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Resumen 

El grafeno es un material de última generación, cuyas propiedades mecánicas y eléctricas son 

sobresalientes para el desarrollo de productos tecnológicos. Se plantea entonces, como objetivo 

general del proyecto el diseño de una empresa dedicada a la síntesis de grafeno con el fin de suplir 

la demanda creciente de este material.  

Los objetivos específicos corresponden en la descripción del proceso productivo mediante un 

diagrama de flujos; la definición de la misión y visión de la empresa; determinación del caso base 

de producción; definir y dimensionar los equipos a utilizar y realizar los balances de masa 

correspondientes. 

La producción de este material se realizará mediante el método de deposición química de 

vapor utilizando metano como fuente de carbono a depositar, el cual será obtenido mediante 

procesos de purificación de biogás que será producido a partir de la metabolización de purín de 

cerdo como materia orgánica. 

La empresa abarca desde la producción de biogás hasta la síntesis de láminas de grafeno, 

definiendo un caso base de 167 [𝑘𝑔] al año de grafeno, correspondiente a una porción de la 

producción de la empresa Deyang Carbonene Tech, una de las productoras de grafeno más 

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 baterías 

una de las principales aplicaciones para este producto. 

El diseño actual de la planta es capaz de producir 464 gramos de grafeno al día, utilizando 5,8 

[ton] de purín de cerdo al día 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 operación 

del proceso para una empresa que está ingresando al mercado. 

Entre las principales conclusiones se tiene que los equipos en su mayoría fueron 

sobredimensionados en base a los supuestos utilizados, a excepción de la caldera e 

intercambiador de calor donde se consideran condiciones combustión completa y adiabaticidad 

que pueden afectar los requerimientos energéticos. Por otro lado, se tiene la operación de la 

planta puede dificultarse al tener condiciones de operación muy distintas en cuanto a presión 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 análisis integral para analizar el impacto del 

proyecto, y la determinar la responsabilidad social empresarial de la organización. 
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1. Introducción 

 1.1 Contexto  

Actualmente, las tecnologías 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 año[1]. Esto 
se debe a que se está innovando constantemente en sus propiedades; por ejemplo, pantallas más 
resistentes y con mejor resolución de imagen, baterías de carga más rápida y duradera, cámaras 
con mejor calidad de fotografía, entre otros [2].  

En este contexto, el grafeno destaca por sus propiedades mecánicas y eléctricas sobresalientes. 
Comparativamente, el grafeno es 100 veces más resistente que el acero y conduce la electricidad 
alrededor de 10 veces más 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 mecánicas y eléctricas del grafeno en contraste a las de los silicatos. 

Propiedad Valor Grafeno Valor Silicatos Unidad 
Transparencia 97,7 80 [%] 
Resistencia a la tracción 1,25 ⋅ 105 2  [𝑀𝑃𝑎] 

Conductividad eléctrica 106 ~ 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: exfoliación 
micromecánica, deposición química (CVD), exfoliación por expansión térmica o por dispersión 
ultrasónica. En el diseño de este proyecto, se trabajará 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 orgánicos de industrias ganaderas. 

 1.2 Objetivos 

El objetivo del proyecto es diseñar conceptualmente una planta de producción de grafeno para 
abastecer a la industria tecnológica. 

Los objetivos específicos de este informe son la presentación la misión y visión de la institución 
en base a las expectativas del proyecto; determinación del caso base y definición de los límites y 
alcances del proyecto; realización de un diagrama de bloques que represente el proceso 
productivo; realización de un diagrama de flujos del proceso; realización del balance de masa 
global y de cada operación unitaria junto con la determinación de los equipos a utilizar en cada 
operación unitaria y realizar su dimensionamiento. 

 

1.3 Organización 

Esta empresa presenta valores de innovación tecnológica y compromiso en entregar grafeno 
de alto grado de pureza a los principales productores de tecnologías innovadoras del mundo. 
Estos se plasman a través de su misión y visión presentadas a continuación:  

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

Visión: “Ser líderes latinoamericanos en la producción de grafeno, reconocidos por el desarrollo 
sostenible en nuestras líneas de producción.” 
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2. Desarrollo 

2.1 Caso Base 

Para determinar el nivel de producción de la planta de grafeno, se hizo una revisión de 
empresas multinacionales que producen este material en láminas para distintas áreas (baterías, 
tintas conductoras, materiales termo conductores, etc.) y se fijó una producción de un 1% del 
mercado de la empresa Deyang Carbonene Tech, la cual actualmente produce 300 toneladas de 
grafeno al año [6]. Se definió de esta manera debido a que el mercado corresponde a un oligopolio 
y sólo es posible hacerse cargo de una pequeña fracción 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 revisó un estudio del mercado de paneles táctiles del mundo, el cual 
estima que año a año el aumento en la demanda de estos productos será de 240 millones de 
unidades [6], determinandose que la empresa se hace cargo del 1%. Para trabajar con esta 
información, se toma como supuesto que todos las pantallas táctiles producidas para cubrir esa 
demanda estarán conformados por grafeno, ocupando cada una 0,04 [𝑚2] de este material [6].  

Además, para el mercado de las pantallas se tomará una producción media en base a una vida 
útil del proyecto de 10 años. Es así como, considerando ambos mercados, se concluye que la 
producción anual de grafeno debe ser de 167.035 [𝑔]. El detalle de los cálculos y justificaciones 
se encuentran en el anexo 5.1. 

2.2 Límite de batería 

Para la producción de biogas se utilizará purín de cerdo como materia orgánica, el cual será 
abastecido a partir de un criadero de cerdos de la región de O’Higgins, la cual cuenta con la mayor 
cantidad de criaderos y mayor producción de cerdos a nivel nacional [8][9]. En complemento a 
esto, se debe contar con un ingreso de MDEA como solvente para realizar una separación por 
absorción, y láminas de cobre para la deposición del grafeno.  

El principal producto se distribuye a través láminas de cobre que contienen en su superficie 
monocapas de átomos de grafeno, para entregarse como materia prima a las empresas 
productoras de artículos tecnológicos en base a este material.  

Los residuos obtenidos luego de la biodigestión, correspondiente al caldo de cultivo, serán 
tratados para extraer la humedad presente y así vender como fertilizante los desechos sólidos 
debido a su alto contenido de nitrógeno y fósforo. El líquido será utilizado para riego en las zonas 
aledañas a las instalaciones. Por otro lado, los gases y solventes residuales serán externalizados 
a la empresa Bris, la cual se encarga del tratamiento de residuos industriales [10]. 

Finalmente, el hidrógeno producido, dada su baja magnitud, será donado para estudios 
científicos que contribuya con el desarrollo investigativo del país.  El esquema del límite de 
batería se encuentra en el anexo 0. 

 

2.3 Descripción del Proceso 

La síntesis de grafeno es un proceso continuo y, como se observa en la Figura 1, inicia con la 
generación de metano dada por la biodigestión de materia orgánica. Posterior a esto, una porción 
de los gases pasan por una etapa de purificación con el fin de separar el metano, gas esencial para 
la síntesis de grafeno. Para que ocurra la reacción 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 combustión. Finalmente, dichos 
compuestos reaccionan en la cámara de deposición química de vapor (CVD) para sintetizar 
hidrógeno y  grafeno, el cual se deposita sobre una lámina de cobre. Finalmente, el hidrógeno es 
separado del metano que no reaccionó, con el propósito de reutilizar parte de los gases necesarios 
en el CVD. 
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Para la generación de energía, parte del biogás producido en la etapa de digestión anaeróbica 
es purificado mediante un proceso de absorción 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 digestión, a través de una separación de sólidos para 
obtener agua de riego y fertilizantes, siendo estos últimos 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 así poder cumplir con la producción de láminas de grafeno propuesta en el 
caso base. Se determina que para producir 464 [𝑔] de grafeno al día en su formato de monocapa 
se requiere de 5,8 [𝑡𝑜𝑛] de purín de cerdo, el cual es utilizado como materia orgánica debido a su 
alta capacidad de generación de metano [11]. Con este requerimiento se obtiene el metano 
necesario para la deposición en láminas de cobre y calentamiento de gases de entrada al CVD. 

Por otra parte, para el proceso de combustión se requiere de una alimentación de aire de 
18,9 [𝑘𝑔] al día a la caldera, donde se obtiene una corriente de gases residuales de 
aproximadamente 19,5 [𝑘𝑔] al día que deben ser tratados por personal externo. También, se 
realiza una extracción de líquido del caldo de cultivo proveniente del biodigestor para vender este 
como fertilizando, obteniendo una producción de 382,7 [𝑘𝑔]. Por otro lado, para la purificación 
de biogás a combustionar en la caldera se utilizan 5,2 [𝑘𝑔] de solvente MDEA al día. Por último, 
se tiene de la separación por membranas una salida de 319,5 [𝑘𝑔] de gases al día. 

Del balance de masa global se desprende que hay una diferencia másica 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 cálculo 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 diseño y condiciones de operación. 

Tabla 2. Resumen de dimensionamiento de equipos. 

Operación Unitaria Equipo 
Parámetro 

Dimensionado 
Valor [m] Anexo 

Biodigestión 
Anaeróbica 

Biodigestor 
Diámetro 3,61 

5.4 
Altura 10,8 

Separación de 
Residuos Sólidos 

Filtro Rotatorio 
Largo 1,48 

5.5 
Diámetro 1,48 

Purificación 
Membrana 1 Diámetro 7,34 5.6 

Membrana 2 Diámetro 6,29 5.6 

Absorción Absorbedor 
Arista Etapa 1 0,82 

5.7 
Arista Etapa 2 0,44 

Producción de 
Energía 

Caldera 
Diámetro 0,48 

5.8 
Largo 0,96 

Calentamiento de 
Gases 

Intercambiador 
de Calor 

Diámetro Externo 0,30 
5.9 

Largo 6,08 

Síntesis de Grafeno Reactor CVD 
Diámetro 1,02 

5.10 
Largo 24,5 

Separación de Gases 
Columna de 
Adsorción 

Diámetro 0,23 
5.11 

Largo 1,43 
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Figura 1. Diagrama de flujo que contiene los equipos respectivos para cada operación unitaria en el proceso de producción de grafeno.
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3. Discusiones 

Respecto a los resultados obtenidos en el balance de masa global, los orígenes del error se 

deben principalmente a que se realizaron balances de masa a partir de balances volumétricos 

haciendo la relación de estos con las densidades correspondientes a los compuestos. Este 

parámetro puede fluctuar según las condiciones de operación 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 gráfico ocupado para el dimensionamiento de la 

etapa de absorción que comprende curvas de equilibrio.  

Los principales supuestos utilizados en el dimensionamiento de los equipos están 

relacionados con las cinéticas para los equipos con reacción, la eficiencia para los equipos de 

separación, la adiabaticidad en los equipos de transferencia de calor y la composición de gases de 

entrada en el caso de la membrana. 

Dentro del biodigestor se considera una reacción de primer orden respecto a los sólidos 

volátiles sin considerar el comportamiento de los microorganismos en su interior, además, se 

utilizaron datos bibliográficos para determinar la eficiencia de producción de metano generado 

por kilogramo de biomasa alimentada al biodigestor. Esto puede cambiar según las condiciones 

de operación en las que se encuentre el equipo, tales como niveles de agitación y homogeneidad 

de la materia orgánica utilizada, pudiendo afectar los flujos de metano necesarios para producir 

el grafeno y el flujo de biogás utilizado en la generación de energía. 

Otro supuesto de gran relevancia corresponde a la cinética de reacción de primer orden para 

la deposición de carbono sobre las láminas de cobre en el reactor de CVD, donde además no se 

considera la co-catálisis del hidrógeno. El efecto del hidrógeno tiene como consecuencia una 

cinética de reacción más rápida 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 está relacionada directamente con las composiciones de entrada y las condiciones de 

operación, por lo cual es necesaria una alimentación de hidrógeno que potencie la formación de 

monocapas, a pesar de no contar con información suficiente para dimensionar el equipo en base 

a la reacción co-catalítica en presencia de hidrógeno. 

Al considerar adiabaticidad tanto en la caldera como en el intercambiador de calor, se trae 

como consecuencia que el calor aportado por la reacción de combustión hacia el gas de servicio 

sea mayor al que efectivamente pueda traspasarse durante la operación del equipo, por lo que el 

equipo se encuentra subdimensionado, dado que se requeriría un flujo mayor de biogás y aire. 

Por otro lado, al asumir combustión completa se considera una mayor producción de energía, y 

por esto el reactor de combustión se encuentra subdimensionado dada la dificultad de que este 

supuesto se cumpla en la realidad.  

En los procesos de purificación se utilizan eficiencias determinadas por bibliografía, sin 

embargo, dadas las dimensiones y condiciones de operación utilizadas en este proceso en 

específico podrían no comportarse de la misma forma. Un cambio en las eficiencias de los equipos 

de separación tendría una consecuencia directa en la calidad del grafeno producido, además de la 

eficiencia de generación de energía. El detalle de los supuestos tomados se encuentra en los 

anexos de dimensionamiento correspondientes a cada equipo. 
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Los supuestos tomados sobredimensionan la mayoría de los equipos, sin embargo, los 

supuestos tomados en la caldera e intercambiador de calor y en la membrana (sobre la 

composición 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 producción en el que se sustenta el caso base comparándolo con la producción de una 

empresa que está ingresando al mercado mundial de grafeno. 

Junto con lo anterior, se tiene que los equipos a utilizar trabajan en condiciones de operación 

muy distintas entre ellos, teniendo equipos que trabajan a presiones y/o temperaturas de hasta 

dos órdenes 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 operación de la planta se pueda 

dificultar. 

4. Conclusiones 

Se escogen los equipos a utilizar en cada operación unitaria, donde se destacan como los más 

importantes un biodigestor anaeróbico para la producción de biogás, una caldera para la 

producción de energía térmica y el reactor de deposición química de vapor para la producción de 

láminas de grafeno. 

Se realizan los balances de masa para todos los equipos involucrados en el proceso, con el 

propósito de determinar los flujos de alimentación de materias primas necesarias para cumplir 

con el baso base de 0,464 [𝑘𝑔] de grafeno al día. Para esto, se requiere de una alimentación de 

5,8 [𝑡𝑜𝑛] de purín de cerdo y 54 [𝑡𝑜𝑛] de cobre al día. 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 producción, obteniendo tamaños 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 biodigestión, caldera y reactor de CVD, las condiciones 

de adiabaticidad utilizadas, y el asumir una eficiencia de remoción similar a la encontrada en 

bibliografía. 

Como proyecciones futuras, se planea para la siguiente etapa del proyecto un replanteamiento 

del modelo de negocios debido a la expansión de la empresa al mercado de las baterías; utilizar 

la herramienta de análisis integral para analizar el impacto del proyecto, y la determinar la 

responsabilidad social empresarial. 
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5. Anexos 

5.1. Estimación del Caso Base 

5.1.1 Aumento en la Producción de Pantallas Táctiles en el Mundo 

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

Año Billones de Unidades Producidas 
2014 0,81 
2015 1,05 
2016 1,29 

 

 

Figura 2. Histograma de demanda mundial por año. 

 

Por lo cual, por medio de una regresión lineal, se obtiene un valor de incremento de 0,24 

billones de unidades por año. 

5.1.2 Cálculo del caso base 

Datos: 

• Aumento de demanda anual mundial: 240.000.000 unidades.  

• Metros cuadrados de grafeno utilizado por dispositivo: 0,04 [𝑚2], ver Figura 3 [6].    

• Demanda que abarcará la empresa: 1% del aumento de demanda en 5 años, 

correspondiente a la mitad de la vida útil del proyecto [7]. 

Aumento de Demanda en metros cuadrados: 

 240.000.000[𝑢𝑛𝑖𝑑𝑎𝑑𝑒𝑠] ∙ 0,04 [
𝑚2

𝑢𝑛𝑖𝑑𝑎𝑑
] = 9.600.000[𝑚2] (1) 

 

Metros cuadrados totales a producir por la empresa: 

 𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 (𝑚2) = 9.600.000 [
𝑚2

𝑎ñ𝑜
] ∙ 1% ⋅ 5 = 480.000 [

𝑚2

𝑎ñ𝑜
] (2) 

 

Regresión:
y = 0,24x + 0,57
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Utilizando una conversión de 1 [g] de grafeno equivalente a 1300 [𝑚2] [13]: 

 

 

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 móvil (hecho por 2D Carbon Tech) usando un panel táctil de 

grafeno [6]. 

5.1.3 Cálculo del caso base basándose en una empresa. 

El cálculo se basará en la empresa china llamada Deyang Carbonene Tech. Esta empresa 

produce grafeno para baterías, materiales térmicos, tintas conductivas y recubrimientos 

anticorrosivos. El nivel de producción de la empresa es de 300 toneladas de grafeno al año [6]. 

El interés en esta empresa se origina porque produce grafeno en grandes cantidades para 

distintas áreas, en donde además ninguna de ellas es el uso en pantallas, de manera que es 

complementario para el caso base. Además, se toma como supuesto que el nivel de producción de 

grafeno en la empresa para los cuatro grandes usos que cubre es igual para cada área, es decir, 

cada uno corresponde a un 25% de la producción total de la empresa. 

A pesar de lo anterior, el único tema que se ve beneficiado en gran medida por el uso de grafeno 

en monocapa es en la producción de baterías [14], y, además, de los tipos de baterías que utilizan 

grafeno, sólo dos de nueve se benefician con la monocapa [14]. 

Asumiendo que la demanda que abarcará este proyecto corresponde a un 1% de lo que 

produce la empresa china actualmente [7], se obtiene la siguiente expresión para estimar el nivel 

de producción de grafeno: 

𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛𝐸𝑚𝑝𝑟𝑒𝑠𝑎 𝐶ℎ𝑖𝑛𝑎 ⋅ (%𝐵𝑎𝑡𝑒𝑟í𝑎𝑠𝐸𝑚𝑝𝑟𝑒𝑠𝑎 𝐶ℎ𝑖𝑛𝑎 ⋅ %𝐵𝑎𝑡𝑒𝑟í𝑎𝑠𝑈𝑡𝑖𝑙𝑖𝑧𝑎𝑛 𝑚𝑜𝑛𝑜𝑐𝑎𝑝𝑎) ⋅ 1% 

  

 
𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 (𝑔) = 480.000 [

𝑚2

𝑎ñ𝑜
] ⋅

1

1300
[
𝑔

𝑚2
] ≈ 369.2 [𝑔/𝑎ñ𝑜] 

(3) 
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Reemplazando los valores se obtiene: 

 

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

 

  

 300 [
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] ⋅ (0,25 ⋅

2

9
) ⋅ 0,01 = 0,166 [

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] ≈ 166.666 [

𝑔𝑟

𝑎ñ𝑜
] (4) 

 
𝐶𝑎𝑠𝑜 𝑏𝑎𝑠𝑒 = 369,2 [

𝑔𝑟

𝑎ñ𝑜
] + 166.666 [

𝑔𝑟

𝑎ñ𝑜
] ≈ 167,035 [

𝑔𝑟

𝑎ñ𝑜
] 

(5) 
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5.2. Esquema del límite de batería 

 

 

Figura 4. Esquema del límite de batería para el proceso de síntesis de grafeno 

5.3.  Balance de masa global 

 

Figura 5. Diagrama del balance de masa 
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Con los balances de masa realizado se determinaron todos los flujos de alimentación y salida 

de cada equipo. Se realizó el cálculo del error asociado a los cálculos a partir de los flujos de 

entrada y salida del proceso a nivel global que están expresados en la Tabla 4 y Tabla 5. 

 
Tabla 4: Flujos Másicos de Entrada al proceso 

Flujos Másicos de Entrada 

Equipo Compuesto Masa Unidad Flujo 

Biodigestor Materia orgánica 5.803,6 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F1 

Absorbedor Solvente MDEA 5,20 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F22 

Caldera Aire 18,91 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F25 

CVD Cobre 54.045,3 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F12 

IC Hidrógeno 0,066 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F10 

 

 
Tabla 5: Flujos Másicos de Salida al proceso 

Flujos Másicos de Salida 

Equipo Compuesto Masa Unidad Flujo 

Filtro Materia Líquida 5.099,1 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F17 

Materia Sólida 382,7 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F18 

Caldera Gases 19,53 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F27 

Membrana 1 Gases 306,6 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F5 

Membrana 2 Gases 12,88 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F7 

CVD Grafeno 0,464 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F13 

CVD Cobre 54.045,3 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F13 

Adsorción Hidrógeno 0,221 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F15 

Absorción 𝐻2𝑆+𝐶𝑂2+solvente 6,04 [𝑘𝑔/𝑑í𝑎] F24 

 

 
Tabla 6: Flujos Totales y error asociado al balance 

Flujo Total Masa [kg/día] 
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: 

 𝑒𝑟𝑟𝑜𝑟 =
𝑚𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 −𝑚𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎

𝑚𝑒𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎
∙ 100 = 0,004% (6) 
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5.4. Balance de masa y dimensionamiento: Biodigestor 

 

Figura 6. Diagrama de flujo del biodigestor anaeróbico. 

5.4.1. Justificación de elección de equipo 

Para la producción de biogás se requiere la utilización de microorganismos capaces de 

degradar las proteínas, lípidos y carbohidratos presentes en la materia orgánica, además de 

microorganismos que puedan convertir los ácidos formados luego de la metabolización de las 

especies anteriormente mencionadas en metano, principal componente del biogás. 

El reactor no requiere de una inoculación permanente, ya que los microorganismos necesarios 

se encuentran presentes en la materia orgánica a utilizar. Por otro lado, como la caldera en la 

producción de energía y el reactor de CVD en la producción de láminas de grafeno requieren de 

una alimentación continua de metano, se decide utilizar en biodigestor continuo, en condiciones 

anaeróbicas para aumentar la producción de metano en los procesos metabólicos de los 

microorganismos.  

 

 

5.4.2. Reacción dentro del reactor 

En la Figura 6 se presenta el diagrama del biodigestor. La reacción global de este equipo es: 

 𝑃𝑢𝑟í𝑛 𝑑𝑒 𝑐𝑒𝑟𝑑𝑜
Bacterias 
→        𝐵𝑖𝑜𝑔á𝑠 + 𝐿𝑜𝑑𝑜𝑠 (7) 

5.4.3. Supuestos para el balance de masa 

• Se considera que la reacción será de primer orden, en donde el compuesto a convertir son 

sólidos volátiles dentro del purín, definiendo la velocidad de reacción como[15]: 

 (−𝑟𝑎) = 𝑘 ⋅ 𝐶𝑆𝑉  (8) 

• Se considera una conversión del 85%. 

• Se considera que por cada kg de purín se produce 0,05 𝑚3 de biogás [16]. 
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5.4.4. Balance de masa 

Como el proceso es continuo y no hay acumulación se tiene que: 

 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 = 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 (9) 

De esta manera se obtiene: 

 𝐹𝑃𝑢𝑟í𝑛
1 = 5.803,6 = 𝐹𝐵𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠

3 + 𝐹𝐿𝑜𝑑𝑜𝑠
2  (10) 

Utilizando los datos bibliográficos y supuestos: 

 𝑣̇𝐵𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠
3 = 𝐹𝑃𝑢𝑟í𝑛

1 ⋅ 𝐶𝑜𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 ⋅ 𝑇𝑎𝑠𝑎𝑏𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠/𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 (11) 

Reemplazando los valores: 

 𝑣̇𝐵𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠
3 = 𝐹𝑃𝑢𝑟í𝑛

1 ⋅ 0,85 ⋅ 0,05 (12) 

Y finalmente: 

 𝐹𝐵𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠
3 = 𝑣̇𝐵𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠

3 ⋅ 𝜌𝑏𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠 (13) 

 

Obteniendo un valor final de: 

 𝐹𝐵𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠
3 = 321,8 [

𝑘𝑔

𝑑í𝑎
] (14) 

Para calcular el flujo de lodos se utiliza: 

 𝐹𝑃𝑢𝑟í𝑛
1 − 𝐹𝐵𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠

3 = 𝐹𝐿𝑜𝑑𝑜𝑠
2  (15) 

De donde se obtiene: 

 𝐹𝐿𝑜𝑑𝑜𝑠
2 = 5.481,8 [

𝑘𝑔

𝑑í𝑎
] (16) 

5.4.5. Supuestos para el dimensionamiento 

• Se considera que la reacción es de primer orden [15], en donde la velocidad de reacción 

se define según la cantidad de sólidos volátiles en el purín. 

• Se considera que el reactor es un CSTR. 

• Se asume que la conversión inicial es 0. 

• Se asume que la cantidad de bacterias dentro del reactor es constante 

• Se toma una conversión de un 85% y la constante de reacción se obtiene a partir de 

bibliografía. 

 

5.4.6. Datos para el dimensionamiento  

• La constante de velocidad de reacción se define como [15]: 

𝑘 = 0,3 [
1

día
] 

• La concentración de sólidos volátiles dentro del purín es de 0,08 [
𝑘𝑔𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑣𝑜𝑙á𝑡𝑖𝑙𝑒𝑠

𝑘𝑔 𝑝𝑢𝑟í𝑛
]. 
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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 ecuación de diseño para un reactor 

CSTR, obteniendo: 

 𝜏 =
𝑉

𝐹
=
𝑥 − 𝑥0
(−𝑟𝑎)

 (17) 

Además, se tiene: 

 𝜏 =
𝑉

𝑣̇ ⋅ 𝐶𝑆𝑉0
=
𝑥 − 𝑥0
𝑘 ⋅ 𝐶𝑆𝑉

=
𝑥 − 𝑥0

𝑘 ⋅ 𝐶𝑆𝑉0 ⋅ (1 − 𝑥)
 (18) 

Finalmente se tiene: 

 𝜏 =
𝑉

𝑣̇
=

𝑥 − 𝑥0
𝑘 ⋅ (1 − 𝑥)

 (19) 

 

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

𝜏 = 19 [𝐷í𝑎𝑠] 

𝑉 = 0,227 [𝑚3] 

Utilizando la relación de altura con el diámetro de 𝐿 = 3 ⋅ 𝐷 se obtienen las siguientes 

dimensiones: 

𝐿 = 10,82 [𝑚] 

𝐷 = 3,61 [𝑚] 
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5.4.8. Nomenclatura 

Símbolo Significado Unidades 

𝑭𝒋
  Flujo másico de la corriente j 

[
𝑘𝑔

𝑑í𝑎
] 

𝑭𝒊
𝒋
 Flujo másico del compuesto i en la corriente j 

[
𝑘𝑔

𝑑í𝑎
] 

𝐯̇ Flujo volumétrico 
[
𝑚3

𝑑í𝑎
] 

𝑪𝑺𝑽 Fracción de sólidos volátiles [   ] 

𝝉 Tiempo de residencia dentro del reactor [𝐷í𝑎𝑠] 

𝐤 Constante cinética de reacción 
[
1

𝐷í𝑎𝑠
] 

−𝐫𝐚 Velocidad de reacción 
[
𝑘𝑔

𝑚3 ⋅ 𝑑í𝑎
] 

𝒓𝑪𝑯𝟒  Velocidad de reacción del CVD 
[
𝑚𝑜𝑙

𝐿 ⋅ 𝑠
] 

𝒌𝑪𝑯𝟒 Constante de velocidad de la reacción del CVD 
[
1

𝑠
] 

𝒙 Conversión de la reacción del biodigestor [   ] 

𝑪𝑺𝑽𝟎  Fracción de sólidos volátiles en el tiempo inicial (t=0) [   ] 

𝒙𝟎 Conversión de la reacción en tiempo inicial (t=0) [  ] 

𝑫 Diámetro del biodigestor [𝑚] 

𝑳 Largo del reactor [𝑚] 
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5.5. Balance de masa y dimensionamiento: Filtro Rotatorio 

 

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

 

5.5.1. Justificación de elección de equipo 

Aparte de la obtención de biogás en el biodigestor se tiene el caldo de cultivo con los restos 

de materia orgánica no metabolizada, los que pueden ser utilizados como fertilizante por sus altos 

contenidos de nitrógeno y fósforo. 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 operación de la planta es conveniente utilizar un sistema que extraiga la 

humedad de forma continua. Se propone la utilización de un filtro ya no se requiere un nivel de 

purificación de mayor escala al no tratarse de desechos intracelulares. Un filtro rotatorio, con 

trabajo a presión de vacío permitiría tener una filtración continua de los desechos, y poder retirar 

de forma permanente los lodos que serán comercializados como fertilizante. También contribuye 

a disminuir los tiempos utilizados en limpieza de estos equipos y no tener que depender de la 

detención de este equipo para la operación de los otros. 

 

5.5.2. Condiciones de entrada al Filtro 

Tabla 7. Datos de composición de digestato de purín de cerdo. 

Parámetro Valor Unidad 

Masa sólido 11,610 [𝑘𝑔] 

Masa líquido 216,798 [𝑘𝑔] 

Volumen líquido 228,409 [𝑚3] 

Volumen sólido 0,217 [𝑚3] 

Masa total 0,006 [𝑘𝑔/ℎ] 

Volumen 0,224 [𝑚3/ℎ] 

Densidad 1021,529 [𝑘𝑔/𝑚3] 
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5.5.3. Justificación de supuestos y condiciones de operación establecidas 

Uno de los supuestos utilizados para simplificación de cálculos 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 sólidos (purín de cerdo agotado de materia orgánicos) 

con alto contenido de sólidos suspendidos que se encuentran en una proporción 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 

podría llegar a tener, los cálculos subdimensionan el equipo. 

Por otro lado, en base a datos bibliográficos se asume una eficiencia de remoción de líquidos 

del caldo de cultivo, que puede tener consecuencias en los balances de masa establecidos [10]. El 

hecho de no contar con datos de filtración de este material mediante filtros rotatorios no permite 

hacer una estimación certera de este parámetro. 

También se asumen datos como la caída de presión, vueltas del filtro por hora y fracción de 

área de filtro sumergido. La caída de presión se supuso considerando que este tipo de equipos 

trabajan a presión de vacío, lo cual es difícil de alcanzar, por lo que se considera una caída de 

menos de una atmósfera de presión. El número de vueltas por filtro considerado es bajo ya que 

esto permite la adecuada formación de torta y disminuye requerimientos energéticos.  

 

5.5.4. Datos Bibliográficos 

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

Parámetro Valor Unidad 

μ: viscosidad dinámica [18]  1,1 [𝑚𝑃𝑎 ∙ 𝑠] 

α: resistencia específica de la torta [19] 1,5 ∙ 1010 [𝑚/𝑘𝑔] 

C: masa de torta por unidad de volumen de filtrado [20]  52,91 [𝑘𝑔/𝑚3] 

𝐸𝑓𝑓𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑜: Eficiencia remoción de líquido en filtro v/v [17] 98 [%] 

 

5.5.5. Balance de Masa 

Entrada Digestato (F2): 

 
𝑚𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜 = 228,409 [

𝑘𝑔

ℎ
] 

 
(20) 

Salida Líquida (F17): 

 𝑚𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜 ∙ 𝜌𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑑𝑜 = 𝑉𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜 =
228,409 [

𝑘𝑔
ℎ ]

1021,5 [
𝑘𝑔
𝑚3
]
= 0,224 [

𝑚3

ℎ
] (21) 

 𝑉𝑙𝑖𝑞,𝐹17 = 𝑉𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜 ∙ 𝐸𝑓𝑓𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑜 = 0,224 [
𝑚3

ℎ
] ∙ 0,98 = 0,219 [

𝑚3

ℎ
] (22) 

 𝑚𝑙𝑖𝑞,𝐹17 = 0,219 [
𝑚3

ℎ
] ∙ 998 [

𝑘𝑔

𝑚3
] = 212,462 [

𝑘𝑔

ℎ
] (23) 
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Salida Sólida (F18): 

 𝑚𝐹18 = 𝑚𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜 −𝑚𝑙𝑖𝑞,𝐹17 = (228,41 − 212,46 ) [
𝑘𝑔

ℎ
] = 15,95 [

𝑘𝑔

ℎ
] (24) 

 

𝑉𝑙𝑖𝑞,𝐹18 = 𝑉𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜 ∙ (1 − 𝐸𝑓𝑓𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑜) = 0,224 [
𝑚3

ℎ
] ∙ (1 − 0,98)

= 0,0043 [
𝑚3

ℎ
] 

(25) 

 𝑚𝑙𝑖𝑞,𝐹18 = 0,0043 [
𝑚3

ℎ
] ∙ 998 [

𝑘𝑔

𝑚3
] = 4,34 [

𝑘𝑔

ℎ
] (26) 

 𝑚𝑠𝑜𝑙,𝐹18 = 𝑚𝐹18 − 𝑉𝑙𝑖𝑞,𝐹18 = 11,61 [
𝑘𝑔

ℎ𝑟
] (27) 
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5.5.6. Datos para dimensionamiento 

Tabla 9. Datos para el dimensionamiento del filtro rotatorio. 

Parámetro Valor Unidad 

𝑓𝑟: Fracción Área de tambor sumergido 30% [%] 

#𝑣: Vueltas del filtro por hora 10 [vueltas/h] 

ΔP: Caída de Presión 50662,5 [Pa] 

 

5.5.7. Supuestos para dimensionamiento 

• Fluido incompresible: 𝑠 = 0 

• Largo de filtro igual al diámetro: 𝐷 = 𝐿  

 

5.5.8. Ecuaciones de Diseño 

 𝐴 = √
𝜇 ∙ 𝛼 ∙ 𝐶

2 ∙ Δ𝑃(1−𝑠) ∙ 𝑡𝑓
∙ 𝑉𝑓

2 (28) 

 𝑫 = √
𝑨

𝝅 ∙ 𝒇𝒓 ∙ #𝒗
 (29) 

 

5.5.9. Dimensionamiento 

 𝐷 = 𝐿 = 1,484 [𝑚] (30) 

 

5.5.10. Nomenclatura 

 

Símbolo Significado Unidades 

𝜇 Viscosidad dinámica de digestato [𝑚𝑃𝑎 ∙ 𝑠] 

α Resistencia específica de la torta [𝑚/𝑘𝑔] 

𝐶 Masa de torta por unidad de volumen de filtrado [𝑘𝑔/𝑚3] 

𝐸𝑓𝑓𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑜 Eficiencia remoción de líquido en filtro v/v [%] 

𝑓𝑟 Fracción Área de tambor sumergido [%] 

𝛥𝑃 Caída de Presión [𝑃𝑎] 

𝑠 Compresibilidad de la torta [−] 

𝑉𝑓 Volumen de filtrado [𝑚3] 

𝑡𝑓 Tiempo de filtrado [ℎ] 

𝐴 Área total de filtrado [𝑚2/ℎ] 

𝐷 Diámetro de filtro rotatorio [𝑚] 

𝐿 Largo de filtro rotatorio [𝑚] 
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5.6. Balance de masa y dimensionamiento: Membrana 

 

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

5.6.1. Justificación de la elección de equipo 

El biogás se compone de gases de pequeño tamaño, y para el reactor de CVD se requiere una 

alimentación de metano lo más pura posible para no interferir en la deposición de carbono en las 

láminas 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 filtración más selectiva en cuanto a los tamaños 

de los compuestos. Dada la composición del biogás, los gases de menor tamaño corresponden a 

metano e hidrógeno, ambos utilizados en el CVD, por lo que se decide utilizar una membrana de 

tal forma que el tamaño de poro permita únicamente la permeabilidad de estos compuestos. 

 

5.6.2. Supuestos para el balance de masa 

• Se considera que opera el equipo opera en estado estacionario. 

• El compuesto que permea la membrana es el dióxido de carbono [21]. 

• Se considera que los gases son ideales. 

 

5.6.3. Datos para el balance de masa 

• Se define la fracción de permeado como [21]: 

 𝜃 =
𝑣5
𝑣4

 (31) 

 Lo que permite definir a la fracción retenida como [21]: 

 1 −  𝜃 =
𝑣6
𝑣4

 (32) 

5.6.4. Balance de masa 

Se desarrolla el balance de masa en estado estacionario para el 𝐶𝑂2: 

 0 =
𝑑𝑛𝐶𝑂2
𝑑𝑡

= 𝑦𝐶𝑂2
4 ⋅ 𝐹4 − 𝑦𝐶𝑂2

5 ⋅ 𝐹5 − 𝑦𝐶𝑂2
6 ⋅ 𝐹6 (33) 

Sabiendo que 𝐹 = 𝐶 ⋅ 𝑣, entonces: 

 0 = 𝐶𝐶𝑂2
4 ⋅ 𝑣4 − 𝐶𝐶𝑂2

5 ⋅ 𝑣5 − 𝐶𝐶𝑂2
6 ⋅ 𝑣6 (34) 
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Ahora, considerando gases ideales 𝐶 =
𝑃

𝑅⋅𝑇
, entonces: 

 
𝑃𝐶𝑂2

4

𝑅 ⋅ 𝑇
⋅ 𝑣4 =

𝑃𝐶𝑂2
5

𝑅 ⋅ 𝑇
⋅ 𝑣5 −

𝑃𝐶𝑂2
6

𝑅 ⋅ 𝑇
⋅ 𝑣6 (35) 

Ocupando la ley de Dalton se tiene 𝑃𝑖 = 𝑦𝑖 ⋅ 𝑃𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙: 

 𝑦𝐶𝑂2
4 ⋅ 𝑃0 ⋅ 𝑣4 = 𝑦𝐶𝑂2

5 ⋅ 𝑃2 ⋅ 𝑣5 + 𝑦𝐶𝑂2
6 ⋅ 𝑃1 ⋅ 𝑣6 (36) 

Finalmente, ocupando las relaciones dadas en (31) y (32), se tiene que: 

 𝑦𝐶𝑂2
4 ⋅ 𝑃0 ⋅

𝑣6
1 − 𝜃

= 𝑦𝐶𝑂2
5 ⋅ 𝑃2 ⋅

𝑣6
1 − 𝜃

⋅ 𝜃 + 𝑦𝐶𝑂2
6 ⋅ 𝑃1 ⋅ 𝑣6 (37) 

 
 
⇒ 𝑦𝐶𝑂2

4 ⋅ 𝑃0 = 𝑦𝐶𝑂2
5 ⋅ 𝑃2 ⋅ 𝜃 + 𝑦𝐶𝑂2

6 ⋅ 𝑃1 ⋅ (1 − 𝜃)  (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] 

CO2 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] 

CO2 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 dióxido de carbono, ya que la fracción molar de los 

otros compuestos (𝑁2, 𝑂2, 𝐶𝑂, 𝐻2𝑆, 𝐻2) en el flujo de entrada es menor al 1%. Las 

fracciones molares de los compuestos 𝑁2, 𝑂2, 𝐶𝑂 𝑦 𝐻2𝑆, se consideró dentro de la fracción 

molar de 𝐶𝑂2 debido a que tienen pesos de molécula similares y son contaminantes en la 

reacción de síntesis de grafeno, al igual que el dióxido de carbono. Por otro lado, la 

fracción de 𝐻2 se consideró dentro de la fracción molar de 𝐶𝐻4, ya que el hidrógeno posee 

un peso molecular menor al de todos los otros compuestos y ambos son reactivos para la 

síntesis de grafeno.  

• La membrana escogida es de acetato de celulosa. 

• Se asume para la primera membrana una fracción molar de 𝐶𝑂2 en el flujo de retenido de 

un 4% (𝑦𝐶𝑂2
6 = 0,04) y que opera a 𝑃1 = 25 [𝑎𝑡𝑚] y 𝑃2 = 1,2 [𝑎𝑡𝑚] [21]. 

• Se asume para la segunda membrana una fracción molar de 𝐶𝑂2 en el flujo de retenido de 

un 0,3% (𝑦𝐶𝑂2
8 = 0,003) y que opera a 𝑃1 = 30 [𝑎𝑡𝑚] y 𝑃2 = 1,2 [𝑎𝑡𝑚] [21]. 
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5.6.6. Datos para el dimensionamiento  

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

Propiedad Símbolo Valor Unidad 
Permeabilidad 𝐶𝑂2 𝑃̂𝐶𝑂2 4,75 [𝑏𝑎𝑟𝑟𝑒𝑟1] 

Permeabilidad 𝐶𝐻4 𝑃̂𝐶𝐻4 0,15 [𝑏𝑎𝑟𝑟𝑒𝑟] 

Selectividad membrana 𝛼𝐶𝑂2/𝐶𝐻4
∗   31,7 [-] 

 

• Del primer supuesto tomado para el dimensionamiento, se concluye que 𝑦𝐶𝑂2
4 = 0,4 y 𝑦𝐶𝐻4

4 =

0,6. 

• El grosor de la primera membrana es  𝑙𝑚 =  1,5 ⋅ 10
−2 [𝑐𝑚] y la segunda es 𝑙𝑚 =  1,5 ⋅

10−1 [𝑐𝑚]  [21]. 

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

posee un valor de 𝑣6 = 0,027 [
𝑚3

ℎ
]  𝑦 𝑣8 = 0,0013 [

𝑚3

ℎ
]. 

 

5.6.7. Dimensionamiento  

La ecuación de diseño para una membrana de nanofiltración es [21]: 

 𝑎𝑚 =
𝑣5 ⋅ 𝑦𝐶𝑂2

5

(𝑃1 ⋅ 𝑦𝐶𝑂2
6 − 𝑃2 ⋅ 𝑦𝐶𝑂2

5)
⋅
𝑙𝑚

𝑃̂𝐶𝑂2
 (39) 

Para determinar la fracción de 𝐶𝑂2 permeado(𝑦𝐶𝑂2
4)  y la relación de flujo permeado (𝜃) , se 

ocupan las siguientes relaciones dadas por bibliografía para obtener un sistema de 2 ecuaciones 

y 2 incógnitas [21]: 

 
𝑦𝐶𝑂2

5

1 − 𝑦𝐶𝑂2
5
= 𝛼𝐶𝑂2/𝐶𝐻4

∗ ⋅
𝑦𝐶𝑂2

6 − 𝑟 ⋅ 𝑦𝐶𝑂2
5

(1 − 𝑦𝐶𝑂2
6) − 𝑟 ⋅ (1 − 𝑦𝐶𝑂2

5)
 (40) 

 𝑦𝐶𝑂2
6 =

(𝑦𝐶𝑂2
4 − 𝜃 ⋅ 𝑦𝐶𝑂2

5)

1 − 𝜃
 (41) 

Donde 𝑟 = 𝑃2/𝑃1.  

Obteniéndose como resultado 𝑦𝐶𝑂2
5 = 0,409 e 𝑦𝐶𝑂2

7 = 0,042 y una relación de 𝜃 = 0,94 para 

ambas membranas. 

Finalmente, el área de transferencia de masa posee un valor para las membranas es de 𝑎𝑚1 =

42 [𝑚2] y 𝑎𝑚2 = 31 [𝑚
2] respectivamente. 

 

                                                
1 Barrer es una unidad de medida para la permeabilidad ocupada específicamente para membranas, en donde la 

conversión a centímetro cúbico estándar es  1 [𝑏𝑎𝑟𝑟𝑒𝑟] = 10−10  [
𝑐𝑚𝑆𝑇𝑃

3 ⋅𝑐𝑚

𝑐𝑚2⋅𝑠⋅𝑐𝑚𝐻𝑔
 ] 
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5.6.8. Nomenclatura 

 

Símbolo Significado Unidades 

𝐹𝑗
  Flujo molar de la corriente j 

[
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] 

𝐹𝑖
𝑗
 Flujo molar del compuesto i en la corriente j 

[
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] 

𝑣𝑗 Flujo volumétrico de la corriente j 
[
𝑚3

ℎ
] 

𝐶𝑖
𝑗
 Concentración del compuesto i en la corriente j 

[
𝑚𝑜𝑙

𝐿
] 

𝑦𝑖  Fracción molar del compuesto i [   ] 

𝑛𝑖 Número de moles del compuesto i [𝑚𝑜𝑙] 

𝜃 Fracción de permeado [   ] 

𝑃0 Presión en el flujo de entrada [𝑎𝑡𝑚] 

𝑃1 Presión antes de la membrana [𝑎𝑡𝑚] 

𝑃2 Presión después de la membrana [𝑎𝑡𝑚] 

𝑅 Constante de gases ideales 
[
𝑎𝑡𝑚 ⋅ 𝐿

𝑚𝑜𝑙 ⋅ 𝐾
] 

T Temperatura de operación [𝐾] 

𝑃̂𝑖 Permeabilidad del compuesto i [𝑏𝑎𝑟𝑟𝑒𝑟] 

𝛼𝐶𝑂2/𝐶𝐻4
∗  Selectividad de la membrana [   ] 

𝑙𝑚 Grosor de la membrana [𝑚] 

𝑎𝑚 Área de transferencia de la membrana [𝑚2] 

𝑟 Relación entre las presiones de la membrana [ ] 
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5.7. Balance de masa y dimensionamiento: Absorbedor 

 

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

5.7.1. Justificación de la elección de equipo 

Para la obtención de energía dentro del reactor de combustión, el componente principal 

requerido es el metano junto con oxígeno, siento el resto de los gases inertes que disminuyen la 

capacidad calorífica del biogás. Por otro lado, la presencia de sulfuro de hidrógeno genera 

problemas por la corrosividad que presenta. 

Tanto el dióxido de carbono y el sulfuro de hidrógeno son altamente solubles en MDEA, un 

solvente orgánico líquido. Es por esto que se propone la utilización de etapas de absorción, 

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 biogás. 

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

Tabla 13. Condiciones de operación establecidas 

Parámetro Valor Unidad 
Flujo Biogás de Entrada 8,5 ∙ 10−3 [𝑚3/ℎ] 
Presión Total 5066,25 [𝑘𝑃𝑎] 
Eficiencia remoción de 𝐶𝑂2 80 [%] 
Número de Etapas 2 [−] 
Eficiencia de etapa respecto a la fracción en el solvente 90 [%] 
Relación entre flujo de gas libre de soluto y solvente 1,6356 [−] 
Contenido de dióxido de carbono en entrada de solvente 0 [𝑚𝑜𝑙/𝑘𝑔𝑠𝑜𝑙𝑣𝑒𝑛𝑡𝑒 ]  

Remoción 𝐻2𝑆 por mol de 𝐶𝑂2 absorbido [22] 0,001 [%] 

 

Tabla 14. Composición de flujo de biogás de entrada al absorbedor 

Componente 
Fracción Volumétrica 

[%] 
Flujo Molar 

[mol/h] 

Fracción Molar 

[
𝒎𝒐𝒍𝒄𝒐𝒎𝒑𝒖𝒆𝒔𝒕𝒐

𝒎𝒐𝒍𝒕𝒐𝒕𝒂𝒍
] 

𝐶𝐶𝐻4  62 0,2160 0,5914 

𝐶𝐶𝑂2 37 0,1336 0,3658 

𝐶𝐻2𝑆  0,1 0,0003 0,0009 

𝐶𝑂𝑡𝑟𝑜𝑠 0,9 0,0153 0,0419 
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5.7.3. Justificación de supuestos y condiciones de operación establecidas 

Se obtiene un flujo de biogás provenientes desde el biodigestor de acuerdo con los 

requerimientos de metano en la caldera para generar energía suficiente para calentar los gases 

de entrada al reactor de CVD. 

Es de interés separar gran parte del 𝐶𝑂2 presente en el flujo de biogás, ya que este disminuye 

la capacidad de energía que se puede liberar en el proceso de combustión. Para alcanzar los 

valores de remoción requeridos se establece una alta presión, ya que para los datos de equilibrio 

de 𝐶𝑂2 con el solvente DMEA a utilizar aumenta la solubilidad del 𝐶𝑂2. [23] 

Otro de los problemas presentes en el biogás es su contenido de sulfuro de hidrógeno, ya que 

este puede dañar los equipos por la corrosividad que presenta, además de producir olores 

desagradables. Este compuesto es muy soluble en el solvente utilizado para la remoción de 𝐶𝑂2, 

por lo que el nivel de remoción de 𝐻2𝑆 es alto, enfocando principalmente el estudio a la remoción 

de 𝐶𝑂2 por la falta de disponibilidad de datos de equilibro de sulfuro de hidrógeno. Se considera 

que la remoción de este compuesto no es completa, sin embargo, la fracción de este dentro del 

flujo es despreciable para efectos de cálculo en la remoción de 𝐶𝑂2. [22] 

Se decide utilizar una absorción en etapas de contracorriente para mantener un gradiente de 

concentración 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 remoción luego de un punto determinado de 

presión parcial tiene un aumento leve. [23] 

Se define una relación entre el flujo de gas libres de soluto y solvente observando la pendiente 

que tendría la curva de operación para los requerimientos establecidos. Ya que se contaba con los 

puntos de operación de la fase gaseosa se buscó un flujo de solvente tal que la pendiente de la 

curva de operación permitiera los porcentajes de remoción deseados. 

También se toma como supuesto que el solvente no pasa a estado gaseoso y que los 

componentes distintos del dióxido de carbono, aparte del sulfuro de hidrógeno, no son solubles 

en el solvente, por lo cual no hay movimiento de estos a la fase líquida. 

Por otro lado, se establece una entrada de solvente libre de dióxido de carbono, sin embargo, 

para más adelante no se descarta que luego de una limpieza del solvente este se reutilice 

quedando con trazas de 𝐶𝑂2. 

5.7.4. Cálculo 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: 

 
𝐺𝐿 = 1,71 [

𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 

(42) 

Y la fracción de dióxido de carbono libre de solvente: 

 
𝑌𝐶𝑂2,𝑖𝑛 = 0,5769 [

𝑚𝑜𝑙𝐶𝑂2
𝑚𝑜𝑙𝑙𝑖𝑏𝑟𝑒𝐶𝑂2

] 
(43) 
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Luego, teniendo en cuanta el porcentaje de remoción de dióxido de carbono que se desea 

eliminar, se establece la fracción libre de soluto en la salida del flujo de gas.  

 
𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝐶𝑂2 = 0,1336 [

𝑚𝑜𝑙

ℎ
] ∙ 80% = 0,0267 [

𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 

(44) 

 
𝑌𝐶𝑂2,𝑜𝑢𝑡 = 0,1154 [

𝑚𝑜𝑙𝐶𝑂2
𝑚𝑜𝑙𝑙𝑖𝑏𝑟𝑒𝐶𝑂2

] 
(45) 

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

 
𝐿𝐿 =

𝐺𝐿
1,6356

 = 1,045 [
𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 

(46) 

5.7.5. Determinación Condiciones de Salida 

Balance global en absorbedor: Este se realiza con corrientes gaseosas y líquidas libres de 

soluto, y fracciones libres de soluto. Se considera para este caso como soluto el dióxido de 

carbono, y mediante la ecuación del balance de masa se determina la concentración de salida. 

  𝑮𝑳 ∙ 𝒀𝟎 + 𝑳𝑳 ∙ 𝑿𝟎 = 𝑮𝑳 ∙ 𝒀𝟐 + 𝑳𝑳 ∙ 𝑿𝟐 (47) 

 𝑋2 = 0,755 [
𝑚𝑜𝑙𝐶𝑂2
𝑚𝑜𝑙𝑠𝑜𝑙𝑣𝑒𝑡𝑒

] (48) 

 

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

Con los datos determinados de entradas y salidas globales tanto de biogás como solvente, se 

establece la línea de operación dentro de la curva de equilibrio como se muestra en la Figura 10,  

y a partir del número de etapas propuestos junto con la eficiencia de remoción por etapa se 

evalúan las entradas y salidas de cada etapa. 

 

Figura 10. Representación de la curva de operación de etapas de absorción de Dióxido de Carbono en 
MDEA como solvente [23] 
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Con esto se obtienen las siguientes composiciones como resultado de las etapas de 

absorción: 

Tabla 15. Resultados de la etapa 1 de absorción 

Etapa 1 Compuesto mol/h kg/h 

Entrada Gas 
(F19) 

CH4 1,594471 0,025512 

CO2 0,986352 0,043399 

H2S 0,002502 0,000085 

otros 0,112905 0,000226 

Solvente 0,000000 0,000000 

Entrada 
Solvente (F23) 

CH4 0,000000 0,000000 

CO2 0,078192 0,003440 

H2S 0,000000 0,000000 

otros 0,000000 0,000000 

Solvente 1,045426 0,216685 

Salida Gas 
(F20) 

CH4 1,594471 0,025512 

CO2 0,275462 0,012120 

H2S 0,000197 0,000007 

otros 0,112905 0,000226 

Solvente 0,000000 0,000000 

Salida Solvente 
(F24) 

CH4 0,000000 0,000000 

CO2 0,789081 0,034720 

H2S 0,002304 0,000079 

otros 0,000000 0,000000 

Solvente 1,045426 0,216685 
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Tabla 16. Resultados de la etapa 2 de absorción 

Etapa 2 Compuesto mol/h kg/h 

Entrada Gas 
(F20) 

CH4 1,594471 0,025512 

CO2 0,275462 0,012120 

H2S 0,000197 0,000007 

otros 0,112905 0,000226 

Solvente 0,000000 0,000000 

Entrada 
Solvente (F22) 

CH4 0,000000 0,000000 

CO2 0,000000 0,000000 

H2S 0,000000 0,000000 

otros 0,000000 0,000000 

Solvente 1,045426 0,216685 

Salida Gas 
(F21) 

CH4 1,594471 0,025512 

CO2 0,197270 0,008680 

H2S 0,000197 0,000007 

otros 0,112905 0,000226 

Solvente 0,000000 0,000000 

Salida Solvente 
(F23) 

CH4 0,000000 0,000000 

CO2 0,078192 0,003440 

H2S 0,000000 0,000000 

otros 0,000000 0,000000 

Solvente 1,045426 0,216685 

 

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

Dado que es una etapa de absorción 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 interacción entre el solvente y 𝐶𝑂2 en la fase gaseosa, siendo una 

reacción de primer orden respecto a la concentración de 𝐶𝑂2 en el gas y la concentración de 

solvente en el líquido (que se mantiene constante). 

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

 
𝑘 = 0,5315 ∙ 107 ∙ 𝑒−

4304
𝑇  [

𝑚3

𝑘𝑚𝑜𝑙 ∙ 𝑠
] 

(49) 

Asumiendo la concentración de dióxido de carbono como limitante, se tiene la siguiente el 

valor de la velocidad de reacción para la salida de cada etapa: 

 
−𝑟𝐶𝑂2,𝑜𝑢𝑡 = 𝑘 ∙ 𝐶𝐶𝑂2,𝑜𝑢𝑡 ∙ 𝐶𝑠𝑜𝑙𝑣,𝑜𝑢𝑡 (50) 
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Y se utiliza la ecuación de diseño de un reactor continuo agitado: 

 
𝑉 =

𝑣 ∙ (𝐶𝐶𝑂2,𝑖𝑛 − 𝐶𝐶𝑂2,𝑜𝑢𝑡)

−𝑟𝐶𝑂2,𝑜𝑢𝑡
 

(51) 

 

Debido a la alta presión 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 únicamente 

volumen de líquido. 

Tabla 17. Dimensionamiento Etapa 1 de Absorción 

Parámetro Valor Unidad 

𝑇 310 [𝐾] 

𝑘 17,534 [
𝑚3

𝑚𝑜𝑙 ∙ ℎ
] 

𝑣 0,0629 [𝑚3/ℎ] 

𝐶𝐶𝑂2,𝑖𝑛 15,6729 [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝐶𝑂2,𝑜𝑢𝑡 4,3770 [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝑠𝑜𝑙𝑣 0,0166 [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

−𝑟𝐶𝐻4  1,2749 [
𝑚𝑜𝑙

𝑚3 ∙ ℎ 
] 

𝑽𝟏 𝟎, 𝟓𝟓𝟕𝟔 [𝑚3] 

 

Tabla 18. Dimensionamiento Etapa 2 de Absorción 

Parámetro Valor Unidad 

𝑇 310 [𝐾] 

𝑘 17,534 [
𝑚3

𝑚𝑜𝑙 ∙ ℎ
] 

𝑣 0,0629 [𝑚3/ℎ] 

𝐶𝐶𝑂2,𝑖𝑛 4,3770 [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝐶𝑂2,𝑜𝑢𝑡 3,1346 [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝑠𝑜𝑙𝑣 0,0166 [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

−𝑟𝐶𝐻4  1,2749 [
𝑚𝑜𝑙

𝑚3 ∙ ℎ 
] 

𝑽𝟐 𝟎, 𝟎𝟖𝟓𝟔 [𝑚3] 

 

Se considerarán ambas etapas en equipos de forma cúbica, tal que todos sus lados son iguales, 

obteniendo una arista del estanque agitado en cada etapa igual a: 

 
𝑎1 = 0,823 [𝑚] (52) 

 
𝑎2 = 0,441 [𝑚] (53) 
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5.7.8. Nomenclatura 

 

Símbolo Significado Unidades 

𝐶𝐶𝐻4  Concentración de metano [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝐶𝑂2 Concentración de dióxido de carbono [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝐻2𝑆  Concentración de sulfuro de hidrógeno [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝑂𝑡𝑟𝑜𝑠 Concentración de los gases restantes en biogás [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐺𝐿 Flujo de biogás libre de soluto [𝑚𝑜𝑙/ℎ]  

𝐿𝐿 Flujo de solvente libre de soluto [𝑚𝑜𝑙/ℎ]  

𝑌𝑖  Fracción de compuesto i en moles totales libres de soluto en 
corriente de gas 

[
𝑚𝑜𝑙𝑖

𝑚𝑜𝑙𝑟𝑒𝑠𝑡𝑜
] 

𝑋𝑖  Fracción de compuesto i en moles totales libres de soluto en 
corriente de solvente 

[
𝑚𝑜𝑙𝑖

𝑚𝑜𝑙𝑟𝑒𝑠𝑡𝑜
] 

𝑘 Constante cinética de absorción de dióxido de carbono en 
MDEA [

𝑚3

𝑚𝑜𝑙 ∙ ℎ
] 

𝑇 Temperatura de operación de etapas de absorción [𝐾] 

𝑣 Flujo volumétrico de flujos de entrada a cada etapa [𝑚3/ℎ] 

𝑟𝑖 Velocidad de absorción de compuesto i en el solvente 
[
𝑚𝑜𝑙

𝑚3 ∙ 𝑠
] 

𝑉𝑖 Volumen de estanque agitado en etapa de absorción i [𝑚3] 

𝑎𝑖 Arista del estanque de absorción i [𝑚] 
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5.8. Balance de masa y dimensionamiento: Reactor de combustión 

 
Figura 11. Diagrama de flujo del reactor de combustión. 

5.8.1. Justificación de elección de equipo 

Se requiere de un equipo donde pueda tener lugar una reacción de combustión entre el metano 

obtenido en el biogás y oxígeno que será extraído directamente desde el aire. Esta reacción es 

altamente exotérmica, lo que permitirá obtener energía a partir de esto. 

Se plantea la utilización de un reactor perfectamente agitado descartando uno de tipo flujo 

pistón, ya que un perfil de temperatura dentro del reactor provocado por la exotermia podría 

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 operación, junto con la ayuda de una chaqueta intercambiadora para 

obtener energía térmica. 

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

Tabla 19. Flujos de entrada a caldera. 

Parámetro Valor Unidad 
Relación Flujo Aire/Biogás 15 [volumen aire/volumen biogás] 
Flujo volumétrico Biogás 0,0438 [𝑚3/ℎ] 

Flujo volumétrico Aire 0,6567 [𝑚3/ℎ] 
 
Tabla 20. Condiciones de entrada flujo de biogás proveniente de absorción 

 Compuesto Fracción vol/vol [%] Concentración [𝒎𝒐𝒍/𝒎𝟑] 

𝐶𝐻4 89% 0,03649 

𝐶𝑂2 11% 0,00451 

𝐻2 (y otros) 0,34% 0,00170 

𝐻2𝑆 0,06% 2,393 ∙ 10−5 
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Tabla 21. Condiciones de entrada flujo de aire alimentado 

 Compuesto Fracción w/w [%] Concentración [𝒎𝒐𝒍/𝒎𝟑] 

𝑂2 21% 0,007875 

𝑁2 79% 0,033857 

 

5.8.3. Reacción de combustión 

Se utiliza la reacción entre metano y oxígeno 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 producción de grafeno.  

 
𝐶𝐻4 + 2𝑂2 → 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 

(54) 

Se asume esta como una reacción sigue una cinética de primer orden respecto al metano y de 

primer orden respecto al oxígeno. Se obtienen datos de la constante cinética de la reacción de 

combustión mediante la realización de un mecanismos de reacción, cuyas reacciones elementales 

en serie poseían sus respectivas energías de activación y factores pre exponenciales de la 

constante cinética, por lo cual se evalúa el valor de la constante para cada reacción elemental a la 

temperatura de operación de la caldera para determinar cuál era la más lenta, y asumir que esta 

última controlaría la velocidad de reacción utilizando sus parámetros para la cinética, obteniendo 

los valores mostrados en la Tabla 22 [24]. 

Para la determinación de la velocidad de reacción final a utilizar en el diseño de la caldera, ya 

que se asumirá un comportamiento del equipo como reactor completamente agitado, se supuso 

una conversión del 95%. Las concentraciones de entrada, tanto del oxígeno como del metano, 

están determinadas por los flujos de alimentación de aire y biogás respectivamente. 

Tabla 22. Datos para evaluación de velocidad de reacción dentro de la caldera. 

Parámetro Valor Unidad 

𝐸𝑎 9978,8 [𝐽/(𝑚𝑜𝑙 ∙ 𝐾)] 

𝐴 64800000 [𝑚3/(𝑚𝑜𝑙 ∙ ℎ)] 

𝑇 1273 [𝐾] 

𝑅 8,314 [𝐽/𝑚𝑜𝑙] 

𝑘 25240794 [𝑚3/(𝑚𝑜𝑙 ∙ ℎ)] 

𝐶𝑂2,0 0,00738 [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝐶𝐻40 0,00228 [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝑜𝑟𝑑𝑒𝑛 𝑟𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐𝑡𝑜 𝑂2 1 - 

𝑜𝑟𝑑𝑒𝑛 𝑟𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐𝑡𝑜 𝐶𝐻4 1 - 

𝑥 95% [%] 

𝐹𝐴0 1,598 [𝑚𝑜𝑙/ℎ𝑟] 

 

Para la determinación de las composiciones de salida de aquellos compuestos que reaccionan 

producto de la combustión, se realiza la siguiente tabla de reacción: 
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Tabla 23. Tabla de reacción de combustión con conversión del 95%. 

Tabla de reacción 𝑪𝑯𝟒 𝟐𝑶𝟐 𝑪𝑶𝟐 𝟐𝑯𝟐𝑶 

𝒕 = 𝟎 0,00228 0,00738 - - 

𝒕 = 𝒕(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 según la siguiente ecuación: 

 
𝑎𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 − 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑 + 𝑔𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 − 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑜 

(55) 

El termino de acumulación se asume nulo ya que ocurre en un reactor CSTR. Además, sólo para 

el oxígeno y el metano existe términos asociados de consumo, y para el dióxido de carbono y agua 

términos asociados a generación. El resto de los compuestos sale del reactor a la misma tasa a la 

que ingresa.  

El término de consumo y generación queda sujeto a la conversión deseada, obteniendo como 

resultados del balance lo siguiente para las composiciones de salida: 

Tabla 24. Composición del flujo de salida. 

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

𝐶𝐻4 0,0799 0,0013 
𝐶𝑂2 1,5179 0,0668 
𝐻2 0,0744 0,0001 
𝐻2𝑆 0,0010 0,00004 
𝑂2 2,1363 0,0684 
𝑁2 22,2345 0,6226 
𝐻2𝑂 3,0354 0,0546 

TOTAL   0,8138 

 

5.8.5. Dimensionamiento 

Se utiliza el dimensionamiento con la ecuación de diseño de reactor CSTR, proveniente de un 

balance de masa sobre el reactivo límite que en este caso corresponde al metano. 

 

𝑉

𝐹𝐴0
=
𝑥𝑠 − 𝑥𝑒
−𝑟𝐴𝑠

 
(56) 

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

 
−𝑟𝐴𝑠 =  𝑘 ∙ 𝐶𝑂2  ∙ 𝐶𝐶𝐻4  (57) 

Donde la constante cinética se expresa como: 

 
𝑘 = 𝐴 ∙ exp (−

𝐸𝑎
𝑅 ∙ 𝑇

) 
(58) 
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Teniendo finalmente:  

 
−𝑟𝐴𝑠 =  𝐴 ∙ exp (−

𝐸𝑎
𝑅 ∙ 𝑇

) ∙ (𝐶𝑂20 − 2 ∗ 𝐶𝐶𝐻40 ∗ 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 diámetro de la caldera según consideraciones de 

datos industriales [25]. 

 𝑉 = 𝜋 ∙ (
𝐷

2
)
2

∙ 𝐿 = 𝜋 ∙
𝐷2

4
∙ 2 ∙ 𝐷 (61) 

Obteniendo: 

 
𝐷 = 0,479[𝑚]  𝑦  𝐿 = 0,958[𝑚] 

(62) 

 

5.8.6. Obtención de energía 

A partir de la reacción 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, además de mantener la 

temperatura de operación del reactor. Mediante un balance de energía se determina la energía 

que debe ser entregada a algún fluido de menor temperatura. 

 
0 = ⅀me ∙ 𝐶𝑝, 𝑒 ∙ 𝑇𝑒 −⅀ms ∙ 𝐶𝑝,𝑠 ∙ 𝑇𝑠 +𝑚𝐶𝐻4 ∙ 𝑥 ∙ 𝛥𝐻𝑟𝑥𝑛 − 𝑄 

(63) 

Se obtiene el calor de entrada y de salida de los distintos gases por la capacidad calorífica de 

cada uno de los componentes. 

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

 𝑪𝒑, 𝒆 

[
𝑱

𝒎𝒐𝒍 ∙ 𝑲
] 

𝑪𝒑, 𝒔 

[
𝑱

𝒎𝒐𝒍 ∙ 𝑲
] 

moles 
entrada /h 

moles salida 
/h 

𝒎 ∙ 𝑪𝒑 ∙ 𝑻𝒆 [𝑱/𝒉] 𝒎 ∙ 𝑪𝒑 ∙ 𝑻𝒔 [𝑱/𝒉] 

𝑪𝑯𝟒 36,5 81,7 1,5976 0,0799 18261,8 8307,4 
𝑪𝑶𝟐 40,5 55,6 0,1972 1,5179 2497,6 107341,3 
𝑯𝟐 28,9 31,4 0,0744 0,0744 672,7 2971,5 
𝑯𝟐𝑺 33,0 49,3 0,0010 0,0010 10,8 65,7 
𝑯𝟐𝑶 33,8 44,4   3,0354 0,0 171441,3 
𝑶𝟐 29,4 35,9 5,1716 2,1363 45323,6 97740,6 
𝑵𝟐 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 energía que genera por la reacción mediante: 

Tabla 26. Cálculo de energía liberada por la reacción de combustión 

 

 

 

 

Y con esto se obtiene un calor generado de: 

 
𝑄 = 70,4 [

𝐽

𝑠
] 

(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 

combustión es el asumir que existe una combustión completa, es decir, no ocurren reacciones en 

paralelo que generen subproductos. Esto hace que la caldera se encuentre subdimensionada ya 

que el oxígeno presente no se encuentra en total disponibilidad para reaccionar con el metano, 

teniendo una velocidad de reacción menor. Por otra parte, los gases que se podría generar por 

una reacción incompleta absorberían parte del calor generado. Por último, la no consideración de 

los gases de combustión incompleta permite suponer que no existe expansión dentro del reactor 

ya que no varía el número de moles. 

Otro de los supuestos considerados fue la consideración de una reacción de primer orden 

respecto al oxígeno y al metano a partir de la constante cinética encontrada por bibliografía. El 

comportamiento de esta cinética podría depender de las condiciones a las que se opere en la 

caldera, por lo que los datos podrían variar. 

Finalmente, la determinación de la constante cinética a partir de la formación de un 

mecanismo de reacción se considera un supuesto aceptable ya que se determina una reacción 

elemental más lenta que el resto para las condiciones de operación establecidas. 

5.8.8. Nomenclatura 

Símbolo Significado Unidades 

𝐶𝐶𝐻4  Concentración de metano [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝐶𝑂2 Concentración de dióxido de carbono [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝐻2𝑆  Concentración de sulfuro de hidrógeno [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝐻2 Concentración de hidrógeno [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝑂2 Concentración de oxígeno [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

𝐶𝑁2 Concentración de nitrógeno [𝑚𝑜𝑙/𝑚3] 

Parámetro Valor Unidad 

𝑯𝒓𝒙𝒏 887008 [J/molCH4] 

x 95% [−] 

moles CH4 entrada 1,598 [𝑚𝑜𝑙/ℎ] 

Calor generado 1.346.207 [𝑱/𝒉] 



36 
 

𝐸𝑎 Energía de activación de reacción de combustión 
[

𝐽

𝑚𝑜𝑙 ∙ 𝐾
]  

𝐴 Factor pre exponencial de constante cinética de combustión 
[
𝑚3

𝑚𝑜𝑙 ∙ ℎ
] 

𝑇 Temperatura de operación de caldera [𝐾] 

𝑅 Constante de gases ideales [𝐽/𝑚𝑜𝑙] 

𝑥 Conversión de reacción de combustión [−] 

𝑉 Volumen de caldera [𝑚3] 

𝐷 Diámetro de caldera [𝑚] 

𝐿 Largo de caldera [𝑚] 

𝐹𝐴0 Flujo molar de reactivo límite en reacción de combustión [𝑚𝑜𝑙/ℎ] 

𝑟𝐴𝑠 Velocidad de reacción de combustión en base a reactivo límite 
[
𝑚𝑜𝑙

𝑚3 ∙ 𝑠
] 

𝐻𝑟𝑥𝑛 Entalpía de reacción de combustión de metano con oxígeno [𝐽/𝑚𝑜𝑙] 

𝐶𝑝 Calor específico a presión constante 
[

𝐽

𝑚𝑜𝑙 ⋅ 𝐾
] 

𝑄 Calor liberado hacia fluido de intercambio de calor [𝐽ℎ] 
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5.9. Balance de masa y dimensionamiento: Intercambiador de Calor 

 

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

5.9.1. Justificación de elección de equipo 

Los gases de entrada al CVD requieren un pre-calentamiento para poder mantener las 
condiciones de operación que permitirán garantizar la obtención de un producto más puro. Es por 
esto que mediante el fluido calentado en la caldera permitirá realizar un intercambio térmico con 
los gases de entrada al CVD. 

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

5.9.2. Balances de Energía 

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 
combustión. Este aire se suministra a 950°C y se establece una variación de temperatura a la 
salida de 5°C. 

 𝑸̇𝒓𝒆𝒒 = 𝑸̇𝒎𝒆𝒕𝒂𝒏𝒐 + 𝑸̇𝒉𝒊𝒅𝒓ó𝒈𝒆𝒏𝒐 (65) 

 𝒅𝑸̇ = 𝒎̇ ⋅ 𝑪𝒑 ⋅ 𝒅𝑻 (66) 

 𝑸̇ = 𝒎̇𝑪𝑯𝟒∫ 𝑪𝒑

𝑻𝒇

𝑻𝟎

(𝑪𝑯𝟒) ⋅ 𝒅𝑻 + 𝒎̇𝑯𝟐∫ 𝑪𝒑(𝑯𝟐)
𝑻𝒇

𝑻𝟎

⋅ 𝒅𝑻 (67) 

Donde 𝑚̇𝑖 corresponden a los flujos molares requeridos para el reactor CVD, los cuales se 
describen en la corriente F8. Los valores de los calores específicos a presión constante se obtienen 
a través de las siguientes funciones: 
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Tabla 27. Calor específico por compuesto. 

Compuesto Función del calor específico (Cp) [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] [26] 

Metano 
 𝑪𝒑 = −𝟏, 𝟎𝟒 ⋅ 𝟏𝟎

−𝟓 ⋅ 𝑻𝟐 + 𝟎, 𝟎𝟔𝟏𝟒 ⋅ 𝑻 + 𝟐𝟏, 𝟏  (68) 
 

Hidrógeno 
 𝑪𝒑 = (

𝟑𝟎, 𝟗𝟗 + 𝟐𝟖. 𝟖𝟒

𝟐
) = 𝟐𝟗, 𝟗𝟐 (69) 

 
 

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

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

 𝑸̇ = 𝟖, 𝟗𝟓 ⋅ 𝟏𝟎−𝟒 [
𝒎𝒐𝒍

𝒔
]∫ 𝑪𝒑

𝟏𝟏𝟕𝟑

𝟐𝟗𝟖

(𝑪𝑯𝟒) ⋅ 𝒅𝑻 + 𝟖, 𝟗𝟓 ⋅ 𝟏𝟎
−𝟒 [
𝒎𝒐𝒍

𝒔
]∫ 𝑪𝒑(𝑯𝟐) ⋅ 𝒅𝑻

𝟏𝟏𝟕𝟑

𝟐𝟗𝟖

 (70) 

 𝑸̇ = 𝟕𝟎, 𝟒 [𝑾] (71) 

Resumiendo, se enlistan los valores de entrada y salida del intercambiador de calor, además 
de las propiedades del aire a una temperatura promedio. Se considera además el supuesto de que 
es posible aproximar las propiedades de la mezcla metano-hidrógeno 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. Parámetros del aire a la temperatura de 760 [K] [26]. 

Parámetro Valor 
Viscosidad dinámica – 𝜇 4,11 ⋅ 10−5[𝑃𝑎 ⋅ 𝑠] 

Densidad – 𝜌 
0,3627 [

𝑘𝑔

𝑚3
] 

Conductividad Térmica – 𝑘 
0,06581 [

𝑊

𝑚 𝐾
] 

Capacidad Calorífica – 𝐶𝑝 
1,135 [

𝐽

𝑘𝑔
] 

 

Las dimensiones de los tubos concéntricos corresponden a 2 y 15 [cm] de radio interno y 
externo, respectivamente. La magnitud de este último valor se justifica en base a las altas 
temperaturas del aire de entrada al intercambiador de calor, lo que implica una alta presión; 
entonces, el requerimiento mecánico de las tuberías 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 área de transferencia necesaria y el largo del intercambiador de calor, 
mediante el uso de adimensionales [26]: 

Número de Reynolds:  

 
𝑅𝑒 =

𝜌𝑣⃗𝐷

𝜇
 

(72) 

Número de Prandtl: 

 𝑷𝒓 =
𝝁 ⋅ 𝑪𝒑

𝒌
 (73) 

 

 

Número de Nusselts (Convección Forzada dentro de un tubo): 

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

Número de Nusselts (Convección Forzada al exterior de un tubo, para un valor del número de 
Reynolds entre 4000 y 40000): 

 𝑁𝑢 = 0,027 ⋅ (𝑅𝑒)0,805 ⋅ (𝑃𝑟)
1
3 (75) 

Definición del número de Nusselts: 

 𝑁𝑢 =
ℎ ⋅ 𝐷

𝑘
 (76) 

Donde 𝑣⃗ es la velocidad lineal del fluido y 𝐷 es el diámetro de la sección por donde circula el 
fluido. 

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

ℎ𝑒𝑥𝑡 = 0,217 [
𝑊

𝑚2 𝐾
] 

ℎ𝑖𝑛𝑡 = 3,89 [
𝑊

𝑚2 𝐾
] 

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

 𝑸̇ = 𝑼 ⋅ 𝑨𝒆𝒙𝒕 ⋅ 𝚫𝑻𝑴𝑳 (77) 

Donde U es el coeficiente global de transferencia de masa, Aext es el área entre los fluidos y 
Δ𝑇𝑀𝐿 es la diferencia media logarítmica de las temperaturas.  

La temperatura media logarítmica se define como el promedio ponderado por un factor 
logarítmico, según las diferencias Δ𝑇1 y Δ𝑇2. 
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Δ𝑇1 = 𝑇𝑖𝑛,𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 − 𝑇𝑜𝑢𝑡,𝑎𝑖𝑟𝑒 = 50 [𝐾] (78) 

 
Δ𝑇2 = 𝑇𝑜𝑢𝑡,𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 − 𝑇𝑖𝑛,𝑎𝑖𝑟𝑒 = 920 [𝐾] (79) 

 
Δ𝑇𝑀𝐿 =

Δ𝑇1 − Δ𝑇2

ln (
𝛥𝑇1
𝛥𝑇2

)
= 298,73 [𝐾] 

(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 𝛿 de esta es muy pequeño, lo cual implica, además, que el área 
externa es muy similar a la interna (y sus radios también) [26]. 

 

𝑈 =
1

1
ℎ𝑒𝑥𝑡

+
𝛿

𝑘 ⋅ ln (
𝑟𝑒𝑥𝑡
𝑟𝑖𝑛𝑡
)
+

𝐴𝑒𝑥𝑡
𝐴𝑖𝑛𝑡 ⋅ ℎ𝑖𝑛𝑡

≈
1

1
ℎ𝑒𝑥𝑡

+
1
ℎ𝑖𝑛𝑡

= 0,21 [
𝑊

𝑚2 𝐾
] 

(81) 

De esta manera, se obtiene el área de transferencia según la ecuación (77): 

 𝐴 = 𝐴𝑒𝑥𝑡 =
𝑄

𝑈 ⋅ Δ𝑇𝑀𝐿

̇
= 1,15 [𝑚2] (82) 

Lo cual se traduce a un largo del intercambiador de: 

 𝐿 =
𝐴

2𝜋 ⋅ 𝑟𝑖𝑛𝑡
=

1,15[𝑚2]

2 ⋅ 𝜋 ⋅ 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 

 

Figura 13. Diagrama de flujo del reactor CVD. 

 

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

 

𝑀𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜 + 𝐶𝑜𝑏𝑟𝑒 
 
→  𝐺𝑟𝑎𝑓𝑒𝑛𝑜 − 𝐶𝑜𝑏𝑟𝑒 + 2 𝐻𝑖𝑑𝑟ó𝑔𝑒𝑛𝑜 

𝐶𝐻4(𝑔)  + 𝐶𝑢(𝑠)  
𝑘𝐶𝐻4 
→    𝐺𝑟𝑎𝑓𝑒𝑛𝑜 − 𝐶𝑢(𝑠) + 2 𝐻2(𝑔) 

(85) 

5.10.1. Justificación de elección 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 deposición química por vapor es el método seleccionado 

para la producción de grafeno. Mediante este método los gases deben ingresar a una cámara a baja 

presión, avanzando el flujo a baja velocidad junto con una lámina de cobre donde será depositado 

el carbono del metano. 

Para esto se utiliza un reactor de tipo flujo pistón, con un flujo de entrada laminar para 

asegurar un alto tiempo de residencia del metano, el hidrógeno, y la lámina de cobre, ubicada en 

el centro del reactor. 

 

5.10.2. Supuestos y datos para el balance de masa 

• Se considera que el metano es el reactivo limitante, ya que siempre habrá cobre disponible 

para la deposición de grafeno. 

• Se considera que el reactor opera en estado estacionario. 

• Se alimenta hidrógeno que reacciona de manera co-catalítica. Esto potencia la formación 

de monocapas y no se consume el hidrógeno que reacciona. 

• Para la conversión de flujos molares a másica, se consideran los pesos moleculares de 

cada especie. 𝑃𝑀𝐶𝐻4 = 16[
𝑔

𝑚𝑜𝑙
], 𝑃𝑀𝐻2 = 2 [

𝑔

𝑚𝑜𝑙
]  𝑦 𝑃𝑀𝐺𝑟𝑎𝑓𝑒𝑛𝑜 = 12 [

𝑔

𝑚𝑜𝑙
]. 

• La entrada de gases se encuentra a presión de 4 [Torr]. Esta presión corresponde al vacío 

necesario para la formación de monocapas de grafeno. 

• La alimentación de gases (Metano:Hidrógeno) se encuentra en proporción 1:1.  
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5.10.3. Balance de masa 

 𝐶𝐻4(𝑔) + 𝐶𝑢(𝑠) +    𝐻2 𝑘𝐶𝐻4 
→    𝐺𝑟𝑎𝑓𝑒𝑛𝑜 − 𝐶𝑢(𝑠) + 3 𝐻2(𝑔) 

𝑡0: 𝐹𝐶𝐻4
11  𝐹𝐶𝑢

12          𝐹𝐻2
11  0  0 

𝑡𝑓: 𝐹𝐶𝐻4
11(1 − 𝑋𝐶𝐻4)  𝐹𝐶𝑢

12 − 𝐹𝐶𝐻4
11 ⋅ 𝑋𝐶𝐻4           𝐹𝐻2

11  𝐹𝐶𝐻4
11 ⋅ 𝑋𝐶𝐻4  2 ⋅ 𝐹𝐶𝐻4

11 ⋅ 𝑋𝐶𝐻4 

 

Tabla 31. Balance de masa CVD. 

Compuesto 
Flujo másico en corriente  [𝒌𝒈/𝒉] 

𝐅𝟏𝟏 𝐅𝟏𝟐 𝐅𝟏𝟑 𝐅𝟏𝟒 

𝑯𝟐(𝒈) 0,006 0 0 0,013 

𝑪𝑯𝟒(𝒈) 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 reacción (85) es de primer orden [27]. Entonces la velocidad de 

reacción se define como: 

 −𝑟𝐶𝐻4 = 𝑘𝐶𝐻4 ⋅ 𝐶𝐶𝐻
14
4

 (86) 

• Las condiciones de operación son presión constante, temperatura constante y flujo 

volumétrico variable [27], es decir, existe una expansión gaseosa que se ve reflejada en 

el cambio del flujo volumétrico, según la siguiente relación: 

 𝑣14 = 𝑣11 ⋅ (1 + 𝜀 ⋅ 𝑋𝐶𝐻4) (87) 

 

• Teniendo en cuenta que es una reacción catalítica en la que una molécula de metano 

interactúa con una molécula de hidrógeno [27], entonces es necesario que en el estado 

inicial exista la misma cantidad en moles de ambas especies, es decir: 

 𝑦𝐶𝐻4 = 𝑦𝐻2 (88) 

• Se considera que el ancho de la lámina de cobre donde se depositan los átomos de 

carbono es igual al diámetro del reactor CVD. 

 

5.10.5. Datos para el dimensionamiento  

• La constante de velocidad de reacción se define como [28]: 

 𝑘𝐶𝐻4 = 41,47 ⋅ exp (−
51741

𝑅𝑇
) (89) 

• El coeficiente de expansión de gases es: 
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 𝜀 =
𝑁𝑋=1 −𝑁𝑋=0

𝑁𝑋=0
=  0,5 (90) 

• La conversión de un reactor CVD varía entre 0,41 y 0,58 según convención del proceso, 

por lo cual se toma un promedio de conversión igual a 0,5 [29]. 

• La relación de diseño del reactor CVD entre el ancho y el largo de este es [30]: 

 𝑤 =
𝑧

24
 (91) 

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 reacción ocurre en un diferencial de área: 

 0 = 𝑑𝐹𝐶𝐻
 
4
− 𝑟𝐶𝐻4 ⋅ 𝑑𝐴 (92) 

 
 
⇒  𝑑𝐹𝐶𝐻

 
4
= 𝑟𝐶𝐻4 ⋅ 𝑑𝐴 (93) 

Sabiendo que 𝐹𝐶𝐻
14
4
= 𝐹𝐶𝐻

11
4
(1 − 𝑋𝐶𝐻4): 

 
 
⇒ 𝑑 (𝐹𝐶𝐻

11
4
(1 − 𝑋)) = −𝑘𝐶𝐻4 ⋅ 𝐶𝐶𝐻

14
4
⋅ 𝑑𝐴 (94) 

 
 
⇒− 𝐹𝐶𝐻

11
4
⋅ 𝑑𝑋 = −𝑘𝐶𝐻4 ⋅ 𝐶𝐶𝐻

14
4
⋅ 𝑤 ⋅ 𝑑𝑧 (95) 

Teniendo en cuenta el supuesto de flujo volumétrico variable y que 𝐹 = 𝐶 ⋅ 𝑣, entonces 𝐶𝐶𝐻
14
4
=

𝐶𝐶𝐻
11
4
⋅
(1−𝑋𝐶𝐻4)

1+𝜀⋅𝑋𝐶𝐻4
: 

 
 
⇒𝐹𝐶𝐻

11
4
⋅ 𝑑𝑋 = 𝑘𝐶𝐻4 ⋅ 𝐶𝐶𝐻

11
4
⋅
(1 − 𝑋)

(1 + 𝜀 ⋅ 𝑋)
⋅
𝑧

24
⋅ 𝑑𝑧 (96) 

 
 
⇒𝐹𝐶𝐻

11
4
⋅ 𝑑𝑋 = 𝑘𝐶𝐻4 ⋅

𝐹𝐶𝐻
11
4

𝑣11
⋅
(1 − 𝑋)

(1 + 𝜀 ⋅ 𝑋)
⋅
𝑧

24
⋅ 𝑑𝑧 (97) 

 
 
⇒ ∫

(1 + 𝜀 ⋅ 𝑋)

(1 − 𝑋)
𝑑𝑋𝐶𝐻4

𝑋𝐶𝐻4

0

=
𝑘𝐶𝐻4
24 ⋅ 𝑣11

∫𝑧 𝑑𝑧

𝐿

0

 (98) 

 
 
⇒ − 𝜀 ⋅ 𝑋𝐶𝐻4 − (𝜀 + 1) ⋅ log(1 − 𝑋𝐶𝐻4) =

𝑘𝐶𝐻4
24 ⋅ 𝑣11

⋅
𝐿2

2
 (99) 

  𝐿 = √
−48 ⋅ (𝜀 ⋅ 𝑋𝐶𝐻4 + (𝜀 + 1) ⋅ log(1 − 𝑋𝐶𝐻4))

𝑘𝐶𝐻4
⋅ 𝑣11   (100) 
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5.10.7. Nomenclatura 

 

Símbolo Significado Unidades 

𝐹𝑗
  Flujo molar de la corriente j 

[
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] 

𝐹𝑖
𝑗
 Flujo molar del compuesto i en la corriente j 

[
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] 

𝑣𝑗 Flujo volumétrico de la corriente j 
[
𝑚3

ℎ
] 

𝐶𝑖
𝑗
 Concentración del compuesto i en la corriente j 

[
𝑚𝑜𝑙

𝐿
] 

𝑦𝑖  Fracción molar del compuesto i [   ] 

𝜀 Factor de expansión dentro del reactor CVD [   ] 

𝑁𝑋=0 Número de moles a conversión cero [𝑚𝑜𝑙] 

𝑁𝑋=1 Número de moles a conversión uno [𝑚𝑜𝑙] 

𝑅 Constante de gases ideales 
[

𝐽

𝑚𝑜𝑙 ⋅ 𝐾
] 

𝑇 Temperatura de operación del reactor CVD [𝐾] 

𝑟𝐶𝐻4  Velocidad de reacción del CVD 
[
𝑚𝑜𝑙

𝐿 ⋅ 𝑠
] 

𝑘𝐶𝐻4 Constante de velocidad de la reacción del CVD 
[
1

𝑠
] 

𝑋𝐶𝐻4 Conversión de la reacción del CVD [   ] 

𝑑𝑋 Diferencial de conversión del CVD [   ] 

𝑤 Diámetro del reactor CVD [𝑚] 

𝑑𝐴 Diferencial de área de reacción en el CVD [𝑚2] 

𝑑𝑧 Diferencial de largo del CVD [𝑚] 

𝐿 Largo del reactor CVD [𝑚] 

𝑃𝑀𝑖 Peso molecular de la especie i [
𝑔

𝑚𝑜𝑙
] 
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5.11. Balance de masa y dimensionamiento: Columna de adsorción 

 

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

5.11.1. Justificación de elección de equipo 

A la salida del CVD se tienen dos compuestos, que son el metano no reaccionado y el hidrógeno 

producido, los cuales pueden recuperarse para ser recirculados al proceso en las proporciones 

deseadas, tanto el metano como hidrógeno, o puede ser comercializado en el caso del hidrógeno. 

Para esto el carbón activado presenta una alta selectividad para la adsorción de metano, por 

lo que se plantea la utilización de una columna de adsorción. 

 

5.11.2. Adsorción dentro de la columna 

Se tiene que el proceso de adsorción es: 

 

𝑀𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜 + 𝐻𝑖𝑑𝑟ó𝑔𝑒𝑛𝑜 + 𝑎𝑑𝑠𝑜𝑟𝑏𝑒𝑛𝑡𝑒 
 
→  𝑀𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜 𝑎𝑑𝑠𝑜𝑟𝑏𝑖𝑑𝑜 + 𝐻𝑖𝑑𝑟ó𝑔𝑒𝑛𝑜          

𝐶𝐻4(𝑔)  + 𝐻2(𝑔)  
Adsorbente 
→         CH4(𝑎𝑑𝑠) + 𝐻2(𝑔) 

(1) 

5.11.3. Supuestos para el balance de masa 

• Se considera que la eficiencia de separación será de un 71,3% y la fracción de hidrógeno 

será de 𝑦𝐻2 = 0,9979 [31]. 

5.11.4. Balance de masa 

 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 = 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 (101) 

Balance para calcular 𝐹15: 

 𝐹𝐻2
14 = 𝐹𝐻2

15 + 𝐹𝐻2
16 (102) 

Asumiendo una eficiencia de separación de 71,3%, con un flujo con pureza de 99,79% 
hidrógeno se tiene: 
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 𝐹𝐻2
15 = 𝐹𝐻2

14 ⋅ 0,713 (103) 

 𝐹𝑡𝑜𝑡
15 =

𝐹𝐻2
15

0,9979
 (104) 

 𝐹𝐶𝐻4
15 = 𝐹𝑡𝑜𝑡

15 − 𝐹𝐻2
15 (105) 

Balance para calcular 𝐹13: 

 𝐹𝑡𝑜𝑡
16 = 𝐹𝑡𝑜𝑡

14 − 𝐹𝑡𝑜𝑡
15  (106) 

 𝐹𝐻2
16 = 𝐹𝐻2

14 − 𝐹𝐻2
15 (107) 

 𝐹𝐶𝐻4
16 = 𝐹𝐶𝐻4

14 − 𝐹𝐶𝐻4
15  (108) 

Con esto se obtiene: 

Tabla 32. Balance de masa Adsorbedor. 

Compuesto 
Flujo másico [kg/h] 

F14 F15 F16 

CH4 0,0258 0,0002 0,0256 

H2 0,0129 0,0092 0,0037 

 

 

5.11.5. Supuestos para el dimensionamiento 

• Se asumieron las condiciones de operación del equipo son las mismas que las 

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

• Se asume que se logra la misma adsorción de se logra alcanzar en un tiempo de residencia 

de 7,54 segundos, basado en bibliografía [31] 

• Se obtiene la relación L/D a partir de una columna de adsorción ya existente en 

bibliografía (L/D=6,17198) [31]. 

 

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

del equipo con el tiempo de residencia. 

 𝑡𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 =
𝑉

𝑣̇
 (109) 

Despejando: 

 𝑡𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 ⋅ 𝑣̇ = 𝑉 (110) 

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

 𝑃 ⋅ 𝑣̇ = 𝑛̇ ⋅ 𝑅 ⋅ 𝑇 (111) 

Despejando: 

 𝑣̇ =
𝑛̇ ⋅ 𝑅 ⋅ 𝑇

𝑃
 (112) 
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Reemplazando por los valores del proceso, se obtuvo un flujo volumétrico 𝑣̇ = 3,7 [
𝑚3

ℎ
]. 

Luego, reemplazando los valores de tiempo de residencia y flujo volumétrico se obtiene un 

volumen 𝑉 = 0,00775 [
𝑚3

ℎ
]. 

De esta manera, y utilizando la relación 
𝐿

𝐷
= 6,17 se obtienen las siguientes dimensiones para 

la columna de adsorción: 

 𝐿 = 0,72 [𝑚]         𝑦       𝐷 = 0,117 [𝑚]    (113) 

Finalmente, se comprobó la cantidad de carbón activado necesario para realizar la adsorción 

en el equilibrio utilizando la isoterma de adsorción en el punto de operación del equipo. 

 

Figura 15: Isotermas de adsorción de metano y dióxido de carbono en carbón activado a distintas temperaturas. 
Las figuras blancas corresponden a metano, y el cuadrado corresponde a la temperatura de operación 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 necesitarían 0,3 [kg] de carbón activado para 

adsorber el gas (pero llegando al equilibrio), y utilizando el volumen de la columna junto a la 

densidad aparente del carbón activado se tiene que dentro de la columna hay 3,87 [kg] de carbón 

activado dentro de la columna. 

De este último cálculo se desprende que el equipo está sobredimensionado. 
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5.11.6. Nomenclatura 

Símbolo Significado Unidades 

𝒕𝒓𝒆𝒔𝒊𝒅𝒆𝒏𝒄𝒊𝒂 Tiempo de residencia del gas dentro del equipo [𝑠] 

𝑭𝑿
𝒏  Flujo molar de compuesto X en la corriente n 

[
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] 

𝒚𝑿 Fracción molar de compuesto X [−] 

𝑽 Velocidad de reacción de la síntesis de grafeno 
[
𝑚𝑜𝑙

𝑚2 ∙ ℎ
] 

𝒗̇ Área de lámina de cobre donde se deposita grafeno  [𝑚2] 

𝑃 Presión [𝑎𝑡𝑚] 

𝑛̇ Flujo molar 
[
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] 

𝑅 Constante de gases ideales 
[
𝑙𝑡 ⋅ 𝑎𝑡𝑚

𝑚𝑜𝑙 ⋅ 𝐾
] 

𝑇 Temperatura [𝐾] 

𝐿 Largo [𝑚] 

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

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

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

5.12.1. Balances de Masa 
 
Debido a que esta sección 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 separación 𝛼. Realizando el balance molar para la especie de interés, el metano, se 
obtienen las siguientes expresiones: 

 𝐹𝐶𝐻4
2 = 𝐹𝐶𝐻4

3 + 𝐹𝐶𝐻4
15  (114) 

Donde se conocen los flujos provenientes de las corrientes 𝐹2 y 𝐹3 debido a los balances en el 

biodigestor y la membrana, los cuales corresponden a 6,33 ⋅ 10−4 [
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] y 4,18 ⋅ 10−4 [

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 

respectivamente. De esta manera, definimos el factor de separación 𝛼: 

 𝛼 =
𝑀𝑎𝑠𝑎 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 3

𝑀𝑎𝑠𝑎 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 2
=
4,18 ⋅ 10 − 4 [

𝑘𝑚𝑜𝑙
ℎ
]

6,33 ⋅ 10−4 [
𝑘𝑚𝑜𝑙
ℎ ]

= 0,66 (115) 

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

 𝐹𝑖
15 = 𝐹2 ⋅ (1 − 𝛼) (116) 

 𝐹𝑖
3 = 𝐹2 ⋅ 𝛼 (117) 

Obteniendo la siguiente tabla con los flujos por especie correspondientes: 

Tabla 33. Composición asociada al divisor de flujos 

Especie 
𝐹𝑖
2 ⋅ 10−4 [

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 𝐹𝑖

3 ⋅ 10−4 [
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 𝐹𝑖

15 ⋅ 10−4 [
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 

Metano 6,33 4,18 2,16 
Dióxido de Carbono 4,13 2,72 1,4 
Hidrógeno 0,0224 0,0146 0,0078 
Nitrógeno 0,0556 0,037 0,019 
Monóxido de Carbono 0,01 0,007 0,0032 
Oxígeno 0,011 0,0077 0,0035 
Ácido Sulfhídrico 0,01 0,0063 0,0037 
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5.12.2. Nomenclatura 

 

Símbolo Significado Unidades 

𝐹𝑖
 𝑗 Flujo molar de la especie i en la corriente j en 

[
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 

𝛼 Factor de separación - 
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5.13. Balance de Masa: Mezclador 

 

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 hidrógeno: 

 𝐹𝐻2
8 + 𝐹𝐻2

16 = 𝐹𝐻2
9  (119) 

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

 𝐹𝐻2
16 = 𝐹𝐻2

9 = 6,98 ⋅ 10−5 [
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] (120) 

Balance de metano: 

 𝐹𝐶𝐻4
8 + 𝐹𝐶𝐻4

16 = 𝐹𝐶𝐻4
9  (121) 

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

 𝐹𝐶𝐻4
8 = 𝐹𝐶𝐻4

9 − 𝐹𝐶𝐻4
16 = 1,16 ⋅ 10−4 [

𝑚𝑜𝑙

𝑠
] − 5,81 ⋅ 10−4 [

𝑚𝑜𝑙

𝑠
] (122) 

 𝐹𝐶𝐻4
8 = 5,81 ⋅ 10−4 [

𝑚𝑜𝑙

𝑠
]  (123) 

Por ende, se obtienen los flujos para cada especie en cada corriente: 

Tabla 34. Composición de los flujos asociados al mezclador 

Especie 𝐹𝑖
8 ⋅ 10−5 [

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 𝐹𝑖

16 ⋅ 10−5 [
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 𝐹𝑖

9 ⋅ 10−5 [
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 

Metano 5,85 5,78 11,6 
Hidrógeno 0 6,67 6,67 

 

5.13.2. Nomenclatura 

 
Símbolo Significado Unidades 

𝐹𝑖
 𝑗 Flujo molar de la especie i en la corriente j en 

[
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
] 
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