de equivalencia se analiz6
un rango de 0.075 a 0.20 bajo un up=0.1 m/s y el efecto de la velocidad de fil-
tracion bajo un ¢=0.15 para un rango de uo=[0.1-0.3] m/s demostrando que, para
dichos parametros estudiados el efecto de la radiacién de calor juega un papel
fundamental dentro de la cimara de combustién obteniendo una mejora notoria
asociada a la estructura térmica en comparacion a un combustion convencional

en un medio poroso inerte.

J.G Hoffmann [30] realizé un estudio experimental de un reactor de medio po-

roso inerte de flujo reciproco, centrandose en la influencia de los pardmetros do-
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minantes tales como la velocidad del flujo, tiempo de medio ciclo y relacion de
equivalencia en los perfiles térmicos del s6lido poroso. Demostré que los limites
de inflamabilidad crece a una relacion de equivalencia (@) igual a 0.026. Ademas
estudio6 la influencia de los pardmetros mencionados anteriormente en los niveles
de emision tanto de NO, y CO. Obtuvo emisiones de NO, extremadamente bajas

de menos de un ppm para todas las condiciones estudiadas en el articulo.
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Capitulo 2
Diseiio de reactor de flujo reciproco

El equipo que se redisefio fue desarrollado durante el trabajo de titulacion del
alumno Pablo Requena [31]. Se consideré el cuerpo integro del reactor pero se le
realiz6 una actualizacion de todos los sistemas de inyeccién y circulacion de los ga-
ses para su funcionamiento ya que se tenia que aumentar la seguridad y confiabilidad

de la operacion del equipo.

2.1. Diseno del reactor

El diseio del reactor de flujo reciproco, consiste en una caneria de acero ASTM
A-53 Schedule 40 de 73 mm de didmetro exterior en donde en su interior contiene
12 cilindros cortos de cerdmicas de alimina (A/;03 90 %) templada en zirconio (ZrO»
10%). Estas ceramicas tienen una porosidad aproximada de 83,5 % y tamafos de poro
de 0.25 c¢m. La superficie interna del tubo cubierta con una capa de 11.3 mm de aislante
de fibra ceramica, ademas de 36 mm de espesor adicional de aislamiento para las altas

temperaturas donde cubrird la parte exterior del reactor, para evitar pérdidas de calor.

El reactor se compone de dos camaras de premezcla para la inyeccion en los extre-
mos del reactor, un sistema para la extraccion de los gases de escape y 3 anillos para
la inyeccidn sin premezcla, cuenta con 7 varillas porta termocuplas instaladas de forma

vertical y tiene incorporado una entrada para el encendido del reactor.

20



Figura 2.1: Modelo 3D del reactor de flujo reciproco [31]

.......

Figura 2.2: Plano en corte del reactor de flujo reciproco [31]

Lista de partes en plano de corte:

1

2

3

4

5

. Cémara de premezcla (aluminio)

. Anillo de inyeccion lateral del tubo (acero al carbono)
. Aislante exterior de fibra cerdmica 36 mm de espesor
. Varilla porta termocuplas tipo S

. Ceramica de alimina templada en zirconio (medio poroso)
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6. Aislante interior de fibra cerdmica 11.3 mm de espesor
7. Cafieria ASTM A-53 didmetro exterior 73 mm, espesor 5.16 mm
8. Tubo de 25.4 mm de didmetro (encendido del reactor)

9. Camara de salida de gases de escape y entrada de gases reactantes (acero al car-

bono)

10. Placa de inyeccion lateral (aluminio)

2.1.1. Dimensiones

La cdmara del reactor tiene un largo de 305 mm y un diametro de 40 mm, lo cual lo
hace un reactor de tamafio pequeilo para lograr que el frente de combustién se demore

menos en recorrerlo y obtener mayor cantidad de resultados en un menor tiempo.

Con respecto a las dimensiones generales del reactor son las siguientes:

= 0, =73 mm

= ¢ =62.68 mm
» [, =480 mm

w Lyp=7305mm

dvarillas =50 mm

El material con el que estd hecho el reactor es la cafieria de acero ASTM A-53

Schedule 40 grado A y sus propiedades estan en la Tabla 2.1:

Tabla 2.1: Propiedades del acero ASTM A-53 A

Calidad Tension minima Tension minima Densidad Punto de Fusion
de Fluencia Fy de ruptura Fu
MPa MPa kg/m’ °C
ASTM A53-Gr A 211 337 7.85 1,425-1,510
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2.1.2. Material ceramico

El medio poroso que compone el interior del reactor estd compuesto por 12 discos
de esponjas cerdmicas de alimina, que se encuentran separada y las dimensiones de

estos discos son los siguientes:

Espesor: 25 mm

Diametro: 40 mm

Porosidad: 83.5%

Tamafio de poro 2.5 mm

Las caracteristicas técnicas se presentan en la Tabla 2.2:

Tabla 2.2: Caracteristicas técnicas del medio poroso

Designacion del producto Alimina estabilizada en Zirconio (ZTA)
Composicion del producto 90 % altimina - 10 % zirconio
Color Blanco

Temperatura de uso tipico 1,480 °C
Evaluacion del ciclo térmico 6 (escala 1 -10)

2.1.3. Aislamiento

La aislacién del reactor es fundamental para lograr las minimas pérdidas de calor
de este con el exterior por lo que se utiliza fibra de vidrio ya que es inerte. Este aislante

se usa tanto en la zona interior como la exterior del reactor.

En el exterior del reactor se considerd un espesor de 36 mm para lograr las méximas

temperaturas en el frente de combustion y disminuir las pérdidas.

Para el interior del reactor se tiene un mayor énfasis ya que se enfrentan a tempe-
raturas mucho mas elevadas en el acero. El punto de fusion del acero ASTM A-53 es
de 1,425 — 1,510 °C, mientras que la temperatura del frente de llama que recorrera el
reactor estd en un rango de 400 — 1,450 °C.
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Se toma en consideracion el estudio realizado en la memoria del alumno Hans
Gonzalez [32], en donde considera un supuesto de que el reactor opera con una tem-
peratura de 1,300 °C en su interior en donde al aplicar la Ley de Fourier se obtiene la
figura 2.3, donde se muestra la variacion del flujo de calor radial en funcién del espesor

del aislante térmico interno.

300 — T T 1 T
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135 L L L U L U
0 2 4 [ g 10 12 14 16

Espesor aislante térmico interno [ mm ]

Figura 2.3: Flujo de calor radial en funcion del aislante térmico interno del reactor en
milimetros [32]
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Figura 2.4: Perfil térmico con un espesor de 11.15 mm de aislante térmico [32]
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Se concluye que con un espesor de 11.15 mm es el que corresponde para tener un
flujo radial de 171 W, que implica que la temperatura maxima que estd sometido el
acero es de 804.06 °C. Para este equipo se utiliza un espesor de 11.3 mm en el interior

y 36 mm en el exterior.

2.1.4. Combustibles

Para generar la combustion filtrada dentro del medio poroso se requiere de un gas
que va actuar de combustible en la reacciéon quimica y este va a ser gas natural que
se obtiene por la red de la Universidad el cual tiene una composicién volumétrica de
metano correspondiente al 96.6 %, sin embargo para este trabajo se considera que la
composicion de este es del 100 % dado que en los cdlculos la diferencia se hace des-

preciable.

Otro de los gases necesarios para hacer funcionar el reactor es el aire como oxidan-
te que en este caso sera suministrado por un compresor que tiene una capacidad de 50
litros y una presion maxima de 10 bar, el cual contiene en la linea de aire un sistema de

filtro que disminuye la humedad del aire.

Ahora en el caso del vapor de agua este serd suministrado por una caldera que
esta compuesta por dos resistencias térmicas de 1,5 kW conectadas en paralelo. Para
la regulacion del flujo de vapor se le han conectado un variador de voltaje el cual se
encarga de regular la potencia transmitida y asi la tasa de generacién de vapor que se

suministra al reactor.

2.2. Parametros operacionales

2.2.1. Velocidad de filtracion

La velocidad de filtracion como fue definida en el capitulo anterior es la ecuacion
1.15 en donde la velocidad de la mezcla es en m/s y la porosidad es una unidad adi-

mensional.

Con esta velocidad de la mezcla se determina el caudal a suministrar al reactor, el

cual se calcula como:



(2.1)

=v-A

3

v:g 4.0 l/mm 1 [min m’ 22)
A m-di, [m? 60 1000 !

De esto se logra determinar la velocidad de filtracion con la siguiente ecuacion:

Q [l /min]

T 15,000-£-7-d2,, [m?]

Se tiene como dato conocido que el didmetro es de 0.04 [m] lo que hace un drea de

(2.3)

0.00502655 [m?] y considerando que la matriz porosa tiene una porosidad de 83.5 % se
hace una iteracién entre los valores de la velocidad de filtracion y el caudal (ver Tabla
2.3).

Tabla 2.3: Caudal de la pre mezcla a inyectar en el reactor en funcion de la velocidad
de filtracion

Velocidad de Filtracion [m/s] Caudal [I/min]

0.10 6.30

0.12 7.55

0.14 8.81

0.16 10.07
0.18 11.33
0.20 12.59
0.22 13.85
0.24 15.11
0.26 16.37
0.28 17.63
0.30 18.89
0.32 20.15
0.34 21.41
0.36 22.66
0.38 23.92
0.40 25.18

El caudal de la pre mezcla metano mds aire a suministrar al reactor de medio poroso
es de 23.92 [/min con una velocidad de filtracién de 0.38 m/s, esto se debe a que los

medidores de flujo tienen un limite de caudal.
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2.2.2. Flujos de metano y aire

La ecuacién de combustion para mezclas pobres (¢ < 1) queda expresada de la

siguiente forma:

2
CH,4 + 5 (02 +3.76N,) — Productos (2.4)

Para la combustion de 1 kmol de metano se tiene las cantidades masicas de carbono

y de hidrégeno.

me = 1 kmol - 12.01 kg/kmol = 12.01 kg (2.5)
my = (1 kmol - 4) - 1.008 kg /kmol = 4.032 kg (2.6)
mr =mc+my = 16.042 kg 2.7

Con el valor total de las masas se determina la composicion elemental quedando de

la siguiente manera:

Xe =€ —0.749 (2.8)
mr
Xy = 1—Xc = 0.251 (2.9)

Utilizando la composicion elemental es posible calcular el aire estequiométrico para
poder quemar 1 kg de metano. Como se utiliza aire atmosférico, es decir, sin enrique-

cimiento de oxigeno, este se compone en volumen de un 21 % de O, y un 79 % de N,.

El célculo de aire estequiométrico se calcula con la férmula que prosigue:

° _22.4 ( XC Xy XS Xo) |: m]3\, :| (2 10)

Ve — ) _ 20
“¢ 021 \12.01 + 4.032 + 32.06 32 kg combustible

La constante 22.4 corresponde al volumen que utiliza 1 kmol de aire en condiciones

normales.

Con la ecuacion 2.10 se obtiene que a condiciones normales, hay un volumen de

27



aire estequiométrico de:

my
V., =12.592 2.11
ae {kg combustible} @11

Con la relacion de volumen de aire estequiométrico calculada anteriormente es po-
sible determinar los flujos necesarios a emplear para obtener la velocidad de filtracién
deseada de 0.38 m/s anteriormente mencionada. Para poder determinar estos flujos es
conocido el caudal total compuesto por el oxidante y el combustible que se inyectardn

al reactor y esto se expresa de la siguiente manera:

Vtotal = Vcombustible + Voxidante (2 12)

En donde el volumen de oxidante puede quedar expresado en funcion del volumen
de combustible inyectando al reactor. Esto se logra utilizando la ecuacién 1.14 nueva-

mente y las siguientes relaciones:

P kg
Pcombustible = RCH7 [ﬁ] (2.13)

donde P es la presion normalizada igual a 101.325 kPa, T es la temperatura normaliza-

daigual a 273.15 K y Rcy, es la constate gas metano igual a 0.5182 kJ /kg - K.

. mcombustible ' Vao,g
Voxidante = ¢ (2~ 1 4)

Al utilizar la densidad del combustible (ecuacién 2.13) en la ecuacion anterior.

Vcombuvtihle * Pcombustible * vV,
. X R a,e
V()xidante = ¢ (2 1 5)

Finalmente utilizando las relaciones anteriores se obtienen los flujos tanto de com-
bustible como de oxidante para la operacion del reactor a distintos valores de ¢. Los

resultados se muestran en la Tabla 2.4.
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Tabla 2.4: Parametros de operacion del reactor

Caudal [I/min] ¢ Aire [I/min]

Metano [I/min]

0.1
0.2
0.3
0.4
0.5
0.6
0.7
0.8
0.9
1.0

23.92

23.64
23.36
23.10
22.83
22.58
22.33
22.08
21.84
21.60
21.38

0.28
0.56
0.82
1.09
1.34
1.59
1.84
2.08
2.32
2.54

Como fue mencionado en el punto 2.2.1. en que por limites del caudal combinado
de los medidores de flujo se seleccioné un caudal de 23.92 [ /min. Pero también hay que
tener en cuenta que en particular el medidor de flujo para el aire tiene tiene un maximo
de 20.00 [ /min, por lo que se tiene que volver a determinar el caudal maximo para que
esté dentro de ese pardmetro y de ahi volver a calcular los pardmetros de operacién del
reactor. El nuevo caudal maximo que se selecciona es de 20.15 [ /min y por lo tanto

una velocidad de filtracién de 0.32 m/s quedando la nueva Tabla 2.5 de parametros

operacionales.

Tabla 2.5: Nuevos parametros operacionales del reactor

Caudal [I/min] ¢ Aire [I/min]

Metano [I/min]

0.1
0.2
0.3
0.4
0.5
0.6
0.7
0.8
0.9
1.0

20.15

19.91
19.68
19.46
19.23
19.02
18.81
18.60
18.40
18.20
18.01

0.24
0.47
0.69
0.92
1.13
1.34
1.55
1.75
1.95
2.14
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2.2.3. Flujos de vapor de agua

Ya el reactor tiene conectado una caldera que genera vapor que se va a inyectar,
hace necesario calcular el flujo. Se procederd a inyectar un flujo de vapor equivalente al
flujo de combustible inyectado, dado lo anterior, para una relacién de 1:1. Esto implica
que el nuevo caudal que circulara por el interior del reactor serd igual a 20.39 [/min,

por lo que la velocidad de filtracién quedaria en 0.32 m/s.

Se estim6 que la relacion de equivalencia igual a 0.1 dado que da la posibilidad de
ocupar todo el espectro dentro de las mezclas pobre y estar dentro de los limites de
equipos de medicion. Se estiman flujos de tal forma que se mantenga la velocidad de
filtracién de 0.32 m/s, esto se logra de forma similar a la ecuacién 2.12 quedando de la

siguiente manera:

Vtotal = Vcombustible + Voxidante + Vvapor (2 16)

Dado que se conoce el flujo de combustible este serd equivalente al flujo de vapor,

por lo que la ecuacién queda expresada de la siguiente manera:

Vcombustible = Vvapor 2.17)

Utilizando las ultimas dos ecuaciones y junto a la ecuacion 2.15 queda:

Pcombustible * Vacje ) (2.18)

Vtotal = Vcombustible : (2 + ¢

Con esta ecuacion y las consideraciones anteriores los resultados de estos nuevos

parametros de operacion se ven en la Tabla 2.6
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Tabla 2.6: Flujos de operacion para distintos ¢ con inyeccidon de vapor/combustible
Caudal [/min] ¢ Aire [I/min] Metano [I/min] Vapor [/min] u [m/s]

0.1 19.91 0.24 0.24
0.2 19.46 0.46 0.46
0.3 19.03 0.68 0.68
0.4 18.61 0.89 0.89
0.5 18.22 1.08 1.08
20.39 0.6 17.84 1.27 1.27 0.32
0.7 17.47 1.46 1.46
0.8 17.12 1.63 1.63
0.9 16.79 1.80 1.80
1.0 16.47 1.96 1.96

2.3. Disposicion general de la instalacion

La instalacion del equipo en su totalidad se compone principalmente de cuatro sis-
temas principales, de los cuales ya el primero fue detallado en puntos anteriores y los

demads seran profundizados en las partes siguientes. Estos sistemas son los siguientes:

Reactor de medios porosos

Sistema de suministro y control de flujos

Sistema de adquisicion de datos

Sistema de extraccion de gases de escape
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Figura 2.5: Layout de instalacién del reactor de medio poroso de flujo reciproco

Como consecuencia de la pandemia que afectd al pais durante el desarrollo del
trabajo experimental este se vio detenido logrando una instalacién como se logra ver
en la Figura 2.6 y a consecuencia de esto se paso a hacer simulaciones computacionales

del equipo para poder continuar con el trabajo planteado en este trabajo de titulo.



Figura 2.6: Reactor de MPI instalado bajo campana

2.4. Sistemas de medicion y control

2.4.1. Suministro de flujos del reactor

Experimentalmente hay que inyectar al reactor aire como oxidante y gas natural,
considerando este ultimo que estd compuesto de un alto porcentaje de metano en su

composicion volumétrica.

Suministro de aire

El aire es suministrado constantemente gracias a un compresor de piston que se
encuentra en el Laboratorio. El compresor entrega un caudal maximo de 260 I/min.
Junto con lo anterior el sistema de aire cuenta con su sistema de filtros para garantizar

la maxima eliminacion de la humedad suministrada.

Suministro de gas natural

El gas natural es suministrado por una red interna que posee la Universidad la que
tiene una valvula de acople en el laboratorio, este gas es suministrado por la empresa

de la zona y que su composicion volumétrica fue mencionado anteriormente.

33



Suministro de vapor

Este sistema consiste en una caldera elaborada a partir de un cilindro de 5 kilogra-
mos de gas licuado el que fuer cortado en la zona superior y reemplazado por un flange
de acero. Este cilindro se encuentra aislado térmicamente a través de un recubrimiento
de polietileno expandible, fibra cerdmica de vidrio y plumavit con el objetivo de mi-
nimizar las pérdidas de calor al ambiente. En el flange se han situado dos resistencias
térmicas de 1.5 kW conectadas en paralelo entre si a fin de maximizar la potencia que
transmiten al fluido a calentar estas resistencias se han conectado a variador de voltaje
el cual es el encargado de regular la potencia transmitida a estas, y de esta forma regular
eléctricamente la tasa de generacion de vapor que es suministrado al reactor de medios
porosos. Dedo lo anterior es que experimentalmente se efectud una curva caracteristi-
ca de la caldera en donde por cierto voltaje entregado por el variador es que se genera

un flyjo de vapor en litros por minuto para una presion dada de operacién del generador.

Se presenta la curva caracteristica de la caldera.
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Figura 2.7: Flujo de vapor v/s voltaje aplicado [33]

Utilizando las ecuaciones de las curvas caracteristicas extraidas de la figura 2.7 se
obtiene los voltajes que se debiesen aplicar para lograr los flujos de vapor, estos se

presentan en la Tabla 2.7:
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Tabla 2.7: Voltaje estimado para operacion del reactor

Flujo [V/min] Voltaje estimado Voltaje estimado Voltaje estimado

@1 bar [V] @1.5 bar [V] @2 bar [V]
0.24 73.9 87.7 91.2
0.46 74.5 88.7 92.4
0.68 75.1 89.6 93.6
0.89 75.6 90.4 94.7
1.08 76.2 91.3 95.8
1.27 76.7 92.1 96.8
1.46 77.2 92.8 97.8
1.63 77.6 93.6 98.8
1.80 78.1 94.3 99.7
1.96 78.5 94.9 100.5

Esta tabla tiene el rango de relacion estequiométrica desde 0.1 — 1.0 pero dado
cuenta de que el rango de flujo de vapor es 1.2 —52.9 [/min se da a notar que los
primero 5 valores no son posibles de suministrar por esta caldera por lo que se decide
hacer una nueva tabla para los flujos de vapor partiendo desde un ¢ = 0.6 (ver Tabla
2.8).

Tabla 2.8: Flujos de operacion a distintos ¢ con inyeccion vapor/combustible conside-
rando limites de la caldera
Caudal [/min] ¢ Aire [I/min] Metano [I/min] Vapor [/min] u [m/s]

0.6 19.91 1.34 1.34
0.7 18.42 1.54 1.54
21.49 0.8 18.05 1.72 1.72 0.34
0.9 17.70 1.90 1.90
1.0 17.36 2.07 2.07

Ahora se considera el flujo de vapor 1.34 [/miny conel ¢ = 0.6 se vuelve a calcular

los voltajes estimados, quedando la Tabla 2.9.

35



Tabla 2.9: Voltaje estimado para operacion dentro de limites de la caldera

Flujo [V/min] Voltaje estimado Voltaje estimado Voltaje estimado

@1 bar [V] @1.5 bar [V] @2 bar [V]
1.34 76.9 92.4 97.2
1.54 77.4 93.2 98.2
1.72 71.9 93.9 99.2
1.90 78.3 94.7 100.2
2.07 78.8 95.4 101.1

2.4.2. Control de flujos

El sistema de control es el encargado de regular los flujos de oxidante y combusti-
ble requeridos para el ensayo. En el laboratorio se dispone de dos controladores marca

Aalborg los que entregan el caudal en [ /min que fluyen por la linea de suministro.

El método de operacion es de modo interno ya que registra el flujo masico del gas,
el cual una pequefia parte es desviado a un tubo sensor de acero inoxidable capilar y el

resto del gas pasa a un conducto de flujo primario.

La forma en que estan disefiados el conducto primario y el del sensor es para ase-
gurar un flujo laminar que mediante los principios de la mecénica de fluidos, los flujos
de gas se relacionan entre si para que su relacion sea directamente proporcionales y asi

asegurar un flujo consistente al del sensor.

La forma en que se controla el flujo de gas es por medio de un tornillo sin fin que se
opera de forma manual y se encuentra a un costado del controlador de flujo de manera
que al hacerlo girar se permite obtener el flujo deseado. En la Tabla 2.10 se detallan los

rangos de operacion de estos controladores.

Tabla 2.10: Caracteristicas controladores de flujo

Marca Gas Rango [I/min] Resolucion [I/min] Presion max. [psi] ([kPa])

Aalborg Aire 0-20 0.1 1,000 (6,800)
Aalborg Metano 0-5 0.01 1,000 (6,800)
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2.4.3. Sistema de extraccion de gases de escape

Este es el sistema encargado de hacer el andlisis de los gases de escape que produce
el reactor durante su funcionamiento y asi hacer un anélisis del material particulado, la

composicion de los gases y sus propiedades.

Estos equipos estan conectados a las lineas de gases directamente para hacer la toma
de muestra en linea por lo que para poder hacer esto se tiene que tener en consideracion
la temperatura de los gases que se producen ya que los analizadores son muy sensibles
a este parametros que incluso podria hacer que estos quedaran inservibles. Por este

motivo es que antes de estos se instala un dilutor de gases.

Venacontra High-temperature Diluting Aerosol Sampler (V-HDAS)

Este equipo es diseiiado para la toma de muestra de gases producidos en la combus-
tién a alta temperatura y su funcionamiento permite que mediante la incorporacion de
un fluido al sistema, a contra flujo, se logre que el gas que ha sido tomado de muestra
pueda disminuir su temperatura y a la vez este se vaya diluyendo en dos etapas para un

flujo de masa de alta calidad controlado y asi tener una muestra lista para ser analizada.

La temperatura que soporta es hasta los 1,000 °C y se puede conectar directamente
a la cdmara de combustion sin afectar su funcionamiento, esto sumado a que tiene un
acople con varias salidas para poder conectar varios equipos de medicién a la vez sin

mayores problemas.

Figura 2.8: Venacontra High-temperature Diluting Aerosol Sampler (V-HDAS) con
acople de multiples salidas

Pasando a lo que son los equipos de toma de muestra, estos son tres. Los que serdn

detallados a continuacion.
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Testo 350

Este es un analizador de gases que permite tomar distintos pardmetros segin los
sensores que se acoplen al equipo siendo estos sensores de CO, NO, NO;, SO,, H,S,
CxHy o CO; (ver Figura 2.9). Para poder hacer la muestra se le tiene que agregar
una sonda que es la que toma la muestra gaseosa para que pueda ser analizada. Esta
sonda tiene un filtro de particulas para proteger el analizador de posible suciedad y la

posibilidad de agregar un termopar en caso de ser necesario.

Figura 2.9: Analizador de gases de combustion industrial Testo 350

Testo 380

El Testo 380 es un analizador de particulas in situ con un rango de medicién de
0 — 300 mg/m? junto a que también, en caso de ser requerido, se pudiese hacer una

medicion paralela de O, y CO en tiempo real (ver Figura 2.10).

Cabe mencionar que este equipo también funciona con una sonda que es por donde

se realiza la toma de muestra y tiene un sensor de temperatura en el punto de medicion.
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Figura 2.10: Analizador de particulas finas Testo 380

Grimm 11-D

Este equipo es un espectrometro portatil de aerosol que sirve para monitorizar el
polvo inhalable, valores de PM y concentracion de nimero de particulas. Dentro de
los pardmetros medidos estan el TSP, PMyy, PMy, PM>s, PMy 'y PMgy,.5, (ver Figura

2.11). Junto a la concentracion en nimero y distribucién de tamaiio.

Los rangos de medicién de masa de polvo que tiene es de 0 — 100,000 pg/m’ y
para el tamafio de particulas es de 0.253 —35.15 um. Hay que tener en cuenta que este
equipo tiene un limite con el nimero de particulas que puede analizar siendo este de
0—3,000,000 p/Ly es por esto que es necesario la instalacion previa del V-HDAS que

hace la funcion de diludor asegurando su correcto funcionamiento.
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Figura 2.11: Espectrometro portatil de aerosol Grimm 11-D

2.4.4. Sistema de adquisicion de datos de temperatura

El sistema de adquisicion de datos de temperatura dentro del reactor se realiza me-
diante un conjunto de 7 termocuplas tipo S de 0.8 mm de didmetro, las cuales se instalan
de forma vertical al reactor, a través de varillas termocuplas de ceramica, se posicionan

cada una a una distancia de 50 mm.

El funcionamiento de las termocuplas consiste en un filamento de platino otro de
platino-rodio, que se entrelazan entre si y que al cambiar de temperatura emiten un
diferencial de voltaje, este diferencial es captado por un adquisidor de datos el cual
recibe la sefial andloga y entrega una sefial digital a un software quien es el encargado de
entregar la temperatura. En el laboratorio se dispone del adquisidor de datos el cual es
de la marca OMEGA modelo OMB-DAQ-56 y el software DAQ Central que transforma

la senal andloga recibida por el adquisidor en una digital disponible para su andlisis.
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2.5. Procedimiento experimental propuesto

En el procedimiento experimental se detalla la operacion del reactor de flujo recipro-
co para los distintos usos que se le asignan, desde el encendido, apagado, cambio de

inyeccion entre otras configuraciones.

Hay que tener en cuenta que para la operacion siempre se deben tener en cuenta
la seguridad personal para el evitar posibles accidentes, esto es estar equipado con los
Equipos de Proteccion Personal considerando los riesgos que implica operar un reactor

de flyjo reciproco.

Para el encendido del reactor se debe utilizar el detector de hidrocarburos para de-
tectar posibles fugas en la operacion. Se deben regular los caudales de aire y gas natural,
para una configuracién de relacion de equivalencia igual a 1, también se debe regular la
presion de la linea de aire a 1 bar, esta linea se regula con el manémetro que estd ubi-
cado en los filtros de aire. La presion de la linea de gas natural viene de manera normal
regulada a 1 bar. Las valvulas que deben estar abiertas para el encendido del reactor
son las de la linea de gas de escape VGED, la linea de gas natural VGN1, VGN2 y de
la linea de aire las VA1 y VA2, todas estas se ven detalladas en la tabla 2.11.
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Tabla 2.11: Listado de vélvulas en diagrama instalacién

Descripcion

VILI: valvula de bola 1/2” inyeccion lateral izquierda
VILD: valvula de bola de 1/2” inyeccion lateral derecha
VICC: Vélvula de bola 1/4” inyeccion central central
VICD: Valvula de bola 1/4” inyeccidn central izquierda
VGNI1: Vilvula de bola gas natural 1
VGN2: Valvula de bola gas natural 2
Linea de Gas Natural VGN3: Valvula de bola gas natural 3

VGNL: Vilvula de bola 3/8” gas natural lateral

VGNC: Vilvula de bola 3/8” gas natural central

VV1: Vilvula de bola vapor 1

VV2: Vilvula de bola vapor 2

Linea de Vapor VVI: Vilvula de bola 1/2” vapor izquierdo

VVD: Vilvula de bola 1/2” vapor derecho
VVC: Vilvula de bola 1/2” vapor central
VA1: Vélvula de aguja aire 1
VA2: Vilvula de bola aire 2
VAL: Valvula de bola 3/8” aire lateral
VAC: Valvula de bola 3/8” aire central
VTMI: Vilvula de bola 1/4” toma de muestra izquierda
VTMD: Vilvula de bola 1/4” toma de muestra derecha
VTMI1: Vilvula de bola 1/4” toma de muestra 1
VTMG: Vilvula de bola 1/4” toma de muestra grimm
VTMTI1: Valvula de bola 1/4” toma de muestra testo 1
VTMT?2: Valvula de bola 1/4” toma de muestra testo 2
VGEI: Vilvula de bola 1/4” gases escape izquierda
VGED: Vilvula de bola 1/4” gases escape derecha

Linea de Inyeccion Lateral

Linea de Aire

Linea de Toma de Muestra

Linea de Gases de Escape

2.5.1. Encendido del reactor

= Se abre el programa DAQ Central del computador e inicio a grabar.

= Se realiza un precalentamiento de la matriz porosa mediante un soplete de gas

licuado, que se introduce por la tapa entre los anillos.

= Una vez alcanzada la temperatura de 800 °C en Te, se abre las valvulas VGN3,
VGNL, VILI dando paso al gas natural denro del reactor (caudal regulado a rela-

cion de equivalencia igual a 1).



= Al alcanzar en T4 la temperatura de 700 °C, se abre el paso de flujo de aire al

interior del reactor.

= Se da paso a sacar el soplete del reactor, y a introducir el tapon para garantizar el

sellado.

2.5.2. Operacion con inyeccion lateral de aire y combustible en pre-

mezcla

Para esta operacion se ocupa el reactor solo con inyeccion lateral de aire y gas
natural, donde se emplea cambios de inyeccion lateral cuando el frente de combustion

esté cercano al otro extremo del reactor.

= Se regula el caudal de aire y combustible en //min de acuerdo a la relacién de

equivalencia.

m Cuando el frente de combustion va desde A-B dentro del reactor, estan abiertas
las valvulas: VGED, VGN1, VGN2, VGN3, VGNL, VA1 VA2, VAL, VILIL.

= Al alcanzar en TS5 la temperatura maxima se emplea el cambio de inyeccion late-
ral coon sentido B-A cerrando las valvulas VILI, VGED y abriendo simultinea-
mente las valvulas VILD, VGEI.

= Al alcanzar en T2 la temperatura maxima, se emplea el cambio de inyeccién
lateral con sentido A-B nuevamente, cerrando las vdlvulas VILD, VGEI y si-

multaneamente las valvulas VILI y VGED.

2.5.3. Operacion con inyeccion central de combustible sin premez-
cla
En esta operacion para la inyeccion central de combustible, se inicia desde B-A

cuando el frente de combustion esta en el centro del reactor. Anteriormente se debe

utilizar la configuracioén con premezcla.

* ICC: Se utiliza el anillo central para inyectar combustible.

* ICI: Se utiliza el anilo izquierdo para inyectar combustible.
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Operacion sin vapor

= Al alcanzar en T4 la temperatura de 1,200 °C se cierra la valvula VGNL y se
abre las valvulas VGNC y VICC, dadno paso a la inyeccidon de combustible por

el centro del reactor.

= Cuando T3 comienza a bajar, se cierra la VICC y se abre la VICI, donde el frente

de combustion se encuentra en la zona de la ICL

= Cuando T2 comienza a bajar, se da paso a hacer el cambio de inyeccion lateral
de aire, donde se cierra las vilvulas VGEI, VILD y simultineamente se abre las
valvulas VILI y VGED.

= Al alcanzar T4 su temperatura maxima se da paso al cambio de ICI a ICC donde
se cierra la VICI y se abre la VICC.

= Cuando TS empieza a bajar se cambia la inyeccion central por inyeccion lateral
(con premezcla), donde se cierran las valvulas VICC, VGNC y se abre la valvula
VGNL.

Operacion con vapor

La operacién con vapor se hace més complicada ya que los flujos de vapor entrega-
dos por la caldera son inestables, lo que aumenta la posibilidad de apagado del reactor,
ademds en los cambios de inyeccion lateral de vapor, existe una demora significativa
desde que se da paso al vapor, hasta que realmente estd entrando vapor al reactor, esto

ocurre para la condensacién que ocurre en la linea de vapor.

En la operacion de la caldera en primera instancia, hay que calentar agua desmine-
ralizada a un rango de 110 °C — 120 °C, para tener un flujo de vapor todo el tiempo que
dure la operacion. Esto se logra utilizando el variador de voltaje a la mayor potencia,
para disminuir el tiempo del calentamiento del agua. La caldera debe estar generando

vapor al reactor antes de que se haga el primer cambio de inyeccion.

Se inicia desde el paso B-A cuando el frente de combustion estd en el centro del
reactor. Anteriormente se debe utilizar la configuracién con premezcla con vapor a
comienzo del ciclo B-A, para que se estabilice de la mejor forma el flujo con el que se

va a operar.
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Cuando T5 estd a una temperatura mayor a los 1,000 °C se abren las valvulas
VV2y VVD, dando paso al flujo de vapor a la linea, en este momento se empieza

a calentar la linea, hasta que comienza a entrar vapor al reactor.

Al alcanzar T4 la temperatura de 1,200 °C se cierra la vdlvula VGNL y se abre
las valvulas VGNC y VICC, dando paso a la inyeccién de combustible por el
centro del reactor, con aire y vapor por la inyeccion lateral.

Cuando T3 comienza a bajar, se cierra la VICC y se abre la VICI, donde el frente

de combustion se encuentra en la zona de la ICL

Cuando T2 comienza a bajar, en primera instancia se cierra la valvula de vapor
VVD y se da paso a hacer el cambio de inyeccion lateral de aire, donde se cierra
las valvulas VGEI, VILD y simultdneamente se abre las valvulas VILI y VGED.
En este momento abrir VV1y VV2 para botar el condensado de vapor de la linea,

luego cerrarlas.

Abrir las valvulas de vapor VV2 y VVI para que comience a calentar la linea de
vapor, para luego comenzar a introducirse en el reactor que aproximadamente T3

estard en su maxima temperatura.

Al alcanzar T4 su temperatura méxima se da paso al cambio de ICI a ICC donde
se cierra VICI y se abre la VICC.

Cuando TS5 empieza a bajar se cambia la inyeccion central por inyeccion lateral
(con premezcla), donde se cierran las valvulas VICC, VGNC y se abre la valvula

VGNL, ademés se cierran las vélvulas de vapor VV2y VVI.

Nota: Como recomendacion desde la memoria de Pablo Requena [31] donde se
prob6 hacer el cambio de inyeccion lateral del aire-vapor desde el ciclo B-A hacia A-B

de forma simultdnea, pero el reactor tendia a apagarse.

2.5.4. Toma de muestras

Cuando el reactor se encuentre en funcionamiento estable se procede a hacer el

andlisis en linea de los gases de escape. Para esto se hace lo siguiente:

= Se abren las vilvulas VIM1, VTMI y VTMD antes de cerrar las valvulas VGEI y

VGED para asegurar que no se genere una acumulacion de gases nocivos dentro

de las lineas.
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= Ahora dependiendo de que equipos se desee utilizar para las mediciones se pro-
ceden a abrir las valvulas VTMG, VITMT1 o VIMT2 y asi hacer que los equipos

tomen los datos necesarios para su posterior andlisis.

= Una vez finalizado el andlisis deseado por los equipos se procede a abrir las
valvulas VGEI y VGED antes de cerrar las valvulas VIMG, VIMT1 y VIMT2

primero.

= Se prosigue cerrando las valvulas restantes de la linea de toma de muestra VIM1
antes que las VTMI y VTMD.

2.5.5. Apagado del reactor

Una vez tomadas las muestras y al tener los datos del registro de temperaturas de
los ciclos B-A y A-B, es necesario apagar el reactor y desenergizar el resto de los

dispositivos eléctricos, entre ellos el generador de vapor.

= Se detiene la grabacion del programa DAQ Central, para proceder a desconectar
todo.

= Se desconecta la caldera generadora de vapor cerrando las vélvulas VVI, VVD.

= Se cierran las véalvulas VA1, VA2 donde se restringe el paso de aire al reactor y

se apaga el compresor.

= Se cierra las valvulas VGN1, VGN2 y VGN3 que dan paso al combustible, espe-

rando que la lectura del controlador de flujo indique 0 I/min.
= Se espera que el manémetro de la linea de aire indique O bar.

= Se deja enfriar el reactor sin que ningun gas que fluya dentro ya que las variacio-

nes rapidas de temperatura hacen més fragil el material.
= Se apagan los controles de flujo y el computador del laboratorio.

= Se apaga el detector de hidrocarburos.



Capitulo 3

Modelo matematico del reactor de

flujo reciproco

3.1. Metodologia

El sistema fisico bifasico sélido-gas presentado es unidimensional, transiente y las

propiedades tanto del s6lido como del gas son variables.

El método de solucién para las ecuaciones gobernantes del sistema que describen
el fendmeno de la combustion en quemadores de medio poroso inertes son un conjun-
to de ecuaciones diferenciales que serdn resueltas de forma numérica por el programa
Fortran 90, el cual graban los campos de temperatura del s6lido, temperatura del gas,

densidad del gas y calor especifico del sélido.

Paralelamente, el modelo se resuelve por el método de diferencias finitas en forma
implicita y el método de matriz tridiagonal TDMA el cual hace sus iteraciones en el
tiempo. Con los resultados obtenidos se hacen graficos de los perfiles térmicos el cual

representa la onda de combustion por el sistema.

3.2. Consideraciones al modelo matematico

Debido a las diferencias en las propiedades de transporte de calor entre la fase gas
y la matriz sélida en el medio poroso, el calor perdido por el combustible gaseoso no

es transferido inmediatamente a la matriz solida. Esto quiere decir que las fase solida
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y gas se encuentran en un estado de no equilibrio térmico. Por lo tanto, se tiene que
considerar dos ecuaciones de conservacion de energia: una para el sélido y otra para el

gas.

Para simplificar tanto el modelo matematico como la resolucién numérica se toman

en consideracion las siguientes suposiciones:

= El modelo matematico es unidimensional y en régimen de flujo laminar.

» [a temperatura inicial del medio s6lido poroso en cada nuevo ciclo de operacion

corresponde al perfil de temperatura final obtenido en cada medio ciclo anterior.

= El modelo utilizado es unidireccional, la caracteristica de reciproco es otorgado

invirtiendo las condiciones iniciales en cada nuevo ciclo de simulacion.
= [a hidrodindmica del sistema se estudiard utilizando la ley de Darcy.
= La ecuacién de continuidad se estudiard en estado estacionario.
= El medio poroso es quimicamente inerte, homogéneo e isotropico.

= La fase de gas se considera una mezcla general de s6lo dos especies: reactantes

y productos.

= [a reaccion de combustion es del tipo Arrhenius de primer orden, irreversible y

de un sélo paso.
= No existe equilibrio térmico local entre la fase s6lida y la fase gas, i.e. Ty # T,

= Las propiedades fisicas del s6lido y de la mezcla gaseosa son en funcién de la

temperatura.

= E] sistema es no adiabdtico y las pérdidas de calor se realizan por conveccion

libre y radiacion térmica.
= [a mezcla gaseosa sigue la ley de los gases ideales.

= Se desprecia el efecto de la dispersion para los fendmenos de trasferencia de masa
y calor en la fase gaseosa debido a que el numero de Peclet es pequefio (menor a
481/2)
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3.3. Modelo matematico de la combustion en medios

porosos inertes ceramicos

Las ecuaciones que gobiernan el proceso de combustiéon en MPI son:

Ecuacién de continuidad para la mezcla:

d (pg - ug)
dz

Ecuacion de conservacion de energia para el gas:

=0 (3.1)

aT, oT, d oT,
8'(P'Cp)g <a_tg+”ga_zg) =9z <8'lga_zg) —a-(Ty—Ty)

F AR K v-wg-€-pg-e ERT (32)

Ecuacién de conservacion de energia para el sélido:

o 9 (, o,
(1-e)(p- p>s§=$(zefa—z)+a~<Tg—n>—ﬁv~<Ts—To> (33)

Ecuacion de continuidad para la especie quimica:

aw aw 1 d aw E
Uy = —— (D py= | — K- E/RT 34
ar "9, pg8z( pgaz) GH
donde T, y T son las temperaturas del gas y del sélido, respectivamente a el co-
eficiente intersticial de intercambio de calor, Ty la temperatura ambiente, Ak, es la
entalpia de combustién de la mezcla y w = w/wy es la fraccién en masa de combustible

normalizada con wy la fraccién en masa inicial del metano.

3.4. Condiciones iniciales y de borde

Las condiciones iniciales y de borde dependen del semiciclo que se esté ejecutando.

De forma anéloga, se puede hacer énfasis a dos condiciones generales.
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Independiente sea el semiciclo de operacion se asume un equilibrio térmico entre
el gas y el s6lido, el premezclado previo de metano-aire entra en la seccion z = 0 con
el exceso de aire igual a ¢ (ver ecuacion 3.17), y la velocidad inicial del gas ug (ver
ecuacion 3.6). A la salida del canal poroso semi-infinito se consideran las derivadas de
las temperaturas y de la fraccion en masa de combustible iguales a cero (ver ecuacion
3.9).

El premezclado de metano-aire en el primer semiciclo de operacion entra en la sec-
cién z = 0 a una temperatura inicial 7y y se encuentra con un medio solido inicialmente
ala misma temperatura precalentado en la zona intermedia a una temperatura T;¢. En los
semiciclos (S;) posteriores, el premezclado entrard en la seccién z = 0 (considerando
una inversion del flujo) a una temperatura 75 correspondiente al perfil de temperatura

del solido invertido obtenido en el semiciclo anterior.

La seleccion de estas condiciones de borde son fundamentales para el desarrollo de

la solucion analitica del trabajo.

Las condiciones iniciales presentadas en la ecuacion 3.5 son impuestas para la so-
lucion del modelo matematico. Adicionalmente, para construir la solucion numérica,
la mezcla se precalienta hasta la temperatura de ignicion, Tj,, en una zona del canal, el

resto del canal se mantiene a la temperatura inicial, 7p.

1
t=0,8=1:T,=T,=Ty =300 K, w=wy = 3.5
1
t=0,8.=23,.n:T,=T;(S.=n—1)K, w=wo = 3.6
2=0,S8Sc=1:T, =T, =Ty, ug = up, w=wp (3.7)
2=0,8.=23,..n:T,=T(Se=n—1) K, ug =ug, w=wp (3.8)
0T, JTy Jdw
¢ dz dz 0dz (39

50



3.5. Consideraciones generales

Dada la importancia de los mecanismos de transporte de calor y masa, asi como la
reaccion quimica, en el desarrollo de las ondas de combustién en MPI, éstos se selec-

cionan e incorporan en el modelo matematico segun algunas consideraciones generales.

3.5.1. Coeficientes intersticial de intercambio de calor, a W /m> - K

La transferencia de calor entre le sélido y la fase gaseosa se evalda segin resultados

experimentales [34] como:

4= dgs- hgs (3.10)

donde ags es la superficie especifica interna del medio poroso y Ay, €s el coeficiente

convectivo interfasico, los cuales estan dados por [34]:

6-(1—¢)

A
Y=g hes = 28 [2.0+1.1-Pr1/3-Re0’6 G.11)

dp

donde Pry Re son los nimeros de Prandtl y Reynolds, respectivamente, dados por [34]:

V- Pg Cpg Re:‘g'”g'dp

Pr=
: Ag v

(3.12)

3.5.2. Coeficiente de conductividad térmica efectivo del medio po-
roso, A,y W/m-K

La conductividad entre las esferas de alimina se produce sélo a través de los pun-
tos de contacto de las mismas, la estructura porosa en esencia es dpticamente densa
alrededor de la zona de alta temperatura, y la radiacion es incluida en el coeficiente de

conductividad térmica efectivo del medio poroso:

32-0-d,-€-T?
9-(1—¢)

Aep = (1—€)-As+ (3.13)

donde o es la constante de Stefan-Boltzmann.
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3.5.3. Coeficiente de intercambio de calor con los alrededores, f3,
W/m’-K

La transferencia de calor entre el sistema y el medio ambiente ocurre a través del
medio poroso solamente por conveccion natural y radiacion térmica, y el coeficiente
efectivo de intercambio de calor con los alrededores es encontrado a partir de un ba-

lance de energia aplicado a un volumen de control cilindrico de didmetro D, y de largo
dx:

.D?
[h(T—TO)+e’-e”-(T4—T5‘)]-dx-n-Dczﬁv-(T—To)-dx-”4 ¢ (3.14)
entonces,
4 T —T¢
b=y (heerot =) (3.15)
C

donde &’ = 0.45 es la emisividad de la alimina, €’ = 0.38 es el factor de transmisividad
del tubo de cuarzo, h =10 W/ m? - K es el coeficiente de transferencia de calor y O €es

la constante de Stefan-Boltzmann.

3.5.4. Difusividad de especies, D m? /s

Para la difusividad de especies se asume que el nimero de Lewis es igual a la

unidad:

(3.16)

3.5.5. Reaccion quimica

La combustion de la mezcla metano-aire es descrita por la reacciéon quimica

global de un solo paso:

CHy+2(14 @)(02+3.76N;) — COy +2H0 +200, +7.52(1 + )N, (3.17)

donde ¢ representa la proporcion de exceso de aire en los reactantes que entran al sis-
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tema.

La entalpia de combustion de la mezcla es Ak = 50,150,000 J / m?. Para la reaccién
se considera la ecuacién en un solo paso de Arrhenius con la energia de activacion
E,/R = 15,643.8 K y el factor pre-exponencial K = 2.6- 108 s~!

3.5.6. Propiedades fisicas del medio poroso y del gas

El medio poroso es construido con una esponja de alimina con un tamao de po-
ro d, = 2.5 mm, con € = 0.83 de porosidad. Las propiedades fisicas de la alimina
son: densidad de masa p; = 4167 kg/ m?>, calor especifico C »s J/kg - K y conductividad

térmica A; W /m - K se consideran variables y estan dados por:

Cps = 29.567+2.61177-T,—0.00171 - T2 +3.382- 107 - T (3.18)
Ay = —0.21844539 +0.00174653 - Ty + 8.2266 - 108 - T2 (3.19)

La densidad de masa inicial del gas es p,0 = 1.13 kg/ m?, es incompresible y obe-
dece la ley del gas perfecto, por lo que:
po-To

Pe=""r (3.20)

Adicionalmente para el gas, su viscosidad p, kg/m- s, su calor especifico Cp, j/kg-

Ky su conductividad térmica A, W /m - K son variables y estdn dadas por [35]:

e =3.37-10"7.1)7 (3.21)
Cpg = 947.0- ¢! 8310775 (3.22)
Ag=4.82-1077-Cpy- T, (3.23)
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3.6. Meétodo de discretizacion y solucion de las ecuacio-

nes

Luego de conocer las ecuaciones gobernantes que describen el fendmeno de la com-
bustion en quemadores de medios porosos inertes se presentard el método de discreti-

zacion y su solucion.

3.6.1. Diferencias finitas implicitas

Las diferencias finitas corresponden a una discretizacion de cada ecuacién dife-
rencial del modelo matematico con el fin de convertirla en un sistema de ecuaciones
lineales algebraicas cuya solucién numérica puede ser encontrada con métodos tradi-

cionales como por ejemplo Gauss - Seidel, de Jacobi o TDMA.

El espacio dimensional L en el eje z, como se muestra en la figura 3.1, se divide
en k — 1 intervalos de tamafios iguales Az . De esta misma manera se puede aplicar el
mismo principio para discretizar el eje del tiempo, figura 3.2, pero con tamafios iguales
a At. Considerando nn como el nimero total de pasos en el tiempo, los valores que
esta variable puede asumir depende fuertemente del nimero de nodos considerados,
llegando en algunos casos a valores muy elevados para poder subir la precision de los
calculos. El hecho de aumentar el nimero de nodos y pasos en el tiempo se denomina

aumentar el tamafio de malla.

=123, - Az - i=k

L

Figura 3.2: Discretizacion del eje tiempo
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3.6.2. Algoritmo de la matriz tridiagonal TDMA

El algoritmo de la matriz tridiagonal (TDMA), también conocido como el algoritmo
de Thomas, es una forma simplificada de la eliminacion de Gauss que se puede utilizar
para resolver sistemas de ecuaciones tridiagonal, donde un sistema tridiagonal puede
ser descrito como para la variable arbitraria &:

n+1 n+1 n+1 __ -
Aij- 6y —Cij- 6 T Bijr g j = — ki (3.24)

La implementacion del algoritmo TDMA se realiza en base al supuesto de que la
propiedad varia linealmente entre nodos, para la variable arbitraria & se tiene, para dos

nodos vecinos de una malla para el instante (n+ 1):

é,-”fll =0Q;- 5,-"“ +Bi (3.25)
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Capitulo 4

Resultados de la simulacion

computacional

4.1. Validacion de resultados de simulacién computacio-

nal

Para presentar los resultados de la simulacion computacional se tiene que validar
primero si el cdigo a utilizar entrega valores coherentes por lo que se utiliza como guia
el trabajo realizado por Contarin [26]. El motivo para validar el modelo matematico con
la informacion obtenida por Contarin es dado la similitud de su modelo considerando
la forma en que estd configurado el reactor. Se comparard una situaciéon en donde la
relacion de equivalencia (¢) es 0.3, velocidad de filtracion de la mezcla gaseosa (uq)
igual a 0.5 m/s y el tiempo de ciclo (z.) de 10 s, los resultados a comparar quedan en

las figuras 4.1 y 4.2 respectivamente.

Los peaks de temperatura es donde se produce la combustion. Dependiendo de la
direccion del flujo, cuando es del sentido de derecha a izquierda este se produce corrido

a la derecha dado que el frente que paso primero en direccion contraria.
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Figura4.1: Evolucién de la temperatura durante medio ciclo del reactor de flujo recipro-
co obtenido por Contarin [26]. Las siglas HCB y HCE corresponden a los términos
inicio medio ciclo y término medio ciclo, respectivamente
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Figura 4.2: Simulacién computacional propia con perfil de temperatura del s6lido para
¢ =03, uy=05m/s,tc =105y T, =1,150 K



Con estas figuras se muestra que la solucién numérica obtenida con el perfil de
temperatura es similar a la solucién obtenida por Contarin [26]. Sin embargo, hay que
considerar que las diferencias se deben a que las pérdidas de calor so impuestas a lo
largo del reactor y con una diferencia notoria entre ellas dado que al centro es préctica-

mente aislado por lo que su temperatura en esa zona es mayor.

Teniendo esto en consideracion se procede a desarrollar la simulacién computacio-

nal para modelar el comportamiento de un quemador con flujo reciproco.

4.2. Resultados numeéricos

Los resultados presentados muestran los perfiles de temperaturas de la fase sélida.
Para todos los perfiles se considera a la esponja con una porosidad de 83 %, un tamafo

de poro de 0.0025 m y una temperatura de igniciéon de 1,150 K.

4.2.1. Influencia de la velocidad de filtracion

Para determinar la influencia de la velocidad de filtracién en los perfiles de tempe-

ratura se realizaron una serie de simulaciones. Los valores que se utilizaron para este
caso fueron 0.2, 0.3,0.4 y 0.5 m/s.
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Figura 4.3: Perfiles de temperatura de la fase s6lida para ¢ = 0.5y t;,c =4 min

Dado los resultados mostrados en la Figura 4.3, se nota como evoluciona la curva
de temperatura a medida que va creciendo la velocidad de filtracion teniendo en cuenta
que los ciclos completos estin representados de un mismo color pero separados segun
la direccion en que van ya que se modeld de forma que se hiciera por semi ciclo y asi

ver la influencia de una direccion sobre la otra.

Con respecto al evidente aumento de temperatura maxima alcanzada en los peaks
se procede a tomar los extremos de velocidades y hacer la siguiente simulacion donde
se verd como afecta la temperatura del sélido mientras se hace variar la relacién de

equivalencia.

4.2.2. Influencia de la variacion de relacion de equivalencia

Partiendo por la minima velocidad de filtracién, ug = 0.2 m/s, se hacen las pruebas
para determinar como afecta al perfil de temperatura del s6lido las distintas relaciones

de equivalencia. Los valores utilizados para la construccion de estos perfiles fueron 0.3,
0.4,0.5,0.6,0.7,0.8 y 0.9.
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Figura 4.4: Perfiles de temperatura de la fase sélida para ug = 0.2 m/s y tsc = 4 min

Como se logra apreciar, al aumentar la relacion de equivalencia se va expandiendo
los perfiles de temperatura dentro del reactor hasta que pasado ¢ = 0.6 se nota como
las temperaturas maximas aumentan y estos puntos se encuentran practicamente fuera
del reactor, pero como el codigo estd forzado a dar un resultado dentro de los margenes,
se notan como si estuvieran en las tapas. Con esto se podria decir que un buen rango
de operacidn para esta velocidad de filtracion seria entre ¢ = 0.3 y ¢ = 0.6. Ademas se
aprecia que en el caso de ¢ = (0.8 se forma una curva con una forma poco homogénea
y esto se podria deber a que en ese punto pudiese haber un cambio de velocidad del

frente de combustion.

Ahora pasando al otro extremo de velocidad de filtracién, uy = 0.4 m/s, se hacen
las mismas pruebas para ver como se ve afectado el perfil de temperatura, pero esta vez
con una nueva velocidad de filtracion. Los valores para esta vez fueron 0.3, 0.4, 0.5,
0.6,0.7y0.8.
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Figura 4.5: Perfiles de temperatura de la fase sélida para ug = 0.4 m/s y tsc = 4 min

Para este caso se ve desde un principio que las temperaturas miximas que se al-
canzan son mayores que en la figura 4.4 incluso desde un ¢ = 0.3 y no se nota la
homogeneidad de una tendencia clara como el anterior. Ademas considerando que s6lo

se tomo hasta ¢ = 0.8 ya que las temperaturas méaximas estaban llegando a los 1,800 K.

4.2.3. Influencia de la variacion del tiempo de semi ciclo

Como se habia mencionado antes, la simulacion computacional se conforma de dos
semi ciclos para hacer un ciclo completo y es el tiempo de este semi ciclo el que se va
a modificar para ver de que manera afecta a los perfiles de temperatura a medida que se
aumenta este desde t;. = 4 min hasta t;,. = 10 min.
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Figura 4.6: Perfiles de temperatura de la fase sélida para ¢ = 0.5y ugp =0.2 m/s

En esta ocasion se logra apreciar como a medida que se aumenta el tiempo del
semi ciclo este tiende a concentrarse en el centro del reactor pero siempre manteniendo
las temperaturas maximas y mostrando su desplazamiento claro. Esto se debe a que a
mayor sea el tiempo que se le da para desarrollarse este se tiende a estabilizar por lo

que se encontraria de mejor manera contenido dentro del reactor.

4.2.4. Influencia de la variacion de la porosidad

Con respecto a la porosidad este es un parametro muy importante dado que el mate-
rial del que se encuentra hecho la esponja se puede conseguir de varias formas distintas
como esferas individuales hasta este formato de esponja, que es el que se instal6 en el
reactor del laboratorio. Esto implica que hay un margen importante dado que la porosi-
dad de las esferas empaquetadas en la cimara de combustion tienen un valor aproxima-
do del 40% y en el caso de las esponjas se pueden encontrar con una porosidad de hasta

valores cercanos al 90 %, es por esto que se toman estos valores como los margenes a
modelar.

62



1600 T T T T T T T T

Por=0.6 Por=0.8
Por=0.9

1400 Por=0.7

1200

1000

800

600

Temperatura solido [K]

400

200 |

0 ‘ . . . ‘ . ‘ ‘ .
0 005 01 015 02 025 03 035 04 045 05

Posicion reactor [m]

Figura 4.7: Perfiles de temperatura de la fase sélida para ¢ = 1.0, ug = 0.2 m/s y
tse = 4 min

Con los resultados de la figura 4.7 se nota que a medida que aumenta la porosidad,
es decir, el espacio vacio entre los solidos, el perfil se va desarrollando y alargando en
la zona central del reactor y a su vez disminuyendo las temperaturas maximas. Esto se
deberia a que a medida que se aumente la porosidad la transferencia de calor mediante

conduccién disminuye permitiendo un desarrollo mas completo del perfil.

4.2.5. Influencia del material del medio poroso

Como trabajo adicional de investigacion se hizo unas simulaciones computacio-
nales en donde se queria verificar en como cambiaba los ciclos de combustién y sus
temperaturas si es que se utilizaban otros materiales como ntcleos del medio poroso
inerte. Cabe mencionar que esta parte se tomaron en cuenta que se consideran todos los
medios porosos simulados como esferas uniformes y no como esponjas, como en los
resultados anteriores.

Para hacer estas esferas diferentes se toma el supuesto que el material que se cambia
es el nicleo de las esferas. Es decir, pasan de ser esferas de alimina sélidas a esferas

de un nucleo del material a modelas y recubiertas con alimina ya que al alcanzar altas

63



temperaturas estos materiales podrian llegar a superar su punto de fusién perdiendo su
funcién como transmisor de temperatura, siendo este el motivo del recubrimiento de la

alimina y que tenga la funcion de aislante.

Los materiales que se utilizaron para comparar entre si fueron alimina, como refe-

rencia, cobre, cuarzo y grafeno.

Las simulaciones de cada material fueron hechas haciendo variar distintos pardme-
tros. Primero se consideraron tres distintas relaciones de equivalencia, ¢ =0.3, 0.55y 0.8,
y para cada una se hicieron variar las velocidades de filtracion, también en tres distintas,
up =0.2, 0.35y 0.5 m/s. Ahora con cada una de estas simulaciones se compararon al

comportamiento de las esferas s6lidas de alimina lo que qued6 plasmado en las Figuras
4.8,49,4.10y4.11.
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Figura 4.8: Perfiles de temperatura de dentro del reactor para esferas de alimina con
¢ =0.55y up=0.35m/s.
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Figura 4.9: Perfiles de temperatura de dentro del reactor para esferas de cobre recubier-
tas de aldmina con ¢ = 0.55y up = 0.35 m/s.
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Figura 4.10: Perfiles de temperatura de dentro del reactor para esferas de cuarzo recu-
biertas de alimina con ¢ = 0.55y uyp = 0.35 m/s.
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Figura 4.11: Perfiles de temperatura de dentro del reactor para esferas de grafeno recu-
biertas de alimina con ¢ = 0.55y up = 0.35 m/s.

Se consideraron que para cada material se tomara el punto central dado que es
donde se muestra de mejor manera el perfil desarrollado para cada tiempo de ciclo y
es mas claro ver las diferencias entre cada una de las figuras. En las cuales se muestra
que al poner un material mas conductor al interior de una esfera de alimina la mayor
diferencia va a ser que se logra una mayor pérdida de temperatura al centro del reactor,
que es la residual al pasar el frente de llama, por lo que se necesitaria mayor energia
en mantener la temperatura en su interior y eso si aumentar las temperaturas maximas
dentro del mismo.

Los resultados mostrados en los graficos anteriores de esta seccidon estan basados

en las propiedades mostradas en la siguiente tabla.

Tabla 4.1: Propiedades promedio de los materiales a utilizar

Aldmina Cobre Cuarzo Grafeno

Conductividad [W/m - K] 1.40 357.06 1.88 3,115.73
Cp [J/kg - K] 1,132.05 444.59 1,278.74 1,851.95
Densidad [kg/m?’] 3,987 8,940 2,650 2,250

Con estos valores como referencia se procedid a realizar los cdlculos necesarios
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llegando a los siguientes resultados.

Tabla 4.2: Propiedades promedio de las mezclas de materiales tipo esferas como medio
poroso inerte

Alémi Alamina Alumina Alumina
umina Cobre Cuarzo Grafeno
Conductividad
efectiva [W/m - K] 1.61 0.35 0.35 0.35
Cp [J/kg - K] 1,132.05 949.59 1,171.02 1,189.19
Densidad [kg/m3] 3,987 3,182 2,179 2,115

Ahora con la tabla 4.2 se logra apreciar de mejor manera el motivo de por que los
gréaficos se parecen tanto unos a los otros y eso seria que a pesar de que se modifique el
material del interior de las esferas, estas al ser tan pequefas, son insignificante para la

conductividad dentro del reactor.



Capitulo 5
Conclusiones

Para la presente investigacion se logro redisefiar un reactor de flujo reciproco e ins-
talarlo en su lugar de operacion, pero dado la contingencia sanitaria nacional no se
logré concluir las etapas finales de operacion por lo que se procedi6 a realizar una si-
mulacion numérico computacional de la operacion del equipo y como este se ve afecto

a los cambios de una serie de pardmetros operacionales.

Con respecto a la parte del calculo de los pardmetros operacionales se determiné
que la velocidad de filtracion de la mezcla al reactor seria de ug = 0.32 m/s lo que hace
que el caudal de la premezcla sea de Q = 20.15 [ /min. Con estos dos pardmetros como
los limites de operacion se determinaron los valores de caudal para el aire y el metano
para las distintas relaciones de equivalencia (ver Tabla 2.5). Ahora en caso de operar el
reactor con inyeccion de vapor/combustible se determinaron los valores de los caudales
para cada uno, segun la relacién de equivalencia que se desee aplicar en la cimara de
combustién (ver Tabla 2.6). Este ultimo con un leve aumento del caudal, el que llega a
0 =20.39 I /min.

Abhora para la parte de las simulaciones computacionales, después de comprobar su
validez con el modelo a ejecutar, se muestra que a medida que se aumenta la velocidad
de filtracion se aumenta las temperaturas méximas alcanzadas dentro del equipo y que
estas estan dentro del rango de up = 0.2 — 0.4 m/s paraun ¢ = 0.5 y un tiempo de semi

ciclo t;. = 4 min.

Para las distintas relaciones de equivalencia se muestra que a medida que se au-
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menta esta (¢ = 0.3 a 0.9) el perfil de temperaturas se va desarrollando a lo largo del
reactor hasta que se llega al limite fisico del mismo y un aumento de estas temperaturas
maximas en la ultima relacion de equivalencia, estds con respecto al pardmetro mas
bajo de velocidad de filtracion (ug = 0.2 m/s). Ahora, con la diferencia tnica de que
la velocidad de filtracion se duplicé (ug = 0.4 m/s) se muestra un desarrollo similar y
solamente que en promedio las temperaturas maximas aumentaron dado este aumento

en la velocidad de filtracion.

Pasando a los diferentes tiempos de semi ciclos se mostré que las diferencias venian
en que a mayor el tiempo los perfiles tienden a concentrarse en el centro en compara-

cién a los de menor tiempo.

En cuanto a la porosidad, dentro del rango de por = 0.4 — 0.9, se muestra como a
medida que se aumenta este pardmetro se ve un desarrollo mayor y mds holgado del
perfil de temperatura dado que permite que los flujos fluyan de mejor manera dentro de

la esponja si hay mayor cantidad de cavidades en ella.

Con respecto a los diferentes materiales con los que se pudiesen hacer esferas para
rellenar el reactor y usarlas como el medio poroso inerte, se logré mostrar que aun-
que se agregue un material el cual es mas conductivo que la misma alimina, este solo
logra que se en las zonas donde ya pasé el frente de llama se pierda més rapido esa
temperatura por lo que en la zona media se notan que hay una baja de temperatura en

comparacion a las esferas de aliminas puras.
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Capitulo 6

Recomendaciones para desarrollos

futuros

= Mejorar el sistema de caldera para inyeccion de vapor de agua y que garantice un

volumen constante de agua por un mayor tiempo y de manera mds confiable.

= Hacer un estudio completo de andlisis de gases de escape del reactor y buscar la

manera de hacer estos equipos mas eficientes y menos contaminantes.

= Mejorar el sistema de aislacion para mejorar ain mas la aislacion evitando pérdi-

das de temperatura.

= Actualizar el sistema de salida de gases de combustion con nuevas valvulas y

mayor espacio de trabajo.

= Verificar si con los cambios en la linea de inyeccion se generan mejores flujos y

mds controlados para la operacion.

= Monitorear los cambios de color en el cuerpo del reactor a ver si se nota diferen-

cia en cuanto las temperaturas alcanzadas por este.
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