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RESUMO

O presente estudo analisa o processo Three Reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH)
utilizando biogas como combustivel, respondendo a necessidade de tecnologias energéticas mais
eficientes no contexto do aumento das emissdes de didoxido de carbono (CO2) provenientes da
utilizacao de combustiveis fosseis. Por meio de simulagdes termodinadmicas no software Aspen Plus,
foi avaliado o desempenho do sistema, que inclui um reator de combustivel, um reator de vapor e um
reator de ar. Os resultados, baseados em 94 configuragdes validas, mostraram que a produgdo de
hidrogénio atingiu um maximo de 1,27 kmol/h, com fluxos de ar de 5,68 kmol/h e fluxos de 4gua de
6,72 kmol/h, a uma temperatura do reator de combustivel de 672,75 °C. Foi evidenciada uma relacao
direta entre a produ¢ao de hidrogénio e as varidveis operacionais como a vazao de ar, a vazao de dgua
e a temperatura do reator. Este trabalho ndo s6 contribui para a compreensao do T-R CLH, como
também estabelece uma base para a investigacdo futura com vista a otimizar esta tecnologia e
contribuir para um futuro energético mais sustentavel.

Palavras-chave: Three Reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH), biogas, produgao de
hidrogénio, Aspen Plus.
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RESUMEN

Este estudio analiza el proceso Three Reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH) utilizando
biogas como combustible, abordando la necesidad de tecnologias energéticas mas eficientes en el
contexto de las crecientes emisiones de diéxido de carbono (CO») derivadas del uso de hidrocarburos.
Por medio de simulaciones termodinamicas en el software Aspen Plus, se evaluo el funcionamiento
del sistema, que incluye un reactor de combustible, un reactor de vapor y un reactor de aire. Los
resultados, basados en 94 configuraciones validas, mostraron que la produccion de hidrégeno alcanzo
un maximo de 1.27 kmol/h, con flujos de aire de 5.68 kmol/h y de agua de 6.72 kmol/h, a una
temperatura del reactor de combustible de 672.75 °C. Se evidencié una relacion directa entre la
produccion de hidrogeno y variables operativas como el flujo de aire, el flujo de agua y la temperatura
del reactor. Este trabajo no solo contribuye a la comprension del T-R CLH, sino que también establece
un fundamento para futuras investigaciones que optimicen esta tecnologia y contribuyan a un futuro
energético mas sostenible.

Palabras clave: Three Reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH), biogas, produccion de
hidrégeno, Aspen Plus.
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ABSTRACT

This study analyzes the Three Reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH) process using biogas
as fuel, addressing the need for more efficient energy technologies in the context of increasing carbon
dioxide (COz) emissions from hydrocarbon use. Through thermodynamic simulations in Aspen Plus
software, the performance of the system, which includes a fuel reactor, a steam reactor and an air
reactor, was evaluated. The results, based on 94 valid configurations, showed that hydrogen
production reached a maximum of 1.27 kmol/h, with air flow rates of 5.68 kmol/h and water flow
rates of 6.72 kmol/h, at a fuel reactor temperature of 672.75 °C. A direct relationship was evidenced
between hydrogen production and operating variables such as air flow, water flow and reactor
temperature. This work not only contributes to the understanding of the T-R CLH, but also establishes
a foundation for future research to optimize this technology and contribute to a more sustainable
energy future.

Key words: Three Reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH), biogas, hydrogen production,
Aspen Plus.
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1. INTRODUCCION

Con el paso de los afios la necesidad de implementar tecnologias eficientes para la
generacion de energia ha aumentado de manera considerable. Principalmente, por el elevado consumo
de recursos derivados de hidrocarburos, lo cual resulta en emisiones de gases de efecto invernadero
en grandes cantidades a la atmosfera. De acuerdo con el EPA, 2024, “Las concentraciones de diéxido
de carbono han aumentado sustancialmente desde el comienzo de la era industrial, aumentando de
una media anual de 280 ppm a finales de 1700 a 419 ppm en 2023.”, aumentando de manera gradual
la temperatura de la Tierra, implicando una disminucion en la masa helada en los polos, junto con
alteraciones en las condiciones de vida de diversas especies importantes en la biodiversidad del

planeta.

El proceso de captacion del didxido de carbono (CO2) puede presentarse de forma
bioldgica, fisica o quimica como efecto natural de algunas especies, sin embargo, su impacto tan solo
es notable para periodos prolongados de tiempo, por lo tanto, resultan ser insuficientes para
contrarrestar la emision de este gas (WENNERSTEN; SUN; LI, 2015). En este escenario, han surgido
tecnologias para la captura y almacenamiento del dioxido de carbono (CCS) que pueden garantizar

la captacion de este gas, para evitar el aumento de su concentracion en la atmosfera.

Las tecnologias de captura y almacenamiento de carbono (CCS) convencionales
son la precombustion, oxicombustion y la postcombustion, definidos en el trabajo de (SALVADOR,

2017) como:

1) Precombustion, consiste en eliminar el didxido de carbono (CO,) después de convertir un
combustible en una mezcla de mondxido de carbono (CO) e hidrogeno (H») para producir un gas de

sintesis.

2) Oxicombustion, es un proceso donde los gases de combustion tienen una alta concentracion de
didxido de carbono (CO>), una vez que el combustible es quemado con oxigeno (O) casi puro

(alrededor del 95%).

3) Postcombustién, proceso que puede realizarse con absorcion (quimica y fisica), adsorcion,
separacion criogénica, separacion por membrana, ofreciendo la posibilidad de utilizarse para bajas

concentraciones de dioxido de carbono (CO3) (p. 24,25).

Entre las tecnologias CCS, el Chemical Looping se destaca por poseer mayor
eficiencia energética del proceso y la flexibilidad, ya que envuelve diversos procesos tanto de
combustion (Chemical Looping Combustion) para produccion de energia eléctrica y calor, cuanto en

procesos de reforma destinado a la produccion de gas de sintesis (SYNGAS) e/o hidrogeno (H)
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(LABIANO, 2017). De acuerdo con CZAKIERT et al., (2022, p.1) el proceso de Chemical Looping
Combustion (CLC) generalmente se realiza en un sistema de dos reactores: el reactor de combustion
(FR), donde ocurre la quema del combustible, y el reactor de aire (AR), donde se regeneran los
transportadores de oxigeno (OC). Durante este proceso, los transportadores de oxigeno pasan por
ciclos continuos de oxidacion y reduccion mientras circulan a través de la unidad CLC combinada.
Este enfoque presenta dos beneficios clave en sistemas de generacion de energia: elimina la necesidad
de unidades convencionales de separacion de aire, que requieren energia, y proporciona una
separacion natural de los gases de escape generados durante la combustion. El gas producido en el
reactor de combustion no contiene nitrégeno atmosférico, lo que lo hace casi apto para la captura de
carbono (CCS) y/o su utilizacion comercial (CCU). Por otro lado, el gas emitido del reactor de aire
estd compuesto principalmente por nitrogeno y oxigeno residual, ambos considerados amigables con

el medio ambiente.

Three-reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH) es un proceso que
involucra tres reactores, los cuales reciben los nombres de reactor de combustible (FR), reactor de
vapor (SR) y reactor de aire (AR). El proceso de T-R CLH es el mejor método para capturar dioxido
de carbono (CO3) en el reactor de combustible, permitiendo la produccion de SYNGAS y/o hidrogeno
dependiendo de los flujos de alimentacion del transportador de oxigeno modificando los flujos de

alimentacion del transportador de oxigeno (WANG et al., 2023).

En términos de evolucion de la tecnologia del Chemical Looping ha obtenido gran
avance en los ultimos veinte aflos, puesto que existen alrededor de trece plantas piloto para la
utilizacion de combustibles gaseosos, tres plantas para la utilizacion de combustibles liquidos y
dieciocho plantas para la utilizacion de combustibles solidos (LABIANO, 2017). Es importante
resaltar que el uso de biocombustibles cuenta con el valor agregado de producir emisiones negativas
de dioxido de carbono (CO2), una vez que este gas es capturado y almacenado en la salida del reactor
de reduccidn, para finalmente ser absorbido por medio de procesos biologicos para la produccion del

biocombustible.

El presente trabajo tiene como objetivo analizar el potencial y el funcionamiento
del proceso de Three-reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH) para la produccion de
hidrogeno utilizando el biogas como combustible. Para ello fue realizada una investigacion basica,
analizando diferentes trabajos relacionados y fundamentando los resultados por medio de la

simulaciéon del proceso en el software Aspen Plus variando pardmetros como los flujos de

Versdo Final Honol ogada
14/ 11/ 2024 08: 32



14

alimentacion de agua, aire, transportadores de oxigeno, ademas del analisis de las temperaturas de

salida de los reactores de reduccion y oxidacion para entender el funcionamiento térmico del proceso.
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2. OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GENERAL
Analizar el potencial y el funcionamiento del proceso de Three-reactors Chemical
Looping Hydrogen (T-R CLH) para la producciéon de hidrégeno utilizando el biogas como

combustible.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS
e Modelar el sistema para el proceso T-R CLH de forma confiable, para

garantizar resultados acordes al marco tedrico utilizado en este trabajo.

e Determinar la influencia de los flujos de alimentacion en la produccion de

hidrégeno por medio del proceso T-R CLH.
e Identificar el potencial del biogds como combustible para el proceso T-R CLH.

e Comprender el comportamiento térmico de los reactores.
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3. MARCO TEORICO

Esta seccion cuenta con la base y sustentacion tedrica de los temas expuestos en
este trabajo, tales como: el biogés, el cual sera utilizado como fuente de combustible en el proceso
estudiado; el hidrogeno, el cual corresponde al producto esperado; el proceso general del Chemical
Looping, para comprender la esencia del funcionamiento de esta tecnologia de captura de carbono; y
finalmente el Three Reactors Chemical Looping Hydrogen process, ya que corresponde a la

tecnologia derivada del Chemical Looping estudiada para produccion de hidrogeno.

2.1 BIOGAS

De acuerdo con la Asociacion Brasilefna del Biogas (ABiogas), el biogas puede ser
definido como un gas bruto producido naturalmente por la descomposicion de residuos y efluentes
organicos. BHARATHIRAJA et al.,, (2018, p. 571) determina que “El biogas se compone
principalmente de metano (CH4) y didéxido de carbono (CO2) con pequeias cantidades de hidrogeno
(H2), nitrégeno (N2), sulfuro de hidrégeno (H2S), oxigeno (O2), agua (H20) e hidrocarburos saturados

(es decir, etano, propano).”

Para realizar la transformacion de la energia contenida en la biomasa es necesario
el uso de un biodigestor, definido por SALOMON, (2007, p.11) como “un ecosistema donde los
microorganismos convierten la materia organica en metano, gas carbonico, acido sulfirico, amoniaco
y células bacterianas.” La figura 1 esté relacionada con las diferentes tecnologias empleadas para la
transformacion de la energia contenida en la biomasa, junto con los diferentes productos en cada uno

de los procesos.
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Figura 1 - Tecnologias utilizadas para la conversion energética de la biomasa.

Matéria-prima Rotas de conversdo S

, L (Tratamento da biomasza) + .. .
Oleaginosas cleog residuais & Combustio Com bustiveis liquidos
gorduras animais
Biodissel
Transesterficagio ou hidmgenagao
Culturas amilaceas e agucareras Bicetanol
(Hidrolise) + Fermentagdo
Syndiesel / Diesel renovavel
. Gaseificagdo (+ processo secundario)
Biomassa ignocelulosica (madeira
palha, culturas energeficas) Metznol DME
Firglice (+ processo secundario)
Residuos solidos urbanos Outros combustives e aditivos
biode gradaveis, lodo de esgotos, Digestio anaerdbica /
dejetos animais, residuos agricolas (+ ratamenio do biogas) c - -
e de aimentos, macro-algas B
I\ Oufrae rotas biolbgicas / quimicas Biogas (biometano)

Microrganiemos folossinteticos
[microalgas e bactérias)

Rotas bio-fotoguimicas Hidrogénio

Fuente: DUFRAYER et al., (2017, p.15, apud ZANETTE, 2009, p.2)

ZANETTE, (2009, p.2) menciona que “entre las tecnologias expuestas en la figura
1, es importante resaltar que la digestion anaerobia es la méas utilizada para la obtencion del biogés,
ya que su objetivo es el tratamiento de residuos efluentes organicos, previniendo efectos

contaminantes en el ambiente.

ACOSTA; OBAYA ABREU, (2005, p.36) definen la digestion anaerobia como “una
fermentacion microbiana en ausencia de oxigeno que da lugar a una mezcla de gases (principal mente
metano y dioxido de carbono), conocida como "biogds" y a una suspension acuosa o "lodo" que

contiene los microorganismos responsables de la degradacion de la materia organica”.

Segun HIJAZI et al., (2016, p.1294) existen diversos formatos de sistemas de
generacion de biogéds en todo el mundo, variando en tamafio de planta, materia prima para la
produccion, region geografica e infraestructura. Los sistemas de generacion que se encuentran en
Europa tienden a tener un alto nivel técnico. En todos los sistemas, la biomasa proveniente de la
agricultura o los residuos son la principal fuente de produccion, aunque existen plantas que combinan

residuos organicos solidos provenientes de la industria o de centros urbanos.

En unidades de produccion de pequena escala, comunes en China, el principal uso

del biogés es para el calentamiento o la coccion, mientras que en unidades mayores el biogés es
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utilizado principalmente para la cogeneracion, definida como la conversion del biogas en energia
eléctrica y calor. En ambas escalas, la utilizacion del biogas substituye el uso de combustibles fosiles,
ademas de reducir emisiones de gases de efecto estufa en la atmoésfera provenientes de los residuos

que son utilizados en la digestion anaerobia (ZANETTE, 2009).

Seglin autores como BARON MORENO; CONTRERAS GARCIA, (2020, p.94),
“paises como Alemania han decidido adoptar politicas que incentiven la produccién de electricidad
por medio de biodigestores, es asi como pequefios agricultores reciben un pago por cada kWh

producido y entregado a las empresas encargadas”.

Otro ejemplo europeo corresponde a Suecia, que se ubica como uno de los paises
con mayor indice de reciclaje en el mundo, donde su eficiencia en la produccion de biogéas puede
notarse con la capacidad de importar desechos del Reino Unido, Italia, Noruega e Irlanda para ser
quemados en sus plantas (ECOO SFERA, 2022). Segin HUCH DUARTE et al., 2022, en el Brasil,
los primeros estudios relacionados con la utilizaciéon del biogas fueron datados en el afio de 1979 por
causa de la crisis del petroleo. La Granja do Torto, ubicada en Brasilia, obtuvo uno de los primeros
biodigestores del pais. A partir de ese momento, el Gobierno Federal empezd a desarrollar el
Programa de Movilizacion Energética (PME), estimulado por el bajo costo y la simplicidad de los
materiales utilizados en la construccion de los biodigestores en areas rurales. Los autores HUCH
DUARTE et al., 2022, muestran que la tecnologia de produccion de biogas no tuvo una relevancia
considerable en el periodo que comprendi6 los afios de 1970 al 2010, a partir de ese afio el biogas ha
sido empleado en la produccion de energia, considerandose como un activo energético y no como un

pasivo ambiental.

De acuerdo con los datos entregados por el CIBiogds en su informe sobre el
panorama del biogas en Brasil para el afio 2023, fueron contabilizadas 1365 plantas de biogas en el
pais, presentando un crecimiento del 32% (equivalente a 338 plantas nuevas) en relacion al afio 2022,
donde el 95% (1324 plantas) estan en operacion y con aprovechamiento energético, el 4% (48 plantas)
estan en fase de implantacion y el 1% (46 plantas) estan en fase de reforma. La figura 2 presenta la
evolucion del sector en los ultimos 10 afios, colocando en evidencia el nimero de plantas y la

capacidad instalada.
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Figura 2 - Panorama del biogas brasilero en los ultimos 10 afios.
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Fuente: Adaptado de CIBIOGAS, 2023.

Segun el informe del CIBiogas, el uso del biogas para el afio de 2023 fue distribuido
en 4 sectores: 1) energia el eléctrica, donde fueron operadas 1184 plantas (86% del total de plantas)
y un volumen de produccién de 2359 millones de m? en condiciones ambientales (57% del volumen
de produccion total); 2) energia térmica, donde fueron operadas 128 plantas (9% del total de plantas)
y un volumen de produccion de 166 millones de m? en condiciones ambientales (4% del volumen de
produccion total); 3) biometano y GNR, donde fueron operadas 47 plantas (3% del total de plantas)
y un volumen de produccién de 1712 millones de m> en condiciones ambientales (37% del volumen
de produccion total); 4) energia mecéanica, donde fueron operadas 6 plantas (0.7% del total de plantas)
y un volumen de produccioén de 7.5 millones de m® en condiciones ambientales (0.1% del volumen
de produccion total). La figura 3 presenta un esquema que representa los sectores involucrados en el
informe sobre el panorama de biogés en Brasil, dejando en evidencia el nimero de plantas y el

volumen de produccion.
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Figura 3 - Sectores productores de biogas en Brasil para el afio de 2023.
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Fuente: Adaptado de CIBIOGAS, 2023.

En Brasil son destacados 10 estados con mayor desarrollo en relacidn al biogas, los

cuales presentaron el siguiente panorama en el afio de 2023, conforme a la informacidn suministrada

por el CIBiogas:

Estado de Parand (PR): Hasta el afio de 2022 presentaba 262 plantas, para el 2023 fueron

implantadas 142 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 54%.

Estado de Minas Gerais (MQG): Hasta el ano de 2022 presentaba 280 plantas, para el 2023

fueron implantadas 68 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 24%.

Estado de Santa Catarina (SC): Hasta el afio de 2022 presentaba 105 plantas, para el 2023

fueron implantadas 17 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 16%.

Estado de Sdo Paulo (SP): Hasta el afio de 2022 presentaba 87 plantas, para el 2023 fueron

implantadas 30 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 34%.

Estado de Goias (GO): Hasta el afo de 2022 presentaba 77 plantas, para el 2023 fueron

implantadas 34 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 44%.

Estado de Mato Grosso do Sul (MS): Hasta el afio de 2022 presentaba 59 plantas, para el 2023

fueron implantadas 24 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 41%.

Estado de Rio Grande do Sul (RS): Hasta el afio de 2022 presentaba 57 plantas, para el 2023

fueron implantadas 22 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 39%.
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e Estado de Mato Grosso (MT): Hasta el afio de 2022 presentaba 57 plantas, para el 2023 fueron

implantadas 5 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 9%.

e Estado de Rio de Janeiro (RJ): Hasta el afio de 2022 presentaba 15 plantas, para el 2023 fueron

implantadas 4 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 27%.

e Estado de Pernambuco (PE): Hasta el afio de 2022 presentaba 12 plantas, para el 2023 fueron

implantadas 2 plantas nuevas, correspondiendo a un crecimiento del 17%.

Segun autores como BONATTO DE MELO, 2023, el uso del biogas como vector
energético es recomendado desde el punto de vista ambiental y econdémico. El potencial energético
del biogas esta directamente relacionado con la cantidad de metano presente. La figura 4 presenta las
formas de uso comercial del biogds en funcién de la concentracion de metano en su composicion,
ademas de las funciones de los componentes separados por medio del tratamiento y purificacion del

biogas.

Figura 4 - Alternativas comerciales del biogas dependiendo de su concentracion de metano

presente.
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Fuente: BONATTO DE MELO, 2023

La decision sobre el tipo de aplicacion empleada para el biogas es determinada a

partir de un analisis de demandas energéticas de la planta y del entorno, considerando los datos sobre

Versdo Final Honol ogada
14/ 11/ 2024 08: 32



22

qué tipo de energia es consumida, la cantidad, el costo y la demanda. De esta forma es posible decidir

la mejor alternativa técnica para el aprovechamiento del biogds (BONATTO DE MELO, 2023).

2.1.1 Biogas como combustible del CLC

La tecnologia del Chemical Looping aparece como una alternativa versatil para
aprovechar el biogds como combustible. Autores como CABELLO et al., 2023 han mostrado en su
trabajo el funcionamiento del proceso Chemical Looping Combustion y el proceso Chemical Looping
Reformer utilizando biogéas como combustible, obteniendo un 86% de eficiencia en la combustion del

metano y un 55% de eficiencia de conversion del metano en SYNGAS e hidrogeno respectivamente.

Por otro lado, el trabajo presentado por CABELLO et al., 2023, citan como una de
las principales ventajas del Chemical Looping Combustion del biogas en comparacion con las
tecnologias convencionales de combustion del biogas, la alimentacion directa del biogas, evitando el
pretratamiento del biogas, normalmente costoso. Otra ventaja de este proceso es que la energia neta
liberada es la misma que en la combustion convencional del biogas, por lo que puede utilizarse para
producir calor/electricidad.

Autores como PISO et al., 2023, por medio del software ASPEN PLUS, realizaron
simulaciones del proceso del Chemical Looping reformer utilizando biogds como combustible para
analizar la produccion de SYNGAS, obteniendo valores altos para la eficiencia de conversion del
metano (93%) y dioxido de carbono (87%), de esta forma sugieren que el biogas no sélo es adecuado
para la conversion directa en SYNGAS, sino que puede ser un precursor importante de una amplia
variedad de productos finales.

Otro ejemplo del uso del biogas como combustible del Chemical Looping es
suministrado en el trabajo de los autores MARTINEZ-RAMON et al., 2024, donde por medio de una
simulacion en ASPEN PLUS analizaron el ciclo de vida de un proceso de produccion de hidrégeno,
el cual constaba del Chemical Looping Dry Reforming of Methane (CLDRM), cuyos resultados
fueron comparados con un proceso de reforma a seco de metano comun. Los autores concluyen que
es posible obtener hidrégeno aprovechando el biogas como combustible, disminuyendo las emisiones
de metano que ocurren en las fugas de las plantas de digestion anaerobia.

El autor GONZALEZ MARTIN, 2018, presentd en su trabajo un proyecto de un
sistema energético renovable que fuera economicamente viable para el Hospital 12 de octubre en

Espafia, una de las alternativas estudiadas fue el uso del biogas como combustible en un proceso de
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Chemical Looping Combustion (CLC). El autor concluye que la tecnologia de CLC aqui vista resulta
interesante desde el punto de vista del rendimiento energético, ya que ofrece un gran aprovechamiento
del combustible. Sin embargo, su madurez es insuficiente para su uso actual en una instalacion de
altas potencias térmicas, por lo que es necesario investigar mas para desarrollar nuevos materiales,
sobre todo en aspectos de portadores de oxigeno, donde aun es imperativo disponer de aquellos que

respeten todos los aspectos necesarios para su futura utilizacion.

2.2 HIDROGENO

Seguin AHMAD; ALI; RAHIM, (2021, p.3) el hidrégeno es visto como un
combustible secundario sumamente beneficioso para utilizar eficazmente todo el potencial de los
recursos renovables intermitentes. El hidrogeno posee el valor calorifico mas alto frente a otros
combustibles derivados del petréleo disponibles en el mercado, y, lo que es mas relevante, su producto
de combustion es solamente agua. En la actualidad, cerca del 95% del hidrégeno proviene de
combustibles fosiles, siendo el gas natural reformado el productor de la mayor cantidad de palma,
con un 68%, debido a la rentabilidad del gas natural reformado, y luego, el carbon. Solo un porcentaje

menor al 5% del hidrégeno se ha producido a partir de fuentes de energia renovable.

El hidrégeno molecular (H>) es un combustible que, cuando se combina con el
oxigeno, produce una gran cantidad de energia (120 MJ/kg) y agua. Sin embargo, se requiere una
cantidad de energia considerable para extraerlo de otros compuestos. La energia se almacena en la
molécula de hidrogeno en forma de enlaces quimicos, y una parte de ella puede recuperarse

posteriormente mediante la combustion y por procesos electroquimicos (ARES et al., 2019).

La cantidad de energia liberada durante la reaccion del hidrogeno es
aproximadamente 2,5 veces la potencia de combustion de un hidrocarburo (gasolina, gaséleo, metano,
propano, etc.). La reforma del vapor, que utiliza energia térmica para separar el carbono y el hidrégeno
contenido en metano o metanol, es la forma mas utilizada en el mundo para la produccion de
hidrégeno en escala industrial (FERNANDA et al., 2021). La tabla 1 estd conformada por los
diferentes métodos de obtencion del hidrogeno, ademas de cada una de las materias primas envueltas

en los procesos.
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Tabla 1 - Métodos de obtencion del hidrogeno.
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METODO PROCESO MATERIA PRIMA

Reformados con vapor Gas natural
Termolisis Agua

Térmico
Pir6lisis Biomasa / Gas natural
Gasificacion Biomasa / Carbon
Electrdlisis Agua

Electroquimico
Fotoelectroquimico Agua
Fotobioldgico Aguay algas

Biologico Fermentacion Productos / Bacterias
Digestion anaerdbia Biomasa

Fuente: Adaptado de RAMON et al., 2020

La produccion mundial de hidrogeno es de unos 70 Mt (millones de toneladas), de
las cuales el 99 % son a través de la reforma de gas natural, que genera unas emisiones anuales de
830 MtCO; (millones de toneladas de dioxido de carbono) (RAMON et al., 2020). Actualmente, la
Ley n°® 14.948, sancionada el 2 de agosto de 2024, establece las bases legales para la definicion de la
industria de baja emision de carbon (Hidrogeno sustentable). La figura 5 fue utilizada para presentar

en forma de esquema los métodos de obtencion del hidrogeno mencionados.

Figura S - Fuentes y métodos de obtencion del hidrogeno.
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RAMON et al., 2020.
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Otros autores como JIMENEZ SAEZ, 2020, por medio de su investigacion
menciona la importancia de tener en cuenta la eficiencia de cada uno de los procesos de obtencion
del hidrégeno, por ejemplo, los procesos a base de agua se caracterizan por presentar mayor pureza
en el hidrégeno producido, debido a que los a base de hidrocarburos suelen implicar trazas de

monoxido de carbono debido a la clase de reacciones que se llevan a cabo en sus reactores.

En la tabla 2, JIMENEZ SAEZ, 2020, recopila cada una de las tecnologias de
produccion de hidroégeno utilizadas actualmente en la industria proporcionando la principal fuente

que requieren, es decir su materia prima, y se otorga un rango tipico de eficiencias alcanzables.

Tabla 2 - Eficiencias de las principales fuentes de obtencion de hidrogeno.

TECNOLOGIA MATERIA PRIMA EFICIENCIA [%]
Reformado de vapor Hidrocarburos 70-85
Oxidacion parcial Hidrocarburos 60-75
Reformado auto-térmico Hidrocarburos 60-75
Reformado de plasma Hidrocarburos 9-85
Gasificacion de biomasa Biomasa 35-50
Reformado de fase acuosa Carbohidratos 35-55
Electrolisis Agua 50-70
Termolisis Agua 50-70
Fotolisis Agua 0.5

Fuente: Adaptado de JIMENEZ SAEZ, (2020, p.12, apud FUNEZ GUERRA; REYES-BOZO, 2019, ¢ IRENA, 2018)

En este resumen propuesto por el autor JIMENEZ SAEZ, 2020), se demuestra que,
aunque las tecnologias basadas en hidrocarburos son las mas eficientes, las tecnologias mas limpias
siguen siendo competitivas debido a su caracteristica de no producir subproductos indeseados. Por lo
tanto, no implican costos adicionales de captacion o tratamiento de gases, ni estan sujetas a
penalizaciones como los impuestos al carbono. De hecho, un ciclo de produccion libre de carbono
podria eventualmente resultar en el desplazamiento de tecnologias més contaminantes. Existe una
variedad de formas de fomentar las tecnologias sin emisiones, como los bonos de carbono, lo que se

presenta como una ventaja economica.

Se puede observar en la figura 6, los diferentes paises que estan desarrollando

iniciativas para fomentar la transicion energética a la era del hidrégeno, es importante notar que Brasil
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es uno de los paises que esta incursionando en proyectos piloto con relacion a este vector energético.

Figura 6 - Panorama mundial de acciones relacionadas al hidrogeno.
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Fuente: SILVA, (2022, p.22. apud World Energy Council/LBS GmbH, 2020).

Sin embargo, la produccion de hidrogeno a partir de combustibles fosiles en 2020,
emiti6 la misma proporcion de CO> que la unidén de Indonesia y Estados Unidos. Asi que es
importante que haya una transicion de sus medios de produccion para una produccion mas limpia y

sostenible (SILVA, 2022), tal como puede observarse en la figura 7.

Figura 7 - Fuentes de produccion de hidrogeno en el mundo para el afio de 2018.
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Fuente: Adaptado de SILVA, (2022, p.22. apud IEA, 2019a).

Segun OLIVEIRA, (2022, p.10) la necesidad de hidrogeno en América Latina
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podria experimentar un incremento considerable hasta 2030, propulsado principalmente por el
desarrollo econémico. Sin embargo, las politicas medioambientales podrian influir menos en la
necesidad de nuevas aplicaciones. El Instituto de las Américas realiz6 un analisis del potencial del
hidrogeno (Hz) en América Latina, considerando varios elementos, como la existencia de normativas,

el mercado interno y la demanda, entre otros.
Segun la figura 8, Brasil obtuvo indicadores favorables.

Figura 8 - Potencial del hidrogeno en América Latina.
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Fuente: OLIVEIRA, (2022, p.10, apud [Americas, 2021).

La produccién de hidrogeno en Brasil estd concentrada en los sectores de refinacion
y fertilizantes, en general, utilizando procesos con alta emision de CO,. Seglin autores como
(OLIVEIRA, 2022), Brasil sigue la tendencia global de la produccion de hidrogeno a través de la
reforma del gas natural, también llamado hidrogeno gris. La gran mayoria de las plantas de
produccion de hidrogeno se encuentran en regiones costeras cercanas a la red de gasoductos de este
pais. El suministro de hidrogeno como insumo para la industria brasilera es realizado
mayoritariamente por cuatro empresas de gases industriales: Linde, Air Liquide, Air Products,

Petrobras y Messer.

Segun OLIVEIRA, 2022, Se reconocieron cinco sectores principales en Brasil que
emplean hidrogeno para la elaboracion de productos y diferentes procesos e insumos: 1) el sector

petroquimico para el refinamiento de combustibles; 2) el sector siderirgico y metalirgico para la
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disminucién de hierro gusa y los hornos de atmdsfera regulada; 3) el sector alimentario para la
hidrogenacion de productos, en particular margarinas; 4) el sector alimentario para la hidrogenacion
de productos, en particular margarinas; 5) el sector el sector de generacion de energia
(termoeléctricas). Ademas de estos, el sector de transporte, que incluye automoviles, autobuses,

aviones y barcos, es relevante.

2.3 CHEMICAL LOOPING

Segun FLORES, 2014 es una de las tecnologias mas llamativas para la captura de
CO2 en el proceso de generacion de energia, dado que la separacion del CO2 producido es intrinseca
al proceso mismo y, por ende, posibilita disminuir significativamente el gasto vinculado a la captura
de este gas. Este procedimiento se basa en la transmision de oxigeno al combustible, en vez de
efectuarse por medio del aire, se lleva a cabo a través de un 6xido metalico que funciona como
transportador de oxigeno. Este transportador de oxigeno fluye entre dos lechos fluidizados
vinculados, conocidos como reactor de reduccion y reactor de oxidacion. La etapa operativa de un
transportador de oxigeno se basa en un 6xido de metal, en particular 6xidos de niquel, cobre,

manganeso o hierro.

En la Figura 9 puede observarse de manera esquematica el proceso Chemical
Looping para la combustion de combustibles gaseosos. La implementacion de transportadores de
oxigeno en un sistema de produccion energética ofrece dos beneficios fundamentales: la supresion de
las unidades tradicionales de separacion de aire, que demandan gran cantidad de energia, y la
separacion intrinseca de los gases de escape en formacion (principalmente CO> y H>O) del aire
proporcionado al proceso de combustion. En consecuencia, el aire que emerge del reactor de
combustible estd exento de nitrégeno atmosférico y, por ende, estd practicamente preparado para el
proceso de captacion geologica CCS (captura y almacenamiento de carbono) y/o el uso comercial
CCU (captura y uso de carbono). Este principio es el mayor beneficio del proceso en comparacion
con otras tecnologias de captura de CO». Este proceso tiene una captura de CO» inherente, dado que
el aire no se combina con el combustible. Simultdneamente, el gas de escape del reactor de aire se
compone fundamentalmente del nitrogeno y el oxigeno sobrante, que son gases que respetan el

entorno (CZAKIERT et al., 2022).
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Figura 9 - Esquema del proceso del Chemical Looping Combustion.
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Fuente: SERRANO OLIVAN, 2018

Segun autores como ADANEZ; ABAD, 2019, el combustible se oxida a dioxido de
carbono (CO:2) y agua mediante un transportador de oxigeno (MxOy), que se reduce a un metal (M) o
a una forma reducida de MxOy.1 dentro del reactor de combustible segun la reaccion (R1). Tras la
condensacion y purificacion del agua, se obtiene un flujo de CO> altamente concentrado listo para su
transporte y almacenamiento. El transportador de oxigeno se oxida con aire dentro del reactor de aire
(AR), y el material regenerado esté listo para iniciar un nuevo ciclo (R2). El cambio global de entalpia
del proceso es el mismo que el de la combustion convencional en la que el combustible se quema en

contacto directo con el oxigeno del aire (R3).

(2n+m—p)M, 0y, + C,Hy, 0, » 2n+m — p)M,0,_, + nCO, + mH, AH, (R1)
m p
(2n +m — pIM,0,_ + (n + = E) 0, > 2n+m—p)M0, AH, (R2)
m
CoHam0p + (n + - g) 0, - nCO, + mH,0 AH, = AH, + AH, (R3)

Segin CZAKIERT et al., (2022, p.2) las tecnologias como la recuperacion mejorada
de petroleo (EOR) y la recuperacion mejorada de gas (EGR), en las que se inyecta CO2 en el subsuelo
para optimizar la extraccion de estos recursos, ya estdn completamente desarrolladas y en
funcionamiento comercial. Ademas, el CO; puede incorporarse a la produccion de materiales de
construccion, como el concreto, mediante un proceso de carbonatacion mineral, lo que también
contribuye a incrementar su resistencia mecanica. La industria alimentaria también continua
demandando CO: para diversas aplicaciones, como la produccién de hielo seco, la conservacion de
alimentos y la carbonatacion de bebidas. Sin embargo, la conversion del COz en combustibles (como
metanol, etanol, gas de sintesis y metano) y productos quimicos (como acido férmico y acido oxalico)
es vista como una de las alternativas mas prometedoras, ya que la tecnologia para llevar a cabo estos

procesos esta suficientemente avanzada para su implementacion a gran escala en un futuro cercano.
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A diferencia de los combustibles gaseosos, donde el portador de oxigeno reacciona
directamente con el gas, el uso de combustibles solidos requiere ajustes adicionales en el proceso. En
el caso del carbdn, este puede ser procesado de dos formas diferentes bajo condiciones de CLC. Una
opcion es la gasificacion del carbon en el mismo lugar (iG-CLC), en la que se convierte el combustible
mediante vapor de agua y/o CO; antes de que el transportador de oxigeno reaccione con los gases
resultantes. La otra alternativa es la combustién con un transportador de oxigeno que libera oxigeno
en forma gaseosa, conocido como CLOU (Chemical Looping with Oxygen Uncoupling). La
diferencia clave entre estos dos procesos radica en que en iG-CLC se necesita gasificar el carbon
dentro del reactor de reduccion, mientras que en CLOU el transportador de oxigeno genera oxigeno
en fase gaseosa sin que se requiera la gasificacion del carbon, permitiendo que el oxigeno liberado

reaccione directamente con el combustible. (SERRANO OLIVAN, 2018, p.23)

Para entender las diferencias existentes en el proceso dependiendo del estado del

combustible a ser utilizado, puede observarse la figura 10.

Figura 10 - Procesos de Chemical Looping Combustion en funcion de su materia prima.
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Fuente: SERRANO OLIVAN, 2018

2.3.1 Three Reactors Chemical Looping Hydrogen Process

Three-reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH) es un proceso que
involucra tres reactores, los cuales reciben los nombres de reactor de combustible (FR), reactor de
vapor (SR) y reactor de aire (AR). El proceso de T-R CLH es una opcion tecnologica para capturar
diéxido de carbono (CO») en el reactor de combustible, permitiendo la producciéon de SYNGAS y/o
hidrégeno dependiendo de los flujos de alimentacion del transportador de oxigeno modificando los

flujos de alimentacion del transportador de oxigeno (WANG et al., 2023). Una descripcion general
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del proceso es suministrada por (CHIESA et al., 2008):

1. En el reactor de combustible (FR), los 6xidos de hierro (Fe2O3) en el estado de hematita rico en
oxigeno, se reducen en su mayoria a 6xido ferroso (FeO) al oxidar el combustible de acuerdo con la
reaccion fuertemente endotérmica. La corriente de salida gaseosa se compone de agua y didxido de
carbono (CO,), facilitando el almacenamiento geolégico de CO, después de un proceso de
condensacion del agua.

2. En el reactor de vapor (SR), la mayor parte del 6xido ferroso (FeO) reacciona con el vapor para
formar magnetita (Fe3Os) e hidrogeno, este ultimo representa el producto final del proceso. La reaccion
es exotérmica. Se necesita un gran exceso de vapor para lograr una oxidacion aceptable del metal y, por
lo tanto, el vapor de salida gaseoso es una mezcla de hidrogeno (H») y agua (H>O).

3. La magnetita (Fe3O4) (con trazas de 6xido ferroso (FeQO) sin reaccionar) se oxida por completo a
oxido de hierro (Fe2O3) en el "reactor de aire" (AR). La reaccidon altamente exotérmica, mantiene el
equilibrio térmico en todo el sistema. El aire con bajas proporciones de oxigeno (aire pobre) se descarga

del reactor (p. 2)

En la figura 11, presenta el esquema relacionado al proceso del Chemical Looping
de tres reactores para la produccion de hidrégeno y SYNGAS, indicando los flujos molares de entrada
y salida en cada una de las etapas.

Figura 11 — Esquema del Three Reactors Chemical Looping Hydrogen process.
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|

Fuente: XU et al., 2019.

Las reacciones presentes a lo largo del proceso son cuatro, que expresan las etapas

de reduccion, oxidacion y reforma del metano con vapor, las cuales estan dadas por los autores
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CHIESA et al., 2008, teniendo en cuenta que la convencion positiva del signo para los valores

energéticos representa la liberacion de energia en forma de calor, y la convencidn negativa el consumo

de energia.
4Fe,03 + CHg — 8FeO + 2H,0 + CO, - 356,5 kJ/kmol (1)
8FeO + 2H,0 — 2Fes04 + 2Ha + 199.3 kl/kmol 2)
2Fes04+202 — 4Fe;05 + 314,6 kI/kmol 3)

Diferentes autores en sus trabajos han evaluado de forma experimental el uso de
combustibles s6lidos para obtener hidrégeno por medio de procesos relacionados al de este estudio,
por ejemplo VARON CARDONA et al., 2022, presentaron los pellets como combustible del ciclo,
encontrando una razén proporcional de la produccion del gas hidrogeno a la reduccion del
transportador de oxigeno, para ello la condicion de temperatura en el proceso de oxidacion del

combustible es importante ya que el tiempo de la reaccidon aumenta o disminuye con este parametro.

Otro ejemplo de la produccion de hidrogeno por medio del Chemical Looping fue
presentado por los autores ISARAPAKDEETHAM et al., 2020, quienes implementaron el etanol
como combustible, enfocando su trabajo en el efecto del uso de Ce*" y La*" en los transportadores de
oxigeno compuestos de Niquel y Aluminio para analizar el comportamiento de los mismos junto con

el etanol a lo largo de cinco ciclos.

Autores como ZHANG et al., 2020b, analizaron las condiciones paramétricas para
determinar el comportamiento autotérmico del proceso de Three Reactors Chemical Looping
Hydrogen, basado en la relaciéon molar de Fe>Os/combustible en el reactor de reduccion y la relacion
entre la entrada de vapor al reactor de oxidacion y la entrada de combustible al reactor de reduccion,
utilizando gas natural como combustible, seguido del correspondiente balance energético
acompanado de un balance exergético, concluyendo que es posible producir hidrégeno con un proceso

autotérmico.

La tabla 3 fue elaborada con las condiciones de operacion en las simulaciones de

diferentes autores en sus articulos relacionados al estudio realizado en este trabajo.
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Tabla 3 - Parametros de simulacion de diferentes autores en relacion al proceso estudiado.

AUTORES

PARAMETROS

REACTORES

COMENTARIOS

KAPPAGANTULA;

VUTHALURU, 2024

Ecuacion de estado:
Redlich-Kwong -Soave
con modificaciones de
Boston-Mathias (RKS-
BM)

Combustible: Gas
natural con flujo masico
de 10.49 kg/s, 25°C y
3250 kPa.

Agua: Flujo mésico de
51.97 kg/s, 238°C 'y
3300 kPa.

Aire: Flujo masico de
59.34 kg/s, 445°C y
3300 kPa.

Transportador de
oxigeno: flujo masico
de 965 kg/s, 832°Cy
2000 Kpa.

Combustible (FR):

Reactor estequiométrico

/ Adiabatico y 3300 kPa.

Aire (AR): Reactor
estequiométrico /
Adiabatico y 3300 kPa.
Vapor (SR): Reactor
estequiométrico /
Adiabético y 3300 kPa.
Las temperaturas de los
reactores fueron
calculadas por medio de
la simulacion para
garantizar el

comportamiento

autotérmico del proceso.

El trabajo consta del
analisis de tres
escenarios para la co-
produccion de
hidrégeno y amonia, con
énfasis en el segundo
producto. Los
escenarios dependen de
los tipos de reforma
utilizados para la
obtencion de amonia,
por lo tanto, el proceso
TR-CLH quedo¢ fijo con
los parametros

mencionados.

SUN et al., 2024

Ecuacion de estado:

Modelo Peng-Robinson

Combustible:
CO/CH4/H; con flujo
masico de 1 kg/s, 25°Cy
101.33 Kpa.

Agua: Flujo masico de
0-10kg/s,25°Cy
101.33 Kpa.

Aire: Flujo masico de 0

- 10 kg/s, 25°C y 101.33

Combustible (FR):
Reactor Gibbs /
Isotérmico con 900°C y
101.33 Kpa.

Aire (AR): Reactor
Gibbs / Isotérmico con
950 — 1150°C y 101.33
kPa.

Vapor (SR): Reactor
Gibbs / Isotérmico con
700 —750°C y 101.33
kPa.

El trabajo fue propuesto
para analizar la
eficiencia térmica del
proceso, a partir de la
variacion de parametros
como la temperatura de
los reactores de vapor,
aire, y el flujo masico de
alimentacion de los

reactores.
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Kpa.

Transportador de
oxigeno: Flujo masico
de 10 kg/s, 25°C y
101.33 Kpa.

DUMBRAVA;
CORMOS, 2021

Ecuacién de estado:
Redlich-Kwong -Soave
con modificaciones de
Boston-Mathias (RKS-
BM)

Combustible: Biogas
con flujo volumétrico de

100000 Nm?*/h.

Agua: Fue utilizado un
factor de
vapor/combustible de

3.0.

Transportador de
oxigeno: Se determind
un tiempo de operacion

de 1500 horas.

Combustible (FR):
Reactor Gibbs /
Adiabético con 700 -
725°C y 3000 kPa.
Aire (AR): Reactor
Gibbs / Adiabatico con
900 — 1000°C y 2000
kPa.

Vapor (SR): Reactor
Gibbs / Adiabético con
725 —800°C y 2500
kPa.

Fue propuesto un
analisis econdmico a
partir de los resultados
obtenidos para una
operacion limitada por
1500 horas, los datos
analizados dependian de
la variacion en
parametros como las
temperaturas de los

reactores.

KONG et al., 2020

Ecuacion de estado:

Modelo Peng-Robinson

Combustible: Biogés
con flujo molar de 5.263
kmol/h.

Agua: Flujo molar de

19.684 kmol/h.

Combustible: Reactor
Gibbs / Adiabatico con
800 - 1100°C / 100 kPa.

Aire (AR): Reactor
Gibbs / Isotérmico con

1100°C / 100 kPa.

Vapor (SR): Reactor
Gibbs / Adiabatico con

800 — 820°C / 3000 kPa.

El trabajo fue propuesto
para analizar el
rendimiento de tres
escenarios de
produccion de
hidrogeno, donde uno de
ellos correspondia al
TR-CLH cuyos
parédmetros fueron
mencionados en esta

tabla.

ARGYRIS et al., 2023

Ecuacion de estado:

Combustible: Reactor

adiabatico con 540°C y

El enfoque de este

trabajo fue la reduccion
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Modelo Peng-Robinson

Combustible: Gas
natural con flujo masico

de 6.07 kg/s.

Agua: Flujo mésico de
9.02 kgfs.
Aire: Flujo masico de

14.58 kgJs.

3100 kPa.

Aire (AR): Reactor
adiabatico con 600°C /
3100 kPa.

Vapor (SR): Reactor
adiabatico con 600°C /
3100 kPa.

Fue utilizado el modelo
pseudo-homogéneo 1-D
axialmente disperso para

los tres reactores.

de costos en la
produccion de
hidrogeno por medio del

proceso de TR-CLH.

KHAN; SHAMIM,

Ecuacion de estado:
Redlich Kwong Soave
(RKS) con
modificaciones de

Boston Mathias

Combustible: Gas
natural con flujo masico
de 3-10 kg/s, presion de
2000 kPa y temperatura
de 450°C.

Agua: Flujo masico de
12-51 kg/s con presion
de 2200 kPa y
temperatura de 375°C.
Aire: Flujo masico de
30-70 kg/s, presion de
2200 kPa y temperatura
de 449°C.

Transportador de
oxigeno: Flujo masico
de 666.7-1333.3 kg/s,
presion de 2200 kPa y

Combustible: Reactor
Gibbs / Adiabatico con
1800 kPa.

Aire (AR): Reactor
Gibbs / Adiabatico con
1538 kPa.

Vapor (SR): Reactor
Gibbs / Adiabatico con
2000 kPa.

El trabajo fue
desarrollado con énfasis
en el analisis exegético
del proceso con base en
la variacion paramétrica
de los flujos de entrada
y su influencia en la
temperatura de
operacion de los

reactores.
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temperatura de 700°C.

Fuente: Elaboracion propia.

2.3.2 Transportador de oxigeno

El transportador de oxigeno suele estar formado por 6xido metalico y un material
inerte. Se han propuesto diferentes 6xidos metalicos en la literatura como posibles candidatos para
formar parte de un transportador de oxigeno. De entre todos ellos, los 6xidos metalicos basados en
niquel, cobre, hierro y manganeso son los que han mostrado hasta el momento las caracteristicas mas
prometedoras (FLORES, 2014). Dicho componente asume el rol mas importante a lo largo del
proceso, sin embargo, también es el responsable de la mayor complejidad de la técnica, puesto que

su produccion a escala industrial suele ser costosa (PENTHOR, 2017).

El transportador de oxigeno (OC) es el responsable por la transferencia de oxigeno
entre los reactores (KHAN; SHAMIM, 2016), la efectividad de un proceso realizado por medio del
Chemical Looping depende del OC, por lo tanto, debe presentar caracteristicas como: estabilidad
quimica, capacidad de ser fluidizado, fuerte afinidad para reaccionar con gases entrantes, estabilidad
a altas temperaturas, resistencia contra la aglomeracion y bajo impacto ambiental (MATTISSON;

LYNGFELT; CHO, 2001)

Autores como HE; WANG; DAI, 2007, analizaron la aplicacion del Fe203/A1203
como transportadores de oxigeno en el proceso de Chemical Looping Combustion por medio de
pruebas experimentales, comentando que a 900°C se obtuvo aproximadamente un 85% de conversion
de CH4 a CO2 y H20 durante la mayor parte del periodo de reduccion, se detectaron pequeias
concentraciones de CO en los gases de salida, indicando una reduccion parcial de metano; las tasas
de reaccion aumentaron ligeramente con mas ciclos de reaccion; para obtener tasas de reaccion
aceptables, es preferible reducir Fe2O3 a Fe;O4 o FeO en lugar de hierro metalico, concluyendo que
este tipo de transportador de oxigeno es adecuado y prometedor para ser utilizado en el CLC y sus

derivados.

ZHANG et al., 2011, en su trabajo analizaron los efectos de la presion en el
transportador de oxigeno Fe;Os para 20 ciclos del proceso del Chemical Looping, variando en un
rango de 0.1 a 0.5 MPa, demostrando que aumentar la presion de operacion lleva a una mayor

concentracion de CO; y menores concentraciones de CO y CHg, siendo posible obtener CO» puro a
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0.5 MPa; tanto la conversion de carbono como la tasa de conversion aumentan a presiones elevadas;
la concentracion de CO: supera el 99% y la conversion de carbono aumenta del 73.45% al 81.41%
tras 20 ciclos, el estudio respalda el uso de residuos industriales de Fe>O3 como transportadores de

oxigeno eficientes en procesos de combustion en ciclo quimico.
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4. METODOLOGIA

Esta seccion estd conformada por la descripcion de la simulacion utilizada para el
estudio propuesto en este trabajo. El analisis termodinamico fue realizado por medio de una
simulacion en el software Aspen Plus V11 ®, utilizando la ecuacion de estado Peng Robinson con la
modificacion de Boston Mathias la cual ha sido utilizada ampliamente en trabajos similares como
puede ser verificado en TORRES FLORES, 2008. Para el proceso de Three reactors Chemical
Looping, fue seleccionado el biogds como combustible, asumiendo una composiciéon de 60% de
metano (CH4) y 40% de dioxido de carbono (CO3), desconsiderando asi los efectos que el sulfuro de
hidrégeno, amoniaco y otras sustancias presentes en el biogas en pequefias concentraciones que
afectan el proceso de conversion. El transportador de oxigeno, 6xido de hierro (Fe2O3), reacciona con
el biogas en el reactor de combustible (FR), sufriendo una reduccion para obtener 6xido ferroso
(FeO), hierro (Fe), y un flujo gaseoso denominado SYNGAS (CH4, Hz, CO2, Oz, CO, H20) como
productos. Los productos de este reactor son separados a través de un ciclon en cual se asume una
separacion total del flujo gaseoso con el flujo de solidos. El 6xido ferroso va a sufrir una reaccion de
oxidacion por el vapor en el reactor de vapor (SR) produciendo magnetita (Fe3Os), liberando
hidrogeno (Hz). De la misma forma que en el reactor FR los productos del reactor SR son separados
considerando una separacion ideal entre gases y solidos. Finalmente, la magnetita se oxida en el
reactor de aire (AR) retornando al 6xido de hierro (Fe2O3), obteniendo como producto un flujo de

FLUE GAS o aire con bajas proporciones de oxigeno.

Los reactores FR, SR y AR fue optado por el modelo de simulacion basado en
el equilibrio quimico, que consiste en la minimizacion de la energia de Gibbs (RGibss), de acuerdo
con lo presentado en la Tabla 3. El proceso de separacion de las particulas solidas de la fase de gas
fue realizado con tres separadores s6lido-gas por medio del modelo SSplit (WANG et al., 2023). Para
alcanzar las temperaturas requeridas de los fluidos de trabajo (agua y aire) fueron utilizados dos
intercambiadores de calor simulados por medio del modelo bésico de transferencia de calor (Heater).
Fue considerado que no hay pérdida de carga en el proceso y que el sistema opera a una presion
ligeramente mayor que la presion atmosférica (120 kPa). Por otro lado, compresores, reactores y
demas equipamientos son considerados adiabaticos de la misma forma que el trabajo de (KHAN;

SHAMIM, 2016).

El flujo de biogas de entrada en el proceso fue fijado en 1 kmol/h, a una
temperatura de 25°C, y presion atmosférica. El flujo de alimentacion de agua tuvo valores desde 6

hasta 16 kmol/h, el flujo de alimentacion de aire tuvo valores desde 6 hasta 18 kmol/h, que entran al
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sistema con una temperatura de 25°C, y presion atmosférica, para luego ser calentados e ingresar a
los reactores con una temperatura de 150°C. El flujo de alimentacion del 6xido de hierro (Fe2O3) tuvo
valores desde 2 hasta 10 kmol/h. El esquema de la simulacion descrito esta presentado en la figura
12.

Figura 12 - Esquema del proceso Three Reactors Chemical Looping Hydrogen simulado en Aspen
Plus.

FLUEGAS

=

c1

Fuente: Elaboracion propia.

En la tabla 4 son resumidos los pardmetros de operacion de la simulacion, dejando
en evidencia condiciones de temperatura y presion, los diferentes flujos de alimentacion, los tipos de

reactores y las especies involucradas en el proceso.

Tabla 4 — Parametros de simulacion.

DESCRIPCION PARAMETROS DE SIMULACION

Combustible Composicion: 60% CHay 40% de CO».
Temperatura: 25°C.
Flujo molar: 1 kmol/h.

Presion: 100 kPa.

Agua Temperatura: 25°C.
Flujo molar: 6 - 16 kmol/h.

Presion: 100 kPa.

Vapor Temperatura: 150 °C.
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Presion: 120 kPa.

Aire Temperatura: 25°C.
Flujo molar: 6 - 18 kmol/h.

Presion: 100 kPa.

Aire 1 (Flujo que pasa Temperatura: 150°C.

después del Presion: 120 kPa.

intercambiador de calor)

FR, SR, AR Tipo: Rgibbs - Adiabatico

Presion: 120 kPa.

Fuente: Elaboracion propia.

Para llevar a cabo las simulaciones del modelo desarrollado en Aspen Plus, se
implement6 un programa en MATLAB (Anexo A) destinado a gestionar combinaciones aleatorias de
las variables de entrada, que incluyen el flujo de alimentacioén de agua, el flujo de aire y el flujo del
transportador de oxigeno. Se definieron rangos especificos para cada variable, permitiendo que el
flujo de agua se situara entre [6 a 16 kmol/h], el flujo de aire entre [6 a 18kmol/h] y el flujo del
transportador de oxigeno entre [2 a 10 kmol/h]. Utilizando funciones de generacion aleatoria en
MATLAB, se realizaron simulaciones que exploraron 512 combinaciones de entrada. Con el fin de
asegurar la validez de las simulaciones, se establecieron restricciones en el modelo, como la condicion
de que al inicio del ciclo se mantuviera un minimo del 80% de Fe.O3 y que la temperatura de los
reactores no superara los 1100 grados Celsius. Estas restricciones permitieron que las simulaciones

operaran dentro de un marco relevante para la produccion de hidrogeno.

Las combinaciones generadas se introdujeron en Aspen Plus mediante scripts de
MATLAB, lo que facilit6 la ejecucion automatizada de las simulaciones. Los resultados obtenidos de
Aspen Plus se exportaron a MATLAB para su analisis, lo que permiti6é evaluar la produccion de
hidrogeno como un indicador del desempefio del proceso. De los 512 resultados preliminares, se
identificaron valores de produccion de hidrogeno nulo en las simulaciones donde no se alcanz6 la
convergencia del modelo. Como resultado, estos valores no convergentes fueron excluidos del
analisis final, dando como resultado un total de 94 resultados que cumplian con los criterios de validez
establecidos. Este proceso de depuracion fue esencial para asegurar la integridad de los datos

analizados y facilitar una evaluacioén precisa de la produccion de hidrégeno bajo las condiciones
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5. ANALISIS Y RESULTADOS

En esta seccion se presentan los resultados a partir de las simulaciones realizadas,
enfocandose en la influencia de diversas variables operativas sobre la produccion de hidrogeno.
Ademas del andlisis del flujo de alimentacion de aire y del transportador de oxigeno, se examino la
influencia del flujo de alimentacion de agua y la temperatura de operacion del reactor de combustible.
También se llevaron a cabo comparaciones entre las temperaturas de salida del FR y del AR.

A partir de las 94 simulaciones realizadas, se elaboraron dos graficos que ilustran
la produccion de hidrégeno en funcion del flujo de alimentacion de aire y del flujo del transportador
de oxigeno, presentados en la figura 13 y 14 respectivamente, mostrando una correlacion directa entre

ambas variables.

Figura 13 — Flujo molar de hidrogeno obtenido en funcién del flujo molar de entrada de aire.

Hidrégeno obtenido a partir del flujo de alimentacién de aire
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Fuente: Elaboracion propia.
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Figura 14 — Flujo molar de hidrégeno obtenido en funcidn del flujo de entrada del transportador de
oxigeno.
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Fuente: Elaboracion propia.

Este resultado valida el cumplimiento de las restricciones impuestas y la
convergencia del ciclo simulado, aspectos fundamentales para la integridad del analisis. El rango de
la variable de entrada se definid entre 2 y 9.18 kmol/h, ya que los valores fuera de este intervalo
fueron excluidos durante el proceso de depuracion de resultados. Se constatd que el flujo de aire
incrementa desde 2 kmol/h hasta alcanzar 5.68 kmol/h, momento en el cual se logra la mayor
produccion de hidrogeno. Sin embargo, se observo que, mas alla de este punto, la produccion de
hidrégeno disminuye. Esta tendencia, que se manifiesta de manera similar en ambos graficos, indica
que el flujo de aire debe ser adecuado para garantizar la oxidacion completa de Fe3O4 y su conversion
de regreso a Fe,0s.

Los autores ZHANG et al., 2020 utilizaron como parametro de medicion la relacion
. ) ; 0 .
molar entre el oxigeno y el hierro presentes en el transportador de oxigeno (%), determinando un

intervalo de operacion para el reactor de vapor:

)

FeO, + H,0 —
y—x y—x

(0<x<1<y<133) AH <0 (6)

FeO, + H,
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donde el valor de y = 1 representa al FeO, mientras que el valor de y = 1.33 representa al Fe3Oa, dicha
relacion es de gran importancia para el rendimiento del proceso, ya que afecta de forma directa a la
produccion de hidrogeno a la salida del SR. Partiendo de los resultados evidenciados en las figuras
13 y 14 es posible notar que el punto de mayor produccion de hidrogeno (1.27 kmol/h) estd asociado
a un flujo determinado de Fe>O3 (5.68 kmol/h), el cual es suficiente para cumplir el proceso de
reduccion en el FR y llegar en la forma de Fe3;O4 (y = 1.33) maximizando el producto esperado. En
el trabajo de los autores citados se obtuvo como conclusion que el aumento del flujo del transportador
de oxigeno en relacion al flujo de combustible disminuye la produccion de hidroégeno, siguiendo esa
linea es apreciado que una vez fue obtenido el punto maximo en el grafico, la produccion cae para las
siguientes combinaciones de variables de entrada, esto se debe a la disminucion de la relacion “y”,
puesto que el Fe;Os, que estd entrando al reactor de combustible supera en cantidad de moles a la
cantidad de moles estequiométricas de la reaccion de reduccion, obteniendo una mezcla entre
particulas de FeO (y=1) y Fe304 (y=1.33) que entran al reactor de vapor.

Se elabord un grafico que ilustra la relacion entre el flujo molar de hidrogeno y el
flujo de alimentacion de agua, con la variable de entrada limitada a un intervalo de 3.11 kmol/h a

19.67 kmol/h, el cual es presentado en la figura 15.
Figura 15 - Flujo molar de hidrégeno obtenido en funcién del flujo de alimentacion de agua.
1 3Hilrzlrc'agenca obtenido en funcion del flujo de alimentacion de agua
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El andlisis revela que la produccion de hidrogeno incrementa con el aumento del
flujo de agua, situacion acorde al comportamiento de la reaccion que ocurre en el SR (ecuacion 2,
seccion 2) alcanzando un valor méximo a 6.72 kmol/h, momento donde y = 1.33, relacionando las

variables analizadas anteriormente, este incremento no se mantiene como tendencia para los

F6203

———=—= varia en las demas
Combustible

siguientes valores de entrada de agua debido a que la relacion

simulaciones ya que el flujo de alimentacion de biogds fue mantenido constante en este estudio,
provocando valores de “y” diferentes a 1.33. Después de ser alcanzado el punto maximo de
produccion es evidenciada la caida del producto esperado a la salida del reactor de vapor, esta
tendencia puede estar relacionada con el aumento de la temperatura del transportador de oxigeno
como consecuencia del incremento en su flujo, condicién que afecta la conversion de vapor en el
reactor, debido al comportamiento exotérmico de la reaccion. Como puede apreciarse las variables
de flujo de alimentacion de aire, agua y transportador de oxigeno estdn relacionadas de forma directa,
y una de las razones fundamentales que deja en evidencia dichas condiciones fue la determinacion de
un flujo constante de combustible.

Autores como VARON CARDONA et al., 2022, demostraron la importancia de la
temperatura de operacion del FR en la produccion de hidrogeno debido a su incidencia en factores
como el tiempo de residencia, por lo tanto, fue elaborado el grafico del flujo molar de hidrégeno

obtenido en funcion de la temperatura del reactor de combustible, presentado en la figura 16.
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Figura 16 — Flujo molar de hidrégeno obtenido en funcion de la temperatura de operacion del
reactor de combustible.

Hidrégeno obtenido en funcion de la temperatura del FR
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Fuente: Elaboracion propia.

La temperatura de operacion del reactor de combustible se mantuvo con mediciones
en un rango de 460.98 °C a 981.70 °C. Los resultados indican que la produccion de hidrégeno
aumenta hasta alcanzar un méximo de 1.27 kmol/h en una temperatura de 672.75 °C, después del cual
se produce una disminucion del rendimiento con el aumento de la temperatura. Recordando el
comportamiento endotérmico de la reaccion es importante resaltar que a mayor flujo de transportador
de oxigeno es obtenida una temperatura mayor a la salida del reactor, sin embargo, como ya fue
mencionado, estas dos condiciones disminuyen la produccion de hidrégeno al no ser obtenida la
reduccion del OC hasta y=1.33, de esta forma es disminuido el tiempo de residencia en el FR,
afectando el rendimiento del proceso en funcion al hidrogeno como producto. A la salida del reactor
de combustible es obtenido un flujo de gas denominado SYNGAS, el cual esta compuesto por CO»,
CO, CHg4, H>0, Hz y O2, este producto es interesante desde el punto de vista del aprovechamiento del
mismo como materia prima para la obtencion de otros combustibles. Diversos autores como por

ejemplo WANG et al., 2023, determinaron la forma de calcular la pureza del SYNGAS:

Pureza del SYNGAS = ff’zﬂ*IOO (7

SYNGAS

donde fsyngas corresponde a la fraccion masica de cada uno de los componentes del gas, utilizando

los resultados de este estudio fue posible calcular la pureza del SYNGAS obtenido para cada una de
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las 94 simulaciones planteadas, llegando a un valor méximo de 72.17% y un minimo de 45.63%. Los
autores citados llegaron a la conclusion de que la pureza del SYNGAS esta inversamente relacionada
con la produccién de hidrogeno, es decir, funcionan como objetivos confrontantes, donde la
temperatura de operacion del reactor de combustible beneficia los productos que determinan el
potencial del SYNGAS (H2 y CO) en el flujo de salida del FR, por lo tanto es posible intuir que para
los valores mas bajos de la pureza del SYNGAS fueron obtenidas las combinaciones para mayores
producciones de hidrégeno, por otra parte las combinaciones que menos favorecieron la produccion
de hidrégeno beneficiaron la obtencion de un SYNGAS con pureza alta.

La figura 17 presenta el grafico elaborado con el objetivo de comparar las

temperaturas de operacion y salida de los reactores de combustible (eje x) y aire (eje y).
Figura 17 — Temperaturas de operacion y salida de los reactores de combustible y aire.
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Fuente: Elaboracion propia.

El gréfico elaborado para comparar las temperaturas de salida de los reactores de
combustible (FR) y aire (AR) revela que el flujo de salida del AR se encuentra a temperaturas
superiores en comparacion con el flujo de salida del FR. Este resultado indica que hay una cantidad
de energia disponible de la reaccion de oxidacion en el reactor de aire, la cual puede ser aprovechada
para compensar el consumo energético asociado a la reaccion de reduccién en el reactor de

combustible. Este hallazgo subraya la interconexion energética entre los dos reactores, sugiriendo
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oportunidades para mejorar la eficiencia general del sistema. Esta tendencia puede asociarse con las
conclusiones de los autores ZHANG et al., 2020a, quienes por medio de un analisis exegético
presentaron el comportamiento autotérmico del proceso.

La figura 18 fue presentada en forma de grafico para mostrar la influencia de las
variables de entrada (flujos de alimentacion de agua, aire y transportador de oxigeno) en la produccion

de hidrégeno de forma simultanea, con el fin de visualizar los efectos ya mencionados.

Figura 18 — Obtencion de hidrogeno en relacion a los flujos de alimentacion de agua y transportador

de oxigeno.
Efecto de los flujos de alimentacion del OC y agua
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Fuente: Autoria propia.

Entre los puntos interesantes del grafico de la figura 18 estan los relacionados a
x=5.68 kmol/h (flujo de alimentacidn del Fe,O3), ya que hace parte de la combinacion que garantiza
la mayor produccion de hidrogeno, sin embargo, fueron obtenidos otras 5 combinaciones para este

valor del eje x donde el H; alcanzado fue menor para valores mayores de flujo de alimentacion de

. ., o] .
agua, mostrando que no solo es necesario obtener una relacion de %, igual a 1.33, en este caso el

exceso de agua estad provocando que la cantidad de moles de vapor sean mayores a las que el
transportador de oxigeno consigue disociar para obtener hidrogeno, de esta forma se puede considerar

como otro parametro que afecta el rendimiento del proceso.
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Finalmente fue determinada la combinacion de flujos de entrada, ademds de la
temperatura de operacion del reactor de combustible que obtuvo el mayor flujo de hidrégeno a la

salida del reactor de vapor, la cual fue ubicada en la tabla 5.

Tabla 5 — Parametros para la obtencion del punto mas alto de produccion de hidrégeno.

PARAMETRO VALOR
Flujo de alimentacion de agua (kmol/h) 6.72
Flujo de alimentacion de aire (kmol/h) 5.68
Flujo de alimentacion de Fe2O3 (kmol/h) 5.68
Temperatura de operacion del FR (°C) 672.75
Flujo molar obtenido de Hidrégeno (kmol/h) 1.27

Fuente: Elaboracion propia.

Es importante resaltar que cada simulacion presentada en este trabajo fue
determinada para un ciclo, estos valores del punto de maxima produccion pueden variar conforme la
operacion del proceso sea llevada a cabo por numerosos ciclos, autores como ZHANG et al., 2020a
concluyeron que el rendimiento del transportador de oxigeno puede aumentar con el aumento de

ciclos en el proceso.
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6. CONCLUSIONES

Las simulaciones realizadas en el proceso de Three-reactors Chemical Looping
Hydrogen (T-R CLH) permitieron analizar la influencia de diversas variables operativas en la
produccion de hidrogeno. Se establecio que el flujo de aire Optimo para maximizar la produccion de
hidrogeno es de 5.68 kmol/h, alcanzando un maximo de 1.27 kmol/h de hidrégeno producido. Al
aumentar el flujo de aire mas alla de este punto, la produccion de hidrogeno disminuyd por causa del
aumento de la temperatura del oxidante que reacciona con el vapor en el SR, ya que interfiere con el
comportamiento exotérmico de la reaccion de dicho reactor, ademas de disminuir el coeficiente de la
relacion entre oxigeno y hierro presentes en el transportador de oxigeno en el reactor de vapor,
afectando el rendimiento del proceso.

El flujo de alimentacion de agua mostrd un comportamiento similar, con un maximo
de produccion de hidrégeno a 6.72 kmol/h. Sin embargo, valores superiores llevaron a una caida en
la produccion debido a la variacion en la relacion estequiométrica con el 6xido de hierro. La
temperatura del reactor de combustible también influyd, mostrando un aumento en la produccion de
hidrégeno hasta alcanzar 672.75 °C, tras lo cual se observé una reduccion en el rendimiento.

Se calculd la pureza del SYNGAS, alcanzando un maximo del 72.17%. Este
parametro se relacion6 inversamente con la produccion de hidrégeno, indicando que las condiciones
que optimizan uno de estos productos pueden afectar negativamente al otro, lo cual representa un
enfoque interesante de estudio para objetivos relacionados al aprovechamiento de dicho gas como
materia prima para la produccion de otro tipo de combustibles. Diversos autores citados en este
trabajo determinan a la temperatura del reactor de combustible como una variable importante para la
obtencion de SYNGAS de alta pureza, a partir de los resultados de este trabajo puede ser adicionado
el efecto del aumento del flujo del transportador de oxigeno para el andlisis de ese escenario.

Finalmente, la comparacion de las temperaturas de salida de los reactores de
combustible y aire mostrd que el flujo de salida del reactor de aire es mas caliente que el del reactor
de combustible, lo que sugiere una posible interconexion energética que podria ser explorada para
mejorar la eficiencia del sistema. En conjunto, los resultados proporcionan una comprension clara de

como las variables operativas afectan la produccion de hidrogeno en el proceso T-R CLH.
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7. CONSIDERACIONES FINALES

El presente trabajo correspondi6 a un analisis termodinamico basico con el objetivo
de estudiar la tecnologia del proceso de Three-reactors Chemical Looping Hydrogen (T-R CLH) y su
funcionamiento utilizando biogés como combustible. Los resultados obtenidos muestran una
correlacion con la base tedrica expuesta en esta investigacion, lo que respalda la validez del modelo
simulado.

Se sugiere que futuros estudios analicen el funcionamiento del proceso bajo
condiciones de presion elevada en los reactores, asi como simulaciones que involucren al menos 20
ciclos, de acuerdo con las recomendaciones de los autores ZHANG et al., 2011. Esta ampliacion del
analisis podria proporcionar una comprension mas profunda del rendimiento del sistema.

Ademas, la optimizacion del proceso deberia ir acompafiada de un analisis
exergético para validar los resultados previos de KHAN; SHAMIM, 2016. Este enfoque permitira
una evaluacion mas completa de la eficiencia energética del proceso.

Finalmente, es crucial realizar un estudio econdémico del proceso, siguiendo la
metodologia propuesta por ARGYRIS et al., 2023, para determinar su viabilidad y sostenibilidad en un
contexto industrial. Este analisis permitira establecer si el T-R CLH puede ser una alternativa

competitiva en la produccion de hidrogeno a partir de biogas.
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ANEXO A

En esta seccion seran mostrados los diferentes codigos de programacion elaborados en MATLAB

mencionados en el capitulo de la metodologia.

Funcion para enlazar MATLAB con ASPEN PLUS

El siguiente codigo fue elaborado para crear la funcidén que conectara el modelo simulado en ASPEN

PLUS con las orientaciones del lenguaje de programaciéon de MATLAB, a partir de las variables de

entrada (flujos de alimentacion de agua, aire y transportador de oxigeno) y las variables de salida

(temperaturas de los reactores, composicion de los flujos gaseosos de salida de los reactores y la

composicion del transportador de oxigeno en cada etapa)

"
3
4
5
[
7

H

El
18
1
12
13
14
15
16
17
18
13
20
21
22
23
24
25
2%
27
22
29
38
2
32

Ver sdo Fi nal

i

=

=]

=]

=]

|

%Adaptacidn del modelo del proceso de Chemical Looping para la produccidn de hidrdgenc elaborado en ASPEN PLUS, por medic de MATLABE
#codigo wtilizado para el desarrcllo del TCC propuesto per el alumnoX

%autores: Cristian Ardila {(Alumnc) ; Cesar Sotomente (Orientador)¥

Hesta funcidn es utlizada para conectar ASPEN PLUS con MATLABX
function [TFE203, NFE203, XFE203, TFEO_FE30, NFEQ_FE30, XFEC_FE30,TFE304_FE|, NFE304_FE,XFE302_FE,TARP,NARP,XARP, TSYNGAS,NSYNGAS ,XSYNGAS, TH2, NH2,%XH2, TFLUEGAS ,NFLUEGAS , XFLUEGAS] = CHLC1(X)

R RN Link baseado em na WEb MathwWorks
XK
Aspen = actxserver('aAp
[stat,mess]=fileattril
Simulation_Name = *
Aspen.invoke('InitFrom
Aspen.visible = 1; ¥ 1 -
Aspen.Suppressbialogs = 1;

cument.37.8'); %37.@ ---» Vil.@ or and 36.@ ---3 Vie.e

et attributes of folder (Necessary to establish the location of the simulation)
;% Aspen Plus Simulation Name

s[mess.Name “\* Simulation_MWame '.apwz']); XOutrps arquivos .

Aspen is visible; @ ---» Aspen is open but not pisible

% Suppress windows dialogs.

Aspen.engine.Runz(1); % Inicio simulacde
while Aspen.Engine.IsRunning == 1 ¥ 1 --> If Aspen is running; @ ---»> If Aspen stop.
pause(8.5);

end
4
x
X RCOOIAINOEI0RNNE Dados de entrada Rtk A et b e
X
XX
XX TSRO Dados CLC
Aspen.Tres.Findlode Nputh TOTFLOWAMIXKED ' ). value=X(1]);
Aspen.Tree.Findnode WINpUEATOTFLOWACISOLID' ) .value=x(2);
Aspen.Tree.Findnode NpUth TOTFLOWAMIXED' ). value=X{2);
XAspen.Tree. Findnody ut\TEMP ") .value=x(4);
Aspen.Engine.Run2(1); % Inicio simulagio
while Aspen.Engine.IsRunning == 1 % 1 --» If Aspen is running; @ ---» Tf Aspen stop.
pause(8.5);
end
try
WAR=Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data\Results Summary\Run-Status\Output\PER_ERROR').value; XWarnings ou Error (@-No Warnings/Erro ; 1 Erro/Warg)
catch
WAR=1;
end

X RANGOOSSINUEIOSENIGE05, Dados de Sailds
XX
if WaR==1
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52
53
54
55
56
57
58
59
(]
61
(>3
B3
64
[
-1
&7
(3]
63
78
71
7z
73
74
75
76
77
78
79
2a
81
82
83
&4
85
)
87
88
83
]
91
92
93
34
95
26

141
142
143
144
145
146
147
148
143

TFE203 = @; %C
NFE203 = @; Xkmol/h
HFE203=[8;2;8;8];

TFEO_FE30 = @; ¥%C
NFEO_FE20 = @; Xkmol/h
HFEC_FE30=[8;0;8;8];

TFE304_FE = @; XC
NFE304_FE= 8; %kmol/h
MFE304_FE=[8;8;8;8];

TARF = @)
nNARP= 8; Zkmol/h
XARP=[8;8;8;8];

TSYNGAS = @;
NSYNGAS= @; Xkmol/h
XSYNGAS=[2;0;8,0;8;0;8];

THZ = @;
nH2= 8; Ekmcl/h
¥H2=[8;8;2;8;8,0;8];

TFLUEGAS =23
NFLUEGAS= @; Zkmol/h
NFLUEGAS=[2;@;0;8;8;0;08];

else

TFE202 = ({Aspen.Tree.FindNede("\Data\Streams\FE202%0utput \TEMP_OUTYCISOLID!).value)); XC

NFE203 = {(Aspen.Tree.Findiode( " \Data\streams\FE203 \Output\MOLEFLMX\CISOLID ) .value)); Zkmol/h

XFE203=[{Aspen.Tree.FindMede( ' \Data\Streams \FE203\0utput \MOLEFRAC\CISCLIDVFE203 ') Value);
(Aspen.Tree.FindNode( "\Data'\Streams\FE203\Output \MOLEFRAC\CISOLIDVFED' ) Value);
(Aspen.Tree.FindNode( “\Datz\5Streams\FE203\Output\MOLEFRAC\CISOLIDVFE204" ). Value);8];

TFED_FE20 = ((Aspen.Tree.Findiode("\Data\Streams\FEQ-FE3040utput \TEMP_CUT\CISOLID').Value)); %C

NFEQ_FE320 = ((Aspen.Tree.FindNode("‘\Data‘\Streams\FEO-FE30N\OUTput \WMOLEFLMX\CISOLID').Value)); Xkmol/h

XFEQ_FE30=[(Aspen.Tree.FindNode( \Data‘\streams'\FEOQ-FE30\OUtput \MOLEFRAC\CISDLIDVFEZ03" ). value);
(azpen.Tree.FindNode( "\Datz'\Streams'\FEO-FEI0\OUTtpUT\MOLEFRACKCTISOLIDYFED ) value);
(Aspen.Tree.FindNode{ "\Data\5Streams\FEO-FESIC\OUtput\MOLEFRACKCISOLIDYFESOS ' ). Value);8];

TFE304_FE = ((Aspen.Tree.Findnode( \Data)\streams\FE204-FENOUTPUTTEMP OUT\CISOLID' ). value) ) %C

NFE304_FE= ((Aspen.Tree.FindNode{ \Data"Streams\FE304-FE\OUWTput \MOLEFLMX\CISOLID' ).value)); Xkmol/h

XFE304_FE=[(Aspen.Tree.FindNode( ' \Data\Streams\FE304- FE\OUtpUt\MOLEFRACNCISDLIDNVFEZDS ' ). Value);
(Aspen.Tree.Findiode (" \Data\Streams\FE204-FE\OUTPUL \MOLEFRAC\CISOLIDYFED }.value);
(Aspen.Tree.FindNode (" \Data\Streams\FE204- FENOUTPUT\MOLEFRACACTSOLIDYFERCA ) . Value) ;8] ;

TARP = ((Aspen.Tree.Findnode( '\Data‘\Streams\ARP\Output\TEMP_OUT\CISOLID  }.Value));

NARP= ({Aspen.Tree.Findnode('\Data'Streamsi\ARP\OUtpUt\WMOLEFLMX\CISOLID }.Value}); Ekmol/h

XARP=[ (Aspen.Tree.FindNode( \Data\Streams'ARP\Output\MOLEFRAC\CISOLID\FE202|' ) .Value);
(aspen.Tree.FindNode (" \Data\Streams \ARFPYOUTpUt \MOLEFRACVCISOLIDYFEC' ).Value);
(Aspen.Tree.FindNode (" \Data\streams \ARFAOUTPUT\MOLEFRACNCISOLIDVFE304 ) Value);8];

TSYNGAS = ((Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data\Streams\SYNGAS \Output\TEMP_OUT\MIXED' ).Valuel}};

nSYNGAS= ((Aspen.Tree.FindNede( " \Data\Streams\SYNGAS\Output \MOLEFLMX\MIXED']).value))}; Hkmol/h

HEYNEAS=[ (Aspen.Tree.Finddode(' \Data\streams\ SYNGEAS\OUtpUT \MOLEFRACYMIXED CHL "} . value) ;
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data'Streams\SYNGAS \Output\MOLEFRACWMIXEDY\N2 " ). value);
(Aspen.Tree.Finduode( \Data'streams,SYNGAS \OUTDUT\MOLEFRACWMIXED \H2 ') value);
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data‘streams\SYNGAS \Output\MOLEFRACYMIXED 02" )| value);
(Aspen. Tree.FindNode( ' \Data'\Streams\ SYNGAS \Output\MOLEFRACYMIXEDNCO' )| Value);
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data‘\Streams\ SYNGAS\OUtput\MOLEFRACYMIXED\H20' ). Value);
(Aspen.Tree.Findlode( ' \Data’Stresms| SYNGAS \OUtpuUt \MOLEFRACYMINED\COZ' ). value)];

TH2 = ((Aspen.Tree.FindNode( '‘Data\Streams \HZ\Output\TEMP_OUT\MIXED'}.value));

nH2= {(Aspen.Tree.FindNode(' \Data‘\Streams\H2 \Output\MOLEFLMX\MIXED' ) .Value)]; Xkmol/h

¥H2=[(Aspen.Tree.Findlode( " \Data'\Streams\H2\0utput \MOLEFRAC\MIXED\CHE ). value};
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data‘\Streams\H2\0utput \MOLEFRACKMIXED\N2" } . Value);
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data‘\Streams\H2\0utput\MOLEFRAC\MIXED\H2" }.Value);
{Aspen.Tree.FindNode( ' ‘Data‘\Streams\H2\Output\MOLEFRAC\MIXED 02" }.value};
(Aspen. Tree.FindNode( ' \Data‘Streams\H2\Output\MOLEFRACKMIXEDACO" }. Value);
(Aspen.Tree.FindNode( ' \Data‘\Streams\H2\0utput\MOLEFRACYMIXED\H20" } . Vallue);
{Aspen.Tree.FindNode( ' \Data'Streams\H2\Output\MOLEFRACYMIXED\CO2" ) . Value}];

TFLUEGAS = ((Aspen.Tree.FindNode( ' \Data'\streams|\FLUEGAS\OUTDUT \TEMF_CUT\MIXED ' }.value));

NFLUEGAS= ((Aspen.Tree.FindNode{ ' \Data\Streams'\FLUEGAS\Output \MOLEFLMX\MIXED' }.Value)); %kmol/h

HFLUEGAS=[ {Aspen. Tree. FindNede( ' \Data\Streams\ FLUEGAS \OUutput\MOLEFRACA\MIKED\CHS ' ) .value);
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data‘\Streams\ FLUEGASOutput \MOLEFRAC\MIXED\N2'}.Value);
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data\Streams\ FLUEGAS,Output \MOLEFRAC\MIXED\H2' [} . Value);
(Aspen.Tree.FindNode( \Data'streams|FLUEGAS \OUTpUL\MOLEFRAC\MIXED 02" ). value);
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘Data‘\Streams\FLUEGASOutput \MOLEFRAC\MIXED\CO'[}.Vvalue);
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data‘\Streams\FLUEGASOutput \MOLEFRAC\MIXED\H20( ) .Value);
(Aspen.Tree.FindNode( ' ‘\Data‘\Streams\FLUEGAS\ Output \MOLEFRACA\MIXEDN\COZ| } .Value)];

end

Aspen.Close;

Aspen.Quit;

end
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Cddigo para la simulacion de pardmetros en simultdneo
El siguiente codigo fue creado para recibir los resultados de las simulaciones en ASPEN PLUS,
creando las matrices para guardar cada uno de los valores correspondientes a las temperaturas de los
reactores, y flujos molares tanto de entrada (agua, aire y transportador de oxigeno) como de salida
(hidrégeno y syngas), en este script fue realizado el proceso de depuracion de datos conforme a las

restricciones establecidas del proceso, ademads de los graficos mostrados en la seccion de resultados.

L
2 %Adaptacion del modelo del proceso de Chemical Looping para la produccidn de hidrégeno elaborado en ASPEN PLUS, por medio de MATLAB%
3 T %Cédigo utilizado para el desarrolle del TCC propuesto por el alumnoX
4 ¥Autores: Cristian Ardila (Alumnc) ; Cesar Sotomente (Orientador)%

5

& %Limpieza del irea de trabajo¥
7 clear all

8 clc

9 close all

18
11 %Variables de entrada para el modelo en ASPEN PLUS DEL THREE REACTORS CHEMICAL LOOPING HYDROGEN PROCESSYX
12
13 % A=8; %relacidn molar [kmol/h] de Aire (variande de 6-18)%

14 T % B=6; %relacién molar [kmol/h] de FE203 (variando de 2-18)%

15 % (=10; %relacidén molar [kmel/h] de Agua (variando de 6-16)%

16
17 % %Cargar el archive al no tener ASPEN PLUS, pues ya contiene a la variable D que fue obtenida al correr el modelo en ASPEN PLUSY
18 %Este archivo contiene los datos de la variable D cbtenides al simular¥
19 load DOE.mat
20
21 %Variable D obtenida en el archive DOE.mat¥
22 maxi=length(D);

23
24 %Lazo for para utilizar la funcidén CHLC1 (Simulacidn en ASPEN PLUS)%
25 = for k=1:1:512
26 H=D(k,:);

27 [TFE203, nFE203, xFE203, TFEO_FE3D, nFEQ_FE30, xFEQ_FE30,TFE304 FE, nFE304_FE,xFE304_FE,TARP,nARP,xARP, TSYNGAS , nSYNGAS , xSYNGAS, TH2, nHZ, xH2, TFLUEGAS , nFLUEGAS , xFLUEGAS] = CHLCL(X);
28 TFE203F(k)=TFE203;

29 nFE203f(k)=nFE203;

30 XFE203F(:, k)=xFE203;
£ TFEO_FE30F(k)=TFEQ_FE30;

32 NFEO_FE30F (k)=nFEQ_FE30;

33 *FEQ_FE3IOF(:,k)=xFEO_FE3D;

34 TFE304_FEF(k)=TFE304_FE;

35 NFE304_FEF(k)=nFE304_FE;

36 XFE304_FEF({:,k)=xFE304_FE;

37 TARPF(K)=TARP;

38
39 XARPF(:,k)=xARP;

48 TSYNGAST (k)=TSYNGAS;

2 NSYNGASF (k) =nSYNGAS;

42 XSYNGAST(:,k)=xSYNGAS;

43 TH2F(k)=TH2;

44 nH2F(k)=nH2;

45 ®H2F(:,k)=xH2;

15 TFLUEGAST (k)=TFLUEGAS;

47 NFLUEGASF (k)=nFLUEGAS
a8 *FLUEGASF (1, k) =xFLUEGAS;
a9
56 %Guardar los resultados en un archivo .mat%

51 save resd;

52 L end
53
54 %Cargar archivo que contiene los resultados de la simulacién en ASPEN PLUS bajo las condiciones de las variables iniciales%
55 load resd.mat
56
57 ? %Declaracién de las variables presentes en el reactor de combustibleX
58 %Usar f9 con esta seccidn seleccionada%

59 CH4_nSYNGAS=NSYNGAST. *XSYNGASF(L, 1 )5
60 H2_n5YNGAS=nSYNGAST. “x5YNGASF(3,:);

61 CO_n5YNGAS=nSYNGAST. “xSYNGASF(S,:);

62 H20_nSYNGAS=NSYNGASF . “xSYNGASF(E,:);

63 C02_nSYNGAS=nSYNGASF . *xSYNGASF(7,:);

&4
65 ? %Declaracién de las variables de la salida del reactor de vapor, €l cual contiene al hidrégeno como producto%
66 %Usar 9 con esta seccidn seleccionada¥
67 H2_nH2=nH2f.*xH2F(3,:);

68 H20_nH2=nH2f. £xH2F(6,:);

69
7@ % Leer todo el contenido de 1a hoja de célculo
7 resultados = readmatrix('resultados2.xlsx');

72
73 % Extraer columnas como matrices
7 T_fluegas_final = resultados(:, 1); % Primera columna
75 T_syngas_final = resultados(:, 2); % Segunda columna
76 Adre_final = resultados(:, 3); % Tercera columna
77 fe203_final = resultados(:, 4); % Cusrta columna
78 Agus_final = resultados(:, 5); % Quinta columna
79 H2_final = resultades(:, 6); % Sexts columna
/A
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81

82 %Graficos obtenidos a partir de los resultados

a3

84 %Grafico del flujo molar de hidrégeno en funcién de la temperatura de los gases liberados en el reactor de aire (importante per ser la responsable de la compensacién térmica del sistema)¥
85 figure(1l)

86 scatter(T_fluegas_final,H2_final )

a7 w¥label( 'Temperatura de salida del reactor de aire (°C)')

88 ylabel('Flujo molar de hidrdgenc cbtenido (kmol/h)')

89 title('Hidrégenc obtenide en funcidm de lz temperzturs de salids del aR')

99

91 %créfico del flujo molar de hidrégeno en funcidn del flujo molar de alimentacidn de agua en el reactor de vapori
92 figure(2)

a3 scatter(Agua_final,HZ_finzl)

ad w¥label( 'Flujo melar de alimentacidn de agua {(kmol/h)")

a5 ylabel('Flujo molar de hidrégenc obtenido (kmolfh)')

96 title('Hidrogenc cbtenido en funcidn del flujo de alimentacidn de agua')

97

98 %créfico del flujo molar de hidrégeno en funcidn del flujo molar de alimentacidn de aire en el reactor de aireX
99 figure(3)

188 scatter(aire_final,Hz_final)

181 wlabel( 'Flujo molar de alimentacidn de sire {(kmol/h)")

182 ylabel('Flujo molar de hidrégenc obtenido (kmolfh)')

183 title('Hidrogenc cbtenide a partir del flujo de alimentacidn de aire')

184

185 %Grafico del flujo molar de hidrdgeno en funcidn de 1z temperatura de los gases liberados en el reactor de aire (importante por ser la responsable de la compensacidn térmica del sistema)X
186 figure(s)

187 scatter(fe202_final,Hz_final)

1@8 wlabel( 'Flujo de alimentacidn del o {kmol/h)'}

1@9 ylabel('Flujo molar de hidrdgenoc obtenido (kmol/h)')

118 title('nidrégenc obtenide en funcidn del fluje de alimentacidn del ocC')

m

112 %Grafico del flujo molar de hidrdgeno en funcidn de 1z temperatura de los gases liberados en el reactor de aire (importante por ser la responsable de la compensacidn térmica del sistema)X
113 figure(s)

114 scatter(T_syngas_final,H2_final)

115 xlabel( 'Temperatura de salida del reactor de combustible {"C)')

116 ylabel('Flujo molar de hidrdgenoc obtenido (kmol/h)')

117 title('nidrdgenc obtenide en funcidn de la temperatura del FR')

118

119 %Grafico del flujo molar de hidrégeno en funcién de la temperatura de los gases liberados en el reactor de aire (importante per ser la responsable de la compensacién térmica del sistema)¥
120 figure(s)

121 scatter(T_syngas_final,T_fluegas_fimal)

122 xlabel( 'Temperatura del FR {°C}'}

123 ylabel( ‘Temperatura del AR (°C)'}

124 title('Comparacidn entre las tempersturss de operacidn del FR y el &R')

126 #Gratico del tluJo molar de hidrogeno en tuncien de la temperatura de los geses liberados en el reactor de aire (1mportante por ser la responsable de la compensacion termica del sistema)?
127 figure(7)

128 scatters(aire_final,Agua_final,H2_final}

129 xlabel( Flujo melar del oc (kmolfh)')

13e ylabel( Flujo melar de agua (kmol/h)')

131 zlabel('Flujo melar de hidrdgenc obtenido (kmol/h)')

132 title('efecto de los flujos de alimentacidn del oC y agua')

Versdo Final Honol ogada
14/ 11/ 2024 08: 32



