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Resumen

El grafeno es un material de ultima generacidn, cuyas propiedades mecanicas y eléctricas son
sobresalientes para el desarrollo de productos tecnoldgicos. Se plantea entonces, como objetivo
general del proyecto el disefio de una empresa dedicada a la sintesis de grafeno con el fin de suplir
la demanda creciente de este material.

Los objetivos especificos corresponden en la descripcién del proceso productivo mediante un
diagrama de flujos; la definicién de la misién y vision de la empresa; determinacién del caso base
de produccién; definir y dimensionar los equipos a utilizar y realizar los balances de masa
correspondientes.

La produccién de este material se realizard mediante el método de deposicién quimica de
vapor utilizando metano como fuente de carbono a depositar, el cual serd obtenido mediante
procesos de purificaciéon de biogas que serd producido a partir de la metabolizacién de purin de
cerdo como materia organica.

La empresa abarca desde la produccién de biogas hasta la sintesis de laminas de grafeno,
definiendo un caso base de 167 [kg] al afio de grafeno, correspondiente a una porcién de la
produccién de la empresa Deyang Carbonene Tech, una de las productoras de grafeno mas
grandes del mundo. Se pretende producir grafeno en formato de monocapa, lo cual le otorga una
ventaja competitiva a la empresa al poseer mejores cualidades, siendo el desarrollo de baterias
una de las principales aplicaciones para este producto.

El disefo actual de la planta es capaz de producir 464 gramos de grafeno al dia, utilizando 5,8
[ton] de purin de cerdo al dia con un error global en el balance de masa de 0,004%. El
dimensionamiento de los equipos da como resultado dimensiones comparables con magnitudes
de equipos de nivel industrial, congruentes con las necesidades y las condiciones de operacion
del proceso para una empresa que esta ingresando al mercado.

Entre las principales conclusiones se tiene que los equipos en su mayoria fueron
sobredimensionados en base a los supuestos utilizados, a excepciéon de la caldera e
intercambiador de calor donde se consideran condiciones combustién completa y adiabaticidad
que pueden afectar los requerimientos energéticos. Por otro lado, se tiene la operacion de la
planta puede dificultarse al tener condiciones de operaciéon muy distintas en cuanto a presiéon y
temperatura entre dos equipos sucesivos.

Las proyecciones para la siguiente etapa del proyecto se centran en el replanteamiento del
modelo de negocios, utilizar la herramienta de andlisis integral para analizar el impacto del
proyecto, y la determinar la responsabilidad social empresarial de la organizacion.
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1. Introduccion

1.1 Contexto

Actualmente, las tecnologias tienen una gran incidencia en la vida cotidiana de las personas y,
con el avance de estas, surgen nuevas necesidades que cubrir. Un ejemplo es el mercado de los
celulares, que presenta un crecimiento de teléfonos activos del 48% en promedio por afno[1]. Esto
se debe a que se estd innovando constantemente en sus propiedades; por ejemplo, pantallas mas
resistentes y con mejor resolucién de imagen, baterias de carga mas rapida y duradera, cAmaras
con mejor calidad de fotografia, entre otros [2].

En este contexto, el grafeno destaca por sus propiedades mecanicas y eléctricas sobresalientes.
Comparativamente, el grafeno es 100 veces mas resistente que el acero y conduce la electricidad
alrededor de 10 veces mas que el cobre. En la Tabla 1 se muestran algunas propiedades en
contraste a los silicatos, componente principal de la estructura de los celulares [3][4].

Tabla 1. Propiedades mecénicas y eléctricas del grafeno en contraste a las de los silicatos.

Propiedad Valor Grafeno Valor Silicatos Unidad
Transparencia 97,7 80 [%]
Resistencia a la tracciéon 1,25 -10° 2 [MPa]
Conductividad eléctrica 10° ~0 [S/m]
Conductividad térmica 5-103 0.27 [W/(m-K)]

Por otro lado, el grafeno se puede sintetizar a partir de distintos métodos: exfoliacién
micromecanica, deposicién quimica (CVD), exfoliacion por expansion térmica o por dispersion
ultrasénica. En el disefio de este proyecto, se trabajara con el método CVD, en el cual el grafeno
puede producirse a partir de metano[5], materia que se puede obtener a partir del tratamiento
de residuos organicos de industrias ganaderas.

1.2 Objetivos

El objetivo del proyecto es disefiar conceptualmente una planta de produccién de grafeno para
abastecer a la industria tecnolégica.

Los objetivos especificos de este informe son la presentacion la misién y visioén de la institucion
en base a las expectativas del proyecto; determinacidn del caso base y definicién de los limites y
alcances del proyecto; realizacion de un diagrama de bloques que represente el proceso
productivo; realizacion de un diagrama de flujos del proceso; realizacién del balance de masa
global y de cada operacion unitaria junto con la determinacién de los equipos a utilizar en cada
operacion unitaria y realizar su dimensionamiento.

1.3 Organizacion

Esta empresa presenta valores de innovacion tecnolégica y compromiso en entregar grafeno
de alto grado de pureza a los principales productores de tecnologias innovadoras del mundo.
Estos se plasman a través de su mision y vision presentadas a continuacidn:

Misidn: “Ser proveedores de grafeno de alta calidad en base a un proceso sostenible, que pueda
ser utilizado en la creacién de nuevas tecnologias desarrolladas por las potencias innovadoras del
mundo, y asi responder a la necesidad de las aplicaciones del futuro.”

Vision: “Ser lideres latinoamericanos en la produccién de grafeno, reconocidos por el desarrollo
sostenible en nuestras lineas de produccion.”



2. Desarrollo
2.1 Caso Base

Para determinar el nivel de producciéon de la planta de grafeno, se hizo una revisiéon de
empresas multinacionales que producen este material en laminas para distintas areas (baterias,
tintas conductoras, materiales termo conductores, etc.) y se fijé una produccién de un 1% del
mercado de la empresa Deyang Carbonene Tech, la cual actualmente produce 300 toneladas de
grafeno al afio [6]. Se defini6 de esta manera debido a que el mercado corresponde a un oligopolio
y sélo es posible hacerse cargo de una pequeifia fraccidn del negocio. Este porcentaje corresponde
a la cantidad productiva de las nuevas empresas que entran al mercado mundial de grafeno [7].

Junto con lo anterior, se revisé un estudio del mercado de paneles tactiles del mundo, el cual
estima que afo a afio el aumento en la demanda de estos productos sera de 240 millones de
unidades [6], determinandose que la empresa se hace cargo del 1%. Para trabajar con esta
informacion, se toma como supuesto que todos las pantallas tactiles producidas para cubrir esa
demanda estaran conformados por grafeno, ocupando cada una 0,04 [m?] de este material [6].

Ademas, para el mercado de las pantallas se tomara una produccién media en base a una vida
util del proyecto de 10 afios. Es asi como, considerando ambos mercados, se concluye que la
produccién anual de grafeno debe ser de 167.035 [g]. El detalle de los calculos y justificaciones
se encuentran en el anexo 5.1.

2.2 Limite de bateria

Para la produccién de biogas se utilizara purin de cerdo como materia organica, el cual sera
abastecido a partir de un criadero de cerdos de la region de O’Higgins, la cual cuenta con la mayor
cantidad de criaderos y mayor produccién de cerdos a nivel nacional [8][9]. En complemento a
esto, se debe contar con un ingreso de MDEA como solvente para realizar una separacion por
absorcion, y laminas de cobre para la deposicion del grafeno.

El principal producto se distribuye a través laminas de cobre que contienen en su superficie
monocapas de atomos de grafeno, para entregarse como materia prima a las empresas
productoras de articulos tecnoldgicos en base a este material.

Los residuos obtenidos luego de la biodigestion, correspondiente al caldo de cultivo, seran
tratados para extraer la humedad presente y asi vender como fertilizante los desechos so6lidos
debido a su alto contenido de nitrégeno y fésforo. El liquido sera utilizado para riego en las zonas
aledanas a las instalaciones. Por otro lado, los gases y solventes residuales seran externalizados
a la empresa Bris, la cual se encarga del tratamiento de residuos industriales [10].

Finalmente, el hidrogeno producido, dada su baja magnitud, sera donado para estudios
cientificos que contribuya con el desarrollo investigativo del pais. El esquema del limite de
bateria se encuentra en el anexo 0.

2.3 Descripcion del Proceso

La sintesis de grafeno es un proceso continuo y, como se observa en la Figura 1, inicia con la
generacion de metano dada por la biodigestion de materia organica. Posterior a esto, una porcion
de los gases pasan por una etapa de purificacidn con el fin de separar el metano, gas esencial para
la sintesis de grafeno. Para que ocurra la reaccién es necesario que los compuestos ingresen al
reactor a una alta temperatura, la que se alcanza gracias al intercambiar calor con una fuente de
gases a alta temperatura obtenidos por un proceso de combustion. Finalmente, dichos
compuestos reaccionan en la cdmara de deposicion quimica de vapor (CVD) para sintetizar
hidrégeno y grafeno, el cual se deposita sobre una ldmina de cobre. Finalmente, el hidrégeno es
separado del metano que no reacciond, con el propdsito de reutilizar parte de los gases necesarios
en el CVD.



Para la generacidn de energia, parte del biogas producido en la etapa de digestién anaerobica
es purificado mediante un proceso de absorcién en el cual se eliminan gases corrosivos e inertes,
esto con la finalidad de combustionarlos y obtener una mayor eficiencia. Finalmente, se realiza
un tratamiento del caldo de cultivo de la digestion, a través de una separacién de sélidos para
obtener agua de riego y fertilizantes, siendo estos ultimos comercializados.

2.4 Balances de masa

Se realizan balances de masa para cada equipo con el fin de determinar la cantidad de materias
primas necesarias, y asi poder cumplir con la produccién de ldminas de grafeno propuesta en el
caso base. Se determina que para producir 464 [g] de grafeno al dia en su formato de monocapa
se requiere de 5,8 [ton] de purin de cerdo, el cual es utilizado como materia organica debido a su
alta capacidad de generacion de metano [11]. Con este requerimiento se obtiene el metano
necesario para la deposicion en laminas de cobre y calentamiento de gases de entrada al CVD.

Por otra parte, para el proceso de combustion se requiere de una alimentacion de aire de
18,9 [kg] al dia a la caldera, donde se obtiene una corriente de gases residuales de
aproximadamente 19,5 [kg] al dia que deben ser tratados por personal externo. También, se
realiza una extraccién de liquido del caldo de cultivo proveniente del biodigestor para vender este
como fertilizando, obteniendo una produccién de 382,7 [kg]. Por otro lado, para la purificacion
de biogas a combustionar en la caldera se utilizan 5,2 [kg] de solvente MDEA al dia. Por ultimo,
se tiene de la separacién por membranas una salida de 319,5 [kg] de gases al dia.

Del balance de masa global se desprende que hay una diferencia masica del 0,004% entre la
materia de entrada y salida, sin contabilizar la masa de cobre que permanece inerte a lo largo del
proceso. El clculo se detalla en el anexo 5.3. El detalle del balance de masa y dimensionamiento
se encuentra en los anexos asociados a cada equipo.

2.5 Dimensionamiento

En la Tabla 2 se muestran las dimensiones de todos los equipos seleccionados para el proceso.
El detalle de los supuestos utilizados para cada uno de los equipos se encuentra en los anexos,
junto con las ecuaciones de disefio y condiciones de operacion.

Tabla 2. Resumen de dimensionamiento de equipos.

., . . . Parametro
Operacion Unitaria Equipo Dimensionado Valor [m] Anexo
Biodigestion - Diametro 3,61
Anaerobica Biodigestor Altura 10,8 >4
Separacion de : : Largo 1,48
Residuos Sélidos Filtro Rotatorio Didmetro 1,48 55
Purificacién Membrana 1 Didmetro 7,34 5.6
Membrana 2 Didmetro 6,29 5.6
./ Arista Etapa 1 0,82
Absorcion Absorbedor Arista Etapa 2 0.44 5.7
Produccion de Didmetro 0,48
Energia Caldera Largo 0,96 >8
Calentamiento de Intercambiador Didmetro Externo 0,30 59
Gases de Calor Largo 6,08 )
Sintesis de Grafeno Reactor CVD Diametro 1,02 5.10
Largo 24,5
., Columna de Didmetro 0,23
Separacion de Gases Adsorcién Largo 143 5.11
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Figura 1. Diagrama de flujo que contiene los equipos respectivos para cada operacién unitaria en el proceso de produccién de grafeno.



3. Discusiones

Respecto a los resultados obtenidos en el balance de masa global, los origenes del error se
deben principalmente a que se realizaron balances de masa a partir de balances volumétricos
haciendo la relaciéon de estos con las densidades correspondientes a los compuestos. Este
pardmetro puede fluctuar segin las condiciones de operacién de cada equipo, teniendo un
impacto en el dimensionamiento de equipos tales como la caldera o el intercambiador de calor.
Otra fuente de error puede deberse al método grafico ocupado para el dimensionamiento de la
etapa de absorcion que comprende curvas de equilibrio.

Los principales supuestos utilizados en el dimensionamiento de los equipos estan
relacionados con las cinéticas para los equipos con reaccidn, la eficiencia para los equipos de
separacion, la adiabaticidad en los equipos de transferencia de calor y la composicion de gases de
entrada en el caso de la membrana.

Dentro del biodigestor se considera una reacciéon de primer orden respecto a los sélidos
volatiles sin considerar el comportamiento de los microorganismos en su interior, ademas, se
utilizaron datos bibliograficos para determinar la eficiencia de produccién de metano generado
por kilogramo de biomasa alimentada al biodigestor. Esto puede cambiar segun las condiciones
de operacidn en las que se encuentre el equipo, tales como niveles de agitacién y homogeneidad
de la materia organica utilizada, pudiendo afectar los flujos de metano necesarios para producir
el grafeno y el flujo de biogas utilizado en la generacién de energia.

Otro supuesto de gran relevancia corresponde a la cinética de reaccidn de primer orden para
la deposicion de carbono sobre las laminas de cobre en el reactor de CVD, donde ademas no se
considera la co-catalisis del hidrégeno. El efecto del hidrégeno tiene como consecuencia una
cinética de reacciéon mas rapida que la utilizada, lo cual implica que el equipo quede
sobredimensionado con respecto a lo que ocurre en la realidad. Por otro lado, la calidad del
grafeno esta relacionada directamente con las composiciones de entrada y las condiciones de
operacion, por lo cual es necesaria una alimentaciéon de hidrégeno que potencie la formacion de
monocapas, a pesar de no contar con informacion suficiente para dimensionar el equipo en base
a la reaccion co-catalitica en presencia de hidrégeno.

Al considerar adiabaticidad tanto en la caldera como en el intercambiador de calor, se trae
como consecuencia que el calor aportado por la reacciéon de combustion hacia el gas de servicio
sea mayor al que efectivamente pueda traspasarse durante la operacion del equipo, por lo que el
equipo se encuentra subdimensionado, dado que se requeriria un flujo mayor de biogéas y aire.
Por otro lado, al asumir combustiéon completa se considera una mayor produccién de energia, y
por esto el reactor de combustion se encuentra subdimensionado dada la dificultad de que este
supuesto se cumpla en la realidad.

En los procesos de purificacién se utilizan eficiencias determinadas por bibliografia, sin
embargo, dadas las dimensiones y condiciones de operacién utilizadas en este proceso en
especifico podrian no comportarse de la misma forma. Un cambio en las eficiencias de los equipos
de separacion tendria una consecuencia directa en la calidad del grafeno producido, ademas de la
eficiencia de generaciéon de energia. El detalle de los supuestos tomados se encuentra en los
anexos de dimensionamiento correspondientes a cada equipo.



Los supuestos tomados sobredimensionan la mayoria de los equipos, sin embargo, los
supuestos tomados en la caldera e intercambiador de calor y en la membrana (sobre la
composicién de los gases de entrada), hacen que estos equipos queden subdimensionados.

Respecto a los resultados del dimensionamiento se obtuvo que los equipos requeridos son de
dimensiones similares a los mismos utilizados a escala industrial [12]. Esto es congruente con el
nivel de produccidn en el que se sustenta el caso base comparandolo con la produccién de una
empresa que estd ingresando al mercado mundial de grafeno.

Junto con lo anterior, se tiene que los equipos a utilizar trabajan en condiciones de operacion
muy distintas entre ellos, teniendo equipos que trabajan a presiones y/o temperaturas de hasta
dos érdenes de magnitud diferentes comparado con el equipo que lo sigue (o precede) en el
proceso. Es por esto mismo que existe la posibilidad de que la operacion de la planta se pueda
dificultar.

4. Conclusiones

Se escogen los equipos a utilizar en cada operacion unitaria, donde se destacan como los mas
importantes un biodigestor anaerdbico para la producciéon de biogas, una caldera para la
produccién de energia térmica y el reactor de deposiciéon quimica de vapor para la producciéon de
laminas de grafeno.

Se realizan los balances de masa para todos los equipos involucrados en el proceso, con el
proposito de determinar los flujos de alimentacién de materias primas necesarias para cumplir
con el baso base de 0,464 [kg] de grafeno al dia. Para esto, se requiere de una alimentacién de
5,8 [ton] de purin de cerdo y 54 [ton] de cobre al dia. Se determina que el error asociado al
balance de masa global es de 0,004 [%].

También se dimensionan los equipos de acuerdo con las necesidades operacionales de la
planta de produccion, obteniendo tamafios similares a los utilizados a nivel industrial.

Se determina que los principales supuestos que pueden afectar el dimensionamiento de los
equipos son las cinéticas utilizadas para la biodigestion, caldera y reactor de CVD, las condiciones
de adiabaticidad utilizadas, y el asumir una eficiencia de remocién similar a la encontrada en
bibliografia.

Como proyecciones futuras, se planea para la siguiente etapa del proyecto un replanteamiento
del modelo de negocios debido a la expansion de la empresa al mercado de las baterias; utilizar
la herramienta de andlisis integral para analizar el impacto del proyecto, y la determinar la
responsabilidad social empresarial.



5. Anexos

5.1. Estimacion del Caso Base
5.1.1 Aumento en la Produccion de Pantallas Tactiles en el Mundo

Tabla 3. Demanda de dispositivos entre los ailos 2014 y 2016. [6]

Ano Billones de Unidades Producidas

2014 0,81

2015 1,05

2016 1,29

4 N
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Figura 2. Histograma de demanda mundial por afio.

Por lo cual, por medio de una regresion lineal, se obtiene un valor de incremento de 0,24
billones de unidades por afio.

5.1.2 Calculo del caso base

Datos:
e Aumento de demanda anual mundial: 240.000.000 unidades.
e Metros cuadrados de grafeno utilizado por dispositivo: 0,04 [m?], ver Figura 3 [6].
e Demanda que abarcard la empresa: 1% del aumento de demanda en 5 afios,
correspondiente a la mitad de la vida util del proyecto [7].

Aumento de Demanda en metros cuadrados:

2
240.000.000[unidades] - 0,04 , = 9.600.000[m?] (D
unidad
Metros cuadrados totales a producir por la empresa:
m? m?
Produccién (m?) = 9.600.000 [f] -1% -5 = 480.000 [f] (2)
afio afio



Utilizando una conversion de 1 [g] de grafeno equivalente a 1300 [m?] [13]:

y m’] 1 rg .
Produccion (g) = 480.000 [ﬁ] m[m] ~ 369.2 [g/afio] 3)

D) AW HERATENDS

2D

Figura 3: a, Film de 20 cm x 20 cm transparente y conductor hecho de grafeno manufacturado por 2D
Carbon Tech. b, Prototipo de teléfono movil (hecho por 2D Carbon Tech) usando un panel tactil de
grafeno [6].

5.1.3 Calculo del caso base basandose en una empresa.

El calculo se basara en la empresa china llamada Deyang Carbonene Tech. Esta empresa
produce grafeno para baterias, materiales térmicos, tintas conductivas y recubrimientos
anticorrosivos. El nivel de produccion de la empresa es de 300 toneladas de grafeno al afio [6].

El interés en esta empresa se origina porque produce grafeno en grandes cantidades para
distintas areas, en donde ademas ninguna de ellas es el uso en pantallas, de manera que es
complementario para el caso base. Ademas, se toma como supuesto que el nivel de produccion de
grafeno en la empresa para los cuatro grandes usos que cubre es igual para cada area, es decir,
cada uno corresponde a un 25% de la produccion total de la empresa.

Apesar delo anterior, el iinico tema que se ve beneficiado en gran medida por el uso de grafeno
en monocapa es en la produccion de baterias [14], y, ademas, de los tipos de baterias que utilizan
grafeno, s6lo dos de nueve se benefician con la monocapa [14].

Asumiendo que la demanda que abarcara este proyecto corresponde a un 1% de lo que
produce la empresa china actualmente [7], se obtiene la siguiente expresion para estimar el nivel
de produccién de grafeno:

PrOduCCionEmpresa China ’ (%BatenaSEmpresa China ’ %BaterlaSUtilizan monocapa) 1%



Reemplazando los valores se obtiene:

ton

300[

2 ton gr
] : (0,25 -—) .0,01 = 0,166 [—] ~ 166.666[ ]
9 ano

afio (4)

afio

Sumando los niveles de produccién obtenidos en las ecuaciones (3) y (4), se obtiene:

Caso base = 369,2 [%] + 166.666[

a%] ~ 167,035 [C‘l%] 5)



5.2. Esquema del limite de bateria

Entradas Salidas
| e I N
Purin de Cerdo I(,}arr}mas
MDEA (solvente) ——— rateno
Aire Limite de — Hidrdgeno
o Bateria -
Hidrégeno —_— —— > Fertilizante
Laminas de Cobore —— » Laminas de

\ / Cobre
l l l

MDEA Gases Caldera
+ Gases +Membrana

Residuos

Agua Riego

Figura 4. Esquema del limite de bateria para el proceso de sintesis de grafeno

5.3. Balance de masa global

Entradas Salidas
Purin de cerdo / \ Lamina Grafeno

5,803 [ton/dia] 464 [g/dia]

MDEA (solvente) Fertilizant

52[kg/dia] ] , » _Fertilizante

.. 382,7 [kg/dia]
Aire Proceso de Produccién

18,91 [kg/dia] de Grafeno |l . Hidrégeno

0,221 [kg/dia]

Hidrogeno — |

66 [g/dia] | Laminas de Cobre
Laminas de Cobre —— 54,045 [ton/dia]

54,045 [ton/dia] \l i 1/

Agua Riego Gases Caldera MDEA+gases
51[ton/dia] ~ +Membrana g 04 [kg/dia]
339,05 [kg/dia]

Residuos

Figura 5. Diagrama del balance de masa

10



Con los balances de masa realizado se determinaron todos los flujos de alimentacién y salida
de cada equipo. Se realiz6 el calculo del error asociado a los calculos a partir de los flujos de
entrada y salida del proceso a nivel global que estan expresados en la Tabla 4 y Tabla 5.

Tabla 4: Flujos Masicos de Entrada al proceso

Flujos Masicos de Entrada
Equipo Compuesto Masa Unidad | Flujo
Biodigestor Materia organica 5.803,6 [kg/dia] F1
Absorbedor Solvente MDEA 5,20 [kg/dia] | F22
Caldera Aire 18,91 [kg/dia] | F25
CVvD Cobre 54.045,3 [kg/dia] | F12
IC Hidr6geno 0,066 [kg/dia] | F10

Tabla 5: Flujos Masicos de Salida al proceso

Flujos Masicos de Salida

Equipo Compuesto Masa Unidad | Flujo
Filtro Materia Liquida 5.099,1 [kg/dia] F17
Materia Sélida 382,7 [kg/dia] | F18
Caldera Gases 19,53 [kg/dia] F27
Membrana 1 Gases 306,6 [kg/dia] F5
Membrana 2 Gases 12,88 [kg/dia] F7
CvD Grafeno 0,464 [kg/dia] F13
CVD Cobre 54.045,3 [kg/dia] | F13
Adsorcion Hidrégeno 0,221 [kg/dia] | F15
Absorcion H,S+C0,+solvente 6,04 [kg/dia] F24

Tabla 6: Flujos Totales y error asociado al balance

Flujo Total Masa [kg/dia]
Entrada (sin cobre) 5.827,79
Salida 5.827,57

Con los datos presentes en la Tabla 6 se determina el error del balance de masa:

Mentrada — Msalida

error = =100 = 0,004% (6)
Metrada

11



5.4. Balance de masay dimensionamiento: Biodigestor

AT

F3
ﬁ Gases <

Bl

Purin de cerdo

F2

Masa purin
liquida

Figura 6. Diagrama de flujo del biodigestor anaerébico.

5.4.1. Justificacion de elecciéon de equipo

Para la produccién de biogds se requiere la utilizacién de microorganismos capaces de
degradar las proteinas, lipidos y carbohidratos presentes en la materia organica, ademas de
microorganismos que puedan convertir los acidos formados luego de la metabolizacién de las
especies anteriormente mencionadas en metano, principal componente del biogas.

El reactor no requiere de una inoculacién permanente, ya que los microorganismos necesarios
se encuentran presentes en la materia organica a utilizar. Por otro lado, como la caldera en la
produccién de energia y el reactor de CVD en la produccién de ldminas de grafeno requieren de
una alimentacién continua de metano, se decide utilizar en biodigestor continuo, en condiciones
anaerdbicas para aumentar la produccién de metano en los procesos metabolicos de los
microorganismos.

5.4.2. Reaccion dentro del reactor
En la Figura 6 se presenta el diagrama del biodigestor. La reaccion global de este equipo es:

Bacterias
Purin de cerdo ——— Biogas + Lodos (7)

5.4.3. Supuestos para el balance de masa
e Seconsidera que la reaccion sera de primer orden, en donde el compuesto a convertir son
sélidos volatiles dentro del purin, definiendo la velocidad de reaccién como[15]:

(1) =k Cgy (8)

e Se considera una conversion del 85%.
e Se considera que por cada kg de purin se produce 0,05 m3 de biogas [16].

12



5.4.4. Balance de masa
Como el proceso es continuo y no hay acumulacioén se tiene que:

Masa entrada = Masa salida 9)
De esta manera se obtiene:
Fp in = 5.803,6 = F3;,,,s + F2
Purin ' ’ Biogas Lodos (1 0)
Utilizando los datos bibliograficos y supuestos:
1%iogas = Flgurin - Conversion - Tasabiogas/biomasa (1 1)

Reemplazando los valores:

l}g’iogas = FI}urin -0,85-0,05 (12)
Y finalmente:
F3. = 3. D
Biogas szogas Ppiogas (13)
Obteniendo un valor final de:
kg
3 _
FBiogas = 3218 [%] (14)

Para calcular el flujo de lodos se utiliza:

FI}urin - F33iogas = FLzodos (15)
De donde se obtiene:
kg
2 _
Ffoa0s = 5.481,8 [dia (16)

5.4.5. Supuestos para el dimensionamiento

e Se considera que la reaccion es de primer orden [15], en donde la velocidad de reacciéon
se define seglin la cantidad de so6lidos volatiles en el purin.

e Se considera que el reactor es un CSTR.

e Seasume que la conversion inicial es 0.

e Seasume que la cantidad de bacterias dentro del reactor es constante

e Se toma una conversién de un 85% y la constante de reaccién se obtiene a partir de
bibliografia.

5.4.6. Datos para el dimensionamiento
e La constante de velocidad de reaccion se define como [15]:

e=03[L]
~ 7" ldia

iz e L us . k i Ati
e La concentracién de sélidos volatiles dentro del purin es de 0,08 [M].

kg purin
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5.4.7. Dimensionamiento del biodigestor

Con lo anterior, es posible desarrollar el balance de masa en estado estacionario del
biodigestor como un reactor CSTR, de esta manera se utiliza la ecuacion de disefio para un reactor

CSTR, obteniendo:

V  x—xg
T=—=

F (_Ta)

Ademas, se tiene:

vV X — Xp X — Xg
I = — —

Finalmente se tiene:

%4 X — Xg
T=-=

v k-(1—x)

De donde se despejan los valores de Ty V, obteniendo [16]:

T =19 [Dias]

_ﬁ'CSVO_k'CSV_k'CSVO'(l_x)

(17)

(18)

(19)

V =0,227 [m3]
Utilizando la relacién de altura con el didmetro de L =3 - D se obtienen las siguientes
dimensiones:
L =10,82[m]
D =3,61[m]

14



5.4.8. Nomenclatura

Simbolo

TcH,

kCH4

Csv,

X0

Significado

Flujo masico de la corriente j

Flujo masico del compuesto i en la corriente j

Flujo volumétrico

Fraccién de sélidos volatiles
Tiempo de residencia dentro del reactor

Constante cinética de reaccion

Velocidad de reaccion

Velocidad de reaccion del CVD

Constante de velocidad de la reaccion del CVD

Conversion de la reaccion del biodigestor

Fraccion de sélidos volatiles en el tiempo inicial (t=0)
Conversion de la reaccion en tiempo inicial (t=0)
Diametro del biodigestor

Largo del reactor

Unidades
kg
| dial
kg
| dial
3]
[ ]
[Dias]

5]
Dias

)
m3 - dia

[mol
L-s

H
[]
[]
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5.5. Balance de masa y dimensionamiento: Filtro Rotatorio

Masa purin
liquida

F2

F18

Torta

L Filtrado

Figura 7. Diagrama de flujo del filtro rotatorio que opera con purin de cerdo.

5.5.1. Justificacion de eleccion de equipo

Aparte de la obtencidn de biogdas en el biodigestor se tiene el caldo de cultivo con los restos
de materia organica no metabolizada, los que pueden ser utilizados como fertilizante por sus altos
contenidos de nitrégeno y fésforo. Sin embargo, como se planea hacer venta de estos desechos,
se le debe eliminar la mayor cantidad de humedad posible para poder facilitar el trasporte.

Por el modo de operacién de la planta es conveniente utilizar un sistema que extraiga la
humedad de forma continua. Se propone la utilizacién de un filtro ya no se requiere un nivel de
purificacién de mayor escala al no tratarse de desechos intracelulares. Un filtro rotatorio, con
trabajo a presion de vacio permitiria tener una filtracién continua de los desechos, y poder retirar
de forma permanente los lodos que seran comercializados como fertilizante. También contribuye
a disminuir los tiempos utilizados en limpieza de estos equipos y no tener que depender de la
detencion de este equipo para la operacion de los otros.

5.5.2. Condiciones de entrada al Filtro

Tabla 7. Datos de composicion de digestato de purin de cerdo.

Parametro Valor Unidad
Masa sélido 11,610 [kg]
Masa liquido 216,798 [kg]
Volumen liquido 228,409 [m?]
Volumen solido 0,217 [m?]
Masa total 0,006 [kg/h]
Volumen 0,224 [m?/h]
Densidad 1021,529 [kg/m?]
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5.5.3. Justificacion de supuestos y condiciones de operacion establecidas

Uno de los supuestos utilizados para simplificacion de calculos fue considerar el caldo de
cultivo proveniente del biodigestor como un fluido incompresible. Se considera esto ya que el
contenido principal del flujo son desechos s6lidos (purin de cerdo agotado de materia organicos)
con alto contenido de sélidos suspendidos que se encuentran en una proporcién superior al
contenido celular que presenta por las comunidades de bacterias presentes. Es por esto por lo
que el supuesto se considera de baja relevancia, sin embargo, por el grado de compresibilidad que
podria llegar a tener, los calculos subdimensionan el equipo.

Por otro lado, en base a datos bibliograficos se asume una eficiencia de remocion de liquidos
del caldo de cultivo, que puede tener consecuencias en los balances de masa establecidos [10]. El
hecho de no contar con datos de filtracion de este material mediante filtros rotatorios no permite
hacer una estimacién certera de este parametro.

También se asumen datos como la caida de presidon, vueltas del filtro por hora y fraccién de
area de filtro sumergido. La caida de presion se supuso considerando que este tipo de equipos
trabajan a presidn de vacio, lo cual es dificil de alcanzar, por lo que se considera una caida de
menos de una atmdsfera de presion. El nimero de vueltas por filtro considerado es bajo ya que
esto permite la adecuada formacién de torta y disminuye requerimientos energéticos.

5.5.4. Datos Bibliograficos

Tabla 8. Datos para el balance de masa del filtro rotatorio.

Parametro Valor Unidad
p: viscosidad dinamica [18] 1,1 [mPa - s]
a: resistencia especifica de la torta [19] 1,5-1010 [m/kg]
C: masa de torta por unidad de volumen de filtrado [20] 5291 [kg/m3]
Ef ffutro: Eficiencia remocién de liquido en filtro v/v [17] 98 [%]

5.5.5. Balance de Masa

Entrada Digestato (F2):
kg
Myigestato = 228,409 [T]

(20)
Salida Liquida (F17):

228,409 [kTg] m3

Maigestato * Pdigestado — Vdigestato = —kg = 0,224 [T] (21)
1021,5 [—3]
m

m3 m3

Vliq,F17 = Vdigestato ’ Efffiltro = 0,224 [T] 0,98 = 0,219 [T] (22)
m3 kg kg

Myig F17 = 0,219 n - 998 [W] = 212,462 [7] (23)
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Salida Sdlida (F18):

kg kg
Mevs = Maigestato — Miiq i = (228,41 — 212,46) |=7| = 15,95 |7
m3
Vliq,F18 = Vdigestato ' (1 - Efffiltro) = 0,224 T : (1 — 0,98)
= 0,0043 m’
=0, -
mliq,F18 = 0;004‘3 T -998 I:ﬁ:l = 4‘,34 I:T:l

kg
Msor,r18 = Mr1g ~ Viigr1s = 11,61 [E]

(24)

(25)

(26)

(27)
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5.5.6. Datos para dimensionamiento

Tabla 9. Datos para el dimensionamiento del filtro rotatorio.

Parametro Valor Unidad
fr: Fraccién Area de tambor sumergido 30% [%]
#v: Vueltas del filtro por hora 10 [vueltas/h]
AP: Caida de Presion 50662,5 [Pa]
5.5.7. Supuestos para dimensionamiento
e Fluido incompresible: s = 0
e Largo de filtro igual al didmetro: D = L
5.5.8. Ecuaciones de Diseiio
— .12
4= \/2 APA-9) . t Vf (28)
/ A
D= |———— 29
- fr-#v (29)
5.5.9. Dimensionamiento
D =L =1,484[m] (30)
5.5.10. Nomenclatura
Simbolo Significado Unidades
U Viscosidad dinamica de digestato [mPa - s]
a Resistencia especifica de la torta [m/kg]
C Masa de torta por unidad de volumen de filtrado [kg/m3]
Ef friero  Eficiencia remocién de liquido en filtro v/v [%]
fr Fraccién Area de tambor sumergido [%]
AP Caida de Presion [Pa]
s Compresibilidad de la torta [—]
7 Volumen de filtrado [m3]
tr Tiempo de filtrado [R]
A Area total de filtrado [m?/h]
D Diametro de filtro rotatorio [m]
L Largo de filtro rotatorio [m]
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5.6. Balance de masa y dimensionamiento: Membrana

F4 F6

F7
Gases Gases <
permeados permeados

Figura 8. Diagrama de flujo de dos membranas operando en serie.

FS

5.6.1. Justificacion de la eleccion de equipo

El biogas se compone de gases de pequefio tamafio, y para el reactor de CVD se requiere una
alimentacién de metano lo mas pura posible para no interferir en la deposicién de carbono en las
laminas de grafeno y que por las altas temperaturas no reaccionen las impurezas con el resto de
los compuestos.

Las membranas son equipos que permiten una filtracién mas selectiva en cuanto a los tamafios
de los compuestos. Dada la composicion del biogds, los gases de menor tamafio corresponden a
metano e hidrégeno, ambos utilizados en el CVD, por lo que se decide utilizar una membrana de
tal forma que el tamafo de poro permita inicamente la permeabilidad de estos compuestos.

5.6.2. Supuestos para el balance de masa
e Se considera que opera el equipo opera en estado estacionario.
e El compuesto que permea la membrana es el diéxido de carbono [21].
e Se considera que los gases son ideales.

5.6.3. Datos para el balance de masa
e Sedefine la fracciéon de permeado como [21]:

o =22 (31)
Vs
Lo que permite definir a la fraccién retenida como [21]:
1-0="28 2
=3 (32)
5.6.4. Balance de masa
Se desarrolla el balance de masa en estado estacionario para el CO,:
dnco
0= dt 2 =YC0§'F4—VCO§'F5—YCOQ'F6 (33)
Sabiendo que F = C - v, entonces:
4 5 6
0="Cco,  Va—Cco, Vs —Ceo, - Vg (34)
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. . P
Ahora, considerando gases ideales C = 7 entonces:

Pco} Pcos Pcos
RT “TRT TR Ve (35)
Ocupando la ley de Dalton se tiene P; = y; - Prorar:
Yeor Pova=yco3 P2 Vs +YcoS P vs (36)
Finalmente, ocupando las relaciones dadas en (31) y (32), se tiene que:
Ve Ve
YCog'Po'mzl"cog'Pz'm'Q‘FYCOS'Pst (37)
= |Ycosr Po=Ycoy P20 +ycoS-Pr-(1—6) (38)

Tabla 10. Balance de masa membrana 1.

Balance de masa de gases membrana 1
Compuesto | F4 [kg/h] | F5 [kg/h] | F6 [kg/h]
C02 8,44 8,38 0,06
CH4 4,90 4,40 0,50

Tabla 11. Balance de masa membrana 2.

Balance de masa de gases membrana 2
Compuesto | F6 [kg/h] | F7 [kg/h] | F8 [kg/h]

C02 0,021 0,0576 0,0049
CH4 0,044 0,4789 1,6159
5.6.5. Supuestos para el dimensionamiento

Solo hay presencia de metano y de diéxido de carbono, ya que la fraccién molar de los
otros compuestos (N,, 0,,C0,H,S,H,) en el fluyjo de entrada es menor al 1%. Las
fracciones molares de los compuestos N,, 0,,CO y H,S, se consider6 dentro de la fraccién
molar de C0O, debido a que tienen pesos de molécula similares y son contaminantes en la
reaccién de sintesis de grafeno, al igual que el diéxido de carbono. Por otro lado, la
fraccién de H, se consider6 dentro de la fracciéon molar de CH,, ya que el hidrégeno posee
un peso molecular menor al de todos los otros compuestos y ambos son reactivos para la
sintesis de grafeno.

La membrana escogida es de acetato de celulosa.

Se asume para la primera membrana una fraccién molar de €0, en el flujo de retenido de

un 4% (ycog = 0,04) y que operaa P; = 25 [atm] y P, = 1,2 [atm] [21].
Se asume para la segunda membrana una fracciéon molar de CO, en el flujo de retenido de
un 0,3% (ycog = 0,003) y que operaa P; = 30 [atm] y P, = 1,2 [atm] [21].
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5.6.6. Datos para el dimensionamiento

e Parala membrana de acetato de celulosa se tienen los siguientes datos [21]:
Tabla 12. Propiedades de la membrana de acetato de celulosa.

Propiedad Simbolo Valor Unidad
Permeabilidad CO, P 5 4,75 [barrert]
Permeabilidad CH, Pcy, 0,15 [barrer]
Selectividad membrana Aco,/cH, 31,7 [-]

e Del primer supuesto tomado para el dimensionamiento, se concluye que yco‘z1 =04 yyCHi =
0,6.

e El grosor de la primera membrana es [, = 1,5-1072 [cm] y la segunda es [, = 1,5-
107t [em] [21].

o El flujo volumétrico del retenido se determina a partir del requerimiento del reactor CVD y

m3 m3
posee un valor de vy = 0,027 [T] yvg =0,0013 [T]
5.6.7. Dimensionamiento

La ecuacion de diseflo para una membrana de nanofiltracién es [21]:

_ Us '3’002 ] I
(P, '}’cog - P 'YCog) ﬁcoz

(39)

am

Para determinar la fraccién de CO, permeado(ycog) y la relacién de flujo permeado (6), se
ocupan las siguientes relaciones dadas por bibliografia para obtener un sistema de 2 ecuaciones
y 2 incégnitas [21]:

}’Cog - }’cog —T'YCog (40)
T _ . 5 Yco,/cH,
1—)’cog 2/CHa (1—3’603)—7”'(1—%0;)
6 _ (J’co;L —0- YCog) (41)

Donder = P, /P;.

Obteniéndose como resultado ycog = 0,409 e )’co; = 0,042 y una relacién de 8 = 0,94 para

ambas membranas.

Finalmente, el area de transferencia de masa posee un valor para las membranas es de a,,; =
42 [m?]y a,,, = 31 [m?] respectivamente.

1 Barrer es una unidad de medida para la permeabilidad ocupada especificamente para membranas, en donde la
3
cmgrp-cm

conversion a centimetro ctbico estandar es 1 [barrer] = 1071° [ 2
cm#-s-cmHg

22



5.6.8. Nomenclatura

Simbolo

Significado

Flujo molar de la corriente j

Flujo molar del compuesto i en la corriente j

Flujo volumétrico de la corriente j

Concentracion del compuesto i en la corriente j

Fraccién molar del compuesto i
Numero de moles del compuesto i
Fraccién de permeado

Presion en el flujo de entrada
Presion antes de la membrana
Presion después de la membrana

Constante de gases ideales

Temperatura de operacion
Permeabilidad del compuesto i
Selectividad de la membrana

Grosor de la membrana

Area de transferencia de la membrana

Relacion entre las presiones de la membrana

Unidades
[mol

S

[mol
S

0
[mol

L
[ ]

[mol]
[ ]
[atm]
[atm]

[atm]

[t 7
k)

[barrer]

[]
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5.7. Balance de masa y dimensionamiento: Absorbedor

F19

{ Gases )

F20

Solvente
con gases

F23

F24

E

F21

Gases

[T

F22

Figura 9. Diagrama de flujo del absorbedor de 2 etapas.

5.7.1. Justificacion de la eleccion de equipo

Para la obtencién de energia dentro del reactor de combustidn, el componente principal
requerido es el metano junto con oxigeno, siento el resto de los gases inertes que disminuyen la
capacidad calorifica del biogas. Por otro lado, la presencia de sulfuro de hidrégeno genera

problemas por la corrosividad que presenta.

Tanto el didxido de carbono y el sulfuro de hidrégeno son altamente solubles en MDEA, un
solvente organico liquido. Es por esto que se propone la utilizaciéon de etapas de absorcion,
modelas como estanques agitados, en los que el gas de entrada alcance un equilibrio con el
solvente, y se pueda extraer la mayor cantidad posible de inertes presentes en el biogas.

5.7.2. Condiciones de entrada al Absorbedor y supuestos en condiciones de operacién

Tabla 13. Condiciones de operacién establecidas

Parametro Valor Unidad

Flujo Biogds de Entrada 8,5-1073 [m3/h]
Presién Total 5066,25 [kPa]
Eficiencia remocion de CO, 80 [%]
Numero de Etapas 2 [—]
Eficiencia de etapa respecto a la fraccién en el solvente 90 [%]
Relacién entre flujo de gas libre de soluto y solvente 1,6356 [—]
Contenido de didxido de carbono en entrada de solvente 0 [mol/kgsorvente |
Remocién H, S por mol de CO, absorbido [22] 0,001 [%]

Tabla 14. Composicién de flujo de biogas de entrada al absorbedor

Componente Fraccion Volumétrica Flujo Molar Fre::;:lic?mnmlt\izlar
[%] [mol/h] ol
Cen, 62 0,2160 0,5914
Ceo, 37 0,1336 0,3658
C,s 0,1 0,0003 0,0009
Cotros 0,9 0,0153 0,0419
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5.7.3. Justificacién de supuestos y condiciones de operacion establecidas

Se obtiene un flujo de biogas provenientes desde el biodigestor de acuerdo con los
requerimientos de metano en la caldera para generar energia suficiente para calentar los gases
de entrada al reactor de CVD.

Es de interés separar gran parte del CO, presente en el flujo de biogas, ya que este disminuye
la capacidad de energia que se puede liberar en el proceso de combustién. Para alcanzar los
valores de remocion requeridos se establece una alta presidn, ya que para los datos de equilibrio
de CO, con el solvente DMEA a utilizar aumenta la solubilidad del C0O,. [23]

Otro de los problemas presentes en el biogas es su contenido de sulfuro de hidrégeno, ya que
este puede dafiar los equipos por la corrosividad que presenta, ademas de producir olores
desagradables. Este compuesto es muy soluble en el solvente utilizado para la remocién de CO,,
por lo que el nivel de remocion de H, S es alto, enfocando principalmente el estudio a la remocién
de CO, por la falta de disponibilidad de datos de equilibro de sulfuro de hidrégeno. Se considera
que la remocién de este compuesto no es completa, sin embargo, la fraccién de este dentro del
flujo es despreciable para efectos de calculo en la remocién de CO,. [22]

Se decide utilizar una absorcién en etapas de contracorriente para mantener un gradiente de
concentracion a lo largo de las etapas. Por la forma de la curva de equilibrio presentada en la
Figura 10, se decide utilizar 2 etapas, ya que la remocién luego de un punto determinado de
presidn parcial tiene un aumento leve. [23]

Se define una relacién entre el flujo de gas libres de soluto y solvente observando la pendiente
que tendria la curva de operacién para los requerimientos establecidos. Ya que se contaba con los
puntos de operacion de la fase gaseosa se buscé un flujo de solvente tal que la pendiente de la
curva de operacidn permitiera los porcentajes de remocion deseados.

También se toma como supuesto que el solvente no pasa a estado gaseoso y que los
componentes distintos del diéxido de carbono, aparte del sulfuro de hidrégeno, no son solubles
en el solvente, por lo cual no hay movimiento de estos a la fase liquida.

Por otro lado, se establece una entrada de solvente libre de diéxido de carbono, sin embargo,
para mas adelante no se descarta que luego de una limpieza del solvente este se reutilice
quedando con trazas de CO,.

5.7.4. Calculo de flujos libres de soluto y fracciones molares de entrada y salida

A partir de los datos de la Tabla 14 se establece el flujo gaseoso libre de soluto:

G, =171 [m(’l]
L — ) h

(42)
Y la fraccion de diéxido de carbono libre de solvente:
mol¢g
Yeo.in = 0,5769 |[———2—
€Ozin [mOllibreCOZ] (43)
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Luego, teniendo en cuanta el porcentaje de remocion de diéxido de carbono que se desea
eliminar, se establece la fraccion libre de soluto en la salida del flujo de gas.

les finales de CO —01336[7"0[] 80% —00267[mOI]
moles finales de CO, = 0, A 0 =0, h (44)

mol
Yeo,our = 0,1154 [i]

mOIlibreCOZ (45)

A partir de la relacién entre flujo de gas libre de soluto y solvente, se determina el primero.

L o=—Ct 1045 [mOI]
L™16356 h (46)
5.7.5. Determinacion Condiciones de Salida

Balance global en absorbedor: Este se realiza con corrientes gaseosas y liquidas libres de
soluto, y fracciones libres de soluto. Se considera para este caso como soluto el diéxido de
carbono, y mediante la ecuacién del balance de masa se determina la concentracion de salida.

GL'Y0+LL'X0=GL'Y2+LL'X2 (47)
molco ]

X, = 0,755 [————2— 48

2 [m()lsolvete ( )

5.7.6. Determinacion de condiciones de entrada a salida en cada etapa

Con los datos determinados de entradas y salidas globales tanto de biogds como solvente, se
establece la linea de operacion dentro de la curva de equilibrio como se muestra en la Figura 10,
y a partir del nimero de etapas propuestos junto con la eficiencia de remocién por etapa se
evaluan las entradas y salidas de cada etapa.
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Figura 10. Representacién de la curva de operacion de etapas de absorcién de Didxido de Carbono en
MDEA como solvente [23]
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Con esto se obtienen las siguientes composiciones como resultado de las etapas de
absorcion:

Tabla 15. Resultados de la etapa 1 de absorcién

Etapa 1l Compuesto mol/h kg/h
CH4 1,594471 0,025512
CO2 0,986352 0,043399
E“t{l?fg)(}as H2S 0,002502 0,000085
otros 0,112905 0,000226
Solvente 0,000000 0,000000
CH4 0,000000 0,000000
—_— 02 0,078192 0,003440
Solvente (F23) H2S 0,000000 0,000000
otros 0,000000 0,000000
Solvente 1,045426 0,216685
CH4 1,594471 0,025512
_ C02 0,275462 0,012120
Sa'(‘Fdz“‘o();as H2S 0,000197 0,000007
otros 0,112905 0,000226
Solvente 0,000000 0,000000
CH4 0,000000 0,000000
_ cO2 0,789081 0,034720
Sa""&i‘;‘;’ ente H2S 0,002304 0,000079
otros 0,000000 0,000000
Solvente 1,045426 0,216685




Tabla 16. Resultados de la etapa 2 de absorcién

Etapa 2 Compuesto mol/h kg/h
CH4 1,594471 0,025512
o2 0,275462 0,012120
E“t{;‘gg)Gas H2S 0,000197 0,000007
otros 0,112905 0,000226
Solvente 0,000000 0,000000
CH4 0,000000 0,000000
I CO2 0,000000 0,000000
Solv:n:f;' (;‘22) H2S 0,000000 0,000000
otros 0,000000 0,000000
Solvente 1,045426 0,216685
CH4 1,594471 0,025512
_ 02 0,197270 0,008680
Sa'(‘lfzal();as H2S 0,000197 0,000007
otros 0,112905 0,000226
Solvente 0,000000 0,000000
CH4 0,000000 0,000000
_ 02 0,078192 0,003440
Sal‘d?Fsz"sl;’e“te H2S 0,000000 0,000000
otros 0,000000 0,000000
Solvente 1,045426 0,216685

5.7.7. Determinacion de condiciones de entrada a salida en cada etapa

Dado que es una etapa de absorcidn se tiene que lograr que ambas fases estén en contacto y se
requiere de un tiempo necesario para que estos lleguen al equilibrio, se decide dimensionarlas
como reactores perfectamente agitados.

Se obtiene una cinética de interaccidn entre el solvente y CO, en la fase gaseosa, siendo una
reaccion de primer orden respecto a la concentracion de CO, en el gas y la concentracion de
solvente en el liquido (que se mantiene constante).

Se tiene la expresion de la constante cinética [22] como:

4304 m3
k=05315-107-e T ]

kmol - s (49)

Asumiendo la concentracién de diéxido de carbono como limitante, se tiene la siguiente el
valor de la velocidad de reaccién para la salida de cada etapa:

—Tco,,0ut = k - CCOZ,out ’ Csolv,out (50)
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Y se utiliza la ecuacién de disefio de un reactor continuo agitado:

v (CCOZ,in - CCOZ,out)

_rCOZ,out

(1)

Debido a la alta presion se toma en cuenta que el volumen de gas es reducido comparado con
el volumen de solvente dentro del reactor, por lo que se dimensiona considerando inicamente
volumen de liquido.

Tabla 17. Dimensionamiento Etapa 1 de Absorcién

Parametro Valor Unidad
T 310 [K]
3
k 17,534 [
mol - h
v 0,0629 [m3/h]
Cco,,in 15,6729 [mol/m?]
Cco, out 4,3770 [mol/m?]
Csomw 0,0166 [mol/m3]
mol
—T¢cH, 1,2749 m3 h
Vy 0,5576
Tabla 18. Dimensionamiento Etapa 2 de Absorcion
Parametro Valor Unidad
T 310 [K]
m3
k 17,534
[mol . h}
v 0,0629 [m3/h]
Cco,,in 4,3770 [mol/m3]
Cco,out 3,1346 [mol/m3]
Csotw 0,0166 [mol/m3]
mol
—T¢cH, 1,2749 p—cy h]
V, 0,0856 [m3]

Se consideraran ambas etapas en equipos de forma cubica, tal que todos sus lados son iguales,
obteniendo una arista del estanque agitado en cada etapa igual a:

a; = 0,823 [m] (52)

a, = 0,441 [m] (53)
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5.7.8. Nomenclatura

Simbolo
Cen,
Cco2
Ch,s

CO tros

Significado

Concentracion de metano

Concentracion de diéxido de carbono
Concentracion de sulfuro de hidrégeno
Concentracion de los gases restantes en biogas
Flujo de biogas libre de soluto

Flujo de solvente libre de soluto

Fraccién de compuesto i en moles totales libres de soluto en
corriente de gas

Fraccion de compuesto i en moles totales libres de soluto en
corriente de solvente

Constante cinética de absorcion de diéxido de carbono en
MDEA

Temperatura de operacion de etapas de absorcién
Flujo volumétrico de flujos de entrada a cada etapa

Velocidad de absorcion de compuesto i en el solvente

Volumen de estanque agitado en etapa de absorcidn i

Arista del estanque de absorcion i

Unidades

mol;
[molresto]

mol;
[mo lresto]

m3

[ ]

mol - h
(K]
[m3/h]
mol ]

m3-s
[m?]

[m]
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5.8. Balance de masa y dimensionamiento: Reactor de combustion

F21

F25

Aire

Vapor

F28

F27 Gases de
combustiéon

Aire de
alimentacion

F26

Figura 11. Diagrama de flujo del reactor de combustion.

5.8.1. Justificacion de eleccion de equipo

Serequiere de un equipo donde pueda tener lugar una reacciéon de combustién entre el metano
obtenido en el biogas y oxigeno que sera extraido directamente desde el aire. Esta reaccion es
altamente exotérmica, lo que permitird obtener energia a partir de esto.

Se plantea la utilizacién de un reactor perfectamente agitado descartando uno de tipo flujo
pistén, ya que un perfil de temperatura dentro del reactor provocado por la exotermia podria
dificultar el proceso por la temperatura de flama que deben alcanzar los compuestos para
combustionar. El reactor de tipo tanque agitado, al operar a condiciones de salida, permite tener
una temperatura fija de operacidn, junto con la ayuda de una chaqueta intercambiadora para

obtener energia térmica.

5.8.2. Condiciones de entrada a la Caldera y supuestos en condiciones de operacion

Tabla 19. Flujos de entrada a caldera.

Parametro Valor Unidad
Relacion Flujo Aire/Biogas 15 [volumen aire/volumen biogas]

Flujo volumétrico Biogas 0,0438 [m3/h]

Flujo volumétrico Aire 0,6567 [m3/h]

Tabla 20. Condiciones de entrada flujo de biogas proveniente de absorciéon

Compuesto Fraccidn vol/vol [%] Concentracién [mol/m3]
CH, 89% 0,03649
Cco, 11% 0,00451
H, (y otros) 0,34% 0,00170
H,S 0,06% 2,393-1075
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Tabla 21. Condiciones de entrada flujo de aire alimentado

Compuesto Fraccion w/w [%] Concentracién [mol/m3]
0, 21% 0,007875
N, 79% 0,033857

5.8.3. Reaccion de combustion

Se utiliza la reaccion entre metano y oxigeno debido a la alta cantidad de calor que libera, para
calentar aire de tal forma que este pueda ser utilizado como fluido de intercambio de calor con
los gases utilizados en el reactor de produccion de grafeno.

CH, + 20, - CO, + 2H,0
(54)

Se asume esta como una reaccién sigue una cinética de primer orden respecto al metano y de
primer orden respecto al oxigeno. Se obtienen datos de la constante cinética de la reaccién de
combustién mediante la realizaciéon de un mecanismos de reaccién, cuyas reacciones elementales
en serie poseian sus respectivas energias de activacion y factores pre exponenciales de la
constante cinética, por lo cual se evalta el valor de la constante para cada reaccion elemental a la
temperatura de operacién de la caldera para determinar cudl era la mas lenta, y asumir que esta
ultima controlaria la velocidad de reaccién utilizando sus parametros para la cinética, obteniendo
los valores mostrados en la Tabla 22 [24].

Para la determinacién de la velocidad de reaccidn final a utilizar en el disefio de la caldera, ya
que se asumird un comportamiento del equipo como reactor completamente agitado, se supuso
una conversion del 95%. Las concentraciones de entrada, tanto del oxigeno como del metano,
estan determinadas por los flujos de alimentacién de aire y biogas respectivamente.

Tabla 22. Datos para evaluacion de velocidad de reaccion dentro de la caldera.

Parametro Valor Unidad
E, 9978,8 [J/(mol - K)]
A 64800000 [m3/(mol - h)]
T 1273 [K]
R 8,314 [J/mol]
k 25240794 [m3/(mol - h)]
Co,0 0,00738 [mol/m3]
Cenyo 0,00228 [mol/m3]
ordenrespecto 02 1 -
orden respecto CH4 1 -
X 95% [%]
Fuo 1,598 [mol/hr]

Para la determinacion de las composiciones de salida de aquellos compuestos que reaccionan
producto de la combustidn, se realiza la siguiente tabla de reaccion:
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Tabla 23. Tabla de reaccion de combustion con conversién del 95%.

Tabla de reaccion CH, 20, co2 2H,0
t=0 0,00228 0,00738 - -
t=1t(x=95%) 0,000114 | 0,00305 0,00217 0,00433

5.8.4. Balance de Masa
Se realiza los balances de masa para cada compuesto segun la siguiente ecuacidn:

acumulacion = entrada — salidad + generacion — consumo (55)

El termino de acumulacion se asume nulo ya que ocurre en un reactor CSTR. Ademas, s6lo para
el oxigeno y el metano existe términos asociados de consumo, y para el diéxido de carbono y agua
términos asociados a generacion. El resto de los compuestos sale del reactor a la misma tasa a la
que ingresa.

El término de consumo y generacion queda sujeto a la conversion deseada, obteniendo como
resultados del balance lo siguiente para las composiciones de salida:

Tabla 24. Composicidn del flujo de salida.

Compuesto de Salida | Flujo Molar Salida [mol/h] | Flujo masico de Salida (F27) [kg/h]|

CH, 0,0799 0,0013

CO, 1,5179 0,0668

H, 0,0744 0,0001

H,S 0,0010 0,00004

0, 2,1363 0,0684

N, 22,2345 0,6226

H,0 3,0354 0,0546

TOTAL 0,8138

5.8.5. Dimensionamiento

Se utiliza el dimensionamiento con la ecuacién de disefio de reactor CSTR, proveniente de un
balance de masa sobre el reactivo limite que en este caso corresponde al metano.

V. xs—x,
Fpo —T4as (56)

La velocidad de reaccion calcula de la siguiente forma considerando el metano como limitante:

—Tps = k- Co, " Cch, (57)

Donde la constante cinética se expresa como:
k=4 Fa_
= a-ep (-7 (58)
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Teniendo finalmente:

E

—1ys = A-exp(— ﬁ) ) (Cozo — 2% Ccpag * x) : (CCH40 *(1— x)) (59)

Con lo que se obtiene un volumen de reactor:

V =0,173 [m3] (60)

Y considerando un alto igual al doble del didmetro de la caldera segin consideraciones de
datos industriales [25].

3 Y (61)
Obteniendo:

D =0,479[m] y L = 0,958[m] (62)

5.8.6. Obtencion de energia

A partir de la reaccién en la caldera se debe generar el calor suficiente para calentar los gases
que se utilizan para calentar el flujo de entrada al reactor de grafeno, ademas de mantener la
temperatura de operacion del reactor. Mediante un balance de energia se determina la energia
que debe ser entregada a algun fluido de menor temperatura.

0=3Xmg-Cp,e- T, — Ymg- Cp,s'Ts +mcy, "X AHpyn — Q (63)

Se obtiene el calor de entrada y de salida de los distintos gases por la capacidad calorifica de
cada uno de los componentes.

Tabla 25. Datos de energia de entrada y salida de gases de caldera.

Cp,e Cp,s moles moles salida | m-Cp-T,[J/h] | m-Cp-T[J/h]
J J entrada /h /h
[mol . Kl [mol . Kl

CH, 36,5 81,7 1,5976 0,0799 18261,8 8307,4
€0, 40,5 55,6 0,1972 1,5179 2497,6 107341,3

H, 289 314 0,0744 0,0744 672,7 2971,5
H,S 33,0 49,3 0,0010 0,0010 10,8 65,7
H,0 33,8 44,4 3,0354 0,0 171441,3

0, 29,4 35,9 51716 2,1363 45323,6 97740,6

N, 29,1 34,1 22,2345 22,2345 192637,6 964303,3
Total 259404,1 1352171,2
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Luego se obtiene la energia que genera por la reaccién mediante:

Tabla 26. Calculo de energia liberada por la reacciéon de combustion

Parametro Valor Unidad
H,wn 887008 [J/molCH,]
X 95% (-]
moles CH4 entrada 1,598 [mol/h]
Calor generado 1.346.207 [J/h]

Y con esto se obtiene un calor generado de:

Q=704 [ﬂ (64)

Que corresponde con lo requerido para calentar los gases del CVD.
5.8.7. Supuestos y Discusiones para el Balance de Masa y Dimensionamiento

Uno de los principales supuestos para los balances de masa hechos dentro del reactor de
combustién es el asumir que existe una combustiéon completa, es decir, no ocurren reacciones en
paralelo que generen subproductos. Esto hace que la caldera se encuentre subdimensionada ya
que el oxigeno presente no se encuentra en total disponibilidad para reaccionar con el metano,
teniendo una velocidad de reacciéon menor. Por otra parte, los gases que se podria generar por
una reaccion incompleta absorberian parte del calor generado. Por dltimo, la no consideracion de
los gases de combustidn incompleta permite suponer que no existe expansion dentro del reactor
ya que no varia el nimero de moles.

Otro de los supuestos considerados fue la consideracidon de una reaccién de primer orden
respecto al oxigeno y al metano a partir de la constante cinética encontrada por bibliografia. El
comportamiento de esta cinética podria depender de las condiciones a las que se opere en la
caldera, por lo que los datos podrian variar.

Finalmente, la determinacién de la constante cinética a partir de la formacién de un
mecanismo de reaccion se considera un supuesto aceptable ya que se determina una reacciéon
elemental mas lenta que el resto para las condiciones de operacion establecidas.

5.8.8. Nomenclatura

Simbolo Significado Unidades
Cen, Concentracion de metano [mol/m?3]
Ceo, Concentracion de diéxido de carbono [mol/m3]
Ch,s Concentracion de sulfuro de hidrégeno [mol/m3]

C, Concentracion de hidrogeno [mol/m3]
Co, Concentracion de oxigeno [mol/m3]
Cy Concentracion de nitrégeno [mol/m3]

2
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Energia de activacién de reacciéon de combustion

Factor pre exponencial de constante cinética de combustién

Temperatura de operacion de caldera

Constante de gases ideales

Conversién de reaccién de combustion

Volumen de caldera

Didmetro de caldera

Largo de caldera

Flujo molar de reactivo limite en reacciéon de combustidon

Velocidad de reaccion de combustion en base a reactivo limite

Entalpia de reacciéon de combustion de metano con oxigeno

Calor especifico a presion constante

Calor liberado hacia fluido de intercambio de calor

[

m3
mol-h

(K]
[J/mol]
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5.9. Balance de masa y dimensionamiento: Intercambiador de Calor

Hidrégeno
gaseoso

F29 Vapor <
Hidrogeno F11 Hidrégeno
y Metano y Metano

Figura 12. Diagrama de flujos del Intercambiador de calor de tubos concéntricos.

5.9.1. Justificacion de elecciéon de equipo

Los gases de entrada al CVD requieren un pre-calentamiento para poder mantener las
condiciones de operacion que permitiran garantizar la obtencién de un producto mas puro. Es por
esto que mediante el fluido calentado en la caldera permitira realizar un intercambio térmico con
los gases de entrada al CVD.

Se plantea dimensionar un intercambiador de tubos concéntricos en contracorriente que
permitird mantener un gradiente de temperaturas mas constante y un area de intercambio mas
grande. El dimensionamiento proviene principalmente de un balance de energia con el fin de
determinar la cantidad de aire necesaria para cumplir los requisitos calorificos. En el tubo interior
circulan los gases a calentar, mientras que, en el exterior, el aire.

5.9.2. Balances de Energia

Como requerimiento, se necesita una entrada de 900 °C de los gases, por lo cual es necesario
calentarlos desde la temperatura ambiente (25°C), utilizando aire proveniente del reactor de
combustion. Este aire se suministra a 950°C y se establece una variacion de temperatura a la
salida de 5°C.

Qreq = Qmetano + thdrégeno (65)
dQ =m-C,-dT (66)
; Ty Ty
Q = mCH4 f Cp (CH4_) . dT + mHZ f Cp(HZ) . dT (67)
To To

Donde m; corresponden a los flujos molares requeridos para el reactor CVD, los cuales se
describen en la corriente Fs. Los valores de los calores especificos a presion constante se obtienen
a través de las siguientes funciones:
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Tabla 27. Calor especifico por compuesto.

Compuesto Funcién del calor especifico (Cp) [mo]l K] [26]
Metano C,=-1,04-10"5-T% +0,0614 - T + 21,1 (68)
. 30,99 + 28.84

Hidrégeno C, = ( > ) = 29,92 (69)

Donde T es la temperatura en [K]; la funcién de la capacidad calorifica del metano corresponde
a un polinomio de segundo orden, mientras que para el hidrégeno se toma un promedio entre los
valores entre 298 y 1200 [K] y se asume constante.

De esta manera, se resuelve la ecuacion de calor para una temperatura inicial y final de 298 y
1173 [K], para obtener el siguiente flujo de calor requerido:

. mol
0=895-10"* [—”
S 1Jyog

1173 mol 1173
- 1074 |— -dT  (70)
Cp(CH,) - dT +8,95-107% | — Cp(Hy)

298

Q =704 [W] (71)

Resumiendo, se enlistan los valores de entrada y salida del intercambiador de calor, ademas
de las propiedades del aire a una temperatura promedio. Se considera ademas el supuesto de que
es posible aproximar las propiedades de la mezcla metano-hidrégeno a las propiedades del aire.

Tabla 28. Temperatura en las diferentes secciones.

Temperatura Valor en [K]
Entrada, Aire 1223
Entrada, Gases 298
Salida, Aire 1173
Salida, Gases 1218
Promedio 760

Tabla 29. Parametros del aire a la temperatura de 760 [K] [26].

Parametro Valor
Viscosidad dindmica - y 4,11-10">[Pa - 5]
i - [k
Densidad - p 0,3627 _93
m
o ’ . _ r W
Conductividad Térmica - k 0,06581 ]
mK
Capacidad Calorifica - Cp 1,135 [kL]
g

Las dimensiones de los tubos concéntricos corresponden a 2 y 15 [cm] de radio interno y
externo, respectivamente. La magnitud de este ultimo valor se justifica en base a las altas
temperaturas del aire de entrada al intercambiador de calor, lo que implica una alta presion;
entonces, el requerimiento mecanico de las tuberias es mayor.
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Bajo las dimensiones descritas anteriormente, los fluidos recorren a una velocidad de
11 [m/s] para los gases y 3[m/s] para el aire. Se procede entonces a realizar un
dimensionamiento del area de transferencia necesaria y el largo del intercambiador de calor,
mediante el uso de adimensionales [26]:

Numero de Reynolds:

_pvD
Re = _M (72)
Numero de Prandtl:
-C
Pr= "_kp (73)

Numero de Nusselts (Conveccion Forzada dentro de un tubo):

1
Nu = 0,023 - (Re)*8 - (Pr)3 (74)

Numero de Nusselts (Conveccion Forzada al exterior de un tubo, para un valor del nimero de
Reynolds entre 4000 y 40000):

1
Nu = 0,027 - (Re)*8% . (Pr)3 (75)
Definicion del nimero de Nusselts:

h-D

Nu=—— (76)

Donde ¥ es la velocidad lineal del fluido y D es el didmetro de la seccién por donde circula el
fluido.

Se obtienen los valores del coeficiente de conveccion interna y externa:

w
Reye = 0,217 [m2 K]
w

Luego, se plantea la ecuacion general de dimensionamiento un intercambiador de calor:

Q =U - Aex - ATy, (77)

Donde U es el coeficiente global de transferencia de masa, Acx es el area entre los fluidos y
ATy, es la diferencia media logaritmica de las temperaturas.

La temperatura media logaritmica se define como el promedio ponderado por un factor
logaritmico, segtin las diferencias AT; y AT,.
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AT, = Tin,gases - Tout,aire =50 [K]

(78)

AT, = Toutvapor — Tinaire = 920 [K] (79)
ATy, = % = 298,73 [K]

In (A_T;) (80)

El coeficiente de transferencia global se define en base a las resistencias que presenta el medio.
En este caso particular, se identifican tres resistencias: El aire, los gases y la pared entre ambos.
La resistencia de la pared se aproxima a 0 suponiendo que la conductividad térmica de esta es
muy alta, mientras que el grosor § de esta es muy pequefio, lo cual implica, ademas, que el area
externa es muy similar a la interna (y sus radios también) [26].

U= ! ! =0,21 w
-1 + s + Aext 1 + 1 [mZK]
hext * k. In (@) At *hine hext  Rint (81)
int
De esta manera, se obtiene el drea de transferencia segtin la ecuacion (77):
A=A t=L= 1,15 [m?]
LU - ATy, (82)
Lo cual se traduce a un largo del intercambiador de:
L A 1,15[m?]
C2m Ty 2-m-0,03[m] (83)
L =6,08 [m] (84)

5.9.3. Balances de Masa

Tabla 30. Balance de Masa Intercambiador de Calor.

Balance de masa IC

Compuesto F9 [g/h] F10 [g/h] F11 [g/h] F28 [g/h] F29 [g/h]
Aire 1295,11 1295,11
CH4 51,55 51,55

H2 2,75 3,70 6,44
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5.10. Balance de masa y dimensionamiento: Reactor CVD

Hidrégeno F11 F14 Hidrégeno

y Metano ( Z y Metano
—

F12 F13

Figura 13. Diagrama de flujo del reactor CVD.

En la Figura 13 se presenta el diagrama del reactor CVD. La reaccion global de este equipo es:

Metano + Cobre — Grafeno — Cobre + 2 Hidrégeno

ken, (85)
CH4(g) + Cu(y — Grafeno — Cu,) + 2 Hz(g)

5.10.1. Justificacion de eleccion de equipo

Para obtener el grafeno en su formato de monocapa se requiere de un proceso que permita
tener una alta pureza del producto. La deposiciéon quimica por vapor es el método seleccionado
parala produccidn de grafeno. Mediante este método los gases deben ingresar a una cdmara a baja
presidn, avanzando el flujo a baja velocidad junto con una lamina de cobre donde sera depositado
el carbono del metano.

Para esto se utiliza un reactor de tipo flujo pistén, con un flujo de entrada laminar para
asegurar un alto tiempo de residencia del metano, el hidrégeno, y la lamina de cobre, ubicada en
el centro del reactor.

5.10.2. Supuestos y datos para el balance de masa
e Seconsidera que el metano es el reactivo limitante, ya que siempre habra cobre disponible
para la deposicidn de grafeno.
e Se considera que el reactor opera en estado estacionario.
e Sealimenta hidrégeno que reacciona de manera co-catalitica. Esto potencia la formacion
de monocapas y no se consume el hidrégeno que reacciona.
e Para la conversion de flujos molares a masica, se consideran los pesos moleculares de

cada especie. PMcy, = 16[-2], PMy, = 2[-2| y PMgrqpen, = 12[-2]

e Laentrada de gases se encuentra a presion de 4 [Torr]. Esta presion corresponde al vacio
necesario para la formaciéon de monocapas de grafeno.
e Laalimentacién de gases (Metano:Hidrégeno) se encuentra en proporcion 1:1.
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5.10.3. Balance de masa

CHy(, Cugs) + H, ks Grafeno—Cuy + 3 H, @
to: Fewy! F&Z Fi 0 0
trr Feuy (1—Xcu,) FE2 — Feus' - Xeu, Fii} Feus' - Xcn, 2 Feus' - Xeu,
Tabla 31. Balance de masa CVD.
Flujo masico en corriente [kg/h]
Compuesto
F11 F12 F13 F14
H,(g9) 0,006 0 0 0,013
CH,.(9) 0,052 0 0 0,026
Cu(s) 0 2251 2251 0
Grafeno(s) 0 0 0,019 0

5.10.4. Supuestos para el dimensionamiento

Se considera que la reaccidn (85) es de primer orden [27]. Entonces la velocidad de
reaccion se define como:

—TcH, = kCH4 ) Cclfu (86)

e Las condiciones de operacidn son presién constante, temperatura constante y flujo
volumétrico variable [27], es decir, existe una expansion gaseosa que se ve reflejada en
el cambio del flujo volumétrico, segtin la siguiente relacion:

V14 = V11 (1 + - Xey,) (87)

e Teniendo en cuenta que es una reaccidn catalitica en la que una molécula de metano
interactia con una molécula de hidrégeno [27], entonces es necesario que en el estado
inicial exista la misma cantidad en moles de ambas especies, es decir:

YcH, = YH, (88)

e Se considera que el ancho de la lamina de cobre donde se depositan los atomos de
carbono es igual al didmetro del reactor CVD.

5.10.5. Datos para el dimensionamiento
e La constante de velocidad de reaccion se define como [28]:
51741)

kcy, = 41,47 - exp (——

°T (89)

e El coeficiente de expansidn de gases es:
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=:Nk=1__A&=O
NX—O

=05 (90)

e La conversion de un reactor CVD varia entre 0,41 y 0,58 segin convencion del proceso,
por lo cual se toma un promedio de conversion igual a 0,5 [29].
e Larelacion de disefio del reactor CVD entre el ancho y el largo de este es [30]:

= (1)
W=

5.10.6. Dimensionamiento
Con esto, es posible desarrollar el balance de masa en estado estacionario del reactor CVD
como un reactor PFR, considerando que la reaccidn ocurre en un diferencial de area:

0= dFCH4 - TCH4 . dA (92)

= dFCH4, = TCH4. . dA (93)
Sabiendo que FCH4 CH4(1 XCH4)

= d(Fih,(1— X)) = —ky, - C&fy, - dA (94)

Féfi, - dX = —key, - Céy, - w - dz (95)

Teniendo en cuenta el supuesto de flujo volumétrico variable y que F = C - v, entonces Céfu =

cl (-Xcn,),

CH4' 1+£'XCH4,.
Y dX = kg, - CY LX) 2 96
= Fey, cha Cois 1o x) 22 Y (96)
=P, dX = ke, — a-X - dz 97)

Vi1 (1+£ X) 24

XcHy L

1+e-X) ke,
 CdXey, = d %8
~ | Sa e =g 2o o
0
key, L?
= —&-Xey, —(e+1)- log(l _XCH4) ~24. U411 2 &%)
—48-(e-X 1) -log(1— X,
L (e Xew, + (e +1) - log( CH4)),U11 (100)
kCH4
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5.10.7. Nomenclatura

Simbolo

TcH,
kCH4

XCH4
ax

dA
dz

PM;

Significado Unidades
Flujo molar de la corriente j [m_ol
s
Flujo molar del compuesto i en la corriente j [m_ol
S
Flujo volumétrico de la corriente j m3
h
Concentracion del compuesto i en la corriente j [m_ol
L
Fraccion molar del compuesto i [ ]
Factor de expansion dentro del reactor CVD [ ]
Namero de moles a conversion cero [mol]
Numero de moles a conversién uno [mol]
Constante de gases ideales [ J
mol - K
Temperatura de operacion del reactor CVD [K]
Velocidad de reaccion del CVD mol
L-s
Constante de velocidad de la reaccién del CVD [1]
S
Conversion de la reaccién del CVD [ ]
Diferencial de conversién del CVD [ ]
Didmetro del reactor CVD [m]
Diferencial de area de reaccion en el CVD [m?]
Diferencial de largo del CVD [m]
Largo del reactor CVD [m]
Peso molecular de la especie i [L]
mol
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5.11. Balance de masa y dimensionamiento: Columna de adsorcion

Hidrégeno
y Metano

F16

Hidrégeno
y Metano

F15

Hidrégeno
y Metano

Figura 14. Diagrama de flujo de la columna de adsorcién.

5.11.1. Justificacion de elecciéon de equipo

Alasalida del CVD se tienen dos compuestos, que son el metano no reaccionado y el hidrégeno
producido, los cuales pueden recuperarse para ser recirculados al proceso en las proporciones
deseadas, tanto el metano como hidrégeno, o puede ser comercializado en el caso del hidrégeno.

Para esto el carbo6n activado presenta una alta selectividad para la adsorcién de metano, por
lo que se plantea la utilizaciéon de una columna de adsorcidn.

5.11.2. Adsorcion dentro de la columna

Se tiene que el proceso de adsorcion es:

Metano + Hidrbégeno + adsorbente — Metano adsorbido + Hidrégeno

Adsorbente (1)
CHagy + Hz g > CHaaas) + Haz(gy

5.11.3. Supuestos para el balance de masa

e Se considera que la eficiencia de separacion sera de un 71,3% y la fraccién de hidrogeno
sera de yy, = 0,9979 [31].

5.11.4. Balance de masa
Masa de entrada = Masa de salida (101)

Balance para calcular F1°:
Fit; = Fii; + Fii] (102)

Asumiendo una eficiencia de separacién de 71,3%, con un flujo con pureza de 99,79%
hidrogeno se tiene:
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Fip = Fit-0,713
135
F15 — 2
tot 70,9979
F le514 = tlost - FI-1125
Balance para calcular F3:
Ftloﬁt = Ftlo4t - Ftlost
Fit = it = P
i, = P, ~ i,
Con esto se obtiene:
Tabla 32. Balance de masa Adsorbedor.
Flujo masico [kg/h]
Compuesto
F14 F15 F16
CH4 0,0258 0,0002 0,0256
H2 0,0129 0,0092 0,0037

5.11.5. Supuestos para el dimensionamiento

(103)

(104)

(105)

(106)
(107)

(108)

e Se asumieron las condiciones de operacién del equipo son las mismas que las

encontradas en bibliografia (Temperatura 303°K, 7 bar de presién) [31].

e Seasume que se lograla misma adsorcion de se logra alcanzar en un tiempo de residencia
de 7,54 segundos, basado en bibliografia [31]
e Se obtiene la relacion L/D a partir de una columna de adsorciéon ya existente en

bibliografia (L/D=6,17198) [31].

El dimensionamiento se realiza a través de la relacion entre el flujo volumétrico y el volumen

del equipo con el tiempo de residencia.

|4

tresidencia = =

Despejando:

tresidencia "V =V

(109)

(110)

Para calcular el flujo volumétrico en la entrada del equipo se utiliz6 la ley de gases ideales.

P-v=n-

Despejando:

R-T

(111)

(112)
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3
Reemplazando por los valores del proceso, se obtuvo un flujo volumétrico v = 3,7 [mT]

Luego, reemplazando los valores de tiempo de residencia y flujo volumétrico se obtiene un
3
volumen V = 0,00775 ||
h
De esta manera, y utilizando la relacién % = 6,17 se obtienen las siguientes dimensiones para
la columna de adsorcion:
L=0,72[m] y D =0,117 [m] (113)

Finalmente, se comprob6 la cantidad de carbén activado necesario para realizar la adsorcion
en el equilibrio utilizando la isoterma de adsorcidn en el punto de operacion del equipo.

o
(=1

N /molk

0 1000 2000 3000 4000 5000
P /KkPa
Figura 15: Isotermas de adsorcién de metano y diéxido de carbono en carbdn activado a distintas temperaturas.

Las figuras blancas corresponden a metano, y el cuadrado corresponde a la temperatura de operacién de cerca de
300 °K [32].

De la isoterma de obtiene que se adsorben 2,7 mol de metano por cada kg de adsorbente que
hay presente en la columna. De esta manera, se necesitarian 0,3 [kg] de carbén activado para
adsorber el gas (pero llegando al equilibrio), y utilizando el volumen de la columna junto a la
densidad aparente del carbdn activado se tiene que dentro de la columna hay 3,87 [kg] de carbén

activado dentro de la columna.

De este ultimo calculo se desprende que el equipo esta sobredimensionado.
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5.11.6. Nomenclatura

Simbolo
tresidencia

Fx

Yx
vV

Significado
Tiempo de residencia del gas dentro del equipo

Flujo molar de compuesto X en la corriente n

Fraccién molar de compuesto X

Velocidad de reaccion de la sintesis de grafeno

Area de 1amina de cobre donde se deposita grafeno
Presion

Flujo molar
Constante de gases ideales

Temperatura
Largo

Didmetro

Unidades
[s]
&
[-]
[l
[m?]

[atm]

e

It -atm
mol K

[m]
[m]
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5.12. Balance de masa: Divisor de Flujo

< F3 F4
Gases Gases

F19

— Gases <

Figura 16. Diagrama del divisor de flujo entre el biodigestor y la membrana

En esta seccion, se dividen los flujos provenientes del biodigestor, con el fin de que entre la
cantidad necesaria a la etapa del proceso de separacién y sintesis de grafeno.

5.12.1. Balances de Masa

Debido a que esta seccidn corresponde a un divisor de flujo, las fracciones molares de entrada
y salida en todas las corrientes se mantienen constantes, por lo cual es solo necesario obtener el
factor de separacién a. Realizando el balance molar para la especie de interés, el metano, se
obtienen las siguientes expresiones:

chH4 = Fgm + FCH4 (114)
Donde se conocen los flujos provenientes de las corrientes F, y F; debido a los balances en el

biodigestor y la membrana, los cuales corresponden a 6,33 -10~* [kaOI] y 4,18 -10" [kmoz]

respectivamente. De esta manera, definimos el factor de separacién a:

kmol
_ Masa Corriente3 4,18-10 — 4[ 7 ]

~ Masa Corriente 2 6,33 104 [kmhol]

De esta manera, se pueden definir los flujos molares de cada especie para cada corriente segiin
la siguiente expresion:

= 0,66 (115)

F5=F-(1-a) (116)

Fi3 =F-a (117)
Obteniendo la siguiente tabla con los flujos por especie correspondientes:

Tabla 33. Composicidn asociada al divisor de flujos

Especie FZ 10- [kmoll F3 ‘o- [kmol] Fl-ls 10- [kmol]
Metano 6,33 4,18 2,16
Di6xido de Carbono 4,13 2,72 1,4
Hidr6geno 0,0224 0,0146 0,0078
Nitrégeno 0,0556 0,037 0,019
Monoxido de Carbono 0,01 0,007 0,0032
Oxigeno 0,011 0,0077 0,0035
Acido Sulfhidrico 0,01 0,0063 0,0037
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5.12.2. Nomenclatura

Simbolo Significado

F,/ Flujo molar de la especie i en la corriente j en

a Factor de separacion

Unidades

[kr;llol]
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5.13. Balance de Masa: Mezclador

F8 F9

Hidrogeno
y Metano

Metano

<

F16

Hidrégeno
y Metano

Figura 17. Diagrama de flujo del mezclador de flujos que se encuentra entre la membrana y el
intercambiador de calor

5.13.1. Balances de masa

Masa de entrada = Masa de salida (118)

Balance de hidrégeno:

F, + Fj® =

9
2 Fy 2

(119)

Bajo el concepto de que el flujo proveniente de la membrana no contiene trazas de hidrégeno
gaseoso, se tiene que:

mol

F1_1126 = ng =6,98-107° [T (120)

Balance de metano:
FgHzt + F(}ELL = F3H4 (121)

Se debe despejar el valor del flujo molar de metano que se requiere desde la etapa de
separacion por membrana:

mol mol
8 _ 9 16 _ -4 -4
s _, [mol
F¢y, = 58110 [T] (123)
Por ende, se obtienen los flujos para cada especie en cada corriente:
Tabla 34. Composicidn de los flujos asociados al mezclador
kmol kmol kmol
Especie FB-1075 [ 720 ] F'¢.107° [ TZO ] F?-1075 [ mho ]
Metano 5,85 5,78 11,6
Hidr6geno 0 6,67 6,67
5.13.2. Nomenclatura
Simbolo Significado Unidades
F;J Flujo molar de la especie i en la corriente j en [kmol]
h
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