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RESUMEN

En la actualidad, la creciente actividad antropogénica implica un aumento en la
demanda energética, y con ello, la necesidad de encontrar nuevas fuentes sustentables que la
provean. Este incremento en la actividad conlleva también una mayor generacion de residuos a
diferentes escalas, lo que entrega una opcién para generacién de combustibles alternativos como
el biogas, trayendo como consecuencia una disminucién en el impacto ambiental, ademéas de
generar otros combustibles limpios como el hidrégeno.

Es por esto que en el marco del proyecto multidisciplinario “Producciéon de hidrégeno y
biometano a partir de biogds proveniente de digestores anaerdbicos”, realizado en conjunto
entre los departamentos de Ingenieria Mecanica e Ingenieria Quimica y Ambiental, se estudia la
produccién de Hy en base a una reacciéon de combustién filtrada de gas natural (simulando
biogés purificado), anadiendo vapor de agua a un reactor de flujo reciproco.

Se desarrollaron experimentos de combustion con inyeccién central y lateral,
profundizando en este ultimo caso, debido a una produccién de H; considerablemente mayor. Se
utilizaron razones de equivalencia (®) de 1,5; 2; 2,5; 3 y 3,5 para combustién sin vapor, y de
1,5; 2; 2,5; 3 para combustién con vapor, con una relacién vapor/combustible de 1. Estos
experimentos permitieron conocer la composicién de los gases producidos para las distintas
condiciones, por medio de cromatografia de gases, con lo que se modelaron superficies de
respuesta, basados en un diseno factorial para cada uno de los componentes (H,, CO, CO, y
CHy). Estos modelos permitieron obtener una optimizacién de la produccién de hidrédgeno,
encontrandose un porcentaje en volumen de 14,9% para un ® de 2,69 sin adicién de vapor. Sin
embargo, la conversion de metano a hidrégeno se vio mejorada notoriamente al anadir vapor,
pasando de 36,5% a 54,5% como valores méximos, con un ® de 2,5 y 2, respectivamente.

Ademas, se utilizé el software Aspen HYSYS para simular el proceso con las condiciones
de operacién del trabajo experimental, afadiendo cinéticas de reacciéon adecuadas para este tipo
de combustién. Los resultados obtenidos permitieron definir que otras condiciones importantes
para evaluar son la composicién del combustible utilizado y también la energia térmica
transferida al flujo de premezcla.

Se logré obtener también una optimizacién de los modelos conseguidos en base a la
simulacién, donde se pudo maximizar el porcentaje de hidrégeno hasta un 30,8%, para una
razéon de equivalencia de 3,13, también sin adicion de vapor. Esto infiere una posible relacién
entre los resultados experimentales y simulados, evaluados dentro de parametros similares. A
pesar de no conseguir produccién maxima con vapor de agua, se puede asegurar que
aumentando el calor entregado al flujo de premezcla, es posible generar una mejora considerable
tanto en la produccién de hidréogeno como en la conversion del combustible. Con estos
resultados, se puede recomendar continuar con el estudio por medio de simulaciones con este
software, con el fin de lograr predecir nuevos resultados en condiciones diferentes a las

estudiadas.
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CAPITULO 1

Introduccion y Objetivos

1.1 Introduccion

En la actualidad, el aumento de la actividad antropogénica ha traido como consecuencia
directa un incremento en el consumo y generacion de energia, principalmente a través de
combustibles fésiles. Segiin un reporte entregado por la BP (British Petroleum), Statistical
Review of World Energy June 2017, el consumo mundial de energia primaria crecié en un 1,0%
para el ano 2016, aunque este crecimiento estda por debajo del promedio de los ultimos 10 anos
(1,8%). Para este mismo ano, el mayor incremento del consumo energético con respecto al ano
2015 corresponde al uso del petréleo, siendo éste de unas 77 millones de toneladas equivalentes
de petrdleo (Mtep), seguido por el uso de gas natural (57 Mtep) y energias renovables (53
Mtep) (British Petroleum, 2017).

La prolongada quema de estos combustibles ha tenido como resultado un aumento en la
emisién de gases de efecto invernadero (GEI), ademés de una disminucién notable en las

reservas de hidrocarburos.

Los principales gases responsables del efecto invernadero corresponden al CO,, CHy, N2O
y los gases fluorados. El diéxido de carbono es el més abundante y principal culpable del
calentamiento global, siendo producido por la quema de combustibles fésiles (principalmente
carbén y derivados del petrdleo) para la generacién de energia y el transporte utilizado en las
grandes metrépolis. Estos factores han generado una alerta a nivel mundial, lo que ha
provocado que las politicas energéticas y sociales se orienten en el control y disminucién de las
emisiones de los gases de efecto invernadero, ademéas de potenciar la creacién de tecnologias
alternativas, que permitan continuar con el desarrollo de forma sustentable (United States

Environmental Protection Agency, 2017).

En el orden de la confeccién de tecnologias alternativas para la generacién de energia,
han surgido diferentes opciones que cumplen el objetivo de disminuir las emisiones de GEI como
las Energias Renovables No Convencionales (ERNC), dentro de las cuales se encuentra el
biogds. Este es un biocombustible que se produce a través de la digestién anaerobia (DA),
proceso mediante el cual microorganismos degradan materia organica en ausencia de oxigeno,
compuesta esencialmente por residuos municipales sélidos y residuos agroindustriales (Kothari

et al., 2010)



El biogés estd compuesto en su mayorfa por metano (40-75%), diéxido de carbono (15-
60%), agua (5-10%) y otros gases en menor porcentaje (N, O H.S, NHs, hidrocarburos y
siloxanos), con un poder calorifico inferior promedio (60% de CH,) de 21,5 [MJ/m?. (Bailén y
Hunge, 2012). La remocién de esas pequenas cantidades de otros gases presentes en este
biocombustible corresponde al principal inconveniente para la produccién de biogés, y el alto
contenido de didxido de carbono disminuye el poder calorifico de éste, convirtiéndolo en un

producto menos atractivo (Angelidaki y Luo, 2012).

Existen tanto opciones convencionales como no convencionales para mejorar la calidad
del biogas, pudiendo llegar a porcentajes de pureza entre un 88 y 98% en contenido de metano.
Luego de ser purificado, es posible la inyeccién directa de éste combustible a una matriz de gas
natural. A partir de aqui, el biometano producido se transforma en un producto de utilidad
tanto para su uso como combustible, como también siendo una energia primaria para procesos
generadores de otros compuestos, como en el caso del hidrégeno. Es necesario senalar que la
formacion de Hs no es un proceso sencillo, ya que se deben alcanzar altas temperaturas en el

reformado de hidrocarburos livianos, en donde principalmente se utiliza CH, (Ullman, 2003).

Por otro lado se destaca el poder calorifico que posee el Hs, ya que contiene mas energia
por unidad de masa que cualquier otro combustible, por lo que ha sido designado como el
combustible del futuro. De igual manera se produce una contribucion en la disminuciéon de
emisiones de GEI en la combustién de este compuesto (Lau et al., 2010). Se proyecta que para
el ano 2050, el hidrégeno se utilizara en un 20 % de la energia mundial, principalmente en
celdas de combustible de hidrégeno, disminuyendo en total una cantidad de 6 millones de
toneladas de CO2 (Hydrogen Council, 2017).

1.2 Objetivos

1.2.1 Objetivo general

En el marco del proyecto multidisciplinario “Produccién de hidrégeno y biometano a
partir de biogads proveniente de digestores anaerdbicos”, realizado en conjunto entre los
departamentos de Ingenieria Mecanica e Ingenieria Quimica y Ambiental, el presente trabajo
tiene como objetivo principal encontrar la méxima produccién de hidrégeno a partir de la
combustién parcial de gas natural (simulando el uso de biogas purificado) en un reactor de flujo
reciproco con medio poroso y adicion de vapor de agua, optimizando los parametros de

operacion.



1.2.2 Objetivos especificos

Reconocer el estado del arte de las tecnologias actuales y en desarrollo, para la
generacion de hidrégeno.

Aplicar mejoras a la operacién de un reactor de flujo reciproco con medio poroso inerte
dentro de los parametros establecidos mediante experiencias anteriores.

Realizar cromatografia de gases para las muestras obtenidas de la operacion del reactor
de combustion.

Analizar y comparar los resultados obtenidos en cuanto a composicion del gas
producido, velocidades de frente de combustion y temperaturas en el reactor para las
distintas configuraciones de operacion utilizadas.

Simular la operaciéon del reactor utilizando el software ASPEN HYSYS, utilizando un
mecanismo de reaccién validado para un proceso similar, variando ciertos parametros y
observando la influencia de éstos en los resultados, pudiendo compararlos a su vez con

los resultados obtenidos de forma experimental.



CAPITULO 2

Marco Teérico

2.1 Hidrégeno y gas de sintesis

2.1.1 Hidrégeno
El hidrégeno es el elemento mas liviano y el que se encuentra en mayor cantidad en el
universo; sin embargo, es muy escaso en la tierra en su forma molecular, estando presente

principalmente en compuestos como el agua (en compaiiia del oxigeno), o en hidrocarburos.

De acuerdo a datos obtenidos de la International Energy Agency (IEA Hydrogen, 2017),
el hidrégeno, asi como la electricidad, es un “portador de energia”, pudiendo ser utilizado en un
amplio rango de aplicaciones en distintos sectores de la economia: transporte, energia,
construccion e industrial. Esto supone que se ha de producir a partir de fuentes energéticas,

conteniendo una cierta cantidad de energia una vez producido.

El hidrogeno puede ser convertido en electricidad mediante el uso de un dispositivo
electroquimico conocido como celda de combustible. A diferencia de las baterias, una celda de
combustible opera de forma continua en presencia de hidrégeno y oxigeno, obteniendo como
subproductos calor y agua. Estos dispositivos pueden ser fabricados a diferentes escalas, tanto

para propositos energéticos pequefios como también para su uso a gran escala.

Otras propiedades energéticas del hidrégeno indican que éste posee una capacidad de
almacenar aproximadamente hasta el triple de energia por unidad de masa que otros
combustibles, como se puede apreciar en la tabla 1 (Linares y Moratilla, 2007). Sin embargo, al
ser ligero (89,3 g/Nm?), es el que menor cantidad de energia almacena por unidad de volumen
(aproximadamente la tercera parte del gas natural, que se distribuye canalizado). Este problema
limita la utilizaciéon del hidrégeno en situaciones en las que deba ser desplazado por el sistema,

en comparacién con otros combustibles como la gasolina o el gas natural.

Asi como las pilas o celdas de combustible transforman la energia quimica del hidrégeno
en energia eléctrica, también existen motores de combustién interna (alternativos o turbinas de

gas), que transforman la energia quimica del hidrégeno en energia mecanica, siendo posible su



utilizaciéon en propulsién para transportes o en alternadores. Ninguno de estos dos dispositivos
almacena energia, sino que transforman la energia quimica de un flujo de hidrégeno en
electricidad de modo continuo, deteniendo el suministro energético al cesar el suministro de este
gas. Una diferencia significativa entre ambos es que el motor de combustién interna se

encuentra sometido al limite de Carnot y la pila de combustible no.

Tabla 1. Densidades energéticas de diversos combustibles

Energia almacenada
Densidad | Volumen | Volumen Masa
[kg/m? | [kWh/m? | [kWh/Nm?® | kWh/kg]

H, liquido (1 bar; -252,8°C) 70,71 2375
H, gas (300 bar; 25°C) 20,55 690 3 33,59
H, gas (700 bar; 25°C) 47,96 1611
Gas natural (1 bar; 25°C) 0,65 9,1 10 13,93
Butano liquido (25°C) 550 7000 33 12,73
Gasolina 750 9270 - 12,36

(Linares y Moratilla, 2007)

2.1.2 Gas de sintesis

El gas de sintesis o syngas (abreviacién del inglés) es un producto gaseoso obtenido en
base a sustancias con un alto contenido de carbono, como carbén, biomasa o combustibles
fosiles de distinto peso, los cuales son sometidos a un proceso quimico en condiciones de alta

temperatura.

Existen variadas formas de producirlo, dependiendo de la calidad del gas que se desee
producir, por lo que también es llamado de diversas formas. Por ejemplo, el gas de alumbrado o
de hulla es producido por pirdlisis a partir de la hulla; el gas de generador de gasdgeno se
produce a partir de una capa de carbén o coque incandescente, haciendo pasar por ésta una
corriente de aire. El gas de sintesis como tal, se puede obtener por medio de gasificacién de
combustibles sélidos o liquidos, o por reformado de combustibles liquidos o gaseosos,
adicionando ciertas sustancias y/o catalizadores que favorecen la conversiéon al producto

requerido, en las condiciones de cada proceso.

El gas de sintesis es un producto utilizado principalmente por la industria quimica para
la produccién de amoniaco y metanol, y en la industria petroquimica para la produccién de
lubricantes y combustibles, aprovechando el escaso contenido de azufre obtenido de un proceso

conocido como Fisher-Tropsch.



El syngas estd compuesto principalmente por hidrogeno (Hz) y mondxido de carbono
(CO), y en menor medida puede contener diéxido de carbono (CO). Es por esto que las

propiedades fisico-quimicas del producto varian de acuerdo a la composicion que éste tenga.

2.2 Obtencién de gas de sintesis

En el presente apartado se detallan los principales procesos utilizados en la actualidad
para la produccién de gas de sintesis, enfatizados principalmente en la obtencion de hidrégeno.
Estas tecnologias de conversién quimica resultan ser amplias, pudiendo aplicarse tanto a
combustibles fésiles (carbonos e hidrocarburos), como a fuentes renovables (biomasa y biogés)
(Linares y Moratilla, 2007).

2.2.1 Reformado con vapor de agua

El proceso de reformado con vapor de agua, también conocido como SMR “Steam
Methane Reforming), es aplicable a una gran variedad de hidrocarburos (gas natural, gas
licuado de petréleo, hidrocarburos liquidos, etc.) y alcoholes. Sin embrago, de todos ellos el méas
utilizado es el gas natural, debido a su facilidad de manejo. El proceso consta de 3 fases

principales, las cuales son mostradas en la figura 1.

En la primera fase se verifica la reaccion de reformado propiamente tal, la cual posee
una entalpia de reaccién estandar de +206,14 kJ/mol (reaccién endotérmica). La forma general

de esta reaccion, aplicable a cadenas pequenas de hidrocarburos es (ecuacién 2.1):
n
CHyn + mH,0 > mCO + (E +m) Hy (2. 1)

Por lo tanto, al utilizar metano en el proceso de reformado con vapor de agua, la

reaccién es (ecuacién 2.2):
CH, + H,0 - CO + 3H, 2. 2)

Esta primera etapa se lleva a cabo en reactores tubulares con lechos catalizadores a base
de niquel, por los cuales circulan el metano y el vapor de agua a temperaturas que rondan los
900°C y presiones elevadas (entre 15 y 40 bar,). Estos tubos estdn contenidos en un horno cuya
temperatura es de aproximadamente 960°C, y permanece estable mediante el uso de

quemadores.
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Figura 1. Proceso de reformado de metano con vapor

(Linares y Moratilla, 2007)

A la salida del reformador se produce la segunda etapa del proceso, la cual consiste en el
desplazamiento del monéxido de carbono hacia la generacién de hidrégeno; esta etapa se conoce
como CO-Shift. La reaccién que se lleva a cabo (ecuacion 2.3) es catalizada por catalizadores de
cobre, y posee una entalpia de reaccién estandar de -41,17 kJ/mol (reaccién exotérmica). Parte
del calor obtenido en el proceso de desplazamiento de CO es utilizado para precalentar el gas

natural que ingresa al reformador.
CO +H,0 - CO, + H, (2. 3)

El gas producido en las reacciones anteriores pasa por un condensador, con el objetivo
de retirar el vapor de agua, y finalmente llega a la tercera fase del proceso, que consiste en la
depuracion. El gas que ingresa a esta fase es rico en Hy y COs, con restos de agua, CO y CHy, y
se hace pasar por un sistema separador de membrana PSA (Pressure Swing Adsorption), donde
finalmente se obtiene un hidrégeno de pureza 99,999%. Los gases adsorbidos se conocen como

“gas de cola”, y al ser combustibles, se recirculan hacia los quemadores del reformador.

El rendimiento del proceso de reformado de gas natural con vapor de agua se sitia
aproximadamente en el 80%, respecto a los poderes calorificos inferiores del hidrégeno formado

v el gas natural consumido.



2.2.2 Oxidacién parcial

La oxidacién parcial o POX (Partial Oxidation) consiste en la oxidacién incompleta de
un hidrocarburo, oxidando el carbono sélo hasta CO, dejando el hidrégeno libre. Este método se
puede llevar a cabo en un amplio rango de presiones (de 20 a 90 bar,) en caso de anadir vapor

de agua, con el objetivo de reducir la velocidad con que ocurre la reaccién (Ngo y Natowitz,
2016).

Existen 2 tipos de oxidacién parcial: Oxidacién parcial catalitica (Catalytic Partial
Oxidation o CPOX) y Oxidacién parcial térmica o no catalitica (Thermal Partial Oxidation o

TPOX). Estas se describen a continuacion.
e Oxidacién parcial no catalitica:

La oxidacion parcial no catalitica u oxidacion parcial térmica es una reaccion exotérmica, y
es utilizada incluso en la formacion de gas de sintesis a partir de hidrocarburos maés pesados

como brea de desasfaltado y coque de petroleo.

La ecuacién principal generalizada de esta reaccién se muestra a continuacion, y posee una
entalpia estandar de -36 kJ/mol (reaccién exotérmica), pudiendo prescindir de quemadores

externos para mantener la reaccién.
m n
CmHn+?02—)mCO+EH2 (2. 4)

Especificamente, al utilizar metano como materia prima en el proceso de oxidacién

parcial térmica, la reaccion seria la siguiente (ecuacion 2.5):
1
CH4+§02—>C0+2H2 (2. 5)

Este tipo de conversién posee algunas desventajas en comparaciéon a otros procesos de
generacion de gas de sintesis, como lo es el bajo rendimiento de hidrégeno alcanzado, o la
formacién de hollin, dependiendo de la composiciéon del hidrocarburo utilizado. La reaccién se
lleva a cabo en una camara de combustion a altas temperaturas, que estan comprendidas entre
1200 y 1400°C. Posterior a esto, el gas de sintesis obtenido es enfriado y limpiado en un

“lavador de gases” para retirar las impurezas contenidas en este.

La recuperacién del calor a estas temperaturas no es eficiente en la oxidaciéon parcial no
catalitica; sin embargo, esto trae consigo una ventaja comparativa en relaciéon a otros métodos,

ya que es posible utilizar materias primas de menor valor (con mayor contenido de sulfuros u



otros compuestos), que envenenarfan los catalizadores requeridos en estos procesos. (Iaquaniello

et al., 2012).

Por otra parte, el uso de medios porosos inertes en la combustion ha demostrado ciertas
mejoras en la reaccién, aumentando la eficiencia térmica y mejorando la combustion debido a la
dispersion molecular provocada por los poros del material. Mayor informacién de este proceso se

aborda a lo largo del presente trabajo.
e Oxidacién parcial catalitica:

Como el metano estd formado por moléculas organicas estables, es necesario desarrollar
catalizadores adecuados que hagan maés atractivo el proceso de generacién de gas de sintesis por
oxidacion parcial para la industria. Estos catalizadores deben cumplir con ciertos
requerimientos, por ejemplo tener una actividad elevada y una selectividad acorde a los

requerimientos del producto deseado.

A pesar de que este proceso se lleva a cabo a una temperatura notoriamente menor que la
generada en la combustién no catalitica, rondando los 700°C, es necesario que los catalizadores
cumplan con los requerimientos térmicos para mantener la estabilidad de la reaccién. Ademas,
debido a la desactivacién por coque (hollin), es necesario que los catalizadores cuenten con
soportes que inhiban su formacién o favorezcan su eliminaciéon. Cabe senalar que ademas de la
reaccion principal, se llevan a cabo otras reacciones secundarias, que generalmente son no

deseadas (Villar, 2016).
Combustién completa del metano
CH, + 20, - CO, + 2H,0 (2. 6)

CH, + 0, > CO, + 2H, (2. 7)

Hidrogenacion de CO
COZ + HzO o C+ H20 (2. 8)
Descomposiciéon de CH,y

CH, — C + 2H, (2 9)



Reacciéon de Boudouard
200 & C+CO, (2.10)

Estas dos ultimas reacciones son las responsables de la formacién de coque en el producto
final, por lo que la utilizaciéon de catalizadores soportados en materiales adecuados desplazaria el

proceso hacia la conversién de los productos deseados.

La oxidacion parcial catalitica supone ciertas mejoras en comparaciéon con la oxidacion
parcial térmica. Por ejemplo, los materiales a utilizar en la construccién del reactor no necesitan
caracteristicas de resistencia para condiciones extremas, lo que sugiere un ahorro en costos de
material importante. Ademaés, se consigue una pureza del producto mucho mayor, debido a la

selectividad propia del catalizador.

Sin embargo, el costo que conlleva su utilizacién debe ser objeto de estudio, ya que es uno
de los factores més importantes. Teniendo en cuenta todo lo anterior, los catalizadores méas
utilizados son los basados en metales nobles y en niquel (Ni). Dentro de los metales nobles més
utilizados se encuentran el rodio (Rh), platino (Pt) y el rutenio (Ru); y a pesar de su elevado

costo, cumplen de buena manera con los requisitos anteriormente explicados.

El alto contenido de mondxido de carbono en este tipo de oxidacién puede ser desplazado
con agua utilizando la reacciéon CO-Shift (ecuacién 2.3), aumentando la composicién final de
hidrégeno en el producto. La eficiencia alcanzada en este proceso ronda el 70% en las grandes

producciones industriales.

2.2.3 Reformado autotérmico

El reformado autotérmico o ATR (Autothermal Reforming) se puede considerar como
una combinacién entre los dos procesos explicados anteriormente (POX y SMR), aprovechando
la liberacién energética de la primera y el requerimiento energético de la otra, lo que converge

en un equilibrio térmico.

Sin embargo, para que el proceso industrial sea verdaderamente eficiente, es necesario
contar con una unidad de separacién de aire (ASU), para asi utilizar tinicamente el oxigeno
contenido en éste en el reformado de metano. Esto implica una fuerte inversién, por lo que es

un aspecto a evaluar si se quiere comparar con otros métodos de reformado a nivel industrial.

Se alimentan a un reactor adiabatico de forma simultianea el CHy, H,O y O, donde

tienen lugar tanto la reaccion de oxidacién parcial como también la de reformado con vapor de
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agua. El vapor de agua permite obtener una alta conversién del combustible a hidrégeno a una
menor temperatura que la requerida en POX (tipicamente 950 - 1050°C), dependiendo del
disenio del proceso (Pans, 2013).

Al igual que en los otros métodos, es posible anadir una unidad de CO-Shift para
aumentar la conversién de Hs, y posteriormente unidades PSA para retirar el CO2, con el fin de
mantener a raya las emisiones de este gas de efecto invernadero. La eficiencia final es similar a

la obtenida con oxidacion parcial. Un esquema de este proceso se puede observar en la figura 2.

Gas reformado
(H,, CO, CH,, CO,, H O}
WG5S Reactor H,0 (v)

H,0

Unidad MEA sl l'.:l'.:l2

AT b H,

PSA-offgas
(CH, H,, CO, COy)

Figura 2. Esquema del proceso de reformado autotérmico

(Pons, 2013)

2.2.4 Materias primas utilizadas

Los procesos presentados anteriormente se basan en la transformaciéon termoquimica de
hidrocarburos; sin embargo, existen otras materias primas utilizadas en la generacién de
hidrégeno por medio de distintos métodos. Estas se clasifican de acuerdo al tipo de recurso del

que provienen, pudiendo ser renovables o no renovables.

La figura 3 presenta un diagrama descriptivo, en la que se despliega el camino tomado
por las distintas materias primas y energias necesarias para el proceso de generaciéon de
hidréogeno. Es posible apreciar que, en algunas de estas transformaciones, se obtienen productos
intermediarios que pueden participar tanto de procesos convencionales, como también de otros

impulsados por energias renovables (Shell Deutschland Oil GmbH, 2017).
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Figura 3. Esquema de produccién de hidrégeno

(SHELL Deutschland Oil GmbH, 2017)

De acuerdo a informacién obtenida de la Agencia Internacional de Energia (IEA), los
principales procesos que requieren de hidrégeno como materia prima (industria quimica y
petroquimica, y en gases industriales) lo extraen mayoritariamente desde combustibles fésiles,
siendo éste més de un 95% del total, mientras que solo un 4% proviene del agua. Esta
informacién se observa mas detallada en la figura 4. Lo anterior es debido principalmente a que
la obtencién de hidrégeno a partir de carbon, petrdleo o gas natural es mucho méas barata que la
electrélisis del agua. En total, son unas ciento treinta mil toneladas de hidrégeno las que se

producen diariamente para usos industriales.

Con respecto al uso de biomasa, a una escala global su uso es insignificante, ya que los
procesos de obtencion de hidrégeno son mas costosos. Sin embargo, en un futuro préximo, y
promovido por una perspectiva de producciéon con menores niveles de COs, es probable que esta
opcion de generacion juegue un papel mas importante. Actualmente los procesos que involucran
la utilizacién de biomasa son de tipo termoquimico y bioquimico. Como proceso termoquimico
se encuentran los de gasificacion y pirdlisis para biomasa sélida, ademas de los procesos de
reformado mencionados anteriormente para biomasa que se encuentra en estado gaseoso. Por
otra parte, un proceso bioquimico es uno en el cual se utilizan microorganismos que permiten la

degradacion de la materia orgénica (principalmente fermentacion anaerébica). Actualmente los
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procesos bioquimicos existen tnicamente en escalas de laboratorio, para generaciones pequenas
de hidrégeno. Todos los proceso biologicos de produccién de hidrogeno, a excepcion de
biofotdlisis, requieren de cantidades significativas de biomasa, lo que, a pesar de provenir de
fuentes renovables, puede convertirse en un limitante debido a su sostenibilidad y efectos

competitivos.

Petroleo
30%

Figura 4. Principales materias primas en generaciéon de H:

(International Energy Agency, 2015.)

Finalmente, los procesos que utilizan agua como materia prima son diversos y operan
bajo el objetivo de lograr la descomposiciéon molecular utilizando diferentes fuentes energéticas.
De esta forma, los procesos que utilizan energia eléctrica se conocen como electroliticos, y su
funcionamiento se basa en la circulacién de corriente a través de dos electrodos (édnodo y
catodo) inmersos en un volumen de agua (electrolito), provocando la separacién de las
moléculas en hidrégeno y oxigeno gaseoso. Ademads, es necesaria la utilizacién de un diafragma
que impida la recombinacion de estos elementos. Todos estos componentes forman lo que se
conoce como electrolizador. Actualmente existen tres tipos de electrolizadores: alcalinos,
membrana de intercambio de protones (PEM) y membrana sélida (SOE), diferenciandose

principalmente en la solucién electrolitica a utilizar.
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En la actualidad, los procesos de electrélisis son los més conocidos y limpios a nivel
global para generacién de H, utilizando agua junto a fuentes de energia renovables. Como
ejemplo de esto es que se han construido variadas plantas de electrélisis cerca de plantas
hidroeléctricas, con el objetivo de generar ganancias en horas de bajos precio de la red eléctrica.

(International Energy Agency, 2015)

Otros procesos que utilizan agua como materia prima son los procesos de descomposicion
térmica, fotocatalitica, biofotolitica y fotoelectrdlisis. Cabe senalar que el agua es aprovechada
ademés en generacion de H, por procesos de reformado de combustibles (reformado de metano
con vapor por ejemplo) y también en fermentacion anaerébica. Todos estos procesos pueden
verse promovidos mediante el uso de fuentes energéticas renovables, como lo muestra la figura
5.

Energia Primaria

jomasa Salar Edlica Hidica  Geotermia  Marina

Energia
Secundaria

y Agua

Tecnologias

de conversion - Gasificadion, - Descomposicidn térmica

reformado y - Descomposicion foto
oxidacién parcial catalftica del agua

- Fermentacidn - Biofotolitica
anaeréhica - Fotoelectrdlisis

Electrélisis
del agua

Hidrdgeno Renovable

Figura 5. Utilizacion de fuentes renovables en produccién de H:

(International Energy Agency, 2015)

2.3 Propiedades del biogas y gas natural
(MINERGIA, 2011)
El biogads es un producto obtenido a partir de procesos de digestion anaerobia, en

sistemas de alta carga organica y de mezcla completa. Es una mezcla gaseosa formada
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principalmente de metano y diéxido de carbono, aunque también posee ciertas impurezas. La

composicion del biogas es dependiente del material digerido y del funcionamiento del proceso.

2.3.1 Produccién de biogas

El proceso de produccién de biogds parte por el correcto manejo de los residuos
organicos a través de diferentes tratamientos que implican un reciclaje de éstos, otorgandole un
valor agregado. Este reciclaje viene impulsado por el alto costo de los fertilizantes quimicos, la
necesidad de descontaminacién y eliminacién de residuos, asi como también la busqueda de

nuevas alternativas energéticas.
Digestiéon anaerobia

El bioproceso que permite la obtencion de biogas se produce en ausencia de oxigeno, y se
conoce como digestion anaerobia. Con la digestién anaerobia es posible convertir gran cantidad
de residuos, residuos vegetales, estiércoles, efluentes de la industria alimentaria y fermentativa,
de la industria papelera y de algunas industrias quimicas en subproductos ttiles. En la digestién
anaerobia es posible convertir mas del 90% de la energia disponible por oxidacién directa en
metano, consumiendo Unicamente un 10% de ésta en crecimiento microbiano, en comparacién

con el 50% consumido por digestion aerdbica.

La digestién anaerdbica es un proceso complejo debido al nimero de reacciones
bioquimicas que participan y también por la cantidad de microorganismos involucrados en ella;
muchas de estas reacciones ocurren de forma simultdnea. Por lo general, el proceso de
descomposicién anaerébica se divide en cuatro etapas: hidroélisis, etapa fermentativa o
acidogénica, etapa acetogénica y etapa metanogénica. En resumen, el proceso consta primero de
la hidrélisis de los residuos por medio de enzimas extracelulares producidas por los
microorganismos acidogénicos, convirtiendo moléculas complejas en otras més sencillas y
solubles como aminodacidos, azicares y acidos grasos de cadena larga, luego los microorganismos
acidogénicos degradan estas moléculas en otras mas sencillas como alcoholes,; acidos grasos de
cadena cortas, hidrogeno, diéxido de carbono y otros productos intermedios. A continuaciéon, los
microorganismos acetogénicos degradan las moléculas de acidos grasos de cadena corta en acido
acético, Hy y CO.. Finalmente, el acido acético producido es convertido a metano mediante la
participacién de los microorganismos metanogénicos, ayudados por las moléculas de hidrégeno y

dioxido de carbono, producidas en las etapas anteriores.

La figura 6 muestra un esquema de los mecanismos de digestién anaerobia participantes

en la degradacion de material polimérico (sustrato), donde los niimeros representan la poblacién

15



microbiana responsable del proceso: (1) bacterias fermentativas, (2) bacterias acetogénicas
productoras de hidrégeno, (3) bacterias homoacetogénicas, (4) arqueas metanogénicas

hidrégenotroficas, (5) arqueas metanogénicas acetoclasticas.

- ~N

MATERIA ORGANICA COMPLEJA

O

HIDROLISIS l 1

Figura 6. Esquema de mecanismos de digestiéon anaerobia

(MINENERGIA, 2011)

2.3.2 Propiedades y caracteristicas del biogas
Algunas propiedades fisico-quimicas del biogas se muestran en la tabla 2.
Ademés de las propiedades mencionadas, es valido senalar que el biogas se considera inflamable

si posee un contenido de metano superior al 45%.

2.3.3 Factores determinantes en la produccion de biogas

Practicamente toda la materia organica es capaz de producir biogds al ser sometida a
digestién anaerobia, aunque la cantidad y calidad de éste dependerd de la composicién y
naturaleza del residuo utilizado. Lo fundamental es mantener una correcta alimentacién para los
microorganismos que producen este proceso bioquimico, ya que en ausencia de sustrato se

inhiben severamente.
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Tabla 2. Propiedades del biogas

Composicién 55-70% de metano (CH,)
30-45% de di6xido de carbono (COy)
Trazas de otros gases (HO, Ny, Hy, Oo, CO, H,S y otros)

Contenido energético 6,0-6,5 kWh /m?®

Equivalente de combustible | 0,60-0,65 1 petréleo/m? biogés

Limite de explosién 6-12% de biogés en el aire

Temperatura de igniciéon 650-750°C (Con el contenido de metano mencionado)

Presion critica 74-88 atm

Temperatura critica -82,5°C

Densidad normal 1,2 kg/m?

Olor Huevo podrido (el olor del biogas desulfurado es
imperceptible)

Masa molar 16,043 kg/kmol

(MINENERGIA, 2011)

Las arqueas metanogénicas utilizan como sustrato principalmente carbono (utilizado
como fuente de energia) y nitrégeno (usado en la formacién de nuevas células), llegando a
consumir 30 veces mas carbono que nitrégeno. Es por esto que la relacién éptima de C/N esta
en el rango comprendido entre 20:1 y 30:1. Si la fuente de alimentacién posee una relacién C/N
mayor a 35:1 se tiene como resultado una producciéon de biogis mas lenta debido a la falta de
nitrégeno para el desarrollo microbiano. Por otro lado, relaciones C/N inferiores a 8:1 producen
inhibicién de la actividad microbiana debido al exceso de amonio. Por lo tanto, para mantener
esta relacion en la zona 6ptima (cercana a 30:1) es posible realizar mezclas de materias primas

en las proporciones adecuadas.

Las tablas 3 y 4 muestran los volimenes de biogas producido para residuos animales y
vegetales, informando ademads las relaciones C/N que posee cada una de estas materias primas.
Otros factores fundamentales en la produccién de biogds son el tipo de sustrato (segin
apariencia, nivel de dilucién, concentracion, sélidos totales y volatiles contenidos; demanda
quimica de oxigeno, etc.), temperatura de operacién (regimenes térmicos Optimos para el
crecimiento celular), velocidad de carga orgénica (cantidad de materia organica introducida
diariamente en el reactor), pH (microorganismos metanogénicos son susceptibles a las

variaciones de pH, teniendo un rango 6ptimo entre 7,8 y 8,2), entre otros.
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Tabla 3. Volumen de biogas a partir de residuos animales

etircol Disponibilidad | Relacién m\g;’li‘;men de biogs
kg/d C:N himedo m?/dia/afio
Bovino (500 kg) 10,00 25:1 0,04 0,400
Porcino (50 kg) 2,25 13:1 0,06 0,135
Aves (2 kg) 0,18 19:1 0,08 0,014
Ovino (32 kg) 1,50 35:1 0,05 0,075
Caprino (50 kg) 2,00 40:1 0,05 0,100
Equino (450 kg) 10,00 50:1 0,04 0,400
Conejo (3 kg) 0,35 13:1 0,06 0,021
Residuos
humanos 0,40 3:1 0,06 0,025
(MINENERGIA, 2011)
Tabla 4. Volumen de biogés a partir de residuos vegetales
Cantidad ., Volumen de biogas
. . Relacién
Residuos de residuo
C:N m?®/t m?®/ha
t/ha

Cereales (paja)
Trigo 3,3 123:1 367 1200
Maiz 6,4 45:1 514 3300
Cebada 3,6 95:1 388 1400
Arroz 4,0 58:1 352 1400
Tubérculo (hojas)
Papas 10,0 20:1 606 6000
Betarraga 12,0 23:1 501 6000
Leguminosas (paja)
Porotos 3,2 38:1 518 1650
Habas 4,0 29:1 608 1400
Hortalizas (hojas)
Tomate 5,5 12:1 603 3300
Cebolla 7,0 15:1 514 3600

(MINENERGIA, 2011)
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2.3.4 Purificacion del biogas

Como se mencion6 anteriormente, el biogds no es un producto completamente puro,
debido a que contiene particulas y trazas de otros gases distintos al CHy y CO,. La variedad de
propésitos de aplicacion del biogds se muestran en la figura 7, donde se indica el tipo de
purificacién necesaria para llevarlos a cabo. Una purificacién completa o tratamiento completo,
utilizada para procesos de reformado de metano en hidrégeno o para compresion y posterior
almacenamiento en tanques de combustible, implica la remocién de gran parte del didéxido de
carbono, vapor de agua y otras trazas como acido sulfhidrico (H.S). Esto permite aumentar su

poder calorifico y cumplir con la normativa de gases segtn el propésito final.

1
I T T 1
Remocién de S Remocion de S Tratamlen'io Tratamlen'io
completo completo
Co-generacion
Caldera de calory Reformado Compresion
electricidad
I— Calor e Caldera C2een c.je Tanqug e
combustible presién
=1 Electricidad e I— Combustible
=4 Electricidad

Figura 7. Propésitos de aplicacion del biogas

*: Remocién de la totalidad o gran parte de CO,, agua y trazas como HsS.
(Adaptado de MINENERGIA, 2011)

A continuacién se describen los posibles métodos de purificaciéon para la eliminacién de
distintos compuestos indeseados en la produccién de biometano, como el H.S, H,O y CO,
(Bolivar, 2017).
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Eliminacién de H,S (Desulfuracién)

Existen varios métodos para desulfurar el biogés, dependiendo del contenido de HaS que

tenga. Si el contenido es bajo, es posible aplicar los siguientes:

o Eliminacién microaerofilica: Es un método simple y sin costos adicionales, donde se
anade aire en baja proporcién (2-6%) al digestor, con el objetivo de llevar a cabo la

siguiente reaccion:
2H,S + 0, — 2S5 + 2H,0 (2.11)

Se debe tener cuidado principalmente en no sobrepasar la cantidad de aire

acondicionado, ya que existe riesgo de explosiéon segtin el contenido de metano presente.

e Oxidacién en fase liquida: Puede ser un proceso fisico o quimico. En procesos de
absorcién fisica, el HoS puede ser absorbido mediante el uso de agua; sin embargo, el
consumo de ésta es alto para pequenas cantidades de acido sulfhidrico, por lo que
anadiendo quimicos como NaOH se mejora el proceso de absorcion. Se forman residuos
liquidos que no se regeneran, como sulfuro o sulfhidrato de sodio, siendo este tltimo un
producto con potencial de comercializacién para la industria minera principalmente. En
absorcién quimica, los productos utilizados pueden ser aplicados en torres de contacto o
directamente en la cafieria de gas. El absorbente puede ser regenerado, mientras que el
producto quimico es consumido. Los desechos son separados y tratados segun la

normativa vigente.

Otros métodos de eliminacién de HsS pueden ser la adsorcién utilizando virutas de Fe,Os,
generando sulfuros de hierro. Con esto se tiene una eventual regeneracién del material filtrante
utilizado. Sin embargo, este método implica generacién de gases téxicos y liberacién de calor en
el proceso regenerativo. También es posible aplicar la desulfuracion biolégica externa, donde el
biogas se hace pasar a través de un biofiltro con microrganismos desulfurizantes, teniendo la

posibilidad incluso de eliminar el NH; contenido en el gas.
Eliminacién de vapor de agua

Los métodos de eliminacion de vapor de agua son sencillos. Por ejemplo, es posible
utilizar tubos refrigerantes que permiten la condensacién del agua contenida, que luego es
capturada en una trampa. Incluso, es posible utilizar tamices moleculares que permiten también

la eliminacién de otros gases contenidos como el COs.
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Eliminacion de diéxido de carbono

e Absorcién fisica o quimica: Es posible aplicar absorciéon en el biogas con el objetivo de
remover el CO: contenido. En la absorcion fisica se hace fluir a contracorriente en una
columna empacada un flujo presurizado de agua (desde el tope). El agua carbonatada
sale por el fondo de la columna y es posible reutilizarla por medio de torres de
purificacién. Por otra parte, la absorcion quimica implica la adicién de una base
adecuada, que en conjunto con el agua, permitan la formacién de HoCOs, por medio de

una reaccion de neutralizacién acido-base.

o Adsorciéon en sélidos: Se utilizan solidos granulados con gran porosidad, a presiones y
temperaturas elevadas, permitiendo atrapar el CO, del biogas por medio de las fuerzas
de Van der Waals. Los materiales utilizados son, generalmente, silicio, alimina, carbén
activado y silicatos, considerados como tamices moleculares. Esto permite a su vez

atrapar la humedad contenida en el biogas.

e Separacién por membranas: Este método utiliza membranas selectivas, permitiendo el
paso de uno de los componentes, dejando retenidas las moléculas no deseadas. El
funcionamiento es posible mediante la aplicacion de un gradiente de presién, que

permite el movimiento de los componentes segtin la permeabilidad del material.

e Separaciéon criogénica: el método criogénico utiliza la separacién de gases por medio de
condensaciones fraccionadas y destilaciones a bajas temperaturas. El biogds crudo es
comprimido aproximadamente a 80 bar, siendo realizada en etapas multiples. Es
necesario secar el biogds comprimido para evitar su congelamiento en el proceso de
enfriado. Esto se realiza mediante intercambiadores de calor, y luego el CO2 condensado

es retirado por medio de un separador.

2.4 Combustion filtrada en medio poroso inerte

La combustién es un conjunto de procesos fisico-quimicos en los cuales se produce la
liberacién controlada de una parte de la energia interna de un combustible. Una porcién de esta
energia liberada se manifiesta en forma de calor. Ademds del combustible (compuesto
principalmente por moléculas de carbono, hidrégeno y azufre), se necesita la participacion de

una sustancia comburente, siendo el aire la mas utilizada (posee aproximadamente un 21% de

21



oxigeno). Por lo tanto, la combustién es un tipo de reaccién de oxidacion en la cual se libera

energia en forma de calor.

Un proceso de combustiéon llevado a cabo por oxidacién parcial, es decir, con deficiencia
de oxigeno, favorece la generacién de productos parcialmente oxidados como mondxido de
carbono (CO), hidrégeno (Hz) y carbono (C). Estos productos, ademés de tener un potencial
como reactivos de sintesis, son nocivos si son enviados como emisiones al ambiente, por lo que
es necesaria la implementacion de un método de combustiéon donde se tenga control de los gases

salientes.

Una inserciéon sélida porosa en la llama formada por la combustién permite reciclar una
porcién del calor mediante los mecanismos de conduccién y radiaciéon, mientras que la
conveccién transfiere el calor entre las dos fases. Esto favorece tanto en la eficiencia del traspaso
energético hacia el combustible, como también la dispersién que tiene éste en el material.
Ademés, ha demostrado ser factible para enfrentar una demanda de energia limpia (Mujeebu et
al., 2009).

2.4.1 Regimenes de operacion

Un proceso de combustion realizado en una matriz porosa inerte se puede llevar a cabo
tanto en un régimen estacionario como en uno transiente. En un régimen estacionario, el frente
de combustién se sitia en una posicion fija del quemador poroso, estando sujeta a condiciones
como la geometria, tamano de la matriz, porosidad, razén de equivalencia, etc. (Mathis y
Ellzey, 2010; Pickenacker et al., 1999). Este enfoque se utiliza para maximizar la transferencia
de calor del quemador por medio de radiacién, aprovechando la alta emisividad de la matriz
porosa. A continuacién se puede observar en la figura 8, las distintas regiones que posee un
quemador poroso radiante al estabilizar el frente de combustion. Sin embargo, este régimen
de combustién no promueve la maximiza conversiéon quimica de los reactantes, el cual es el

objetivo de la investigacion.

Por otra parte, en el enfoque transiente, el frente de combustion se propaga de forma
axial, a lo largo del medio poroso contenido en el reactor. Este movimiento es explicado por la
teoria del exceso de entalpia, donde se senala que una zona de reaccion inestable es libre de
propagarse a través de los flujos de energia. El enfoque transiente se propuso por primera vez
por Egerton et al. (1963), para luego Takeno et al. (1981), décadas mas tarde, inserte una
matriz sélida dentro de una flama, de esta manera proveer una retroalimentacion de energia a

los reactantes entrantes.
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Figura 8. Regiones de combustién en quemador de medio poroso

(Adaptado de Mujeebu et al., 2010)

La propagacién del frente de combustiéon puede ocurrir de tres formas (Requena,

Propagacion aguas arriba: La ola de combustion viaja en sentido contrario al
flujo de gases reactantes, debido a que el contenido de combustible en la mezcla
La
temperatura de combustién para la mezcla es mucho menor que la temperatura
adiabéatica del sistema (Zhdanok et al, 1995).

propagacion del frente esta dada por la energia contenida en la mezcla y también

se encuentra entre los limites de inflamabilidad inferior y superior.

Ademas, la velocidad de
por las propiedades fisicas del material poroso.

Combustién estabilizada: La zona de reaccion se estabiliza en una determinada
posicién del reactor. Esto se produce porque el calor contenido en la mezcla es
exactamente igual al limite de inflamabilidad superior o inferior, y ademas,
porque las pérdidas de calor externas se encuentran balanceadas, provocando una
velocidad de filtracién igual a cero.

Propagacion aguas abajo: La ola de combustién se propaga en la misma direccién

que el efecto superadiabatico, que corresponde a la misma direccién que el flujo
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de reactantes. El calor de la reaccién calienta la matriz porosa aguas abajo
debido al exceso de entalpia, y como la zona de reaccién se desplaza aguas abajo,
los reactantes son precalentados por el medio poroso aguas arriba, antes de

ingresar a la zona de reaccion.

La figura 9 esquematiza el desplazamiento realizado por un frente de combustién

dentro de un reactor con medio poroso.
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Figura 9. Esquema de propagacion de flujos en una matriz porosa

(Adaptado de Requena, 2017)

2.4.2 Propiedades

Las propiedades de este tipo de combustion se basan en la teoria de exceso de entalpia.
La llama producida desde la zona de combustion calienta de manera convectiva el medio sélido,
que a su vez transfiere el calor a través de mecanismos de conduccién y radiaciéon hacia la
regiéon aguas arriba de la llama, para precalentar la entrada de la mezcla. El precalentamiento
juega el papel principal para aumentar la velocidad de la llama dentro de la zona porosa, que
puede variar localmente en porosidad para asignar una cierta localizacién estable de la llama.
La turbulencia propiciada por los huecos del medio poroso contribuye al aumento de las tasas
de transferencia de calor y de masa, especialmente para las llamas estabilizadas fuera de la zona
porosa, donde hay un aumento global de la velocidad de la llama aumentando su superficie
(Requena, 2017).

La figura 10 esquematiza esta teoria por medio de mecanismos de transferencia de calor,
mientras que la figura 11 presenta una comparaciéon de la cantidad de energia alcanzada para
una combustién normal en condiciones adiabaticas y una combustién con exceso de entalpia

(condiciones superadiabéticas), con respecto al avance del flujo de gases.
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Con respecto a la utilizacién de quemadores porosos para la produccion de gas de
sintesis (CO+H,), la extensién del limite de inflamabilidad superior, provocada por el exceso de
entalpia, es aprovechada mediante la combustién de combustibles hidrocarbonados con un

suministro deficiente de aire, de modo que pueda tener lugar la reaccién de oxidacion parcial.
2CpHy + mO, - 2mC0O + nH, (2. 12)

Debido a que las velocidades de las reacciones elementales que conducen a la reaccién
global anterior son bajas a las temperaturas de la llama adiabatica de mezclas ricas (por debajo
de 1000°C), la insercién de medios porosos proporciona la recirculacion de calor interna
necesaria para sostener la oxidacién parcial. Por lo tanto, se obtienen temperaturas

superadiabaticas y las reacciones son impulsadas para producir Hy y CO.

Por otra parte, en la combustién filtrada en medios porosos, es posible encontrar 3 zonas
caracteristicas, como se muestra en la figura 12. La primera zona es la de precalentamiento de
gases reactantes, y se encuentra anterior al frente de combustién. Es la zona donde se mezclan
los gases reactantes, y se precalientan por medio de mecanismos de transferencia de calor entre

el flujo de combustible-oxidante y el medio poroso inerte.

r
Frente de llama
q, =10
Zona de i Zona de post- R
n precalentade | combusticn
Tein ’

Figura 12. Zonas de combustién en medios porosos

(Adaptado de Nimvari et al., 2013)

La segunda zona es la zona de reaccién, donde se encuentra el frente de llama. Se libera
una gran cantidad de entalpia, la cual es absorbida por el material poroso mediante el
mecanismo de conveccién. El calor es transferido desde el medio poroso a través de conveccién y

radiacién a la mezcla de gases que hacen ingreso al quemador, produciendo el fenémeno de
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exceso de entalpia (Mujeebu et al., 2008). Lo anterior permite alcanzar temperaturas mas
altas que las temperaturas adiabaticas en la zona de reaccién. El supuesto a abordar es que

esta zona es un punto continuo donde ocurre la reaccion.

Por dltimo, la tercera zona corresponde a la de post-combustiéon o gases de
combustién, donde se encuentran los gases producidos en este proceso, los cuales transfieren
calor hacia el medio poroso inerte mediante conveccién, generando una recirculacién de
calor. Debido a la eficiencia de este proceso, y al precalentamiento de la mezcla aire-
combustible a la entrada, se alcanzan temperaturas superadiabaticas como se menciond
anteriormente, permitiendo un sustento en ambas tasas de reaccion, como la interaccion con
una gran variedad de combustibles sélidos, liquidos y gaseosos, con un rango mas amplio de

poder calorifico aprovechable.

2.4.3 Parametros
Los pardmetros que permiten establecer las condiciones de operacién de la combustién en

medios porosos inertes son los siguientes (Requena, 2017):

¢ Relacién de equivalencia (®): Corresponde a la relacién entre los cocientes
combustible/aire real y combustible/aire estequiométrico; o también se puede
expresar como una relacién entre la cantidad de aire estequiométrico y la cantidad

de aire utilizado en la combustién. La expresion se define por:

Va,e (2. 13)
Va,r
Cuando ®=1 se le denomina condicién estequiométrica, lo que significa que las
relaciones combustible/aire real y tedrica son iguales. Por otra parte, un ®>1 indica
que existe una cantidad de aire menor que la cantidad estequiométrica para la
combustién, por lo que la mezcla de gases se conoce como mezcla rica o con exceso
de combustible. Finalmente, un ®<1 da cuenta de una cantidad de aire mayor al
requerido estequiométricamente en la combustién, proviniendo de una mezcla pobre
o con falta de combustible.
e Velocidad de filtracién de premezcla (u): Es la velocidad a la cual la mezcla

aire/combustible fluye a través de la matriz porosa. Se determina por la siguiente

ecuaciéon:
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v
u=-—
€

(2. 14)
Donde v corresponde a la velocidad de entrada de la premezcla gaseosa, y &
representa la fraccién de huecos del material poroso.

e Velocidad del frente de combustién: Es la velocidad asociada a la propagacién
del frente de combustion a través del medio poroso inerte.

e Material de la matriz porosa: Propiedades como la conductividad térmica,
emisividad, tamafio de poro, temperatura de fusién, porosidad, etc., condicionan la

operacion del tipo de combustién a realizar.

2.5 Reactor de flujo reciproco

2.5.1 Funcionamiento del reactor con flujo reciproco

El concepto de flujo reverso o reciproco, relacionado con la oxidacion parcial de medios
porosos, fue introducido por ingenieros suecos en ADTEC Co. Ltd. en 1990. Se basa en el
enfoque transiente, en cuyo caso, la propagacién de la zona de reaccién se controla por la

entrada de los reactivos (Requena, 2017).

Un reactor de flujo reverso basico consta de un medio poroso inerte y refractario, y dos
entradas-salidas como se muestra en la figura 13. La capacidad calorifica del material poroso
permite almacenar el calor generado por la reaccién exotérmica, con el objetivo de aprovechar la
energia utilizandola en el precalentamiento de los reactantes, previa a la reaccion de

combustion.

El procedimiento de trabajo consiste en una alternancia ciclica de las entradas de
reactivos y salidas de productos, permitiendo el control de la posicion de la zona de reaccién
bajo diferentes condiciones quimicas (estequiométricas), y por la direccion del flujo de los
reactivos. Cuando ocurre la alternancia, los reactantes frescos encuentran altas temperaturas de
la matriz porosa (producidas por la reaccién en el semi-ciclo previo) en el lado de entrada, y por

otro lado, los gases de salida calientan nuevamente la matriz.

En comparacién con un reactor de flujo unidireccional, la cantidad de calor reciclado es
mucho mayor en el caso de la operacién con flujo reverso, y por lo tanto se tiene un mayor
grado de exceso de entalpia. Posterior a la reacciéon de combustién y su liberacion energética, las
temperaturas maximas de los gases producidos continuardan aumentando hacia la salida

(entrada en el semi-ciclo de reaccién anterior), desplazando la regién de temperaturas maximas
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hacia el mismo lado. Cuando se logra ajustar adecuadamente los tiempos de flujo para cada
ciclo, y por consiguiente, se logra una estabilidad de la combustién dentro del reactor, los
perfiles de temperatura para cada semi-ciclo exhibiran una forma trapezoidal como se muestra
en la figura 14. Esta forma trapezoidal es unicamente conseguida en combustién con flujo
reciproco, ya que el calor almacenado por la reaccién de los gases en el medio poroso es
aprovechado hacia ambos lados de la zona de reaccién, aumentando las temperaturas maximas

de los gases, tanto a la entrada como a la salida. (Kamal y Mohamad, 2006).

Direccidn de
. propagacion 1 L.
Medio poroso Zona de reaccign
—l
~
r . : |
Entrada 1/ Salida 2 ~ Salida 1/ Entrada 2

[ T—
Direccidn de
propagacion 2

Figura 13. Esquema de funcionamiento de reactor de flujo reciproco

(Adaptado de Requena, 2017)

2.5.2 Adicién de vapor en el RFR con medio poroso inerte

Comparado al oxigeno, el agua es un compuesto barato y seguro para este tipo de
reacciones, teniendo ademas la posibilidad de aumentar la conversion de metano a hidrégeno.
La adicion de vapor en combustion realizada en medios porosos ha sido considerada
principalmente para estudios de modelacién numérica, teniendo destacados resultados en este
campo; sin embargo, la aplicacién de esta reacciéon no ha sido mayormente explorada (Dobrego

et al., 2008).

Dentro de los trabajos analizados en la presente investigacion, se encuentra lo realizado
por Dobrego et al. (2008), quienes simularon un proceso de combustion filtrada de metano
premezclado con adiciéon de vapor de agua en un reactor de flujo reciproco, considerando como
medio poroso inerte esferas pequenas de alimina (5 mm de didmetro). La figura 15 muestra el

reactor simulado y esquematiza el funcionamiento de éste.
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Figura 15. Reactor de flujo reciproco estudiado por Dobrego et al.

(Adaptado de Dobrego et al., 2008)

Se aprecia que el reactor tieme un cuerpo cilindrico, con una capa considerable de
aislacién térmica, y ademas posee alimentacién continua de mezcla gaseosa, con posibilidad de
cambiar el sentido del flujo de la alimentacién. Los parametros del reactor estan especificados

completamente en el trabajo mencionado, al igual que el modelo mateméatico que describe el
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problema y las condiciones de borde que ayudan a limitar los resultados obtenidos. La cinética

quimica utilizada para la conversion de los reactivos sera presentada mas adelante.

Segtin Dobrego et al. (2008), los pardmetros que caracterizan mejor la oxidacién parcial
en un reactor de flujo reciproco son la tasa de flujo masico (G), la razén de equivalencia (®) y
la concentraciéon de vapor de agua en el flujo de entrada. La variacién de estos parametros
permitié observar su incidencia en la concentracién de hidrégeno obtenido y también en la
conversion de metano a hidrégeno. Se llegd a determinar que para razones de equivalencia
menores a 2,5; la concentracién de agua en la mezcla de entrada (xy,p) que entrega el valor
maximo de concentracién de hidrégeno se desplaza hacia el valor cero, desapareciendo la
funciéon méaxima obtenida. Ademas se determiné un limite de concentraciéon de agua antes que el

reactor pierda autosostenibilidad, estando este valor cercano a un 63%.

Este trabajo pudo concluir que la adicién de vapor puede mejorar el porcentaje
volumétrico de hidrégeno obtenido en un 1%, y el porcentaje de metano convertido a hidrégeno
en un 20%. Ademés se determiné que la concentraciéon 6ptima de vapor en la premezcla que
maximiza el volumen de H, obtenido varfa entre un 5 y un 10%, para valores de @
comprendidos entre 2,5 y 4; mientras que para la conversiéon de CHy a H,, varia de un 20 a un
50%, dependiendo ademds de la tasa de flujo masico de reactantes. La diferencia entre los

. ., o . . H,
pardmetros de concentracién de vapor que maximizan el hidrégeno producido (tzo) y la

conversién metano-hidrégeno (xj}p”) es minima cuando se tiene una razén de equivalencia mas

o . _y H
alta, y crece cuando disminuye ®. La cantidad éptima de vapor se encuentra entre tzzo y

xipo ; dependiendo de la tecnologia de combustion.

Por otra parte, se determindé que la razén de equivalencia O6ptima, tanto para
combustién con vapor, como para combustién sin vapor, son similares, y varian segtin el
requerimiento de produccién. El & o6ptimo para maximizar la produccién de hidrogeno es

cercano a 2,9; mientras que para maximizar la conversion CHs-Hs es de 2,6.

Otro aspecto a rescatar de este trabajo radica en la influencia que tiene el aislante
(espesor) en los pardmetros de conversién. Esto esté relacionado con el coeficiente de pérdida de

calor (B), y esta definido como:

2 X Aigt (2. 15)

R XIn (g—z)
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Donde se definen:

Aisi: Conductividad térmica de la capa de aislamiento refractario [%]

Ry: Radio interno del reactor (quemador) [m]

R,: Radio externo del reactor (considerando capa de aislante) [m]

w
m3xK

Se demostré que reducir B de 1000 a 100 [ ]puede mejorar los parametros de

conversion, pero aumentar aun mas el aislamiento no es significativo. Con estos resultados,
Dobrego et al. (2008) comprobaron que la adicién de vapor en la reaccién de combustién parcial
filtrada se puede considerar como una mejora del proceso. Sin embargo, segin Kostenko et al.
(2017), los estudios experimentales en este tipo de combustién han demostrado que a pesar de
anadir vapor de agua a la reaccion, ésta se produce mas de la que se consume, explicando que
esto se debe a que la temperatura autoestable de la reaccién de combustion filtrada “elige” un
valor notoriamente bajo para provocar la reaccién no catalitica del agua con metano, para

cualquier relacién notoria.

Es por esto que Dorofeenko y Polianczyk (2016), proponen la operaciéon de un reactor
RFR con medio poroso inerte, que permita una alimentacién separada de combustible y
oxidante, lo cual se plantea como una solucién a la probleméatica provocada por la prematura
reaccion en la premezcla, impidiendo la obtencién de altas temperaturas. Esto se conoce como

inyeccién por difusion.

Para esto, el trabajo de Dorofeenko y Polianczyk (2016) plantea, como condiciones del
problema, que es necesario asumir equilibrio termodindmico, que no existe pérdidas de calor por
las paredes del reactor, y ademas que éste se suponga lo suficientemente largo para no tomar en
consideracion los efectos del cambio de ciclo. Un esquema de este proceso es presentado en la

figura 16.

Un semi-ciclo de produccién de gas de sintesis por este método inicia con la inyeccién de
la mezcla aire-vapor, pasando por la valvula de tres vias que bloquea el paso hacia la salida de
gases. Esta pre-mezcla ingresa al reactor por la entrada 4, donde es precalentada por el calor
transmitido desde la matriz porosa, la cual almacena el calor del gas de sintesis producido en el
semi-ciclo anterior. Esta transferencia de calor se da a lo largo del reactor, mientras se produce

el avance de la mezcla hacia la zona de reaccién. La inyeccién de metano se realiza por la
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entrada 8, directamente hacia la zona de reaccién, donde se produce la oxidacién parcial de

éste, utilizando la mezcla de aire-vapor precalentada.

1) Reactor base
2) Medio poroso
3-4) Entrada/salida del reactor
7 5) Inyeccién de mezcla aire-vapor (A)
6-7) Valvula de tres vias

8) Inyeccion de metano (B)

9) Salida del gas de sintesis.

Figura 16. Funcionamiento del reactor de flujo reciproco segin trabajo de Dorofeenko y Polianczyk
(2016)

(Dorofeenko y Polianczyk, 2016)

Las velocidades de suministro de aire y metano se controlan para realizar la oxidacion
parcial de este ultimo. El oxigeno precalentado reacciona con el metano liberando un calor
sustancial, el cual es parcialmente consumido por reacciones endotérmicas paralelas. La zona de

reaccién en la parte media del reactor es estrecha comparada con las dimensiones del reactor.

El gas de sintesis caliente procedente de la zona de reaccién se filtra a través de la
matriz porosa, que se enfria cerca de la salida 3 durante el semi-ciclo previo y entrega su calor
sensible a la matriz porosa. De este modo, el gas de sintesis producido sale del reactor a través
de la salida 3 y, a través de la valvula de tres vias 7, va hacia la extracciéon 9 que se enfria
sustancialmente. Cuando la matriz porosa se calienta hacia la salida 3, las valvulas triples 6 y 7
se invierten, permitiendo el cambio de la direccién de flujo de gas dentro del reactor, y por lo

tanto, se invierte su funcionamiento.

En el caso de la conversién aire-vapor, la mezcla preferiblemente debe ser suministrada a
través de la matriz porosa como reactivo A para recuperar el calor sensible acumulado, mientras
que el metano, cuya capacidad térmica es inferior, se inyecta como reactante B al centro del

reactor.
Evaluaciéon termodinamica del problema

Segun Dorofeenko y Polianczyk (2016), la mezcla metano-vapor es filtrada a través del
reactor por uno de los extremos, mientras que el oxidante es anadido al centro. Un esquema de
este proceso se presenta en la figura 17, considerando un semiciclo con inyeccion de mezcla de

izquierda a derecha. Se puede apreciar ademéas que, debido al intercambio de calor entre fases,
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el medio poroso se enfria, y el gas se calienta desde una temperatura T, hasta T,. La
propagacién del flujo de calor avanza junto con el flujo de gas hasta el centro del reactor, donde
la mezcla precalentada alcanza el suministro de oxidante (zona de reaccién), donde se forman

los productos de la reaccién.

H>
Ts

/ CH, \
o

/ ey \

i Co, \
g z

To

v

Figura 17. Esquema de composiciones y temperaturas en reactor de flujo reciproco con inyecciéon
central

(Dorofeenko y Polianczyk, 2016)

Los productos de la reacciéon principalmente son hidrégeno, monodxido de carbono,
diéxido de carbono y agua, y el intercambio de calor de estos con el medio poroso también
avanza en la misma direccién del flujo de gases, como muestra la figura 17. La temperatura de
los productos pasa de T a Ty, lo que es necesario para precalentar la mezcla metano-vapor en el
siguiente ciclo de reaccién. Se debe notar que en un ciclo estable de intercambio de calor, la
temperatura de la matriz porosa T debe ser igual a ambos lados del reactor, de otra forma, la

temperatura deberia disminuir o aumentar en ciclos sucesivos.

Otras suposiciones que permiten describir el patron basico del proceso como dependiente
de los pardmetros de control (razones de flujo de metano, oxigeno y vapor) son que el reactor se
considera lo suficientemente largo para omitir los efectos provocados por la inversion del flujo,
que la aislacion del reactor impide totalmente la pérdida de calor por las paredes, y finalmente,
que los equilibrios termodinamicos se establecen en las zonas calientes extendidas en la matriz

porosa, consiguiendo las condiciones de reaccién a las temperaturas méas altas.

La reaccién de conversién considerada es la siguiente (ecuacién 2.16):

CHy + x0, + woH,0 - mCO + dCO, + hH, + wyH,0 (2. 16)

34



Los coeficientes estequiométricos presentados en la ecuacién 2.16 no se conocen en
primera instancia, ya que deben ser consistentes con la temperatura Ty establecida, la cual
tampoco esta determinada. Por lo tanto, la investigacion realizada por Dorofeenko y Polianczyk
(2016) se basa en determinar la temperatura T, y las composiciones del gas de sintesis
(coeficientes estequiométricos) como dependientes de las razones de flujos alimentadas al reactor
(x y wo). Las ecuaciones de los balances se realizan en base al metano, lo que permite mantener
la. proporcionalidad con respecto a las demads especies. A continuacién se presentan los balances

por componente:

Oxigeno:
Wo + 2x =m+ 2d + w (2. 17)
Carbono:
l=m+d (2. 18)
Hidrégeno:
4+ 2wy = 2h + 2w, (2. 19)

La ausencia de pérdidas de calor supone una igualdad en las entalpias de los reactantes
que ingresan a la zona de reaccion, y la de los componentes del gas de sintesis. Esto se presenta

en la siguiente ecuacion de conservacién de energia:
woHy, (Ts) + He(Ts) + xHy (To) = hHp(Ts) + wgH,, (Ts) + mHp, (Ts) + dHg (T) (2. 20)

Los subindices w, e, x, h, m y d de las entalpias (H) corresponden respectivamente a
agua, metano, oxigeno, hidréogeno, monoéxido de carbono y diéxido de carbono. La mezcla vapor-
metano ingresa a la zona de reaccién a una temperatura estable T, debido al intercambio de

calor con la matriz porosa. El oxigeno ingresa al reactor a una temperatura inicial T.

Las cuatro ecuaciones anteriores (2.17; 2.18; 2.19 y 2.20) no permiten resolver el
problema por si mismas, ya que existen cinco incoégnitas (h, ws, m, d y Ts). Se emplea las
condiciones de equilibrio termodinamico para completar el sistema, asumiendo, como se explicd
anteriormente, que esta condicién se alcanza a la temperatura méaxima T,. Dorofeenko y
Polianczyk (2016) describen las ecuaciones de equilibrio para cada componente, llegando

finalmente a una expresién tnica (ecuacién 2.21):

WKy, (T MKy, (Ts) = hKp (T)dKy (Ts) (2.21)
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Ademés, se deben cumplir una serie de condiciones que eviten obtener soluciones
fisicamente imposibles, como puede ser la obtencién de temperaturas por sobre el punto de
fusién de los materiales. También los autores describen condiciones que permiten evitar la

formacion de hollin, considerando la presion de equilibrio del carbono.

Los resultados se describen como isotermas de la temperatura T, para distintas

relaciones de flujo entre wy y x.
Resultados obtenidos

Dorofeenko y Polianczyk (2016) obtuvieron resultados para tres tipos de conversiones
posibles: conversién de mezcla metano-vapor con inyeccién de oxigeno por el centro, conversién
utilizando aire como oxidante (casos de metano por el centro y aire por el centro), y finalmente
conversiéon de otros hidrocarburos gaseosos. Se registraron las fracciones molares resultantes

para la reaccién a temperaturas de 1000, 1300, 1700 y 2000 K; y relaciones metano/agua de 1:1.

Para efectos comparativos con respecto a los resultados del presente trabajo, se

consideran los resultados obtenidos en los dos primeros casos mencionados.
e Conversién de mezcla metano-vapor con oxigeno

Los resultados apuntaron a una fraccion molar de hidrégeno méxima de 0,5981;
obtenida a una temperatura de 1000 K. A esta temperatura también se tiene un maximo
de diéxido de carbono, siendo su fraccién molar de 0,0750; y minimos para el CO y HyO,
siendo estos 0,1750 y 0,1519. Se informa también que a medida que la temperatura se
acerca a los 2000 K, la cantidad de hidrégeno producida es menor (a la misma relacion

metano/agua).
e Conversién de mezcla metano-vapor con aire

La conversién de metano utilizando aire como oxidante trae consigo una importante
ventaja econémica, ya que se puede prescindir de la utilizacién de una planta separadora
(ASU). Considerando el cambio de enfoque, debido al ingreso de una mezcla
oxigeno/nitrégeno al sistema, se debe readecuar la ecuacién de conservacién de energia
(2.20), anadiendo el término correspondiente al calor sensible aportado por el nitrégeno,

y considerando el aire como suministro en el centro del reactor (ecuacién 2.22).
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n(Hn(Ts) = Hy(To)) + x(Hx (Ts) — Hx(To))
= Ho(T;) + xHy(Ts) + (wo — ws)H,, (T) — hHp(Ts) — mH,, (Ts) (2. 22)
— dHq(Ts)

Donde n es la relacién estequiométrica para el nitrégeno (n=79/21x), y H, es su

entalpia molar.

Con la inyeccién de aire en el centro del reactor se obtuvo también una maxima
fraccion molar de hidrégeno para una temperatura de 1000 K, siendo esta 0,3756;
considerablemente méas baja que la obtenida con la inyecciéon de oxigeno puro. Lo mismo
ocurre en estas condiciones para el CO,, obteniendo una fraccién molar de 0,0584. A su
vez, para el caso del CO y del H,O se obtienen valores minimos, siendo éstos 0,1072 y

0,1211 respectivamente.

Al igual que en el caso anterior, el volumen de hidrégeno disminuye al aproximar

la temperatura a los 2000 K, llegando a un minimo de 0,1739.

Como la reaccién se ve beneficiada por la disminucion del calor neto obtenido, es
favorable permitir el ingreso del reactivo con menor capacidad calorifica en el centro del
reactor. Esto aplico sin problemas en el caso del oxigeno; sin embargo, para mejorar la
eficiencia energética del proceso, el metano se convierte en el reactivo ideal para su
inyeccién en la zona de reacciéon. En este caso, la ecuaciéon de conservacién de energia

varia de la siguiente forma:

H,(Ts) — Ho(To) = Ho(Ts) + xHy (Ts) + (Wo — ws)H,y, (Ts) — hHy (Ty)

—mH,(Ty) — dHg(Ty) (2. 23)

En este caso, la mejora registrada para el volumen de hidrégeno producido, con
respecto a la inyeccién de aire por el centro no es significativa, llegando a una fraccién
molar maxima de 0,3917 a los 1000 K; y disminuye al acercarse a los 2000 K hasta un
valor de 0,2617. Esto tltimo tiene mayor relevancia, ya que supera de forma
considerable el minimo obtenido en el caso de la inyeccién de aire por el centro en las
mismas condiciones. Otro aspecto a destacar es que en el rango de temperaturas
establecidas, el nivel de monodxido varia poco, desde una fracciéon molar de 0,1129 a 1000
K hasta 0,1367 a 2000 K.

37



La tabla 5 presenta los resultados obtenidos por Dorofeenko y Polianczyk (2016), donde
realizan una comparacion de éstos mediante otros resultados obtenidos al simular el proceso con

el software TERRA (valores de abajo), a una presién de operaciéon de 0,1 MPa.

Tabla 5. Resultados obtenidos por Dorofeenko y Polianczyk (2016) en estudio de generacién de gas de

sintesis utilizando reactor de flujo reciproco con inyecciéon central de reactivos por difusién

T.K x W M H: H.0 Mz MH; co 00, CH, C:H: C:H, HCH
1000 04537 1 - 05981 Q1519 - - 01750 00750 - - - -

05797 01664 - - 01743 00718 00078 43 107" 12 = 107% -
1300 04744 1 - 05536 01964 - - 02092 00409 - - - -

05544 01956 - - 02084 00416 1.3 x 1077 1ox10™"  15x1w07" -
1700 04881 1 - 05278 0Q2m2 - - 02280 00220 - - - -

05324 02175 - - 02234 00266 84w 10°° 0% 1070 7307 -
000 04935 1 - 05187 02314 - - 02343 0015 - - - -

05237 02252 - - 02285 00213 7.5 10077 17=107"* 0 -
1000 05420 1 20390 037% 01211 03376 - 01072 00584 - - - -

03678 01272 03387 76=10°° 01099 00546 00016 74x 107" 13« 1077 3.3 %1007
1300 06303 1 23711 03083 Q166 03722 - 01216 00353 - - - -

03089 QIG0 03722 13 =10°° 01211 00359 16 1009 90 = 1072 72107 20x 1077
1700 09746 1 29140 02335 02004 04214 - 01209 00237 - - - -

02378 Q1961 04214 26=10°% 01166 00280 43 x 1077 90=10°% 0 1.0 = 1077
000 09295 1 314967 01739 02264 0.4664 - o117 00217 - - - -

01798 02198 04662 1.1 107% 01054 00280 1.4 107" 0 52 % 107%
1000 05084 1 19126 03917 Q1157 03235 - 01129 00563 - - - -

03832 Q1221 03248 79 x10°° 01152 00526 00020 1.0 x 107" 18 x 107 3.8« 1077
1300 05655 1 21274 03375 01522 03472 - 01307 00325 - - - -

03380 Q1516 03472 14 x10°° 01302 00330 24 100% 15% 107" 14 10" 2.5x10°7
1700 06357 1 23914 0289 01795 03741 - 01370 O001™W - - - -

02936 Q1757 03741 36 = 1005 01332 00232 1.0 = 107% 27x107"% o0 1.6 = 1077
2000 06878 1 25874 02617 01938 03927 - 01367 00151 - - - -

02663 Q1885 03926 1.7x100% 01315 00202 G810 10x107"% 0 1.3 = 1077

Una evaluacién hecha por Kostenko et al. (2016) a la investigacién realizada en
reactores RFR sin premezcla, determina que es necesario poner énfasis en ciertos aspectos que

limitan el control cinético de la reaccion estos son:

e Las dimensiones y flujos del reactivo que aseguran el equilibrio térmico.
e La estructura real de la zona de reaccién.

e Las variables transientes relacionadas con la ignicién y el flujo reciproco.

También afirma que, aparentemente, cuanto mas bajo es el consumo de oxidante
(oxigeno, posiblemente en el aire) en el proceso, mayor es su rendimiento térmico y el

rendimiento de los productos deseados (hidrégeno y monéxido de carbono).

2.5.3 Modelos cinéticos utilizados por los autores

Como se mencion6 en el apartado anterior, Dobrego et al. (2008) indicaron lo
insostenible que resulta generar, desde un principio, un mecanismo cinético lo suficientemente
detallado para modelar el proceso de combustién POX por filtracién. Por lo que se sefiala como

una alternativa razonable utilizar un modelo global simplificado termodindmicamente, ajustado
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a datos experimentales. Un tipo de modelo adecuado para combustion POX, para un rango de

pardametros establecidos, con las caracteristicas expuestas, debe garantizar tres aspectos:

e Correspondencia de la correlacion calculada Tgpmexy = f(G) con los datos
experimentales.

e Correspondencia de la correlacién calculada Tgpmgy = f(p) con los datos

experimentales.
e Correspondencia de la correlacién calculada xf,‘;“da y x231da con los datos
experimentales.

Es por esto que Dobrego et al. (2008) consideraron un modelo cinético simple de 3

etapas y 6 componentes, en las que se incluyen 2 reacciones reversibles y una irreversible:

k
CH,+ 0, 5 CO + H,0 + H, (2. 24)
ko k5
2C0 + 0, <3 2C0, (2. 25)
k3 k3
CH, + H,0 <5 CO + 3H, (2. 26)

Ademéas se describen las constantes y velocidades de reaccion obtenidas
experimentalmente en el trabajo de Dobrego et al. (2008). Las reacciones son consideradas de

segundo orden, debido a las presiones por reaccién.

ki =16 x 108 x (59000) i

= X

1 SP\TT mol X s (2.27)
Tl = kl [CH4] [02] (2. 28)

3

5000 m
k, =5x 10% x exp( ) (2. 29)

T mol X s
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1, = k3 [COJ?[0,] — k3[CO,]? (2. 30)

59000 m3
ks =2,5x10%9 x exp( = ) xS (2. 31)
13 = k3[CH,][H,0] — k3[CO][H,]* (2. 32)

Sin embargo, aun se requiere del calculo de las constantes implicadas en las reacciones
reversas k; y k3. Para obtenerlas es necesario conocer las constantes de equilibrio de las
reacciones 2.25 y 2.26, las que varian de acuerdo a la temperatura a las que son registradas de
forma experimental. La tabla 6 entrega estos valores, los cuales fueron tomados de Wagman et
al., 1945.

Tabla 6. Tabla de constantes de equilibrio de reacciones 2.25 y 2.26

T[K] | Log[Keq] Ec. 2.25 | Log[Keq] Ec. 2.26
298 45,04367 -24,89745
400 32,40960 -15,61144
500 25,00541 -10,05889
600 20,06491 -6,29601
700 16,53817 -3.57077
800 13,89475 -1,50580
900 11,84070 0,11607
1000 10,19920 1,42428
1100 8,85796 2,49602
1200 7,74189 3,39314
1300 6,79887 4,15460
1400 9,99165 4,80634
1500 0,29440 0,37177

(Adaptado de Wagman, D. et al., 1945)

Utilizando como ejemplo la ecuacién 2.25 para explicar el procedimiento, se afirma que
la reaccion escrita hacia ambas direcciones es equivalente si la tasa de producciéon de COs en

ambas es igual, es decir:
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d[CO,] _(d[C0,]
dt o\ dt 3 (2. 33)
reaccionl reacciéon2

Lo que es equivalente a decir:

k1[0,12[C0] — KL [CO,] = K3[0,]2[CO] — ky [CO,] (2. 34)

Ademaés, sabiendo que se cumplen las siguientes relaciones:

, ki
k; = X (2. 35)
l
 — ngxco 1 (2. 36)
2T Xeo, Ki

Es posible llegar a la expresion mostrada a continuacién, remplazando en la ecuacién
2.34:
1 1 1 1 (2. 37)
k1| [0:]2[CO] - E[COZ] = koK1 | [02]2[CO] - E[COZ]

Por otra parte, la expresién de Arrhenius que describe la cinética de la reaccién se define

de la siguiente forma:

—FE. .
k; = AiTﬁexp( R;,”) (2. 38)

Esto permite reformular la expresion de la cinética inversa de la reaccion, y mediante un
trabajo algebraico y utilizando regresién lineal, es posible obtener la energia de activacion (Eg ;)

y factor pre-exponencial (4,) de la reaccién inversa.

—F
Aexp (2L
ky 18X ( RT ) —Eqp —Ta. (2. 39)
o= = = e () = Ao ()
T X ln(kz) =TX ln(Az) - Ta,z (2 40)

Donde A, = A}, y Ta2 = Eq2/R = Eg41/R.
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Este procedimiento se realiza del mismo modo para obtener los pardmetros inversos de
la ecuacion 2.26. Las regresiones obtenidas para ambas ecuaciones se muestran en las figuras 18

y 19 respectivamente.

05 - y = 21,345x - 39035
R2=1

T In(k2) [K] X 10000

0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600
Temperatura [K]

Figura 18. Regresion lineal de cinética de la ecuaciéon 2.25

(Elaboracién propia)

y = 17,115x - 32555
R2 = 0,9991

T In(k2) [K] x 10000
N

0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600
Temperatura [K]

Figura 19. Regresién lineal de cinética de la ecuacién 2.26

(Elaboracién propia)
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La tabla 7 presenta los pardametros de Arrhenius obtenidos para ambas reacciones,

reordenando los términos de las expresiones lineales.

Tabla 7. Parametros inversos de Arrhenius para ecuaciones 2.25 y 2.26

Ko,k ks k5
2C0 + 0, <3 2C0, CH, + H,0 <5 CO + 3H,

Ay | 18628400 [2] | Ay | 271E407 [2]

molXxs molxs

cal ha | 16382347 [

mol

‘o | 10643217 [

mol

(Fuente: elaboracién propia)

Finalmente, las constantes inversas quedan definidas de la siguiente forma:

k; =1862><109><exp< ) i 2. 40
2 ' 1 mol X s (2. 40)
3 ’ 1 mol X s (2. 41)

Dobrego et al. (2008) concluyen que, para la combustién parcial en medios porosos, este
modelo de 3 reacciones se ajusta de forma adecuada al problema experimental, aunque afirman
que es necesario observar en mayor detalle la aplicacion que se pueda tener para otros tipos de
medios porosos, debiendo ajustar las constantes de reaccién para mejores resultados. De todas

formas, es un modelo abordable para aproximar procesos quimicos experimentales de este tipo.

Este modelo cinético permite realizar una simulacion del proceso experimental utilizando
el software Aspen HYSYS, de acuerdo a los pasos que se explicaran més adelante en el presente
trabajo. Los resultados de esta simulacién seran comparados con lo obtenido a partir de la
cromatografia de gases de las muestras, y ademads, se podra analizar la factibilidad del software

en su aplicacion para este tipo de procesos.

2.6 Tecnologias actuales de generaciéon de hidrégeno

Como fue senalado anteriormente, el hidrégeno posee distintas rutas de produccién
segin la alimentacién utilizada en el proceso. Estas se clasifican principalmente en 3 tipos:

hidrocarburos, combustibles sélidos y electricidad. En el caso de los hidrocarburos, se consideran
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gas natural, gas licuado, etanol y biogés, los que participan en procesos de reformado como los
mencionados previamente en este capitulo (reformado con vapor, autotérmico u oxidacién
parcial). Por el lado de los combustibles sélidos se encuentran carbén, biomasa y residuos de la
industria petroquimica, los que participan en procesos de gasificacién o pirdlisis. Por ltimo, la
electricidad es utilizada también en procesos de generacion de hidrégeno, como es el caso de la

electrolisis.

Abordando principalmente las tecnologias que implican el procesamiento de
hidrocarburos liquidos y gaseosos, los tres tipos de procesos son utilizados en plantas de
produccion de hidrégeno a distinta escala, sin embargo, el uso del biogas queda supeditado
principalmente a la producciéon por medio de reformado con vapor a pequena o mediana escala.
Esta tecnologia es aprovechada en todas las escalas de produccién, a diferencia del reformado
autotérmico o la oxidacién parcial de hidrocarburos, que tnicamente se aplican a producciones
en grandes cantidades. Se consideran plantas pequefias y medianas a las que producen hasta
2000 Nm®/h (Guandalini et al., 2016).

2.6.1 Tecnologias utilizadas en el mundo
A continuacién se mencionan las principales tecnologias, las companias proveedoras,
ubicacién y capacidad de produccion de las principales plantas generadoras de hidrogeno

(International Energy Agency Greenhouse Gas, 2017).
Reformado de metano con vapor

Es la principal tecnologia utilizada para los procesos de producciéon de hidrégeno. Las

compaiias encargadas de proveer este tipo de proceso son principalmente las siguientes:

e Haldor Topsge
e Amec Foster Wheeler

e Linde
e Technip
e Udhe

Estas compaifiias prestan servicios en ingenieria, adquisiciones y construccion, teniendo una
amplia experiencia en levantamiento de plantas utilizando sus propios equipos de reformado. La

tabla 8 presenta las principales plantas de hidrogeno que utilizan esta tecnologia.
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Otro aspecto importante a destacar corresponde a la eficiencia energética de una planta de
este tipo, que tipicamente se encuentra en un rango de 12,39 a 16,32 GJ/1000 Nm?* de hidrégeno

producido. Esto depende principalmente del tamano, configuraciéon y alimentacién de la planta.

Tabla 8. Principales plantas de Reformado de Metano con Vapor (SMR) en el mundo para

produccién de hidrégeno

p ietari Nombre de Ubicacid Capacidad Licencia
ropietari icacion
opietario la planta caclo [Nm®/h] SMR
) Sao Francisco do .
Tuapse Refinery U-34* , 240000 Technip
Conde, Brasil
Kuwait National CFpo* Mina Abdullah, 203500 (por Haldor
Petroleum Co Ksc Kuwait tren, 3 trenes) Topsoe
) Amec Foster
Jsc Bashneft NOVOIL HPU Ufa, Rusia 165000
Wheeler
TUPRAS HPU* [zmit, Turquia 160000 Technip
Abu Dhabi Oil Refini Hyd 2 Hald
t habl M REHIng yerosen Ruwais, E.A.U 151000 acor
Company (Tarter) UNIT 1300 Topsge

* En construccién

(International Energy Agency Greenhouse Gas, 2017)

Oxidacién parcial

La tecnologia de oxidacion parcial es utilizada principalmente cuando los requerimientos

de pureza del hidréogeno no son necesariamente elevados, y ademés cuando el proceso es
aprovechable para generacién de energia y produccién de gas de sintesis (HyCO). Las
principales companias que proveen este tipo de tecnologia como base para plantas de hidrégeno

son las siguientes:

e Shell

e General Electric

e Siemens

e Mitsubishi Heavy Industries
o FE-Gas
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La tabla 9 presenta las principales plantas productoras de H. que utilizan oxidacién

parcial como proceso principal. Con respecto a la eficiencia energética del proceso, el rango
tipico fluctta entre 15,9 y 19,3 GJ/1000 Nm? de H..

Reformado autotérmico

En el papel, las plantas basadas en la tecnologia ATR pueden tener una justificacion

econémica en casos de producciones considerablemente grandes, probablemente mayores a

200000 Nm*/h de H,. Sin embargo, esto no es comin en los proveedores de tecnologia ATR. No

existe una planta basada en reformado autotérmico dedicada a la producciéon de grandes

cantidades de hidrégeno.

Tabla 9. Principales plantas POX en el mundo para produccién de hidrégeno

Propietari Ubicacié Al tacié Capacidad Licencia Producto final
ropietario icacion imentacién (Nm?®/h] POX roducto fina
4800000 como
Syngas +
Linde North LaPorte, a tural 2400000 General Quimi
natur imi
America EEUU as nattira (Syngas, Electric HITHEos
planeado al
2015)
t 3300000 Combustibl
Qatar Catar Gas natural como Shell On,l l%s e
Petroleum Syngas liquidos
Reliance ] 9790000
amnagar como
Industries .g ’ Petcoke E-Gas Energia/Quimicos
India Syngas
Ltd*
Perni Visbreak
Shell N . 1."ea “ 112000 Shell Energia/Vapor/H.
Holanda residue
Sardini Visbreaki G 1
SARLUX e ISDTeAIng 60000 B Energfa/Vapor/H,
Italia tar Electric
Coffeyvill
Coffeyville OHEYVIZE, General ,
R Kansas, Petcoke ~84000 Electri H, para amoniaco
esources EEUU ectric
Jasan
Saudi 7 \Y
aud Arabia actim 100000 Shell Energia/H,
Aramco* ) residue
Saudi

* En construcciéon o disenio

(International Energy Agency Greenhouse Gas, 2017)
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Las compafiias principales que proveen este tipo de procesos son las siguientes:

e Haldor Topsge

e Lurgi (Air Liquid)

e Davy Process Technologies
¢ KBR

e Udhe

Sin embargo, existen grandes producciones de gas de sintesis basadas en ATR, por
ejemplo, en plantas GTL (gas a liquido) como las Fischer-Tropsch, donde la mayor parte del
H>4+CO contenido podria terminar como un producto de hidrégeno puro. Como ejemplo de esto,
la planta Oryx GTL, ubicada en Catar, produce aproximadamente 577000 Nm?/h de gas de

sintesis en un solo tren ATR Topsge, enviado a sintesis Fischer-Tropsch.

La eficiencia energética del proceso estd en el rango comprendido entre 9,2 y 10,5
GJ/Nm? de hidrégeno.

2.6.2 Tecnologias utilizadas en Chile

En Chile, el hidrégeno es utilizado principalmente en refinerias para hidrotratamiento,
hidrocracking y desulfuracién de los combustibles, ademas en la industria alimenticia
(fabricacién de aceites y margarinas), y otros procesos térmicos y termoquimicos en distintas

fabricaciones.

La generacién de hidrégeno se lleva a cabo por 2 empresas dedicadas a la produccién y
venta de gases industriales, teniendo sus propias plantas productoras. Estas son Linde Gas
Chile S.A e Hidrégenos Biobio, centrando su produccién en la tecnologia de reformado de

metano con vapor (Véasquez et al. , 2018).
Linde Gas Chile S.A

Linde Gas Chile S.A tiene la licitacién de la empresa ENAP para proveer de hidrégeno
con el fin de reducir el contenido de azufre del diésel producido en la refineria Aconcagua,
siendo encargados ademés de la construccién, operacién y cierre de la planta. Esta planta posee
una capacidad productiva de 46700 Nm?/h, con el fin de suplir la demanda de ENAP, que

corresponde a 36000 Nm?/h de hidrégeno, por medio de canerias.

La produccién se realiza por medio de la tecnologia de reformado de metano con vapor,

llegando a una eficiencia térmica de 85%, Los insumos utilizados son gas natural red, y en
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ocasiones nafta y gas licuado de petréleo, los que son provistos por la propia ENAP. Ademés, la
planta genera vapor de alta temperatura como subproducto, el cual es enviado a las
instalaciones de ENAP. Adicionalmente, el proyecto contempla la distribucién de hidrégeno a
clientes externos, entregando alrededor de 50000 Nm® al mes, por medio de camiones (tube

trailer), que pueden cargar hasta 5000 Nm® a una presién de 183 bar a temperatura ambiente.

Hidrégenos del Biobio S.A

La Compaiia de Hidrégenos Biobio S.A es propietaria de una planta productora de
hidrogeno de alta pureza, ubicada en la comuna de Hualpén, con el fin de abastecer
exclusivamente a la Refineria Biobio de la empresa ENAP. Al igual que la planta de Linde,
utiliza la tecnologia de generacion de hidrégeno por medio de reformado de metano con vapor

de agua.

Por otro lado, la empresa Indura S.A también posee plantas de produccién de hidrégeno,
sin embargo, el proceso se lleva a cabo por medio de electrélisis del agua, obteniendo Hs de alta

pureza.
Proyectos CORFO para produccién de hidrégeno solar
(Vésquez et al. , 2018).

En la actualidad se han venido evaluando opciones para la generacion de hidrégeno en
base a energias renovables no convencionales, lo que implica la utilizaciéon de estos recursos en
la operacion con métodos ya probados, como es el caso de la electrdlisis del agua. La
electricidad utilizada en este caso puede ser suministrada por plantas fotovoltaicas, de

concentracion solar (CSP), edlicas, hidraulicas u otras fuentes renovables.

CORFO ha realizado un estudio preliminar de la posibilidad de sobredimensionar un
electrolizador PEM para producir H, en horarios de bajo costo de energia solar. Esto esta
motivado principalmente por ciertos antecedentes basados en la actividad minera en el norte del
pais. La industria minera es la principal actividad econémica en Chile, y las emisiones anuales
de los grandes camiones mineros con motores diésel alcanzan a los 5.000 GgCQOa. Las faenas se
encuentran principalmente en el desierto de Atacama, el cual recibe la radiacién solar més
intensa del mundo (radiacién directa normal de 3.500 kWh/m?). Ademés, otro factor

corresponde a un fuerte descenso de los precios de energia fotovoltaica en Chile, alcanzando en

48



la ltima licitacion de bloques de energia para distribuidoras del afio 2017, el precio de 26,8
USD/MWh.

Este estudio se basa en la evaluacion de aspectos tales como regimenes de produccién de
hidrogeno, eficiencias, CAPEX, costos de energia y emisiones de gases de efecto invernadero,
utilizando para esto las proyecciones del precio del diésel, con el fin de establecer los objetivos

de precio de Hs competitivo como combustible para camiones de mineria.

Las conclusiones obtenidas en este estudio estiman que en un horizonte de 7 anos
existirfan las condiciones de CAPEX y de eficiencia que permitirian que el electrolizador PEM
sea mas rentable para producir hidrégeno a partir de energia solar, y sea también méas
competitivo que el diésel para la mineria. De lograrse este cambio, el uso de combustible Ho-

diesel implicaria una reducciéon de emisiones de aproximadamente 3 GgCOaeq.

2.7 Software Aspen HYSYS

Aspen HYSYS es un software de la empresa Aspen Technology Inc, desarrollado para la
simulacion de procesos quimicos. Actualmente, este simulador es ampliamente utilizado en
industrias de produccién, tratamiento y procesamiento de gases, refinerias y andlisis de

seguridad. Permite realizar diferentes tareas, tales como:

e Diseno de planta y optimizaciéon de mejoras programadas
e Anélisis de margen de la planta y aumento de rentabilidad
e FEstudios de operatividad y seguridad

e Modelamiento de equipos y anélisis econémicos

e Optimizacién de eficiencia energética
Todo esto lo convierte en una herramienta poderosa en la ingenieria de procesos.

En la industria petrolera, HYSYS posee una gran cantidad de aplicaciones, ya que
permite su utilizacion en modelaciones de los 3 sectores que la componen: upstream
(exploracién, extraccién y produccién), midstream (transporte, procesos y almacenamiento), y

downstream (refino, venta y distribucién).

El software posee una fuerte base termodindmica, gracias a que tiene una libreria con
paquetes de propiedades que permiten modelaciones realistas, apoyado también por la variedad

de equipos industriales, y un interfaz que permite ejecutar modificaciones de los datos
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ingresados, realizando célculos de forma inmediata y obteniendo resultados en cualquier punto

requerido.

HYSYS permite la simulacion del proceso de combustién parcial con adicién de vapor,
seleccionando un reactor de flujo pistén (Reactor RFR), y anadiendo las reacciones necesarias
del modelo utilizado, permitiendo distintos tipos de reacciones a la vez, como conversién y
equilibrio. Los pasos realizados en esta simulaciéon son senalados en el capitulo 3, donde se

describe la metodologia del trabajo.
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CAPITULO 3

Metodologia

3.1 Diseno del equipo principal

El diseno y fabricaciéon del reactor fue realizado por el alumno Pablo Requena del
departamento de Ingenieria Civil Mecanica de la UTFSM. En conjunto se realizaron las
mediciones correspondientes a la puesta en marcha y obtencién de resultados preliminares, que

permitieron evaluar el funcionamiento del reactor.

3.1.1 Diseno y especificaciones del reactor utilizado

El disenio del reactor de flujo reciproco, consiste en una caferia de acero ASTM A-53
Schedule 40 de 73 mm de didmetro exterior en donde en su interior contiene 12 cilindros cortos
de cerdamica de alimina (Al,O3; 90%) templada en zirconio (ZrO, 10%). Estas cerdmicas tienen
una porosidad aproximada de 83,5% y tamanos de poro de 0,25 cm. Ademéas dentro de los 12
cilindros se encuentran 4 ceramicas de un tamano de poro de 0,085 cm con el fin de que el
frente de combustién no avance hacia la cdmara de premezcla y por ende no se sobrecaliente,
otorgando una mayor seguridad. La superficie interna del tubo estd cubierta con una capa de
11,3 mm de aislante de fibra ceramica, ademés de 36 mm de espesor adicional de aislamiento
para las altas temperaturas donde cubrird la parte exterior del reactor, para evitar pérdidas de

calor.

El reactor se compone de dos camaras de premezcla para la inyeccién en los extremos
del reactor, un sistema para la extraccién de los gases de escape y 3 anillos para la inyeccién sin
premezcla, cuenta con 7 varillas porta termocuplas instaladas de forma vertical y tiene

incorporado una entrada para el encendido del reactor.

En la figura 20 se presenta un plano en corte del reactor, donde se especifican las partes

contenidas.
Dimensiones

La tabla 10 resume las dimensiones del reactor, y la figura 21 presenta la vista longitudinal [A]

y seccién transversal [B].
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(1) Camara pre-mezcla (aluminio).
(2) Anillo de inyeccién lateral del tubo (acero al

— carbono).
L2/ \3/ <) (3) Aislante exterior de fibra cerdmica 36 mm de
espesor.

(4) Varilla porta termocuplas tipo S.

(5) Ceramica de alimina templada en zirconio (medio
POroso).

(6) Aislante interior de fibra cerdmica de 11,3 mm de

espesor.
(7) Catieria ASTM A-53 didmetro exterior 73 mm,
N 5.16 .
(o ’g 74 (s " espesor mm

- Y (8) Tubo de 25,4 mm de didmetro (encendido del
reactor).
(9) Camara de salida de gases de escape y entrada de
gases reactantes (acero al carbono).
(10) Placa de inyeccion lateral (aluminio).
Figura 20. Vista en corte de reactor RFR

(Requena, 2017)

Tabla 10. Dimensiones del reactor utilizado

Simbologia | Longitud [mm]
Diametro exterior De 73
Didmetro interior ?; 62,68
Longitud total Ly 480
Longitud medio poroso Lup 305
Distancia entre varillas dy 50

(Requena, 2017)
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Figura 21. Vista longitudinal [A] y corte transversal [B] del esquema del reactor

(Fuente: Requena, 2017)
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El material de fabricacién del reactor corresponde a una cafieria de acero ASTM Ab53

Schedule 40 grado A. Este material posee un punto de fusién entre 1425 y 1510°C.
Matriz porosa inerte

Dentro de la cafieria que constituye el reactor se encuentran 12 esponjas de alimina
(AlO3 90%) templada al zirconio (Z20s 10%), separadas en 2 cilindros de 6 esponjas cada uno

(figura 22). A continuacion se describen algunas propiedades de este material:

e  Espesor: 25 mm
e Diametro: 40 mm
e Porosidad: 83,5%

e Tamaiio de poro 0,25 cm

0.;‘.\"':

"

P adn® A %
‘ *

\d §

L~ ANALNE T A
”, .

t‘

Figura 22. Cilindro de alimina estabilizada en zirconio (ZTA)

(Fuente: Requena, 2017)

En cada extremo del reactor se ubican dos esponjas ceramicas del mismo material pero
con un tamano de poro de 0,085 cm, con el fin de retardar el frente de llama hacia los extremos

del reactor.
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Aislacién térmica del reactor

La aislacién térmica de este tipo de reactor es fundamental ya que, junto al medio
poroso, es la base para el almacenamiento y posterior aprovechamiento térmico. El material
aislante utilizado corresponde a fibra ceramica, la cual es utilizada tanto en el interior como en

el exterior del reactor para asegurar sus propiedades durante la operacién.

Para la aislacién térmica exterior se utilizo un espesor de 36 mm de esta fibra ceramica,
con el objetivo de disminuir pérdidas de energia térmica hacia el ambiente, implicando mayores
temperaturas en el frente de combustién dentro del reactor. El aislamiento interior tiene
mayores consideraciones, ya que temperaturas demasiado elevadas en el acero pueden ser
perjudiciales para la estructura del reactor. La temperatura de fusién del acero ASTM A es de
1425 a 1510°C como se informé anteriormente, mientras que la temperatura del frente de
combustién que recorre longitudinalmente en reactor, segin trabajos anteriores realizados en

condiciones similares, comprende entre los 400 y 1450°C.

Los calculos del espesor fueron incluidos en el trabajo de titulo de Requena (2017),
concluyendo que el flujo de calor radial de la combustion en el reactor corresponde a 171 W, por
lo que segun los estandares que aplican al material aislante, el espesor del aislamiento interno
debe ser de 11 mm, lo que implica que la temperatura a la que se somete el acero es de
804,06°C. Por lo tanto, los espesores utilizados de aislante en la fabricaciéon corresponden a 11,3
mm en el interior, y 36 mm en el exterior. Un esquema de la disposicién del aislamiento se

observa en la figura 23.

Aislante Térmico

Acero al Carbono

Figura 23. Disposicién de aislacién térmica del reactor

(Requena, 2017)
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3.2 Obtencion de parametros de operacion y flujos de reactivos

3.2.1 Velocidad de filtraciéon

La velocidad de filtracién es la velocidad con la que la mezcla de reactivos circula a
través de la matriz porosa por medio de los orificios que ésta posee. La ecuacién que permite el
célculo de este pardametro fue presentada anteriormente (ecuacién 2.14). Este pardmetro se
encuentra relacionado con el flujo de reactivos que reaccionan, y por lo tanto, con las
dimensiones que posee el reactor, por lo que se considera un grado de libertad dentro del

sistema.
La base de céalculos fue desarrollada considerando la siguiente ecuacion para determinar

el caudal volumétrico de la mezcla de reactivos:

!
_ Q |5zl (3.1)
15000 x & X wdZ[m]

u

Donde € corresponde a la porosidad del medio y dy al didmetro interno del reactor. De
acuerdo a la operacién realizada en la puesta en marcha del reactor, se utilizé6 una velocidad de
filtracién de 20 cm/s, lo cual permitia operar bien dentro del rango de control de reactivos a la
entrada del reactor (combustible y oxidante). Sin embargo, el caudal de vapor que debia ser
utilizado era dificil de conseguir de forma constante, ya que el control de éste debia hacerse de
forma manual mediante un variador de voltaje, y la resolucién de éste para operar con flujos

bajos como el requerido era el principal impedimento.

Es por esto que, para la presente investigacion, se eligié una velocidad de filtracién de 22
cm/s, lo que permitié un buen control de flujos de todos los reactivos, sin afectar de forma
notoria la rapidez con la que se requeria la toma de muestras debido al aumento de la velocidad

del frente de combustion.

Los céalculos se realizaron de acuerdo a las dimensiones y parametros del reactor,
principalmente el didmetro interno y porosidad del medio. La tabla 11 presenta algunos
resultados obtenidos en base a distintas velocidades de filtracion dadas, destacando que

finalmente el caudal de la mezcla de reactivos corresponde a 13,851 [I/min)].

Cabe senalar que estos valores se ven modificados al momento de anadir el vapor a la
mezcla, aumentando el caudal de reactivos, y en consecuencia, la velocidad de filtracion. Esto

seré explicado en el apartado de Célculo de flujos de reactivos (3.2.3).
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Tabla 11. Flujos de premezcla a inyectar en el reactor de flujo reciproco, calculado en base a distintas

velocidades de filtracion

u [cm/s] u[m/s] Q[l/min)]
19 0,19 11,962
19,5 0,195 12,277
20 0,2 12,592
20,5 0,205 12,906
21 0,21 13,221
21,5 0,215 13,536
29 0,22 13,851
92,5 0,225 14,165
23 0,23 14,480

(Elaboracién propia)

3.2.2 Razoén de equivalencia, combustion estequiométrica y calculo de flujos

Operacién sin vapor

Como se mencioné anteriormente (ecuacién 2.13), la relacién de equivalencia define la
proporciéon en que se suministran los flujos de combustible y oxidante para llevar a cabo la
combustion segin la necesidad del avance del frente de llama, ya sea aguas abajo, aguas arriba
o frente estable. Si la proporcion de combustible es mayor que la requerida
estequiométricamente, se habla de mezclas ricas en combustible. Por el contrario, si

proporcionalmente la cantidad de combustible es menor, la mezcla se conoce “pobre”.

La ecuacién de combustién para las mezclas ricas en combustible, es decir, ®>1, se

expresa de la siguiente manera:
1
0,96CH, + 0,04C,Hg + o (0, + 3,76N,) — Productos (3.2)

Siendo los productos principales hidrégeno, monéxido de carbono, diéxido de carbono,

metano no combustionado y nitrégeno.

El metano es el compuesto principal del gas natural, teniendo en este caso una fraccion
molar de 0,96. Se considera que el resto de combustible esta constituido por etano, con una

fraccidon de 0,04. De esta forma, la composicién elemental del combustible es la siguiente:

Y, =0,752; Y; = 0,248; Y, = 0;Ys = 0
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Ademaés, se considera que la operacién se realiza en condiciones normales de temperatura
y presion, teniendo el aire un porcentaje de oxigeno de 21%. Bajo estas condiciones el volumen

de aire estequiométrico esta definido por la siguiente ecuacion:

2247 Y, Yy Y Nm3 ]

Vpo = + + YO]
we = 0,21112,01 " 4,092 ' 32,06 32l |kg de combustible (3.3)

Nm3
Voo = 13,234

kg de combustible

Donde la constante 22,4 corresponde al volumen en litros ocupado por un mol de gas en

condiciones normales (volumen normal de un gas).

Para la operacién sin vapor, el flujo total de reactivos corresponde a la suma entre los
flujos de combustible y de aire, y esta definido por el flujo calculado anteriormente a partir de

la velocidad de filtracion.

Veombustivie T Vaire = Veotar (3.4)

Donde el flujo de combustible se define mediante la siguiente ecuacion:

. Vtotal

Vcombustible - Pcombustible X Vae (3.5)
1+ D ;

Siendo necesaria ademéas la siguiente expresion que permite el célculo de la densidad del

combustible utilizado:

Pcombustibe (P, T) =

! [Kg
| 3.6
combustible X m3 (3.6)

La constante R del combustible se calcula mediante la suma de las fracciones parciales de los

componentes multiplicados por sus respectivas constantes. Esto se aprecia en la ecuacion 3.7.

Reombustivie = Ren = Yeu, X Rena + Yo, n, X Reyh, (3.7)

k
Rgy = 0,96 X 0,518 + 0,04 x 0,277 = 0,508 [ / ]
kg x K

Finalmente la densidad del combustible queda definida por:
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Pcombustible (P: T) =

101,325[kPa]

0,508 [

k]

kg XK

] x 273,15[K]

k
= 0,730 [—93]
m

Teniendo todos los resultados anteriores es posible resolver la ecuacién para el flujo de

combustible (3.5) considerando distintos valores de ®. La tabla 12 entrega los flujos obtenidos.

Tabla 12. Flujos de oxidante y combustible obtenidos en base a los calculos anteriores

Flujo de reactantes [l/min]

Q i Oxidante Combustible Metano

1 12,551 1,300 1,248
1,1 12,434 1,416 1,360
1,2 12,320 1,531 1,470
1,3 12,207 1,643 1,578
1,4 12,097 1,754 1,684
1L.45) 11,989 1,862 1,788
1,6 11,882 1,969 1,890
1,7 11,777 2,073 1,990
1,8 11,675 2,176 2,089
1,9 11,574 2,277 2,186

13,851

2 11,474 2,376 2,281
2,1 11,377 2,474 2,375
2,2 11,281 2,570 2,467
2,3 11,186 2,664 2,558
2,4 11,094 2,757 2,647
2,5 11,002 2,848 2,734
2,6 10,913 2,938 2,821
2,7 10,824 3,026 2,905
2,8 10,737 3,113 2,989
29 10,652 3,199 3,071
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Tabla 12. (Continuacién).Flujos de oxidante y combustible obtenidos en base a los calculos anteriores

Flujo de reactantes [l/min]
Q P Oxidante Combustible Metano
3 10,568 3,283 3,152
3,1 10,485 3,366 3,231
3,2 10,403 3,447 3,309
3,3 10,323 3,528 3,386
3,4 10,244 3,607 3,462
3,5 10,166 3,685 3,537
13,851
3,6 10,089 3,761 3,611
3,7 10,014 3,837 3,683
3,8 9,940 3,911 3,755
3,9 9,866 3,984 3,825
4 9,794 4,057 3,894
5 9,126 4,725 4,536

(Elaboracién propia)

Las celdas marcadas corresponden a los flujos a utilizar en la investigacién; esto es, &=
{1,5; 2; 2,5; 3y 3,5}.

Operacién con vapor

De acuerdo a lo senalado previamente, para la operacion con flujo de vapor se considerd
ciertos factores relacionados a la fase de puesta en marcha, tratando de reducir al maximo las
limitaciones que trae consigo el control del flujo de este reactivo. Se definié en primera instancia
que la relacion volumétrica entre el combustible y el vapor seria 1:1. Una relacién menor
implicaria una pérdida considerable del control del flujo de entrada, mientras que una relacién
mayor provocaria la extincién de la llama debido a la condensacién del flujo en la linea de

entrada. Esto segiin experiencias anteriores con la operacion.

Por lo tanto, para calcular el flujo de vapor a utilizar, manteniendo la relacién
anteriormente mencionada, se considera el valor de ® =1,5 como valor inicial, igualando el flujo

de vapor al flujo de combustible calculado, con el objetivo de obtener un nuevo flujo total, y
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por consiguiente, una nueva velocidad de filtracién. A partir de ahi se aplica la siguiente

ecuacién para el calculo de los siguientes flujos de combustible (ecuacién 3.8):

g Vtotal

v ible =
combustible 1+ KZ + (pcombust‘;i)le X Va,e) (3-8)
c

Donde Kv corresponde a la relacién vapor-combustible. En este caso el valor es 1. Ademés el
c

flujo total queda definido por la ecuacién que se presenta a continuacion.
Veombustite T Vaire + Vvapor = Viotal (3.9)
La tabla 13 presenta los valores recalculados, utilizando las ecuaciones mencionadas.

Tabla 13. Flujos de oxidante, combustible y vapor obtenidos en base a los calculos anteriores,

anadiendo la razén vapor/combustible.

Flujo de reactantes [l/min]
Q ® | Oxidante Combustible Vapor | u [cm/s]
1,5 11,989 1,862 1,862
1,6 11,802 1,955 1,955
1,7 11,621 2,046 2,046
1,8 11,446 2,133 2,133
1,9 11,276 2,218 2,218
2 11,111 2,301 2,301
2,1 10,950 2,381 2,381
2.9 10,795 2,459 2,459
15,713 24,958
2,3 10,643 2,535 2,535
24 10,496 2,608 2,608
2,5 10,353 2,680 2,680
2,6 10,213 2,750 2,750
2,7 10,078 2,818 2,818
2,8 9,946 2,884 2,884
2,9 9,817 2,948 2,948
3 9,691 3,011 3,011
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Tabla 13. (Continuacién). Flujos de oxidante, combustible y vapor obtenidos en base a los célculos

anteriores, anadiendo la razén vapor/combustible.

Flujo de reactantes [1/min]

Q ® | Oxidante Combustible Vapor | u [cm/s]
3.1 9,569 3,072 3,072
3,2 9,450 3,131 3,131
33 9,334 3,190 3,190
3.4 9,220 3,246 3,246
3,5 9,110 3,302 3,302
15,713 | 3,6 9,002 3,356 3,356 24,958

3.7 8,896 3408 3408
3,8 8,793 3,460 3,460
3,9 8,692 3,510 3,510

4 8,594 3,560 3,560

5 7,719 3,997 3,997

(Elaboracién propia)

Al igual que en la operacién sin vapor, se utilizaron los mismos valores de ®, con el fin

de poder comparar los resultados entre ambos casos. Cabe senalar que la operacién con ® =3.5

no se pudo llevar a cabo debido a que la velocidad del frente de combustién no permitio realizar

la toma de muestras.

3.2.3 Flujo térmico en el reactor

Para la implementacién del problema en el software de simulacién es necesario conocer

el calor entregado por la combustion hacia la matriz porosa.

No existe trabajo mecanico en el sistema, y como la energia se encuentra asociada a la

masa que participa de la reaccién, tampoco se considera acumulacién en éste. Por lo tanto el

balance queda simplificado como se muestra a continuaciéon, donde los subindices 1 y 2

corresponden a las condiciones de entrada y salida respectivamente.

mlﬁl - mzﬁz = Q

(3.10)
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Por otra parte, se sabe que en reacciones de combustién la diferencia de entalpias entre
reactantes y productos es conocida como entalpia de reaccién, por lo que la ecuacion queda

descrita de la siguiente forma:
—Q = mAHR(T, P) (3.11)

Como estas condiciones se encuentran especificadas para una temperatura y presion
definida (condiciones estandar), es necesario reescribir la ecuacién, considerando ademés que la

entalpia de reaccién del combustible corresponde al poder calorifico inferior de éste (metano).
—Q =m X YCH4 X PCICH4 —m X [(,7, X (Tf - To)] (3,]_2)

Donde los subindices 0 y f corresponden a las condiciones estandar y final,
respectivamente. El ¢, corresponde a la ponderacién de los calores especificos de los compuestos
que se liberan por la combustién (y reactivos no utilizados), y X¢py, corresponde a la fraccién de

metano combustionada.

De acuerdo a esto, se realizaron los calculos para las diferentes condiciones de operacion,
donde se varian los flujos de reactivos. La estimacion del flujo de calor se presenta en la tabla

41, en la seccién de resultados.

3.2.4 Obtenciéon de velocidad de frente de combustion

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 utilizando el promedio de los tiempos que se demora
el frente de llama en recorrer las termocuplas T2, T3, T4 y T5, cuando el reactor se desplaza de
izquierda a derecha, y también en sentido contrario. Se destaca que para aquellas pruebas en
donde se inyecté 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

ecuacién que sigue a continuacion:

mm]zt d

Vgc [ S (3.13)

n— th-1

Donde:

e d: Distancia de las termocuplas (50 mm).

e t,: Tiempo que le toma llegar al frente de combustién a la posiciéon de la termocupla n.
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o t,_q1: Tiempo que le toma llegar al frente de combustién a la posiciéon de la termocupla

n-1.
No se consideran las termocuplas 1, 6 y 7 por temas de operacién.

3.3 Diagrama del sistema y equipos utilizados

La instalacion del sistema (mostrada en la figura 24) posee varias partes, que en
conjunto permiten la correcta operacién y obtencién de resultados. Estas partes son las

siguientes:

e Suministro y control de flujos
e Sistema de extraccién de gases
e Toma de muestras de gases

e Sistema de registro de datos de temperaturas.

Suministro y Sistema de toma Reactor de Adquisicién de datos

control de flujos de muestras medio poroso de temperaturas

Figura 24. Disposicion del sistema instalado en laboratorio de termofluidos, de Ing. Mecanica,
UTFSM
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3.3.1 Diagrama de la instalacién
El diagrama completo del sistema, considerando equipos, vélvulas, filtros, y demaés

elementos que lo componen, se muestra en ANEXO B.

3.3.2 Suministro de flujos de la operacion
Los flujos de gas natural, aire y vapor son inyectados al reactor mediante diferentes

sistemas de suministro, con el fin de conseguir la combustion filtrada en el medio poroso.

Para el caso del aire se utiliza un compresor marca Bauker con capacidad de 50 litros
(figura 25), y una presién de operacién maxima de 10 bar. Conectado a la salida de este
compresor se ubican una serie de filtros, que cumplen con el objetivo de entregar aire sin

impurezas ni aceite del propio compresor hacia el controlador de flujo.

El gas natural es obtenido desde una red propia de la universidad, situada en el
laboratorio de termofluidos del departamento de ingenieria mecénica. Este gas natural posee
una composicién aproximada de metano de 96%; y posee un arranque que se conecta

directamente al controlador de flujo de combustible para ser inyectado al reactor.

!

Al

Figura 25. Compresor de aire Bauker (50 litros) utilizado en laboratorio de termofluidos, de Ing.
Mecéanica, UTFSM

Por dltimo, el suministro de vapor se realiza utilizando una caldera elaborada por
alumnos del departamento de Ingenieria Mecanica de la universidad (figura 26), la cual posee
una resistencia de 1,5 kW, la que se conecta directamente a la toma de corriente, y mediante un
variador de voltaje es suministrado el vapor a la temperatura requerida. Cabe senalar que fue

necesaria la realizacion de una calibracién del flujo de vapor, con el objetivo de encontrar una
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curva que ajuste correctamente el variador de voltaje con el caudal requerido. Este

procedimiento se encuentra descrito en el ANEXO C.

Figura 26. Caldera de vapor utilizado en laboratorio de termofluidos, de Ing. Mecanica, UTFSM

3.3.3 Control de flujos

Para el control de flujos, tanto de gas natural como de aire, se utilizaron controladores
marca Aalborg, permitiendo un rango de flujo de 0 a 5 [I/min] para el caso del gas natural, y de
0 a 20 [I/min] para el caso del aire. El funcionamiento de estos controladores se lleva a cabo
mediante el paso de una pequena fraccion del flujo de entrada hacia un tubo sensor capilar de
acero inoxidable, mientras que el resto es enviado a la salida por el conducto principal. Los
controladores aseguran un flujo laminar en la inyeccién, lo que permite mantener

proporcionalidad del caudal medido entre el pequeno flujo enviado al sensor y el flujo de salida.

Otra diferencia entre ambos controladores es la resolucién, ya que el que permite el paso
de gas natural (metano) tiene una resolucién de 0,01 [I/min|, mientras que el de aire es de 0,1
[l/min]. Las figuras 27 y 28 muestran los controladores utilizados (gas natural y aire

respectivamente).

Con respecto al vapor, ya se menciond la utilizacién de un variador de voltaje (figura
29) que permite ajustar el flujo de vapor de forma manual. Este variador de voltaje se
encuentra conectado a un tester, el que permite conocer con mayor exactitud el voltaje
entregado a la resistencia de la caldera para aumentar la temperatura del agua que se encuentra

en ésta.
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Figura 27. Controlador de metano instalado en laboratorio de termofluidos, de Ing. Mecanica,
UTFSM

Figura 28. Controlador de aire instalado en laboratorio de termofluidos, de Ing. Mecanica, UTFSM

De acuerdo a los célculos obtenidos a partir de la calibracion (ANEXO C), la tabla 14
resume los voltajes a utilizar para conseguir los flujos de vapor de acuerdo a la relacién de

equivalencia de la operacion.

3.3.4 Sistema de extraccién de gases
Este sistema se compone de la toma de muestra, y 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.
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Figura 29. Variador de voltaje utilizado para obtencién de flujo de vapor

Tabla 14. Flujos de vapor obtenidos en base a calibraciéon de la caldera segin calculos realizados en

ANEXO C
Relacién de equivalencia ¢ [-] | Flujo de vapor [l/min] | Voltaje [V]
15 1,862 84,43
2 2,301 65,46
2,5 2,680 86,35
3 3.011 87.13

(Elaboracién propia)

3.3.5 Toma de muestra de gases

El sistema de toma de muestra estd compuesto por una serie de valvulas, dispuestas
segin el lado del reactor que se desee muestrear (derecho o izquierdo), conectando la linea a un
sistema de filtrado mediante silica (figura 30), con el fin de secar la muestra y filtrar todo
material particulado para su posterior andlisis en el cromatdgrafo. Luego del sistema de filtro
existen dos valvulas de bola, las cuales en el trayecto entre ellas disponen de una conexién en
“T” que dan paso a la salida al ambiente o a la bolsa de toma de muestra (figura 31). Para el

sistema de llenado de bolsas se utiliza la conexién “T”, donde se dispone de un sistema de
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succiéon de gases de escape conformado por 2 jeringas, las que se encargan de succionar y

posteriormente traspasar la muestra a la bolsa.

Figura 30. Filtro de silica y material particulado, instalado en instalado en laboratorio de
termofluidos, de Ing. Mecanica, UTFSM

Figura 31. Bolsa Tedlar para toma de muestras gaseosas

3.3.6 Registro de datos de temperaturas en el reactor
El sistema de adquisicién de datos temperatura dentro del reactor se realiza mediante

un conjunto de 7 termocuplas tipo S de 0,8 mm de didmetro, las cuales se instalan de forma
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vertical al reactor, a través de varillas porta termocuplas de ceramica, las que se ubican a una

distancia de 50 mm entre ellas.

El funcionamiento de las termocuplas se lleva a cabo mediante filamentos de platino y
platino-rodio, que se encuentran en contacto en el punto de medicién, y que al cambiar de
temperatura emiten un diferencial de voltaje. Este diferencial es captado por un adquisidor de
datos (figura 32), el cual recibe esta senal andloga y entrega una senial digital a un software, que
se encarga de registrar los datos de cada una de las termocuplas, segin la frecuencia indicada

por el usuario.

Figura 32. Adquisidor de datos "Omega", instalado en instalado en laboratorio de termofluidos, de
Ing. Mecanica, UTFSM
El adquisidor de datos utilizado es de marca OMEGA, modelo OMB-DAQ-56, mientras
que el software de registro corresponde al Daqview, encargado de transformar la senal andloga

recibida por el adquisidor en una senal digital para su posterior anélisis.

3.4 Diseno experimental

El diseno experimental fue realizado con el objetivo de observar las posibles
interacciones entre los parametros principales que se modifican en la operacion del reactor,
siendo éstas relacién de equivalencia (®) y flujo de vapor, como una razén de flujo con respecto
al combustible, y en como influyen en la obtencion de las composiciones de los distintos

componentes presentes en los gases de escape.
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3.4.1 Diseno factorial general para dos factores
El caso general del disenio factorial se aplica cuando el nimero de niveles de cada factor

Wa”

no estd restringido por valores alto y bajo. Esto significa que el factor “A” posee “a” niveles, el
factor “B” tiene “b” niveles, el “C” tiene “c” niveles, etc., lo que tendria un total de abc..n
observaciones totales, donde n corresponde al nimero de réplicas del experimento. Debido al
costo que implica realizar replicas en el muestreo del experimento, ya que es necesaria la
realizacién de un andlisis cromatografico, es que se considera unicamente un solo valor, es decir,

n=1.

Los factores implicados son del tipo cuantitativo, por lo que todas las combinaciones

posibles se presentan en la tabla 15, mientras que en la tabla 16 se presenta el arreglo factorial.

Tabla 13. Combinaciones de factores del experimento para el diseno factorial

Factor 1 Factor 2

® vapor/combustible

1,5 0

1,5 1

2,0 0

2,0 1

2,5 0

2,5 1

3,0 0

3,0 1

3,5 0

3,5 1
Combinaciones totales 10

(Elaboracion propia)

El modelo de los efectos que participan del diseno experimental se describe de la

siguiente forma:
yij :M+Ti+ﬁj+('[ﬂ)ij+€ij; i = 1, ...,5; j: 1,2 (3_13)

Siendo p el efecto promedio global, 7; el efecto del nivel i-ésimo del factor A, B; el efecto
del nivel j-ésimo del factor B, (z8);; el efecto de interaccién entre 7; y Bj, y &; el error

aleatorio.
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Tabla 14. Tabla de respuestas experimentales para el diseiio factorial

Factor B (vapor/combustible)
1 (0) 2 (1)
o L1 (1,5) i Yi2
: 2 (2,0) Yai V2
5 | 3(25) N V32
< 1430 yai a2
= |5 (3,5) ys1 Y52

(Elaboracién propia)

En el diseno factorial de 2 factores se le da igual importancia a ambos. El interés
principal se centra en probar hipétesis acerca de la igualdad de los efectos de los factores de las
filas y de las columnas. También existe interés en determinar si los factores de las filas y
columna interactian (Montgomery, 2004). Estas hipotesis se describen con las siguientes

ecuaciones:
Factor A:
Hy 1y =1, =173=14=15=0; Hy: Almenosunart;sea #0 (3.14)
Factor B:
Hy: B1=B,=0; Hy: Al menos una Bj sea # 0 (3.15)
Interaccion A-B:
Hy: (zB8)ij = 0 paratodaslasi,j;  Hy: Al menosuna (1f8);; sea # 0 (3.16)

Estas hipdtesis se prueban realizando un anélisis de varianza o ANOVA para el diseno
factorial de 2 factores con una observacién por celda. Este anélisis se presenta en una tabla

como la que se muestra en la tabla 17.

El calculo del modelo de respuesta y los analisis pertinentes son realizados utilizando el
software MINITAB 18 en su versién de prueba de 30 dias, donde se parte desde un modelo
cuadratico completo, y luego los efectos de los factores e interacciones son descartadas si se
cumple que el valor P obtenido es mayor a un nivel de significacién de 0,05. Estas respuestas
corresponden a los porcentajes en volumen de cada especie presente en las muestras, y se
presentan como una superficie de respuestas. Los resultados obtenidos son presentados en el

Capitulo 5, mientras que los registros estadisticos se muestran en el ANEXO D.
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Tabla 15. ANOVA para diseno factorial de 2 factores con 1 observaciéon por

modelo de regresion

celda, para obtencién de

Fuente de Suma de Grados de Cuadrado Cuadrado medio
variacion cuadrados libertad medio esperado
Renglones (A) Sy2 y2 a—1 MS, 2, bZ T}
b ab a—1
i=1
Columnas (B) iy_? B _2 b-1 MSp o2 + aX Bl
. a ab b—1
j=1
Residual o AB Sustraccion (a-1DbB-1) M Sgesiqauat o2 4+ ZZ(Tﬁ)?j
(a—D(bB-1)
Total a b ab—1
5 Y
Z: Yij — ab
=1j=1

(Adaptado de Montgomery, 2004)

3.5 Procedimiento experimental

El procedimiento experimental detalla los pasos requeridos para la operacién del reactor,

que consisten en encendido, operacién del reactor para los 3 tipos de mediciones (inyeccién

central, inyeccion lateral sin vapor e inyeccién lateral con vapor), toma de muestras y apagado

del reactor. Ademés se mencionan las medidas de seguridad a tomar para la operaciéon y los

elementos de proteccién personal utilizados.

3.5.1 Listado de valvulas

La tabla 18 detalla las valvulas utilizadas en el procedimiento experimental,

separandolas de acuerdo al uso requerido en el sistema (aire, gas natural, vapor, reactor y

muestreo y salida de gases).

Tabla 16. Valvulas que constituyen el sistema experimental del reactor de flujo reciproco

Valvula Objetivo Variable
V-1 Dar paso de aire desde el compresor
V-2 Regular presion de entrada del aire hacia el controlador de flujo Al
ire
V-3 Dar paso de aire hacia inyecciones laterales
V-4 Dar paso de aire hacia inyeccién central
V-5 Primer paso de flujo de gas natural
- Gas natural
V-6 Segundo paso de flujo de gas natural
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Tabla 18. (Continuacién). Valvulas que constituyen el sistema experimental del reactor de flujo

reciproco
Valvula Objetivo Variable
V-7 Dar paso de gas natural hacia el controlador de flujo
V-8 Permitir paso de gas natural hacia inyeccién central Gas natural
V-9 Permitir paso de gas natural hacia inyecciones laterales
V-10 Permitir salida de condensado de vapor
V-11 Dar paso de flujo de vapor al sistema
V-12 Permitir paso de vapor hacia inyeccién central Vapor
V-13 Permitir paso de vapor hacia inyecciéon lateral izquierda
V-14 Permitir paso de vapor hacia inyeccion lateral derecha
V-15 Dar paso a inyeccién central izquierda
V-16 Dar paso a inyeccion central
V-17 Dar paso a inyeccién central derecha Reactor
V-18 Permitir paso de flujos hacia inyeccion lateral izquierda
V-19 Permitir paso de flujos hacia inyeccion lateral derecha
V-20 Permitir salida de gases por escape izquierdo
V-21 Permitir salida de gases por escape derecho
V-22 Dar paso del escape izquierdo hacia muestreo
V-23 Dar paso del escape derecho hacia muestreo Muestreo y salida de gas
V-24 Permitir paso de gases de escape hacia filtro de silica
V-25 Permitir paso de gases hacia la bolsa de muestreo
V-26 Dar paso de gas hacia el exterior para ambientacion

(Elaboracién propia)

3.5.2 Elementos de seguridad y EPP
Con el objetivo de asegurar una operacién con el menor riesgo de accidentes posibles, se
utilizaron algunos implementos tanto para la protecciéon personal, como para verificar las

condiciones del sistema. Estos se sefialan en la tabla 19.

Ademds de la utilizaciéon de estos implementos, se verificd que siempre estuvieran las
vias de escape despejadas en caso de eventualidades. El cumplimiento de estos requerimientos
era esencial para la operacién del reactor, por lo que esto se verifico utilizando un listado de
chequeo realizado por el alumno Pablo Requena, desarrollado para la operacion del reactor en la

puesta en marcha. Este se encuentra en el ANEXO E.
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Tabla 17. Tabla de EPP e implementos de seguridad

Elemento de proteccién personal (EPP)

Funcién

Overall

Proteger cuerpo y ropa durante la operacion.

Lentes de seguridad

Prevenir lesiones oculares.

Guantes de cabritilla

Manipular elementos que pueden lesionar las

manos.

Guantes térmicos

Manipular elementos que estén a elevadas
temperaturas.

Zapatos de seguridad

Prevenir lesiones en los pies.

Otros elementos

Funcién

Extintor

Debe estar habilitado para su uso inmediato
en caso de fuego no previsto.

Detector de fugas

Verificar que no haya escape de gas natural en

el sistema.

Atornillador y llaves.

Realizar aprietes periddicos de elementos de
sujecion para evitar fugas de gas.

Elaboracién propia
prop

Es necesario mencionar que la operacién del reactor debe hacerse con la colaboraciéon de

un ayudante, con el objetivo de permitir la manipulaciéon de las valvulas necesarias en el tiempo

debido, y también para permanecer alerta de condiciones impropias de una operacion segura.

3.5.3 Encendido del reactor

Para poner en marcha el sistema, se considerd la premisa de comenzar por los elementos

menos peligros hasta los mas peligrosos. Una vez revisada la lista de chequeo de implementos de

seguridad y aseguradas las conexiones del sistema, se procede al encendido de equipos. A

continuacién se enlista el procedimiento de encendido, considerando todos los elementos que

intervienen en las mediciones:

v" Encender el PC donde se registran los datos. Se inicia el programa DaqView, y se

verifican que las condiciones de grabacion de datos sean las requeridas (temperaturas de

termocuplas y frecuencia de mediciones). Posteriormente se comienza la grabacion.

v' Precalentar la matriz porosa mediante un soplete alimentado por gas licuado, que se

introduce por el agujero que esta entre los anillos, ubicado frente a la termocupla T3

(figura 33).
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v" Una vez alcanzadas las temperatura de 800°C en T3, se abre las valvulas V-7, V-9, V-
18, y V-21, dando paso al gas natural dentro del reactor (caudal regulado a relacién de
equivalencia igual a 1).

v' Al alcanzar T4 la temperatura de 700°C, se abre la V-3, que abre el paso del flujo de
aire al interior del reactor.

v' Una vez observada la estabilizacién de la llama mediante las temperaturas mostradas
en por el PC, se da paso a sacar el soplete del reactor y colocar el tapén que garantiza

el sellado del equipo.

Figura 33. Insercion de llama en el reactor mediante un soplete, realizado en Lab. de termofluidos de

Ing. Mecanica, UTFSM.

3.5.4 Operaciéon del reactor

En esta investigacion se utilizaron dos tipos de inyeccién para la operacién del reactor,
con lo que se buscd definir para cudl de éstas se obtiene la méxima producciéon de hidrégeno.
Cabe senalar que, utilizando como referencia los resultados obtenidos en la operacion de puesta
en marcha junto a Requena, méas los analisis del presente trabajo, se llegé a la conclusién que
sOlo la operacion con inyeccion lateral puede verse beneficiada al adicionar vapor de agua. De
todas formas se define el procedimiento utilizado para inyeccién central, y también los

resultados obtenidos.

El primer tipo de inyeccién utilizada es la inyeccién central por difusién, teniendo la
opcién de realizarla tanto con combustible (aire por el costado) o con aire (combustible por el
costado). Estas pruebas se realizaron con una razén de equivalencia y velocidad de filtracién

fijas, siendo éstas ®=2,5 y u=22 cm/s respectivamente. Ademés, utilizando los anillos para
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inyeccién que posee el reactor, se observo el comportamiento de la reaccion si se mantenia fija la
inyeccién central (valvula V-16), y también si se acompanaba el frente de combustién (abriendo

y cerrando valvulas V-15 y V-16 segin correspondia).

El otro tipo de inyeccién utilizada fue la inyeccién lateral o con premezcla, en la que los
reactantes (aire, combustible y vapor segun corresponda) se mezclan en la linea de entrada al
reactor. Para esta operacién se trabajé con una velocidad de filtracion de u=22 cm/s en
combustién sin adiciéon de vapor, variando las razones de equivalencia desde ® =1,5 hasta &
=3,5; con un delta de 0,5; y u=24,96 cm/s con adicién de vapor, operando con razones de
equivalencia desde ® =1,5 hasta ® =3; con un delta de 0,5. Para este ultimo caso se mantuvo

una razén vapor/combustible de 1:1.

Estas condiciones de trabajo, permitieron obtener perfiles de temperatura en funcién del
tiempo y velocidades de propagacién del frente de combustion. Posteriormente, mediante el
andlisis cromatografico de los gases de salida, se obtuvo las composiciones para cada una de las

condiciones utilizadas.

3.5.4.1 Con inyeccion central

Se utilizan algunas abreviaciones para dar a conocer el método de inyeccién utilizado:

o [CC: Se utiliza el anillo central para inyectar el reactivo.
e ICI: Se utiliza el anillo izquierdo para inyectar el reactivo.

e IL: Se utiliza inyeccién lateral (premezcla).

Considerando un avance del flujo en sentido A-B posterior al proceso de encendido, la
operaciéon comienza utilizando IL. Se ajustan los flujos en los controladores de aire y
combustible, para obtener la razén de equivalencia deseada, lo que provoca el avance del frente

de combustién.

A continuacién se describe el procedimiento utilizado para operar el reactor con las cuatro

condiciones propuestas:
Muestra 1: Inyeccién central fija de combustible.

v Al alcanzar T4 una temperatura maxima superior a 1100°C, se cierra la valvula V-9 y se
abre las valvulas V-8 y V-16, dando paso a la inyeccién de combustible por el centro del

reactor, ya que el frente de combustién se encuentra en la zona de ICC.
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Cuando T7 haya superado los 650°C, se cierra V-16 y V-8, y se abre V-9, con el objetivo
de cambiar a IL para empujar el frente de combustion y reiniciar la operaciéon en sentido
opuesto (B-A).

Para cambiar el sentido de la combustion se cierran V-18 y V-21, al mismo tiempo que
se abren V-19 y V-20, manteniendo IL.

Se espera que la termocupla T4 alcance una temperatura maxima mayor a 1100°C, e
inmediatamente ocurrido esto, se cierra V-9 y se abren V-8 y V-16.

Cuando T2 empiece a bajar se cambia a IL para desplazar el frente de combustion y
prepararse para el cambio de sentido a A-B. Se cierran V-8 y V-16, a la vez que se abre
V-9.

Muestra 2: Inyecciéon central mévil de combustible.

v

Desde la operacién con IL en sentido A-B, al alcanzar T3 una temperatura méaxima
superior a 1100°C, se cierra la valvula V-9 y se abre las valvulas V-8 y V-15, dando paso
a una ICI.

Cuando T3 comienza a disminuir, se cierra V-15 y se abre V-16, dando paso a una ICC.
Cuando T7 haya superado los 650°C, se cierra V-16 y V-8, y se abre V-9, con el objetivo
de cambiar a IL para empujar el frente de combustion y reiniciar la operacién en sentido
opuesto (B-A).

Para cambiar el sentido de la combustion se cierran V-18 y V-21, al mismo tiempo que
se abren V-19 y V-20, manteniendo IL.

Se espera que la termocupla T4 alcanzar una temperatura maxima superior a 1100°C, e
inmediatamente se cierra V-9 y se abren V-8 y V-16.

Una vez que T4 comience a descender, se cierra V-16 y se abre V-15, para mover a ICI.
Cuando T2 empiece a bajar, se cambia a IL para desplazar el frente de combustion y
prepararse para el cambio de sentido a A-B. Se cierran V-8 y V-15 a la vez que se abre

V-9.

Muestra 3: Inyeccién central fija de aire.

v

Desde la operacién con IL en sentido A-B, al alcanzar T4 una temperatura méaxima
superior a 1100°C, se cierra la valvula V-3 y se abren las valvulas V-4 y V-16, dando
paso a la inyeccion de aire por el centro del reactor, ya que el frente de combustion se

encuentra en la zona de ICC.
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Cuando T5 comience a disminuir, se cierra V-16 y V-4, y se abre V-3, con el objetivo de
cambiar a IL para empujar el frente de combustién y reiniciar la operacién en sentido
opuesto (B-A).

Para cambiar el sentido de la combustion se cierran V-18 y V-21, al mismo tiempo que
se abren V-19 y V-20, manteniendo IL.

Se espera que la termocupla T4 alcance una temperatura maxima mayor a 1100°C, e
inmediatamente ocurrido esto, se cierra V-3 y se abren V-4 y V-16.

Cuando T2 empiece a bajar se cambia a IL para desplazar el frente de combustion y
prepararse para el cambio de sentido a A-B. Se cierran V-4 y V-16, a la vez que se abre
V-3.

Muestra 4: Inyeccién central movil de aire.

v

Desde la operacién con IL en sentido B-A, al alcanzar T4 una temperatura méaxima
mayor a 1100°C, se cierra la valvula V-3 y se abre las valvulas V-4 y V-16, dando paso
a una ICC.

Cuando T4 comienza a disminuir, se cierra V-16 y se abre V-15, dando paso a una ICI.
Cuando T2 empiece a bajar, se cambia a IL para desplazar el frente de combustién y
prepararse para el cambio de sentido a A-B. Se cierran V-4 y V-15 a la vez que se abre
V-3.

Para cambiar el sentido de la combustion se cierran V-19 y V-20, al mismo tiempo que
se abren V-18 y V-21, manteniendo IL.

Se espera que la termocupla T3 alcance una temperatura méxima mayor a 1100°C, e
inmediatamente se cierra V-3 y se abren V-4 y V-15.

Una vez que T4 comience a descender, se cierra V-15 y se abre V-16, para mover a ICC.
Cuando T5 comience a disminuir, se cierra V-16 y V-4, y se abre V-3, con el objetivo de
cambiar a IL para empujar el frente de combustién y reiniciar la operacién en sentido

opuesto (B-A).

Cabe mencionar que la operacién realizada para la muestra 4 se hizo en sentido inverso a las

anteriores, ya que la combustiéon con inyeccién de aire por el centro se mostré inestable de

acuerdo a las temperaturas observadas.

3.5.4.2 Con inyeccion lateral sin adicion de vapor

Al igual que en el apartado anterior, se considera el procedimiento posterior al

encendido del reactor, en sentido A-B. Se ajustan los flujos en los controladores de aire y
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combustible, para obtener la razén de equivalencia deseada, lo que provoca el avance del frente

de combustién.

v' Las véalvulas que permanecen abiertas en sentido A-B son V-1, V-2, V-3, V-5, V-6, V-7,
V-9, V-18 y V-21.

v' Al alcanzar T5 la temperatura mdxima se emplea el cambio de inyeccién lateral con
sentido B-A, cerrando las valvulas V-18 y V-21, y abriendo simultdneamente las
valvulas V-19 y V-20.

v' Al alcanzar T2 la temperatura mdxima, se emplea el cambio de inyeccién lateral con
sentido A-B nuevamente, cerrando las valvulas V-19 y V-20, y abriendo

simultaneamente las valvulas V-18 y V-21.

Es necesario mencionar que para la operacién con un @ =1,5 no se observaron temperaturas
maximas que permitieran realizar el movimiento de valvulas para cambiar de sentido la
combustion, por lo que se mantuvo esta situacién por un tiempo prudente hasta comprobar la

estabilizacién de la llama.

3.5.4.3 Con inyeccion lateral y adicion de vapor

Al igual que en el apartado anterior, se considera el procedimiento posterior al
encendido del reactor, en sentido A-B. Se ajustan los flujos en los controladores de aire y
combustible, para obtener la razén de equivalencia deseada, lo que provoca el avance del frente

de combustién. Ademaés, se requiere que la caldera esté preparada.

La operacién 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.

En la operaciéon de la caldera, en primera instancia, se debe calentar el agua
desmineralizada a un rango de temperatura de 110°C - 120°C, para asegurar un flujo de vapor
durante todo el tiempo que dure la operacién. Es necesario observar si el nivel de agua que
posee la caldera es el adecuado. Para asegurar que se pueda entregar vapor de forma constante
al sistema se utiliza el variador de voltaje a la mayor potencia, con el objetivo de disminuir el
tiempo del calentamiento del agua. La caldera debe estar generando vapor antes de que se haga

el primer cambio de inyeccion.
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Las véalvulas que permanecen abiertas en sentido A-B son V-1, V-2, V-3, V-5, V-6, V7,
V-9, V-18 y V-21. Ademas de V-11, con el objetivo de acondicionar la linea de vapor y
evitar condensacion.

Cuando T2 alcanza una temperatura maxima se da el paso del vapor abriendo V-13,
produciéndose la mezcla combustible-aire-vapor en la linea, antes de ingresar al reactor.
Al alcanzar T5 la temperatura maxima se corta el paso de vapor cerrando V-13 y V-11.
Se produce el cambio de inyeccién lateral con sentido B-A, cerrando las valvulas V-18 y
V-21, y abriendo simultaneamente las valvulas V-19 y V-20. Al mismo tiempo, se abre
nuevamente V-11 para precalentar la linea.

Al alcanzar T5 su temperatura méaxima, se da el paso del vapor abriendo la vélvula V-
14.

Cuando T2 haya alcanzado su temperatura maxima, se corta el paso de vapor cerrando
V-14 y V-11.

De ser necesario, se invierte el sentido de la inyeccién cerrando las valvulas V-18 y V-21,

y abriendo simultdneamente las valvulas V-19 y V-20.

En caso de que la presién del mandémetro ubicado en la caldera sea mayor a 2 bar, se realiza

una purga abriendo la valvula V-10, estando V-11 cerrada.

3.5.5 Toma de muestras

La toma de muestras en el reactor se realiza posterior a una etapa de ambientacién de la

linea, en la que se pretende saturar la seccién correspondida entre las valvulas V-24 y V-26,

incluyendo los filtros FT-3 y FT-4, ademas de la bolsa de muestreo. Esta saturacién se describe

en base al desplazamiento del frente de combustién desde A hasta B.

v

v

Al alcanzar T2 su temperatura méxima, se da el paso a los gases de escape a la linea
abriendo las vélvulas V-23 y V-24.

El primer objetivo es saturar la botella de los filtros, por lo que se debe hacer circular un
volumen mayor al que permanece dentro de ésta. Se abre la valvula V-25 y se llenan las
jeringas de succién. Luego se cierra V-25 y se abre V-26, con lo que se expulsa el gas
succionado por las jeringas. Se cierra V-26 y se repite el proceso de succion por lo menos
8 veces, con lo que se asegura la circulacién adecuada del gas.

Posterior a la ambientacion de la linea se debe ambientar la bolsa. Se abre V-25 y se
succiona un volumen de gas, llenando las jeringas. Luego se cierra V-25 y se gira la
valvula de apertura de la bolsa de muestreo. Se traspasa el volumen succionado hacia la

bolsa y cierra la valvula de esta. El proceso se repite hasta llenar la bolsa de forma
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adecuada. Una vez cumplido esto, con la valvula de la bolsa abierta y manteniendo V-25
cerrada, se abre V-26 y se expulsa todo el gas contenido en la bolsa.

v' Se cierra V-26 y se espera el cambio de sentido de la combustién, ya que la muestra se
toma desde B hasta A.

v" Cuando T5 alcance su temperatura méxima se repiten los pasos para la saturacion, pero
esta vez abriendo V-22 en lugar de V-23.

v' Esta saturacién no necesariamente debe extenderse como la anterior, ya que cuando T3

alcance su valor maximo se comienza con la toma de muestras.
Operacién con inyeccion central

En base al procedimiento de operacién con inyeccién central, las muestras siempre
fueron tomadas verificando que el frente de combustién se encuentre atravesando la termocupla
T3, en sentido de flujo B-A, ya sea para inyeccion fija o inyecciéon mévil. Ademaés, la
ambientacién para estas muestras es realizada cuando comienza la inyeccién central, es decir,
con T4 méximo cuando la inyeccion es fija (sentido A-B o B-A), y T4 en sentido B-A o T3 en

sentido A-B cuando la inyeccién es mévil.

v' El procedimiento es similar al de ambientacién de la bolsa. Estando V-22 y V-24
abiertas, se abre V-25 cuando la termocupla T3 alcanzd su maximo valor, y se comienza
a succionar el gas con las jeringas. Cuando éstas estén llenas, se cierra V-25 y se abre la
valvula de la bolsa. Posteriormente se inyecta el volumen contenido en las jeringas y se
cierra la valvula de la bolsa de muestreo.

v Se repite el procedimiento de succién y llenado hasta que la bolsa alcanza un volumen
adecuado. Se cierra V-25 y se espera a que se complete el avance del frente de

combustion.
Operacién con inyeccion lateral sin adicién de vapor

La toma de muestras en estas condiciones es similar a lo explicado anteriormente, con la
salvedad de que la ambientacion del sistema comienza en TH con valor maximo o T2 con valor
méximo (en sentido de operaciéon B-A o A-B respectivamente). Esto ya que no hay cambio de

valvulas en la inyeccion lateral.

Operaciéon con inyeccién lateral y con adicién de vapor
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En estas condiciones ocurre lo mismo que el muestreo sin adiciéon de vapor. Sin embargo,
esto debe ser realizado con mayor rapidez, ya que la adicion de vapor aumenta la velocidad del

frente de combustién.

3.5.6 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 y el computador.

Este procedimiento se realiza desde los elementos mas peligrosos hasta los menos

peligrosos.

v' Se desconecta la caldera generadora de vapor de la corriente eléctrica, y se cierran las
valvulas que entregan vapor al sistema, abriendo inmediatamente V-10 para purgar el
vapor que quede.

v' Se cierra las vélvulas V-1, V-2, restringiendo el paso de aire al reactor y se apaga el
COMPresor.

v' Se cierra las valvulas V-5, V-6 y V-7 que dan paso al combustible, esperando que la
lectura del controlador de flujo indique 0 1/min.

v Se detiene la grabacién del programa DaqView y se apaga el computador.

v Se espera que el mandémetro de la linea de aire indique 0 bar.

v Se deja enfriar el reactor sin que ningin gas fluya dentro ya que las variaciones rapidas
de temperatura vuelven fragil el material.

v Se apagan los controladores de flujo.

v' Se apaga el detector de gases.

3.6 Analisis de gases

La cromatografia de gases es una técnica analitica que permite la separaciéon de mezclas
de compuestos facilmente volatilizables y térmicamente estables en sus componentes
individuales. La muestra es desplazada por medio de una fase mévil (gas portador para
cromatografia de gases) a través de una fase estacionaria con la que es inmiscible, la que se

encuentra dentro de columnas o una superficie solida.

La figura 34 muestra un esquema del funcionamiento de un cromatégrafo de gases,

senalando los elementos principales en su funcionamiento.
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Figura 34. Esquema de funcionamiento de cromatdégrafo de gases

(Corsico et al., 2013)
Inyeccién de la muestra

La inyeccién de la muestra se realiza cuidando de introducir un volumen adecuado para
la correcta lectura. Este volumen debe ser previamente definido mediante curvas de calibracién
para el compuesto a analizar. Para introducir la muestra al cromatégrafo se utilizan
microjeringas para muestras liquidas o gaseosas, las que permiten inyectar a través de un
septum que conecta hacia una cdmara de vaporizacion situada en la cabeza de la columna

cromatografica.
Gas portador

Corresponde a la fase estacionaria del sistema, y su tnico objetivo es transportar el
analito a través de las columnas que contienen la fase estacionaria, debiendo ser inerte ante esta
y también ante la propia muestra. Los gases utilizados principalmente son helio, nitrégeno e
hidrégeno. La eleccién del gas portador se determina por una serie de factores relacionados con
el tipo de detector, eficiencia de la separacién y velocidad. El hidrégeno es el gas portador ideal
para la mayoria de compuestos debido a su baja viscosidad, aumentando la velocidad de
arrastre. Sin embargo, su alto costo y el cuidado que se necesita para su manejo lo hacen una

alternativa utilizada tnicamente en casos especificos. Para el caso de estudio, se requiere la
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utilizacion de helio para los compuestos carbonados, y nitrégeno para la cuantificacién del
hidrégeno, debido a que la diferencia de conductividad térmica entre estos compuestos es
mayor, mejorando el rango de visibilidad de la banda. Es importante ademés que el gas
portador sea suministrado al equipo de forma continua y correcta, por lo que generalmente se

adicionan herramientas como caudalimetros, manémetros y reguladores de presién.
Columna y horno

En la cromatografia de gases (GC) se pueden emplear 2 tipos de columnas: capilares y
empacadas. Las columnas capilares son tubos delgados recubiertos internamente por material
adsorbente, mientras que las columnas son méas gruesas y estan rellenas de este tipo de material.
El largo de las columnas puede variar entre 2 y 50 metros, y los materiales utilizados en su
fabricaciéon pueden ser acero inoxidable, silice fundido, vidrio o teflon. Un pardametro
fundamental para la eleccién de la columna es la temperatura de ebullicién de los compuestos
presentes en la muestra. Esto hace necesario que la operacién se lleve a cabo dentro de un horno
de temperatura controlada, que permita ademdas la implementacion de programas de
calentamiento para el caso de analitos que requieran alcanzar diferentes temperaturas para su

ebullicion.

Para el caso de estudio se emplean 2 columnas empacadas en serie, las cuales se detallan

en el capitulo 3, al igual que el programa de temperaturas del GC.
Detector

Un detector ideal debe tener las siguientes caracteristicas: amplio intervalo de
temperaturas de trabajo, tiempo de respuesta corto, adecuada sensibilidad, buena estabilidad,
manejo sencillo, no destructivo, entre otras. Sin embargo, no existe el detector que cumpla a
cabalidad al dia de hoy con todos estos requerimientos. Lo que si existe es una amplia variedad
de detectores, utilizados de acuerdo al tipo de compuesto a analizar. Los mas utilizados son el
de detector de ionizacién de llama (FID) y el detector de conductividad térmica (TCD), entre
muchos otros. Una ventaja del detector de conductividad térmica es que no necesita gases

auxiliares para su funcionamiento, utilizando el propio gas portador.

El detector utilizado en el presente trabajo es un TCD de filamento tnico, el cual se
basa en el cambio de conductividad térmica de la corriente de gas, ocasionado por la presencia
de moléculas de analito. El sensor de este detector es calentado eléctricamente por una potencia

eléctrica constante, alcanzando una temperatura que depende de la conductividad térmica del
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gas. Para el caso de detectores de filamento tnico, tanto el gas portador como el analitico se
hacen pasar alternadamente por una celda ceramica de deteccién que contiene este filamento.
Este filamento entrega una senal eléctrica proporcional a la diferencia entre la conductividad
eléctrica de ambos gases. La figura 35 muestra un esquema general del funcionamiento de un
detector TCD.

Controd Cero

Energia é rabador
Detector
Gas portador Muestra + gas portadaor
desde la columna esde la columna analitica

de referencia

Figura 35. Esquema de cromatégrafo con detector TCD

(Fuente: Abell6 Linde S.A.)

El cromatégrafo de gases utilizado en el anélisis de las muestras del presente trabajo se

presenta en la figura 36.

Figura 36. Cromatdgrafo de gases marca Perkin Elmer, modelo Clarus 580. Lab. de termodinamica,
Depto. Ing. Mecanica UTFSM
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Ademss, la figura 37 muestra las conductividades térmicas de los gases participantes del

andlisis realizado en el presente trabajo, lo que permite determinar que el helio es un gas

portador adecuado para todos los compuestos carbonados, mientras que el nitrogeno es

conveniente para la detecciéon del hidrégeno.

Conductividad térmica [mW /m-K]
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———
0 T T T T
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Temperatura®C
e Helio e Nitrdgeno === Hidrogeno === \onéxido de C === Dijxido de C Metano

Figura 37. Conductividad térmica de gases portadores y gases de muestra

(NIST, 2017)

3.7 Procedimiento de simulacion con Aspen HYSYS

Aspen HYSYS permite la simulaciéon de procesos a distintos niveles, teniendo un mejor

aprovechamiento en aplicaciones de la industria pesada, otorgando acceso incluso a evaluaciones

que impliquen una optimizaciéon econémica.

Sin embargo, HYSYS también se ha probado en diferentes estudios para simular ciertos

procesos a escala piloto. Es por esto que su aplicacion en el presente trabajo permite obtener

resultados que sirven como un punto de comparacién para los resultados obtenidos de forma

experimental, utilizando los pardametros que modelen el sistema de forma adecuada.
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3.7.1 Preparacién de paquete de datos y reacciones

El primer paso consiste en anadir la lista de componentes al sistema. Los
componentes que se anaden corresponden a los que participan del mecanismo de reaccién
seleccionado, siendo estos Hy, CO, CO,, CHy, O, Ny y H2O. La pestana que se despliega en

pantalla se observa en la figura 38.
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Figura 38. Adiciéon de componentes de la reaccién en software Aspen HYSYS

Ademas de la eleccién de los componentes es necesario anadir un paquete de propiedades
termodindmicas que se adectie al proceso a simular. Para aplicaciones donde participan
hidrocarburos, el paquete mas utilizado corresponde al de Peng-Robinson. La eleccion de este

parametro se aprecia en la figura 39.

Luego, es necesario anadir las reacciones quimicas que participan en la modelacion. El
modelo de combustion parcial utilizado implica la adicién de 3 reacciones cinéticas (Modelo de
Dobrego et al, 2008), por lo tanto se debe elegir esta opcién al momento de anadir los

parametros, como se muestra en la figura 40.

Para anadir los parametros cinéticos de las reacciones se debe abrir una de las reacciones
creadas, que por defecto aparecen como “Rxn-1, 2 o 3”. La adicién de parametros se realiza
afladiendo primeramente los componentes que participan en la reaccién, luego se anaden los

coeficientes estequiométricos, diferenciando reactivos (signo negativo) y productos (signo
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positivo). Ademds se debe mencionar el orden que tiene el componente en la reaccién

(informados en las ecuaciones 2.28, 2.30 y 2.32). Finalmente se afiaden los parametros A, E y b,

correspondientes a los pardmetros de Arrhenius informados en el capitulo 2.5. Esto se observa

en la figura 41.
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Figura 39. Adicion de paquete de propiedades termodinamicas en

@ Reactions

~Reactant Source

@ Hysys
) AspenProperties

Conversion

Equilibrivum
Heterogeneous Catalytic
Kinetic

Simple Rate

Add Reaction

software Aspen HYSYS

Figura 40. Eleccién de reacciones cinéticas para simulacién con software Aspen HYSYS
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(F' Kinetic Reaction: Rxn-1 — O *x

- Stoichiometry and Rate Info - Basis
Component Male Wt. Staich Coeff Fwd Order Rev Order Basis Mole Fraction
Methane 16,043 1,000 1,00 0,00 Base Component Methane
Oxygen 32 000 1,000 100 0.00 Ruxn Phase VapourPhase
o 28011 1,000 0.00 0,00 Min. Temperature -273,1C
H20 18,015 1,000 0,00 0,00 Max Temperature 3000 C
Hydrogen 2016 1,000 000 0,00 . .
**Add Comp™* Basis Units ‘ v|
Rate Units ‘kamofefmi—s '|
 Forward Reaction ——— ~ Reverse Reaction
A 1,6000e+019 A <empty>
E 4,9055e+005 E' <empty>
1] 0.00000 b' <emply>
~Equation Help
r = k*f(Basis) - k'™f(Basis)
k= A*exp{-E/RT}*T"b
k' = A'*exp{-E' /RT}*T"b'
Tin Kelvin

Balance Error 0,00000

Reaction Heat (25 C) -2,82+05 kl/kgmole

Figura 41. Adicién de parametros cinéticos de las reacciones en software Aspen HYSYS

Cabe senalar que, de acuerdo al modelo utilizado, la primera reaccién corresponde a una
conversién, por lo que unicamente posee parametros de reaccion directa. Por otra parte, las
siguientes dos reacciones son de equilibrio, por lo que se deben incluir también los parametros

de reaccion reversa.

3.7.2 Diagrama del proceso

El diagrama utilizado para la simulacién se realizé de acuerdo a las opciones que
permiten aproximarse lo méximo posible al sistema experimental. Esto incluye la utilizacién de
corrientes de flujo para el combustible, aire y vapor, mezcladores de flujo y equipos de
intercambio de calor. Para simular el reactor de medio poroso se utilizé6 un reactor de flujo
pistén, que permite la inclusiéon de cinéticas de reaccién, y un flujo de energia térmica que
simula el calor entregado por el medio poroso al flujo de premezcla. Estos equipos se anaden

utilizando la paleta de herramientas de HYSYS (figura 42).

Si bien el sistema definido para la simulacién no apunta hacia la operacién de un reactor

de combustion filtrada unidireccional o de flujo reciproco, se debe recordar que la diferenciaciéon
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principal corresponde a que este iltimo permite adicionar una mayor cantidad de energia
térmica almacenada por el medio poroso hacia la corriente de premezcla, lo que convierte el
sistema en la modelacién de un reactor genérico de combustion filtrada, ya que el flujo térmico
se describe como una variable a ingresar, cambiando la temperatura de la premezcla a la

entrada del reactor, y por ende la composicién del gas producido.

@ Palette =

F@X
= | =

Upstream Refining

O
X

Custom Dynamics

Common Columns

[

R e[

=

SENE0 e
A0

& 0 8l 2 |§ U 4

@] BN )
2/E

Figura 42. Paleta de herramientas para diseno de procesos en software Aspen HYSYS

Finalmente, el diagrama del proceso queda definido como se muestra en la figura 43. Se
puede apreciar que el vapor es inyectado a un mezclador posterior al precalentamiento de los
reactivos. Esto se realiza con el objetivo de evitar condensacion en la linea de premezcla, ya que

el vapor ingresa a 110°C, mientras que el resto de reactivos lo hacen a temperatura ambiente.
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Figura 43. Proceso de combustién filtrada simulado en software Aspen HYSYS

3.7.3 Corrientes utilizadas

De la figura 44 a la 47, y de la tabla 20 a la 23 se detallan las condiciones principales de
las corrientes del proceso, anadidas al software de simulacién. Estas condiciones tratan de
replicar las utilizadas durante el trabajo experimental, con el fin de realizar un analisis

comparativo entre resultados.

Flujo de aire

FD Material Stream: Aire - O X
Worksheet | Attachments Dynamics]
Worksheet Stream Name Aire Vapour Phase
[ Conditions || Vapour/ Phase Fraction 1,0000 1,0000
Properties Temperature [C] 20,00 20,00
Composition Pressure [kPa] 2013 2013
ge”tzleG:rsnF::sda Molar Flow [kgmole/h] 2,280e-002 2,280e-002
K Value Y Mass Flow [kg/h] 0,6578 0,6578
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 7,604e-004 7,604e-004
Notes Molar Enthalpy [k)/kgmole] -1624 -1624
Cost Parameters Molar Entropy [k)/kgmole-C] 1455 1455
Normalized Yields | Heat Fow [ki/h] -3,704 -3704
Lig Vol Flow @Std Cond [m3/h] 0,5387 0,5387
Fluid Package Basis-1
Utility Type

- —
[ Delete | [ Define from Stream... ] mz’

Figura 44. Condiciones del flujo de aire en software Aspen HYSYS
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Tabla 18. Datos de entrada para flujo de aire en software Aspen HYSYS

Condiciones de entrada Unidades
Presién 201,3 [kPal
Temperatura 20 °C
Flujo molar (depende de @) 0,0200 - 0,0299 [kmol /h]

Composicion

N2:0,79; 02:0,21

[

Flujo de biogas

FD Material Stream: Biogas

Worksheet | Attachments Dynamicsl

Worksheet Stream Name Biogas
Conditions Vapour / Phase Fraction 1,0000
Properties Temperature [C] 20,00
Composition Pressure [kPa] 2013
ge"ti‘lec’:;F:::’a Molar Flow [kgmole/h] 1,250e-002
RIRR Y| Mass Flow [kg/h] 0,2005
User Variables Std Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 6,698e-004
Notes Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -7.512e+004
Cost Parameters | | Molar Entropy [k)/kgmole-C] 1771
Normalized Yields| Heat Flow [k//h] 9390

Lig Vol Flow @Std Cond [m3/h] 0,2948
Fluid Package Basis-1
Utility Type

Vapour Phase
1,0000

20,00

2013
1,250e-002
0,2005
6,698e-004
-7,512e+004
1771

-939,0
0,2948

[ Delete I [ Define from Stream... J

Figura 45. Condiciones del flujo de biogas en software Aspen HYSYS

Tabla 19. Datos de entrada para flujo de biogas en software Aspen HYSYS

Condiciones de entrada Unidades
Presién 201,3 [kPal
Temperatura 20 °C
Flujo molar (depende de ®) 0,0049 - 0,0125 [kmol /h]

Composicion

CH4:[0,5 - 1,0]; COQI[O - 0,5]

[
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Flujo de vapor

ﬂ‘ Material Stream: Vapor

Worksheet | Attachments | Dynamics

Worksheet Stream Name Vapor
[ Conditions || Vapour/ Phase Fraction 1,0000
Properties Temperature [C] 110,0
C‘_’"‘P"SitiO" Pressure [kPa] 101,3
gé'zf.f:f:ffa Molar Flow [kgmole/h] 0,0000
i Y| Mass Flow [kg/h] -0,0000
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 0,0000
Notes Molar Enthalpy [k)/kgmole] -2,390e+005
Cost Parameters Molar Entropy [kJ/kgmole-C] 1821
Normalized Yields Heat Flow [k)/h] -0,0000
Lig Vol Flow @Std Cond [m3/h] 0,0000
Fluid Package Basis-1

Utility Type

Vapour Phase
1,0000

110,0

1013

0,0000
0,0000
0,0000
-2,390e+005
1821

0,0000
0,0000

A TE————
e

[ Delete ] I Define from Stream... J

Figura 46. Condiciones del flujo de vapor en software Aspen HYSYS

Tabla 20. Datos de entrada para flujo de vapor en software Aspen HYSYS

Condiciones de entrada Unidades
Presién 101,3 [kPal
Temperatura 110 °C
Flujo molar (depende de K/.) 0 - 0,0077 [kmol /h]
Composicién H,0=1 []

Flujo térmico

Tabla 21. Datos de entrada de flujo térmico suministrado a la premezcla en software Aspen HYSYS

Condiciones de entrada Unidades
Flujo térmico 1500 - 2500 [kJ/h]
Tipo de servicio Fuego directo -
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#) Energy Stream: Calor MP - O X

Stream [ Unit Ops l Dynamics ] Stripchart | User Variables ]

-Properties
Stream Name Calor MPI
Heat Flow [kJ/h] 1000
Ref. Temperature [C] <empty>
Utility Type Fired Heat (2000)
Utility Mass Flow [kg/h] 06250

[ R —]
I Delete | & m

Figura 47. Condiciones del flujo de calor suministrado a la premezcla en software Aspen HYSYS

3.7.4 Equipos utilizados
A continuaciéon se detallan los equipos utilizados en el diseio del diagrama de

simulacién, donde se anexan las corrientes empleadas en el funcionamiento de cada uno.
Mezcladores MIX-100 y MIX-101

El mezclador MIX-100 (figura 48) se encarga de mezclar las corrientes de biogas y aire a
la entrada del proceso, favoreciendo la difusion molecular en el proceso. El flujo resultante es
entregado al intercambiador de calor E-100. Por otra parte, el mezclador MIX-101 (figura 49) es
utilizado para el anadir vapor de agua a la reaccién, mezcldndolo con la corriente de biogas y

aire, previamente calentadas por el intercambiador de calor E-100.
Intercambiador de calor E-100

El intercambiador de calor E-100 (figura 50) es utilizado para precalentar la premezcla
de reactivos, utilizando el flujo de energia térmica. De esta forma se simula el efecto térmico
generado por la matriz porosa en el interior del reactor, donde los gases llegan calientes a la
zona de reaccién. La premezcla caliente va hacia el mezclador MIX-101 para anadir el flujo de

vapor de agua.

94



B Mixer: MIX-100 - [m] X

Design | Rating | Worksheet | Dynamics |
Desion Neme  MIX-100
Connections
Parameters
User Variables >
Notes
> S
2 g _—
> /
Inlets Outlet—
Aire [Premezcta -]
Biogas _
<< Stream >> M
| Basis-1 S

[Z] Ignored

Figura 48. Entradas y salidas del mezclador MIX-100 en software Aspen HYSYS

FD Mixer: MIX-101 - ] X
Design | Rating | Worksheet | Dynamics |
Design Neme  MIX-101
Connections
Parameters 3
User Variables
Notes
_—
——
Inlets Outlet
Vapor ‘ Premezcla caliente v
Premezcla SV .
<< Stream >> Fluid Package
| Basis-1 -

[ e | I

Figura 49.Entradas y salidas del mezclador MIX-101 en software Aspen HYSYS

Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynarmics |

Fluid Package

Basis-1 M

Design Name E-100
Connections
Parameters
User Variables Inlet Energy
Notes
[ Premezca - Calor MPI -
D —
Outlet

Premezcla caliente -

s

Figura 50. Entradas y salidas del intercambiador de calor E-100 en software Aspen HYSYS
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Reactor de flujo piston PFR-100

Se elige un reactor de tipo flujo piston PFR-100 (figura 51) para simular la reaccién de

combustion filtrada, ya que permite la inclusién de parametros cinéticos, a diferencia de otros

equipos donde los resultados se basan en condiciones ideales de combustion. Ademas, es posible

incluir ciertos aspectos que permiten aumentar la semejanza con el reactor real, como sus

dimensiones, nimero de tubos, relleno de los tubos, fraccién de hueco del relleno, conductividad

térmica, etc.

D Plug Flow Reactor: PFR-100 - Set-1

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |

Design
Connections
Parameters
Heat Transfer
User Variables
Notes

Name  PFR-100

Inlets

Premezcla caliente
<empty>

—

Energy (Optional)

»

Outlet

Gas de sintesis

Fluid Package

| Basis-1

oo | |, -

m

Figura 51. Entradas y salidas del reactor PFR-100 en software Aspen HYSYS

En las figuras 52 y 53 se puede observar que los datos ingresados corresponden a los

utilizados de forma experimental en el sistema. También se observa que el paquete de reacciones

mencionado anteriormente se encuentra incluido.

D Plug Flow Reactor: PFR-100 - Set-1

| Design | Reactions | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |

Reactions
Overall
Details
Results

-Reaction Info

Reaction Set Set-1

Initialize segment reactions from:

O Current ) Previous ® Re-init
Number of Segments 20
Minimum Step Fraction 1,0e-06
Minimum Step Length 3,050e-007 m

~Catalyst Data
Particle Diameter 3,000e-007 m
Particle Sphericity 0,500
Solid Density 4100 kg/m3
Bulk Density 676,5 kg/m3
Solid Heat Capacity 0,8700 kJ/kg-C

boce | I, -

Figura 52. Comprobacién de set de datos de reacciones y caracteristicas del relleno en software Aspen

HYSYS
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D Plug Flow Reactor: PFR-100 - Set-1

[ Design | Reactions | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics

Rating
Sizing
Nozzles

Tube Dimensions

Total Volume
Length

Diameter
Number of Tubes
Wall Thickness

3,833e-004 m3
03050 m
4,000e-002 m
1

5,160e-003 m

~Tube Packing

Void Fraction
Void Volume

0,835
3,200e-004 m3

bece | I '+

Figura 53. Dimensionamiento del reactor en software Aspen HYSYS

En la tabla 24 se aprecian los valores ingresados en la simulacién con el software Aspen

HYSYS para los distintos parametros que constituyen el reactor seleccionado.

Tabla 22. Datos de entrada para modelacién del reactor PFR-100 en software Aspen HYSYS

Reactor
Parametro Valor Unidad
Longitud 0,305 [m]
Didmetro 0,04 [m]
Numero de tubos 1 -
Espesor de pared 5,16-107 [m]
Relleno
Parametro Valor Unidad
Didmetro de particula 3,0-107 [m]
Esfericidad de particula 0,5 []
Densidad del s6lido 4100 [kg/m?]
Densidad del relleno 676,5 kg/m?
Capacidad calorifica 0,87 [kJ/kg°C]
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CAPITULO 4

Resultados y Discusion
4.1 Resultados experimentales

4.1.1 Velocidad de frente de combustion y perfiles de temperatura

4.1.1.1 Inyeccion central (Con difusion)

Se analizaron 4 casos, en los cuales los gases producidos provenian de la inyeccién central de
aire o de combustible, y a su vez, si esta inyeccién permanecia fija o acompanaba el frente de
combustién. Estos ensayos se realizaron considerando un valor fijo de $=2,5 y una velocidad de

filtracién vie=22 [cm/s].

En el ANEXO F se muestra el perfil de temperaturas registrado durante la operacién con
inyeccién central, y se indica el momento en el que se toman las muestras. La medicién
comenzé cuando se logrd la estabilizacion del sistema, aproximadamente a los 3880 segundos del

inicio de la toma de datos.

Se puede apreciar que las muestras se obtuvieron cuando el frente de combustién coincide
con la termocupla posterior a la termocupla central, siendo la direccién del movimiento aguas

abajo. Las muestras extraidas se identifican como:

e MI: Inyeccién central fija de combustible, tomada en el paso 4.
e M2: Inyeccién central mévil de combustible, tomada en el paso 6.
e Ma3: Inyeccién central fija de aire, tomada en el paso 8.

e M4: Inyeccién central mévil de aire, tomada en el paso 11.

En las figuras 54 a 57 y en las tablas 25 a 28 se presentan las velocidades de frente de
combustién y perfiles de temperatura obtenidos para cada uno de los casos. Cabe mencionar que
las velocidades del frente de combustién consideran tdnicamente los instantes donde fue posible
mantener la inyeccién central, por lo que se rescatan los resultados obtenidos para los tramos

T3-T4 y T4-T5 para el flujo en direccién A-B; y T4-T3 y T3-T2 en direccién B-A.
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Inyeccion central fija de combustible

1400
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100 =

T1
/ Vie.12 ! Vet ; —T2

[
| |

T3
— T4
—T5
——T6

Temperatura (°C)

ICFC paso 3 ICFC paso 4
5500 6000 6500 /7000 7500

Tiempo (s)

Figura 54. Perfil de temperaturas inyeccién central fija de combustible versus tiempo

Tabla 23. Velocidades de filtracién y temperaturas maximas para inyeccién central fija de combustible

Paso Ve, T2-T3 Ve, T3-T4 Vitc,T4-T5 Ve, prom Tméx Tﬁézm
[mm/s] | [mm/s] [mm/s] [mm/s] °C °C

A-B - - 0,376 0,376 1337,92 1191,81

B-A 0,299 0,321 - 0,310 1265,70 1168,68
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Inyeccion central mévil de combustible

Temperatura (°C)
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Figura 55. Perfil de temperaturas inyeccion central mévil de combustible versus tiempo

Tabla 24. Velocidades de filtraciéon y temperaturas maximas para inyeccion central moévil de

combustible
Paso Vic, T2-T3 Vic,T3-T4 Vic,T4-T5 Vic,prom Tnax Tﬁzrél;m
[mm /s] [mm/s] [mm /s] [mm /s] °C °C
A-B - 0,156 0,510 0,333 1360,75 1248,01
B-A 0,340 0,357 - 0,349 1323,78 1255,56
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Inyeccion central fija de aire

Temperatura (°C)

150
1400
1300
1200
1100
1000
900
800
700
600
500
400
300
200
100

fc,12

ICFC paso 7

ICFC paso 8

9000

9500 1

000 1

Tiempo (s)

0500

11000

—T1
—T2

T3
— T4
—T5
——T6

Figura 56. Perfil de temperaturas inyeccién central fija de aire versus tiempo

Tabla 25. Velocidades de filtracién y temperaturas maximas para inyeccién central fija de aire

Paso Vic, T2-T3 Ve, T3-T4 Vitc, T4-T5 Vic,prom Tméx Tf,g;m
[mm/s] [mm/s] [mm /s] [mm /s] °C °C

A-B - - 0,216 0,216 1333,10 1245,14

B-A - 0,249 - 0,249 1292,66 1142,23
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Inyeccion central mévil de aire

Tabla 26

150
1400 i V.., : Cambio a A-B
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Figura 57. Perfil de temperaturas inyeccién central mdvil de aire versus tiempo

. Velocidades de filtracion y temperaturas maximas para inyeccién central mévil de aire

Paso Ve, T2-T3 Ve, T3-T4 Vi, T4-T5 Vitc,prom Tméx Tf,:;;m
[mm/s] [mm/s] [mm/s] [mm/s] °C °C

A-B 0,284 0,131 - 0,208 1311,80 1213,47

B-A - 0,190 - 0,190 1259,74 1211,52

102



4.1.1.2 Inyeccion lateral (con premezcla) sin adicion de vapor

+ Razdén de equivalencia $=1,5

Para este valor de ® se produjo un estancamiento del frente de combustién. Se observd que
posterior al encendido del reactor (que se realiza en una zona cercana a la termocupla 3), el
frente se desplaz6 hacia el extremo de inyeccién correspondiente al paso B-A, manteniéndose

relativamente constante en esta zona. El registro de temperaturas se puede apreciar en la figura
58.

130
1200) T
1100
1000
900
800
700
600
500
400
300

Temperatura °C

—T2
— T3
2009 T4
100 —1T5

50 500 750 7000 1250 1500 1750
Tiempo [s]

Figura 58. Perfil de temperaturas ®=1,5 (sin vapor) con inyeccién lateral

Las temperaturas maximas apreciables para esta razén de equivalencia se informan en la
tabla 29.

Tabla 27. Velocidad de filtracién y T promedio en paso B-A para ®=1,5 (sin vapor) con inyeccién

lateral
Paso T2 max T3 nax T4 ax TS5 max T prom Vic prom
°C °C °C °C °C [mm/s]
A-B - - - - - -
B-A 573,61 798,86 1059,14 1244,46 - -
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+ Razén de equivalencia $=2

Desde ®=2 en adelante se pudo observar que el frente de combustién se desplazaba aguas
abajo. Los siguientes graficos (figuras 59 a 66) muestran el perfil de temperaturas de cada

termocupla para cada paso segun la posicion del frente de combustion, estando la posicion cero

situada al extremo izquierdo del reactor.

1400 — T2
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1200 T4
—T5
1000
©
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3 800
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Q
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400
200
100 200 300
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Figura 59. Perfil de temperaturas en paso A-B de ®=2 (sin vapor) con inyeccién lateral
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Figura 60. Perfil de temperaturas en paso B-A de ®=2 (sin vapor) con inyeccién lateral
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Ademas desde la tabla 30 a la 33 se muestran las temperaturas maximas alcanzadas para

cada termocupla, temperatura promedio de la operacion y velocidad promedio del frente de

combustion.

Tabla 28. Velocidad de filtracién y T promedio para ®=2 (sin vapor) con inyeccién lateral

Paso T2 max T3 max T4 nax T5 max T prom Vic prom
°C °C °C °C °C [mm /s]
A-B 1164,81 1360,83 1282,60 1219,95 1257,05 0,135
B-A 1219,38 1323,42 1295,22 1286,64 1281,16 0,187
+ Razén de equivalencia $=2,5
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9
©
5 800
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@
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400
200
100 200 300
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Figura 61. Perfil de temperaturas en paso A-B de ®=2,5 (sin vapor) con inyeccién lateral
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Figura 62. Perfil de temperaturas en paso B-A de ®=2,5 (sin vapor) con inyeccién lateral

Tabla 29. Velocidad de filtracién y T promedio para ®=2,5 (sin vapor) con inyeccién lateral

Paso T2 max T3 max T4 ax TS5 max T prom Vi prom
°C °C °C °C °C [mm/s]
A-B 1270,33 1329,90 1261,41 1218,27 1269,98 0,223
B-A 1246,77 1297,18 1273,10 1270,48 1271,88 0,220
+ Razén de equivalencia =3
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Figura 63. Perfil de temperaturas en paso A-B de ®=3 (sin vapor) con inyeccién lateral
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Figura 64. Perfil de temperaturas en paso B-A de ®=3 (sin vapor) con inyeccién lateral

Tabla 30. Velocidad de filtracién y T promedio para ®=3 (sin vapor) con inyeccién lateral

Paso T2 max T3 max T4 ax TH max T prom Vi prom
°C °C °C °C °C [mm/s]
A-B 1255,71 1304,10 1235,69 1196,76 1248,06 0,303
B-A 1229,43 1270,79 1251,08 1240,93 1248,06 0,290
+ Razoén de equivalencia & =3,5
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Figura 65. Perfil de temperaturas en paso A-B de ®=3,5 (sin vapor) con inyeccién lateral
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Figura 66. Perfil de temperaturas en paso B-A de ®=3,5 (sin vapor) con inyeccién lateral

Tabla 31. Velocidad de filtracién y T promedio para ®=3,5 (sin vapor)

Paso

T2 max T3 max T4 nax TS5 max T prom Vic prom

°C °C °C °C °C [mm /s]
A-B 1204,83 1283,92 1218,29 1187,72 1223,69 0,356
B-A 1246,73 1257,53 1235,55 1229,24 1242,26 0,344

4.1.1.3 Inyeccion lateral (Con premezcla) con adicion de vapor

+ Razoén de equivalencia $=1,5

Para este valor de ®, al igual que en el caso anterior, no se produjo avance del frente de

combustién. Se observé que posterior al encendido del reactor (que se realiza en una zona

cercana a la termocupla 3), el frente se desplazé hacia el extremo de inyeccion correspondiente

al paso B-A, manteniéndose relativamente constante en esta zona. El registro de temperaturas

se puede apreciar en la figura 67.
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Figura 67. Perfil de temperaturas en paso B-A de $=1,5 (con vapor) con inyeccién lateral

Las temperaturas maximas apreciables para esta razén de equivalencia se informan en la

tabla 34.

Tabla 32. Velocidad de filtracién y T promedio para ®=1,5 (con vapor) con inyeccién lateral

Paso T2 max T3 max T4 s TS5 max T prom Vic prom
°C °C °C °C °C [mm /s]

A-B - - - - - -

B-A 519,43 707,28 897,93 1088,16 - -

+ Razoén de equivalencia =2

Del mismo modo, desde =2 en adelante se pudo observar que el frente de combustion se

desplazaba aguas abajo. Los siguientes graficos (figuras 68 a 73) muestran el perfil de

temperaturas de cada termocupla para cada paso segin la posicién del frente de combustion,

estando la posicion cero situada al extremo izquierdo del reactor.
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Figura 68. Perfil de temperaturas en paso A-B de ®=2 (con vapor) con inyeccién lateral
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Figura 69. Perfil de temperaturas en paso B-A de ®=2 (con vapor) con inyeccién lateral

Ademas se de la tabla 35 a la 37 se muestran las temperaturas méaximas alcanzadas para

cada termocupla, temperatura promedio de la operacion y velocidad promedio del frente de

combustion:
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Tabla 33. Velocidad de filtracién y T promedio para ®=2 (con vapor) con inyeccién lateral

Paso T2 max°C T3 max T4 nax T5 max T prom Vi prom
°C °C °C °C [mm/s]
A-B 1165,91 1281,00 1285,57 1206,00 1257,52 0,177
B-A 1229,56 1320,45 1261,72 1268,96 1270,17 0,175
+ Razén de equivalencia & =2.,5
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Figura 70. Perfil de temperaturas en paso A-B de $=2,5 (con vapor) con inyeccién lateral
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Figura 71. Perfil de temperaturas en paso B-A de $=2,5 (con vapor) con inyeccién lateral
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Tabla 34.

Velocidad de filtracién y T promedio para ®=2,5 (con vapor) con inyeccién lateral

Paso T2 max T3 max T4 ax TS5 max T prom Vi prom
°C °C °C °C °C [mm/s]
A-B 1223,77 1313,39 1260,60 1207,76 1251,38 0,257
B-A 1210,14 1285,99 1270,09 1254,40 1255,15 0,272
+ Razén de equivalencia $=3
1400 Op. sin vapor Op. con vapor —T2
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— 75
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Figura 72. Perfil de temperaturas en paso A-B de ®=3 (con vapor) con inyeccién lateral
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Figura 73. Perfil de temperaturas en paso B-A de ®=3 (con vapor) con inyeccién lateral
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Tabla 35. Velocidad de filtracién y T promedio para ®=3 (con vapor) con inyeccién lateral

Paso T2 max T3 max T4 nax T5 max T prom Vi prom
°C °C °C °C °C [mm/s]

A-B 1105,18 1290,92 1243,38 1193,07 1218,22 0,350

B-A 1202,18 1260,00 1236,67 1230,50 1232,33 0,295

Todos los perfiles de temperaturas extraidos directamente desde la operacién del reactor

con inyeccién lateral se muestran en el ANEXO G.

4.1.1.4 Temperaturas promedio, temperatura adiabatica y velocidad de frente de

combustion promedio

El promedio de las temperaturas de operacién de la combustién con vapor y sin vapor

son presentadas en la figura 74, en funcion de la relacion de equivalencia. Se observa ademés

una curva comparativa de la temperatura tedrica adiabatica de combustion de metano en

funcién del mismo parametro. Cabe mencionar que estos promedios fueron obtenidos en base al

valor maximo registrado por cada termocupla en cada paso de operaciéon. También se presentan

las velocidades promedio del frente de combustién, obtenidas de forma experimental.
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] C -
] g
| - 038
. S
i - 02
: - 0,1
- ‘ T T T T : i 0
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Figura 74. Gréafico comparativo de temperaturas (adiabatica y experimentales) y velocidades de frente

de combustion
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4.1.2 Analisis de gases
La cromatografia de gases permite obtener la composicién de las muestras tomadas en

cada una de las operaciones realizadas. Esta composicion corresponde a porcentajes en volumen

de los compuestos Hy, CO, CHy y COs.

Cabe mencionar que los valores mostrados a continuacién corresponden a los valores
promedios del nimero de repeticiones de los analisis realizados para cada muestra con ambos
gases portadores (N, y He). La toma de muestras fue realizada segin el procedimiento descrito

en el apartado anterior.

4.1.2.1 Inyeccion central (con difusion)

A continuaciéon se presentan los resultados obtenidos por medio de cromatografia de
gases para las muestras de la operacién del reactor con inyeccién central (tabla 39). Estos
resultados hacen referencia al porcentaje volumétrico presente en la muestra. Los valores
marcados en color salmén se encuentran fuera del rango de la curva de calibracién, mientras
que los valores marcados con negrita corresponden a los resultados adecuados, de acuerdo a la

utilizacién del gas portador correcto para ese compuesto (figura 37).

Tabla 36. Resultados de analisis de gases para muestras de inyeccién central

Muestra
Compuesto | Carrier | M1[%)] M2[%)] M3[%)] MA4[%]
N, 1,45 0,96 1,32 0,36
H-
He ; ; - :
N, 12,49 16,25 15,69 18,32
CcO
He 10,12 5,17 _ ;
N, 6,18 3,64 2,08 1,58
CH,
He 0,72 0,42 _ ;
N, 4,02 2,78 2,13 1,50
CO;
He 2,73 2,40 _ _

La apreciacién de estos resultados se realiza en el siguiente capitulo, sin embargo, es
destacable la baja composiciéon de hidrégeno presente en las muestras, lo que, sumado a trabajos
anteriores, permite asegurar que este tipo de inyeccién no es preferible por sobre la inyeccion

lateral, si se tiene como objetivo generar la mayor cantidad de hidrégeno posible.
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4.1.2.2 Inyeccion lateral (con premezcla) sin adicion de vapor

La tabla 39 muestra los porcentajes en volumen obtenidos para la cromatografia
realizada a las muestras de la operaciéon sin vapor. Los casilleros grises con la palabra “NO”
advierten que el compuesto no fue detectado por el cromatografo, por otro lado, los valores
puestos en color salmoén se consideran como outliers, ya que escapan del rango de respuestas

establecidas previamente por las curvas de calibracion.

Tabla 37. Resultados de anélisis de gases para muestras de inyeccién lateral sin vapor

P

Compuesto| Carrier 1,5 2 2,5 3 3,5
N, 8,19% 8,55% 14,42% 12,42% 11,23%

H. He 5,46% 11,80% 14,37% 13,24% 11,83%
PROM 6,83% 10,17% 14,40% 12,42% 11,53%

N, NO 3,72% 2,69% 2,15% 2,58%

CcO He NO NO 0,38% 2,42% NO
PROM NO 3,72% 1,54% 2,29% 2,58%

N, 0,49% 1,18% 3,13% 5,37% 7,93%

CH, He 14,11% NO 10,01% NO NO
PROM 0,49% 1,18% 3,13% 5,37% 7,93%

N, 0,35% 1,78% 6,03% NO 2,28%

CO; He 4,67% 4,72% 4,78% 4,78% 4,65%
PROM 4,67% 4,72% 4,78% 4,78% 4,65%

4.1.2.3 Inyeccion lateral (con premezcla) con adicion de vapor

Al igual que en el caso anterior, en la tabla 40 se muestran los resultados de la
cromatografia para las muestras obtenidas en la operaciéon con adiciéon de vapor. Celdas grises
con la palabra “NO” indican que no se obtuvo una respuesta de ese compuesto en el
cromatograma, y los valores en color salmén fueron considerados outliers y no influyen en el

promedio final de cada compuesto.

Posterior a esto se presentan los graficos por componentes, comparando los resultados

obtenidos entre la operacién con y sin vapor (figuras 75 a 78).
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Tabla 38. Resultados de andlisis de gases para muestras de inyeccién lateral con vapor

P
Compuesto| Carrier 1,5 2 2,5 3
N, 8,34% 14,48% 16,12% 13,37%
H. He 12,32% 17,45% 10,00% 12,11%
PROM 10,33% 15,97% 16,12% 12,74%
N, 2,14% 1,14% 1,43% 2,66%
CcO He NO NO NO NO
PROM 2,14% 1,14% 1,43% 2,66%
N, 0,46% 2,18% 3,67% 5,82%
CH, He NO NO NO NO
PROM 0,46% 2,18% 3,67% 5,82%
N, 1,95% 3,70% 3,78% 1,53%
CO; He 4,89% 4, 711% 4,72% 4,66%
PROM 4,89% 4,20% 4,25% 4,66%
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Figura 75. Comparaciéon de %v/v de H: obtenido en combustién filtrada con inyeccién lateral
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Figura 76. Comparacién de %v/v de CO obtenido en combustién filtrada con inyeccién lateral
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Figura 77. Comparaciéon de %v/v de CO2 obtenido en combustién filtrada con inyeccién lateral
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Figura 78. Comparacién de %v/v de CH4 obtenido en combustién filtrada con inyeccién lateral

4.1.2.4 Conversion de Hidréogeno
El grado de conversién, es una medida para cuantificar cudnto metano se esté utilizando
en el proceso de reformado. El porcentaje de conversion para el hidrégeno y el monodxido de

carbono estan expresados por la ecuacién que se presenta a continuacion.

Xy i
2,medido
(%)I-I2 = XX (4.1)
X CHy,inyectado
XCO medido
%CO0 = : (4.2)

XCH ,inyectado XCO ,medido
4,INY 2
En donde:

® Xy, medido: Fraccion molar de hidrégeno obtenida a partir del analisis
cromatografico.

*  Xco,medido: Fraccion molar de diéxido de carbono obtenida a partir del analisis
cromatografico.

®  XcH,inyectado: Fraccion volumétrica del flujo de metano utilizado.

®  Xcomeaido: Fraccién volumétrica del flujo de monéxido de carbono utilizado.

Los resultados se presentan en la tabla 41 y en la figura 79.
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Tabla 39. Conversion de CH4 a H2 y CO obtenida en combustién filtrada con inyeccién lateral

Inyectado Conversiéon
P %CH,4 %H, %CO
1,5 12,91% 26,44% -
2 16,47% 30,88% 17,56%
Sin vapor 2.5 19,74% 36,46% 6,27%
3 22.75% 27,30% 8,30%
3,5 25,54% 22.58% 8,56%
1,5 11,85% 43,59% 12,81%
C 2 14,64% 54,52% 6,05%
on vapor
P 2.5 17,06%|  47,24% 6,73%
3 19,16% 33,24% 11,16%
60% -
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X m
[ |
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Figura 79. %v/v de CH4 convertido a H: obtenido en combustién filtrada con inyeccién lateral

En el ANEXO H se presentan todos los datos relacionados con la operacién del

cromatografo de gases, esto es, guia de usuario, datos, curvas de calibracién y cromatogramas

de algunas operaciones.
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4.1.3 Calor entregado a la matriz porosa
De acuerdo al balance de energia, se obtuvieron los flujos de calor entregados para

distintas condiciones de operacién. Estos se muestras en la tabla 42.

Tabla 40. Resultados del balance de energia para el calor entregado al medio poroso

Calor entregado (Q)
o Sin vapor [kJ/h] | Con vapor [kJ/h]
1,5 -2425.68 -2466,37
2 -3374.50 -3069,43
2,5 -4220,07 -3749,68
3 -4963,08 -4206,41
3,5 -5504,65 ]

4.2 Resultados en base al diseno factorial y optimizacion

4.2.1 Superficies de respuesta

De acuerdo al disefio factorial explicado en el capitulo anterior, se obtuvieron los
modelos de regresiéon presentados a continuacién, para cada uno de los compuestos presentes en
las muestras (figuras 80 a 82 y tablas 43 a 45). En las expresiones obtenidas, las variables
(factores) son la relacién de equivalencia ® y la relacién vapor/combustible K., y se

encuentran en los rangos 1,5-3,5 y 0-1 respectivamente.

Hidrégeno
Xy, = 0,14701 — 0,02274(®)(Kv/,) — 0,0602(®P?) (4.3)

Tabla 41. Resumen del modelo ajustado para H: en base a diseno factorial

S Recuad. ]f'{-cuad. R-cuad.
(ajustado) | (pred)
0,0149072 | 81,37% 75,16% 63,02%
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Figura 80. Superficie de respuesta del modelo obtenido para H: mediante software MINITAB 18.

Monédxido de carbono

Xco = 0,01701 — 0,00362(Kv,_) + 0,02356(P?) + 0,015844(P)(Kv,,) (4.4)

Tabla 42. Resumen del modelo ajustado para CO en base a diseno factorial

R-cuad. | R-cuad.
(ajustado) | (pred)

0,0038598 | 87,67% 78,42% 56,53%

S R-cuad.
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Figura 81. Superficie de respuesta del modelo obtenido para CO mediante software MINITAB 18.

Dio6xido de carbono

No se encontraron parametros adecuados para modelar los datos experimentales del

diéxido de carbono.

Metano
Xcn, = —0,0070 — 0,00791(®) + 0,00498(KV/C) + 0,00933(9?) (4.5)

Tabla 43. Resumen del modelo ajustado para CH4en base a diseno factorial

R-cuad. R-cuad.
(ajustado) | (pred)

0,0023069 | 99,51% 99,21% 98,10%

S R-cuad.
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Figura 82. Superficie de respuesta del modelo obtenido para CHs mediante software MINITAB 18.

Cabe senalar que el procedimiento de obtencién de las superficies es presentado en el

ANEXO D, donde se detalla el ajuste de cada una de éstas con el método explicado en el

capitulo 3, apartado 3.4.1.

4.2.2 Optimizacion del diseno
El software MINITAB 18, en su versién de prueba gratuita de 30 dias, permite calcular

el punto optimo de acuerdo al modelo definido en base a los factores que influyen en la

respuesta (generacion de hidrégeno). En este caso, la optimizacion requerida corresponde al

punto en que se consigue la méxima generacién de hidrégeno. La tabla 46 muestra los

resultados obtenidos.

Tabla 44. Indicadores de optimizaciéon del modelo obtenidos con software MINITAB 18

., . H. Deseabilidad
Solucién | PHI | Vapor/Combustible .
Ajuste compuesta
1 2,68785 0 0,149154 0,870759
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El término “deseabilidad compuesta” hace referencia a como la configuracion optimiza el
conjunto de respuestas, y estando cerca de 1 se logran asegurar resultados de optimizacién mas
favorables para todas las respuestas posibles. La figura 83 muestra el resultados de la

optimizacién para el factor & como también para la razén vapor/combustible.

Optima Phi Vapor/Co
5 Alto 3,50 1,0

D: 08708 “act [2,6879] [00]

Predecir Bajo 1,50 00

H2
Maximo
y = 0,1492
d = 087076

Figura 83. Diagrama de optimizacion de resultados obtenidos a partir del software MINITAB 18.

4.3 Resultados de la simulacion

4.3.1 Temperaturas alcanzadas

Las temperaturas obtenidas por medio de simulaciéon del modelo cinético se presentan a
continuacién en la figura 84. Estas temperaturas se encuentran en funciéon de la razén
vapor /combustible utilizada. Ademds se definié como un valor constante la potencia térmica
entregada a la entrada del reactor, siendo ésta de 1500 kJ/h. Cada curva representa una

respuesta para una razén de equivalencia determinada.
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Figura 84. Temperaturas en funcién de razén vapor/combustible para distintos ® (Segin modelo

cinético)

4.3.2 H; producido y conversién de metano a hidrégeno

Los principales efectos a observar en el presente estudio corresponden a cémo afectan las
variaciones de flujos de combustible, aire y vapor, incluidos en las relaciones de equivalencia y
relaciones de vapor/combustible, en la generacion de hidrégeno, y también en el
aprovechamiento del combustible para generar este producto. Para esto, se definié una potencia

térmica constante de 1500 kJ/h.

Es por esto que las figuras 85 y 86 muestran cémo se modela la producciéon de hidrégeno
de acuerdo al mecanismo de reaccién, en funciéon de la razén vapor/combustible y razén de
equivalencia, respectivamente. Mientras que las figuras 87 y 88 presentan los resultados de la

variacion de los mismos parametros, pero para la conversion de metano a hidrégeno.

125



0,45
0,4 ——d=1,5
0,35 —— $=20
—a—$=25
0.3 —— =30
095 —H— D=3 5
N —o— =40
T 02 50
o
0,15
0,1
0,05 ~
0 T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2
Kv/c [_]

Figura 85. Fraccién molar de H: en funcién de K,,. para distintos ® (segtin modelo cinético)
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Figura 86. Fraccién molar de Hz y T de operacién en funcién de ® para distintos K./ (segiin modelo

cinético)
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Figura 87. Conversién de CH4 a H2 en funcién de K,/ para distintos ® (segiin modelo cinético)
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Figura 88. Conversiéon de CHs a Ho y T de operacién en funcién de ® para distintos Ky/. (segin

modelo cinético)
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4.3.3 Variacion de la composicion del biogas

A continuacién se presentan los resultados obtenidos al variar la composiciéon de metano
presente en el biogés. Estos resultados se basan en la obtencién de hidrégeno y conversion de
metano a hidrégeno, al igual que en los cosas anteriores, pero utilizando fracciones de metano
de 0,5, 0,75 y 1. El complemento del gas corresponde a diéxido de carbono. Cabe senalar que,
para lograr resultados adecuados, se tuvo que aumentar la potencia entregada a la premezcla de
gases en un 66,7% (hasta 2500 kJ/h).

Las figuras 89 y 90 presentan los resultados para una razén de flujo de
vapor/combustible igual a 0, mientras que las figuras 91 y 92 muestran los resultados

correspondientes a una razoéon de 0,25.

057 2250
o - 2000
" 7 - 1750
- - 15009
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o5 - 1250 3
0,25 - —8— X(CH4)=05 g
anpgl ] 5
%02 - —8—X(CH4)=0,75 | 10003
) ] m
: e X(CH4)=1 i
0,15 - (CH4) 750 =
] - = = T(X_CH4=0,5)
01 - 500
] - = = T(X_CH4=0,75)
0,05 - - 250
: T(X_CH4=1)
0 - ‘ 0
P[]

Figura 89. Fraccién molar de H2 y T de operaciéon en funcién de ® para distintas fracciones molares

de CHs en biogas, con K,/ de 0 (segiin modelo cinético)
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Figura 90. Conversion de CHs a H2 y T de operacién en funciéon de ® para distintas fracciones

molares de CH4 en biogéas, con Ky, de 0 (segin modelo cinético)
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Figura 91. Fraccién molar de H> y T de operacién en funcion de ® para distintas fracciones molares

de CH, en biogas, con Kv/c de 0,25 (segin modelo cinético)
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Figura 92. Conversiéon de CH4 a H2 y T de operacion en funcién de ® para distintas fracciones

molares de CHs en biogéas, con Kv/c de 0,25 (segiin modelo cinético)

4.3.4 Variacion de la energia térmica entregada

Se obtuvieron resultados con el fin de observar como influye la potencia térmica
entregada por la combustion filtrada a la matriz porosa en el volumen de hidrégeno producido,
y en la conversion de éste en base al metano. Para esto también se realizaron simulaciones con
una razén de flujo vapor/combustible de 0 (figuras 93 y 94) y con una razén de flujo de 0,25
(figuras 95 y 96).
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Figura 93. Fraccién molar de H> y T de operacién en funciéon de ® para distintos flujos térmicos hacia
premezcla, con K,/ de 0 (segiin modelo cinético)
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Figura 94. Conversién de CH4 a H2 y T de operacién en funcién de & para distintos flujos térmicos
hacia premezcla, con Kv/c de 0 (segiin modelo cinético)
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Figura 95. Fraccion molar de H2 y T de operacién en funcién de ® para distintos flujos térmicos hacia

premezcla, con Kv/c de 0,25 (segin modelo cinético)
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Figura 96. Fraccién molar de H> y T de operaciéon en funciéon de ® para distintos flujos térmicos hacia

premezcla, con Kv/c de 0,25 (segtin modelo cinético)

4.3.5 Comparacion resultados de autores y otras pruebas

Se realizaron otras simulaciones para evaluar condiciones diferentes del sistema. Estas
condiciones corresponden a pruebas que permitan hacer una comparacion directa con los
estudios de Dobrego et al. (2008), considerando una potencia térmica suministrada a la
premezcla de 2200 kJ/h. Estos resultados tienen relacién con la adicién de vapor en bajas

razones de flujo.

Las figura 97 y 98 presentan los resultados para un rango de K, de 0 a 0,25 (fraccién
molar y conversion). Por otra parte, también se estudié el comportamiento del sistema al anadir
una relaciéon vapor/combustible mayor a la utilizada en la parte experimental. Para ello se
utilizaron Kv/c de 1,5 y 2, con un flujo térmico hacia la premezcla de 2200 kJ/h. Esto se

aprecia en las figuras 99 y 100.
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Figura 97. Fraccién molar de H2 y T de operacién en funcién de ¢ para Ky, de 0 a 0,25, con un flujo

térmico hacia premezcla de 2200 kJ/h (segtin modelo cinético)
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Figura 98. Conversién de CH4 a H> y T de operacién en funcién de ¢ para K,/ de 0 a 0,25, con un

flujo térmico hacia premezcla de 2200 kJ/h (segin modelo cinético)
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Figura 99. Fraccién molar de H2 y T de operacién en funciéon de ® para K., de 1,5 y 2, con un flujo
térmico hacia premezcla de 2200 kJ/h (segiin modelo cinético)
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Figura 100. Conversiéon de CH4 a H2 y T de operacién en funciéon de ® para K,/ de 1,5 y 2, con un

flujo térmico hacia premezcla de 2200 kJ/h (segin modelo cinético)
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4.3.6 Superficies de respuesta (simulacién)

Con el fin de realizar una posterior comparacién, se construyen superficies de
respuesta para los resultados simulados en base al modelo cinético de 3 pasos, mostradas en las
figuras 101 a 104. En las expresiones obtenidas, las variables (factores) son la relacién de
equivalencia ® y la relacion vapor/combustible K./, y se encuentran en los rangos 1,5-5,0 y 0-1

respectivamente.

Hidrégeno

Xy, = 0,2835 4 0,0126(®P) — 0,6017(Kv,,_) — 0,0169(®)(Kv, ) — 0,00202(d?)

+0,4419(K?) ) (4.6)
Monéxido de carbono
Yzo = 0,1553 +0,0025(P) — 0,3659(Kv, ) — 0,0051(®)(Kv,_ ) — 0,00074(d?)
+0,2607(K%, ) (4.7)
Dioéxido de carbono
Yzo = 0,00014 — 0,000029(®) — 0,000016(Kv,_) + 0,000004(d)(Kv,, )
—0,000003(d?) + 0,000016(K%/C) (4.8)
Metano
Yen, = —0,1560 + 0,0725(P) + 0,4755(Kv, ) + 0,0003(®)(Kv,_) — 0,00312(P?)
(4.9)

- 0,3513(K¥) )
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X_H2 [-]

Figura 101. Superficie de respuesta para fracciéon molar de H2, en funciéon de ® y K/, con un flujo
térmico de 1500 kJ/h, mediante software MINITAB 18

015
X cop[] %10 |
0,05

0,00
0,0

Figura 102. Superficie de respuesta para fraccién molar de CO, en funcién de ® y Kv/c, con un flujo
térmico de 1500 kJ/h, mediante software MINITAB 18
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0,00004 -

Figura 103. Superficie de respuesta para fraccién molar de COz2, en funcién de ® y Kv/c, con un flujo
térmico de 1500 kJ/h, mediante software MINITAB 18

0,3

0,2

X _CH4[-] 91

Figura 104. Superficie de respuesta para fraccién molar de CHy, en funcién de ® y Kv/c, con un flujo
térmico de 1500 kJ/h, mediante software MINITAB 18
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4.3.7 Optimizaciéon de resultados basados en la simulacién

Al igual que en el caso del diseno experimental, se realizaron los calculos para encontrar
el punto 6ptimo de operacién utilizando el software MINITAB 18, con el fin de hacer una
posterior comparaciéon. A continuacion, la tabla 47 presenta los resultados obtenidos, ademas de

la grafica de optimizacién (figura 105).

Tabla 45. Indicadores de optimizacién segiin resultados de simulacién en software Aspen HYSY'S

., Kv/c | H2 [-] | Deseabilidad
Solucién | PHI [-]

-] Ajuste | compuesta
1 3,12626 0 0,303030 0,741030
Optima Al PHI [-] Kv/c [-]
: (o] 50 1,0
D:07410 “act (3,1263] (00]
Predecir Bajo 1,50 00
H2 [-]
Maximo
y = 03030
d = 074103

Figura 105. Optimizacion de resultados de simulacién, en base a software MINITAB 18

4.4 Discusion
A continuacién se analizan los resultados obtenidos en el presente trabajo, tanto en la

parte experimental como en la simulacién del modelo cinético.

138



4.4.1 Analisis de resultados experimentales

4.4.1.1 Inyeccion central versus inyeccion lateral

De acuerdo a los resultados obtenidos, se pudo observar que tanto para la inyeccién
central como para inyeccion lateral de combustible se alcanzaron temperaturas maéaximas
similares, cercanas a los 1365°C en la termocupla 3. Sin embargo, evidentemente el perfil de
temperaturas para la inyeccién central no sigue un patrén de avance, como si ocurre con los

perfiles obtenidos por inyeccién lateral.

Otro aspecto a destacar es que con inyeccién central de combustible, donde las pruebas
se realizaron con un ® de 2,5, se alcanzaron velocidades de frente de combustion similares a las
obtenidas con inyeccion lateral utilizando ® de 3,5 sin adicién de vapor. Con premezcla ademas
se advirtié un incremento de éste parametro con respecto a un aumento de ®, como se observa

en la figura 77.

Finalmente, se observo que, para las mediciones de inyeccién de premezcla para =15
con y sin vapor, el frente de combustion se estaciond cercano a la entrada de los flujos de

reactivos.

Con respecto a los resultados obtenidos por medio de cromatografia, se observd
claramente que la cantidad de hidrégeno obtenido (considerando fracciones molares) era
superior para el caso de inyeccion lateral, por lo que el trabajo se enfocd en desarrollar este tipo
de operacion. Comparando los resultados para un ® de 2,5; con inyeccién central se obtuvieron
fracciones molares entre 0,036 y 0,0145, notoriamente inferior a los 0,144 obtenidos en la

operacién con inyeccion lateral.

4.4.1.2 Anadlisis de combustion filtrada de premezcla con adicién de vapor

Para evaluar los efectos de la adiciéon de vapor en la operacién con premezcla, se utilizé
un diseno factorial de 2 factores, por lo que a partir de los resultados de ese modelo se analizara
el comportamiento de los compuestos presentes en las muestras experimentales. De todas
formas, con respecto a la conversion de metano a hidrogeno, si se observaron diferencias,
logrando conversiones mayores al anadir vapor a la reaccién de hasta un 22% para el caso de
®=2. Es importante senalar que, de acuerdo a los niveles de CO obtenidos por medio de
cromatografia, existe una variabilidad importante con respecto a la tendencia esperada,
influenciada principalmente por las condiciones de operacion del cromatdgrafo, especificamente,

el estado de las columnas cromatograficas.
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4.4.2 Analisis de diseno factorial

De acuerdo a los resultados basados en el del diseno factorial de 2 factores para el
experimento, se pudo determinar que estos factores influyen a distintos niveles para cada uno de
los compuestos. En el caso del hidrégeno, prevalecen efectos cuadraticos para el factor
correspondiente a @, ademas de un efecto de interaccion entre la razén de equivalencia y la
razon vapor/combustible. Los efectos entre ambos factores se pueden apreciar en la figura 106.
Se muestra un desplazamiento de la curva de respuesta hacia la izquierda, al aumentar la razén

vapor /combustible.

Segun la optimizacién de la respuesta de generacién de Hi, se observé que el valor
méaximo, para ese rango de factores, se obtuvo sin anadir vapor, y considerando un & de

aproximadamente 2,7; con porcentaje de volumen de 14, 9%.

Medias ajustadas

Phi [-]1* Kv/c [-] Kv/c [-]

_H2 [-]

Media de X_H2

15 2,0 2,5 3,0 3,5
PHI [-]

Figura 106. Interaccién entre factores ® y K,/ para el hidrégeno (MINITAB 18)

El modelo entregado (ecuacién 4.3) posee un buen ajuste de los datos experimentales,
sin embargo, no predice del todo bien otras condiciones de operaciéon, debido a la variabilidad

de los datos, considerando que existe solo una repeticién para cada celda.

Analizando los resultados obtenidos para el mondxido de carbono, como se senald
anteriormente, existié una variabilidad importante debido a efectos externos, sin embargo, se

realizé de igual manera el modelo en base al diseno factorial. El indicador R* (tabla 45) afirma
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que el modelo ajusta de buena forma los datos, sin embargo no predice bien el comportamiento
de nuevos resultados. Este modelo incluye, ademas de los factores implicados en el modelo
anterior, un término lineal para la razén vapor/combustible. Los efectos principales de los

factores se presentan en la figura 107.

Los resultados correspondientes al diéxido de carbono no fueron concluyentes, ya que las
diferencias al variar todos los pardmetros, no fueron mayores al 1%, por lo que no se encontrd

una relacion entre los factores @ y K.

Medias ajustadas

0,0275 Phi [-] Kv/c [-]

0,0250

[-1

0,0225

0,0200

Media de X_CO

0,0175

0,0150
15 2,0 2,5 3,0 3,5 0,00 0,25 0,50 0,75 1,00

Figura 107. Efectos principales de los factores en el modelo del CO (MINITAB 18)

Finalmente, los resultados correspondientes al metano indican una buena relacién de los
datos con respecto al modelo en base al diseno factorial. Este modelo se ve influenciado de
forma lineal por ambos factores, y ademas, existe un coeficiente cuadratico relacionado al factor
®. Sin embargo, no existe interacciéon entre ambos factores. Se puede observar claramente que
al aumentar @, se produce de igual forma un aumento de la fraccién molar del metano, cosa que
también ocurre al aumentar la relacién vapor/combustible, pero de forma mucho menos notoria.

Estos efectos se observan en la figura 108.
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Medias ajustadas

0,09 Phi [-] Kv/c [-]

0,08

0,07

[-]

0,06

0,05

0,04

0,03 -

Media de X_CH4

0,02
0,01

0,00
15 2,0 2,5 3,0 3,5 0,00 0,25 0,50 0,75 1,00

Figura 108. Efectos principales de los factores en el modelo del CHs (MINITAB 18)

4.4.3 Analisis de simulacién de modelo cinético

Al evaluar la simulacién del modelo cinético, realizada con el software Aspen HYSYS, se
observo la influencia de distintos factores. Estos factores son: razén de equivalencia, razén
vapor/combustible, composicién del biogas y flujo térmico entregado a la premezcla. Los
primeros anélisis fueron realizados utilizando un flujo térmico de 1500 kJ/h y una composicién
de biogas de 100% CH.. Se observé que las temperaturas maximas se alcanzaron para un K,
igual a 0, rondando los 1400°C para los valores de ® de 1,5 y 2. Al aumentar la razén
vapor /combustible, las temperaturas se fueron estabilizando, tomando valores entre 900 y

1000°C, como se aprecia en la figura 84.

En estas mismas condiciones de flujo térmico y composiciéon de biogas, se evaluaron las
fracciones molares producidas de Hs y la conversion de CHy a H,. La figura 85 muestra que la
mayor cantidad de hidrégeno es producida sin adicién de vapor, alcanzando un 38% en volumen
para valores de ® de 3,5 y 4. Luego, al aumentar el vapor anadido, se produce una
estabilizacién de este volumen entre un 6 y un 10%. Se aprecia ademéas que para ® igual a 1,5,
el vapor si produce un aumento, registrandose en un K,/ de 0,25. Por otra parte, la figura 86
muestra que la diferencia de temperaturas entre la operacién sin vapor y las demés operaciones
que incluyen diferentes razones vapor/combustible es notoria. Estds ultimas alcanzan su punto

mas alto con &=1,5.
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Con respecto a la conversiéon de metano a hidrégeno, se puede apreciar, en la figura 87,
que esta aumenta con un ® de 1,5 y K,/ de 0,25. Posterior a esto, se observa una disminucién
en la conversion, al igual que en ®=2 y ®=25. Por el contrario, los demés valores de ®
evaluados. Encuentran su conversiéon més baja en K,/,.=0,25, y aumentan sutilmente posterior a
éste. De acuerdo a la figura 88, la conversién se estabiliza en valores considerablemente bajos
(cercanos al 10%), al aumentar la razén de equivalencia, excepto en la operacién que no incluye

vapor.

Si se evalua la composicién del biogas, primero se observé la necesidad de aumentar el
flujo térmico con que se calienta la premezcla de reactivos, hasta 2500 kJ/h. Para valores
menores, no se observé conversiéon quimica. Si la composicién del biogas iinicamente contiene un
50% de metano, la reaccién se lleva a cabo sélo hasta ®=2.5; posterior a eso el reactor se
“apaga”. Si el biogds contiene un 75% de metano, no se alcanza un valor maximo en el rango de
operacién, estando este en valores de ® posteriores a 5. Finalmente, con biogis completamente
purificado, se observa un méaximo en ®=4, alcanzando un porcentaje de hidrégeno superior al
40%. Al adicionar un K,/ de 0,25, el volumen de hidrégeno conseguido aumenta, esperando un

valor maximo posterior a ®=>5, siendo superior a un 45% (figura 90).

Analizando la conversién del metano a hidrégeno (figura 91), comienza relativamente
estable para los primeros valores de ®, siendo esta conversiéon de 80% aproximadamente. En
®=3, la conversién decae drasticamente para el biogis con un 50% de metano, debido a la
desestabilizacién del reactor. También ocurre un decaimiento de la conversién para el biogas
que contiene un 100% de metano, pero menos pronunciado, y ocurre desde ®=4. La adicién de
vapor implica, para la conversién de metano, un aumento en los primeros valores de ®, estando
entre 82 y 92%. Sin embargo, los descensos de los niveles de conversién se producen a menores

valores de ®, en comparacién con la operaciéon sin vapor. Esto se observa en la figura 92.

Con respecto a la variacion del flujo térmico, se observa principalmente un aumento de
las temperaturas de reaccién alcanzadas al aumentar la energia entregada al sistema (figura 94).
Sin embargo, no se aprecian grandes diferencias en la operacién sin vapor para las fracciones de
H, producidas, sobre todo para flujos térmico de 1800 a 2500 kJ/h, entregando un méaximo de
0,42 con un ¢ cercano a 4, y de 0,4 al utilizar un flujo de 1500 kJ/h. Al utilizar un K,/ de 0,25,
tnicamente los flujos térmicos mas altos (2200 y 2500 kJ/h) alcanzan las respuestas maés altas

(fraccién molar y conversion), siendo ademés similares entre si (figuras 95 y 96).
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Por tltimo, al utilizar menores valores de razén de flujo vapor/combustible, es decir, en
un rango de 0 a 0,25, los resultados muestran que existe una mejora al utilizar el limite
superior, tanto para el volumen de hidrégeno conseguido, como en la conversion de CHy a H,
(figuras 97 y 98). También se analizaron valores mayores de K, (1,5 y 2), como se aprecia en
las figuras 99 y 100, obteniendo como resultado una cierta estabilidad en cuanto a la fracciéon
molar de Hs, siendo ésta de 0,24 y 0,22 respectivamente. Las conversiones alcanzadas para
ambos valores son similares, y decaen por debajo del 50% cuando aumenta ®. Estos andlisis se
hicieron considerando un flujo térmico de 2200 kJ/h, ya que anteriormente se observé que no

existen mayores diferencias entre los resultados de este valor y los obtenidos con 2500 kJ /h.

4.4.4 Comparacion de resultados
A continuacién se comparan algunos aspectos desarrollados en el presente trabajo. Estos
son temperaturas, comportamiento de modelos de fracciones molares (superficies de respuestas),

conversion de metano a hidréogeno y optimizacion.
Temperaturas

La figura 109 presenta el comportamiento que poseen las temperaturas simuladas en
base a un flujo térmico de 1500 kJ/h y las obtenidas de forma experimental. Se aprecia cierta
relacion entre ambos resultados, sin embargo, en las temperaturas simuladas se observan valores
considerablemente mayores cuando no se utilizé6 vapor en la operacion. Esta diferencia llegé a
ser de casi 400°C para $=25. Por otro lado, en las temperaturas experimentales no se aprecia
mayor diferencia, aunque de todas formas son un poco mayores al operar sin vapor. Cabe
mencionar que las temperaturas experimentales corresponden a temperaturas maximas

promedio.
Modelos de fraccién molar

Las superficies de respuesta que modelan el comportamiento de los factores, al comparar
el estudio de simulacién y el estudio en base al disefio factorial, son considerablemente distintas.
En el caso del hidrégeno, la mayor influencia para los resultados simulados se obtuvo por parte
del factor K,., mientras que de acuerdo al diseno de experimentos corresponde a . El
hidrégeno aumenta al disminuir la razén de vapor/combustible tanto para el caso experimental
y para la simulacién, encontrando los valores mas altos en valores intermedios de ®. Segin lo
observado en la figura 101, existe un aumento del hidrégeno generado para valores de Ky
cercanos y mayores a 1. Cabe mencionar que, de acuerdo al modelo cinético de Dobrego et al.

(2008), el hidrégeno proviene desde la ecuacién de conversion del metano, y ademds se puede
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generar o utilizar segtin la reaccion de equilibrio, sin embargo, la reaccién exotérmica es

predominante, sobre todo cuando la cantidad de vapor es menor.
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Figura 109. Comparacién experimental versus simulacién en software Aspen HYSYS para
temperaturas
En el caso del CO, a pesar de la variabilidad generada por el anélisis cromatografico, se
observd que en ambos casos las respuestas se comportan de formas similares, aunque las
influencias principales son similares a las vistas para el hidrégeno. Al disminuir ¢ y K. se
consigue aumentar la fraccion molar del monéxido de carbono para ambos casos, obteniéndose

valores mayores en el caso de la simulacion.

Para el COs, no se logré obtener informacién en base al disefio experimental, pero en el
caso de la simulacién, el volumen de diéxido de carbono aumenta al disminuir ambos factores.

De todas formas, la cantidad de este compuesto es despreciable, ya que es cercana a 0.

Finalmente, para el CHi, los resultados obtenidos en ambos casos son bastante
préximos, evidenciando un aumento de metano encontrado post-reacciéon al aumentar ®. De
acuerdo a la simulacién, el valor maximo alcanzado es de aproximadamente un 27% de metano
para un Kv/c cercano a 0,5; mientras que en la simulacién el valor méximo es cercano a un 7%,

al aumentar la relacién vapor/combustible.

Conversién de metano
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Los resultados experimentales evidenciaron un nivel de conversion inferior, con respecto
a los calculados mediante la simulacién del modelo cinético. Al operar el reactor sin vapor se
obtuvo un 36,46% de conversién en el punto méximo ($=2,5), mientras que con vapor, este
valor aument6 hasta 54,5% en ®=2. Por otro lado, con la simulacién en el software Aspen
HYSYS se obtuvieron mejores conversiones al disminuir @ considerando una operaciéon sin

vapor, llegando a valores cercanos al 90% de conversién de metano a hidrégeno.
Optimizacion de generacién de hidrégeno

De acuerdo a la optimizacion de ambos modelos, se consiguié el valor maximo de
hidrégeno en condiciones similares. Segtn el disefio factorial, la fraccién molar de H, alcanzada
fue de 0,149, en condiciones de $=269 y K,,=0. Por otra parte, con la simulacién de

reacciones cinéticas, la fraccién molar de H, alcanzada fue de 0,308; con ®=3,13 y K, ,=0.

Es importante remarcar el hecho de que la optimizacion de las superficies generadas en
base a la simulacion en el software Aspen HYSYS se realizaron para un flujo térmico de 1500
kJ/h, por lo que, de acuerdo a lo analizado, se obtendrian 6ptimos distintos a valores de flujo
térmico mayores (como los evaluados anteriormente), lo que permite afirmar que en estas
condiciones el vapor efectivamente contribuye a una maximizacion de porcentaje de hidrogeno

generado.
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CAPITULO 5

Conclusiones y Recomendaciones

Para la presente investigacion se logro realizar la operaciéon del reactor de flujo reciproco
aplicando las posibles mejoras detectadas en la operacién realizada en la puesta en marcha del
equipo. Se comprobé el funcionamiento del reactor tanto para inyeccién central o por difusion,

como también para inyeccion lateral o premezcla.

De acuerdo al andlisis de los gases obtenidos en base a la operacién del reactor, se
obtuvieron resultados para todas las pruebas estipuladas, y por lo tanto, se pudo realizar un
analisis comparativo de los parametros considerados (® y K..). Ademads, se analizé el
comportamiento de otros aspectos obtenidos en base a la combustiéon filtrada, tales como los
perfiles de temperaturas y velocidades del frente de llama para cada una de las condiciones

utilizadas.

Se realiz6 la simulacién del proceso implementando las condiciones de operacién y
reacciones adecuadas en el software Aspen HYSYS, el cual es ampliamente utilizado en la
industria de procesos. Con esto, se consiguieron superficies de respuesta que permiten predecir el
comportamiento del sistema para distintos factores, tales como los parametros mencionados
anteriormente (¢ y K..), ademés del flujo térmico entregado por el medio poroso hacia la

premezcla de reactivos, y la cantidad de metano que constituye el combustible utilizado.

Se pudo comprender ademas el estado del arte de la producciéon de hidrégeno y gas de
sintesis, donde se observaron las principales tecnologias utilizadas, como la propia combustién
parcial, o el reformado de metano con vapor, que es la tecnologia méas utilizada. También se
hizo un repaso por los estudios llevados a cabo en Chile, donde se trabaja en la producciéon de

H; por medio de la energia solar.

Con respecto a la optimizacién del reactor, se llegd a la conclusion de que no existe una
gran variabilidad en los resultados al anadir vapor a la combustion, teniendo una produccién
maxima de éste compuesto para un ¢ de 2,69, y un K,/ de 0. Esto se pudo corroborar por
medio de la simulacién, sin embargo, también se pudo comprobar que el calor absorbido por el
medio poroso, que luego es entregado a la corriente de premezcla, es importante para lograr
mejores resultados al anadir vapor a la combustién. Lo anterior permite evidenciar una buena
oportunidad para utilizar el software Aspen HYSYS como una herramienta de andlisis en este

tipo de estudios.
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Se recomienda incluir un equipo de adicién de vapor que permita disminuir la
variabilidad entregada por el poco control del flujo hacia el reactor, ya que ésta es una de las
principales variables observadas. También permitiria observar de forma empirica los resultados
correspondientes a la adiciéon de flujos menores a la combustion. Con respecto a la toma de
muestras, seria ideal implementar un sistema que permita obtener éstas de forma transiente,
disminuyendo los efectos quimicos provocados por el enfriamiento de los gases salientes al

transferir su calor hacia la matriz porosa.

Otros aspectos a mejorar, con respecto a la operacién del reactor, corresponden a la
posibilidad de mejorar la premezcla antes de realizar la inyeccioén, para asi asegurar una mejor
difusion por entre los poros internos del reactor, y asi disminuir la cantidad de metano que no
es convertido a gas de sintesis. También, si se anadiesen termocuplas que permitan obtener
temperaturas de forma radial, se podria evaluar el efecto del frente de llama como un disco, y

no como un punto, como se consideré en el presente trabajo.

Finalmente, se podrian evaluar las condiciones obtenidas por medio de la simulacién,
como la variacion de los efectos térmicos (provocados principalmente por la aislacién del

reactor), y también la utilizacion directa del biogds y otros combustibles.
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ANEXO A (GLOSARIO)

ABREVIATURAS

ASU Unidad de Separacién de Aire

ATR Reformado Autotérmico

CPOX Oxidacion Parcial Catalitica

DA Digestién Anaerdbia

ERNC Energias Renovables No Convencionales
FID Detector de Ionizaciéon de Llama

GC Cromatdégrafo de Gases

GEI Gases de Efecto Invernadero

MPI Matriz Porosa Inerte

PEM Membrana de Intercambio de Protones
POX Oxidacién Parcial

PSA Adsorcién por Oscilacion de Presion
RAC Relacién Aire-Combustible

RFR Reactor de Flujo Reciproco

SMR Reformado de Metano con Vapor

SOE Membrana Sélida

TCD Detector de Conductividad Térmica
TPOX Oxidacién Parcial Térmica

SIMBOLOS Y NOMENCLATURAS

d
Kv/c

¢
A

p

Relacién aire-combustible

Relacion vapor/combustible

[

[
Diametro [mm)]
Exceso de aire ]
Densidad [kg/m?]
Porosidad del material [
Temperatura [°C]
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Xino® o R Conversién de metano a hidrégeno

p Presién [bar]
Hi; Entalpia en la condicién i del componente j [kJ/kg]
Q Flujo volumétrico [1/min]
Va(?e Volumen de aire equivalente [Nm?|
u Velocidad de filtracién [cm/s]
Vi Velocidad del frente de combustion [mm/s]
B Coeficiente de pérdida de calor ]
Aist Conductividad térmica del aislamiento [W/m-K]
Xi Fraccién maésica del componente i ]

[

[

H2 ., . ,
X Hy0 Conversién de vapor de agua a hidrégeno
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ANEXO B (Diagrama de la instalacion)
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Figura A. 1. Diagrama de la instalacién
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ANEXO C (Procedimiento de calibracion de flujo de vapor)

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

La instalacion se compone de un condensador, un variador de voltaje, un cronémetro,
probetas y un multitester. El equipo se instala como se muestra en la imagen, de forma tal de,
una vez alcanzadas las condiciones de operacién (100°C, 1bar), proceder a registrar los valores
iniciales y finales de volumen de vapor condensado, ademads de la temperatura de este ultimo y
el voltaje prefijado para la medicion.

Figura A. 2. Instalacion procedimiento de calibracion de vapor

Para calcular el flujo de vapor en base al volumen de condensado se utiliza la siguiente

ecuacion:
l Aml ~ 1
Fvapor [%] = F X Pcond X Vvap X m

Donde:

®  peona: Densidad del condensado a la temperatura medida [%]

~ 3
e V,up: Volumen especifico del vapor saturado a 1 bar [1:—9]

e Aml: Diferencia de volumen de condensado medido [ml]
e At: Tiempo transcurrido durante el registro del volumen de condensado [t]

*  Fapor: Flujo de vapor obtenido [#}
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La siguiente tabla presenta los datos mencionados anteriormente, ademéas de los

resultados del célculo. El volumen especifico de vapor saturado a 1 bar es 1,6733 [m?/kg]

Voltaje Promedio de Pe F, [1/min]
(V] registros [ml/min] [kg/m?]
70 0,200 997,62 | 0,33386351
75 0,286 997,62 0,47694787
80 0,571 997,62 | 0,95389574
85 2,000 997,38 | 3,33783191
90 3,286 997,255 | 5,48289374
95 4,000 995,09 6,66033639
100 2,857 996,86 4,76584525
120 9,643 991,84 16,0037281
150 16,429 985,125 | 27,0810159
230 38,333 971.,6 62,3215007
237 42,000 970,33 68,1934339

Tabla A. 1. Flujos de vapor en funcién del voltaje

Finalmente, para obtener la ecuacién que describe el flujo de vapor en funcién del

voltaje entregado a la resistencia de la caldera, se realizd una regresion lineal de los resultados.

Esto se presenta en el siguiente grafico:

Flujo de vapor [l/min]
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Figura A. 3. Regresion lineal de la calibracién del flujo de vapor
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ANEXO D (Analisis estadisticos del disefio factorial mediante el uso del
software MINITAB 18)

Obtencion del modelo factorial para el hidrégeno
Célculo en base a modelo cuadratico completo (criterio del valor p menor a 0,05):

Anédlisis de Varianza

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p
Modelo 4 0,006391 0,001598 8,35 0,032
Lineal 2 0,000568  0,000284 1,48 0,330
Phi 1 0,000097  0,000097 0,51 0,516
Vapor 1 0,000565 0,000565 2,95 0,161
Cuadrado 1 0,003116  0,003116 16,28 0,016
Phi*Phi 1 0,003116  0,003116 16,28 0,016

Interaccién de 2 factores 1 0,000856 0,000856 4,47 0,102

Phi*Vapor 1 0,000856 0,000856 4,47 0,102
Error 4 0,000766 0,000191
Total 8 0,007156

Tabla A. 2. Analisis de varianza para H: (primer ajuste)

R-cuad. R-cuad.
S R-cuad. (ajustado)  (pred)

0,0138357  89,30% 78,60% 0,00%

Tabla A. 3. Indicadores de regresion para H: (primer ajuste)

Se observa que el modelo no predice las posibles respuestas entregadas para otras

variables, debido a que el R? pronosticado es nulo.

Por lo tanto se descartan los coeficientes lineales “Phi” y “Vapor”.
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Andlisis de Varianza

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p
Modelo 2 0,005823 0,002912 13,10 0,006
Cuadrado 1 0,005045 0,005045 22,70 0,003
Phi*Phi 1 0,005045 0,005045 22,70 0,003
Interaccién de 2 factores 1 0,001902 0,001902 8,56 0,026
Phi*Vapor 1 0,001902 0,001902 8,56 0,026
Error 6 0,001333  0,000222
Total 8 0,007156

Tabla A. 4. Analisis de varianza para H: (ajuste final)

R-cuad. R-cuad.
S R-cuad. (ajustado)  (pred)

0,0149072  81,37% 75,16%  63,02%

Tabla A. 5. Indicadores de regresién para H: (ajuste final)

Ecuacion de regresion en unidades codificadas

H2 = 0,14701 — 0,0602 Phi*Phi — 0,02274 Phi*Vapor

Se observa que el R? disminuye un poco, sin embargo el R? pronosticado aumenta y se
aproxima mejor al valor de R% lo que quiere decir que predice de mejor forma nuevas variables

y ademads tienes menores probabilidades de estar sobre especificado.

Obtencion del modelo factorial para el monéxido de carbono

Célculo en base a modelo cuadratico completo (criterio del valor p menor a 0,05):
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Andlisis de Varianza

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p
Modelo 4 0,000425 0,000106 5,52 0,096
Lineal 2 0,000107  0,000053 2,77 0,208
Phi 1 0,000002  0,000002 0,09 0,784
Vapor 1 0,000098 0,000098 5,07 0,110
Cuadrado 1 0,000278  0,000278 14,39 0,032
Phi*Phi 1 0,000278  0,000278 14,39 0,032

Interaccién de 2 factores 1 0,000279 0,000279 14,45 0,032

Phi*Vapor 1 0,000279 0,000279 14,45 0,032
Error 3 0,000058 0,000019
Total 7 0,000483

Tabla A. 6. Andlisis de varianza para CO (primer ajuste)

R-cuad. R-cuad.
S R-cuad. (ajustado)  (pred)

0,00439017 88,03%  72,07% 23,37%

Tabla A. 7. Indicadores de regresién para CO (primer ajuste)

Se aprecia un alto valor de R? sin embargo, la gran diferencia existente con el R?

pronosticado no lo hace un buen modelo para predecir otros valores.

Por lo tanto se descarta el coeficiente lineal “Phi”, y se prueba la siguiente

regresion.
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Andlisis de Varianza

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p
Modelo 3 0,000424 0,000141 9,48 0,027
Lineal 1 0,000105 0,000105 7,05 0,057
Vapor 1 0,000105  0,000105 7,05 | 0,057
Cuadrado 10000278  0,000278 18,63 0,012
Phi*Phi 1 0,000278 0,000278 18,63 0,012
Interaccién de 2 factores 1 0,000279 0,000279 18,71 0,012
Phi*Vapor 1 0,000279 0,000279 18,71 0,012
Error 4 0,000060 0,000015
Total 7 0,000483
Tabla A. 8. Anilisis de varianza para CO (ajuste final)
R-cuad. R-cuad.
S R-cuad. (ajustado)  (pred)
0,0038598  87,67% 78,42%  56,53%
Tabla A. 9. Indicadores de regresién para CO (ajuste final)
Ecuacion de regresion en unidades codificadas
CO = 0,01701 - 0,00362 Vapor + 0,02356 Phi*Phi + 0,01584 Phi*Vapor

A pesar de que el valor P del factor lineal del vapor sobrepasa por poco el criterio, se

observa que el ajuste del modelo mejora considerablemente, ya que se produce un aumento de

los estadisticos R? ajustado y predicho, aproximandolos de la mejor forma posible a R

Obtencion del modelo factorial para el diéoxido de carbono

Célculo en base a modelo cuadratico completo (criterio del valor p menor a 0,05):
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Andlisis de Varianza

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p
Modelo 4 0,000015 0,000004 0,52 0,726
Lineal 2 0,000009 0,000004 0,59 0,598
Phi [] 1 0,000000 0,000000 0,02 0,882
Kv/c [-] 1 0,000008 0,000008 1,12 0,349
Cuadrado 1 0,000003 0,000003 0,35 0,584
Phi [-]*Phi [-] 1 0,000003 0,000003 0,35 0,584
Interaccién de 2 factores 1 0,000000 0,000000 0,03 0,872
Phi [[|*Kv/c [] 1 0,000000 0,000000 0,03 0,872
Error 4 0,000029 0,000007
Total 8  0,000045

Tabla A. 10. Andlisis de varianza para CO:

S R-cuad.

R-cuad. R-cuad.

(ajustado)

(pred)

0,0027067  34,40%

0,00%

0,00%

Tabla A. 11. Indicadores de regresion para CO:

Se aprecia que no existen valores P cercanos al criterio de evaluacién, por lo que se

determina que no existe un modelo que permita ajustar el comportamiento de la generacion de

COs en base a los datos experimentales.

Obtenciéon del modelo factorial para el metano

Célculo en base a modelo cuadratico completo (criterio del valor p menor a 0,05):
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Andlisis de Varianza

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p
Modelo 4 0,005377 0,001344 224,02 0,000
Lineal 2 0,004593  0,002296 382,67 0,000
Phi [] 1 0,004311 0,004311 718,36 0,000
Kv/c [ 1 0,000053  0,000053 8,76 0,042
Cuadrado 1 0,000111 0,000111 18,49 0,013
Phi [-]*Phi [-] 1 0,000111 0,000111 18,49 0,013
Interaccién de 2 factores 1 0,000003 0,000003 0,43 0,546
Phi [[|*Kv/c [] 1 0,000003  0,000003 0,43 0,546
Error 4 0,000024  0,000006
Total 8 0,005401

Tabla A. 12. Anélisis de varianza para CH, (primer ajuste)

R-cuad. R-cuad.
S R-cuad. (ajustado)  (pred)

0,0024497  99,56% 99,11%  95,91%

Tabla A. 13. Indicadores de regresiéon para CH4 (primer ajuste)

Se puede ver que, en base a los evaluadores estadisticos, el modelo ajusta de buena
forma, sin embargo aun es posible mejorar mediante la anulacién del componente de interaccién

entre los factores del modelo.

Andlisis de Varianza

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p
Modelo 3 0,005375 0,001792 336,63 0,000
Lineal 2 0,005317  0,002659 499,59 0,000
Phi [] 1 0,005217  0,005217 980,31 0,000
Kv/c [] 1 0,000051  0,000051 9,57 | 0,027
Cuadrado 1 0,000116  0,000116 21,80 0,005
Phi [-]*Phi [-] 1 0,000116  0,000116 21,80 0,005
Error 5 0,000027 0,000005
Total 8 0,005401

Tabla A. 14. Anilisis de varianza para CHy (ajuste final)
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R-cuad. R-cuad.
S R-cuad. (ajustado)  (pred)

0,0023069 99.51%  99.21%  98,10%

Tabla A. 15. Indicadores de regresiéon para CH, (ajuste final)

Ecuaciéon de regresion en unidades no codificadas

X CH4[] = -0,0070 - 0,00791 Phi [-] + 0,00498 Kv/c [-] + 0,00933 Phi [-]*Phi [

Todos los evaluadores estadisticos indican un buen ajuste de los pardametros, por lo que

el modelo predice bien el comportamiento de las variables.
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ANEXO E (Revision de implementos para operacion adecuada del
reactor)

LISTADD DE CHECKED PARA OPERACION DE REACTOR DE FLIJJO RECIPROCO DE MEDID POROSO
FECHA TIPC DE MEDICION |

SUPERVIS OPERADDRES
CUMPLE MO CUMPLE

SEGURIDGO

OWVERALL
LEMTES DE SEGURIDAD
GUAMTES CABRETILLA
EAPATOS DE SEGURIDCAD
W45 0E ESCAPE DESPEJADAS
EXTINTORES HABILITADOS

FUESTS ER MARCHA SCAN =] MO
YALYULAS DE ADMISION DE ESCAPE ABIERTAS.
EMCEMOER COMPRESOR.
REGULAR PRESION DEL COMPRESOR 1E4R.
REGULAR CaUDAL OE AIRE.

EMCEMNOIDO
EMCEMOER MECHERO PARA PRECALENTAR REACTOR.
COMPROBAR FUGAS OE LINEA OE Sh.
YERIFICAR WAL WULAS DE ADMISION v DE ESCAPE CORRESPOR
AL ALCANZAR 400 T IMICIAR INVECCION LATERAL CON PHIL
AL ALCANZAR B00°C SACAR MECHERD Y COLOCAR TAPCR,
DESaRROLLO
CONFIGURAR CAUDALES DE AIRE Y COMBUSTIBLE PARS DISTI
CONFIGURAR CALDALES DE &IREY COMEUSTIBLE PARA
WELOCIDAD DE FILTRACION COPRESPONDIENTE
COMNFIGURAR CAUDALES DE WAPOR .
aPaGADO

CORTAR FLUJO DE WAPOR.
CERRAR PASO DE GAS MATURAL.
APAGAR COMPRESOR.
CERRAR WALWULAS DE PASO,
GUARDAR DATOS OBTENIDOS.
DESEMERGIZAR EL SISTEMA.

EPP

CESERVACIONES

S i Operador Operador

Tabla A. 16. Revisién de implementos de seguridad
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ANEXO F (Registro de temperaturas para operaci
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Figura A. 4. Perfil de temperaturas para inyeccién central
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ANEXO G (Perfiles de temperatura obtenidos a partir de inyeccion
lateral)

1400
¢ =15 d =25
1200 q
= PD1_A01 °C
S-) 1000 I
g = PD1_A02 °C
—
% 800 P ——PD1_A03 °C
s-‘ o
a 600 wPD1 A04 °C
sg ——PD1_A05 °C
= 400
—PD1_A06 °C
200 ——PD1_A07 °C
0
0 1000 2000 3000 4000 5000
Tiempo [s]
Figura A. 5. Perfil de temperaturas IL ¢ 1,5 y 2,5 sin vapor
1400
b =2
1200
O ———PD1_A01 °C
% 1000
g PD1_A02 °C
*é 800 ——PDI_A03 °C
;ci 600 ———PDI_A04 °C
[} —PD1_A05 °C
B 400 B
——PD1_A06 °C
200 ——PDI1_A07 °C
0
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Tiempo [s]

Figura A. 6. Perfil de temperaturas IL ® 2 sin vapor
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Temperatura®C

Temperatura®C

1400

1200 L
———PD1_A01 °C
1000
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600 v ———PD1_A04 °C
400 ——PD1 A05 °C
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200 ——PD1_A07 °C
0
1500 2000 2500 3000 3500 4000 4500
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Figura A. 7. Perfil de temperaturas IL ® 3 sin vapor
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Figura A. 8. Perfil de temperaturas IL ® 3,5 sin vapor
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Figura A. 9. Perfil de temperaturas IL ® 1,5 y 3 con vapor
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Figura A. 10. Perfil de temperaturas IL ¢ 2 y 2,5 con vapor
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ANEXO H (Documentos relacionados a cromatografia de gases)

Guia de usuario del cromatégrafo de gases

UNIVERSIDAD TECNICA
FEDERICC SANTA MARIA DIR NI CCI A TMTANEC AN A

Procedimiento de uso
Cromatografo de Gases Clarus 580

Elaborado por: Sebastian Caro

Version: Diciembre 2014

Este procedimiento se ha preparado para informar el modo de uso del Cromatografo de gases Clarus 580 (en adelante
GC) a nivel usuario para el andlisis de muestras gaseosas utilizando el Detector de Conductividad Térmica (TCD).

1. Encendido

1.1 Apertura de las valvulas (2 valvulas en la misma linea — 1 antes y 1 después del manometro-) de paso de Helio,
que se utiliza como gas portador.

1.2 Encendido del GC mediante interruptor ubicado en el costado inferior derecho.

1.3.“Login” (a) en la interfaz del GC.

Clanus* 581 L Chrorolograps

G w0

2. Preparacion

2.1.Encendido del PC, ingresar como usuario mec01, sin password.
2.2. Abrir el software “TC Navigator” (hay un acceso directo en escritorio) en modo administrador e ingresar con el

user: ger y el p rd: teclarus.
2.3.En la interfaz del programa, dick en “Setup” (b)
2.4_Click en “method” (c1) para cargar el método seleccic do el archivo llamado “MolS” (c2).

2.5.Ingresar un nombre reconocible para el archivo de salida de los resultados (c3).

2.6.A partir de este momento, el PC toma control del GC, configurando las condiciones necesarias para la ejecucion
del método de deteccion. Esta configuracion se lleva a cabo mientras la interfaz del GC indica en la pantalla del
TCD (d): “Not ready” y dura hasta que indique “Ready” (e2). Ademds, antes de continuar con la siguiente
seccion, se debe esperar a que el GC indique una diferencia de potencial 0.98-0.99 mV (el), tardando cerca de
45 minutos.
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3.

s

UNIVERSIDAD TECNICA e =
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Muestra

3.1.Verificar estado de la jeringa a utilzar.

3.2.“Ambientar” jeringa mediante |a toma de muestras desde la bolsa de muestreo, expulsando el contenido
aspirado al ambiente (repetir unas 3 veces).

3.3.Toma de muestra con jeringa desde |a bolsa de muestreo.

3.4 _Seleccionar y anotar un volumen inicial a inyectar.

Inyecdon de la muestra

4.1 En el GC, seleccionar el modo de inyeccion de muestra (f).

4.2 Presionar “iniciar” (g2) para iniciar la cuenta regresiva de 5 segundos (g1), dentro de los cuales el contenido de la
jeringa debe ser ingresado por el canal B (ubicado en la parte superior del GC) (h). -En el canal B, con Ia jeringa
se debe sobrepasar una membrana para luego proceder con la inyeccion de la muestra a una velocidad
constante-.

4.3_A partir de que la cuenta regresiva llego a cero, el GC comienza a analizar la muestra, lo que dura cerca de 12
minutos.

NOTA: Los gases detectados por el método son H;, N;, CH, CO, CO; y aparecen en los siguientes tiempos (aprox.) de
analisis: 0,7; 0,25; 1,6; 2,8 y 9.8 min respectivamente.
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f.
5. Interpretacion de resultados

5.1.Abrir el software “Graphic Method”™ como administrador, se encuentra en “Inicio”, “Todos los Programas”,
“TotalChrom Workstation”.

5.2.En el software abrir el archivo de resultado guardado con el nombre asignado en 2.5, lo que permitira la
visualizacion y tratamiento de los datos obtenidos mediante un cromatrograma.

5.3.Para ver los resultados del drea, se debe seleccionar “Display” (i1} y luego “Peak report” (j)

B Gracki elmad Ed e ©
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v [Basio] Cu,
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Fax Mairta Aun Banding

1 I

¥ EeeenteCtmmvccom
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Rowun Tl

larardlimsesnse = menabnzea

NOTA: Los resuitados del cromatograma se muestran en funcion del area bajo la curva (k), las cuales deben estar dentro
de los rangos que se especifican en Tabla 1. Si el drea de un componente se encuentra fuera del rango —para el cual el
GC esta calibrado-, serd necesario repetir el analisis inyectando un volumen diferente de muestra como sigue: si el darea
del componente es mayor que la mayor area de su rango, se debe inyectar un volumen menor al inicialmente inyectado,
por otra parte, si el area del componente es menor que la menor drea de su rango, se debe inyectar un volumen mayor
al inicialmente inyectado. Si bien el software realiza una integracion automdtica del drea correspondiente en el
cromatograma, estos resultados no son correctos, por lo que se debe realizar una integracion manual mediante “manual
integration” (i2), borrando las lineas base de integracion y agregando los nuevos dominios para cada tramo de
integracion. El usuario puede identificar estos dominios a partir de los tiempos de aparicion de cada componente.
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Tabig 1: Rango de dreas para cromatograma [uV-s)

Components Minimio Maximo
Hz 1.652,10 5.537,63
CH, 37.00491 | 161.902,49
co 4342220 | 202.184.85
Co, £33.879,57 |2.865.434.90
N; 24767477 |9.488.228,01
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5.4. Anotar las dreas de los componentes de interés para posterior conversion
5.5 Abrir el archivo Excel "Curva. GC KA-2012 oct xisx” en la pestana “0G-Clarus 580_2" (11).

E (= IR B - B 1 Tt i ol T Peierares Looel _— l_l_“'= = i
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ardd - | =\
¥ z A AR AL AL AE E1
i3 tuzstra ° g |
i a5 llempe [min) Ly rias (vol) |
S0 12 Al 1.915i08k |
71 o 4 (-]
¥ o nA0S9858
£ Hd ML YARDTDS |
4 oo 4 ERAAITER |
35 1 .
W4 b H[ SfTeras 5901 Er: Charus SO0 _3 I Gl 5001~ Ti[d T A |
| Lste | 5 | |[HOE 8w i ] |

5.6. Ingresar los valores de las dreas para conversion de cada componente en ([2)
5.7.Ingresar el volumen de la muestra inyectada para andlisis (mismo de pase 3.4) en (12} en ml.

174



Y MEG
l‘ [EE
UNIVERSIDAD TECNICA L
FEDERICC SANTA MARIA DIFARTUA AT O IMTIARECA A

5.8.Registrar el resultado mostrado en (M) correspondiente al porcentaje volumétrico del componente en la
muestra analizada.

Apagado

6.1.Pulsar “Tools” {(m), “Lanzar” (n), “Si” (R).

6.2.En el menu TCD (d), presionar sobre la temperatura a configurar (o) —se pondra azul- e ingresar mediante el
teclado de fa parte inferior (p): 100°C.

6.3. Esperar a que la temperatura alkcance 100°C (q1) y se indique “Ready” (q2).

6.4.Pulsar “Tools” (m), “Cerrar sesion” (r), “Si” (s).

6.5. Apagar el equipo mediante interruptor en costado inferior derecho, mismo interruptor de 1.2.

6.6.Cerrar valvulas de Helio.
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Detalle columnas instaladas al 21 septiembre 2017:

Especificacién de columnas cromatograficas

Clarus 580

Marca : PerkinElmer

Modelo : Clarus 580

Columa 1 ‘Molesieve® 54 £0/100
Dimensicn - 3ft x 1/8 in % 2,1mm DI acero inoxidable
Marca : Restek™
Miimera - BED15-B00

Columa 2 ‘Haysep® M B0/100
imension :5m x 1/8 in x 2, 1mm DI acero inoxidable
Marca : Supelco Analytical
Miimera : CL 21605064

Columnas remanentes

Marca : PerkinElmer

Modelo : Clarus 500

Columa 1 ‘Molesieve® 54 BO/100
Dimensicn :4m x 1/8 in x 2, 1mm DI acero inoxidable
Marca : Supelco

Columa 2 ‘Haysep® 0 80,100
Dimension - & ¥ 1/8" x 0.085' DI acero inoxidable
Marca : Alltach

Métodos cromatograficos

Deteccidn de Hz: Mols_H2FG_CO2

CLARUS 580 s

Pardmetro

Inyector

Temperatura inyector
Columnas en serie a TCD
Molesieve® 52 80/100

Haysep® N 80,/100

Flujo de gas carrier — Nitrogeno
Horno

MolS_H2FG_CO2
Valor  Unidad

100 [2C]
3ft x 1/8 in x 2,1mm ID 55

5mx 18 inx 2, 1mm D 55
15,0 [mL min?]

Programa de lilamentlre
Temperatura 1 70 [2C] por 5 min
Rampa 45 [2€ min]
Temperatura 2 145 [2C] por & min
Detector [TCD- lilament dnico)
Temperatura 200 [2C]
Frecuencia de adquisicidn 125 [pts Y]

Polaridad
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Deteccidn de CO, CHa, CzHs y COx Mols_o2

CLARUS 580 rasmyeommn

Pardmetro

Inyector

Temperatura inyector

Columnas en serie a TCD

Molesieve® 54 80/100

Haysep® N 80100

Flujo de gas camrier — Helio

Homo

Programa de temperatura
Temperatura 1
Rampa
Temperatura 2
Duracion total

Detector (TCD- filamento dnico)

Temperatura
Frecuencia de adquisicidn
Polaridad

MolS_cx2
Valor  Unidad

w0 [=c]

3ftx 1/B inx 2,1mm ID 55
5m ¥ 1/8 in x 2, 1mim ID 55

Tiempos retencion (MethodTest_12_He_Zml]

H:
(4]
CHs
CaHe
COy

15,0 [mL min®]
25 [2C] por 11 min
30 [2C min™]
145 [2C] por 11 min
26 [rmin]
200
125 [prss7
+
2538  [min]
8448  [min]
9,683  [min]
19,148  [min]
22,255  [min]
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Curvas de calibraciéon para cromatografia
y = 1E+08x + 4996,1
Clarus 580- N2 - H2 R? = 0,9988
3.000.000
2.500.000
2.000.000
1.500.000

1.000.000

500.000

0,00 0,01 0,01 0,02 0,02 0,03 0,03

Figura A. 11. Curva de calibracién de GC para H: con carrier N»

y = 6E+07x + 11888
Clarus 580 - N2 - CHa4 R? = 0,995
600.000
500.000 ®
400.000
300.000

200.000 °

100.000

0,00 0,00 0,00 0,01 0,01 0,01 0,01

Figura A. 12. Curva de calibracién de GC para CH4 con carrier N>
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Clarus 580- N2 - CO

16.000

y = 3E+06x + 314,15
R2=0,9937

14.000

12.000

10.000

8.000

6.000

4.000

0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,01 0,01

Figura A. 13. Curva de calibracion de GC para CO con carrier N2

y = 2E+07x - 31947
Clarus 580 - N2 - CO2 RZ=0,9977

1.800.000
1.600.000
1.400.000 ]
1.200.000
1.000.000
800.000
600.000
400.000
200.000

0
0,00 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08 0,09 0,10

Figura A. 14. Curva de calibracién de GC para CO: con carrier N2
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Clarus 580 - He - H2

18.000
y = 233427x + 189
16.000
R?=0,9928 _—®
14.000

12.000

10.000

8.000

6.000

4.000

2.000

0
0,00 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08

Figura A. 15. Curva de calibracién de GC para H: con carrier He

Clarus 580 - He - CO
300.000

250.000 y=1E+07x + 2878,8 @
R?=0,9933

200.000

150.000

100.000

50.000

0
0,00 0,01 0,01 0,02 0,02 0,03 0,03

Figura A. 16. Curva de calibracién de GC para CO con carrier He
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Clarus 580 - He - CHa
350.000

300.000

250.000

200.000 y =1E+07x + 707,98
R?=0,9958
150.000

100.000

50.000

0,00 0,01 0,01 0,02 0,02 0,03 0,03

Figura A. 17. Curva de calibracién de GC para CH4 con carrier He

Clarus 580 - He - CO2
8.000.000

7.000.000
6.000.000

5.000.000
y = 2E+07x - 175630

R?=0,9922

4.000.000
3.000.000
2.000.000

1.000.000

0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40
-1.000.000

0

Figura A. 18. Curva de calibracién de GC para CO: con carrier He
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MolS_ CX2 - He
A=a*V4p | M Co CH, O,
N° puntos 13 13 12 10
R2 0,9928 0,9933 0,9958 0,0922
A_sup 15433,43 | 251908,84 | 313887,68 | 4556515,87
A_inf 320,22 1397,82 894,07 7502,14
o 233427 10000000 | 10000000 20000000
p 189 2878,8 707,98 -175630
Tabla A. 17. Resumen de curvas de calibraciéon con carrier He
MolS_H2FG_CO2 - N2
A=a*V+B 2 CH4 CO2 Co
N° puntos 13 12 7 9
R2 0,9988 0,995 0,9977 0,9937
A_sup 2455552,06 | 490826,33 | 15288274 | 13936,87
A_inf 1165,55 1842,155 9545,47 118,06
o 100000000 | 60000000 | 20000000 | 3000000
p 4996,1 11888 -31947 314,15

Tabla A. 18. Resumen de curvas de calibracién con carrier N

Cromatogramas obtenidos para inyecciéon central fija de combustible e IL para =3

con y sin vapor
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DEFAULT REPORT

Peak Time Area Height  Area Nomm. Area BL Area/Height
#  [min] [LV-s] [uV] [22] [%0] []
- 0.200 0.00 0.00 0.00 0.00 —mmmm———e-
- 0.713 0.00 0,00  0.00 0.00 -
1 2.087 237808.33 4638242 18.07 18.07 BB 5.1271
2 2422 1215.49 109.92 0.09 0.09 BB 11.0583
3 2.631 5816626 1351444 442 4,42 MM 4.3040
4 2.805 1900.46 253,07 014 0.14 BB 7.5006
5 4.005 788090.09 7054506 59.88 59.88 MM 11.1714
6 5.815 8768475 46790  6.66 6.66 BB  187.4025
7 6.119 97.03 57.23 0,01 0.01 BB 1.6956
8 6.272 137.56 50.97 0.01 0.01 BB 2.2940
9 6.954  12464.83 20843 095 0,95 BB 50.8044
10 9.616 251,61 3246  0.02 0,02 BB 7.7506
11 12.469 128362.18 310425 9.75 9.75 MM 41.3504
1316178.59 134735,15 100,00 100,00

Tabla A. 19. Reporte de cromatograma para inyecciéon central de combustible
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Figura A. 19. Cromatograma de inyecciéon central de combustible
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®=3 sin vapor (helio y nitrégeno respectivamente)

DEFAULT REPORT

Peak Time Area Height Area Norm Area BL AreaHeight
# [min]  [uV-s] [uV] [*a] [*a] [5]

- 0.246 0.00 000 000 oo ———

- 0.713 0.00 0,00 000 oo ———

- 1.548 0.00 0,00 000 000 0 ——_—_—

1 2530 721716 184626 0,07 007 BV 3.0001

2 2,600 13368.04 102768 0,14 0,14 VB 6.9348

- 2.838 0.00 000 000 000 0 ——_—

3 3820 22172314 1413513 230 230 BV 15.6860

4 4,084 8100746.73 41186599 84.03 84.03 VE 19.6684

5 4940 40476047 1244467 513 5.13 EB 39,7575

6 8.205 108231.07 858147 1.12 1.12 MM 12.6122

7 8,730 65747692 20118.04 6.82 6.82 BB 32,6810

- 0884 0.00 0,00 000 000 0 ——

8 12,337 5975.85 4108 0,06 0,06 BB 1423472

9 15,328 53477 2085 0,01 0,01 BB 179141

10 19.041 203039 7524 0,03 0,03 MM 39,0687

11 22,207 27012.88 48720 028 0,28 MM 554452

063000542 47155352 100,00 100,00

Tabla A. 20. Reporte de cromatograma para IL sin vapor con ®=3 y carrier He

DEFAULT REPORT

Peak Time Area Height  Area Norm Area BL AreaHeight
# [min] [Vs] V] [P [%] [£]

- 0,200 0.00 0,00 000 0,00 et

1 0414 1468.19 5467 0,04 0,04 BB 26.8562

- 0713 0.00 0,00 0,00 0,00 —————

2 2,080 2766841.69 33379436 7376 73,76 MM 3.1833

3 2390 24965100 2151601 6,66 6,66 BB 11,6030

4 2571 139221 197084 0,04 0,04 MM 0.7064

- 2838 0.00 0,00 000 0,00 et

5 3912 73153945 6616120 1950 19.50 MM 11,0572

- 12,500 0.00 0,00 000 0,00 —

375091254 62349708 100,00 100,00

Tabla A. 21. Reporte de cromatograma para IL sin vapor con =3 y carrier N
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Figura A. 20. Cromatograma para IL sin vapor con ®=3 y carrier He (arriba) y N2 (abajo)
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®=3 con vapor (helio y nitrégeno respectivamente)

DEFAULT REPORT

Peak Time Area Height  Area Norm. Area BL AreaHeight
#  [mm]  [uVs] [uV] [*] [*] [s]

- 0246 0,00 0,00 000 oo

- 0,713 0,00 0,00 000 oo

- 1,548 0,00 0,00 000 000

1 2580 584328 770,38 019 0.19 BB 7,5840

- 2838 0,00 0,00 000 000

2 3813 20062449 1751319 649 640 BV 11,4556

3 4,184 236055342 17380107 76,30 76,30 WV 13,5819

4 4863 04585 5648 003 003 VB 16,7452

5 B304 50740241 1341693 1640 1640 BB 3738181

- 03834 0,00 0,00 000 000

6 12274 503017 7795 016 0.16 BB 64,5315

7 12,459 233587 23008 008 008 BB 07334

8 18757 18720 1511 001 0.01 MM 12,3879

9 21,797 1067730 21068 0735 035 MM 50,6810

Tabla A. 22. Reporte de cromatograma para IL con vapor con $=3 y carrier He

3003600,00 20610177 10000 100.00

DEFAULT REPORT
Peak Time Area Height Area Norm. Area BL AreaHeight
# [min [uV-s] [nV] [*] [®a] [5]
- 0200 0,00 000 000 000  ——_—
- 0.713 0,00 000 000 000  ——_—
1 2071 1585024.16 316316.92 78.74 78.74 BV 5.0100
2 2410 3019152 300252 150 1.0 VB 10,0554
3 2596 T186.19 220097 036 0.36 MM 3.2630
4 2719 6601.16 740,16 033 0.33 BB 8.9185
- 2.838 0,00 000 000 000 e
5 3319 108.51 2007 001 001 BB 3.7324
6 3.940 383910.94 33536489 1907 19.07 MM 10,7947
- 12,500 0.00 000 000 000

Tabla A. 23. Reporte de cromatograma para IL con vapor con =3 y carrier N

201302247 357854.54 100.00 100.00
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Figura A. 21. Cromatograma para IL con vapor con ®=3 y carrier He (arriba) y N2 (abajo)
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