COMBUSTION SIN LLAMA DE GAS NATURAL SOBRE
LECHO F1JO DE OXIDO DE MAGNESIO

FLAMELESS COMBUSTION OF NATURAL GAS ON
MAGNESIUM OXIDE PACKED BED

ELIAS GOMEZ

Grupo de Ciencia y Tecnologia del Gas y Uso Racional de la Energia, Universidad de Antioquia,
egomez@udea.edu.co

ALEJANDRO JARAMILLO

Grupo de Ciencia y Tecnologia del Gas y Uso Racional de la Energia, Universidad de Antioquia,
ejajad57@udea.edu.co

MAURICIO SANCHEZ

Grupo de Ciencia y Tecnologia del Gas y Uso Racional de la Energia, Universidad de Antioquia,
msanchez@udea.edu.co

Recibido para revisar 2 de Noviembre de 2005, aceptado 28 de Marzo de 20086, version final 16 de Junio de 2006

RESUMEN: Se disefiaron sistemas para combustion de gas natural sobre MgO partiendo del modelo pseudo-
homogéneo bidimensional. Se construyeron dos reactores de lecho fijo: uno de acero al carbono y otro ceramico,
dotados de calentamiento eléctrico y controles de temperatura y flujo. EI MgO mostré actividad para la oxidacion
completa de gas natural sin emision de CO e hidrocarburos, manteniendo la temperatura de los gases de combustion
por debajo de 1400°C. La oxidacion del gas natural se inicié desde 500°C y segun las condiciones de flujo la
conversion completa estuvo entre 650°C y 800°C. Las conversiones se obtuvieron con una menor cantidad de MgO
que la predicha por el modelo lo cual puede explicarse desde el punto de vista cinético por la presencia de hierro y

calcio en la superficie del catalizador, que podrian estar mejorando la actividad del MgO.
PALABRAS CLAVE: Combustion sin llama, Gas natural, Oxido de magnesio, Reactores de lecho empacado

ABSTRACT: Systems for the combustion of natural gas over MgO with a two-dimensional pseudohomogeneous
model were designed. Two packed bed reactors were built: one of carbon steel and the other of ceramic material,
both with electric heating and flow and temperature controls. MgO showed activity for the complete oxidation of
natural gas without CO or hydrocarbon emissions, maintaining combustion gases temperature below 1400°C.
Natural gas oxidation was initiated at 500°C and depending on flow conditions, complete conversion was between
650°C and 850°C. CH,4 Conversion was obtained with a catalyst quantity lower than the model predicted value which
can be explained from the kinetic point of view because of the presence of iron and calcium on the catalyst surface as
MgO activity promoters.

KEY WORDS: Flameless combustion, Natural gas, Magnesium oxide, Packed bed reactors

1. INTRODUCCION nuevos conceptos en los disefios o de tecnologias

combinadas que permiten alcanzar mejor

Por la creciente demanda energética mundial y
las regulaciones ambientales es necesario
desarrollar tecnologias alternativas o mejoradas
para uso limpio y eficiente de la energia. Tales
desarrollos se plantean desde el punto de vista de

desempefio de los equipos de combustion. En
combustion térmica de gas natural se han visto
avances respecto a los procesos tradicionales, los
cuales, dadas las altas temperaturas de
operacion, son generadores importantes de NOy
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y requieren de materiales especiales para su
construccion, sumado a los problemas de
estabilidad de la Ilama, riesgos de explosion y
restricciones a operar entre limites de
inflamabilidad [1].

Con las tecnologias cataliticas, donde una
mezcla combustible-aire se acondiciona para
promover su combustion mediante una superficie
activa, se han reportado mejoras respecto a la
combustién térmica relacionadas con menor
temperatura para comenzar la combustidn,
disminucién de emisiones contaminantes via
control de la temperatura alcanzada trabajando
con composiciones fuera del rango de
inflamabilidad, mayor estabilidad de la
combustion 'y oxidacion  completa  del
combustible sin formacion de inquemados ni
mondxido de carbono [2,3]. Los materiales que
han mostrado ser més activos son los metales
nobles como Pd y Pt soportados en y-Al,O3, [1,
3, 4]. Igual que los Oxidos de metales de
transicion, presentan problemas de estabilidad a
temperaturas superiores a 800°C y sus costos son
elevados. La necesidad de materiales
térmicamente mas estables y méas baratos ha
llevado al desarrollo de catalizadores basados en
Oxidos mixtos como: perovskitas, espinelas, y
hexaaluminatos y  Oxidos de  metales
alcalinoterreos (CaO, MgO, Ba0), estos ultimos
con alta estabilidad térmica; sin embargo todos
ellos con actividad catalitica inferior a la de los
metales nobles [1, 3, 5].

El o6xido de magnesio, MgO, usado
tradicionalmente como soporte de metales nobles
por su estabilidad térmica (Trusion: 2850°C),
mostrd ser un promotor de la combustion de
metano mas estable que los hexaaluminatos [6,
7], lo cual sumado al bajo costo de materia prima
lo hace muy interesante para promover la
combustién sin llama de gas natural.

El presente trabajo se enfoca en el disefio de un
prototipo de reactor para llevar a cabo la
combustién sin llama de gas natural, a diferentes
condiciones de flujo, sobre un lecho fijo de
Oxido de magnesio preparado a partir de materias
primas nacionales de bajo costo. Los resultados
experimentales obtenidos se confrontaron con
los predichos por el modelo matematico

bidimensional usado para el disefio. Se
examinaron las caracteristicas de la combustion
en lo referente a conversion del metano y a la
emision de hidrocarburos sin  quemar vy
monéxido de carbono, para diferentes
velocidades de mezcla aire-metano vy
temperatura de precalentamiento.

2. DISENO DEL REACTOR
2.1 Modelo matematico

Para el modelo pseudohomogéneo en estado
estacionario, asumiendo perfil de velocidad
plano, aceptando que la dispersion axial puede
evitarse a partir del disefio del lecho con una
longitud 50 veces mayor al diametro de particula
[2, 8] y sin considerar gradientes térmicos y de
concentracion intraparticula, las ecuaciones de
conservacion de especies (1), energia (2) vy
cantidad de movimiento (3) ¢ ecuacion de
Ergun [9], pueden expresarse en coordenadas
cilindricas como:

2
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El modelo matematico constituido por las
ecuaciones (1), (2) y (3), permite, al resolverlas
de manera simultanea, encontrar el disefio
apropiado para alcanzar un grado de conversion
de metano deseado y conocer el estado del
sistema en funcion de Cy; Ty P.

Con el fin de evitar la formacion de NO,
térmicos se limita la temperatura de los gases de
salida a 1400°C y se define una potencia neta
méaxima para el sistema de 100 W a partir de la
cual se obtienen los flujos de gas natural y aire.
El disefio inicial se realiza entonces para un flujo
de 5.0 SLPM (litros estandar por minuto) de
mezcla aire-gas natural con 3.11% de CH,. Se
parte de que el reactor se construird con tuberia
reforzada de acero al carbon sin costuras la cual
es ampliamente usada en hornos y calderas, de
1.5 pulgadas de didmetro nominal y con las
siguientes caracteristicas: didmetro externo, Do
= 48.3 mm; diametro interno, Di = 38.1 mm y
espesor de pared, t = 5.08 mm. Estas
dimensiones se tomaron después de comparar
diferentes tamafios y tipos de tuberias segun la
capacidad de flujo y la facilidad para empacar el
lecho. EI lecho se empacd con particulas con
tamafio promedio de 2.18 mm. Las propiedades
fisicas se estimaron con las

expresiones C, =29 +0.0022 - (7 — 273) [J/gmol-

KI; AH =-8900656.17 +10.52- (T —273)
—-0.019- (T —273)* -1.72-10° - (T — 273)°

[J/gmol],

1 =1.54263-10"° +2.67606-10™" - T [kPa:s];

y para las condiciones de flujo Re = 1.35.

Nauman [10] presenta una curva que
relaciona Re y Pe, de la cual se determina que
para corrientes gaseosas

Pemw:(Us-%j =40, el cual puede

corregirse para la relacion dd~= 2.38/38.1=
0.625, segun:

-1
Us-d Us-d d Y
S P i ) I ERT-W et B
Der Der © dt
obteniéndose Pe,, =3.76 y D, = 1.5875 cm?/s.

La conductividad térmica efectiva, A, €S
compleja de estimar y aunque existe gran
cantidad de trabajos no se ha logrado que alguno
gane aceptacion general acerca de sus resultados
[10, 11, 12, 13]. Froment [14] hace una
comparacion de los diferentes trabajos
previamente reportados para la determinacion de
la conductividad térmica efectiva, A, y a partir
de dichas curvas se realizd una regresion lineal
en funcion del nimero de Reynolds de particula
y se obtiene
A, =(0.0021- Re+0.3021)-0.041887. Asi A,

=0.0182 J/ cm-s-K.

Una vez estimados los parametros efectivos de
transporte se requirid la ecuacion cinética para la
combustion de metano sobre MgO. Berg y Jaras
[6] reportaron una expresion de velocidad
basado en el mecanismo de Langmuir-
Hinshelwood para la reaccion global de
oxidacion del metano segln:

CHyg) + 2:05g) = COgq) +2:H0)  (4)

con una expresion general
P P
L. 0, =k,-— 2, con
1+ kFey, 2 1+ kF,

k = 66.23-exp~130000, . ), =0.920

y k,=0.706, T en Ky P; en kPa [6]. Tales

expresiones pueden convertirse en términos de
las fracciones molares de entrada de oxigeno y
metano y la conversion de metano asi:

eCH4 k!

POZZ(YOZ,E_Z'XM'YCH4,E) y
PCH4 :YCH4,E '(1_XM)'P'

La expresion global de velocidad para la
combustion del metano es entonces:
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(5)

2.2 Solucién numérica

Dada la alta no linealidad de (1), (2) y (3) al
introducir la expresion de velocidad (5), se hizo
necesaria la utilizacion de un método numérico
como diferencias finitas para resolver de manera
simultanea el sistema de ecuaciones; en este se
aseguro la estabilidad de la solucion tomando
incrementos  pequefios.  Las  ecuaciones
algebraicas resultantes se resolvieron con la
ayuda de una rutina en Matlab™ y las soluciones
se reportaron de manera grafica como perfiles
axiales de temperatura, conversién y presion y
perfiles radiales de conversion y temperatura.

La Figura 1 muestra la solucién para una
temperatura de entrada al lecho de 475°C (748K)
y una presion de 90 kPa. La imagen superior
muestra los perfiles de conversién a lo largo del
reactor; de manera similar se muestran los
perfiles para temperatura y presion en las
imagenes del centro e inferior de la figura 1.
Puede verse como la conversion total se alcanza
con 17 cm de lecho, la temperatura no supera los
1400°C y la caida de presion es solo de 0.001
kPa.

Los perfiles radiales resultaron ser planos a lo
largo de todo el reactor tanto para la conversion
de metano como para la temperatura. En el caso
de una temperatura de entrada de 600°C (873K)
el modelo muestra que se requiere una longitud
de lecho de 2.0 cm para alcanzar la conversion
completa, los perfiles radiales siguen siendo
planos y la caida de presién poco significativa,
menor de 0.1% de la presion de suministro.
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Figura 1. Perfiles axiales de conversion, temperatura
y presion en el reactor catalitico.

Figure 1. Axial conversion, temperatura and pressure
profiles in the catalytic reactor

3. CONSTRUCCION DE REACTORES

El reactor de acero al carbon se construyé con
tubos sin costura calibre 80, diametro nominal
1%” con bridas soldadas de 150 psi (1.0 MPa)
con la configuracién mostrada en figura 2; en el
tubo de 30 cm de longitud se ubicaron siete
termopares tipo R y 4 tomas de muestra. Se
equipo con una seccion de calentamiento externa
por resistencia eléctrica en espiral de 2 kW de 50
cm de largo. Se acoplé un controlador de
temperatura PID Autonics con un termopar tipo
K ubicado justo a la entrada del lecho. Para
mantener el flujo y la concentracion de los gases
alimentados al lecho se incorpor6 un controlador
méasico (RFM) con electronica local marca
Omega. El sistema se aisl6 con una manta
ceramica de 5.0 cm de espesor y se monté en un
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piso de ladrillo refractario de 10 cm de espesor.
Para la medicion de la concentracion de los
gases alimentados y productos de la reaccion, se
instal6 una unidad de acondicionamiento de
gases (UAG) en serie con un analizador de gases

tipo Infrarrojo No Dispersivo (NDIR) marca
Maihak, el cual muestra directamente el
porcentaje en volumen de oxigeno, metano,
mondxido y didxido de carbono.
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Figura 2. Esquema de la configuracién del reactor construido en acero al carbon.
Figure 2. Scheme of the constructed carbon steel reactor configuration
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Figura 3. Esquema de la configuracion del reactor construido en material ceramico.
Figure 3. Scheme of the constructed ceramic reactor configuration

El reactor ceramico se construyd a partir de un
tubo silico-aluminoso de 22 cm de longitud y 1.5
cm de didmetro interno con cinco sensores de
temperatura tipo R a lo largo del reactor y con un
sistema de calentamiento de resistencia eléctrica
sobre el lecho empacado, como se muestra en el
esquema de la Figura 3. El lecho se dot6 con el
mismo sistema de control de flujo y medicion
descrito para el reactor metalico. El reactor
cerdmico se cubrié con ladrillos refractarios
maquinados para tener la forma geométrica
precisa del reactor y posteriormente se aislé con
2.5 cm de manta cerdmica.

El material de empaque para el lecho catalitico
se prepar6 formando una suspension de 500
gramos de MgO comercial en 2.0 litros de agua
con agitacion durante 1.5 horas, se separ6 el
sedimento después de 12 horas y se secO en
estufa a 125°C por 36 horas. El solido seco se
compactdé en una matriz de acero, se trituré y
tamizo para conformar particulas de 2.00 a 2.36
mm que se calcinaron a 1200°C durante cuatro
horas.

4. PRUEBAS DE COMBUSTION

El flujo de mezcla reactiva aire-gas natural de la
Guajira (98% CHy, 1.4% N,, 0.24% CO,, 0.25%
C,Hg, balance C; - Cg) se varid entre 1.0 y 5.0
SLPM vy su concentracion entre 1.5 y 4.5% de
CH,; las relaciones molares O,/CH, variaron
entre 4.0 y 12.0. Se estudio el efecto de la
temperatura de precalentamiento de la mezcla de
alimentacion entre 450°C y 800°C sobre la
conversion de metano, la formacion de
monoxido de carbono y la emision de
hidrocarburos sin  quemar. Inicialmente se
empacaron los reactores con carburo de silicio
(SiC) como material inerte para determinar el
efecto de los materiales de construccion del
equipo sobre la reaccién. El reactor de acero al
carbén mostr6é actividad como promotor de la
combustién a temperaturas superiores a 780°C,
para tales condiciones en el lecho se alcanzd
conversiébn  completa. Sin  embargo se
presentaron dificultades para separar el efecto
catalitico atribuible a los 6xidos de hierro de la
pared del tubo y al MgO.
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En el reactor ceramico de 1.5 cm de didmetro
interno empacado con SiC se calenté una mezcla
de 4.5 SLPM conteniendo 2.54% de metano
desde 450°C hasta 850°C en intervalos de 25°C
y no se detectd actividad alguna del lecho de SiC
ni del material de construccién del reactor
ceramico. Se encontr6 ademéas que para las
condiciones manejadas la temperatura predicha
para iniciar la combustién con Ilama es alrededor
de 780°C [2] pero experimentalmente no se
observo combustion de metano.

Para las pruebas de actividad, la parte inicial del
reactor cerdmico se empacd con carburo de
silicio (135 mm), posteriormente se empacaron
40 mm del reactor con 6.11 g de MgO vy la parte
final del reactor (30 mm) con mas carburo de
silicio. La capacidad del reactor para promover

la reaccion se report6 como conversion de
metano alcanzada en el lecho para diferentes
flujos y concentraciones de mezcla en funcion de
la temperatura.

La figura 4 muestra la conversion de metano
alcanzada a diferentes condiciones de operacion
en funcibn de la  temperatura de
precalentamiento de la mezcla reactiva. Las
pruebas de actividad se realizaron después de
someter el catalizador a la mezcla reaccionante
por cerca de 6h a 800°C. EIl sistema se enfrio a
400°C y se midié la concentracion de los
productos de reaccion a la salida del lecho
después de alcanzar una conversion constante
con incrementos de temperatura de 50, 25 o
12.5°C segln su variacion.

100
® g0l | ——WIF =24: WFCH4 = 90
% 80 | | —— W/F =1.3: WIFCH4 = 90
8 70
(0] — . —
2 o || —o—WF=13wFcH4=50
S 50 {| —A—W/F=13 WFCH4=30
:5 40
® 30
g
> 20 -
3 10
0 &H———&
400 450 500 550 600 650 700 750 800 850

Temperatura, °C

Figura 4. Actividad catalitica del MgO para combustion de gas natural con oxigeno en exceso para diferentes
relaciones W/F.
Figure 4. MgO catalytic activity in the lean natural gas combustion with different W/F relations.

Puede observarse que para relaciones peso de
lecho flujo gaseoso WIF = 2.4 y W/Fchs = 90
(flujo total y concentracion de metano de 2570
mL/min y 2.65% v/v; O,/CH, = 7.0) el MgO
comienza a promover la reaccion de combustion
del gas natural a 500°C y se alcanza conversion
total de CH, a 650°C. Es importante resaltar que
la combustion fue completa dado que no se
detecto la presencia de CO.

Para probar la capacidad del catalizador se
aumenté el flujo global de gas de alimentacion
en un 80% para ver el efecto de la disminucion
del tiempo de contacto de los gases con el

catalizador a W/F = 1.3 y W/Fchs = 90 (flujo
total y concentracion de metano de 4570 mL/min
y 150% vlv; O,/CH, = 12.6). Bajo estas
condiciones se inicia la reaccion a 550°C, 50°C
mas que en el caso de W/IF = 2.4y W/Fcps = 90,
y la conversion completa de metano se alcanza
cuando la temperatura de entrada al reactor es de
800°C, es decir, al aumentar el flujo y disminuir
la concentracion de metano se aumenta el punto
de ignicion de la mezcla; en este caso también la
combustién mostré ser limpia sin la formacion
de monoxido de carbono.
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El efecto de la concentracion de gas natural en la
alimentacion se estudié a un flujo total constante
de 4570 mL/min, correspondiente a W/F = 1.3.
Las concentraciones de metano usadas fueron las
correspondientes a W/Fcps = 50 (flujo total 4570
mL/min y concentracién de metano de 2.65%
viv; O,/CH, = 7.0) y W/Fcps = 30 (flujo total y
concentracion de metano de 4570 mL/min y
4.50% v/v; O,/CH,; = 4.0). Se observo que a
medida que aumentd la concentracion de gas
natural en la alimentacion, la temperatura de
entrada necesaria para lograr una conversion
completa de CH, disminuy6 desde 800°C hasta
675°C al cambiar la relacion W/Fcn4 de 90 a 30,
siendo de 700°C para un W/Fcys de 50. Esta
disminucién de la temperatura podria estar
relacionada con la menor relacion entre la
cantidad de calor desprendido por la reaccion y
calor perdido hacia el ambiente a medida que se
aumenta la cantidad de gas natural quemado en
el lecho, pues la reaccion de combustion no se da
completamente  sobre la  superficie del
catalizador sino que el catalizador hace las veces
de iniciador o generador de radicales libres que
continian reaccionando en la fase gaseosa hasta
alcanzar una conversion completa, es decir que
se tiene una combustion homogénea soportada
cataliticamente; ésto se evidencid con el hecho
de que la temperatura de salida del lecho
catalitico (T4) fue superior a la de entrada (T3)
pero inferior a la temperatura de los gases a la
salida del reactor (T5). Adicionalmente, dado
que la zona final empacada con carburo de
silicio es corta (25 mm) y la cantidad de calor
liberado en ésta es grande, se puede asegurar que
las velocidades de reaccion son altas,
caracteristicas de reacciones en fase homogénea
entre radicales libres y se esperaria que fuesen
mayores que en el caso de la combustién con
llama y por lo tanto més estable (Seo et. al.,
2000). En ninguno de los casos estudiados se
detectd la presencia de CO como producto de la
combustion.

La estabilidad térmica del catalizador se
evidencio a partir de los andlisis de area
superficial BET y Difraccion de Rayos X
(DRX), mediante los cuales se observo que no
existieron  variaciones  significativas  en
cristalinidad ni &rea superficial. La composicion
superficial mostré un contenido importante de

hierro y calcio segregados, los cuales podrian
actuar como promotores importantes de la
actividad del 6xido de magnesio. La actividad
predicha por el modelo a partir de la ecuacion
cinética de Berg y Jaras (1994), en términos de
la longitud de lecho necesaria para alcanzar la
conversion total a unas condiciones dadas, es
menor que la encontrada experimentalmente lo
que puede atribuirse a la contribucién de factores
como la presencia de hierro y calcio, asi mismo
la incertidumbre inherente en la estimacion de
los parametros efectivos de transporte y la
presencia de reacciones rapidas en fase
homogénea no tenidas en cuenta en el modelo.

5. CONCLUSIONES

La solucion al modelo matematico mediante el
método numérico y con la ayuda de Matlab™
permiti6 realizar analisis de sensibilidad respecto
al  flujo, composicion, temperatura vy
caracteristicas geométricas del sistema sobre el
desempefio de catalizador y seleccionar las
condiciones Optimas de disefio y operacién del
sistema. Con base en los resultados obtenidos en
las pruebas de actividad del MgO para las
condiciones bajo las cuales se trabajé, el material
muestra un excelente comportamiento para
promover la combustién completa de gas natural
soportada cataliticamente de manera limpia sin
produccién de monoxido de carbono y a
temperaturas inferiores a 1400°C, valor a partir
del cual la velocidad de formacion de NOx se
hace importante. El catalizador preparado a
partir de materias primas comerciales y baratas
mostro alta estabilidad térmica puesto que el area
superficial y cristalinidad de la muestra se
conservaron después de la reaccién. Los sistemas
disefiados constituyen una herramienta valiosa
para la determinacion de propiedades de
transporte y la ensefianza de los cursos de
Ingenieria de las Reacciones dada la facilidad de
realizar mediciones en lechos empacados
reaccionantes y no reaccionantes con fases
fluidas. Por la facilidad de montaje, economia y
buen desempefio, el sistema desarrollado para la
combustién de gas natural, se considera
promisorio para su escalamiento a nivel de
aplicaciones comerciales después de la
realizacion de estudios cinéticos y de transporte
mas profundos.
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NOMENCLATURA:

ry Z. direcciones radial y axial en el reactor, m.
D,,: difusividad masica efectiva en direccién
radial, m?/s

Us, Ug: velocidad superficial del gas en
cualquier punto y en la entrada del reactor, m/s
Ry Velocidad neta de desaparicién de metano,
kmol/kgq S

Cwm, Cwme: Concentracion de metano en cualquier
punto y en la entrada del reactor, kmol/m?

X Conversiéon molar de metano, fraccion
porcentual

pp. densidad global del lecho, Kgea/m®

Ao difusividad térmica efectiva en direccion
radial, kd/m-s-K

C,: capacidad calorifica de la mezcla, kJ/kmol-K
T: Temperatura, K

(-4H,;): Calor de combustion del metano,
kJ/kmol

pq- densidad del gas, kg/m3;f: factor de friccion
dp.: diametro equivalente de la particula, m

& Porosidad o fraccion de vacio del lecho

Re: numero de Reynolds, Re = d,G/u =
dy-pg-Us/1t

Pe: nimero de Peclet, Pe = Us-d,/D,,
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