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RESUMEN

El presente trabajo de investigacion, inserto en el marco del proyecto de
colaboracion con el Department of Combustion and Explosion of the Institute of
Problems of Chemical Physics of the Russian Academy of Sciences (IPCP-RAS)
tiene como objetivo redisefiar y fabricar un reactor de medio poroso de flujo
reciproco para el estudio experimental de generacion de gas de sintesis mediante
inyeccion con/sin  premezcla de aire-metano con adicion de vapor.

Se estudian los perfiles de temperatura, velocidad del frente de combustion y
porcentajes en fracciones molares de hidrogeno y monoxido de carbono generado
para relaciones de equivalencia 2, 3 y 4. Para la configuracion con premezcla con ¢ =
2 (linea base), se obtuvieron las mayores temperaturas promedio, como también la
mayor tasa de conversion de hidrogeno y mondxido de carbono, siendo de 1,301°C,
38.84 % y 60.99 % respectivamente. Para el caso de la velocidad del frente de
combustidn, este toma su maximo valor en ¢ = 4 de 0.42 mm/s. En la configuracion
sin premezcla (con difusion), sin adicion de vapor se alcanza una temperatura y
velocidad del frente de combustion méxima de 1,428 °C y 0.41 mm/s
respectivamente, para una relacion de equivalencia ¢ = 2. Para la configuracion con
adicion de vapor en una relacion vapor/metano 1:1, para ¢ = 3 se contrasta los
resultados numéricos postulados por Dorofeenko y Polianczyk, para la conversion de
hidrégeno y mondxido de carbono. Si bien la operacion del reactor estuvo dentro de
los rangos que analizaron los autores, es necesario seguir estudiando diferentes

configuraciones para alcanzar el 6ptimo.

Palabras clave: Medio poroso inerte, gas de sintesis, reactor de flujo reciproco,

metano.



ABSTRACT

The present research work, inserted in the framework of the collaboration
project with the Department of Combustion and Explosion of the Institute of
Problems of Chemical Physics of the Russian Academy of Sciences (IPCP-RAS)
aims to redesign and built a reciprocal flow porous media reactor for the experimental
study of synthesis gas generation by injection with / without pre-mixing of air-
methane with addition of steam.

The profiles of temperature, speed of the combustion front and percentages in
molar fractions of hydrogen and carbon monoxide generated for equivalence ratios 2,
3 and 4 are studied. For the configuration with pre-mix with ¢ = 2 (baseline), the
highest average temperatures were obtained, as well as the highest conversion rate of
methane in hydrogen and carbon monoxide, being 1,301 ° C, 38.84% and 60.99%
respectively. For the case of the combustion front speed, it takes its maximum value
at @ = 4 of 0.42 mm / s. For the case of the combustion front speed, it takes its
maximum value at ¢ = 4 of 0.42 mm / s. In the configuration without pre-mixing
(with diffusion), without addition of steam, a maximum combustion front temperature
and velocity of 1,428 ° C and 0.41 mm / s respectively is reached for an equivalence
ratio ¢ = 2. For the configuration with steam addition in a steam / methane ratio of 1:
1, for ¢ = 3, the numerical results postulated by Dorofeenko and Polianczyk are
contrasted for the conversion of hydrogen and carbon monoxide. Although the
operation of the reactor was within the ranges analyzed by the authors, it is necessary

to continue studying different configurations to reach the optimum.

Keywords: Inert porous media, synthesis gas, reciprocal flow reactor, methane.
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CAPITULO 1

1. Introducciéon y Objetivos

1.1 Introduccion

El rapido agotamiento de los recursos de combustibles fdsiles es uno de los
principales problemas causados por el uso abundante de combustibles, la combustion
del medio poroso es una de las opciones viables para hacer frente a estos problemas.
Por otro lado los combustibles fésiles son la principal fuente energética utilizada por
las industrias de los paises ya sean desarrollados 0 no y es por esto que es necesario
diversificar. Ademas cabe mencionar la gran cantidad de contaminantes liberados
hacia la atmosfera por la combustidn de los combustibles fésiles debido a la presencia
de carbono que dichos combustibles poseen, esto los hacen responsables del aumento
de los gases de efecto invernadero y el deterioro de la salud humana. Los principales
gases de efecto invernadero y contaminantes que se genera por la combustién de
combustibles fosiles son el dioxido de carbono (CO2), 6xidos de nitrogeno (NOX),

diéxido de azufre (SO2) y material particulado.

Se proyecta que para el afio 2,050 el hidrogeno se utilizara en un 20 % de la
energia mundial, utilizandose en pilas de combustible de hidrégeno, disminuyendo
una cantidad de 6,000,000 de toneladas de CO2[19].

Para lo anterior en la presente investigacion se utiliza un reactor de medios
porosos inertes de flujo reciproco para la obtencion de gas de sintesis a partir de la
oxidacion parcial de combustible. EI proceso de combustion en esta tecnologia

presenta las condiciones de ser mas eficientes para la generacién de gas de sintesis.



1.2 Objetivos

1.2.1

Objetivo general

En el marco del proyecto de colaboracion con el Department of Combustion

and Explosion of the Institute of Problems of Chemical Physics of the Russian

Academy of Sciences (IPCP-RAS), el presente trabajo tiene como objetivo general el

disefio y construccion de un reactor de medio poroso inerte de flujo reciproco para la

investigacion de la produccién de hidrégeno y monoxido de carbono, a partir de la

reaccion de vapor de agua, aire y combustible (gas natural).

1.2.2

Obijetivos especificos

Disefiar y proponer un procedimiento de fabricacion (con planos) de un
reactor de flujo reciproco.

Construir e implementar un nuevo reactor de flujo reciproco a escala de
laboratorio utilizando esponjas cerdmicas como medio poroso inerte.

Disefiar e implementar un sistema de inyeccién central de combustible y de
inyeccion lateral de la premezcla aire-vapor de agua para el reactor
construido.

Implementar un nuevo sistema de medicion de temperaturas de forma axial en
el reactor, y un sistema de generacion (caldera eléctrica) y control de flujo de
vapor de agua.

Desarrollar pruebas de puesta en marcha, y estudiar experimentalmente la
produccién de hidrégeno y mondxido de carbono de manera de contrastarlas

con resultados de simulaciéon numérica del IPCP-RAS.



CAPITULO 2

2. Marco Teorico

2.1 Gas de sintesis

El gas de sintesis en un gas obtenido al someter mediante un proceso quimico
de alta temperatura, como combustion, a sustancias ricas en carbono con el fin de
obtener cantidades variables de hidrégeno(H,) y mondxido de carbono(CO).Este gas
se emplea como combustible 0 como producto intermedio para la produccion de otros

quimicos.

El gas de sintesis contiene hidrdgeno el cual es el combustible con mayor
densidad energética y uno de los menos contaminantes al realizar la combustion de
este, produciendo al ser quemado con oxigeno puro solo agua como producto.
Ademas el hidrogeno es el elemento méas abundante en el universo, en nuestro planeta
se encuentra de manera abundante en las moléculas de agua, como también en los
hidrocarburos (petr6leo, gas natural, entre otros). Es por esto que es necesario la
creacion de nuevas tecnologias para la obtencién del hidrégeno en su estado puro.

Existen diferentes formas de obtener gas de sintesis a partir de hidrocarburos,

estas son por: reformado por vapor, oxidacion parcial y reformado auto térmico.
2.1.1 Obtencion del gas de sintesis

Los compuestos mas utilizados son el gas natural y el agua para la produccion
de hidrégeno y monodxido de carbono (gas de sintesis), aunque también se pueden

utilizar gases de refineria como butano, propano, metano.



El método para generar gas de sintesis mas utilizado en la actualidad es el
reformado por vapor (Steam Reforming), del gas natural y otros hidrocarburos
livianos. Estos combustibles se convierten endotérmicamente con el vapor de agua en

gas de sintesis [2].

2.1.1.1 Reformado con vapor de agua

Los combustibles como gas natural, gas licuado, entre otros, se convierten
endotérmicamente junto con vapor de agua, en gas de sintesis mediante reactores
tubulares cataliticos. Se utiliza el calor del proceso para aprovechar de mejor forma la

energia para la generacién de vapor.

Primero el contenido de hidrocarburo desulfurado se mezcla con el vapor de
agua en un proceso endotérmico, en proporcion necesaria entre vapor y carbono. Se
hace pasar a través de tubos de reformado relleno de catalizadores en base a niquel u

otros metales nobles.

La ecuacion predominante de la reaccion es:

m
C,H,, + nH,0 — nCO + (7 +n) H, (2.1)
Para realizar este proceso se utilizan presiones de trabajo entre los 20 a 35
bares y a temperaturas que fluctian entre 700 — 900 °C, se previene la formacién de

NO,, ya que éstos se generan por sobre los 1,600 °C.

Este proceso se hace bastante comun en refinerias para la produccion de

hidrogeno comercial, con un rendimiento que va entre 70 y 90%.



2.1.1.2 Oxidacion parcial catalitica

La oxidacion parcial catalitica se produce a través de la combustion
incompleta de hidrocarburos en presencia de vapor de agua. El vapor también
reacciona con la alimentacion, por lo tanto, se puede controlar la temperatura de
reaccion, esto se realiza debido a que la oxidacion es exotérmica y la reaccion con el

vapor de agua en endotérmica.

m
C Hy, + nH,0 — nCO + (7 +n)H, (22)

n m
Caim + 50, = nCO + = H, (2.3)

En este tipo de reaccidn se utiliza aire generalmente en vez de oxigeno puro,
pero dada la reaccion exotérmica no se requiere de un aporte de energia externo, sin

embargo este método genera una menor cantidad de hidrégeno en el gas de sintesis.

2.1.1.3 Oxidacion parcial no catalitica

Es el proceso de oxidacion de hidrocarburo y residuos de bajo valor comercial
a altas temperaturas. El hidrocarburo se mezcla con el oxidante, se calienta y se
combustiona dentro de un reactor. Por ello en este proceso se generan temperaturas

que podrian superar los 1,100 °C.

n m
CaHem +5 0, > nCO + - H, (2.4)

El calor necesario lo aporta la oxidaciéon del combustible de entrada, por lo
que es bastante eficiente. Eso si, se genera un desaprovechamiento energético en

forma de calor que no se puede recuperar en el proceso.



2.2 Combustion filtrada en medios porosos

La combustion filtrada en medios porosos inertes (MPI), es un proceso
quimico y termodindmico, donde existe una oxidacion parcial, dentro del reactor,
donde se ha demostrado ser factible para hacer frente a la demanda de energia limpia
[2], a través de este proceso se produce hidrogeno de diversas fuentes de energia,
permitiendo la interaccion de gases, liquidos como también sélidos.

Esta tecnologia trae muchas ventajas, entre ellas se encuentran una muy
desarrollada superficie inerte de medios porosos la cual resulta ser muy eficiente en la
transferencia de calor entre el combustible y la matriz de solido inerte, como también,
la dispersion de los reactantes que fluyen a través del medio poroso e incrementan la

difusion del combustible.
2.2.1 Configuraciones

Existen diferentes configuraciones para esta tecnologia, estas son el enfoque
estacionario y el estado transiente. El enfoque estacionario es utilizado en
guemadores para maximizar la transferencia de calor por radiacion, gracias a su alta
emisividad de la matriz porosa. En este caso, la zona del frente de combustion es
estabilizada en una posicion del quemador, la cual es impuesta por condiciones como
la geometria, el tamafio de la matriz porosa, porosidad, la relacion de equivalencia
(¢), entre otras [4-5]. Este enfoque no provee la Optima eficiencia de conversion

quimica, lo cual es lo buscado en la presente investigacion.

El enfoque transiente promueve la propagacion de la zona de combustion, lo
cual se crea una ola que viaja a través del reactor debido a la teoria del exceso de
entalpia, donde sera explicada mas adelante, donde una inestable zona de reaccion es
libre de propagarse como una zona de reaccion que viaja a través de los flujos de
energia. En el régimen adiabatico, es decir, sin pérdidas de calor, la energia liberada

en la zona de combustion puede exceder la energia contenida en la mezcla. El factor



mas importante es que una mezcla muy rica puede ser parcialmente oxidada ya que

solo una pequefia porcion del combustible es usado para la energia [6-8].

En la Imagen 2-1 se detalla la propagacion del frente de combustién inmerso

en el medio poroso.
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Imagen 2-1 Propagacion del frente de combustion en reactor medios porosos

En el enfoque transiente, se pueden identificar tres regimenes de propagacion:

e Propagacién 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 ola de combustidon viajara aguas arriba, es decir,
opuesta al flujo de gas, la propagacion aguas arriba es causada principalmente por la
transferencia de calor por radiacion y conduccion, como también porque la
temperatura de combustion es mucho menor que la temperatura adiabéatica [9] esto
genera que la velocidad con la que se quema la mezcla en la zona de reaccion sea
mayor que la velocidad de filtracion.. La velocidad de propagacion depende de la
energia contenida en la mezcla y de las propiedades fisicas, tales como densidad,

capacidad calorifica, emisividad del medio poroso.



Cuando el calor contenido en la mezcla es igual al limite de inflamabilidad
superior o inferior, la zona de reaccion estara en una determinada posicion y con una

velocidad de propagacion igual a cero.

La propagacion aguas abajo, que es la que se utilizara en esta investigacion,
desarrolla una ola de combustién que se propaga en la misma direccion que el efecto
stper adiabético, es decir, viaja la zona de reaccion en la misma direccion que el flujo
de gas dentro del reactor, lo cual trae consigo dos efectos, el calor producido de la
zona de reaccion calienta la matriz solida aguas abajo, recuperando energia que de
otra forma seria gastada, como la zona de reaccién se desplaza aguas abajo, los
reactantes son precalentados por el medio poroso antes que entren en la zona de

reaccion.
2.2.2 Propiedades

En la combustion filtrada en medios porosos existen tres zonas caracteristicas,
la primera es la zona en la que se encuentra anterior al frente de llama en donde los
gases reactantes se mezclan y son precalentados por transferencia de calor entre el

flujo de combustible-oxidante con la matriz de medio poroso inerte.

La segunda zona es donde se produce la reaccién 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 transferido hacia
la mezcla de gases que entra al reactor, a través de radiacion y conduccion,
precalentandose y produciendo el fendmeno conocido como exceso de entalpia [3],
permitiendo alcanzar temperaturas mas altas que la temperatura adiabética en la zona

de reaccion.

Se presenta en la Imagen 2-2 las diferentes zonas donde ocurre la combustion.
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Imagen 2-2 Descripcion del proceso de combustién en MPI.

La tercera zona es donde se encuentran los gases producto de la combustion,
los cuales transfieren calor hacia el medio poroso inerte mediante conveccién,
generando una recirculacion de calor. Debido a la eficiente recirculacion de calor y el

precalentamiento de la mezcla aire-combustible a la entrada, se alcanzan temperaturas
sUper adiabéticas.

Se presenta en la Imagen 2-3 de forma cualitativa las diferencias de entalpia
que existen en el proceso de combustion, donde se compara una combustion normal

en condiciones adiabaticas con una combustion con exceso de entalpia.

Combustidn con exceso
de entalpia

Combustion normal en
condicicnes adiabaticas
Calor de la Calor perdido
b

combustion

Entalpia

Casges

Precalenfamiento
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Imagen 2-3 Fendmeno del exceso de entalpia.



2.2.3 Parametros

Los pardmetros que condicionan la combustion en medios porosos dentro del
reactor, son la razén de equivalencia, velocidad de filtracion, velocidad del frente de
combustion, material del medio poroso inerte y el nimero de Peclet, donde se

explican a continuacion.

Relacion de equivalencia ¢: Es la relacion de aire estequiométrico (tedrico)

con respecto al aire que se emplea en la operacién (real), dentro de la combustion.

b= = vae (2.5)
A Var

Cuando ¢ < 1 se dice que la mezcla es pobre, es decir, que existe exceso de
aire, o bien la mezcla tiene bajas cantidades de combustible. Si ¢ > 1 se dice que el
contenido de la mezcla es rica, lo que implica que existe un exceso de combustible, o
bien, la mezcla contiene bajas cantidades de aire. La condicidn estequiométrica es
cuando ¢ = 1, es decir, la cantidad real de aire empleado en la combustion es igual al

aire tedrico necesario.

Velocidad de filtracion premezcla: Es la velocidad a la cual la mezcla circula
por los poros del material dentro del medio poroso, esta depende de la velocidad de la

mezcla (v) y la porosidad del material (€).Se determina por la siguiente ecuacion:

(2.6)

Ml <

Velocidad del frente de combustion: Es la velocidad asociada a la propagacion

del frente de combustion a través de la matriz porosa.

Material de la matriz porosa: En la combustion de MPI el material de la matriz

porosa es un factor importante, ya que con sus propiedades fisicas y quimicas tales

10



como conductividad térmica, emisividad, tamafio de poro, porosidad, temperatura de

fusion, condicionan en gran manera la combustion.

NUmero de Peclet (Pe): Determina la zona de estabilizacion del frente de
Ilama entre dos zonas, la de extincion de la llama posee un didmetro de porosidad
menor (Pe < 65) y la zona de combustién la cual posee un didmetro de porosidad

mayor (Pe > 65).
Para la oxidacion de metano en MPI, Pe = 65. La formula del nimero de Peclet es:

_ S Xdy X Cp xp (2.7)
B k

Pe

En donde:

S;: Velocidad laminar de Ilama.

d,,: Didmetro equivalente del poro en material poroso.
C,: Calor especifico de la mezcla de gas.

p: Densidad de la mezcla gaseosa.

k: Coeficiente de conductividad térmica de la mezcla.
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2.3 Reactor de flujo reciproco

El concepto de reciproco en reactores de medios porosos se basa en el enfoque
transiente, y que en este caso, la propagacion de su zona de reaccion es controlada por
el ingreso de los reactantes al reactor. Un reactor reciproco basico consiste en un
recipiente lleno con una matriz porosa inerte y refractaria, cuya capacidad calorifica
acumula el calor de la reaccién de los gases calientes que fluyen a través de la matriz,
junto con lo anterior, un reactor reciproco también cuenta con dos ingresos — salidas

que se alternan a medida que opera como se muestran en la Imagen 2-4.

éT b3

Direction of Porous medium
Propagation 1

Direction of
propagation 2

Imagen 2-4 Reactor de flujo reciproco utilizado en la investigacion.

La metodologia de trabajo consiste en un ciclo alternante de cambios de
direccion en las entradas de reactantes y salidas de productos, teniendo control de la
posicion de la reaccion bajo diferentes parametros operacionales. Cuando la
alternacion ocurre, los reactantes frescos entrantes encuentran una temperatura
elevada al ingresar al medio poroso, por la transferencia de calor de los gases de
escape hacia el MPI que abandonan el reactor, se invierten los flujos y el calor

acumulado en la matriz porosa es utilizado para precalentar la mezcla que entra.

12
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Por lo anterior, el calor acumulado genera altas temperaturas lo que hace mas
grande que en el caso unidireccional y transiente. Finalmente, cuando el periodo de
tiempo del ciclo es ajustado, se adquiere una condicién de estabilidad, produciendo
un perfil de temperatura con una forma trapezoidal en lugar de un maximo en la zona

de reaccion [10].
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Imagen 2-5 Perfil de temperatura en estado estable en un reactor de flujo reciproco.

Existe una gran variedad de estudios con respecto a reactores de flujo
reciproco, nosotros nos centraremos en los estudiados por S.O Dorofeenko y E. V.
Polianczyk. [11].

2.4 Conversidn de gases en un reactor reciproco

La conversion de gases hidrocarburos a gas de sintesis en un reactor de flujo
reciproco a través de combustion parcial se encuentra siendo estudiada por diferentes
autores entre ellos S.S. Kostenko, A.N. Ivanova, A.A. Karnaukh S. O. Dorofeenko y
E. V. Polianczyk [11-12].

Su aporte se distingue por separar los suministros del hidrocarburo y el gas
oxidante al reactor, es decir, separar la premezcla. Mientras que su esquema de
calculo es otorgado por los regimenes de combustion, su composicion del gas de

sintesis es controlada por los flujos de los reactantes. En primera instancia sus

13



calculos estdn realizados bajo la suposicion de equilibrio termodinamico en la
combustion y en un sistema adiabético, es decir, sin pérdida de calor a través de las
paredes del reactor. También sus calculos de la mezcla metano — vapor/aire
propuestos proveen la posibilidad de combinar una alta temperatura de combustion,
con un efecto de calor neto bajo, y por consiguiente una alta eficiencia quimica de

conversion.
2.4.1 Operacion tedrica del reactor por los autores

Esta version del reactor de flujo reciproco, provee la posibilidad de alcanzar
una alta temperatura de la mezcla, la cual ha sido dificultosa de obtener con
anterioridad, producto de que en un reactor tradicional la mezcla reacciona antes de

tiempo.

Se ejemplifica la situacion de cdémo opera el reactor, se considerara la
conversion de metano - vapor con inyeccion central de oxigeno, el esquema del

proceso es ejemplificado en la 2.6.
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Imagen 2-6 Operacion de reactor de flujo reciproco con inyeccion central [11].

Durante la primera mitad del ciclo "a", el reactante A, en este caso mezcla
metano — vapor, es suministrado al reactor (1) a través de la valvula (7), por la
entrada inferior (3). Mientras la mezcla vapor — metano es filtrada a través de la
matriz porosa (2), la cual fue precalentada durante el medio ciclo anterior, la mezcla
se calienta y llega a la zona media del reactor a una elevada temperatura, mientras

que la parte adyacente de la matriz porosa de la entrada (3) comienza a enfriarse.

El reactante B, en este caso oxigeno, es suministrado a través de la entrada 8
ubicada en la parte media del reactor. Al buscar obtener gas de sintesis a través de la
oxidacion parcial, el oxigeno suministrado en la mezcla debe ser sub-estequiométrico
¢ > 1. La reaccion del metano alcanza una gran liberacion de calor, esto posibilita
que el vapor de agua también entre en la reaccion con el metano produciendo alguna

cantidad adicional de hidrégeno.
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La zona de reaccién en la parte media del reactor es relativamente estrecha
comparada con la dimension total del reactor, el gas de sintesis que se forma en esta
zona es filtrado a través de la matriz porosa, la cual fue enfriada con anterioridad en
el medio ciclo anterior. Finalmente, el gas de sintesis (G) abandona el reactor por la

salida 4, para retirarse ya finalmente por el punto 9.

Cuando la matriz en la parte superior del reactor alcanza una alta temperatura,
las valvulas 6 y 7 son conmutadas para que operen en la direccién contraria del flujo
de gas en el reactor, dando inicio a la operacion durante el segundo medio ciclo "b",
el cual es igual al primero. Lo que se busca en este reactor es obtener el mayor
rendimiento de gas de sintesis, con el minimo gasto de energia, es decir, con el menor

consumo de oxidante.
2.4.2 Evaluacion termodinamica

En la Imagen 2-7 se describe lo que ocurre en el reactor, donde se muestra el
suministro de la mezcla metano-vapor al reactor desde la izquierda a una temperatura
Ty, filtrandose a traves del reactor, el cual se encuentra inmerso en medio poroso
inerte, calentado durante el medio ciclo anterior. Debido a la interfaz de transferencia
de calor, el medio poroso en el extremo donde ha ingresado la mezcla comienza a
enfriarse, mientras que esta misma mezcla adquiere una mayor temperatura, llamada
Ts.

El gas caliente se propaga en la direccion del flujo y alcanza la parte central
del reactor, lugar donde es suministrado el oxigeno, es en este punto en donde ocurre
la reaccion, donde el oxigeno interacta con el metano y los productos de la reaccion
son formados, estos estdn compuestos principalmente por Hz, CO2, CO, H20O entre

otros.

Dentro de las consideraciones de célculo, los autores consideran la zona de
reaccion suficientemente estrecha en comparacion a las dimensiones del reactor, por

lo tanto, se puede considerar la zona de reaccion como un punto discontinuo. Los
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gases productos contintan fluyendo a traves del reactor, filtrdndose a través del

medio poroso y enfridndose conforme avanza la segunda mitad del ciclo.

El calor sensible de los productos que son enfriados desde una temperatura Tg
a una temperatura T, es mayor que el necesario para calentar los reactantes desde una
temperatura T, a una temperatura Tg, lo anterior dado que el flujo masico de los
productos enfriados excede al de los reactantes calentados, por lo tanto, la capacidad

calorifica del gas de sintesis es mayor que el de la mezcla vapor — metano.
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Imagen 2-7 Esquema de especies quimicas en zona de reaccion a lo largo del reactor.

El enfriamiento de los productos, tanto como el precalentamiento de los
reactantes se consigue via intercambio de calor con el medio poroso, esto conlleva
que el frente de intercambio de calor de los reactantes que se estan calentando se
propague mas lento que el frente de gas de sintesis que se esta enfriando y dado lo
anterior, en ciclos estables del proceso pueden ocurrir periodos en que gas de sintesis
fluya fuera del reactor, pero a una temperatura mayor, disipando el calor neto liberado

en la reaccion.

Dado que se buscan las condiciones de reaccién a mayor temperatura, se debe
ser consistente y asumir equilibrio termodinamico establecido en la zona caliente del

medio poroso en donde se filtra el gas de sintesis caliente.
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Para lo anterior, se considera la siguiente reaccion de conversion con

deficiencia de aire:

CH, + x0, + woH,0 - mCO + dCO, + hH, + wH,0 (2.8)

Dentro de la zona de reaccion, el oxigeno es completamente consumido,
mientras que algunos componentes como el agua pueden acumularse inicialmente en
la reaccion de oxidacion parcial del metano. En un corto tiempo, la reaccion quimica
toma un equilibrio quimico estable, se asume que en ese momento el gas de sintesis
formado contiene no otros componentes. Los coeficientes estequiométricos en la
ecuacion 2.8 no son conocidos a priori, esto dado que deben ser consistentes con la
temperatura establecida T la cual tampoco es conocida, dado lo anterior se busca
determinar Ts como también los coeficientes estequiométrico de los productos, los
cuales dependen de los flujos de gases suministrados al reactor (xy wy). El flujo
molar del metano es establecido a la unidad, dado que se trata de conversion de
metano, mientras que el flujo de vapor y oxigeno son proporcionales al flujo de

metano a traves de los coeficientes respectivos.

Oxigeno:
wo + 2x = 2d + m + wy (2.9
Carbono:
1=d+m (2.10)
Hidrdgeno:
4 + 2wy = 2wg + 2h (2.11)

También la conservacién de la energia en la zona de reaccion en la ausencia
de pérdidas de calor asume la igualdad del total de entalpias de los reactantes

entrantes a la zona de reaccion como los del gas de sintesis:
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woHyy (Ts) + He(Ts) + xHy (Tp) (2.12)
= hHy (Ts) + wsH,y (Ts) + mHp, (Ts) + dHg(Ts)

Donde aqui H.(T),H.(T),H,, (T),H,(T),H,(T),Hy(T) son las entalpias
molares del metano, oxigeno, agua, hidrégeno, monéxido de carbono y dioxido de
carbono, respectivamente. Se ha tenido en cuenta que la mezcla metano — vapor entra
en la zona de reaccion siendo precalentado a la temperatura Ts debido al intercambio
de calor con la matriz porosa, la cual acumulo calor durante el ciclo previo del

proceso, mientras que el oxigeno es suministrado a una temperatura inicial T,,.

De las ecuaciones 2.9 - 2.12 permanece aun incompleta para un conjunto dado
de flujos de los reactantes, donde (h,ws, m,d, Ts) son valores desconocidos. Para
cerrar las ecuaciones se empled la condicion de equilibrio termodindmico, la cual
como se expuso con anterioridad se asume al buscar la maxima temperatura Ts, por lo
tanto, se cumple que los componentes del gas de sintesis deben alcanzar el equilibrio

termodinamico.
2.4.3 Resultado de los autores

Se presentan los resultados obtenidos por S. O. Dorofeenko y E. V.

Polianczyk [11], para las diferentes configuraciones, separando la premezcla.

2.4.3.1 Conversion con oxigeno como oxidante

En la Imagen 2-8 se presenta el gréafico de las isotermas, donde se denota en
el eje vertical la relacion molar del agua con respecto al metano en la mezcla vapor —
metano wy, Y en el eje horizontal el flujo molar de oxigeno con respecto al metano X.
Notar que para este caso, la relacidén estequiométrica para la oxidacion del metano
corresponde a un x = 2. Las lineas discontinuas que interceptan las isotermas denotan
la relacion molar que debiese existir en la generacion de hidrégeno con respecto al

monoxido de carbono en el gas de sintesis formado.
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Imagen 2-8 Isotermas metano-vapor con oxigeno.

Las curvas solidas presentadas en la figura corresponden a las isotermas
calculadas, Ts, en K. Aparentemente la temperatura de combustion es limitada
superiormente por la temperatura de derretimiento del medio poroso, como también
la temperatura inferior es limitada por la condicion de establecer el equilibrio
termodindmico en un tiempo razonable. El constatar estas condiciones envuelve
consideraciones de la actual cinética quimica de la conversion y va méas alla de lo
alcanzado por esta investigacion.  Finalmente para esta modelacion se utilizé una
temperatura de suministro del oxidante T, igual a 300 K, también el triangulo
achurado presente en la figura indica el dominio del equilibrio con formacién de
hollin. Este enfoque de conversidon con oxidacion provee la posibilidad de obtener
una alta temperatura con un comparativo bajo consumo de oxigeno y una alta

eficiencia de energia de conversion.

2.4.3.2 Conversion con aire como oxidante

La oxidacion con aire provee muchas ventajas econémicas en comparacion
con la oxidacion con oxigeno, considerando este cambio en el enfoque, utilizando un

oxidante conformado por oxigeno y nitrogeno, se debe variar la ecuacién 2.12,
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agregando el término correspondiente con el calentamiento del nitrégeno, donde n es
la relacion estequiométrica para el nitrégeno (n = 79/21x), y H, es su entalpia
molar:

woHy (Ts) + He(Ts) + nHy (To) + xHy (Tp) (2.13)

= hHh(Ts) + WSHW(TS) + mHm(Ts) + de(Ts)
+ nH, (Ty)

La Imagen 2-9 presenta las isotermas para el caso de mezcla metano — vapor
suministrados en los extremos del reactor y aire por la parte central del reactor,

calculado acorde a las ecuaciones.

2.5

2.0

1.5

1.0

1.0

Imagen 2-9 Conversién metano con mezcla metano-vapor, inyeccién central de aire.

Comparando la Isoterma de la Imagen 2-8 con la Imagen 2-9, se evidencia que
al reemplazar el oxigeno por aire en este esquema cambia drasticamente, la gran
capacidad calorifica del nitrégeno requiere un mayor efecto de calor aplicado en la
reaccion. En la reaccion inicial se tienen en hecho tres reactantes, metano, oxigeno y
agua. Para minimizar el efecto del calor neto en la reaccion y la cantidad de oxigeno a
suministrar, uno debe escoger la menor capacidad calorifica para ser suministrado en

el centro del reactor. De los tres reactantes, el agua puede ser combinada con
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cualquier otro para hacer una mezcla de algo con vapor para ser suministrada por los
extremos del reactor. Dado lo anterior, el poder calorifico del vapor no puede ser

aplicado al centro del proceso.

Cuando se realizé la conversion con puro oxigeno, este ultimo tiene la menor
capacidad calorifica que el metano que es convertido, por lo anterior el oxigeno
suministrado al centro del reactor se encuentra totalmente justificado. Pero cuando
queremos convertir metano con aire usado como oxidante, la capacidad calorifica del
metano es menor que la del aire, por lo anterior, con el objetivo de mejorar la
eficiencia energética se tiene que cambiar el orden de suministro de los reactantes. El
aire debe ser suministrado en los extremos del reactor en una mezcla con vapor,

mientras que el metano en el centro del reactor.

En este caso, la ecuacién de la conservacion de la energia toma la siguiente

forma:
WOHW(TS) + He(TO) + XHX(TS) ( 2-14)

= hHh(Ts) + WSHW(TS) + mHm(Ts) + de(Ts)

El cambio de orden en el suministro de aire y metano provee una substancial
mejora. La Imagen 2-10 presenta las isotermas para este caso de mezcla vapor — aire

suministrado a los extremos del reactor mientras el metano por el centro.
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Imagen 2-10 Conversién metano con mezcla aire-vapor, inyeccion central de combustible.

2.4.3.3 Fracciones volumétricas calculadas por los Autores

Se presentan en la Tabla N° 2.1 los porcentajes de la generacion de gases en
volumen obtenidos por los autores, donde se comparan las 3 configuraciones:

¢ Inyeccion lateral metano-vapor, con inyeccién central de oxigeno.
¢ Inyeccion lateral metano-vapor, con inyeccién central de aire.

e Inyeccion lateral aire-vapor, con inyeccion central de metano.

Cabe destacar que sus célculos se hicieron con la relacion molar del agua con

respecto al metano en la mezcla vapor — metano igual a uno, es decir, 1:1.
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Tabla 2-1 Comparacién de la generacion de gases en volumen de los autores.

T, K X wo 0 Ha H.0 N2 NH; co Co, CH, C5Hs C:H, HCN
1000 04537 1 - 05981 0.1519 - - 01750 00750 - - - -

05797 0.1664 - - 0.1743 00718  0.0078 43 100" 12x10% -
1300 04744 1 - 05536 0.1964 - - 02092 00409 - - - -

05544 0.1956 - - 02084 00416 13x10°% 10x10" 15x10" -
1700 04881 1 - 05278 02222 - - 02280 00220 - - - -

05324 02175 - - 02234 00266 84 x10° 30107 73x10M -
2000 04935 1 - 05187 02314 - - 02343 00156 - - - -

05237 02252 - - 02285 00213 75x10°% 17x107? 0O -
1000 05420 1 2.0390 03756 01211 03376 - 0.1072 00584 - - - -

03678 01272 03387 7.6x10° 01099 00546 00016 742107 13 %10° 33107
1300 06303 1 23711 03083 01626 03722 - 0.1216 00353 - - - -

03080 01620 03722 13 :x10° 01211 00359 16x10°% 90x10"7 72x10% 20107
1700 07746 1 2.9140 02335 02004 04214 - 01209 00237 - - - -

02378 01961 04214 26 =10° 01166 00280 43x10° 90x<10™ 0 1.0 % 107
2000 09295 1 34967 01739 02264 04664 - 01117 00217 - - - -

01798 02198 04662 1.1 =10° 01054 00280 14<10'" 0 0 5.2 x 10°%
1000 05084 1 1.9126 03917 0.1157 03235 - 0.1129 00563 - - - -

03832 01221 03248 79:=10° 01152 00526 00020 10107 1.8x10° 38« 107
1300 05655 1 21274 03375 01522 03472 - 0.1307 00325 - - - -

03380 01516 03472 14 =10° 01302 00330 24x10°% 15x107 14x10%2 25x107
1700 06357 1 23914 02899 01795 03741 - 0.1370 00194 - - - -

02936 01757 03741 36«10° 01332 00232 10x<10°% 27<100% 0 1.6 < 107
2000 06878 1 2.5874 02617 01938 03927 - 0.1367 00151 - - - -

02663 01885 03926 1.7=10°% 01315 00202 6G8=10'"" 10x10"2 0 13 x 107

Se muestra que la mayor generacion de hidrégeno se obtiene con la inyeccion

de oxigeno en el centro, a una temperatura de 1,000 K, con un 59.81 % de hidrdgeno,

mientras que con la inyeccidn central de aire, se obtiene un 37.56% de hidrogeno a la

misma temperatura y por ultimo con inyeccion central de metano los autores

obtuvieron un 39.17% de hidrégeno con la misma temperatura. Por otro lado en la

inyeccidn de aire en el centro en un rango de temperaturas de [1,300 — 1,700] K, la

generacion de hidrogeno calculada esta entre 30.83 — 23.35 %. Mientras que con

inyeccion de metano en el centro en el rango de temperaturas de [1,300 — 1,700] K, la

generacion de hidrégeno calculada esta entre 33.75 — 28.99 %.
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CAPITULO 3

3. Diseno Experimental

3.1 Experiencia con el reactor de flujo reciproco anterior

En el reactor de flujo reciproco operado en la memoria del alumno Felipe
Castillo [13] existieron diversos inconvenientes que perjudicaron la operacion del
reactor, uno de los mas importante fue la configuracién sin premezcla dentro del
reactor, es decir, vapor y aire por la inyeccion lateral, mientras que metano por la
inyeccion central, no logrando operar de manera estable el reactor, observando un
decaimiento en la temperatura del frente de llama, como también una disminucién de
la generacién de hidrogeno respecto con la configuracion de una inyeccion con
premezcla. Experimentalmente al aumentar las relaciones de equivalencia mayor a

2.5, el reactor funcioné de manera inestable, tendiendo a apagarse.

3.2 Disefo de reactor de flujo reciproco

El disefio del reactor de flujo reciproco, consiste en una cafieria de acero
ASTM A-53 Schedule 40 de 73 mm de diametro exterior en donde en su interior
contiene 12 cilindros cortos de ceramica de alimina (AlI203 90%) templada en
zirconio (ZrO2 10%). Estas cerdmicas tienen una porosidad aproximadamente de
83.5% y tamafios de poro de 0.25 cm, ademas dentro de los 12 cilindros se
encuentran 4 ceramicas de un tamafio de poro de 0.085 cm con el fin de que el frente
de combustion no avance hacia la cdmara de premezcla y por ende no se
sobrecaliente, otorgando una mayor seguridad. La superficie interna del tubo esta

cubierta con una capa de 11.3 mm de aislante de fibra ceramica, ademas de 36 mm de
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espesor adicional de aislamiento para las altas temperaturas donde cubrira la parte
exterior del reactor, para evitar pérdidas de calor.

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

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

Esquema del reactor se presenta en la Imagen 3-1.

Imagen 3-1 3D del reactor de flujo reciproco.
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Imagen 3-2 Plano en corte del reactor.

(1) Cémara pre-mezcla (aluminio).

(2) Anillo de inyeccion lateral del tubo (acero al carbono).

(3) Aislante exterior de fibra ceramica 36 mm de espesor.

(4) Varilla porta termocuplas tipo S.

(5) Ceramica de alumina templada en zirconio (medio poroso).

(6) Aislante interior de fibra ceramica 11.3 mm de espesor.

(7) Cafieria ASTM A-53 diametro exterior 73mm, espesor 5.16 mm.

(8) Tubo de 25.4 mm de diametro (encendido del reactor).

(9) Camara de salida de gases de escape y entrada de gases reactantes (acero
al carbono).

(10) Placa de inyeccidn lateral (aluminio).
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3.2.1 Dimensiones

El reactor tiene un largo de trabajo de 305 mm y didmetro 40 mm, acortando
el reactor anterior significativamente, por lo que el frente de combustion demora
menos tiempo en recorrer el reactor, con el fin de obtener resultados en menor
tiempo. Al disminuir el diametro del medio poroso se pueden alcanzar una mayor
velocidad de filtracion.

Respecto a las dimensiones generales del reactor, estas son las siguientes:

e (Pe=73mm
e (@i=62.68 mm
e L:=480mm

e Lmp=305mm

e dvarillas= 50 mm

AA(1:3)

Imagen 3-3 Dimensiones generales del reactor.
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El material del reactor corresponde a una cafieria de acero ASTM A 53

Schedule 40 grado A. Se presentan las propiedades del material en la Tabla 3-1.

Tabla 3-1 Propiedades de acero ASTM A53-A

TEMSION MINIMA

TENSIOM MINIMA DE

DENSIDAD | PUNTO DE FUSION
CALIDAD DE FLUENCIA Fy. ROPTURA Fu.
Mpa Mpa [Kg/m®] °C
ASTM A53-Gr A 211 337 7,85 1,425 - 1,510

3.2.2 Matriz porosa

El interior del reactor estd inmerso en 12 esponjas ceramicas de alumina

(Al,03) al 90% templadas en zirconio (Z,03) al 10%, que se encuentran separadas

en 2 cilindros compuesto de 6 esponjas ceramicas cada una, las caracteristicas del

medio poroso respecto a sus dimensiones se muestran a continuacion.

Espesor: 25 mm
Diametro: 40 mm
Porosidad: 83.5%

Tamaiio de poro 0.25 cm
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Tabla 3-2 Caracteristicas técnicas del medio poroso.

Designacion del Producto Alinuna estabihizada en Zircomo (ZTA siglas en inglés)
Composicion del producto 9% alimina — 10% zircomo

Color Blanco

Temperatura de uso tipico 1.480°C

Evaluacion del cicle térmico 6 (en escala 1 - 10)

Fotografia de la ceramica

En cada extremo del reactor se ubican dos esponjas ceramicas del mismo
material pero con un tamafio de poro de 0.085 cm, con el fin de retardar el frente de

Ilama hacia los extremos del reactor.
3.2.3 Aislacién del reactor

La aislacién del reactor es fundamental para un buen funcionamiento de este,
es por esto que se usa un aislante térmico en la zona interior y exterior del reactor,
para este caso la fibra cerdmica cumple con todos los requerimientos para la

operacion del reactor.

Para la aislacion exterior del reactor, se considerara un espesor de 36 mm con
el fin de disminuir pérdidas de energia térmica hacia el ambiente y asi obtener las

maximas temperaturas en el frente de combustién.

En el aislamiento interior, se le dara mayor énfasis, ya que nos enfrentamos a
temperaturas 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 esta en un rango entre 400 — 1,450 °C.
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Como respaldo se toma en cuenta el estudio realizado en la memoria del
alumno Hans Gonzélez [14], que indica el supuesto que el reactor opera con una
temperatura de 1,300°C en su interior. Obteniendo la variacion del flujo de calor

radial en funcion del espesor del aislante térmico interno, Imagen 3-4.

Calor Radal [ W)

‘ ¢ s 0 2 14

Espesor aislante termico meerno [ o )

Imagen 3-4 Flujo de calor radial W en funcion del espesor.

Fats de wonpemiies @ & Cpa de e bt W00 wEETYE

Tempenmum | °C )

- Esposor intermo = 11,15 | s ) -

3 ‘.

Rado del sislaie 1éemaco intemo | mm )

Imagen 3-5 Presentacion del perfil térmico en funcidn del espesor.
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Se concluye que con un espesor de 11 mm es el que corresponde a un flujo de
calor radial de 171 W, que implica que la temperatura maxima a la que esta sometido
el acero es de 804.06 °C. Para el actual reactor se utiliza un espesor de 11,3 mm en el

interior y en el exterior un espesor de 36 mm.

3.3 Obtencion de los flujos en la mezcla

Para poder contrastar los resultados experimentales obtenidos por S. O.
Dorofeenko y E. V. Polianczyk [11], al operar un reactor de flujo reciproco de medios
porosos con adicion de vapor e inyeccion central de combustible, ellos postulan que
existe un rango donde esta la maxima eficiencia de conversion de gas de sintesis,
donde se obtiene con ciertas relaciones molares en las gréficas vistas anteriormente
en la Imagen 2-10. Se procedera a extraer de las isotermas las tendencias respecto a la
generacion de gas de sintesis al variar distintos parametros, a fin de replicar

experimentalmente los postulados
3.3.1 Velocidad de filtracion

La velocidad de filtracion es la velocidad a la cual la mezcla de los gases que
entran al reactor, circula por los orificios de la matriz porosa, este se puede
determinar con la ecuacion 2.6 que depende de la velocidad de la mezcla (v) y la

porosidad del material (€).

Se utiliza una velocidad de filtracion de 20 % en esta investigacion, ya que el

reactor de medio poroso tiene dimensiones menores a los trabajos pasados y es
necesario que el caudal esté dentro de los rangos de los controladores de flujos a
operar.
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Dado que el didmetro del MPI es 0.04 m con area 0.0012564 m? y utilizando
una velocidad de filtracion de 20 % se puede utilizar la ecuacion que sigue a

continuacion para relacionar la velocidad de filtracion con el caudal:

Q=v=xA (3.1)

Combinando las ecuaciones anteriores se puede obtener el caudal con la

siguiente ecuacion:

Q[ﬁ] — 15,000 X & X 1 X d2[m] X u[?] (3:2)

Finalmente dado que el didmetro del MPI es igual a 40 mm, la porosidad de la
cm
matriz es igual a 83.5% y utilizando una velocidad de filtracion de 20 o se puede

obtener el caudal a la cual operard el reactor, la cual toma un valor igual a:

L
Q=1259—

min

Tabla 3-3 Caudal en L/min en funcidn de la velocidad de filtracion.

ucm/s Q L/min
12 7.55
12.5 7.87
13 8.18
13.5 8.50
14 8.81
145 9.13
15 9.44
15.5 9.76
16 10.07
16.5 10.39
17 10.70
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17.5 11.02

18 11.33
185 11.65
19 11.96
19.5 12.28
[ 20 12.59]
20.5 12.91
21 13.22
215 13.54
22 13.85
22,5 14.17
23 14.48
24 15.11
25 15.74

3.3.2 Relacién de equivalencia y combustion estequiométrica.

De la Tabla 3-4, se distinguen distintas temperaturas que se obtienen en la
zona de reaccion, se tomara la interseccion entre la relacion molar del agua con
respecto al metano en la mezcla vapor — metano igual a uno, con las distintas
isotermas, para poder extrapolar y determinar la relacion del flujo molar de oxigeno
con respecto al metano (x) con las que se obtuvieron los resultados numéricos en la
Tabla 2.1.

Tabla 3-4 Interpolacion de X para inyeccidn central de aire con razén vapor/comb. 1.

T°C Wo X
1,000 1 0.54
1,100 1 0.57
1,300 1 0.63
1,500 1 0.70
1,700 1 0.77
1,900 1 0.87
2,000 1 0.94
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Tabla 3-5 Interpolacion de X para inyeccion central de metano con razén vapor/comb. 1.

T°C Wy X

1,000 1 0.51
1,100 1 0.53
1,300 1 0.57
1,500 1 0.60
1,700 1 0.63
1,900 1 0.67
2,000 1 0.69

Con el objetivo de poder comparar las relaciones de equivalencia que se
utilizaran, se define la forma de calculo de ésta a través de los caudales de oxidante
que se utilizaran en el reactor, medidos con respecto al caudal de aire estequiométrico

que se debe emplear para combustionar un kilogramo de combustible de metano.

La ecuacién equilibrada de la combustién de metano utilizando aire como

oxidante para mezcla estequiométrica es:

CH, + x(0, + 3.76N,) - CO, + xH,0 + x3.76N, (3.3)

De igual forma, definimos la ecuacion de combustion equilibrada para la

reaccion de oxidacion con adicién de vapor.
CH, 4 x(0, 4 3.76N,) + wyH,0 = CO, + (x + wo)H,0 + x3.76N, (3.4)

Ademas de define la relacidn aire combustible denominada RAC, la cual sera
utilizada para definir la relacion de equivalencia. Se presenta la definicion de RAC a

continuacion, como también para combustion con adicion de vapor y aire.
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(mOlesaire)PMaire _ kgaire ( 3-5)

(mOIEScombustible)PMcombustible kgcombustible

RAC

(moles mezca aire — vapor)PMpezciq aire—vapor (3.6)

(moles de combustible)PM ompustibie
_ kg mezcla aire — vapor

kg combustible

RAC =

Dado que para la oxidacion completa del combustible depende de la cantidad
de moles de aire a emplear, o bien, la cantidad de moles x debe tomar el valor 2, es
posible obtener la relacion aire combustible estequiométrica. Se define entonces la

relacién de equivalencia como:

kg comb ( 3.7)
RACqst kgaire ¢

1
- X - RAC,eq ~ kg comb

kg aire

real

Para el calculo del peso molecular de la mezcla con aire se utiliza la siguiente

férmula;
N (3.8)
PMuyiezcta = ) YiPM;
i=1
PMoy = 16.04 kg
CHy = = Kmol
kg
PMyire = 28967

Por otro lado, de la ecuacién para la mezcla aire-vapor con la que se trabajara

toma la siguiente forma:
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_ Wo X
PMMezcla aire—vapor — x+wo PMH20 + x+w, PMaire (39)

Para el célculo del RAC, para oxidacion con aire en primera instancia, como

también con oxidacién con adicion de vapor, este queda expresado de la siguiente

manera.
RAC — (4.76x)PM,ire (3.10)
PMcombustible
_ (4.76x + Wo)PMmezcia aire-vapor (3.11)

RAC =

PMcombustible

3.3.2.1 Inyeccion central de aire.

Se adjunta la Tabla 3-6 a continuacion, en donde se calcula la relacion de
equivalencia ¢ para la oxidacion con aire y adicion de vapor, para las diferentes

temperaturas obtenidas en Imagen 3-1.

Tabla 3-6 Relacién de equivalencia para wy= 1 a diferentes temperaturas, con inyeccion

central de aire.

PM mezcla-est PM mezcla-real RAC' est RAC' real ¢' Temperatura K
25.31 21.86 16.60 5.63 2.95 1,000
25.31 21.99 16.60 5.86 2.83 1,100
25.31 22.25 16.60 6.31 2.63 1,300
25.31 22.52 16.60 6.84 2.43 1,500
25.31 22.78 16.60 7.36 2.25 1,700
25.31 23.11 16.60 8.11 2.05 1,900
25.31 23.32 16.60 8.64 1.92 2,000
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3.3.2.2 Inyeccion central de combustible.

Se calcula de igual manera la razén de equivalencia ¢, el cual se expresa que
tan rica es la mezcla de combustible que se va a oxidar, al igual que el caso anterior,

se realiza este calculo para la oxidacion de aire — vapor.

Se adjunta la Tabla 3-7 a continuacion, en donde se calcula la relacion de

equivalencia, para las diferentes temperaturas obtenidas en Imagen 3-2.

Tabla 3-7 Relacion de equivalencia para wy= 1 a diferentes temperaturas, con inyeccion

central de combustible.

PM mezcla-est PM mezcla-real RAC'est RAC' real (O} Temperatura K
25.31 21.71 16.60 541 3.07 1,000
25.31 21.81 16.60 5.56 2.99 1,100
25.31 21.99 16.60 5.86 2.83 1,300
25.31 22.12 16.60 6.09 2.73 1,500
25.31 22.25 16.60 6.31 2.63 1,700
25.31 2241 16.60 6.61 2.51 1,900
25.31 22.49 16.60 6.76 2.46 2,000

Por otro lado se presenta el rango de relaciones de equivalencia ¢ para la
operacion, solo con aire como oxidante y metano, sin adicion de vapor, con respecto a

los gréficos: Imagen 3-9, Imagen 3-3.
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Tabla 3-8 Rango de relacion de equivalencia para inyeccion central de aire y/o combustible.

RACest RACreal ¢
X nin 17.19 4.30 4.00
X ax 17.19 6.02 2.86

3.3.3 Célculo de flujos de combustible y oxidante que se inyecta al reactor

Para el célculo de flujos de combustible y oxidante se utiliza la ecuacion
equilibrada de la combustion de metano para mezclas ricas en combustible (¢ > 1),

la siguiente ecuacion se presenta a continuacion

1
CH4 ++ (03 + 3.76N;) — Productos (3.12)

¢

Para la combustion de 1 kmol de metano se tiene las siguientes cantidades
masicas de hidrégeno y de carbono.

kg (3.13)
= 1kmol X 12.01 —— = 12.01k
me mol X . g
m —(1kmolx4)x1008£—4032k (3.14)
H= ~kmol g

mt = m¢ + myg = 16.042 kg (3.15)
m

Xe = —= = 0.749 (3.16)
mr

Xy =1-Xc=0.251 (3.17)
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El calculo del aire estequiométrico se calcula con la formula que sigue a

continuacion.

22.4 (XC Xy Xg Xo) m3 (3.18)

0 _ x _ 40
Vae 0.21 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 3.18 se obtiene que a condiciones normales, hay un volumen

de aire estequiométrico de:

my

kg combustible

V0, = 13.298

Para obtener los caudales necesarios a emplear, operando con una velocidad
- -7 Cm -y - - -7
de filtracion de 20 o se utiliza la siguiente expresion 3.19, ya que se conoce el

caudal total compuesto por el oxidante y el combustible que se inyecta al reactor, que

L
en este caso es de 12.59 —:
min

Vtotal = Vcombustible + Voxidante ( 3-19)

Utilizando las ecuaciones anteriores, se logra las ecuaciones que le siguen a

continuacion.

P Kg (3.20)
Pcombustible = m m3

En donde:

e P:Presion Normalizada. 101.325 kPa
e T: Temperatura Normalizada.293.15 K
® Rcy,:Constante Gas Metano.0.5182 k] /kg K
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' 0
Vcombustible X Pcombustible X Va.e ( 3-21)

Voxidante - q)

Finalmente utilizando las relaciones anteriores se obtienen los flujos tanto de
combustible como oxidante para la operacion del reactor para distintos valores de ¢.
Los resultados se muestran en la Tabla 3-9, en donde se destacan aquellas relaciones

de equivalencia que seran ensayadas experimentalmente en la presente investigacion.

Tabla 3-9 Flujos de operacién del reactor.

Caudal o) Oxidante CHg4
L/min L/min L/min
1 11.39 1.20
2 10.41 2.19
2.5 9.97 2.62
12.59 3 9.57 3.02
3.5 9.21 3.38
4 8.87 3.73

3.3.4 Caélculo de flujos de vapor a inyectar al reactor.

Para los célculos de los flujos a inyectar de vapor al reactor, se utiliza la
informacion anterior que se conoce el rango en el cual se encuentra la relacion molar
entre el flujo de vapor y el flujo de combustible que en este caso es utilizado la

relacion 1:1 dentro del reactor.

41



Al inyectar vapor al reactor, esto implicard que el nuevo caudal que circulara

por el interior del reactor serd igual a 14.78 litros por minuto, por lo tanto, la

cm
velocidad de filtracién dentro del reactor tendra un valor de 23.47 T

Se utiliza la ecuacion 3.19 para el célculo del flujo total:

Vtotal = Vcombustible + Voxidante + VValpor ( 3'22)

Dado que se conoce que el flujo de combustible ese sera equivalente al flujo

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

(3.23)

Veombustible = Vvapor

Utilizando las dos ecuaciones anteriores junto con la ecuacion 3.24 se obtiene

lo siguiente:

Pcombustible X Vz?.e) ( 3-24)

Vtotal = Vcombustible X <2 + b

Luego para ¢ = 2, ¢ = 3 se tiene un flujo de 14.78 L/min y una relacion de
vapor-combustible 1:1, se tendrén los siguientes flujos de oxidante, combustible y

vapor, presentados en la Tabla 3-10.

Tabla 3-10 Flujos de operacién para distintos ¢ con inyeccion de vapor/combustible 1:1.

Operacion con vapor 1:1 Caudales L/ min
Q L/min ucm/s ¢ Oxidante Combustible  Vapor Vap./Comb.
14.78 23.47 2 10.41 2.19 2.19 1
14.78 23.47 3 9.06 2.86 2.86 1
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3.4 Diagrama de instalacion

La instalacion se compone de cuatro sistemas principalmente que forman

parte del conjunto, estos se mencionan a continuacion:

Reactor de Medios Porosos.

Sistema de extraccion de gases de escape.
Sistema de suministro y control de flujos.
Sistema de adquisicién de datos.

En la Imagen 3-6 se muestra la instalacion montada en el Laboratorio de
Termofluidos.

Sistema de suministro

Sistema de extraccion Reactor de medio

y control de flujos.

de gases de escape. poroso.

Sistema de

adquisicién de datos.

= v

ot " = lmf_’:, -
gl " — - Lo 0> . o
- = ==
= o ® 2l eam

Imagen 3-6 Instalacion del reactor de flujo reciproco en el Laboratorio de Termofluidos.
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Imagen 3-7 Diagrama de instalacion del reactor de flujo reciproco.

3.4.1 Suministro de flujos del reactor.

Para generar combustion filtrada dentro de los medios porosos, es necesario
controlar los flujos dentro del reactor, en este caso el aire como oxidante y gas

natural, este ultimo estd compuesto de un alto porcentaje de metano en su

composicion volumétrica.
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Se utiliza un compresor para el suministro de aire, este cuenta con una
capacidad de 50 litros y una presion maxima de 10 bar, ademas la linea de aire cuenta

con su sistema de filtros que disminuye la humedad en el aire.

Imagen 3-8 Compresor de aire cap. 50 L.

Por otro lado se utiliza la linea de gas natural que posee la red de la
universidad, este gas tiene una composicion volumétrica de metano corresponde al
96.6%, sin embargo para esta investigacion se considera una composicion equivalente
al 100% para los calculos correspondientes, ya que la variacion en los resultados es

despreciable.

En el sistema de suministro de vapor corresponde al elaborado por 2 alumnos
de la institucion donde se detalla en el ANEXO E, el calculo de los flujos que genera
la caldera. Esta compuesto de dos resistencias térmicas de 1.5 kW conectadas en
paralelo. Para la regulacién del flujo de vapor que se necesita, se han conectado a un
variador de voltaje las resistencias, el cual se encarga de regular la potencia
transmitida, de esta forma se regular la tasa de generacion de vapor que es

suministrado al reactor de medios porosos.
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3.4.2 Control de flujos

En el laboratorio se dispone de controladores marca Aalborg los cuales
lts ., . . .
entregan el caudal en — Su modo de operacion es que internamente registra el flujo

masico del gas, el cual se divide desviando una pequefia parte a un tubo sensor de
acero inoxidable capilar, mientras que el resto del gas pasa por el conducto de flujo

primario.

La geometria tanto del conducto primario como del tubo sensor estan
disefiadas para asegurar un flujo laminar. Por los principios de la mecéanica de fluidos,
los flujos de gas en dos conductos de flujo laminar adecuadamente dimensionados se
relacionan entre si, por lo tanto, los caudales medidos en el tubo sensor son

directamente proporcionales a los que fluyen por el controlador de flujo.

Por altimo para controlar el flujo de gas, este es regulado mediante un tornillo

sin fin de forma manual.

Se detalla en la Tabla 3-11 los rangos de operacion como la resolucion de los

controladores utilizados en el Laboratorio de Termofluidos.

Tabla 3-11 Caracteristicas controladores de flujos.

Marca  Gas de disefio Gas Rango Resolucion
1/min 1/min

Aalborg Aire Aire 0-20 0.1

Aalborg Metano Metano 0-5 0.01

Para la generacion de vapor, se utiliza la curva caracteristica del reactor

obtenida experimentalmente ANEXO E, se presenta el flujo de vapor en litros por
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minuto para una presion de 1 [bar], donde se obtienen los voltajes estimados para
generar el flujo deseado en la operacion. Ver Tabla 3-12.

Tabla 3-12 Voltaje estimado para operacion del reactor.

(0] Flujo L/min Voltaje estimado 1 bar en V
2 2.19 81.9
3 3.02 85.7

3.4.3 Sistema de extraccion de gases de escape

Este sistema se compone de la toma de muestra cuenta con una via alternativa
que permite desviar el flujo de gases de escape y dirigirlos al sistema de toma de

muestra que se detalla a continuacion.

3.4.3.1 Toma de muestras de gases de escape

El sistema de toma de muestra esta compuesto por un sistema de valvulas
segun sea el lado del reactor que se desee muestrear (derecho o izquierdo), donde dan
paso a un sistema de filtro de silica con el fin de secar la muestra y filtrar todo
material particulado para su posterior analisis en el cromatdgrafo. Luego del sistema
de filtro existen dos valvulas de bola las cuales en el trayecto entre ellas disponen de
una conexion en “T” que dan paso a la salida al ambiente o a la bolsa de toma de
muestra. Para el sistema de llenado de bolsas se utiliza la conexion “T” en donde se
dispone de un sistema de succion de gases de escape conformado por 2 jeringas
quienes son las encargadas de succionar y posteriormente traspasar la muestra a la

bolsa. No obstante lo anterior y con el objetivo de saturar la linea de toma de muestra
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con el gas de escape que se desee evaluar, es necesario saturar la linea de toma de
muestra con las mismas jeringas, la cual en conjunto con vélvulas y filtros tiene un
volumen aproximado de 2 litros, con el fin de tener una muestra significativa de los

gases.

Imagen 3-9 Sistema de extraccion de gases para toma de muestras.

3.4.3.2 Sistema de adquisicion de datos de temperatura

El sistema de adquisicion de datos temperatura dentro del reactor se realiza
mediante un conjunto de 7 termocuplas tipo S de 0.8 mm de diametro, las cuales se
instalan de forma vertical al reactor, a través de varillas porta termocuplas de

cerdmica, se posicionan cada una distancia de 50 mm.

El funcionamiento de las termocuplas consiste en filamentos de platino y el
otro de platino-rodio, que se trenzan 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 esta sefial analoga y entrega una sefial digital a un software quien es el
encargado de entregar la temperatura. En el laboratorio se dispone tanto del
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adquisidor de datos, el cuales marca OMEGA modelo OMB-DAQ-56- como también
del software Daqgview encargado de transformar la sefial anéloga recibida por el

adquisidor en una sefial digital para su posterior analisis.

3.4.3.3 Cromatografia gaseosa

La cromatografia gaseosa es necesaria para medir la composicion de gases de
escape Yy saber realmente de qué estan compuestos, para esta investigacion se utilizara
para evaluar la composicion del gas de sintesis generado como también su tasa de

generacion de hidrogeno.

El Laboratorio de Termodinamica posee un cromatégrafo CLARUS 580, este
equipo contiene el gas portador inerte, que para unos casos se utiliza helio para
detectar los componentes como CH4, CO, CO2 mientras que para detectar la tasa de
hidrégeno se utiliza el nitrégeno, ademéas contiene un sistema de inyeccion de
muestra, columna cromatografica Molesive 5A80/100 y el detector con polaridad

negativa.

Para esta investigacion también se utilizé el cromatégrafo SERIES 600, del
departamento de Quimica, para comparar los resultados de las muestras, y asi validar

los métodos utilizados para la deteccion de gases.

Imagen 3-10 Cromatografo de gases Laboratorio QUI.
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CAPITULO 4

4. Procedimiento Experimental

El procedimiento experimental detalla la operacion del reactor de flujo
reciproco para los distintos usos que se le asignan, ya sea para el encendido, apagado,

cambio de inyeccion entre otras configuraciones.

Es importante en la operacion siempre estar equipado con las EPP necesarias
para las diferentes operaciones, ademas tener en cuenta los riesgos que implica operar
con un reactor de flujo reciproco, como también la forma de afrontarlos. Vease
ANEXO C.

Para el encendido del reactor se debe utilizar el detector de hidrocarburos,
para detectar posibles fugas en la operacion. Se deben regular los caudales de aire y
gas natural, para una configuracion de relacion de equivalencia igual a 1, también se
debe regular la presién de la linea de aire a 1 bar, esta se puede regular con el
manometro que esta ubicado en los filtros de aire. La presion de la linea de gas
natural viene ya regulada a 1 bar. Por otro lado las valvulas que deben estar abiertas
en el encendido del reactor solo deben ser las de la linea de gases de escape VGED,
de la linea de gas natural VGN1, VGN2 y de la linea de aire las VA1 y VA2. Véase
en la Tabla 4-1.
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4.1 Listado de valvulas.

Tabla 4-1 Listado de valvulas del diagrama de instalacion.

DESCRIPCION

VILI: Valvula de bola 1/2" iny. lat. izq.

LINEA DF VILD: Valvula de bola 1/2" iny. lat. der.
INYECCION VICC: Valvula de bola 1/4" iny central central.
LATERAL . : -
VICI: Vélvula de bola 1/4" iny central izq.
VICD: Valvula de bola 1/4" iny central der.
VGN1: Vélvula de bola gas nat. 1
3 VGN2: Valvula de bola gas nat. 2
LINEA DE GAS VGN3: Vélvula de bola gas nat. 3
NATURAL

VGNL: Valvula de bola 3/8" gas nat. lat.

VGNC: Valvula de bola 3/8" gas nat. cen.

LINEA DE VAPOR

VV1: Vélvula de bola vapor 1

VV2: Vialvula de bola vapor 2

VVI: Valvula de bola 1/2" vapor izquierdo

VVD: Vélvula de bola 1/2" vapor derecho

VVC: Vélvula de bola 1/2" vapor central

LINEA DE AIRE

VA1: Vélvula de aguja aire 1

VAZ2: Valvula de bola aire 2

VAL: Vdlvula de bola 3/8" aire lat.

VAC: Valvula de bola 3/8" aire cent.

LINEA DE TOMA
DE MUESTRA

VTMI: Valvula de bola 1/4" toma de muestra izq.

VTMD: Valvula de bola 1/4" toma de muestra der.

VTM1: Vélvula de bola 1/4" toma de muestra 1

VTM2: Valvula de bola 1/4" toma de muestra 2

VTM3: Vélvula de bola 1/4" toma de muestra 3

LINEA DE GASES
DE ESCAPE

VGEI: Valvula de bola 1/4" gases esc. izq.

VGED: Vélvula de bola 1/4" gases esc. der.
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4.2 Encendido del reactor.

v Se comienza a grabar del programa pDaqView del computador.

v' Se realiza el precalentamiento de la matriz porosa mediante un soplete
alimentado por gas licuado, que se introduce por el agujero que esta entre los
anillos.

v" Una vez alcanzadas las temperatura de 800°C en T3, se abre las valvulas
VGN3, VGNL, VILI dando paso al gas natural dentro del reactor (caudal
regulado a relacion de equivalencia igual a 1).

v" Al alcanzar T4 la temperatura de 700 °C, se abre la VAL, que abre el paso
del flujo de aire al interior del reactor.

v' Se da paso a sacar el soplete del reactor, y a introducir el tapén que me

garantice el sellado.

4.3 Operacidn con inyeccion lateral de aire y combustible (con premezcla).

En esta operacion, el reactor es operado solo con inyeccion lateral de aire y
gas natural, donde se emplea cambios de inyeccidon lateral solo cuando el frente de
combustidn esté cercano al otro extremo del reactor. (No se utiliza la termocupla 7 en

las pruebas de laboratorio con el reactor por inconvenientes de operacion).

v" Se regula el caudal de aire y combustible en I/min de acuerdo a la relacién de
equivalencia a operar.

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

v' Al alcanzar T5 la temperatura maxima se emplea el cambio de inyeccién
lateral con sentido B-A, cerrando las valvulas VILI, VGED y abriendo

simultaneamente las valvulas VILD, VGEI.
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v Al alcanzar T2 la temperatura maxima, se emplea el cambio de inyeccion

lateral con sentido A-B nuevamente, cerrando las valvulas VILD, VGEI y

abriendo simultaneamente las valvulas VILI, VGED.

4.4  Operacion con inyeccion central de combustible (sin premezcla).

En la operacién con inyeccion central de combustible, se inicia desde B-A

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

utilizar la configuracién con premezcla.

*|CC: Se utiliza el anillo central para inyectar combustible.

*IClI: Se utiliza el anillo izquierdo para inyectar combustible.
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Operacion sin vapor.

Al alcanzar T4 la temperatura de 1,200 °C se cierra la valvula VGNL vy se
abre las valvulas VGNC y VICC, dando paso a la inyeccion 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 ICI.

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

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

Cuando T5 empieza a bajar de cambia la inyeccion central por inyeccion
lateral (con premezcla), donde se cierra las valvulas VICC, VGNC y se abre la
valvula VGNL.
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4.4.2 Operacion con vapor.

La operacion con vapor en el reactor de flujo reciproco, es por una parte la
mas compleja, porque los flujos de vapor entregados por la caldera son inestables, lo
que aumenta la posibilidad de apagado del reactor, ademas en los cambios de
inyeccion lateral del vapor, existe una demora significativa desde que se da paso al
vapor, hasta que realmente estd entrando vapor al reactor de flujo reciproco, esto

ocurre por la condensacion existente en la linea de vapor.

En la operacién de la caldera en primera instancia, se debe calentar el agua
desmineralizada a un rango de temperatura de 110°C - 120°C, para tener un flujo de
vapor todo el tiempo que dure la operacion, para esto se utiliza el variador de voltaje
a la mayor potencia, para disminuir el tiempo del calentamiento del agua. La caldera

debe estar generando vapor antes de que se haga el primer cambio de inyeccion.

Se inicia desde el paso B-A cuando el frente de combustion estéa en el centro
del reactor. Anteriormente se debe utilizar la configuracion 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.

v' Cuando T5 esta con una temperatura mayor a los 1,000 °C se abren las
véalvulas VV2 y 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.

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

v" 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 ICI.

v' 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 simultaneamente se abre las valvulas
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VILI y VGED. En este momento abrir VVV1y VV2 para botar el condensado
de vapor de la linea, luego cerrarlas.

v Abrir las valvulas de vapor VV2 y VVI para que comience a calentar la linea
de wvapor, para luego comenzar a introducirse en el reactor que
aproximadamente T3 estard en su méxima temperatura.

v 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.

v' Cuando T5 empieza a bajar de cambia la inyeccidn central por inyeccion
lateral (con premezcla), donde se cierra las valvulas VICC, VGNC y se abre la
valvula VGNL, ademas se cierran las vélvulas de vapor VV2y VVI.

Comentario: Se probd hacer el cambio de inyeccion lateral del aire-vapor
desde el ciclo B-A hacia A-B de forma simultanea, pero el reactor tendia a apagarse.
Ademas se utilizo aislante en las mangueras de la linea de vapor para disminuir el

condensado de vapor.

4.5 Toma de muestra.
4.5.1 Operacion con inyeccion lateral de aire y combustible (con premezcla).

Cuando el equipo se encuentra en operacion es necesario tomar las muestras de
gases de escape para su posterior analisis en el cromatografo, para este caso se tomara

cuando la termocupla 3 esté en su maxima temperatura y desde A-B.

La saturacién de la linea de toma de muestra desde B - A comienza cuando T5

esta en la temperatura maxima.

v" Para saturar se abre las valvulas VTMI, VTM1 y VTM2 y se extrae el gas con
2 jeringas, es necesario extraer de forma lenta para no generar un vacio que

haga que entre aire a la linea.
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v' Para expulsar lo extraido anteriormente se cierra la valvula VTM2 y se abre
VTM3.

v Luego repetir los pasos anteriormente hasta que la maxima temperatura esté
en T3.

v' Ya saturada la linea de toma de muestra, es necesario limpiar la bolsa de
muestreo a utilizar, para esto verificar que la bolsa de muestreo se encuentre
cerrada y abrir la valvula VTM2 y cerrar valvula VTM3.

v Luego cerrar VTM2 y abrir la bolsa de muestreo, para introducir el gas dentro
de la bolsa.

v Repetir los 2 Ultimos pasos hasta que la bolsa de muestreo se encuentre
relativamente llena (5 veces).

v Vaciar la bolsa de muestreo, abriendo VTMS3.

v Cerrar VTM3 y extraer el excedente con las jeringas el gas de las bolsas de
muestreo.

v" Por Gltimo abrir VTM3 y botar el excedente.

v' Cerrar valvulas VTM3, VTM1, VTMI.

Cuando se procede a hacer el cambio de inyeccion lateral hacia A-B se satura

nuevamente la linea (5 veces).

v' Para saturar de A - B se abren las valvulas VTMD, VTM1, VTM?2 se extrae el
gas con las 2 jeringas.

v’ Para expulsar lo extraido anteriormente se cierra la valvula VTM2 y se abre
VTM3.

Cuando la termocupla 3 se encuentre en su maxima temperatura se procede a

tomar la muestra de gases que se van a analizar en el cromatégrafo.

v’ Para tomar la muestra de A-B se abren las valvulas VTMD, VTM1, VTM2 se
extrae el gas con las 2 jeringas.
v’ Se cierra la valvula VTMZ2 y se abre la bolsa de muestreo, luego se expulsa los

gases de las jeringas dentro de la bolsa, y se cierra la bolsa.
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v' Se repite 5 veces los dos Ultimos pasos, para tener una muestra representativa

de los gases.

4.5.2 Operacion sin premezcla.

Para este caso se tomo el anélisis de gases cuando la termocupla 3 estd en su
maxima temperatura, y desde el paso A-B. La saturacion de la linea de toma de
muestra desde B-A comienza cuando la termocupla 4 esté en la temperatura maxima,
el procedimiento de saturacion, limpieza de la bolsa de muestreo y la extraccién de

los gases a la bolsa es el mismo que en la operacion sin premezcla.

4.5.3 Operacion sin premezcla con vapor.

Para este caso se toma el analisis de gases cuando la termocupla 3 esta en su
maxima temperatura, y desde A-B. La saturacion de la linea de toma de muestra
desde B-A comienza cuando la termocupla 4 estd en la temperatura maxima, el
procedimiento de saturacién, limpieza de la bolsa de muestreo y la extraccién de los
gases a la bolsa es el mismo que en la operacién sin premezcla, solo que en este caso
existe menos tiempo de saturacién que las anteriores, por motivo del retraso por la

condensacion del vapor de agua en la linea.

4.6 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.

v’ Se detiene la grabacion del programa pDaqgView, para proceder a desconectar

todo.
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Se desconecta la caldera generadora de vapor cerrando las valvulas VVI, VVD
y abriendo las valvulas VV1, V2 si es que se esta operando con vapor.

Se cierra las valvulas VAL, 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,
esperando que la lectura del controlador de flujo indique 0 It/min.

Se espera que el manémetro de la linea de aire indique O bar.

Se deja enfriar el reactor sin que ningun gas fluya dentro ya que las
variaciones rapidas de temperatura hacen fragilizar el material.

Se apagan los controladores de flujo y el computador del laboratorio.

Se apaga el detector de hidrocarburos.
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CAPITULOS

5. Resultados Experimentales

En esta investigacion se realizaron 8 configuraciones distintas al momento de
operar el reactor, las tres primeras de ellas corresponden a las lineas bases de
operacion en donde se utilizaron relaciones de equivalencia de 2, 3 y 4, donde el
frente de llama al interior del reactor se desplazaba desde B-A y luego de A-B solo
con la inyeccién de la premezcla aire — combustible por los lados de este. Los
resultados obtenidos en estas pruebas se utilizaron para comparar resultados

obtenidos en las otras configuraciones que se realizaron en el reactor.

Se realizaron tres operaciones con una relacion de equivalencia de 2, 3, 4
donde se separa la premezcla inyectando el flujo de combustible por el centro del
reactor y aire por el costado (difusion). No obstante, como el frente de llama se
mueve dentro del reactor, se utilizan los anillos de inyeccién central y el del costado
izquierdo, donde se hace el cambio de inyeccion del combustible solo cuando el
frente de llama esta en la zona de los anillos. La finalidad del cambio de inyeccion al
anillo del costado es que al cambiar la direccion del flujo de B-A hacia A-B con esta
configuracién, se simula un reactor de flujo reciproco ain més corto, por lo que se

aprovecha de mejor forma la transferencia de calor existente en el sistema.

Para contrastar los resultados obtenidos por IPCP-RAS [11], se adiciona vapor
de agua en una proporcion igual al flujo de combustible 1:1, donde se realizaron dos
pruebas diferentes, estas son con una relacion de equivalencia de 2 y 3 de la misma
forma anterior, es decir, con los anillos de inyeccion central y el del costado
izquierdo, donde se hace el cambio de inyeccion del combustible solo cuando el

frente de llama esté en la zona de los anillos.
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En la operacion de la linea base se utiliz6 una velocidad de filtracion de 20

cm . ., ..
5 mientras que en la operacion adicionando el vapor de agua al reactor, se obtuvo

cm
una velocidad de filtracion de 23.47 T.

Se presentan los resultados de las temperaturas al interior del reactor, velocidad de

propagacion del frente de llama.

5.1 Velocidad de propagacion del frente de llama y perfiles de temperatura.

Al iniciarse la operacion con el encendido, el frente de llama es desplazado
desde A-B, es decir, de izquierda a derecha, donde en esta etapa se estabilizan los
flujos con los que se va a operar. Una vez hecho el primer cambio de direccion segun
los parametros definidos en el procedimiento de operacion del reactor, se comienza la
toma de datos que seran analizados. Dado lo anterior se denomina paso B-A al
trayecto del frente de llama que tiene un desplazamiento desde la derecha hacia la
izquierda, mientras que el paso A-B, es el trayecto que se realiza posterior al paso B-
A, es decir, el desplazamiento sera desde izquierda a derecha.

Para cada paso se determina la velocidad con la cual el frente de llama se
desplaza en el interior del reactor, lo anterior se calcula con el promedio de los
tiempos que se demora el frente de Ilama en recorrer las termocuplas T2, T3, T4, T5,
cuando el reactor se desplaza de izquierda a derecha, y en sentido contrario. Se
destaca que para aquellas pruebas en donde se inyecto combustible por el centro (sin

premezcla), el intervalo final no se considerd para calcular la velocidad de filtracion.

Para determinar la velocidad del frente de llama al interior del reactor se utiliza

la ecuacidn que sigue a continuacion.

v£(900°C) = tL m/s (5.1)

n— th-1
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Donde:

e d: Distancia entre termocuplas (50 mm)
e t,: Tiempo que le toma al frente de Ilama llegar a la termocupla n.

e t,_,: Tiempo que le toma al frente de llama llegar a la termocupla n-1.
No se consideran las termocuplas 1, 6 y 7 por temas de operacion.
5.1.1 Lineabase ¢ =2

Se realizaron distintos desplazamientos del frente de Ilama al interior del
reactor, los cuales se muestran en la Tabla 5-1, donde se resaltan las temperaturas
maximas alcanzadas por cada termocupla, como también la velocidad del frente de

Ilama a la cual se desplaza dentro del reactor en cada paso.

Tabla 5-1 Temperaturas maximas, promedio y velocidad del frente de llama ¢ = 2.

PASO T2Max T3Max T4 Max TS5 Max Tprom Vfc.prom.

°C °C °C °C °C mm/s
B-A 1,303 1,313 1,287 1,295 1,299 0.1294
A-B 1,329 1,341 1,285 1,250 1,301 0.1312

Se representan los graficos de temperatura al interior del reactor para los
pasos B-A y A-B, todas estas graficas son presentadas en funcion del largo del
reactor, en donde el punto cero esta situado en el extremo izquierdo del reactor. Los
puntos graficados corresponden al instante en que se alcanzo la temperatura maxima

en cada termocupla para los distintos pasos del reactor de flujo reciproco.
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Grafico 5.2 Perfiles de temperatura paso A-B, ¢ = 2.
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5.1.2 Lineabase ¢ =3

De la misma forma que el caso anterior, se presentan los resultados de la linea
base para una relacion de equivalencia de igual a 3, con sus respectivas velocidades

del frente de llama y graficos de los perfiles de temperatura.

Tabla 5-2 Temperaturas maximas, promedio y velocidad del frente de llama, ¢ = 3.

PASO T2Max T3 Max T4 Max TS5 Max Tprom Vfc.prom.

°C °C °C °C °C mm/s
B-A 1,248 1,275 1,278 1,237 1,259 0.2674
A-B 1,267 1,296 1,238 1,155 1,239 0.3080
PASO B-A
1.400
1.200 = A =
Y 1000 - / \ / \\
- AN, "
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™ =, i !
= = = —
Tiempo [5]

Gréfico 5.3 Perfiles de temperatura paso B-A, ¢ = 3.
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Grafico 5.4 Perfiles de temperatura paso A-B, ¢ = 3.

5.1.3 Lineabase ¢ =4

Tabla 5-3 Temperaturas maximas, promedio y velocidad del frente de llama, ¢ = 4.

PASO T2Max T3 Max T4 Max TS5 Max Tprom Vfc.prom.

°C °C °C °C °C mm/s
B-A 1,188 1,220 1,191 1,173 1,193 0.3979
A-B 1,193 1,242 1,171 1,147 1,188 0.4261
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Gréfico 5.6 Perfiles de temperatura paso A-B, ¢ = 4.
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5.1.4 Inyeccidn central de combustible (sin premezcla)

Se realizaron las pruebas de separacion del suministro de metano y aire dentro
del reactor, es decir, el ingreso del aire se inyecto por los costados, mientras que el

metano por los anillos de inyeccion.

ICC: Se utiliza el anillo central para inyectar combustible.
ICI: Se utiliza el anillo izquierdo para inyectar combustible.
IL: Inyeccion lateral.

5.1.4.1 Sin adicion de vapor

Se presentan los graficos de temperatura para diferentes relaciones de
equivalencia, ademas se resaltan las temperaturas maximas alcanzadas por cada una,
en la termocupla 3, como también el promedio de las termocuplas T2, T3, T4, T5. La
velocidad del frente de llama en la cual se desplaza dentro del reactor, fue calculada

en el paso A-B donde se toman los tiempos de T2-T3 y T4-T5.
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51.4.1.1¢=2

Tabla 5-4 Velocidad del frente de llama y temperaturas promedio, ¢ = 2.

Tempretatura “C

Tl
T2
T3
T4
TS
T6

¢ T2-T3 T4-T5 vfcl vfc2 Vfc prom. T max. T prom.
- s s mm/s mm/s mm/s °C °C
2 125 119 0.400 0.420 0.410 1,428 1,295
l | l l
! ! T[*C] v/s Tiempo [s] ! !
1.600 i i i i
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Gréfico 5.7 Perfiles de temperatura desde paso B-A hacia A-B, ¢ = 2.
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Tempretatura®C
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5.1.4.12 ¢ =3

Tabla 5-5 Velocidad del frente de llama y temperatura promedio, ¢ = 3.

¢ T2-T13 T4-T5 vfcl vfc2 Vfc prom. Tmax. Tprom.
- s s mm/s mm/s mm/s °C °C
3 132 127 0.379 0.394 0.386 1,355 1,229
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Gréfico 5.8 Perfiles de temperatura desde paso B-A hacia A-B, ¢ = 3.
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TemperaturaC®

5.1.4.1.3 ¢=4

Tabla 5-6 Velocidad del frente de llama y temperatura maxima alcanzada, ¢ = 4.

¢ T2-T13 T4-T5 vfcl vfc2 Vfc prom. T max. T prom.
- s s mm/s mm/s mm/s °C °C
4 145 143 0.345 0.350 0.347 1,301 1,166
I I I I
i i i i
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Grafico 5.9 Perfiles de temperatura desde paso B-A hacia A-B, ¢ = 4.
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Temperatura“C

5.1.4.2 Con adicion de vapor 1:1

Se opera el reactor con mezcla de vapor de agua y aire por los costados,
mientras que el metano se inyecta por los anillos, se realiza esta operacion en el
reactor de flujo reciproco, donde tiene como objetivo poder comparar los resultados
obtenidos por S. O. Dorofeenko y E. V. Polianczyk [11], garantizando una dptima

conversion del combustible en gas de sintesis.

Con las pruebas realizadas es posible analizar las tendencias que definen el

comportamiento que presenta el reactor de flujo reciproco experimentalmente, para

cm
una velocidad de filtracion de 23.47 ?

5.1.4.2.1 ¢ =2
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Gréfico 5.10 Perfiles de temperatura desde paso B-A hacia A-B, ¢ = 2 con vapor.
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Temperatura “C

Se presenta en la Tabla 5-7 la velocidad del frente de llama en la cual se
desplaza dentro del reactor con adicion de vapor, fue calculada en el paso A-B donde
se toman los tiempos solo en la transicion de T4-T5, por motivos de asegurar un flujo

de vapor estable en el reactor.

Tabla 5-7 Velocidad del frente de llama y temperatura promedio, ¢ = 2.

¢ T4-T5 vfc T3 max. T prom.
- S mm/s °C °C
2 134 0.373 1,409 1,266

5.1.4.2.2 ¢=3
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Grafico 5.11 Perfiles de temperatura desde paso B-A hacia A-B, ¢ = 3 con vapor.
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Se presenta en la Tabla 5-8 la velocidad del frente de llama en la cual se
desplaza dentro del reactor con adicion de vapor, fue calculada de la misma forma

que el anterior.

Tabla 5-8 Velocidad del frente de llama y temperatura promedio, ¢ = 3.

(0] T4-T5 vfc T3max. T prom.
- s mm/s °C °C
3 132 0.378 1,356 1,217

5.2 Cromatografia

Se presentan los resultados de la cromatografia gaseosa con los porcentajes en
volumen obtenidos en las muestras tomadas del reactor, donde para la linea base se
detecté H,, CH,, CO, y CO para las relaciones de equivalencias 2, 3 y 4. Por otro lado
mencionar que para las configuraciones con inyeccion central de combustible, sin
premezcla (con vapor) el analisis cromatografico detect6 solo H,, CH,, CO, para las

relaciones de equivalencia 2 y 3.

Las muestras fueron realizadas de la forma mencionada en el procedimiento

de operacion de la toma de muestra.

5.2.1 Lineabase (ANEXO G)

Tabla 5-9 Analisis de gases para linea base

Analisis b=2 $=3 b=4
Cromatografo SERIES 600 SERIES 600 SERIES 600
Hidrégeno 13.50 % 13.10% 14.10 %
Mondxido de Carbono 11.90 % 7.70% 9.48 %
Metano 3.21% 6.10% 13.50 %
Didxido de Carbono 2.13% 1.26 % 2.04 %
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5.2.2 Inyeccion central de combustible (con difusion)

5.2.2.1 Sin adicion de vapor

Tabla 5-10 Analisis de gases sin premezcla / sin vapor.

Andlisis b=2 $=3
Cromatografo SERIES 600  SERIES 600
Hidrégeno 8.20% 8.10%
Mondxido de Carbono 4.15% 3.39%
Metano 9.82% 14.00 %
Didxido de Carbono 4.27 % 5.75 %

5.2.2.2 Con adicion de vapor

Tabla 5-11 Andlisis de gases sin premezcla / con vapor.

Analisis b=2 ¢=3
Cromatografo CLARUS 580 CLARUS 580
Hidrégeno 5.55% 1.14%
Mondxido de Carbono - -
Metano 7.20% 8.81%
Diéxido de Carbono 2.68 % 3.73%

5.2.3 Conversion de hidrégeno

El grado de conversion, es una medida para cuantificar cuanto metano se esta
utilizando en el proceso de reformado. El porcentaje de conversion para el hidrogeno
y el mondxido de carbono estdn expresados por la ecuacion que se presenta a

continuacion.
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YH, medido
%HZ == =
2><YCH4,inyeCtado

%CO = Yco,medido

YCH4 Jinyectado +YC02,medido

En donde:

(5.2)

(5.3)

Y, medido- Fraccion molar de hidrégeno obtenida a partir del analisis

cromatografico.

Yco2medido: Fraccion molar de dioxido de carbono obtenida a partir

del anlisis cromatografico.

YcH, inyectado- Fraccion volumetrica del flujo de metano utilizado.

Yco,inyectado: Fraccion volumétrica del flujo de mondxido de carbono

utilizado.

Los resultados son presentados en la Tabla 5-12:

Tabla 5-12 Resultados de conversion de Hzy CO

Volumen Iny. Conversion

% CHa H2 % CO%
Linea base ¢ =2 17.38 38.84 60.99
Linea base ¢ =3 23.99 27.31 30.50
Lineabase ¢p =4 29.60 23.82 29.96
Con difusion - sin vapor ¢ = 2 17.38 23.59 19.17
Con difusion- sin vapor ¢ =3 23.99 16.88 11.40
Con difusion- con vapor ¢ = 2 14.81 18.74 -
Con difusion- con vapor ¢ =3 19.35 2.95 -
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5.2.4 Anélisis de resultados

5.2.4.1 Linea base:

En los resultados de la linea base, se observa una disminucion de temperatura
a medida que aumenta la relacion de equivalencia, mientras que la velocidad del
frente de llama es directamente proporcional a la relacion de equivalencia, véase en el
estudio [15]. Al disminuir mi velocidad de equivalencia, es decir, aumentar mi flujo
de aire, se genera mayor cantidad de mezcla fresca dentro del reactor, por lo que

existe una mayor quema de combustible, aumentando la temperatura.

1370 0,45
1300 0.4
L 1280 035
= -
5 1260 03 E
e E
2 1240 0,25 =
E =
w
= 1370 0,2
1200 0,15
1180 0,1
1 . 3 1

Relacion de Equivalencia

= TEMpEratura promedio Vi promedio

Gréfico 5.12 Temperaturas promedio y vfc. promedio, linea base.

5.2.4.2 Con/sin premezcla
Se presenta la temperatura méaxima obtenida en la configuracion con
premezcla y con difusion, donde se obtiene que la llama con difusion, alcanza una

mayor temperatura que una combustion con premezcla, para las diferentes relaciones
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de equivalencia, dado que al no estar premezclados los gases reactantes, en la zona de
reaccion, ocurren puntos donde la relacion aire y combustible es estequiométrica, por
lo que se aprovecha de mejor manera el combustible, alcanzando los 1,428 °C (1,701
K) con un ¢ = 2, mientras que con premezcla se obtuvo una temperatura maxima de
1,341 °C (1,614 K). Véase en el Grafico 5-13.

1450
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'il.J
o 1350 -
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" ¢— Temperatura maxima con
£ pre mezcla
£ 1300 = )
o Temperatura maxima con
difusion
1250

1200
1 2 3 <

Relacion de Equivalencia [-]
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Gréfico 5.13 Temperaturas maximas, con/sin premezcla.

Para la velocidad del frente de llama existe un decrecimiento para la
configuracién con difusién al aumentar la relacién de equivalencia, mientras que con

premezcla es directamente proporcional a la relacion de equivalencia [15].

Con difusién la velocidad del frente de llama es mayor para =2, mientras que
para una combustion premezclada ¢ = 4 tiene la velocidad del frente de combustién

notoriamente mayor.

El decaimiento de la velocidad del frente de combustién en el caso sin
premezcla, se debe a que al aumentar mi relacién de equivalencia, disminuye mi flujo
de aire, que es inyectado por el costado, demorandose un mayor tiempo en llegar a la
zona de reaccion.
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Gréfico 5.14 Velocidad del frente de combustion, con/sin premezcla.

5.2.4.3 Con difusion con/sin vapor

Se presenta la temperatura promedio obtenida en la configuracién con
difusion con/sin vapor, donde se obtiene una disminucion de temperatura cuando se
adiciona vapor al reactor. En los estudios anteriores se habia estudiado sin separar la
premezcla, donde en esos casos la adicion en diferentes proporciones de vapor,
aumentaba la temperatura de la reaccion [16]. Para el caso de difusion con adicién de
vapor, con un flujo 1:1 de vapor y combustible, se genera un proceso endotérmico

que disminuye la temperatura de la reaccion.

77



1320

1300

1280

=
L=

1260

1240 —a— Con difusian, con
vapor

e— Con difusion, sin

1200 vapor

emperatura promedio *
-

1180
1180 .

1140
1 2 3 o 5

Relacion de Equivalencia [-]

Gréfico 5.15 Temperatura promedio, con/sin vapor, con difusion.

En el Gréfico 5-16 se presenta la velocidad del frente de llama con/sin vapor,
donde para la adicion de vapor al aumentar la relacién de equivalencia, aumenta
levemente la velocidad de filtracidn, esto se debe a que aumenta mi velocidad de
mezcla vapor-aire que se inyecta por el costado, ya que el flujo de vapor aumenta en
la misma proporcion a la del combustible 1:1, en cambio sin vapor existe una

disminucion.
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Grafico 5.16 Velocidad del frente de combustidn, con/sin vapor, con difusion.

5.2.4.4 Porcentaje de generacion de Hzy CO

Se presentan los graficos de los porcentajes de la generacion de gases en
volumen obtenidos en esta investigacion, donde se analiza la linea base y las
configuraciones con difusion (sin premezcla), correspondientes a inyeccion lateral
aire, con inyeccion central de metano y con difusién con vapor (sin premezcla),

correspondiente a inyeccion lateral aire con vapor, con inyeccién central de metano.
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Gréfico 5.17 Porcentaje en volumen de H, y CO para diferentes ¢.

5.2.4.4.2 Con difusion con/sin vapor
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5.2.4.4.3 Conversion de Hidrogeno y Monodxido de carbono

Se presenta el Gréfico 5-19 donde se observa en primera instancia que el
metano esta siendo mejor utilizado en la linea base, alcanzando una conversion de
hidrogeno de 38.84% y de un 60.99% de CO para ¢ = 2. Conforme a la linea base, al
aumentar la relacion de equivalencia en la mezcla, es decir, mientras sea menor la
cantidad de aire presente para quemar el combustible, menor serd el grado de

utilizacion del metano.

Para las pruebas realizadas con difusion (sin premezcla) se observa una
tendencia similar al aumentar la relacion de equivalencia, por otro lado al adicionar
vapor se puede observar una disminucion en la utilizacion del metano, por lo que se

observa una disminucion en la conversion de hidrégeno y monéxido de carbono.
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Gréfico 5.19 Conversion de H.y CO para diferentes configuraciones.
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5.2.4.5 Contrastacion con resultado de los autores

Ya presentados los resultados obtenidos en la operacion del reactor, dentro de
los objetivos de la investigacion, se encuentra contrastar experimentalmente, los
resultados numéricos postulados por Dorofeenko y Polianczyk respecto a la
conversion de hidrocarburos en gas de sintesis al operar en un reactor de flujo
reciproco. En la Tabla 5-13 se presenta el calculo de flujo molar de oxigeno con
respecto al metano "x", y la razon de aire/combustible real para los diferentes ¢

utilizados en esta investigacion [11].

Tabla 5-13 Calculo de flujo molar de oxigeno con respecto al metano x para los diferentes ¢.

d) RAC EST. RAC REAL X Wo
SIN 2 17.19 8.59 1 0
VAPOR 3 17.19 5.73 0.667 0
4 17.19 4.30 0.500 0
CON 2 16.6 8.30 1 1
VAPOR 3 16.6 5.53 0.645 1

Se observan del Grafico 6-20 los resultados numeéricos de los autores para una
inyeccidn lateral de aire-vapor con inyeccién central de combustible, donde incluyen
los puntos obtenidos en la operacion de esta investigacion. La operacion con ¢=2 no
se encuentra dentro del rango del grafico donde "x" esta entre 0.5 y 0.7, por lo que se
compara s6lo ¢=3 con adicion de vapor/combustible 1:1, ya que la Tabla 2-1 solo
analiza con un wo=1. Para este caso se obtiene una temperatura promedio de 1,217°C
(1,490 K) y un porcentaje en volumen de Hz de 1.14%
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Si bien las temperaturas obtenidas en esta investigacion estan dentro de los
rangos, la conversion de hidrégeno y mondxido de carbono distan mucho de los
resultados tedricos que éstos alcanzan Los rangos son de 28.99-33.75% en volumen

de hidrégeno y 13% en volumen de CO.

En la Tabla 2-1 se muestra que la mayor generacion de hidrégeno se obtiene
con una temperatura de 1,000 K, donde la configuracion de inyeccion central de
combustible y aire-vapor por los costados, la generacion de hidrogeno calculada esta
entre 28.99-33.75%, mientras que la mayor generacion de CO se encuentra en la
isoterma de 1,300 K.

xr

Grafico 5.20 Resultados experimentales obtenidos.
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CAPITULO 6

6. Conclusion

Para la presente investigacion se logro disefiar, fabricar y operar un reactor de
flujo reciproco de manera estable, donde se alcanz6 una relacion de equivalencia de
2, 3, 4. Se realizaron pruebas con premezcla en la linea base, como también se separd
la premezcla (difusidn) y se oper6 con y sin adicion de vapor, en este caso el aire -
vapor se inyectaba por los costados y el combustible por los anillos.

Se analizaron las temperaturas y las velocidades del frente de combustion para
las distintas configuraciones, donde la linea base, existe un aumento de temperaturas,
mientras menor es la relacion de equivalencia. Ademas las velocidades del frente de
combustion aumentan directamente proporcional con la relacion de equivalencia.

Para el caso sin premezcla (difusién) se logro puntos dentro del reactor donde
la temperatura méaxima (1,428 °C) era mayor que la temperatura con premezcla
(1,341 °C), ademas la velocidad del frente de Ilama disminuye ligeramente cuando la
relacién de equivalencia aumenta, de igual forma la temperatura.

Para el caso con adicion de vapor sin premezcla (difusion) las temperaturas
promedio (1,266°C) disminuyen en relacion al caso sin premezcla, sin adicionar
vapor (1,295°C). La velocidad del frente de combustion aumenta levemente cuando
aumenta la relacion de equivalencia.

Con respecto a la conversion de gas de sintesis, se obtuvo la maxima
conversion en la linea base con ¢ = 2 alcanzando un 38.84% en Hz y un 60.99% en
CO, disminuyendo la conversién de gas de sintesis mientras mayor era la relacion de
equivalencia.

Para la configuracion sin premezcla (difusion) y con la adicion de vapor, no se
logrd acercarse a los resultados obtenidos por Dorofeenko y Polianczyk, Tabla 2-1,

donde solo se alcanzé un porcentaje en volumen de Hz de 1.14% para una relacion de
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equivalencia de ¢ = 3, si bien las temperaturas para esa configuracion estan dentro de
los rangos que analizaron los autores. Esto se debe a que experimentalmente, para los
casos con difusion (sin premezcla), la combustion dentro del reactor se genera,
obteniendo gases productos H> y CO, pero de forma simultanea existe parte del H»
que se combustiona con el flujo de aire que no ha sido mezclado dentro de la zona de
reaccion, generando H2O, por otro lado, se puede verificar que el CO generado en el
caso sin premezcla, esta reaccionando de la misma manera con el aire no mezclado,
generando una mayor cantidad de %CO, se puede ver que con la configuracion sin
premezcla, existe un aumento del %CO. y el %CHa, mientras que la disminucion
considerable del %H. y el %CO obtenido en el analisis de gases de la Tabla 6-1, en
comparacion a la linea base (con premezcla) Tabla 5-9, generando mayor fuerza a la

hipétesis desarrollada.

7. Recomendaciones para trabajos futuros

v' Estudiar la generacion de vapor de agua y CO- en los gases de combustion,
para verificar si el Ho y CO se estd combustionando sin premezcla.

v’ Estudiar la conversion de hidrogeno en distintos puntos del reactor (diferentes
salidas de gases de combustion).

v" Aumentar el nimero de puntos de medicién para la temperatura dentro del
reactor, para analizar el comportamiento de la Ilama difusa.

v Para la linea de vapor incorporar una linea que mantenga una temperatura
constante de 100 °C para que se pueda inyectar vapor de forma instantanea al
invertir el flujo, disminuyendo el tiempo de respuesta del reactor.

v" Incorporar un sistema de inyeccion al generador de vapor que garantice un
volumen constante de agua, con el fin de recuperar la pérdida de agua que
existe al evaporarse, ya que cuando disminuye el volumen de agua en el

generador de vapor esta se comporta de forma diferente a los flujos deseados.
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Utilizar un sistema de trampa de agua para el condensado de vapor, con el fin
que no obstruya la linea de vapor y genere flujos erraticos.

Realizar el estudio de analisis de gases con diferentes tipos de saturacion de la
linea de toma de muestras.

Estudiar el comportamiento del reactor para una inyeccion con premezcla, con
inyeccion central de vapor.

Mejorar el sistema de aislacion para disminuir las perdidas térmicas al

ambiente.
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Anexo A Planos de Fabricacion
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Anexo B Procedimiento de fabricacion de reactor

de flujo reciproco.

Este procedimiento se ha preparado para informar y ayudar a los futuros
alumnos, que tengan que fabricar un reactor, con el fin de que puedan adquirir un
conocimiento previo a su disefio, en la fabricacion, como también para los alumnos
que tengan que usar el reactor y tener una vision de cémo hacer la mantencion de

éste.

1. Disefio de planos de las piezas. (Ver ANEXO A)

2. Torneado de flanges, inyeccion de premezcla, anillos de inyeccion central.

Observaciones: Para el torneado se considera que el reactor opera con gases. por lo
que es necesario que los hilos sean tipo gas. ademas se utiliza flanges para poder
utilizar empaquetaduras. que tienen una mayor area de sellado.
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3. Perforacion de agujeros en placa de inyeccion.

Observaciones: Se hicieron 8 agujeros de 3 mm de diametro para la inyeccion
lateral, se utiliza un granete para marcar los puntos a perforar.
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4. Metrologia y perforacion de agujeros de inyeccion, de varillas porta termocuplas y
agujero de encendido en tubo del reactor.

Observacion: Este paso es uno de los mas importantes para la fabricacion del
reactor, ya que la metrologia debe ser precisa, el tubo, medio poroso y la varilla
porta termocuplas, deben coincidir sus agujeros de tal forma que pueda pasar
facilmente la varilla. Se sugiere agrandar los agujeros con el fin de tener un mayor
juego.
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5. Mecanizado de medio poroso.

Observaciones: Se utiliza piedra de desbaste, con una dremel para obtener calados en
los discos de medio poroso, se obtuvieron buenos resultados.

6. Introduccion de medio poroso en el interior del reactor e inyectores.
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Observaciones: En esta etapa la complejidad es introducir el conjunto de medio
poroso con el aislante térmico en el tubo, de tal forma que quede lo mas compacto
posible, para que puedan calzar las varillas porta termocuplas con los agujeros, se
utilizd6 un destornillador como guia. Se separan en dos 2 conjuntos, donde se
introducen por un lado y por el otro.

Se hizo una separacion con 4 segmentos de varillas porta termocuplas justo en el
centro del reactor para utilizarlos como inyectores, donde el medio poroso no esta en
contacto, el motivo es que cuando se separe la premezcla ésta pueda mezclarse con
mayor facilidad.

Para los otros 2 anillos de inyeccion se inyecta directamente de los 4 agujeros al
medio poroso.
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7. Soldadura de anillos de inyeccion y camara de premezcla.

I % 2 7 o

Observaciones: Para el proceso de soldadura es importante colocar los anillos en su
posicién para poder pinchar las piezas, al momento de tener su posicion se verifica

que entren las varillas porta termocuplas, luego se suelda y se pule.
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8. Fabricacion de empaquetaduras.

Observaciones: Para las empaquetaduras se utiliza como plantilla la misma pieza
para marcar, después de cortar es importante pulir o limar la rebaba metélica que
se genera en los bordes, ya que es necesario que quede lo mas plano posible la
superficie. El material utilizado es grafito CPI-TGFG que puede soportar
temperaturas hasta 600°C.

9. Instalacién de base al reactor.
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Observaciones: Se reutiliza la base utilizada en el reactor anterior del alumno Felipe
Castillo. donde se acorta. se pule y se pinta para poder apernar el reactor.

10. Sellado de varillas porta termocuplas y aislacion.
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utiliza cemento refractario. donde fue necesario disminuir su tamafio de grano con un
proceso de tamizado. al secarse se incorpora una capa de silicona de alta temperatura
para disminuir la probabilidad de fugas. Para la aisleacion se utiliza capas de fibra de
vidrio donde se compacta con masking tape.
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11. Instalacién de termocuplas.

N - -

Observaciones: Para obtener la medicion de temperaturas a lo largo del reactor se
utilizan termocuplas tipo S que son filamentos de metales preciosos que en nuestro
caso son filamentos de platino y de platino-rodio, que se trenzan entre si, al cambiar
de temperatura emiten un diferencial de voltaje que es captado por un adquisitor de
datos. Es importante que el trenzado sea de tal manera que no exista posibilidad de
que se separen. Para la instalacién se debe verificar con una fuente de calor para saber
si la conexion fue la correcta.
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12. Instalacion de lineas de aire, gas natural, vapor.

Observaciones: En este Ultimo paso es importante utilizar mangueras para gas, para
minimizar las fugas, se utiliza abrazaderas y teflon para gas, aunque se trabaja con
presiones inferiores a 1 bar, por seguridad es importante que no existan fugas.
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Anexo C Listado de checkeo y AST

LISTADD OE CHECKED PARA OPERACION DE REACTOR DE FLUJO FECIFROCO OE MEDIO POROSO

FECH& TIPO CE MEDICIEN

SUPERMIS

OPERADCRES

SEGURIDAD

CUMPLE

HO CUMPLE

OVERALL

EPP LEMTES OE SEGLRIDAD

GUANTES CABRETILLA

cAPATOS DOE SEGURIDOAO

W45 0OE ESCAPE DESPEJADAS

EXTINTORES HABILITADOS

PLUESTA EN MARCHA

SCAMN

Sl

MO

VALVIULAS OE ADMISIONY DE ESCAPE ABIERTAS.

EMCEMDER COMPRESOR.

REGULARFRESION DEL COMPRESOR 16AR.

REGULAR CAUDAL DE AIRE.

ENCENDIDD

EMCEMOER MECHERO FARA PRECALENTAR REACTOR.

COMPROBAR FIUGAS DE LINEA OE IGh.

VERIFICAR WALVULAS DE ADMISION Y DE ESCAPE CORFESPON

AL ALCANZAR 400 C INICIAR INVECCION LATERAL COMPHI .

AL ALCANZAR 600 C SACARMECHERDY COLOCAR TAPDN,

DESARROLLO

CONFIGURAR CALOALES OE AIRE Y COMBUSTIELE PARA DIST

CONFIGURAR CAUOALES OE AIRE Y COMBLUSTIELE PARA
VELOCIDAD DE FILTRACION CORRESPONDIENTE

CONFIGURAR CALUOALES OE YAPOR .

aPasA00

CORTAR FLUJO DEWYAPOR.

CERRAR FASOOE GAS MATURAL.

APAGAR COMPRESOR.

CERRAR VALVIULAS DE PASO.

GUARDAR OATOS OBTENIDOS.

OESEMERGIZAR EL SISTEMA.

DBSERVACIOMES

S perimy Operador

Cperador
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ANEXOD Tabla de pruebas

1} |cm =] 20
CAUDAL AIRECAUDAL COMEUETIELY CAUDAL WAPOR|Y APICOMA Pﬁl SCAN T MAX PAED OEEZERY ACIOMNES
[L¢min] [L¢min] [L¢min] [-] [-] [=] ['C] ') -

1.4 1,2 - - 1 - - -

10,3 1,71 - - 15 - - -

10,4 2,13 213 1:1 2 - - -

10 262 262 1:1 2.5 - - -

3,6 3,02 3,02 1:1 3 - - -

3,2 3,58 3,58 1:1 3.5 - - -

=) 500 3,713 1:1 4 - - -

DATOE EEFMEIIjN
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Anexo E Caracterizacion de la caldera

1

Caracterizacion de Caldera
Lorena Eapinoza, Daniel Maluendia
5 Oclulve, 2016
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Figura 1: Representadon grafica de flujos de vapor medides en funcidn del voltaje para distintas presiones de
saturacidn.

Cuadro 1: Valores de flujo calonladeos

1 har 1.5 bar 2 har
Valtaje [V Flujo ['min] £ ey | Voltaje [V] Flujo [[/min] & ep [ Valtaje [V]  Flujo [Lmin] £ e
21040 a29 [iXH 252G M2 .4 2541 o 0.3
1500 254 0.5 1734 1949 .4 175.6 152 0.3
1200 174 0.4 1432 1149 0.3 L1535 0.1 0.z
L0 11,5 0z 1235 7.7 i1 1261 540 0.1
5.0 ] 0z E ] 0.1 117.1 A4 0.1
a0 .1 [ 15 6 4.2 0.1 8.5 32 0.1
&5.0 25 0z a5 L.7 .1 AL 1.3 0.1
&0 20 0.3 885 L4 0.2 T L1 0.z
T 1.2 0z 84,8 0.8 i1 852 IKH .1

Con ep, errar absoluto en el cilonlo de flujo.
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Diseno experimental y andlisis de propagacion del error:

Para el cileulo de flujo de vapor producido en litros por minuto, se procede a realizar ensayos de laboratorio
en base al registro de variacion de masa del equipo v el volumen de vapor condensado para un valor de voltaje
predefinido.

La instalacion se compone de una balanza, un condensador, un variador de voltaje, un crondémetro v un mul-
titester. El equipo se instala sobre la balanza de forma tal de, una vez alcanzadas las condiciones de operacion
(100°C, 1bar), proceder a registrar los valores iniciales v finales de masa del equipo v volumen de vapor con-
densado ademis de la temperatura de este dltimo v el voltaje prefijado para la medicion.

De esta forma, se caleula el flujo de vapor tanto en base a
la diferencia de masa registrada, como respecto al volumen
de vapor condensado durante el experimento. Cabe senalar
que cada medicion considera una duracion de 1) minutos, tanto
para el registro en si mismo, como para el tiempo entre mediciones.

Por otro lado, para determinar los flujos para una presion de ope-
racion distinta se considerarin los mismos registros de variacion
en masa v volumen de condesado, pero utilizando en los caleulos
posteriores el valor de volumen especifico correspondiente a tales
condiciones de presion, es decir:

| 1 bar 1,5 bar 2 bar
voap [P /kg] | 1.69303 115020 (.885682

Figura 2: Detalle de instalacion de pruebas.

Flujo en base a masa: Flujo en base a volumen condensado:
A Aml
Fn= - = (Vvap - 60 - 103}[”””:“‘] Fy, = ==. (Pe - Vyap - 60 - 10_3J[Efmin]
Af Af
Donde:

Fpp: flujo de vapor en base a masa en [1/min|
Fy: flujo de vapor en base a volumen condensado en |l/min]

Uyap: volumen especifico de vapor saturado en |m3,-'l<g|, Vpap = Vvap( P operacion)

pe: densidad del liquido condensado en [kg/m?|. pe = pe(T° condensads)
Am: diferencia en masa del equipo durante la medicion en [kg|.

Am = (ma —mq) £ dAm CO1L mi =mj £ dm mg = ma £+ dm

Aml: diferencia en volumen de vapor condensado durante la medicion en |ml|.
Aml = (mla —mly) £ 6Aml con mly = mily = dml mla = mla = dml

At: diferencia de tiempo durante la medicion en [s
At = (ta — 1) £ dA¢L con t1 =1t £ 8t to = fo £ 4t

108



En cuanto a los instrumentos de medicion utilizados, se tiene:

Cuadro 2: Caracteristicas de equipos de medicion.

Equipo Unidad — Rango Resolucion  £eig

Digital | Balanza [kg| 0 a 30 0.005 0,005
Crondometro [s] - 1 1
Voltimetro [V] - 0.1 0.1

Andlogo | Termometro  [°C] =20 a 110 1 0.5
Probeta |ml] 50 a 500 5 25

10 a 210 2 1

0 a 100 1 0.5

Ello determina el error absoluto asociado al valor registrado (+€ims:), siendo 1/2 de la unidad mds pequena
para equipos andlogos, e ignal a la tiltima cifra significativa para equipos digitales.
dm = 0,001[kg] — 6Am = 2. dm = 0,002[kyg]
6t = 1[s] = dAt =2 6t = 2[g]
dml = (dml - 0.5)[ml] = dAml = 2 - dml

Luego, la propagacion del error sobre el cileulo de flujos resulta:
aF OF
SF(x,y) = |10 + 510y
am N Am
At A

N dml  Aml .
SFy(Aml, At) = (Vyap - pe-2-60-107%) - (Ap T R o0ll/min]

6Fm(Am, At) = (Vyap - 2- 60 -10%) - ( 8t)[1 /min]

Dado el comportamiento del error asociado al cileulo, se observa que el flujo en base a volumen de condensado
presenta menor error absoluto para los puntos de operacion registrados, por ende los valores presentados en
Cuadro 1 corresponden a los valores con menor error para cada punto de operacion.

Error Absoluto Segun Método de Célculo de Flujo
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Figura 3: Representacion grafica de errores absolutos asociados a cada metodologia de cileulo de Hlujos.
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Por otro lado, en condiciones de presion distintas a 1 bar, se requicre aplicar una correcion sobre los voltajes
a utilizar de forma tal de satisfacer el balance de energia del sistema. Por medio de un balance térmico, es
posible corregir el voltaje en funcion de la presion de saturacion considerada segin ecuacion 3.

Donee:
er potencia eléetrica [W

We g

Qy: energia asociada al vapor |W)|

Qp: perdidas térmicas del sistema [W]
: voltaje suministrac r

Vi voltaje suministrado [V

Balance de Energia:

W, =0, + 1)
e= @ty (W Re: resistencia eléctrica |0
v (Teat — Tams) r rii: flujo misico de vapor |kg/s|
R 1 (hsar — iiq) + % (2) Tisas: entalpia a la presion de saturacion |J/kg|

hiig: entalpia del agua inicial |J/ kg|

Tyae: temperatura a la presion de saturacion [°C)|
Tamp: temperatura ambiente |°C|

Reg: resistencia térmica equivalente [*C/W)|

Tsat — Tamb)

o I3

V= \/REG‘ - [ (hsar — hig) +

Dado que las caracteristicas resistivas del equipo son propias de su geometria v diseiio, Req es un parimetro
constante que puede estimarse a partir del andlisis del punto critico donde la potencia eléctrica de entrada se
iguala a las pérdidas térmicas con el ambiente.

T —
W.=0,
En base a la regresion lineal de los datos medidos en condiciones experimentales (100°C, 1 bar - ecuacion 4}, el
voltaje para el cual no se produce flujo de vapor es de 73.3 [V]. Reemplazando tal valor en ecuacion 3, resulta
una resistencia térmica de 0.485)°C/W.
27,388

o
Req = 0.485[°C/W]
Por otro lado, segin especiliacciones de la resistencia eléetrica utilizada (1.5 KW, 220v) se tiene:

V2 2207
o=V.I=— = R. = —— = 32[(}
‘ R © 1500 [
A partir de la informacion anterior, v suponiendo una condicion inicial de liquido subenfriado a 20°C 1 bar,
cs posible corregir los valores de voltaje para cada condicion de presion a tratar en base a los resultados

cxperimentales obtenidos.

Correccion en base a masa: Correccion en base a volumen condensado:

Am (Tsat — Tamp) Aml p (Tsat — Tamp)
Vi =4/32- [E(hs‘n — hyq) + Tq] Vy=,4/32- lﬁﬁmsa: — i) + T]
Vin: voltaje corregido en base a masa Vi woltaje corregido en base a volumen condensado

Al obtener los errores absolutos derivados del caleulo, se observa que el procedimiento en base a volumen de
condensado es menor para todo el rango de puntos de medicion, respecto al caleulo en base a diferencia de
masa de vapor tanto para 1.5 como 2 bar de presion.
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Con:

32 Ah

OVon(Am, At) = = - [

5Vy(Aml, At) =

h= (hsa: - h!fq)
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Figura 4: Representacion grifica de errores absolutos en correcién de voltaje, segin cada metodologia de

célculo.

Cuadro 3: Errores absolutos en voltaje corregido segin método de céleulo.

Zhar

+ewm [V] = e,_.T,

[V]

1.5bar
+enm [V] % v [V]
4 2 4
6 1 11
5 1 9
6 1 9
6 1 9
7 1 9
7 1 9
8 2 9
8 1 8

Siendo €ym ¥ €vw los errores absolutos en la correccion de voltajes resultantes del cdlculo en base a masa y
volumen de condensado respectivamente.

Finalmente, la correccion de los voltajes necesarios para cada condicion de presion se desarrolla en base a los
registros de variacion en volumen de condensado, resultados presentados en Cuadro 1.

5
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Anexo F Perfiles de temperatura Linea base.
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Gréfico: Perfiles de temperatura, ¢ = 2
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Graéfico: Perfiles de temperatura, ¢ = 3
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Graéfico: Perfiles de temperatura, ¢ = 4
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Anexo G Cromatografia gaseosa Lab QUI

Linea base.-CI1337: ¢ =4,C1338: $=2,CI 339: $ =3

8y LabQ!
UNIVERSIDAD TECOXNA LADOralono O AN b
FROERICD SANTA MAaniy AT LR = | maniu
PEPAR TNV I irus
INFORME DE ANALISIS Focha emisién:
N°® QUI-113-17 02.08.2017
Informacién ded cliente
Rombre de la empresa f Departamento de Mecanics
Solicitante | Prof. Masio Toledo, Fabidn Guerrero
Direccion !
Informacién del anélisis y muestra
Andlisis salicitado Hidrogeno, Mondxido de carbono, Metano, Didxido de carbono.
Tipo de muestra Muestras gaseasas en bolsas Tedlar
M1 C1337
Identificacion muestra M3 Cl338
Ma C1339
- -
Fecha de recepcidn 13 de julio de 2017
Método utilizado ASTM D 19456-90 (2011} UOP Method 603-88
Responsable muastreo Fablan Guerrera
RESULTADOS:
 Andlisis Unidaddemedicion | 337 a3ss | C1339
Hidrégeno [mal Ha 100 moles de gas] 144:104 13501 1311202
Montxido de Carbono | [mal COMOJ meles de gas| 9431000 18=04 771202
Meotano [mal CHY100 moles de pas) 135+01 321:008 €110
Anhidrido Carbénico | [mal CO¥100 moles g6 gas] 204 £ 002 213+006 1,26+ 0,05
] el O el
& 0‘/.7
/ Gisela Beuhn
( Ico analista
B Av. Espaiia 1680, Vakaraise 8 servickeanalticos @usm ol QuUI-113-17
& wwwiabglc ( Jz2654018 Version 01
LUS 1esuiados evaregaaddos o et I0nTe woke o8 efleres 2 low Temec soswacon. -
Lutm brkarrm ro debe ser parcil o e M eserila de eate | Pignaldel
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Sin premezcla - sin vapor.- Cl 413: $=2,Cl1414: $ =3

LabQlI
UNIVERSIDAD TECNICA .:s‘-:r'a'.m: oM Anabads
TEOERD SANTA Madis Oubmen 1 Instrurmactal
SERANTANENTO O (W
INFORME DE ANALISIS Fecha emision:
N* QUI-144-17 11.09.2017
Nombre da 1z empresa Departamento de Mecanica
Salicitanta Prof. Mario Taledo. Pablo Requena
‘ Direcoidn
Andlisis solictado Hidrdgeno, Mandoddo de carbono, Metano, Didxido de carbana,
Tipo de muestra Muestras gaseosas en bolsas Tedlar
. M1 Cla1a
|dentificacicn muestra M2 Cla14
Fecha de recepddn 4 de septiembre de 2017
Método utilizado ASTM D 1046-90 (2011). UOP Method 603-38
Resporsable muestreo Pablo Requena
RESULTADOS:
Hidrdgeno {mol Hy'100 males de gas) B2:01 8101004
Mondxido de
| Carbono {mel COMCO moles de gas) 415+003 3301008
Metano - fmel CHy100 motes o2 gas) §682 10,06 140+02
Anhidrido Carbako | [mol CO#100 moies da gas) 427 s002 5752000
. e o :numrﬂv:_
/]
& /
Lty
Qudmico analista
O Av. Espafia 1880, Vaparaiso 2 servicios.andliticos@usm.of QUI-144-17
Q@ www.lsbg.d L 322854219 Versién 01
Lot o 13305 SOtregacion o 300 Informre scdo s referen 2 kas enes saeasos
E41e IMtrvre v Ocbe sy 1eprodanso setie o inls 10 e exie Labanlovks. Péginaidel
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