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Resumen

En el marco del proyecyo FONDECYT Nº 1190654 denominado ”Hydrogen production from chilean car-

bonaceous feedstock using a novel reverse flow porous media reactor”, se desarrolla el presente trabajo de

titulación, cuyo objetivo fue investigar sobre la producción de hidrógeno y gas de sı́ntesis mediante la refor-

ma simultanea de combustibles sólidos y gaseosos en un reactor de medio poroso con flujo recı́proco.

Se opera un primer reactor con medio poroso completamente inerte y luego, se realiza la instalación, puesta

en marcha y operación de un segundo reactor hı́brido con alimentación central de carbón como combustible

sólido. Ambos reactores se operaron con la modalidad de flujo recı́proco y con premezclas metano-aire va-

riando la relación de equivalencia y la velocidad de filtración entre los diferentes ensayos.

En el reactor de medio poroso completamente inerte se estudiaron los perfiles térmicos, velocidades del

frente de combustión y concentraciones de hidrógeno en los gases producto para las relaciones de equiva-

lencia φ = 0,2, φ = 2, φ = 2,5 y φ = 3, cada una en tres velocidades de filtración diferentes (u = 0,2[m/s],

u = 0,26[m/s] y u = 0,32[m/s]). Se logró la operación de manera recı́proca en todos los ensayos, los resul-

tados más óptimos para esta lı́nea base fueron una temperatura promedio máxima de Tprom = 1291[◦C] en

las condiciones operacionales con φ = 2 y u = 0,32[m/s], la mayor velocidad del frente de combustión de

u f c = 0,000396[m/s] para las condiciones operacionales con φ = 3 y u = 0,32[m/s] y la máxima concentra-

ción de hidrógeno de un 6,59% v/v para las condiciones de operación con φ = 3 y u = 0,26[m/s].

Por otro lado, en el reactor de medio poroso hı́brido con alimentación semi-continua de carbón no se

logró operar de manera reciproca ni con mezclas ricas en combustible, principalmente debido a problemas

de encendido del reactor. Se estudiaron los perfiles térmicos, velocidades del frente de combustión y con-

centraciones de gas de sı́ntesis (H2 y CO) para una relación de equivalencia φ = 0,2. Las concentraciones

de gas de sı́ntesis se maximizaron en la operación con una velocidad de filtración de u =,2[m/s], alcanzando

valores de un 0,77% v/v de H2 y 0,99% v/v de CO con una temperatura máxima de T = 1004[◦C]. Esto al

tiempo de ensayo t = 682[s], momento en el que el frente de combustión se encuentra en la zona del carbón.

De todas formas, al comparar las diferentes muestras de gases obtenidas fue posible deducir que las con-

diciones operacionales y térmicas de este reactor no fueron suficientes para lograr una óptima gasificación

del combustible sólido, haciendo que la generación de gas de sı́ntesis de deba principalmente al proceso de

pirólisis del carbón.

Palabras claves: Medio poroso inerte, medio poroso hı́brido, reactor de flujo recı́proco, gas de sı́ntesis.
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Abstract

This degree work is developed within the framework of the FONDECYT project Nº1190654 entitled ”Hy-

drogen production from Chilean carbonaceous feedstock using a novel reverse flow porous media reactor”,

aiming to investigate the production of hydrogen and synthesis gas through the simultaneous reforming of

solid and gaseous fuels using a reciprocal flow porous media reactor.

A first reactor with completely inert porous media was operated and then, a second hybrid reactor with

central and semi-continuous feeding of coal as solid fuel was installed, started up and operated. Both reac-

tors were operated in reciprocal flow mode with methane-air premixes, varying the equivalence ratio and the

filtration rate as operational parameters.

In first instance, thermal profiles, combustion front velocities and hydrogen concentrations in the product

gases were obteined by operating the fully inert porous media reactor with equivalence ratios of φ = 0,2,

φ = 2, φ = 2,5, and φ = 3, each at three different filtration velocities (u = 0,2[m/s], u = 0,26[m/s] and

u = 0,32[m/s]). Stable operation was achieved in a reciprocal mode in all tests and the optimal results achie-

ved for this baseline were a maximum average temperature of Tprom = 1291[circC] when operating with φ = 2

and u = 0,32[m/s], the highest combustion front velocity of u f c = 0,000396[m/s] for the operating condi-

tions of φ = 3 and u = 0,32[m/s] and the maximum hydrogen concentration of a 6,59% v/v for the operating

conditions of φ = 3 and u = 0,26[m/s].

On the other hand, when the hybrid porous media reactor was employed with a semi-continuous feed of

coal, reciprocal flow operation was not achieved, which led to an unidirectional operation in this case. Ther-

mal profiles, combustion front velocities and synthesis gas concentrations (H2 and CO) were studied for the

equivalence ratios of φ = 2 and φ = 0,2, nevertheless, only while using a lean-mix of gaseous fuel were

conclusive results obtained for the research, this due to the reactor operation problems. The syngas con-

centrations were maximized in the operation with φ = 0,2 and a filtration velocity of u =,2[m/s] reaching

values of a 0,77% v/v of H2 and 0,99% v/v of CO with a maximum temperature of T = 1004[◦C] at the test

time of t = 682[s], moment in which the combustion front is in the coal zone. In any case, by comparing the

results it was possible to deduce that the operational and thermal conditions of this reactor were not enough

to achieve an optimal gasification of the solid fuel, making the syngas generation to be mainly due to the

coal pyrolysis process taking place.

Keywords: Inert porous media, reciprol flow reactor, hydrid combustion, gasification, synthesis gas.
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Glosario de términos

Abreviaturas

MPI Medio poroso inerte
ZTA Alumina estabilizada de zirconio
PM Material particulado

Fórmulas quı́micas

CO Monóxido de carbono
CO2 Dióxido de carbono
H2 Hidrógeno
CH4 Metano
N2 Nitrógeno
O2 Oxı́geno
H2O Agua
Al2O3 Cerámica de alúmina

Letras griegas

φ Relacion de equivalencia [-]
λ Exceso de aire [-]
ε Porosidad del material [-]
φi Diámetro interior [mm]
φe Diámetro exterior [mm]
ρ Densidad [kg/m3]
λe f Conductividad térmica efectiva del medio poroso [W/m ·K]
βv Intercambio de calor con los alrededores [W/m3 ·K]
µg Viscosidad del gas [kg/m · s]
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Lista de sı́mbolos

Hi Entalpı́a molar en el i-ésimo componente [k j/kg]
Q Caudal [l/min]
V ◦a,e Volumen de aire estequiométrico normalizado [m3

N ]

u Velocidad de filtración [m/s]
v Velocidad de la mezcla [m/s]
A Área [m2]
mi Masa del material i [kg]
Xi Fracción másica del material i [−]
V̇total Flujo del componente i [l/min]
Cp Calor especı́fico [J/kg ·K]
Ti Temeratura del componente i [K]
w̄ Fracción en masa de combustible normalizada [−]
Pr Número de Prandtl [−]
Re Número de Reynolds [−]
h Tranmisividad [W/m2 ·K]
dp Tamaño de poro [mm]
tc Tiempo de ciclo [s]
tsc Tiempo de semi ciclo [min]
por Porosidad [−]

En este informe se emplea la çomaçomo separador decimal y el ”puntoçomo separador de miles.
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1.7.3. Parámetros . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 19

1.7.4. Regı́menes de operación . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 19

1.8. Reactor de medio poroso con flujo recı́proco . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 22
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2.13. Caracterı́sticas de operación de controladores de flujo. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 42

2.14. Listado de válvulas de la instalación . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 45

3.1. Resultados de temperatura y velocidad del frente de combustión MPI en mezclas ricas. . . . 52

3.2. Resultados de temperatura y velocidad del frente de combustión MPI en mezclas pobres . . 58
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Capı́tulo 1

Introducción y antecedentes de la
investigación

1.1. Introducción

Desde los albores de la revolución industrial, los combustibles fósiles han sido el principal motor tras el

mundo industrializado y su crecimiento económico. Actualmente, más del 80% de toda la energı́a primaria

en el mundo se deriva de combustibles fósiles, siendo el petroleo un 30,84%, seguido del carbón con 27,14%

y finalmente, el gas natural con 23,27% [29]. Además, la dependencia global de energı́a fósil trae consigo

un problema, a saber, las emisiones asociadas. De hecho, la producción de energı́a es la fuente dominante

de CO2 y otros gases de efecto invernadero (GEI) como el metano, los óxidos de nitrógeno y los gases

fluorados. En cuanto a ello, van Vuuren y O’Neill [62] mostraron que los registros sobre la emisión de CO2

en el mundo pueden diferir en más de un 15% dependiendo de la fuente y metodologı́a. Sin embargo, todos

los estudios coinciden que el uso de combustibles fósiles es la fuente emisora más importante, es más, sólo

el 2018, se emitieron alrededor de 33.500 toneladas métricas de CO2 a partir de la quema de combustibles

fósiles, esto es más del doble que en 1971 [1]. Esto, sumado a la inminente escasez de petroleo, gas y carbón

–dada su condición de recursos finitos y sus bajos ratios de reserva/producción [4]– continúan acrecentando

la evidencia sobre los futuros desafı́os de suplir la energı́a suficiente para sustentar el constante crecimiento

económico.
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Es, entonces, coincidente la preocupación y necesidad por desarrollar e implementar nuevas tecnologı́as

como alternativa hacı́a un mundo sustentable, que utilice energı́as limpias, más eficientes y amigables con

el medio ambiente. A nivel global, las planificaciones para el futuro del sector energético dan cuenta de

estas necesidades, materializando soluciones en tres diferentes tendencias claves: la descarbonización, digi-

talización y energı́a distribuida (descentralización) [17]. Para impulsar cada una de ellas, diferentes actores

públicos y privados, con la capacidad de transformar el sector energético, deben centrarse en el desarrollo de

polı́ticas, regulaciones, estrategias y planes al corto, mediano y largo plazo.

De forma particular, en Chile se ha implementado una Polı́tica Energética que incluye lineamientos y

metas al largo plazo, con horizontes al 2035 y 2050, como también metas intermedias y planes de acción

que contribuyen a la consecución de los objetivos principales. Una extracción de dichas metas se muestra a

continuación:

Figura 1.1: Extracción de las metas planteadas en la Polı́tica Energética 2050 de Chile [39].

Se limita a convocar las anteriores metas, dado que se relacionan entre ellas y con esta investigación

por el papel que toma el hidrógeno en su desarrollo y finalización. El hidrógeno aparece como un pilar

fundamental para lograr la transformación energética (y ası́ frenar el calentamiento global), ası́ lo plantea el

Hydrogen Council. Esta organización internacional asevera que coordinando esfuerzos entre las industrias,

inversionistas y los diferentes agentes gubernamentales se lograrı́a, a largo plazo, potenciar los diferentes

roles que presenta el hidrógeno en dicha transformación [28]:

Permite la integración de energı́as renovables y generación energética a gran escala.

Distribución de energı́a entre sectores y regiones.

Actuar como amortiguador para aumentar la resiliencia del sistema energético.

Descarbonización del transporte.

Descarbonización del uso industrial de energı́a.

Ayudar a descarbonizar sistemas de calor y energı́a de edificios.

Proporcionar materia prima limpia para la industria.

Sumando el aporte por cada uno de dichos roles, se estima que el hidrógeno podrı́a representas casi un

20% de la energı́a total consumida al 2050.
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1.2. Motivación de la propuesta

Dado lo presentado anteriormente, en términos cortoplacistas y dentro de los alcances de esta investiga-

ción, la motivación principal es qué se requiere innovación para alcanzar procesos más simples y eficientes

para la producción de hidrógeno. Esto, inherentemente, lleva consigo la quema de combustibles fósiles, pues

estos siguen siendo el principal motor del sector energético y se consideran parte de la transición hacia su

transformación, es más, se prevé que para el 2030, estos seguirán contribuyendo más del 80% al suministro

energético[53]. Una vez planteados los objetivos (1.3), en la sección siguiente (1.4) se entrega mayor detalle

respecto a la propiedades del hidrógeno, el por qué se considera el combustible del futuro y sus ı́ndices de

producción actuales. Luego, se introduce el carbón como combustible fósil utilizado en la investigación y

sus caracterı́sticas principales, además, de manera breve se introducirá la teorı́a relevante sobre los procesos

termoquı́micos de combustión, pirólisis y gasificación, siendo los tres relevantes para la aplicación de las

pruebas experimentales del documento. Finalmente, las demás secciones detallaran el estado del arte de las

tecnologı́as de combustión en medios porosos inertes (MPI) con reactores de flujo recı́proco (RF) y de la

gasificación combustibles sólidos, con el fin transparentar las cualidades que los posicionan como procesos

óptimos en su aplicación para la producción de hidrógeno utilizando carbón.

1.3. Objetivo general y especı́ficos

En el marco del proyecto FONDECYT N°1190654 denominado “Hydrogen production from chilean
carbonaceous feedstock using a novel reverse flow porous media reactor”, se encuentra en desarrollo la

investigación sobre la producción de hidrógeno y gas de sı́ntesis mediante la reforma simultánea de com-

bustibles sólidos y gaseosos en un reactor de medio poroso con flujo recı́proco. En este contexto, el objetivo

general de este trabajo es evaluar el comportamiento del reactor bajo diferentes condiciones de operación,

mediante la medición y control de temperaturas, flujos y emisiones gaseosas. Los objetivos especı́ficos son:

1. Desarrollar pruebas experimentales de un reactor de flujo recı́proco con medio poroso inerte, variando

los parámetros de relación de equivalencia, la velocidad de filtración y la duración del ciclo.

2. Determinar las condiciones operacionales óptimas para experimentos con combustible sólido.

3. Rediseñar, implementar y llevar a cabo pruebas en el reactor de flujo recı́proco con medio poroso

hı́brido usando mezclas de metano/aire, operando con carbón.

4. Analizar y comparar los resultados obtenidos en cuanto a composición del gas de sı́ntesis producido,

velocidades de frente de combustión y temperaturas de operación del reactor.

5. Definir los puntos de operación óptimos y condiciones necesarias para la máxima producción de

hidrógeno.
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1.4. Hidrógeno

1.4.1. Propiedades

El Hidrógeno es un elemento diatómico que se encuentra presente en la tierra principalmente en el agua

y en compuestos orgánicos, conformado por un protón y un electrón, este elemento se registra como el más

liviano y simple, incoloro, inholoro e inflamable. Tiene un peso molecular de 1,00794, redondeado a 1,008

unidades de masa atómica, un poder calorı́fico superior de 141,8 [MJkg−1] y un poder calorı́fico inferior de

120 [MJkg−1] –ambos a 298 [K]–, valores notablemente más altos que todos los demás combustibles[10].

A pesar de lo anterior, su densidad energética por volumen (8[MJl−1]) resulta ser baja en comparación a

otros hidrocarburos combustibles –p. ej. la gasolina tiene una densidad de 32[MJl−1]–, esto conlleva a que el

desarrollo tecnológico orientado a métodos de almacenamiento de hidrógeno con mayor potencial en cuanto

a densidad energética, sea clave en lograr la inserción del hidrógeno y sus aplicaciones en el sistema enérge-

tico [63].

Por otro lado, al ser un gas inflamable y con además, relativamente baja temperatura de ignición, una gran

parte del riesgo asociado a usar este gas viene dado por este hecho [49]. Tiene también, un alta capacidad

destructiva [43] y un tamaño de molécula pequeño, lo que le entrega la habilidad de escapar a través de los

materiales, potenciando el peligro de degradación mecánica y falla al punto de filtración en ciertos materiales.

1.4.2. El combustible del futuro

El hidrógeno se presenta como una alternativa de combustible bastante llamativa, aunque, a diferencia

del carbón, gas natural o petróleos, no es un recurso energético primario. Más bien, cumple un rol similar

al de la electricidad, como un portador energético secundario, el cual en primer lugar, debe ser producido

usando energı́a de otra fuente para luego, ser transportado para un uso futuro, en el cual finalmente se gasta

su energı́a quı́mica latente [16].

Este elemento puede ser almacenado como combustible para utilizarlo en trasporte y/o plantas de gene-

ración energética y distribución de calor, que mediante la aplicación de celdas de combustible, motores de

combustión interna o turbinas, sólo genera agua como subproducto. De esta forma, su potencialidad para

reemplazar los combustibles fósiles en el sector de transporte podrı́a abordar uno de los principales proble-

mas de contaminación del mundo [31]. Actualmente, los gases de escape que generan todos los tipos de

automóviles se encuentran liderando la lista de fuentes individuales de contaminación del aire, en el mundo,

especialmente en las áreas urbanas, contribuyendo significativamente a las emisiones de CO2.

Otra de sus aplicaciones es como medio de almacenamiento de electricidad generada a partir de recursos

renovables (energı́a solar, eólica, mareomotriz u undimotriz), proporcionando la solución a uno de los ma-

yores problemas en cuanto a energı́a sustentable, a saber, la intermitencia del suministro. Siempre y cuando

el hidrógeno no sea producido a partir de combustibles fósiles, se denomina genuinamente un combustible

“verde”. Es más, su producción de manera local permitirı́a la inserción de los recursos renovables al sector de
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transporte, proporcionarı́a una seguridad económica y energética potencialmente alta y todos los beneficios

que tendrı́a una infraestructura basada en la generación des-centralizada. Siendo la capacidad de almacenaje

energético del hidrógeno, como se mencionó anteriormente, el elemento clave en vincular las tecnologı́as

energéticas sustentables y una economı́a energética sostenible [42].

1.4.3. Producción de Hidrógeno

Índices nacionales e internacionales

Globalmente, la producción de hidrógeno alcanza las 75 millones de toneladas del elemento puro (en

términos energéticos: 9[EJyr−1]), más otras 45[Mt] mezcladas con otros gases [66]. Alrededor del 48% de

este total se produce a partir del gas natural, principalmente mediante reformado a vapor de metano. Otro

30% es producido desde el petroleo y se utiliza mayormente en aplicaciones de hidro-procesamiento en

refinerı́as de petroleo, y un 18% que se produce con carbón principalmente utilizado en la producción de

amoniaco. Estos porcentajes representan el 96% de la producción de hidrógeno en base a combustibles fósi-

les, el restante 4% se produce a partir de la electrólisis del agua [33].

En Chile, las empresas que se dedican a la producción y venta de gases industriales, especı́ficamente

el hidrógeno, son solo dos, ambas basadas en la tecnologı́a principal antes mencionada, el reformado de

gas metano con vapor [63]. La producción y distribución nacional del hidrógeno es dirigida sobre todo a

procesos de refinerı́as, y en menor medida a aplicaciones de la industria alimenticia o procesos especiales de

tratamiento térmico, sistemas de generación de energı́a o de la industria del vidrio.

Procesos para su producción

Existe una amplia variedad de tecnologı́as y procesos aplicables en la producción de hidrógeno, algunas

muy antiguas que aún son utilizadas a gran escala y otras investigaciones más recientes, pero con gran po-

tencial de desarrollo en la proyección de un futuro verde. A continuación se muestran los diferentes procesos

clasificados en función de su naturaleza:

Termoquı́micos: usan calor y reacciones quı́micas para obtener hidrógeno de combustibles conven-

cionales o biomasa. Estos son: reformación de gas metano con vapor (SMR), oxidación parcial (POX),

reformado auto-térmico, gasificación de carbón o biomasa, descomposición térmica del agua.

Electrolı́ticos: el agua se disocia en hidrógeno y oxı́geno usando una corriente continua.

Biológicos: microorganismos tales como bacterias y algas pueden generar hidrógeno por medio de

procesos biológicos propios (fermentación).

Otros procesos: cómo la descomposición foto-catalı́tica y biológica del agua.
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1.5. Carbón cómo materia prima

El carbón es un roca sedimentaria, fı́sica y quı́micamente heterogénea, de color negro o café oscuro. Al

contrario que la mayorı́a de las rocas, la composición del carbón es predominantemente orgánica: contiene

grandes cantidades de carbono, hidrógeno e oxı́geno y en menor proporción nitrógeno y azufre [38], en gran

parte provenientes de una variedad de residuos vegetales (plantas sin flor, helechos, hongos y algas) y dife-

rentes tejidos (hojas, tallos, troncos leñosos, cortezas, polen, esporas, resinas, etc.) [52]. También se le asocia

un contenido de materia mineral, variable en concentración, que constituye la parte inorgánica del carbón y

responsable de la formación de cenizas, de a lo más un 50% en base seca [30], cuando el carbón es utilizado

en algún proceso termoquı́mico.

Al igual que el gas natural y petroleo, el carbón pertenece a la categorı́a de combustible fósil, recurso

natural no renovable, dado qué para su formación requiere de millones de años y no puede reponerse dentro

de un marco temporal humano. Sus primeros usos cómo combustible remontan a China en los años 1000 a.

C. [52] y ya para el segundo y tercer siglo d. C. era utilizado cómo fuente de energı́a (calefacción) en Roma.

De esta forma, para el siglo dieciocho el carbón habrı́a ya reemplazado completamente el carbón de leña por

quemarse de manera más limpia y con mayor emisión de calor, ası́ cómo también era el combustible fósil

con mayor contribución a la revolución industrial. Recientemente y sobre todo en los paı́ses industrializados,

el carbón sigue siendo una fuente clave de energı́a y base para el crecimiento económico.

1.5.1. Utilización del Carbón

El carbón es el combustible fósil más abundante, barato y ampliamente distribuido en el mundo, las re-

servas a lo largo y ancho de todo el mundo son significativas y varı́an de un paı́s a otro. Estas reservas se

cuantifican en términos de toneladas métricas y se dividen en tres categorı́as principales: reservas probadas,

reservas probables y reservas posibles. Las proporciones exactas de estas reservas varı́an según la región y

las estimaciones especı́ficas, pero en términos generales, las reservas probadas suelen ser las más confiables

y cuantiosas [44].

Aunque la tendencia global es reducir la dependencia del carbón debido a preocupaciones ambientales,

todavı́a se utiliza en ciertos sectores y regiones por diversas razones [52]:

Generación de energı́a: El carbón todavı́a se utiliza en muchas partes del mundo para la genera-

ción de energı́a eléctrica, especialmente en paı́ses donde las reservas de carbón son abundantes y la

infraestructura ya existe.

Industria del acero: En la producción de acero, el carbón metalúrgico (coque) es esencial como fuente

de carbono y agente reductor en el proceso de fabricación del acero.

Procesamiento quı́mico: Algunos procesos quı́micos e industriales, como la fabricación de productos

quı́micos y la producción de materiales a base de carbono, aún dependen del carbón como materia

prima.
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Calefacción residencial e industrial: En algunas áreas, el carbón se utiliza para la calefacción en

hogares y en la industria, aunque esta práctica está en declive debido a la sustitución por fuentes de

energı́a más limpias.

Índices nacionales

Según la información transparentada por el Ministerio de Energı́a de Chile (Energı́a Abierta 2020), la

matriz energética primaria ascendió a 345,647[T cal] (figura 1.2). Esto es, la energı́a capturada (acorde a la

demanda en ese instante) directamente de su fuente natural ya sea directamente (energı́a hidráulica, solar,

leña y otros combustibles naturales) o después de un proceso de extracción (petróleo, carbón mineral y

geo-energı́a).

Figura 1.2: Matriz energética primaria en Chile al año 2019, adaptado de [20].

Cómo se visualiza en el gráfico, al año 2019, los combustibles fósiles predominan en la matriz energética,

sumando un 68% entre petróleo crudo (30%), carbón mineral (22%) y gas natural (16%), más del 85%

de ellos es de origen extranjero. Aún ası́, existen depósitos de carbón especialmente sub-bituminoso y otros

pocos bituminosos, a lo largo del territorio chileno (principalmente en las provincias de Arauco, Concepción,

Magallanes y Valdivia) que a pesar de encontrarse disponibles no son de fácil acceso en términos industria-

les. El balance energético de Chile del mismo año (2019) da cuenta de que la Generación Eléctrica es el

sector donde se concentra el mayor consumo de carbón (más del 90% registrado en la matriz primaria), el

resto, es todo para consumo directo del sector industrial [20].
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1.6. Procesos termoquı́micos

La tecnologı́a comercial de combustión está, de hace mucho tiempo, bien establecida, con aplicaciones en

la mayorı́a de paı́ses industrializados o en vı́as de desarrollo, las actuales investigaciones se concentran en

resolver sobre todo problemas de impacto ambiental. Por otra parte, la gasificación se ha practicado por ya

varios años y mientras hay muchos ejemplos y demostraciones de actividades pre-comerciales, sorprenden-

temente, son pocas las unidades operacionales exitosas. Y finalmente, la pirólisis es una tecnologı́a avanzada

y emergente que puede considerarse tanto cómo un proceso integral de producción de combustibles lı́quidos

para su uso directo, y también, cómo un paso de pretratamiento intermedio de combustibles sólidos en el

qué se obtiene un lı́quido transportable con un mayor contenido energético y puede ser utilizado en procesos

posteriores de obtención de calor, energı́a, bio-combustibles y/o quı́micos [5].

1.6.1. Combustión

La combustión es una reacción de oxidación exotérmica rápida, que tiene lugar entre un combustible y

un agente oxidante cuando se les entrega el calor suficiente o una ignición para comenzar el proceso, una

vez que esto sucede, la misma energı́a liberada puede sustentar qué la reacción continué. Hasta ahora se

ha podido definir y teorizar de forma interdisciplinaria mediante los estudios de termodinámica, cinética

quı́mica, mecánica de fluidos y fenómenos de transporte. La mayorı́a de los combustibles presentes en la

naturaleza o sintetizados son hidrocarburos (se componen de carbono e hidrógeno) cuya formula general es

CnHm. Un ejemplo de lo descrito es el balance quı́mico de la ecuación 1.1, mostrado a continuación:

CH4 +2O2 +7,52N2 −→CO2 +2H2O+7,52N2 (1.1)

En este caso, el metano reacciona con el oxigeno que integra el aire bajo un balance estequiométrico

para generar dióxido de carbono (CO2) y vapor de agua (H2O), el nitrógeno (N2) presente en el aire es

idealmente considerado inerte en la reacción, por lo que no hay cambios en su concentración. El concepto de

estequiometrı́a se refiere a qué las concentraciones de cada reactante están teóricamente en proporción para

consumirse de forma completa, a raı́z de dicho concepto, se puede definir la relación de equivalencia que se

calcula como sigue:

φ =
1
λ

=
Va,e
Va,r

(1.2)

La ecuación 1.2 representa el cuociente entre el aire estequiométrico de la reacción quı́mica y al aire que

se utiliza realmente en el proceso de la combustión. Dado esto, en una reacción estequiométrica se tiene

un φ = 1, si en cambio no hay suficiente combustible disponible para el proceso, φ < 1 y se esperarı́a

encontrar la proporción sobrante de oxı́geno en los productos. Ası́ mismo, al existir déficit de oxidante para

el proceso, φ > 11 se tiene el caso de una combustión incompleta que presentarı́a monóxido de carbono (CO)

e hidrógeno (H2) en sus productos [6].
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En general, la combustión puede ocurrir en dos modos: con llama o sin llama. La llama se describe como

una superficie delgada en la cual ocurren las reacciones quı́micas del proceso, el cual se puede clasificar

según el tipo de llama que genera. Los procesos con llama de premezcla son aquellos en los que los reactivos

son previamente mezclados, tal cómo lo indica su denominación, a un nivel molecular antes de que cualquier

reacción pueda ocurrir. Por otro lado, en los procesos con llama de difusión el encuentro entre los reactivos

y los productos se produce en la misma llama con una velocidad de reacción muy alta, en estos casos,

las moléculas de combustible se difunden hacı́a la llama desde una dirección mientras que el oxidante lo

hace desde la dirección contraria [61]. Luego, dependiendo de cómo sea el flujo másico de los reactivos y

productos, ya sea juntos o por separado, el proceso podrá ser también laminar o turbulento.

1.6.2. Pirólisis

La pirólisis es el tratamiento térmico de combustibles sólidos (o materia orgánica en general) en ausencia

de un agente oxidante (aire/oxigeno) y a temperaturas moderadamente altas (350− 900◦C), comúnmente

conocido también cómo desvolatilización. Durante el proceso los enlaces de la cadena carbonada del com-

bustible se descomponen térmicamente, produciendo cambios en la composición quı́mica de la materia y en

las fases fı́sicas. De esta forma, los productos de la pirólisis son de tres tipos: sólidos, incluyendo materiales

inertes en forma de ceniza y una porción puramente carbonosa (subcoque), lı́quidos o condensados que son

sustancias orgánicas complejas que condensan a baja temperatura (alquitranes) y gases no condensables [25].

La reacción irreversible del proceso de pirólisis se puede representar de forma general cómo sigue [45]:

CxHyOzSuNv
heat−−→C(S)+CO+CO2 +H2 +CxHy +alquitrán (1.3)

Existen variados estudios empı́ricos sobre la pirólisis a diferentes rangos de carbón, que van desde la

antracita (∼ 10 wt % materia volátil) a turba (> 65 wt % materia volátil), como también a neumáticos en

desuso, plásticos y diferentes tipos de biomasa [45]. En el caso del carbón, el proceso completo se puede

dividir en tres etapas según va aumentando la temperatura [36]:

⇒ Bajo los 300◦C la descomposición térmica es lenta y se obtiene un bajo rendimiento de volátiles. En

esta etapa se producen principalmente óxidos de carbono (CO, CO2), agua y sulfuro de hidrógeno.

⇒ A los 350−550◦C las reacciones de descomposición son rápidas y se libera aproximadamente el 75%

de total de materia volátil. Los productos principales de esta etapa son hidrocarburos gaseosos ligeros

y una gran variedad de compuestos orgánicos condensables que formaran alquitrán (tar).

⇒ Sobre los 550◦C ocurre la desvolatilización secundaria asociada a la obtención del coque (char). Los

productos en esta etapa son principalmente hidrógeno y gases no condensables (CO, CO2, CH4, C2H6,

C2H4, NH3).

Los parámetros o factores de importancia en el proceso de pirólisis son: la estructura y composición de la

materia prima, la tasa de calentamiento y el tiempo de residencia de la materia prima a la temperatura final

del proceso. Las cantidades de material volátil que se libera son altamente dependientes de estos factores.

En general, estos rendimientos aumentan al aumentar la tasa de calentamiento y el tiempo de residencia a la

temperatura final, y al disminuir el tamaño de partı́cula del carbón y la presión [36]. La combinación de estos

factores da lugar a la clasificación de diferentes tipos de pirólisis, lo que se resume en la tabla 1.1 mostrada

9



a continuación:
Tabla 1.1: Clasificación del proceso de pirólisis según los parámetros operacionales [3].

Tipo de pirólisis
Tiempo de residencia Tasa de calentamiento Tamaño de partı́cula Temperatura

[s] [K/s] [mm] [K]

Convencional 450 - 550 0,1 - 1 5 - 50 550 - 950
Rápida 0,5 - 10 10 - 200 < 1 850 - 1250
Flash < 0,5 > 1000 < 0,2 1050 - 1300

Cabe destacar que el proceso de pirólisis es clave para cualquier proceso termoquı́mico en el qué se utiliza

carbón (generalmente, al utilizar cualquier otro combustible fósil también), pues es el paso inicial en una

secuencia de gasificación y/o combustión qué proporciona la liberación primaria de materia volátil [44].

1.6.3. Gasificación

La definición más amplia del proceso de Gasificación es la combinación de varios procesos térmicos que

provocan la conversión de cualquier combustible carbonoso sólido o lı́quido a un producto gaseoso con un

poder calorı́fico útil [25]. El producto de este proceso se denomina Gas de Sı́ntesis o Syngas en ingles, y se

compone principalmente de hidrógeno, monóxido de carbono, dióxido de carbono y metano, al igual que una

pequeña cantidad de gases inertes, alquitrán y gases contaminantes [50]. El gas de sı́ntesis es comúnmente

utilizado como materia prima en la sı́ntesis de metanol y/o combustibles lı́quidos o cómo combustible en

sistemas de generación eléctrica [46].

Este proceso ocurre a temperaturas dentro del rango de los 800◦C hasta los 1800◦C, la temperatura exacta

dependerá de las caracterı́sticas de la materia prima. Además, de forma contraria al proceso de combus-

tión, los procesos de gasificación son en condiciones de operación sub-estequiométricas, controlando la

alimentación de oxı́geno dentro del rango de 20−70% (usualmente 35%) de la cantidad requerida para una

combustión completa [36].

Los potenciales combustibles para el proceso son varios, incluidos el carbón, aceites, biomasa y/o residuos

sólidos, de todas formas, los fenómenos predominantes que son la pirólisis y gasificación suceden de forma

similar para todas las materias primas mencionadas, por lo qué en la definición teórica de el proceso es po-

sible concentrarse en el caso más “simple” la gasificación del carbón [25].

1.6.3.1. Reacciones y etapas del proceso

El proceso de gasificación debe satisfacer ciertas limitantes quı́micas dadas por las reacciones estequiométri-

cas de gasificación del carbón y los requerimientos energéticos que sustentan dichas reacciones. En una

primera etapa, se calienta y seca la materia prima de forma que cualquier humedad residual pueda ser remo-

vida, la temperatura es aún muy baja para que se inicie el siguiente paso, por lo qué en esta etapa no sucede

ninguna reacción quı́mica [54].
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Luego, se entra a la etapa de pirólisis o desvolatilización, que se describió en detalle en la sección anterior

(1.6.2). Al final de este paso, la descomposición térmica provocó una liberación primaria de materia volátil

que incluye gases (CO, CO2, y CH4), alquitranes que condensaran si se enfrı́an antes de poder quemarse y

un residuo sólido (subcoque) que no alcanza a oxidarse dadas las condiciones de pirólisis [54].

El subcoque producido anteriormente entra a la etapa de gasificación, involucrando reacciones quı́micas

tanto entre los reactantes primarios, a saber, el carbono presente en el subcoque, oxı́geno u aire y vapor

de agua, cómo también varias reacciones entre reactantes primarios y secundarios que son el monóxido de

carbono, dióxido de carbono e hidrógeno [36]. A continuación se muestran las reacciones más importantes

de gasificación junto con sus entalpı́a estándar de formación (a 25◦C y 1 atm):

Reacciones de combustión
C + 1/2 O2 −→ CO −110,51 [kJ/mol] (1.4)

C + O2 −→ CO2 −393,51 [kJ/mol] (1.5)

CO + 1/2 O2 −→ CO2 −283,00 [kJ/mol] (1.6)

H2 + 1/2 O2 −→ H2O −242,00 [kJ/mol] (1.7)

Reacción de Boudouard
C + CO2 ←→ 2CO +172,49 [kJ/mol] (1.8)

Reacción water-gas
C + H2O ←→ CO + H2 +131,49 [kJ/mol] (1.9)

Reacción de metanización o hidro-gasificación
C + 2 H2 ←→ CH4 −75,19 [kJ/mol] (1.10)

Las reacciones 1.4, 1.8, 1.9 y 1.10 describen las cuatro maneras en que un combustible carbonoso puede

ser gasificado [26]. Cómo se mencionó anteriormente, el proceso de gasificación sucede en un ambiente de

oxı́geno controlado, siendo las reacciones 1.4 (oxidación parcial) y 1.5 las qué consumen la mayor parte de

dicho oxı́geno y a la vez las qué proporcionan la energı́a térmica necesaria para secar el carbón, para calentar

los productos hasta la temperatura de reacción y para impulsar las reacciones endotérmicas de gasificación.

La reacción 1.9, toma un rol predominante cuando el agua reacciona con el carbono formando otros gases.

Es, por varias ordenes de magnitud, más lenta que la reacción C−O2 1.5 a la misma temperatura, bajo los

730◦C y en la ausencia de un catalizador, esta reacción procede muy lentamente. La reacción 1.8, en cam-

bio, juega un papel fundamental en la producción de monóxido de carbono al gasificar carbono puro con una

mezcla de O2−CO2 y es ligeramente más rápida que la reacción de Boudouard bajo las mismas condiciones.

Ambas reacciones se ven favorecidas en condiciones de baja presión y se inhiben a medida que aparecen sus

productos [36]. La reacción 1.10 es la base todos los procesos de gasificación por hidrogenación, es leve-

mente exotérmica y muy lenta, excepto a altas presiones.

Dado que, en teorı́a, todas las reacciones que consideran oxı́geno puro se llevan a cabo de forma completa

bajo condiciones de gasificación, las reacciones 1.4, 1.6 y 1.7 se dejan fuera al determinar la composición en
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equilibrio del gas de sı́ntesis, serı́a suficiente con las tres reacciones heterogéneas 1.8, 1.9 y 1.10 [36]. A su

vez y dado que se busca una conversión completa del carbono, estas tres reacciones heterogéneas se pueden

reducir a las siguientes dos reacciones gaseosas homogéneas [26]:

Reacción water-gas shift
CO + H2O ←→ CO2 + H2 −41,00 [kJ/mol] (1.11)

Reacción de reformado de metano con vapor
CH4 + H2O ←→ CO + 3 H2 +206,68 [kJ/mol] (1.12)

La primera, 1.11, determina el ratio H2:CO, el cuál es importante si el objetivo sera usar el gas producto

en la sı́ntesis de otros hidrocarburos. La segunda, 1.12, incrementa el poder calorı́fico del gas producto,

caracterı́stica buscada cuando se le quiere utilizar cómo combustible (p.ej. en una planta de ciclo combinado

con gasificación integrada).

1.6.3.2. Tipos de gasificadores

Existen numerosos procesos de gasificación qué difieren en términos de diseño técnico, escala, manejo del

combustible u otras caracterı́sticas. La elección del tipo de tecnologı́a que se utilizara para una aplicación en

especı́fico depende de varios factores cómo las caracterı́sticas de la materia prima, la calidad requerida del

gas producto, la calidad requerida de los residuos, las caracterı́sticas de operación y la legislación medioam-

biental local. No obstante, dentro de todos los anteriores el tipo de carbón es el factor menos flexible, por lo

mismo, la elección se basa por lo general en el tipo de carbón a procesar [64].

Por lo general, los gasificadores se clasifican según el tipo de reactor a utilizar y según la geometrı́a en la

qué el combustible y agente oxidante fluyen a través del mismo [9]. A continuación, se describen brevemente

tres de las categorı́as de configuración más comunes según el tipo de lecho del reactor y luego se presenta

una tabla comparativa entre los parámetros más importantes para los procesos de gasificación:

Gasificadores de lecho fijo o lecho móvil

Figura 1.3: Representación de un gasificador de lecho móvil contracorriente y su perfil de temperatura [26].
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Los gasificadores de lecho fijo o lecho móvil hacen referencia al mismo tipo de tecnologı́a, aún ası́ al-

gunos autores hacen la diferencia denominando cómo de lecho móvil a aquellos equipados con un agitador

mecánico para mover el lecho de carbón con el fin de evitar la aglomeración de partı́culas [36]. En este tipo

de gasificadores, las partı́culas de carbón se mueven mecánicamente o por la gravedad y no por la acción

del oxidante o los gases de reacción. Otra caracterı́stica de estos gasificadores es qué la materia prima y el

agente oxidante pueden fluir en la misma dirección o en direcciones opuestas, siendo la última opción la más

escogida en la industria [64].

En detalle, en los gasificadores de lecho móvil contracorriente el carbón se introduce desde la parte supe-

rior del reactor mediante tolvas de alimentación y es consumido a medida que se mueve lentamente hacı́a

abajo. Este tipo de tecnologı́a es apta solo para combustibles sólidos con un tamaño de partı́cula de entre 5 a

50 milı́metros, lo cual asegura una buena permeabilidad, de lo contrario existirá una caı́da de presión excesi-

va y posiblemente ignición en el canal de quemado, lo que provocarı́a una inestabilidad en las temperaturas

y composición del gas producto [36]. El oxidante, en cambio, se inyecta por la parte inferior del gasificador

y se distribuye mediante rejillas de ceniza o toberas dependiendo de cuál de estas se utiliza para descargar la

ceniza del gasificador. La ceniza, por su parte, también se descarga por la parte inferior del reactor y puede

ser seca o en escoria. El tiempo de residencia puede ser de hasta sesenta minutos para los gasificadores de

vapor/oxı́geno a alta presión y de varı́as horas para aquellos de vapor/aire a presión atmosférica [9].

Las corrientes de productos gaseosos y sólidos se descargan por la parte superior del gasificador a tem-

peraturas relativamente bajas (comparado con las tecnologı́as de lecho fluidizado o arrastrado) debido a que

existe un intercambio de calor de alta eficiencia con el gas frı́o entrante dada la configuración contracorriente.

Por lo mismo, los gasificadores de lecho fijo tienen requerimientos relativamente bajos de agente oxidante

[64]. El gas de sı́ntesis producido contendrá subproductos de la gasificación cómo alquitranes y/o aceites,

los cuales pueden ser considerados ventajosos y comercializarse, pero para ello, deben ser separados del gas

de sı́ntesis para evitar sedimentaciones en los demás equipos del proceso. La desventaja de la tecnologı́a

de lecho móvil tradicional es que tiene capacidad limitada para manejar la alimentación de carbón fino y/o

de alta aglutinación, además de presentar dificultad para trabajar con distribuciones amplias de tamaño de

partı́cula [36].
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Gasificadores de lecho fluidizado

Figura 1.4: Representación de un gasificador de lecho fluidizado y el perfil de temperatura [26].

Los gasificadores de lecho fluidizado consisten en recipientes verticales y cilı́ndricos revestidos de refrac-

tarios, además, pueden contar con ciclones de reciclaje y sistemas de enfriamiento de cenizas en el fondo. El

lecho de este tipo de gasificadores consiste en una mezcla de carbón fresco, carbón parcialmente gasificado

y partı́culas de ceniza. El carbón es triturado a tamaños entre 0,5− 6,0[mm], cuidando evitar materia con

alto porcentaje de partı́culas finas. La mezcla se introduce por la parte superior del reactor hacı́a una corrien-

te ascendente de agente gasificante (puede ser de aire o de oxı́geno/vapor) cuya alta velocidad provoca la

suspensión del carbón en una cama flotante y fluida a medida que se lleva a cabo la reacción de gasificación.

Este punto de fluidificación conlleva un buen mezclado entre las partı́culas de carbón y los oxidantes, pro-

moviendo transferencias de masa y calor [64].

El tiempo de residencia en este tipo de gasificadores es, por lo general, entre 10−100 segundos. Además,

estos gasificadores tienen un consumo moderado de vapor y oxı́geno y operan generalmente cerca de la pre-

sión atmosférica, siendo ası́ muy adecuados para procesar a baja capacidad, aún ası́, al aumentar la presión

de operación, se pueden lograr mayores capacidades de operación. Las temperaturas de operación están res-

tringidas por debajo del punto en el qué las cenizas se ablandan, para evitar la formación de escoria lı́quida y

ası́ no dificultar qué el carbón fluidifique, esto hace que este tipo de gasificadores funcionen apropiadamente

con combustibles reactivos, cómo lo son los carbones de bajo rango y la biomasa. El gas producto evacua

el gasificador de lecho fluidizado a una temperatura del orden de 1000◦C y contiene pequeñas cantidades de

hidrocarburos [26].

Dada la uniformidad del lecho fluidizado, partı́culas sin reaccionar son arrastradas y descargadas por el

gas producto durante la operación, las cuales se pueden recuperar con el uso de los ciclones de reciclaje y ası́

aumentar la conversión total de carbón. Los gasificadores de lecho fluidizado también se pueden operar con

carbón de alto contenido de azufre, debido a qué se puede retener hasta un 90% del azufre mismo mediante

la adicción de un agente sorbente. En comparación con los gasificadores de lecho móvil o lecho arrastrado,

el gasificador de lecho fluidizado tiene una aplicación comercial bastante limitada [36].
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Gasificadores de lecho arrastrado

Figura 1.5: Representación de un gasificador de lecho arrastrado y su perfil de temperatura [26].

En los gasificadores del tipo lecho arrastrado, la velocidad del gas es lo suficientemente alta para acelerar

y elevar las partı́culas de carbón, suspendiéndolas a medida que reaccionan. Sus principales caracterı́sticas

son que el tiempo de residencia es corto por lo qué tienen una alta capacidad de procesamiento, operan a

presiones en el rango de 2− 8[MPa] y en un régimen de altas temperaturas, en el qué la ceniza se derrite y

se descarga en forma de escoria lı́quida. Otra caracterı́stica importante es que el flujo de carbón y de agente

oxidante van en la misma dirección y esta puede ser ascendente o descendente a lo largo del reactor, gene-

ralmente, los primeros se encienden por un costado y los segundos por la parte superior del reactor [9].

El carbón a utilizar debe ser pulverizado y el sistema de alimentación puede ser seco, utilizando un gas

transportador (nitrógeno generalmente), o humedecido con agua (se transporta en forma de lodo). El gas

producto sale del reactor a temperaturas sobre los 1000◦C y debido a la operación en altas temperaturas, este

contiene una porción considerable de calor sensible, para lo cual se puede aplicar un enfriador de syngas y

además combinar una segunda etapa de forma de recuperar este calor [64].

Los gasificadores de lecho arrastrado se consideran el tipo de gasificadores más versátiles, pudiendo pro-

cesar tanto combustibles sólidos como lı́quidos dentro de una amplia variedad de tipos de carbón, y operando

a altas temperaturas que garantizan una alta conversión de carbón y un gas de sı́ntesis libre de alquitranes y

fenoles, pues se puede eliminar su formación. Además, los productos de el proceso son un condensado de

agua y residuos sólidos. Los problemas asociados a la operación de estos gasificadores incluyen el manejo

de las altas temperaturas de operación, la vida útil de los refractarios y el control de escoria [36].

Tabla 1.2: Caracterı́sticas y parámetros de operación de diferentes categorı́as de procesos de gasificación.

Caracterı́sticas Lecho móvil o fijo Lecho fluidizado Lecho arrastrado

Tamaño del carbón de alimentación [mm] < 50 < 6 < 0,1
Aceptabilidad de partı́culas finas Limitada Buena Ilimitada

Contenido de cenizas < 25% preferiblemente Ilimitado < 25% preferiblemente
Condiciones de cenizas seca / en escoria seca / aglomerada en escoria

Temperatura de operación
equicorriente 700−1200◦C

700−900◦C 1500◦C
contracorriente 700−900◦C

Temperatura del gas de salida
Baja Moderada Alta

(420−650◦C) (920−1050◦C) (1250−1600◦C)
Demanda de oxidante Baja Moderada Alta

Demanda de vapor Alta Moderada Baja
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1.7. Combustión en medios porosos inertes

1.7.1. Caracterı́sticas, definición y comparación

1.7.1.1 Llama adiabática y combustión con exceso de entalpı́a

La teorı́a de llama adiabática explica qué al someter una mezcla uniforme de aire-combustible con cierta

temperatura T0 y composición inicial, a un proceso de combustión en un sistema adiabático (sin pérdidas

de calor) e isobárico (a presión p constante) y de manera que alcance el equilibrio quı́mico, la temperatura

final será la temperatura de llama adiabática Tad para dicha mezcla. Esto se representa mediante la siguiente

ecuación:

Qc =
∫ Tad

T0

Cp dT = H f −H0 (1.13)

Donde Cp es el calor especı́fico de los productos a presión constante, Qc es el calor liberado por la conver-

sión de energı́a quı́mica, H f y H0 las entalpı́as en ambos estados.

Este concepto se considera importante para los estudios de combustión, pues además de indicar qué tan

exotérmica resulta ser la reacción si todo el calor liberado en ella se concentra en alcanzar la temperatura

máxima en los productos, sirve también para prever si se potencian ciertos procesos quı́micos cómo aquellos

involucrados en la formación de contaminantes [35, 37].

Por otro lado, desde la segunda mitad del siglo XX se establecieron los conceptos de recirculación de ca-

lor y llama con exceso de entalpı́a en los procesos de combustión. En la búsqueda de aumentar la eficiencia

térmica de los quemadores, F. J. Weinberg propuso recircular el calor presente en los productos de la com-

bustión para precalentar la premezcla de reactantes [65]. De esta forma, si bien no cambia la temperatura

de salida de los productos pues la entalpı́a de salida debe ser igual a la energı́a entregada, se produce una

recirculación de energı́a en el sistema tal qué la temperatura local supera el valor teórico de llama adiabática

descrito anteriormente y se logran regı́menes superadiabáticos, produciéndose ası́ una velocidad de reacción

más alta, esto se ilustra en la figura 1.6.

Figura 1.6: Entalpı́a en combustión normal v/s combustión con exceso de entalpı́a
mediante el concepto de recirculación de calor, adaptado de [55].

Ası́, además de susten-

tar velocidades de reacción

mayores, se extienden los

lı́mites de inflamabilidad y

estabilidad de combustión

y se logra la operación con

combustibles de bajo poder

calorı́fico y con mezclas de

combustible ricas, pobres e

incluso ultra ricas e ultra

pobres [34, 56].
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1.7.1.2 Combustión MPI

En base a los numerosos beneficios anteriormente mencionados, surgieron múltiples investigaciones enfo-

cadas en estudiar la combustión en medios porosos inertes (MPI). Se le denomina de esta forma a cualquier

proceso de combustión que no tenga llama libre sino más bien un sin número de “micro-flamas”, cada una

encapsulada en un poro de la matriz sólida qué se utilice para el proceso [51]. Para ello, el material poroso

qué es introducido en la cámara de combustión debe ser inerte, es decir, que no participe de las reacciones

de combustión, pero a la vez que sı́ potencie los mecanismos de transferencia de calor del proceso siendo

un material de alta conductividad y radiación térmica. Dado qué, además, el medio poroso debe soportar

las altas temperaturas de combustión, generalmente el material que se utiliza puede ser alúmina, cerámica,

cordierita, carburo de silicio, y/o zirconio [40]. Con dichas caracterı́sticas, la matriz sólida logra recircular

el calor producido en la reacción hacı́a los reactantes frescos, logrando la recirculación de calor que auto-

sustenta el proceso térmico y superando las temperaturas adiabáticas esperadas.

En cuanto al combustible y oxidante que se filtra a través del material poroso en el proceso, se han es-

tudiado casos con flujos no mezclados, con premezcla, con diferentes tipos de oxidantes y también con

combustibles en diferentes fases [19].

1.7.1.3 Combustión MPI versus combustión en llama libre

La combustión de mezclas gaseosas en un medio poroso difiere significativamente de la oxidación ho-

mogénea convencional de llama libre. En la última, la conductividad térmica de los gases calientes pro-

ducidos es muy baja, por lo qué el mecanismo de transferencia de calor predominante es la convección,

provocando que la combustión tenga lugar en una muy delgada capa (la llama) y que prácticamente no exista

transferencia de calor en dirección aguas arriba, lo cual determina en gran medida la propagación de la llama.

Figura 1.7: Teorı́a de llama con exceso de entalpı́a en un quemador poroso,
adaptado de [32].

De lo contrario, al introducir un

material sólido y poroso en la zo-

na de combustión se mejora la trans-

ferencia de calor total mediante ra-

diación y conducción dadas las pro-

piedades térmicas de la matriz sólida

mencionadas anteriormente (1.7.1.2).

De esta forma, parte del calor de

los gases producidos (entalpı́a post-

combustión) se radia y conduce en

la dirección aguas arriba, dando lu-

gar al principio de exceso de entalpı́a

(1.7.1.1) y mejorando la estabilidad

del proceso de oxidación.
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A continuación se presenta una lista de caracterı́sticas únicas de la combustión MPI que le otorgan las

principales ventajas frente a la combustión convencional:

El área superficial por unidad de volumen en la matriz porosa es alta, del orden de 104 [m−1] o más.

Además, debido a las pequeñas cavidades, el flujo de la premezcla es turbulento. Esto da como re-

sultado una zona de reacción más extensa y una eficiente transferencia de cantidad de movimiento y

energı́a entre la fase gaseosa y sólida [60].

La dispersión de la premezcla que fluye a través del medio poroso provoca un difusión efectiva y

mejora la tranferencia de calor entre la fase gaseosa y sólida [41].

La matriz porosa tiene mejores propiedades termofı́sicas que favorecen la recirculación del calor de

combustión hacı́a las zonas de pre- y post- combustión. Ası́:

• Se disminuye la temperatura de la llama, lo cual disminuye a su vez la formación de NOx y CO

[40].

• Se precalientan los reactivos que favorece la cinética de reacción y por ende se eleva la velocidad

de llama y aumentan los lı́mites de inflamabilidad de la mezcla [18].

1.7.2. Propiedades

En base a la definición antes expuesta, se pueden identificar tres zonas diferentes que caracterizan una

combustión en medio poroso inerte: zona de precalentamiento, zona de reacción y zona de post-combustión,

también llamada zona de gases de escape [41, 32]. A continuación se describe brevemente cada una de las zo-

nas señaladas, más adelante, en la descripción de los regı́menes de operación que puede tener la combustión

MPI (1.7.4) es posible identificar cada una según la operación que se lleve a cabo.

Zona de precalentamiento: Esta es la zona ubicada aguas arriba de la zona de reacción. Dado que la

premezcla se filtra través del medio poroso antes de llegar a encenderse, hay una interacción térmica

entre ambos que provoca el precalentamiento de los reactantes.

Zona de reacción: Tal como se denomina, esta es la zona donde ocurren las reacciones de combustión y

se ubica el frente de llama. La entalpı́a liberada dada la naturaleza exotérmica del proceso es absorbida

por el medio poroso mediante convección. Luego, gracias a los mecanismos de radiación y conducción,

esta acumulación de energı́a en la matriz sólida posibilita el precalentamiento de la premezcla en la

zona anterior, activando la recirculación de calor en el proceso.

Zona de post-combustión: Por esta zona fluyen los gases producto del proceso antes de abandonar la

cámara de combustión. La extensión del medio poroso hasta esta zona permite disminuir la temperatura

de los gases mediante la transferencia de calor por convección, ası́, se estimula aún más la recirculación

de calor dentro del quemador/reactor.
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1.7.3. Parámetros

En esta sección, se presentan los parámetros más relevantes para establecer las condiciones de operación

en una combustión de medio poroso inerte [60, 32]:

Relación de equivalencia (φ ): Al igual que para un proceso de combustión (sección 1.6.1) convencio-

nal, este ratio representa la relación entre los cocientes combustible/aire estequiométrico y combusti-

ble/aire real, y queda expresado una vez más por la ecuación:

φ =
1
λ

=
Va,e

Va,r
(1.14)

Donde, según el valor de φ se tienes tres condiciones de operación diferentes: Con φ = 1, la condición

de combustión es estequiométrica porque la relación aire/combustible real y la teórica son iguales.

En φ ≤ 1, hay un exceso de aire en la mezcla de gases y esta se conoce como mezcla pobre en

combustible. Y con φ ≥ 1, hay un déficit de aire en la mezcla de gases y esta se conoce como mezcla

rica en combustible.

Velocidad de filtración (u): es la velocidad que tiene la pre-mezcla al fluir a través de la matriz porosa

y viene dada por:

u =
v
ε

(1.15)

Donde v es la velocidad de entrada de la pre-mezcla aire/combustible a la matriz porosa y ε representa

la porosidad del medio.

Velocidad del frente de combustión u f c: es la velocidad de propagación del frente de combustión a

través del medio poroso.

Caracterı́sticas del medio poroso: propiedades quı́micas y termofı́sicas del material de la matriz porosa

que inciden fuertemente en las condiciones de operación son, por ejemplo, la emisividad, conductivi-

dad térmica, tamaño de poro y la porosidad.

1.7.4. Regı́menes de operación

La combustión MPI se puede clasificar en dos grandes grupos según el régimen de operación: estacionario

y transiente. A continuación se explican brevemente las caracterı́sticas de ambos, siendo el régimen transiente

aplicado en esta investigación.

1.7.2.1 Enfoque estacionario

La combustión MPI estacionaria se logra estabilizando el frente de llama en una posición especifica dentro

de la estructura porosa. La aplicación principal de reactores de medios porosos que operan con este régimen

es como quemadores radiativos, diseñados con el fin de maximizar el flujo de calor emitido por radiación.

Existen diversas técnicas para lograr la estabilización del frente de combustión:

1. Refrigerar activamente posiciones especı́ficas de la estructura porosa en donde no se permita la propa-

gación de las micro-llamas [7].
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2. Igualar la velocidad de filtración del flujo de combustible con la del frente de llama, que al ser en

direcciones contrarias, estabilizan la llama en cierta posición dentro del medio poroso [24].

3. Diseño del medio poroso que potencie la transferencia térmica radiativa, lo qué resulta en una dis-

minución en la temperatura del frente de llama y por consecuencia, reduce la velocidad del mismo

[32].

4. Estabilización a través del número de Peclet modificado, a saber:

Pe =
SL ·dm · cp ·ρ

λ
(1.16)

donde: SL es la velocidad de deflagración laminar

dm es el diámetro equivalente promedio de los poros

cp el calor especı́fico de la mezcla gaseosa

ρ es la densidad de la mezcla gaseosa

y λ es la conductividad térmica de la mezcla gaseosa

Este número adimensional compara la transferencia de calor por convección con la transferencia

de calor por conducción, en [60] se demostró experimentalmente la existencia de un número de Peclet

crı́tico bajo el cual la llama se extingue, correspondiente a Pecr ≤ 65 para la oxidación de metano en

MPI. En la figura 1.8 se puede observar un diseño de quemador poroso con estabilización mediante

número de Peclet, en el cual se combina una zona de extinción de llama con un tamaño de poro

pequeño (Pe < 65) donde se precalienta la mezcla gaseosa, y una zona de combustión con un tamaño

de poro grande (Pe > 65), lo que permite la estabilización del frente de combustión justo después de

la interfase de estas zonas.

Figura 1.8: Esquema de diseño de un quemador con medio poroso con estabilización mediante número de Peclet, adaptado de [41].
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1.7.2.2 Enfoque transiente

Por otro lado, un régimen transiente de combustión MPI se caracteriza por el principio de llama con exceso

de entalpı́a. En este caso, la zona de reacción es inestable y posee la libertad de propagarse como una onda

o frente de combustión en dirección aguas arriba o aguas abajo, como se ve en la figura 1.9, en ella se

ejemplifica también la posición de las diferentes zonas nombradas en la sección 1.7.2.

Figura 1.9: Esquema de un reactor de medio poroso inerte con enfoque transiente, adaptado de [32].

Propagación aguas arriba: la concentración de combustible de la mezcla se encuentra entre los lı́mites

de inflamabilidad superior e inferior del mismo, lo que hace que el frente de combustión viaje en

dirección contraria al flujo de gases reactantes [67]. Cuando se dan estas condiciones de propagación

del frente de combustión, la temperatura de combustión será menor a la temperatura adiabática del

sistema.

Propagación aguas abajo: la zona de reacción se desplaza en la misma dirección de la inyección de

gases reactantes, esto provoca una recirculación de calor tal que se logra combustión en condiciones

superadiabáticas. Lograr estas temperaturas, a su vez, extiende los limites de inflamabilidad conven-

cionales [41].

Frente de combustión estabilizado: la velocidad de filtración se vuelve cero cuando se balancean las

perdidas de calor y la concentración de combustible en la mezcla tiene igual valor al limite superior u

inferior de inflamabilidad, con lo que la zona de reacción se estabiliza en una posición determinada. En

la sección anterior (1.7.4) se detallan las maneras de lograr la estabilización del frente de combustión.
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1.8. Reactor de medio poroso con flujo recı́proco

La noción de flujo recı́proco se fundamenta en la operación de un reactor de medio poroso con régimen

transiente, adaptado de manera que cuente, en cada extremo, con una entrada de mezcla reactante y una

salida de gases de escape como se puede ver en el siguiente esquema:

(a) Dirección A de operación. (b) Dirección B de operación.
Figura 1.10: Esquema básico de reactor de flujo recı́proco, adaptado de FONDECYT No. 1190654.

La principal diferencia de este tipo de reactores con uno unidireccional recae en el método de operación.

Al contar con cuatro (4) válvulas de control de flujo, en lugar de dos (2), se puede lograr una alternancia

cı́clica de la dirección del flujo de gases a través del reactor. De esta forma, un ciclo de operación de este

tipo de reactores consiste en un primer semiciclo (figura 1.10a), en el que la zona de reacción se propaga

aguas abajo hacı́a la derecha, y un segundo semiciclo (figura 1.10b), en el que la zona de reacción cambia

de dirección y se propaga aguas abajo hacı́a la izquierda. Con ello, al momento de producirse la alternancia,

los reactivos frescos que entran al reactor se encuentran con la matriz porosa a altas temperaturas (logradas

con las reacciones que ocurrieron en el semiciclo anterior).

El beneficio más llamativo de este tipo de reactores es que, cuando se alcanza un tiempo o perı́odo de

ciclo óptimo, se logra una operación estable del reactor y se producen perfiles de temperatura que tienen

una forma trapezoidal como el de la figura 1.11. En consecuencia, el grado de exceso de entalpı́a es mucho

mayor, potenciando aún más los beneficios de la combustión en medio poroso unidireccional: se alcanzan

mayores temperaturas y se expanden aún más los limites de inflamabilidad del combustible al operar con

mezclas muy pobres.

Figura 1.11: Perfil térmico tı́pico de un reactor con flujo recı́proco, adaptado de FONDECYT No. 1190654.
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1.8.1. Revisión bibliográfica de reactores de flujo recı́proco

A continuación se presentan trabajos previos asociados a este tipo de reactores:

M. K. Drayton y colaboración [15] probaron experimentalmente como un quemador MP con flujo

recı́proco se puede auto-sostener la combustión de mezclas metano/aire ultra ricas, con una relación de

equivalencia de hasta φ = 8. Dentro de los rangos de relación de equivalencia (2 < φ < 8) y presiones

en el reactor (1, 3, 5 atm) investigados, se observaron máximos de conversión de metano a H2 (65%),

CO (75%), C2H2 (10%) y C2H4 (8%). Mediante estudios paramétricos demostraron que el rango

de temperaturas máximas en la zona de combustión (1100− 1400◦C) es función de la relación de

equivalencia y velocidad de filtración, presión dentro del reactor y diámetro del medio poroso.

K. V. Dobrego y colaboración [13] investigaron numéricamente la influencia de la adición de vapor

en un proceso de oxidación parcial de mezclas metano-aire en un reactor MP con flujo recı́proco. Al

comparar los resultados con data experimental obtenida sin adición de vapor, se evidencia, que al adi-

cionar vapor de agua a la mezcla, la concentración de H2 en los gases producto puede aumentar en un

0,5−1% y que el ratio de conversión metano a H2 puede aumenta en un 10−15%. La concentración

de vapor de agua que optimiza la producción de H2 es dentro de un rango de 5−10% y en el caso de

optimizar el ratio de conversión el rango es de entre 20−50%.

Y. M. Dmitrenko y colaboración [12] estudiaron experimentalmente la producción de gas de sı́nte-

sis mediante la oxidación parcial de mezclas metano-aire en un reactor MP con flujo recı́proco. Se

determinaron las condiciones óptimas para la conversión de metano a gas de sı́ntesis y las mayores

temperaturas en la zona de reacción, mediante el estudio paramétrico de la relación de equivalencia y

el caudal especı́fico de la mezcla combustible-aire. La conversión de H2 se maximizó con un φ = 2,8

y un caudal de 1,8[ kg
m2·s ].

S. O. Dorofeenko y colaboración [14] analizaron la conversión de gases hidrocarburos a gas de sı́ntesis

a través de la oxidación parcial, utilizando un reactor MP con flujo recı́proco y con inyección separada

de hidrocarburos/gas oxidante. Para ello, aplicaron un esquema de simulaciones que controlaba los

regı́menes de combustión y composición del gas de sı́ntesis mediante la flujo de gases reactantes, bajo

las suposiciones de pérdidas nulas por las paredes del reactor y un equilibrio termodinámico en los

productos de la combustión. La simulación del sistema de reacción metano-vapor-aire demostró que

el reactor propuesto entrega buenas posibilidades de combinar una combustión a alta temperatura con

bajo efecto de calor neto, y por ende, con alta eficiencia quı́mica de conversión.

M. Fierro y colaboración [19] probaron experimentalmente un reactor MP con flujo recı́proco con lla-

mas de pre-mezcla y sin pre-mezcla de metano-aire-vapor en diferentes configuraciones de inyección,

para evaluar la producción de H2 y gas de sı́ntesis. Se analizaron los perfiles térmicos, velocidades

de frente de combustión, producción de H2 y CO para relaciones de equivalencia de φ = 2, 3 y 4.

Las pre-mezclas metano-aire con φ = 2 registraron una temperatura promedio de 1574K con un 31%

y un 68% de conversión de H2 y CO, respectivamente. Los ratios H2−CO obtenidos en el gas de

sı́ntesis fueron de 1,1, 1,7, y 1,5 para valores de φ = 2, 3 y 4, respectivamente. En cambio, para el

caso de llamas sin premezcla, se obtienen temperaturas mayores en la zona de inyección pero menores

conversiones a gas de sı́ntesis en comparación con las llamas de pre-mezcla.
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1.9. Combustión filtrada hı́brida con combustibles sólidos

Se da lugar a una combustión filtrada hı́brida (HFC) al reemplazar, en una combustión MPI, una frac-

ción del volumen del sólido inerte con un combustible sólido (como se visualiza en la figura 1.12). Este

fenómeno describe tanto la conversión térmica simultanea de combustibles gaseosos y sólidos cuando la

mezcla gaseosa de metano-aire (u otro combustible gaseoso) se filtra por el lecho poroso hı́brido, como la

conversión térmica de combustible sólido cuando sólo un agente oxidante gaseoso se filtra a través del lecho

poroso hı́brido. Este tipo de procesos combina las propiedades de la combustión MPI con las de la gasifica-

ción de combustible sólido y fue introducido por el equipo de investigación de M. Toledo en el año 2011 [57].

Dependiendo de el tipo de mezclas utilizada como gases reactantes, la combustión filtrada hı́brida se aplica

para producir energı́a (mezclas pobres) o para la producción de ciertos compuestos quı́micos, mayoritaria-

mente H2 y/o gas de sı́ntesis (mezclas ricas, reformado o gasificación) [14]. En comparación a una combus-

tión MPI, en este tipo de reactores las temperaturas pueden ser más bajas, pero el perfil de temperaturas de

una propagación aguas arriba resulta similar [10].

Figura 1.12: Esquema básico de reactor de combustión filtrada hı́brida, elaboración propia.

1.9.1. Revisión bibliográfica de combustión filtrada hı́brida

A continuación se presentan trabajos previos asociados a este tipo de reactores:

M. Toledo y colaboración [57] estudiaron experimentalmente la combustión en medio poroso com-

puesto por pellets de madera y esferas de alúmina con orden aleatorio, bajo condiciones ricas y ultra

ricas de butano como combustible, para evaluar la idoneidad en cuanto a producción de gas de sı́ntesis.

Se registraron resultados de temperatura, velocidad y productos quı́micos de las ondas de combustión

dentro de un rango de relación de equivalencia desde el valor estequiométrico (φ = 1) hasta φ = 2,6.

Se observo que los productos principales de la oxidación parcial en combustión filtrada hı́brida de bu-

tano y pellets de madera en condiciones ultra rica son H2 y CO, obteniendo un rendimiento mayor en

cuanto a producción de gas de sı́ntesis en comparación con la combustión filtrada de butano en medio

poroso inerte.

M. Toledo y colaboración [59] probaron experimentalmente la combustión de gas natural en un medio

poroso, compuesto aleatoriamente de partı́culas de carbón y esferas de alúmina y en condiciones ricas

y ultra ricas de combustible, con el fin de evaluar la producción de H2 y gas de sı́ntesis. Se registraron
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los resultados de temperatura, velocidad y productos quı́micos de los frentes de combustión en dos

casos diferentes, primero, gas natural en un medio poroso inerte a velocidades de filtración de 12,

15 y 19[cm/s] para relaciones de equivalencia de φ = 1 hasta φ = 3,8, y segundo, gas natural en un

medio poroso hı́brido de carbón-alúmina, con una fracción de volumen de carbón desde 0 a 75% en un

φ = 2,3 y una velocidad de filtración de 15[cm/s]. En el caso del medio poroso inerte, las temperaturas

de llama y producción de H2 aumentaron con el aumento de la velocidad de filtración. Además, en el

caso del medio poroso hı́brido, la temperatura de llama disminuyo con el aumento de la presencia

de carbón, siendo el H2 y el CO los principales productos de la oxidación parcial y presentándose en

mayores concentraciones en comparación con el caso inerte. La máxima conversión de H2 para el caso

hı́brido fue de un 55% para una fracción volumétrica de carbón de 75%.

K. Araus y colaboración [2] investigaron experimentalmente la combustión filtrada hı́brida de mezclas

gas natural-aire en condicione de déficit de combustible, utilizando un medio poroso compuesto alea-

toriamente de esferas de alúmina y pellets de madera. Se registraron valores de temperatura, velocidad

y productos quı́micos de los frentes de combustión para una lı́nea base de medio poroso completa-

mente inerte y para el caso hı́brido (50− 50%), utilizando relaciones de equivalencia desde φ = 0,3

hasta φ = 1 para una velocidad de filtración constante de 15[cm/s]. Se observaron regı́menes de pro-

pagación aguas arriba, aguas abajo y estables en los dos casos estudiados. La conversión máxima de

H2 que se obtuvo en el caso hı́brido fue de 99% para un φ = 0,3. Además, los resultados demos-

traron que el proceso de gasificación de los pellets de madera ocurre cuando hay altas temperaturas

(1188K) y disponibilidad de oxigeno, afirmando la posibilidad de aplicar la combustión filtrada hı́bri-

da en condiciones pobres en combustible para reformar combustibles sólidos y obtener H2 y gas de

sı́ntesis.

M. Toledo y colaboración [58] presentaron la combustión experimental de gas licuado de petroleo

(GLP), butano, propano, diesel y fulóleo pesado en un reactor de medio poroso inerte de esferas de

alúmina para evaluar la producción de gas de sı́ntesis en diferentes etapas del refinamiento de los

combustibles. Las temperaturas y composición del gas producto se registraron cuando se produjeron

frentes de combustión estables bajo condiciones de exceso de combustible. Con los resultados, se

puede afirmar que en comparación con los demás combustibles, la oxidación parcial del fulóleo pesado

tuvo el mejor rendimiento, produciendo hasta un 10% de H2 y CO en los gases productos, para un

φ = 1,3. Para los combustibles lı́quidos se observaron regı́menes de propagación aguas arriba, mientras

que para los combustibles gaseoso, la propagación se dio aguas abajo para valores de φ de entre 2−4.

N. Ripoll y colaboración [48] examinaron la producción de H2 en el proceso de combustión de mezclas

gas natural-aire en un medio poroso compuesto aleatoriamente de partı́culas de biomasa y esferas de

alúmina. Se midieron las temperaturas, ratios de propagación y productos (H2, CO, CO2, CH4) de los

frentes de4 propagación en, en función de la fracción volumétrica de biomasa (0−100%) y su conte-

nido de humedad (0− 100%). Se evaluaron tres tipos de biomasa: Ulvalactua, Lessoniatrabeculata

y Lessonianigrescens. Los resultados demostraron que las temperaturas de combustión y las concen-

traciones de H2 aumentaron a medida que aumento la fracción volumétrica de biomasa y su contenido

de humedad. La concentración de H2 fue mayor para la biomasa L.trabeculata en comparación a las

otras dos, logrando un 9,56% con un contenido de humedad del 100%.
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H. Gonzalez y colaboración [22] analizaron experimentalmente la producción de gas de sı́ntesis a par-

tir de la combustión en medio poroso con biogas y polietileno, empleando una configuración novedosa

nunca antes estudiada. Se aplico una alimentación semi-continua de combustible sólido con una ve-

locidad de filtración constante de 17[cm/s]. Se registraron los valores de temperatura, velocidad de

propagación y composición del gas de sı́ntesis producido para un reactor tubular relleno de un medio

poroso cerámico y con dos entradas de combustibles sólido. En primera instancia, se establece una

lı́nea base con la combustión filtrada de mezclas biogas-aire en un rango de relaciones de equivalencia

de φ = 0,7− 1,6, para la cual se determinaron operaciones en regı́menes transientes (propagación

aguas arriba y aguas abajo) y estacionario. Luego, en la segunda parte, se extrajo una porción de la

esponja cerámica en dos zonas diferentes del reactor, dejando lugar para la alimentación semi-continua

de polietileno y se realizaron pruebas para mezclas biogas-aire en relación de equivalencia φ = 0,8 y

φ = 1,6. A pesar de que las temperaturas de combustión disminuyeron con la presencia de polietileno,

la producción de gas de sı́ntesis fue mayor en comparación con la lı́nea base, obteniendo grados de

conversión de H2 y CO de un 45% y 67% con φ = 0,8 y de un 45% y 60% con φ = 1,6, respectiva-

mente.
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Capı́tulo 2

Instalación y procedimiento experimental

Para desarrollar las pruebas experimentales se implementaron dos reactores de flujo recı́proco con pe-

queñas diferencias de diseño entre sı́. El primero fue desarrollado durante el trabajo de titulación de Pablo

R. Requena L. [47] para ser utilizado con medio poroso inerte en su interior, y luego reintegrado luego por

Tomás F. Gómez C., quién actualizó los sistemas de inyección y circulación de gases de la instalación ex-

perimental [21], esta configuración se ocupó para obtener la lı́nea base de perfiles térmicos, temperaturas

máximas y conversiones de hidrógeno para varias condiciones de operación. Posteriormente, sólo el cuer-

po integro del reactor es reemplazado por uno con las mismas caracterı́sticas y dimensiones pero adaptado

para ser utilizado en la gasificación de combustible sólido. Este trabajo de titulación contempla toda la re-

instalación y puesta en marcha de este segundo reactor, en el Anexo A se puede visualizar detalladamente el

paso a paso de la instalación.

Cabe destacar que a pesar de que se realizaron trabajos y pruebas entorno a la operación de ambos reactores

con adición de vapor, los resultados obtenidos no son relevantes para este trabajo de titulo. Por lo mismo, en

este capitulo se considera la descripción de: los flujos de vapor de agua (2.3.3), el suministro de vapor (2.4),

la operación con inyección lateral de aire y combustible (premezcla) con vapor del reactor inerte (2.5.3) y

la operación con inyección lateral de aire y combustible (premezcla) con combustible sólido y con vapor

(2.5.5) a pesar de que en la continuación de este informe no se verán reflejados los resultados ni análisis de

estos procedimientos.

2.1. Disposición general de la instalación

Para visualizar la instalación de los equipos y poder detallar los procedimientos, se presenta en la figura

2.1 la disposición montada en el Laboratorio de Termofluidos con cada uno de los sistemas que la componen:

Reactor de medios porosos

Sistema de suministro y control de flujos

Sistema de adquisición de datos

Sistema de extracción de gases de escape
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Sistema de toma de muestras gaseosas

Figura 2.1: Disposición del reactor de flujo recı́proco y los demás sistemas (la imagen corresponde al reactor de lı́nea base).

Además, se incluyen ambos diagramas de flujo con funcionamiento recı́proco: la figura 2.2 corresponde

al reactor de medio poroso inerte empleado para obtener la lı́nea base y la siguiente (figura 2.3) al segundo

reactor con entrada de combustibles sólidos:

Figura 2.2: Diagrama de flujo del reactor de flujo recı́proco con medio poroso inerte para la lı́nea base.
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Figura 2.3: Diagrama de flujo del reactor de flujo recı́proco adaptado para combustibles sólidos.
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2.2. Diseño de los reactores

A continuación se presentan las dimensiones y materiales de los reactores de flujo recı́proco, estos consis-

ten en una cañerı́a de acero ASTM A-53 schedule 40 con 73[mm] de diámetro exterior como se puede ver en

sus modelos 3D:

(a) Reactor para lı́nea base. (b) Reactor con entrada de combustible sólido.
Figura 2.4: Modelos 3D de los reactores de flujo recı́proco.

En general, ambos reactores están compuestos por dos cámaras de premezcla para la inyección y salida de

gases en sus extremos, un sistema para la extracción de gases de escape, 7 orificios para introducir las varillas

porta termocuplas y aislamiento interior e exterior para evitar pérdidas al ambiente y proteger el material del

reactor.

El reactor para la lı́nea base cuenta con tres anillos para la inyección central sin premezcla, una entrada

para el encendido del reactor (figura 2.4a) y los orificios para termocuplas son todos verticales. En este caso,

se instalan doce cilindros cortos de cerámica alúmina (Al203 90%) templada en zirconio (ZrO2 10%) en el

interior del reactor.

En cambio, en el reactor adaptado para la gasificación de combustible sólido los cilindros (con las mismas

dimensiones) instalados fueron de carburo de silicio, además, se le reduce la cantidad de cilindros a once, de

manera que en la parte central quede espacio necesario para las partı́culas de combustible (pellets, esféras).

El sólido fresco es sostenido por rejillas del tubo inferior, con dimensiones tal qué no impiden la extracción

de cenizas del reactor. Además, se emplean dos válvula de bola para controlar la entrada de la recarga desde

una pequeña tolva y la salida. Para hacer posible esta adecuación, el diseño contempla la termocupla central

(TC4) del reactor instalada de manera horizontal y no una, sino dos entradas para el encendido, ubicadas

frontalmente a cada extremo.
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Para mayor detalle se procede a listar el despiece de cada reactor, junto a las figuras 2.5, 2.6 y 2.7 que

corresponden a los cortes de vista superior de cada reactor, además de un corte transversal para el segundo:

Lista de partes de reactor para lı́nea base

1. Cámara de premezcla (aluminio)
2. Anillo de inyección lateral del tubo (acero al carbono)
3. Aislante exterior de fibra cerámica 36 mm de espesor
4. Varilla porta termocuplas tipo S
5. Cerámica de alúmina templada en zirconio (medio poroso)
6. Aislante interior de fibra cerámica 11.3 mm de espesor
7. Cañerı́a ASTM A-53 diámetro exterior 73 mm, espesor

5.16 mm
8. Tubo de 25.4 mm de diámetro (encendido del reactor)
9. Cámara de salida de gases de escape y entrada de gases

reactantes (acero al carbono)
10. Placa de inyección lateral (aluminio)

Figura 2.5: Plano en corte superior del reactor de flujo
recı́proco de la lı́nea base.

Figura 2.6: Plano en corte superior del reactor de flujo recı́proco
con combustible sólido.

Figura 2.7: Plano en corte transversal del reactor
de flujo recı́proco con combustible sólido.

Lista de partes de reactor con entrada de combustible sólido

1. Cámara de premezcla (aluminio)
2. Placa de inyección lateral (aluminio)
3. Cañerı́a ASTM A-53 diámetro exterior 73 mm, espesor 5.16 mm
4. Cerámica de alúmina templada en zirconio (medio poroso)
5. Varilla porta termocuplas tipo S
6. Aislante exterior de fibra cerámica 36 mm de espesor
7. Tubos de 25.4 mm de diámetro (encendido del reactor)
8. Aislante interior de fibra cerámica 11.3 mm de espesor
9. Cámara de salida de gases de escape y entrada de gases reactantes (acero al carbono)

10. Válvulas de entrada y salida de combustible sólido
11. Tolva de carga del combustible sólido

31



2.2.1. Dimensiones

La cámara de ambos reactores tiene un largo de 305 [mm] y un diámetro interior de 40 [mm] –considerando el
aislante–, lo cual los hace reactores de tamaño pequeño para lograr que el frente de combustión se demore menos en
recorrerlo y obtener mayor cantidad de resultados en un menor tiempo.

Con respecto a las dimensiones generales de ambos reactores son las siguientes:

φe = 73 mm
φi = 62.68 mm
Lt = 480 mm
LMP = 305 mm
dvarillas = 50 mm

El material con el que están hechos ambos reactores es la cañerı́a de acero ASTM A-53 Schedule 40 grado A, cuyas
propiedades mecánicas se detallan en la Tabla 2.1:

Tabla 2.1: Propiedades del acero ASTM A-53.

Calidad
Tensión mı́nima
de Fluencia Fy

Tensión mı́nima
de ruptura Fu

Densidad Punto de fusión

MPa MPa [kgm−3] °C

ASTM A53-Gr A 211 337 7,85 1425 - 1510

2.2.2. Material cerámico

El medio poroso que se encuentra en el reactor inerte tiene las siguientes dimensiones:

Espesor: 25 [mm]

Diámetro: 40 [mm]

Porosidad: 83.5%
Tamaño de poro 2.5 [mm]

Las especificaciones técnicas del material se presentan en la Tabla 2.2:

Tabla 2.2: Especificaciones técnicas del material cerámico en el reactor inerte.

Designación del producto Alumina estabilizada en zirconio (ZTA)

Composición del producto 90% alúmina - 10% zirconio

Color Blanco

Temperatura de uso 1480 °C

Evaluación del ciclo térmico 6 (en escala 1-10)

En cambio, para el reactor hı́brido, el medio poroso tiene las siguientes dimensiones:

Espesor: 30 [mm]

Diámetro: 40 [mm]

Porosidad: 82.5%
Tamaño de poro 2.5 [mm]
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Las especificaciones técnicas del material se presentan en la Tabla 2.3:

Tabla 2.3: Especificaciones técnicas del material cerámico en el reactor hı́brido.

Designación del producto Carburo de silicio

Composición del producto 100% carburo de silicio

Color Gris

Temperatura de uso 1480 °C

Evaluación del ciclo térmico 6 (en escala 1-10)

2.2.3. Aislamiento térmico

Aislar correctamente los reactores es fundamental para obtener pruebas concluyentes, esto por dos razones: las per-
didas al ambiente pueden ser muy altas, lo cuál se debe evitar para lograr operar con máximas temperaturas del frente
de combustión, y en segundo lugar, dado que estas temperaturas van de 400− 1450◦C y el punto de fusión del acero
ASTM-A53 (tabla 2.1) es entre 1425−1510◦C, por lo qué la aislación interna debe ser aún más enfática.

Para ello, se tomó en consideración el trabajo realizado en la memoria de Hans González [23]. Al aplicar la ley de
Fourier de acuerdo a las propiedades mencionadas en la tabla 2.1 y suponiendo una temperatura interior de operación
de 1300[◦C, se puede obtener la variación del flujo de calor radial en función del espesor del aislante térmico interno
de fibra de vidrio, esto se puede observar en la figura 2.8:

Figura 2.8: Flujo de calor radial en función del aislante térmico interno del reactor en milı́metros [23].

Al realizar la iteración, se logra concluir que el espesor óptimo de la capa aislante interior es de 11,15[mm], con lo
qué resulta un flujo de calor radial de 171[W ]. Esto a su vez, implica que la superficie interior de acero será sometido a
una temperatura máxima de 804,06◦C, evitando ası́ el sobrecalentamiento del mismo (figura 2.9).
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Figura 2.9: Perfil térmico con un espesor de 11.15 mm de aislante térmico [23].

Finalmente, ambos reactores se utilizó espesor de 11,3[mm] de aislante térmico interno y un espesor de 36[mm] del
mismo en la superficie exterior. Cabe destacar que la fibra de vidrio a aplicar cómo aislante es inerte, por lo qué es
adecuada para su aplicación interna ya qué no interactúa con las reacciones de combustión y gasificación.

2.3. Cálculo de flujos en la mezcla

Para poder generar la combustión filtrada en los reactores se necesita de un gas combustible y un gas oxidante.

El gas utilizado como combustible es gas natural, este se obtiene directamente desde la red de la universidad (ver
sección 2.4.1) y tiene una composición volumétrica de metano correspondiente al 96,6%, para efectos de este trabajo
se considerara una composición volumétrica de metano correspondiente al 100% ya que en los cálculos la diferencia
se hace despreciable.

El gas utilizado como oxidante es aire que fue suministrado por un compresor que tiene una capacidad de 50 [lt] y
una presión máxima de 10 bar (ver sección 2.4.1), esta lı́nea estará conectada a un filtro regulador lubricador (FRL)
previo al ingreso al reactor para disminuir la humedad del aire principalmente.

2.3.1. Velocidad de filtración

La velocidad de filtración, que fue definida en el capitulo anterior como la ecuación 1.1 en base a la velocidad de
la mezcla [m/s] y la porosidad [−], es la que determina el caudal a suministrar al reactor y se calcula de la siguiente
manera:

Q = v ·A (2.1)

v =
Q
A

=
4 ·Q[l/mı́n]
π ·d2

útil [m
2]
· 1

60

[
mı́n

s

]
· 1

1,000

[
m3

l

]
(2.2)

De esto se obtiene una relación para el caudal y la velocidad de filtración representada en la siguiente ecuación:
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u =
Q[l/min]

15,000 · ε ·π ·d2
útil [m

2]
(2.3)

Además se tiene como datos conocidos los siguientes parámetros asociados a ambos reactores:

Tabla 2.4: Parámetros dimensionales del reactor.

Parámetro Sı́mbolo Valor Unidad

Porosidad ε 0,835 -
Diámetro d 0,04 m

Área A 0,00502655 ms−2

Considerando la ecuación anterior y los parámetros de la tabla 2.4 se obtienen los resultados de iteración de caudal
y velocidad de filtración mostrados en la tabla 2.5. Los valores de caudal y velocidad de filtración de la premezcla que
se utilizaron en este trabajo de tı́tulo son los siguientes:

Caudal 12,59 [lmin−1] y velocidad de filtración 0,2 [ms−1].
Caudal 16,37 [lmin−1] y velocidad de filtración 0,26 [ms−1].
Caudal 20,15 [lmin−1] y velocidad de filtración 0,32 [ms−1].

Tabla 2.5: Iteración caudal y velocidad de filtración.

Velocidad de filtración Caudal
u [ms−1] Q [lmin−1]

0,1 6,30
0,12 7,55
0,14 8,81
0,16 10,07
0,18 11,33
0,2 12,59
0,22 13,85
0,24 15,11
0,26 16,37
0,28 17,63
0,3 18,89
0,32 20,15
0,34 21,41

2.3.2. Flujos de metano y aire

La combustión de metano esta representada para mezclas pobres por la expresión 2.4 y para mezclas ricas por la
expresión 2.5:

CH4 +
2
φ
(O2 +3,76 N2)→ Productos (2.4)

CH4 +
1
φ
(O2 +3,76 N2)→ Productos (2.5)
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Se calculan las cantidades másicas de hidrógeno y de carbono para la combustión de 1 [kmol] de combustible:

mC = 1 [kmol] ·12,01 [kg/kmol] = 12,01 [kg] (2.6)

mH = (1 [kmol] ·4) ·1,008 [kg/kmol] = 4,032 [kg] (2.7)

mT = mC +mH = 16,042 [kg] (2.8)

Con el valor total de las masas se calcula la composición elemental de combustible obteniendo los siguientes resul-
tados:

XC =
mC

mT
= 0,749 (2.9)

XH = 1 −XC = 0,251 (2.10)

Con los valores anteriores, es posible aplicar la fórmula 2.11 para obtener el volumen de aire estequiométrico nece-
sario para quemar 1 [kg] de combustible:

V ◦a,e =
22,4
0,21

·
(

XC

12,01
+

XH

4,032
+

XS

32,06
− XO

32

)
[m3

N/kgcombustible] (2.11)

En ella, él valor 22.4 representa el volumen de 1 [kmol] de aire en condiciones normales. Se aplica aire atmosférico
para la combustión, cuya composición volumétrica es de 21% de O2 y un 79% de N2, correspondiente a la segunda
constante del cálculo. De esta forma, se obtiene el volumen de aire estequiométrico a condiciones normales:

V ◦a,e = 13,29 [m3
N/kgcombustible] (2.12)

Con este dato se prosigue a determinar los flujos que se deben emplear para obtener las velocidades de filtración que
fueron seleccionadas en la sección 2.3.1, para ello se expresa el caudal total conocido que se debe inyectar al reactor:

V̇total = V̇combustible +V̇oxidante (2.13)

Se buscará expresar todo en función del volumen de combustible inyectado al reactor, para lo que se aplica la
definición de la relación de equivalencia presentada en el capitulo anterior:

φ =
Va,e

Va,r
(2.14)

Si reordenamos y expresamos el volumen de aire estequiométrico en función de su valor normalizado, se puede
llegar a obtener una ecuación para el flujo volumétrico de oxidante:

V̇oxidante =
ṁcombustible ·V ◦a,e

φ
(2.15)

Luego, se reemplaza el flujo másico de combustible por:

V̇oxidante =
V̇combustible ·ρcombustible ·V ◦a,e

φ
(2.16)

Se procede a calcular la densidad con la siguiente formula:
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ρcombustible =
P

RCH4 ·T

[
kg
m2

]
(2.17)

En la ecuación, P es la presión normalizada: 101,325[kPa] según la norma ISO 13443 para gas natural, T corresponde
al valor de temperatura en condiciones normales: 288,15 K según la norma ISO 13443 para gas natural y RCH4 es la
constante de gas del metano igual a 0,5181 [kJ/kg ·K].

De esta forma, si se reordena la ecuación 2.13 y se reemplaza en:

V̇total = V̇combustible ·
(

1+
ρcombustible ·V ◦a,e

φ

)
(2.18)

Finalmente, con la ecuación anterior y variando el valor de φ se calculan los flujos de combustible y oxidante a
utilizar. Los resultados se presentan en las tablas a continuación, cabe destacar que los controladores de flujo a utilizar
restringen la elección de los parámetros operacionales, aspecto que se tendrá en cuenta al seleccionar los diferentes φ

con los que se evaluará el reactor.

Tabla 2.6: Parámetros Operacionales del reactor.

uuu [[[mmmsss−1]]] 000,,,333222 uuu [[[mmmsss−1]]] 000,,,222666 uuu [[[mmmsss−1]]] 000,,,222
CCCaaauuudddaaalll tttoootttaaalll [[[lllmmmiiinnn−1]]] 222000,,,111555 CCCaaauuudddaaalll tttoootttaaalll [[[lllmmmiiinnn−1]]] 111666,,,333777 CCCaaauuudddaaalll tttoootttaaalll [[[lllmmmiiinnn−1]]] 111222,,,555999

φ [−] Aire [lmin−1] Metano [lmin−1] φ [−] Aire [lmin−1] Metano [lmin−1] φ [−] Aire [lmin−1] Metano [lmin−1]

0,1 19,9 0,22 0,1 16,2 0,18 0,1 12,5 0,14
0,2 19,7 0,44 0,2 16,0 0,36 0,2 12,3 0,27
0,3 19,5 0,65 0,3 15,8 0,53 0,3 12,2 0,41
0,4 19,3 0,86 0,4 15,7 0,70 0,4 12,1 0,54
0,5 19,1 1,06 0,5 15,5 0,86 0,5 11,9 0,66
0,6 18,9 1,26 0,6 15,3 1,02 0,6 11,8 0,79
0,7 18,7 1,45 0,7 15,2 1,18 0,7 11,7 0,91
0,8 18,5 1,64 0,8 15,0 1,33 0,8 11,6 1,03
0,9 18,3 1,83 0,9 14,9 1,49 0,9 11,4 1,14
1,5 17,3 2,88 1,5 14,0 2,34 1,5 10,8 1,80
2 16,5 3,66 2 13,4 2,97 2 10,3 2,29

2,5 15,8 4,38 2,5 12,8 3,56 2,5 9,9 2,73
3 15,1 5,03 3 12,3 4,09 3 9,4 3,15

3,5 14,5 5,64 3,5 11,8 4,58 3,5 9,1 3,52
4 14,0 6,19 4 11,3 5,03 4 8,7 3,87
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2.3.3. Flujos de vapor de agua

El reactor tiene incorporado un generador de vapor para lograr el suministro (sección 2.4.1), a continuación se detalla
el cálculo del flujo a ingresar al reactor. Se considerara una relación 1:1 entre el flujo de combustible y el de vapor de
agua, esto implica que habrá un nuevo caudal y una nueva velocidad de filtración que circularán en el reactor. Para el
cálculo de los nuevos flujos totales se utilizara la ecuación 2.19 :

V̇total = V̇combustible +V̇oxidante +V̇vapor (2.19)

La cual, dada la razón 1:1 de combustible-vapor, se simplifica de la siguiente manera:

V̇combustible = V̇vapor (2.20)

Utilizando las ecuaciones 2.19 y 2.20 podemos obtener la ecuación 2.21 :

V̇total = V̇combustible ·
(

2+
ρcombustible ·V ◦a,e

φ

)
(2.21)

Con la ecuación 2.21 podemos obtener cada flujo a suministrar al reactor para la operación con vapor. Cabe destacar
qué los resultados de la operación con vapor no están dentro de la extensión de este trabajo de investigación, pero los
cálculos son presentados de igual manera:

Tabla 2.7: Flujos obtenidos para la operación con vapor.

Caudal Velocidad de filtracion φ Aire Metano Vapor
[lmin−1] [ms−1] - [lmin−1] [lmin−1] [lmin−1]

19,24 0,31 2 13,50 2,87 2,87
25,19 0,40 3 15,11 5,04 5,04
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2.4. Sistemas de medición y control

2.4.1. Suministro de flujos del reactor

Se procede a describir brevemente los equipos necesarios y con qué caracterı́sticas se suministra el aire, metano,
vapor y combustible sólido para llevar a cabo los ensayos. En el caso del reactor de flujo recı́proco para establecer la
lı́nea base, corresponde suministrar aire cómo oxidante y gas natural cómo combustible gaseoso.

Suministro de aire

El suministro de aire del reactor es realizado por un compresor del laboratorio de termo fluidos (figura 2.10) con las
especificaciones expuestas en la tabla 2.8. El compresor cuenta con un sistema de filtros FRL (figura 2.11) principal-
mente para poder eliminar la humedad del aire y regular la presión con la qué entra este al reactor.

Tabla 2.8: Caracterı́sticas del compresor de aire.

Compresor Motor
Modelo V-0.25/8 Modelo YL90L-2
Caudal 250 [lmin−1] Voltaje 220 [V ]
Poder 3 [HP] Poder 3 [HP]

Presión de salida 0,8 [MPa] Frecuencia 50/60 [Hz]
Capacidad 200 [lt] Corriente 14,5/15,5 [A]

Tamaño (L x W x H) 130 ×50×94 [cm] Velocidad nominal 2,800/3,450 [rmin−1]
Peso 120 [kg]

Figura 2.10: Compresor NITRO Compressors V-0.25/8.

Figura 2.11: Filtro FRL de la lı́nea de aire.
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Suministro de gas natural

El suministro de gas natural es a través de la red interna de la universidad por medio de una válvula de acople que hay
en el laboratorio de termo fluidos, además, se cuenta con un regulador de presión y un manómetro para ajustar cómo
el gas natural ingresa a la lı́nea del reactor. Como se menciono anteriormente, el aporte de metano a la composición
volumétrica del gas natural suele estar entre 94−96%, aún ası́, los cálculos pertinentes a esta investigación se realizan
asumiendo un 100% de composición de metano.

Suministro de vapor

El suministro de vapor es realizado por el generador de vapor (figura 2.13) con las especificaciones mostradas en la
tabla 2.9:

Tabla 2.9: Caracterı́sticas caldera Chromalox CMB-15.OAS031-383.

Especificaciones Caldera eléctrica

Marca Chromalox
Voltaje 380 [V ]

Amperaje 22,8 [A]
Frecuencia 50/60 [Hz]

Caudal máximo 52,5 [lbsh−1]
Presión permitida de trabajo 100 [psig]

Modelo CMB-15.OAS031-383

Debido al alto flujo del generador de vapor se instaló a la salida de este una válvula de bola para restringir el paso,
seguida de un bypass (figura 2.12) controlado por dos válvulas de aguja, esto de manera de regular lo mejor posible el
caudal de vapor que entra al reactor. En la figura siguiente se puede observar tanto la caldera como el bypass imple-
mentado:

Figura 2.12: Bypass para la regulación de caudal de vapor. Figura 2.13: Caldera Chromalox CMB-15.OAS031-383.

Dadas las condiciones de la instalación, se hizo necesario calibrar el bypass de la caldera de modo qué lograran los
caudales de vapor necesario. Para esto, se instaló una lı́nea auxiliar con una válvula de bola hacia el ambiente y otra
válvula de bola hacia el reactor para restringir el paso a este, ambas posteriores a la válvula de aguja que daba hacia el
reactor. La salida al ambiente se descarga a una probeta con resolución de 1 [mL], con lı́quido en su interior. Con ayuda
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de un cronómetro y regulando la válvula de aguja cada media vuelta se hicieron mediciones en lı́nea del condensado
que llegaba a la probeta para obtener el caudal correspondiente a cada variación de apertura de la válvula de aguja,
obteniendo los resultados mostrados en la tabla 2.10. Con esta configuración, al operar el reactor es necesario cerrar la
lı́nea a la probeta y abrir la lı́nea al reactor.

Tabla 2.10: Datos para calibración del caudal de vapor.

Media vuelta

Tiempo Diferencia volumen Caudal
[s] [ml] [lmin−1]

5 10 3,2
10 8 2,6
15 9 2,93
20 9 2,93
25 10 3,2
30 9 2,93

Existe gran variación en los resultados obtenidos, pero permiten afirmar que se trabajó con una relación cercana a
1:1 de flujo de vapor de agua y flujo de combustible.
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Suministro de combustible sólido

Para la tercera parte de los experimentos, el reactor de medio poroso hı́brido se hará funcionar con dos combustibles
sólidos en su interior, carbón y biomasa. La siguiente tabla muestra las especificaciones de los combustibles que se
utilizaron para los experimentos:

Tabla 2.11: Análisis elemental de los combustibles sólidos.

Elemento Unidad Pellet de madera Carbón

Carbono gC/100gmuestra 46,2±0,1 68,2±0,4
Hidrógeno gH/100gmuestra 6,2±0,1 5,03±0,3
Nitrógeno gN/100gmuestra 0,89±0,01 2,03±0,04
Oxı́geno gO/100gmuestra 27,7±0,06 10,15±0,05
Azufré gS/100gmuestra < 0,5 0,55±0,07

Tabla 2.12: Poderes calorı́ficos, humedad y densidad del combustible sólido

Unidad Pellet de madera Carbón

Poder calorı́fico superior [kg/kJ] 18,811 26,565
Poder calorı́fico inferior [kg/kJ] 17,371 24,996

Humedad % 7,72 6,45
Densidad g/cm3 1,36 1,18

El análisis elemental se llevó a cabo en el Laboratorio de Quı́mica de la universidad y los respectivos informes de
resultados se adjuntan en el Anexo D. Cabe destacar que la presente investigación se limita a presentar los resultados
para la operación con carbón.

2.4.2. Control de flujos

Es necesario un sistema de control de flujos para regular con precisión los flujos de gas natural y aire requeridos en
cada ensayo, para ello, se cuenta con controladores marca Aalborg que entregan caudal en [lmin−1]. Cada controlador,
uno por cada flujo, se disponen de forma que entreguen el caudal a través de la lı́nea de suministro.

Estos controladores operan internamente mediante dos conductos, la mayor parte del gas entra al conducto primario
y la otra pequeña parte es desviada al conducto secundario, un tubo sensor capilar de acero inoxidable. Dado qué el
diseño de los conductos es de manera tal qué proporcionen un flujo laminar, mediante los principios de mecánica de
fluidos y dimensionando adecuadamente los conductos se logra relacionar proporcionalmente los flujos que pasan a
través de estos y por lo tanto, es posible conocer y regular el flujo másico. Los controladores, además, son regulables
manualmente, esto mediante un tornillo sin fin ubicado a un costado del equipo.

En la siguiente tabla se resume la información de funcionamiento de cada controlador: rango, resolución y presión
máxima:

Tabla 2.13: Caracterı́sticas de operación de controladores de flujo.

Marca Gas
Rango Resolución Presión máxima
[lmin−1] [lmin−1] [psi] ([kPa])

Aalborg Aire 0−30 0,1 1,000(6,800)
Aalborg Metano 0−5 0,01 1,000(6,800)
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2.4.3. Sistema de extracción y muestreo de gases de escape

De manera de analizar los gases de escape que son liberados gracias a las reacciones que ocurren dentro del reactor,
es necesario obtener muestras experimentales de los mismos. Cómo se describió en la sección 2.2, el reactor cuenta con
dos cámaras laterales (figura 2.6 y 2.5) por las cuales salen gases de escape o entran gases reactantes, dependiendo del
semi-ciclo de funcionamiento. El reactor cuenta además, con un sistema de extracción de gases de escape, conectado
a dichas cámaras, mediante dos válvulas de bola y un tubo de cobre. Con esto se hace posible conectar al reactor el
sistema de toma de muestras que se describe a continuación.

Sistema de toma de muestras

Figura 2.14: Sistema de toma de muestras.

En la figura 2.14 se puede distinguir el sistema de
muestreo utilizado, este se conecta directamente al sistema
de extracción de gases de escape del reactor mediante dos
válvulas de bola, entre ellas, el gas a caracterizar pasa por
un filtro higroscópico de silicagel, agente que se encarga
de absorber la fracción húmeda del gas. Luego, la otra
válvula de bola abre paso a una conexión en “T”, cuyas
otras salidas son: al ambiente, controlada por la última
válvula de bola del sistema, y a la extracción, la cual se
produce por presión negativa accionando manualmente dos
jeringas de 60[mL] cada una. La extracción es acumulada
en una bolsa de muestreo acondicionada para tales fines
(FlexFoil®/ Tedlar®/ SKC, Inc.).

Cómo se mencionó, la muestra es filtrada en cuanto a
humedad, esto debido a qué el gas a inyectar al sistema cro-
matográfico no debe contener vapor de agua. Por otro lado,
también se debe cuidar la temperatura del gas al entrar al
sistema de muestreo de gases, para lo que se instaló una
termocupla del Tipo K en la salida de gases de escape al
ambiente, y previo a los muestreos se verificó que esta me-
dición no registrara más de 60 ◦C.

2.4.4. Cromatografı́a Gaseosa

En la investigación presente y para obtener resultados de conversión de hidrógeno, se aplicó la cromatografı́a ga-
seosa como método analı́tico instrumental. Con esto, es posible la identificación y cuantificación del hidrógeno en una
muestra por medio de mecanismos de separación selectiva.

El laboratorio de termodinámica de la universidad cuenta con un Cromatógrafo PerkinElmer CLARUS 580 que
esta representado en la imagen 2.15, este equipo se compone de un sistema de inyección de muestra, una columna
cromatográfica Molesive 5A80/100 y el detector del tipo conductividad térmica.
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Figura 2.15: Fotografı́a del Cromatógrafo PerkinElmer CLARUS 580.

2.4.5. Sistema de adquisición de datos de temperatura

El sistema de adquisición de datos de temperatura dentro del reactor esta compuesto por siete termocuplas tipo S de
0,8 [mm] de diámetro instaladas en ambos reactores a través de varillas termocuplas de cerámica, estas se posicionan a
una distancia equidistante de 50 [mm] entre si.

Las termocuplas consisten en un filamento de platino y otro de platino-rodio, que están enlazados entre si y que
al cambiar de temperatura emiten un diferencial de voltaje, este diferencial de voltaje es captado por un adquisidor
de datos el cual recibe una señal análoga y entrega una señal digital a un software que finalmente la convierte en un
dato de temperatura. El adquisidor de datos utilizado en este reactor es de la marca OMEGA modelo OMB-DAQ-56
y el software Personal DAQVIEW transforma la señal análoga en una señal digital de temperatura para poder analizarla.

2.5. Procedimiento experimental propuesto

En esta sección se incluye el procedimiento para cada función que se lleva a cabo con el reactor de flujo recı́proco
relevante para este trabajo de investigación. Se busca detallar paso por paso cada una de las operaciones: encendido del
reactor, operación con inyección lateral de aire y combustible (en premezcla) con y sin vapor, toma de muestras, y el
apagado del reactor.

En primer lugar, es importante que cada usuario sea conocedor de los riesgos implicados en la operación del reactor
y él cómo afrontar una posible falla o accidente, además de estar siempre equipado con los EPP correspondientes. En
el Anexo C se adjunta el Informe de Análisis de trabajo seguro y el listado de chequeo para operación utilizados en el
laboratorio.

Previó al encendido del reactor, se realizan ciertas pre-pruebas para corroboran el buen funcionamiento de algunos
de los sistemas principales. La primera es activar el detector de hidrocarburos para qué este se active en caso de haber
fugas y además, se enciende la campana extractora de gases del laboratorio. Por otro lado, es necesario regular los flujos
de aire y gas natural a una configuración de operación con relación de equivalencia (φ ) igual a 1, cómo también, regular
la presión de la lı́nea de aire a 1 bar utilizando el manómetro de los filtros FRL. La presión de la lı́nea de gas natural
ya viene regulada a 1 bar. Otro aspecto importante a considerar es que lograr que el frente de combustión se desplace a
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lo largo del reactor, este nunca deberá alcanzar las termocuplas T1, T6, ni T7, esto debido a inconvenientes de operación.

En este procedimiento se nombraran las termocuplas de la manera ilustrada en la imagen 2.16.

Figura 2.16: Esquema del sistema de muestreo térmico.

A continuación se presenta la lista de todas las válvulas de operación del reactor:

Tabla 2.14: Listado de válvulas en mostradas en los diagramas de instalación 2.2 y 2.3.

Lı́nea de Inyección Lateral
VILI Válvula de bola 1/2” inyección lateral izquierda
VILD Válvula de bola de 1/2” inyección lateral derecha

Lı́nea de Gas Natural

VGN1 Válvula de bola gas natural 1
VGN2 Válvula de bola gas natural 2
VGN3 Válvula de bola gas natural 3
VGNL Válvula de bola 3/8” gas natural lateral

Lı́nea de Vapor

VV1 Válvula de aguja vapor bypass 1
VV2 Válvula de aguja vapor 2
VV3 Válvula de bola 1/2” vapor
VVI Válvula de bola 1/2” vapor izquierdo
VVD Válvula de bola 1/2” vapor derecho

Lı́nea de Aire
VA1 Válvula de aguja aire 1
VA2 Válvula de bola aire 2
VAL Válvula de bola 3/8” aire lateral

Lı́nea de Combustible Sólido
VICS Válvula de bola 1/2” inyección de combustible sólido
VSCS Válvula de bola 1/2” eliminación de cenizas

Lı́nea de Toma de Muestra

VTMI Válvula de bola 1/4” toma de muestra izquierda
VTMD Válvula de bola 1/4” toma de muestra derecha
VTM1 Válvula de bola 1/4” toma de muestra 1
VTM2 Válvula de bola 1/4” toma de muestra 2
VTM3 Válvula de bola 1/4” toma de muestra 3

Lı́nea de Gases de Escape
VGEI Válvula de bola 1/4” gases escape izquierda
VGED Válvula de bola 1/4” gases escape derecha
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2.5.1. Encendido del reactor

Se abre el programa Personal DAQVIEW del computador y se comienza a grabar.

Se realiza un precalentamiento de la matriz porosa mediante un soplete de gas licuado, que se introduce por la
tapa entre los anillos.

Una vez alcanzada la temperatura de 650 ◦C en T3, se abre las válvulas VGN3, VAL, VGNL y VILI dando paso
al gas natural y el aire dentro del reactor (caudal regulado a relación de equivalencia igual a 1), también se abre
la válvula VGED correspondiente a la lı́nea de gases de escape, configuración que corresponde al sentido de
flujo A-B.

Al superar la T3 o T4 los 1000 ◦C se procede a cambiar la relación de equivalencia a 2 aún con sentido A-B, el
frente de combustión comienza a desplazarse.

Una vez que la T5 alcanza la máxima temperatura, en este punto se invierte el flujo. Para invertir el flujo se deben
cerrar las válvulas VGED y VILI y abrir las válvulas VGEI y VILD, ası́ el frente de combustión viaja ahora con
sentido B-A.

Luego, cuando la temperatura máxima llegue a la T3 se saca el soplete y se procede a cerrar el reactor.

Una vez cerrado y llegando la temperatura máxima a la termocupla T2, el reactor esta listo para operar en sentido
A-B, según la configuración necesaria para el ensayo.

2.5.2. Operación con inyección lateral de aire y combustible (premezcla) sin vapor del reac-
tor inerte

Para esta operación se ocupa el reactor solo con inyección lateral de aire y gas natural, donde se emplea cambios de
inyección lateral cuando el frente de combustión esté cercano al otro extremo del reactor.

Se regula el caudal de aire y combustible en [lmin−1] de acuerdo a la relación de equivalencia a ensayar.

Cuando el frente de combustión va desde A-B dentro del reactor, están abiertas las válvulas: VGED, VGN1,
VGN2, VGN3, VGNL, VA1 VA2, VAL, VILI.

Al alcanzar la temperatura máxima en T5 se emplea el cambio de inyección lateral con sentido B-A cerrando las
válvulas VILI, VGED y abriendo simultáneamente las válvulas VILD, VGEI.

Al alcanzar la temperatura máxima en T2, se emplea el cambio de inyección lateral con sentido A-B nuevamente,
cerrando las válvulas VILD, VGEI y abriendo simultáneamente las válvulas VILI y VGED.

2.5.3. Operación con inyección lateral de aire y combustible (premezcla) con vapor del reac-
tor inerte

La operación con vapor tiene mayores dificultades ya que los flujos de vapor entregados por la caldera son inestables,
aumentando la posibilidad de apagado del reactor. Cuando se realiza un cambio de inyección lateral de vapor existe un
tiempo significativo que demora el vapor en llegar efectivamente al reactor debido a la condensación que hay en la lı́nea.

En primera instancia se debe encender la caldera y regular su presión a 1 bar, luego se debe abrir muy poco (distan-
cia ya medida en la calibración) la válvula VV3 y se debe abrir completamente la válvula del bypass VV1. Con esto la
lı́nea de vapor queda preparada para la operación.

Se regula el caudal de aire y combustible en [lmin−1] de acuerdo a la relación de equivalencia a ensayar.
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Se regula el caudal de vapor con la válvula de aguja VV2 de acuerdo a la relación establecida para el suministro
(media vuelta o una vuelta).

Las válvulas abiertas para que el reactor funcione en sentido A-B son: VGED, VGN1, VGN2, VGN3, VGNL,
VA1, VA2, VAL, VILI, además, se abre VVI para que entré el vapor a la premezcla.

Una vez que el frente de combustión llega a T5, se cierran las válvulas VILI, VGED y se abren las válvulas
VILD y VGEI. Se cierra VVI y rápidamente se procede a reconectar el vapor a la lı́nea para abrir VVD para
poder operar en sentido B-A.

De forma similar, al llegar el frente de combustión a T2, se procede a cambiar a sentido A-B y a reconfigurar los
parámetros operacionales de ser necesario.

2.5.4. Operación con inyección lateral de aire y combustible (premezcla) con combustible
sólido y sin vapor

Para esta operación se ocupa el reactor solo con inyección lateral de aire y gas natural, donde se emplea cambios de
inyección lateral cuando el frente de combustión esté cercano al otro extremo del reactor.

Se abre la válvula VICS y se recarga la cámara de combustible sólido.

Se regula el caudal de aire y combustible en [lmin−1] de acuerdo a la relación de equivalencia a ensayar.

Cuando el frente de combustión va desde A-B dentro del reactor, están abiertas las válvulas: VGED, VGN1,
VGN2, VGN3, VGNL, VA1 VA2, VAL, VILI.

Cuando la temperatura de T5 empieza a aumentar y supera los 700 ◦C, se abre la válvula VCSC qué libera las
cenizas al ambiente y se cierra inmediatamente. Se procede a recargar el combustible sólido abriendo la válvula
VICS.

Al alcanzar la temperatura máxima en T5 se emplea el cambio de inyección lateral con sentido B-A cerrando las
válvulas VILI, VGED y abriendo simultáneamente las válvulas VILD, VGEI.

Cuando la temperatura de T2 empieza a aumentar y supera los 700 ◦C, se abre la válvula VCSC qué libera las
cenizas al ambiente y se cierra inmediatamente. Se procede a recargar el combustible sólido abriendo la válvula
VICS.

Al alcanzar la temperatura máxima en T2, se emplea el cambio de inyección lateral con sentido A-B nuevamente,
cerrando las válvulas VILD, VGEI y abriendo simultáneamente las válvulas VILI y VGED.

2.5.5. Operación con inyección lateral de aire y combustible (premezcla) con combustible
sólido y con vapor

La operación con vapor tiene mayores dificultades ya que los flujos de vapor entregados por la caldera son inestables,
aumentando la posibilidad de apagado del reactor. Cuando se realiza un cambio de inyección lateral de vapor existe un
tiempo significativo que demora el vapor en llegar efectivamente al reactor debido a la condensación que hay en la lı́nea.

En primera instancia se debe encender la caldera y regular su presión a 1bar, luego se debe abrir muy poco (distancia
ya medida en la calibración) la válvula VV3 y se debe abrir completamente la válvula del bypass VV1. Con esto la
lı́nea de vapor queda preparada para la operación.

Se abre la válvula VICS y se recarga la cámara de combustible sólido.

Se regula el caudal de aire y combustible en [lmin−1] de acuerdo a la relación de equivalencia a ensayar.
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Se regula el caudal de vapor con la válvula de aguja VV2 de acuerdo a la relación establecida para el suministro
(media vuelta o una vuelta).

Las válvulas abiertas para qué el reactor funcione en sentido A-B son: VGED, VGN1, VGN2, VGN3, VGNL,
VA1, VA2, VAL, VILI, además, se abre VVI para que entré el vapor a la premezcla.

Una vez que el frente de combustión llega a T5, se cierran las válvulas VILI, VGED y se abren las válvulas
VILD y VGEI. Se cierra VVI y rápidamente se procede a reconectar el vapor a la lı́nea para abrir VVD para
poder operar en sentido B-A.

Inmediatamente después del paso anterior se abre la válvula VCSC qué libera las cenizas al ambiente y se cierra
inmediatamente. Se procede a recargar el combustible sólido abriendo la válvula VICS.

De forma similar, al llegar el frente de combustión a T2, se procede a cambiar a sentido A-B y a reconfigurar los
parámetros operacionales de ser necesario.

Inmediatamente después del paso anterior se abre la válvula VCSC qué libera las cenizas al ambiente y se cierra
inmediatamente. Se procede a recargar el combustible sólido abriendo la válvula VICS.

2.5.6. Toma de muestras

Para poder comparar entre las muestras que se obtendrán, se busca realizarlas en un punto de operación estable y
representativo del reactor. Se escogió para ello el momento en que T4 alcanza la temperatura máxima, de manera qué
los gases de escape logren un mismo tiempo de residencia en el reactor, ya sea para la operación en sentido A-B o B-A.

Una vez que el reactor esta funcionando en las condiciones de operación de las qué se requieren muestras y justo
después de cambiar el sentido de los flujos, se puede comenzar con el procedimiento de muestreo. Este se realiza en
tres partes: primero, se debe purgar la lı́nea de muestreo al menos tres veces. Luego, se debe también purgar la bolsa de
muestreo para qué se encuentre acondicionada justo antes de recibir el gas, al menos dos veces. Finalmente, se procede
a llenar la bolsa de muestreo con los gases de escape. Los pasos a seguir para cada etapa se detallan a continuación:

Saturación de la lı́nea de muestreo

1. Para saturar la lı́nea de muestreo en sentido A-B, deben estar abiertas las válvulas VTMD y VTM1. Y para
hacerlo en sentido B-A, deben estar abiertas las válvulas VTMI y VTM1.

2. Se abre la válvula VTM2.
3. Se accionan manualmente las jeringas para generar presión negativa en la lı́nea de muestreo.
4. Se cierra la válvula VTM2.
5. Se abre la válvula VTM3.
6. Se eliminan los gases accionando las jeringas.
7. Se cierra la válvula VTM3.
8. Se repite desde el paso 2, al menos 3 veces.

Purga de la bolsa de muestreo

1. Para purgar la bolsa de muestreo en sentido A-B, deben estar abiertas las válvulas VTMD y VTM1. Y para
hacerlo en sentido B-A, deben estar abiertas las válvulas VTMI y VTM1.

2. Se abre la válvula VTM2.
3. Se accionan manualmente las jeringas para generar presión negativa en la lı́nea de muestreo.
4. Se cierra VTM2.
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5. Se abre la bolsa de muestreo.
6. Se descargan las jeringas hacı́a la bolsa de muestreo.
7. Se cierra la bolsa de muestreo.
8. Se repite los pasos 2-7 hasta el punto en que la bolsa ya se considere medio llena.
9. Se abre la válvula VTM3 y la bolsa para descargar los gases al ambiente.

10. Se repite desde el paso 2, al menos 3 veces.

Llenado de la bolsa de muestreo

1. Es importante que se continué con este paso siempre y cuando la lı́nea haya sido saturada y la bolsa haya sido
purgada.

2. Para llenar la bolsa de muestreo en sentido A-B, deben estar abiertas las válvulas VTMD y VTM1. Y para
hacerlo en sentido B-A, deben estar abiertas las válvulas VTMI y VTM1.

3. Se abre la válvula VTM2.
4. Se accionan manualmente las jeringas para generar presión negativa en la lı́nea de muestreo.
5. Se cierra VTM2.
6. Se abre la bolsa de muestreo.
7. Se descargan las jeringas hacı́a la bolsa de muestreo.
8. Se cierra la bolsa de muestreo.
9. Se repite los pasos 2-7 hasta el punto en que la bolsa ya se considere totalmente llena.

10. En este punto la bolsa de muestreo esta lista para ser desconectada de la lı́nea.

2.5.7. Apagado del reactor

Una vez tomadas las muestras y al tener los datos del registro de temperaturas de los ciclos B-A y A-B, es necesario
apagar el reactor y desenergizar el resto de los dispositivos eléctricos, entre ellos el generador de vapor.

Se detiene la grabación del programa Personal DAQVIEW, para proceder a desconectar todo.

Se desconecta la caldera generadora de vapor cerrando las válvulas VVI, VVD y VV2.

Se cierran las válvulas VA1, VA2 donde se restringe el paso de aire al reactor y se apaga el compresor.

Se cierra las válvulas VGN1, VGN2 y VGN3 que dan paso al combustible, esperando que la lectura del contro-
lador de flujo indique 0 lmin−1.

Se espera que el manómetro de la lı́nea de aire indique 0 [bar].

Se cierran las válvulas VILI, VILD, VGNL, VAL y se dejan abiertas las válvulas VGED y VGEI.

Se deja enfriar el reactor sin que ningún gas que fluya dentro ya que las variaciones rápidas de temperatura
hacen más frágil el material, se espera hasta que la temperatura disminuya de los 200 ◦C.

Se apagan los controladores de flujo y el computador del laboratorio.

Se apaga el detector de hidrocarburos y la campana extractora de gases.
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Capı́tulo 3

Resultados experimentales

Este trabajo de titulo consistió en pruebas experimentales realizadas con dos reactores de flujo recı́proco cuyas ca-
racterı́sticas fueron descritas en detalle en el capitulo anterior (2).

El reactor de medio poroso totalmente inerte se operó bajo doce condiciones de operación diferentes en total, esto
con el fin de obtener una lı́nea base en cuanto a perfiles térmicos, temperaturas máximas y conversiones de hidrógeno.
Nueve de ellas fueron operaciones con mezclas ricas en combustible, a diferentes relaciones de equivalencia y variando
la velocidad de filtración. Las tres restantes fueron para una misma relación de equivalencia pobre en combustible y
variando la velocidad de filtración.

Luego, los ensayos realizados en el reactor de medio poroso hı́brido fueron bajo dos condiciones de operación dis-
tintas, una con mezcla rica en combustible y otra con mezcla muy pobre en combustible, a una misma velocidad de
filtración.

En este capitulo se procede a describir y reflejar mediante los gráficos pertinentes, los resultados obtenidos en las
pruebas experimentales de ambos reactores utilizados. También, se presentan los resultados del análisis de gases de la
mayorı́a de las pruebas experimentales y un análisis comparativo de los resultados en base a la literatura existente. Cabe
destacar que los datos obtenidos con el sistema de adquisición de datos descrito en la sección 2.4.5 del capitulo anterior
(2) corresponden a datos de temperatura v/s tiempo. De dicha data se obtienen directamente los gráficos presentados en
el Anexo E, pero es mediante un manejo y estudio posterior de la misma que se pueden lograr los análisis presentados
a continuación.
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3.1. Estabilización del reactor de medio poroso inerte

En primer lugar, se opera el reactor de medio poroso inerte con una velocidad de filtración de u = 0,2 [m/s] y
una relación de equivalencia de φ = 2,5 [−], realizando un total de cuatro ciclos de operación continua (en sentido
izquierda-derecha y luego derecha izquierda). En la figura 3.1 se pueden observar las temperaturas máximas, promedio
y la velocidad del frente de combustión obtenidas para dichas operaciones, estos valores se mantienen estables a lo
largo de cada ciclo realizado. Por lo mismo, se puede afirmar que se alcanza un equilibrio térmico y por lo tanto la
representatividad de lo que está sucediendo dentro del reactor es indiferente al ciclo de funcionamiento en el que fueron
adquiridos los datos.

Figura 3.1: Temperaturas y velocidades alcanzadas en el ensayo de equilibrio térmico MPI.

3.2. Resultados reactor de medio poroso inerte

Para realizar la presentación y posterior análisis de resultados obtenidos con este reactor se tienen las siguientes
consideraciones:

Se denomina A-B al semiciclo en el que el flujo recorre el reactor de izquierda a derecha y se denomina B-A
cuando lo hace de derecha a izquierda. El ciclo completo esta compuesto por un semiciclo A-B seguido de un
semiciclo B-A.

Para mezclas ricas, el semiciclo se maneja entre las termocuplas T2 y T5 y para mezclas pobres se hace entre las
termocuplas T2 y la T4. Esto debido a problemas operacionales y de seguridad.

Los gráficos que se utilizan en el análisis de este reactor fueron elaborados con datos del tercer semiciclo A-B y
el cuarto semiciclo B-A de operación (segundo ciclo completo).
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La temperatura promedio corresponde al promedio de las temperaturas máximas de las termocuplas T2, T3, T4, T5

en mezclas ricas y de las termocuplas T2, T3 y T4 en mezclas pobres, considerando un ciclo completo.

Para calcular la velocidad del frente de combustión se utilizó la ecuación 3.1, donde d representa la distancia
entre termocuplas, tn es el tiempo en el que el frente de combustión se encuentra en la termocupla n y tn−1 es el
tiempo en el que el frente de combustión se encuentra en la termocupla n−1:

u f c(Tmax) =
d

tn− tn−1
[m/s] (3.1)

Los resultados obtenidos para el reactor de medio poroso inerte en este trabajo de tı́tulo se dividen en dos grupos:
mezclas ricas y mezclas pobres.

3.2.1. Mezclas ricas

En la tabla 3.1 se resumen los resultados de temperaturas máximas, temperatura promedio y velocidad promedio del
frente de combustión para las diferentes condiciones operacionales que se ensayaron con mezclas ricas:

Condición operacional

φ u Ciclo 2 T2,max T3,max T4,max T5,max Tprom u f c,prom

[−] [m/s] Semiciclo ◦C ◦C ◦C ◦C ◦C [m/s]

2

0,2
A-B 1320,6 1328,7 1153,4 1054,0

1217,3 0,000135B-A 1232,0 1269,7 1221,5 1159,0

0,26
A-B 1360,6 1377,6 1173,9 1079,2

1251,0 0,000178B-A 1256,6 1298,9 1259,3 1201,7

0,32
A-B 1399,6 1420,3 1209,6 1121,3

1291,0 0,000234B-A 1302,7 1339,8 1304,7 1229,8

2,5

0,2
A-B 1308,3 1314,6 1121,1 998,5

1192,1 0,000182B-A 1204,1 1247,1 1207,4 1135,9

0,26
A-B 1323,5 1340,3 1151,4 1067,1

1226,9 0,000257B-A 1247,6 1279,9 1232,5 1173,3

0,32
A-B 1348,9 1370,5 1195,0 1104,1

1259,7 0,000326B-A 1281,2 1314,8 1266,6 1196,8

3

0,2
A-B 1286,7 1293,2 1159,7 1068,3

1198,3 0,000265B-A 1217,2 1249,2 1192,1 1120,5

0,26
A-B 1299,9 1313,4 1132,1 1039,4

1204,6 0,000322B-A 1232,1 1264,3 1218,5 1136,8

0,32
A-B 1321,8 1336,8 1177,1 1080,3

1236,0 0,000396B-A 1263,4 1295,0 1249,3 1164,4
Tabla 3.1: Resultados de temperatura y velocidad del frente de combustión MPI en mezclas ricas.
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Temperatura promedio, temperatura máxima y velocidad del frente de combustión

Para cada una de las nueve operaciones en el reactor de medio poroso completamente inerte con mezclas ricas
en combustible se representan: en la figura 3.2 la temperatura promedio, en la figura 3.3 la temperatura máxima en
contraste con la temperatura adiabática y en la figura 3.4 la velocidad de frente de combustión obtenidas.

Figura 3.2: Temperatura promedio obtenida en cada ensayo MPI de mezclas ricas.

Figura 3.3: Temperatura máxima obtenida en cada ensayo MPI de mezclas ricas y su correspondiente temperatura adiabática.
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Figura 3.4: Velocidad del frente de combustión obtenida en cada ensayo MPI de mezclas ricas.

Perfil térmico y avance del frente de combustión

Considerando la condición de operación del reactor de medio poroso inerte con una relación de equivalencia φ =

2[−] y una velocidad de filtración u = 0,2[m/s] se presentan en las figuras 3.5, 3.6, 3.7 y 3.8 los perfiles térmicos para
los tiempos de ensayo t = 88[s], t = 419[s], t = 791[s] y t = 1272[s] respectivamente. Se escoge esta única condición ya
que, en general, los perfiles térmicos resultantes son similares para todas las condiciones de ensayo en mezclas ricas y
porque es la condición en que se ensaya el reactor de medio poroso hı́brido. Los tiempos seleccionados corresponden
al momento en que se alcanza la temperatura máxima en cada termocupla considerada en la operación del reactor en
sentido A-B (T2, T3, T4 y T5). De forma de mantener el mismo criterio, los perfiles ilustrados en la dirección B-A en
cada una de las figuras corresponden a estos mismos tiempos en el propio ciclo y no al momento en que se registra la
mayor temperatura en cada termocupla al operar en este sentido.
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Figura 3.5: Perfil térmico del reactor MPI al tiempo t = 88[s] en la condición operacional con φ = 2 y u = 0,2[m/s].

Figura 3.6: Perfil térmico del reactor MPI al tiempo t = 419[s] en la condición operacional con φ = 2 y u = 0,2[m/s].
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Figura 3.7: Perfil térmico del reactor MPI al tiempo t = 791[s] en la condición operacional con φ = 2 y u = 0,2[m/s].

Figura 3.8: Perfil térmico del reactor MPI al tiempo t = 1272[s] en la condición operacional con φ = 2 y u = 0,2[m/s].
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Además, para la misma condición de operación (φ = 2[−] y u = 0,2[m/s]), se representa en las figuras 3.9 y 3.10 el
viaje del frente de combustión en dirección A-B y B-A, respectivamente.

Figura 3.9: Avance del frente de combustión en dirección A-B del reactor MPI en la condición operacional con φ = 2 y u= 0,2[m/s].

Figura 3.10: Avance del frente de combustión en dirección B-A del reactor MPI en la condición operacional con φ = 2 y u =
0,2[m/s].
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3.2.2. Mezclas pobres

En la tabla 3.2 se resumen los resultados de temperaturas máximas, temperatura promedio y velocidad promedio del
frente de combustión para las diferentes condiciones operacionales que se ensayaron con mezclas pobres:

Condición operacional

φ u Ciclo 2 T2,max T3,max T4,max Tprom u f c,prom

[−] [m/s] Semiciclo ◦C ◦C ◦C ◦C [m/s]

0,2

0,2
A-B 1025,0 1068,7 879,3

968,7 0,000119B-A 901,5 990,3 947,2

0,26
A-B 1091,7 1129,8 935,1

1035,1 0,000145B-A 954,9 1044,8 1054,4

0,32
A-B 1094,1 1163,8 972,0

1068,6 0,000190B-A 999,6 1087,4 1095,1
Tabla 3.2: Resultados de temperatura y velocidad del frente de combustión MPI en mezclas pobres.

Temperatura promedio, temperatura máxima y velocidad del frente de combustión

Para cada una de las tres operaciones en el reactor de medio poroso completamente inerte con mezclas pobres en
combustible se representan: en la figura 3.11 la temperatura promedio y la temperatura máxima en contraste con la
temperatura adiabática y en la figura 3.12 la velocidad de frente de combustión obtenidas.

Figura 3.11: Temperatura promedio y temperatura máxima obtenida en cada ensayo MPI de mezclas pobres y su correspondiente
temperatura adiabática.
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Figura 3.12: Velocidad del frente de combustión obtenida en cada ensayo MPI de mezclas pobres.

Perfil térmico y avance del frente de combustión

Considerando la condición de operación del reactor de medio poroso inerte con una relación de equivalencia φ =

0,2[−] y una velocidad de filtración u = 0,2[m/s] se presentan en las figuras 3.13, 3.14 y 3.15 los perfiles térmicos
para los tiempos de ensayo t = 169[s], t = 547[s] y t = 971[s] respectivamente. Se escoge esta única condición ya que,
en general, los perfiles térmicos resultantes son similares para todas las condiciones de ensayo en mezclas pobres y
porque es la condición en que se ensaya el reactor de medio poroso hı́brido. Los tiempos seleccionados corresponden
al momento en que se alcanza la temperatura máxima en cada termocupla considerada en la operación del reactor en
sentido A-B (T2, T3 y T4). De forma de mantener el mismo criterio, los perfiles ilustrados en la dirección B-A en cada
una de las figuras corresponden a estos mismos tiempos en el propio ciclo y no al momento en que se registra la mayor
temperatura en cada termocupla al operar en este sentido.
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Figura 3.13: Perfil térmico del reactor MPI al tiempo t = 169[s] en la condición operacional con φ = 0,2 y u = 0,2[m/s].

Figura 3.14: Perfil térmico del reactor MPI al tiempo t = 547[s] en la condición operacional con φ = 0,2 y u = 0,2[m/s].
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Figura 3.15: Perfil térmico del reactor MPI al tiempo t = 971[s] en la condición operacional con φ = 0,2 y u = 0,2[m/s].
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Además, para la misma condición de operación (φ = 0,2[−] y u = 0,2[m/s]), se representa en las figuras 3.16 y 3.17
el viaje del frente de combustión en dirección A-B y B-A, respectivamente.

Figura 3.16: Avance del frente de combustión en dirección A-B del reactor MPI en la condición operacional con φ = 0,2 y
u = 0,2[m/s].

Figura 3.17: Avance del frente de combustión en dirección B-A del reactor MPI en la condición operacional con φ = 0,2[−] y
u = 0,2[m/s].
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3.2.3. Análisis de resultados reactor de medio poroso inerte

Al estudiar los resultados del reactor de medio poroso inerte mediante los datos y los gráficos obtenidos se puede
afirmar que, tanto para las mezclas ricas como las mezclas pobres en combustible que fueron ensayadas, se observa un
régimen de propagación aguas abajo (superadiabático) del frente de combustión. Como se puede ver en las figuras 3.4
y 3.12, la velocidad del mismo es mayor a medida que aumentan la velocidad de filtración (mezclas ricas y pobres) y
la relación de equivalencia (mezclas ricas), esto debido a que se potencia la transferencia de calor en el proceso y el
flujo se vuelve más turbulento. Estos resultados son concordantes con el trabajo de L.A. Kennedy y col. [34], con el
cual igualmente se puede asimilar el aumento de temperatura que existe en la transición entre una mezcla pobre a una
rica en combustible. Lo anterior se ve expuesto al comparar la figura 3.3 en la que se alcanzan temperaturas máximas
de entre 1329 ◦C a 1420 ◦C bajo una relación de equivalencia φ = 2 [−], con la figura 3.11 cuyo rango de temperaturas
máximas es de 1069 ◦C a 1164 ◦C bajo una relación de equivalencia φ = 0,2 [−], en ambas, las variaciones de veloci-
dad de filtración son las mismas. Lo anterior es consecuencia de las diferencias entre ambos ensayos en la quı́mica de
la combustión, a saber: una mezcla pobre en combustible proporciona un exceso de aire en la combustión que queda
sin reaccionar y por ende, un déficit de metano.

Otro efecto notable en ambos tipos de mezcla, es que al aumentar la velocidad de filtración de la misma mantenien-
do su relación de equivalencia constante (figuras 3.3 y 3.11), se incrementa el caudal que entra al medio poroso y la
reacción se lleva a cabo con una mayor cantidad de metano, es decir, más energı́a disponible para la cinética quı́mica.
Ası́, tal y como lo comprueban J.G. Hoffmann y col. en sus experimentos [27], las temperaturas máximas se elevan.
De manera general, todos los valores máximos de temperatura registrados en los ensayos de este reactor, son supe-
riores a la temperatura de llama adiabática de su condición operacional respectiva. Como se detalló en el capitulo 1,
al utilizar un sistema de flujo recı́proco, el incremento de entalpı́a asociado a los gases producto de la combustión se
va almacenando en el medio poroso y a su vez, el cambio periódico de la dirección de flujo propicia que la energı́a
almacenada pre-caliente la mezcla entrante de reactantes. De este modo, ocurre una regeneración de energı́a propia
de los sistemas de combustión MPI y altamente potenciada con la caracterı́stica de flujo recı́proco, que resulta en un
efecto superadiabático. Con ello, incluso con una mezcla pobre en combustible, la temperatura del gas en la zona del
frente de combustión puede exceder significativamente la temperatura adiabática de los reactantes [15, 11].

Para el caso de los resultados en mezclas ricas, se puede notar en las figuras 3.2 y 3.12 que para una velocidad
de filtración dada, el alza de la relación de equivalencia provoca una disminución en la temperatura. En teorı́a, esto
sucede naturalmente en una combustión de llama adiabática debido a que el aumento de concentración de combustible
favorece las reacciones endotérmicas del proceso y la temperatura máxima que podrı́a alcanzar la combustión en con-
diciones ideales es cada vez menor [34]. Si bien, lo mencionado se refleja en los gráficos obtenidos, la medida a la que
disminuye la temperatura entre los distintos ensayos es mucho menos pronunciada y parece tender a un equilibrio, lo
cual coincide con el análisis numérico-experimental del artı́culo publicado por R.S. Dhamrat y col. [11].

Por otro lado, en cuanto a la operación del reactor con mezclas pobres en combustible, se puede visualizar en las
figuras 3.16 y 3.17 que a medida que el frente de combustión viaja y se acerca a la termocupla T4 (semiciclo A-B) o
T2 (semiciclo B-A) hay una considerable disminución de la temperatura máxima que se alcanza en esa posición. Al
estudiar la tabla 3.2 en detalle, se puede aseverar que esto ocurre para las tres velocidades de filtración estudiadas. Esto
ratifica el hecho de que la operación utilizando mezclas ultra pobres es compleja, haciendo que el recorrido del frente
de combustión se reduzca a las tres termocuplas centrales (T2, T3 y T4) para no provocar el apagado del mismo.

Finalmente, los perfiles térmicos obtenidos al operar el reactor con mezclas ricas (figuras 3.5, 3.6, 3.7 y 3.8) y
pobres en combustible (3.13, 3.14 y 3.15) no tienen la forma trapezoidal representada en la figura 1.11 (ver sección
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1.8) y descrita en diversos estudios entorno a este tipo de reactores, como por ejemplo, el estudio de M.M. Kamal y
col. [32]. Posiblemente, esto se debe a que al operar el reactor, el cambio en la dirección de flujo fue basado en la
posición del frente de combustión y no en el tiempo de ciclo como se describe en la mayorı́a de los trabajos, con lo que
se emplearon ciclos mucho más largos de lo normal.

3.2.4. Análisis de gases reactor de medio poroso inerte

En la tabla 3.3 a continuación, se muestra un resumen de todos los resultados obtenidos en el análisis de gases de
las muestras tomadas para el reactor de medio poroso inerte. El detalle de los informes se adjunta en el Anexo B y co-
rresponde a la cromatografı́a de gases realizada para la identificación del hidrógeno y su concentración en las muestras
obtenidas sólo para operaciones con mezclas ricas en combustible de este reactor.

φ u Caudal Aire Caudal Metano Concentración H2 Conversión H2
Muestra [−] [m/s] [l/min] [l/min] %[v/v] %

M1
2

0,2 10,28 2,31 2,3 ± 0,01 6,27
M2 0,26 13,36 3,00 2,71 ± 0,02 7,38
M3 0,32 16,45 3,70 1,3 ± 0,01 3,54

M4
2,5

0,2 9,83 2,76 1,16 ± 0,01 2,65
M5 0,26 12,78 3,59 3,25 ± 0,01 7,41
M6 0,32 15,73 4,42 0,51 ± 0,02 1,16

M7
3

0,2 9,42 3,18 0,96 ± 0,03 1,90
M8 0,26 12,24 4,13 6,59 ± 0,01 13,07
M9 0,32 15,07 5,08 4,24 ± 0,01 8,41

Tabla 3.3: Resultados de cuantificación de hidrógeno mediante cromatografı́a de gases en ensayos MPI con mezclas ricas.

La formula utilizada para calcular el grado de conversión de hidrógeno es la siguiente:

%H2 =
YH2, medido

2×YCH4, inyectado
(3.2)

Donde:

YH2, medido = Fracción molar o volumétrica obtenida a partir del análisis de gases mediante cromatografı́a.

YCH4, inyectado = Fracción molar volumétrica del flujo de metano utilizado.

En la figura 3.18 se visualiza que para la velocidad de filtración u = 0,26 [m/s] se obtuvieron las mayores con-
centraciones de hidrógeno en las muestras de gases, mostrando un incremento a medida que aumenta la relación de
equivalencia. De manera contraria, para una velocidad de filtración de u = 0,2 [m/s] las concentraciones de hidrógeno
obtenidas disminuyen a medida que aumenta la relación de equivalencia. Luego, en el caso de una velocidad de fil-
tración de u = 0,32 [m/s] se obtuvieron los menores valores de concentración de hidrógeno en las relaciones de
equivalencia de φ = 1 [−] y φ = 3 [−], pero en φ = 3 [−] la concentración supero el valor obtenido para una velocidad
de filtración de u = 0,2 [m/s].
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Figura 3.18: Concentración de hidrógeno en las muestras de gases de operación del reactor MPI con mezclas ricas.

Análogamente, la figura 3.19 muestra que los mayores porcentajes de conversión de metano a hidrógeno fueron
obtenidos para la velocidad de filtración u = 0,26 [m/s], llegando hasta un 13,07% para una relación de equivalencia
φ = 3 [−]. Al trabajar con una velocidad de filtración de u = 0,2 [m/s], la mayor conversión obtenida fue de 6,27%
para una relación de equivalencia de φ = 2 [−], porcentaje que disminuyo progresivamente al aumentar φ . En cambio,
para una velocidad de filtración u = 0,32 [m/s] el mayor porcentaje de conversión obtenido fue de 8,41% con una
relación de equivalencia de φ = 3 [−].
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Figura 3.19: Grado de conversión de hidrógeno en las muestras de gases de operación del reactor MPI con mezclas ricas.

Basándose en los trabajos de L.A. Kennedy y col. [34] y R.S. Dhamrat y col. [11], la tendencia general es un au-
mento de conversión de hidrógeno a medida que aumenta la relación de equivalencia y la velocidad de filtración. Esto
debido que al operar con relaciones de equivalencia por sobre φ = 1 [−], el déficit de oxı́geno de la mezcla impide
que se alcance un proceso de combustión completa. Con esto, las concentraciones de CO2 y H2O como productos de
combustión empiezan a disminuir y productos correspondientes a la oxidación parcial del combustible aparecen en
concentraciones más significativas (H2, CO, C2).

Comparando con los resultados obtenidos para el reactor de medio poroso inerte utilizado en este trabajo de in-
vestigación, se cree que las condiciones óptimas de operación del mismo son con una velocidad de filtración de
u = 0,26 [m/s] con la cual se obtuvieron los mayores porcentajes de conversión y una concordancia con la tendencia
de que la concentración de hidrógeno aumenta con el incremento de la relación de equivalencia. Sin embargo, esto no
fue igual para las velocidades de filtración u = 0,2 [m/s] y u = 0,32 [m/s], en las que los valores de concentración
disminuyeron progresivamente en el caso de la primera y disminuyeron antes de aumentar en el caso de la segunda. Es
probable que esto se deba a que el método de toma de muestra (sección 2.4.3) utilizado presenta un alto grado de error.
Primero, porque varı́as condiciones operacionales propiciaron unas altas velocidades del frente de combustión, dificul-
tando la posibilidad de mantener constante el punto o tiempo de toma de las muestras. Y segundo, porque el sistema
de extracción de gases no se encontraba cerca de la termocupla con temperatura máxima, siendo este el momento ideal
para tomar la muestra.
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3.3. Resultados reactor de medio poroso hı́brido

Para realizar la presentación y posterior análisis de resultados obtenidos con este reactor se tienen las siguientes
consideraciones:

Cómo se especifico en la sección 2.2, el combustible solido se encuentra solo en la zona central del reactor (T4),
donde se ubican la válvula de carga del combustible y la de eliminación de cenizas. Esta zona tiene un largo de
aproximadamente 3 [cm] de la cámara del reactor.

Para poder sellar los tubos de encendido del reactor se utilizó greda debido a problemas de diseño de las tapas
originales.

Se hicieron pruebas en el reactor para realizar un ciclo continuo, con un primer semiciclo de izquierda a derecha
(A-B) y un segundo semiciclo de derecha a izquierda (B-A). Al realizar la alternancia el reactor se apagaba, por
lo que las pruebas fueron solo en el sentido A-B de inyección de premezcla en un primer ciclo.

Cuando se operaba con la mezcla rica en combustible el reactor encendı́a en la termocupla T4 con un frente de
combustión estacionario, dado esto, los ensayos realizados en esta condición de operación no fueron concluyen-
tes para esta investigación.

Al operar con la mezcla pobre en combustible, el semiciclo se maneja entre las termocuplas T2 y T4. Esto debido
a problemas operacionales y de seguridad.

La posición de la termocupla T4 (0,15 [m] corresponde a la ubicación del combustible sólido.

En cada prueba se utilizó una probeta con un volumen constante de carbón cuya masa registró un valor de
35±5 [g].

El método de contención del combustible sólido que se empleó para evitar que este cayera al fondo de la válvula
de eliminación de combustible presentó problemas durante la operación, por lo que no se puede afirmar que
todo el carbón se encontraba dentro de la cámara de combustión del reactor al momento de realizar los ensayos.

Se realizaron tres tomas de muestra por cada condición de de operación, cada una cuando el frente de combustión
estaba cercano a una termocupla distinta (T2, T3, y T4).
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Perfil térmico y avance del frente de combustión

A continuación, la figura 3.20 muestra el avance del frente de combustión obtenido al operar el reactor de medio
poroso hı́brido inerte-carbón-inerte en una mezcla pobre de combustible φ = 0,2 [−] y con una velocidad de filtración
de u = 0,2 [m/s]. Este está compuesto por el perfil térmico del reactor a los tiempos t = 186 [s], t = 243 [s], t =
298 [s] y t = 682 [s].

Figura 3.20: Avance del frente de combustión en dirección A-B del reactor MPH en la condición operacional φ = 0,2 y u =
0,2 [m/s].

Por el gráfico obtenido, se infiere que existe un avance del frente de combustión en dirección aguas abajo, hasta que
el mismo llega a la zona central del reactor (posición 0,15 [m]) donde está ubicado el combustible sólido.

La zona inerte del reactor que se encuentra en la termocupla T2 (posición 0,05 [m]) alcanzó una máxima temperatura
de 713,2 ◦C a los 186 [s], al mismo tiempo, el combustible sólido alcanza una temperatura de 367,8 ◦C en la zona
central del reactor.

Durante un transcurso de tiempo entre los 243 [s] y 298 [s] hay un rápido aumento de temperatura de 701,3 ◦C a
854,1 [s] en la posición del combustible sólido (0,15 [m]) y un enfriamiento casi igual de pronunciado en la zona inerte
de 684,3 ◦C a 573,2 ◦C aproximadamente, temperatura suficiente para una autoignición del combustible.

Finalmente, la temperatura máxima alcanzada en el ensayo se presenta en la zona del combustible sólido, alcanzando
los 1004 ◦C a los 682 [s]. Transcurrido este tiempo el reactor disminuyó progresivamente la temperatura hasta apagar-
se. En este momento también se registra la menor temperatura en la zona inerte (0,05−0,1 [m]) de entre 215,6 ◦C a
352,2 ◦C.
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3.3.1. Análisis de gases reactor de medio poroso hı́brido

La tabla 3.4 siguiente muestra un resumen con los resultados obtenidos en el análisis de gases de las muestras
tomadas para el reactor de medio poroso hı́brido inerte-carbón-inerte. Nuevamente, el detalle de los informes se adjunta
en el Anexo B que contemplan las muestras realizadas en el ensayo de mezcla pobre y mezcla rica de este reactor. En
ellos se detalla que para la identificación del hidrógeno y su concentración la cromatografı́a se realizó con detector de
conductividad térmica (GC-TCD), pero en el caso del monóxido de carbono esta fue con metanizador y detector de
ionización de llama (GC-FID).

Carbón

φ = 0,2 [−], u = 0,2 [m/s], Qaire = 12,32 [l/min], Qmetano = 0,28 [l/min]

Muestra M4 M5 M6
Tiempo 186[s] 270[s] 682[s]

Concentración H2 %[v/v] 0,04995±0,0009 0,449±0,002 0,770±0,005
Concentración CO %[v/v] 1,18±0,02 0,763±0,009 0,99±0,04

Tzona inerte
◦C 713,2 684,3 215,6

Tzona carbon
◦C 367,8 701,3 1004,1

Tabla 3.4: Resultados de cuantificación de hidrógeno y monóxido de carbono mediante cromatografı́a de gases en ensayo MPH
con mezcla pobre.

Contrastando los valores mostrados con los perfiles térmicos que se proyectan en la figura 3.20, se procede a analizar
cada muestra de gases obtenida:

→ Al tomar la muestra M4 cercano a los 186 [s]:

En la zona inerte donde está la mayor temperatura (posición 0,05 [m]), se cree que solo ocurre combustión de
metano, la cual genera CO2 y H2O como gases producto.

Estos gases productos interactúan térmicamente con el combustible sólido más adelante (posición 0,15 [m]),
elevando su temperatura hasta los 368 ◦C aproximadamente.

Según diversos autores citados en la sección 1.6.2 [25, 36, 44, 45] y debido a la temperatura alcanzada en la
zona central en este momento, se cree que los niveles de concentración de CO y H2 se deben principalmente a
la pirólisis del carbón. Al estar trabajando con mezclas pobres en combustible también se generan como gases
producto CO2 y H2O e hidrocarburos no quemados principalmente.

→ La muestra M5 se tomó en el intervalo de los 243 [s] a los 298 [s]:

Aún ocurre combustión de metano/aire en la zona inerte, la cual genera gases producto que viajan aguas abajo
y elevan la temperatura del combustible sólido mediante la transferencia de calor.

Dado que la mezcla es pobre en combustible, la fracción de exceso de aire que no reacciona con el metano en la
zona inerte viaja a la zona del combustible sólido y potencia el aumento de temperatura del mismo.

Como se expuso en la sección 1.6.3, las condiciones de gasificación del carbón dependen considerablemente
del tipo de gasificador empleado, el tipo de carbón a gasificar, la presión de operación y un amplio rango de
temperaturas, a saber, 800− 1800 ◦C [36, 50, 54, 64]. Por ello y dada las temperaturas alcanzadas en este
transcurso de tiempo, se cree que sigue ocurriendo principalmente el proceso de pirólisis del carbón.

Según C. Chen y col. en [8], el carbón presenta bajos niveles de conversión a temperaturas menores a los
1000 ◦C, con lo que se puede suponer que las bajas concentraciones de H2 y CO en esta muestra se deben sobre
todo a la fracción volátil del carbón y no a un proceso de gasificación del mismo.

Como el tamaño de partı́cula también se considera un parámetro muy relevante al momento de gasificar carbón
[9, 26, 36], se cree que el carbón utilizado en los ensayos no tenia un tamaño lo suficientemente reducido para
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ser gasificado de manera óptima.

→ Finalmente, la muestra M6 fue tomada a los 682 [s]:

La notable disminución de temperatura que ocurre en la zona inerte (0,5− 0,1 [m]) no permite que se siga
combustionando la mezcla metano/aire, la cual ahora fluye directamente hacı́a el combustible sólido.

La mezcla sin reaccionar llega a la zona del combustible sólido que en este momento es la posición con más
temperatura. Esto propicia que aumente la reacción aire-carbón y en menor medida, aire-metano, provocando
que se alcance la temperatura máxima registrada en el ensayo.

Aunque se llega a una temperatura de 1000 ◦C aproximadamente, se estima que las condiciones operacionales y
térmicas del reactor no son suficientes para lograr una gasificación óptima del combustible sólido, por lo mismo,
la generación de H2 y CO se debe principalmente al proceso de pirólisis del carbón.

A pesar de no obtener un análisis de gases completo y dados los puntos anteriormente nombrados, se sospecha
que los gases de escape están principalmente compuestos por metano sin combustionar.

3.3.2. Análisis de muestras de carbón

Las imágenes 3.21a y 3.21b evidencian los efectos de las pruebas experimentales realizadas con el reactor de medio
poroso hı́brido con flujo recı́proco con carbón como combustible sólido.

Aunque no muy claramente, la imagen 3.21b da la impresión de que una pequeña fracción del carbón ha sido com-
pletamente transformada en el proceso. Esto demuestra nuevamente, que el ambiente térmico que se generó bajo las
condiciones de operación ensayadas no fue el óptimo para trabajar con carbón como combustible sólido.

(a) Muestra de carbón antes del ensayo. (b) Muestra del carbón después del ensayo.
Figura 3.21: Muestras del combustible sólido utilizado en los ensayos experimentales con el reactor MPH.
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Capı́tulo 4

Conclusiones

En el presente capitulo se presentan las conclusiones logradas entorno a este trabajo de investigación.

Durante el desarrollo experimental, se logró la puesta en marcha y operación de un reactor de medio poroso 100%
inerte con flujo recı́proco. Se realizaron en total doce (12) pruebas con condiciones de operación distintas: nueve (9)
con mezclas metano/aire muy ricas en combustible (φ = 2 [−], φ = 2,5 [−] y φ = 3 [−]), cada una utilizando tres
(3) velocidades de filtración (u = 0,2 [m/s], u = 0,26 [m/s] y u = 0,32 [m/s]) y tres (3) en una mezcla metano/ai-
re muy pobre en combustible (φ = 0,2 [−]) variando la velocidad de filtración (u = 0,2 [m/s], u = 0,26 [m/s] y
u = 0,32 [m/s]). Además, se realizó análisis de gases para las nueve (9) condiciones de operación de mezclas ricas,
obteniendo la concentración y conversión de hidrógeno resultante de los ensayos mediante cromatografı́a de gases con
detector de conductividad térmica (GC-TCD).

Al analizar los resultados obtenidos con el reactor de medio poroso completamente inerte, se puede observar que:

Se logró operar el reactor en ambas direcciones de forma continua y sin problemas, tanto con mezclas ricas en
combustible, como con mezclas pobres en combustible.

En todas las condiciones de operación ensayadas se alcanzaron temperaturas mayores a la temperatura adiabática
de llama correspondiente.

En el caso de los ensayos con mezclas ricas en combustible existe un aumento general de las temperaturas en el
reactor al aumentar la velocidad de filtración, en contraste, el aumento de la relación de equivalencia genera una
disminución de las temperaturas. La mayor temperatura promedio obtenida fue de aproximadamente 1420 ◦ para
la condición operacional φ = 2 [−] y u = 0,32 [m/s]. Por otro lado, la velocidad del frente de combustión para
estos ensayos presenta incrementos a medida que se utilizan mayores relaciones de equivalencia y velocidades de
filtración, siendo u f c = 0,000396 [m/s] el mayor valor obtenido en la operación con φ = 3 [−] y u = 0,32 [m/s].

En cuanto a la operación con mezclas pobres en combustible, se destaca el logro de operar en condiciones muy
pobres, φ = 0,2 [−], logrando una temperatura máxima de 1164 ◦ y un máximo en la velocidad del frente de
combustión de 0,00019 [m/s] al operar con u = 0,32 [m/s].

Dentro del análisis de muestras que se llevó a cabo para estos ensayos, la mayor concentración y conversión de
hidrógeno conseguida fue de 6,59 [%v/v] y 13,07 [%H2/CH4] respectivamente, determinando la configuración
óptima de operación del reactor con φ = 3 [−] y u = 0,26 [m/s].
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Posteriormente, se realizó la instalación, puesta en marcha y operación de un reactor de medio poroso hı́brido (inerte-
carbón-inerte) con flujo recı́proco. Se llevaron a cabo dos (2) pruebas experimentales con diferentes condiciones de
operación: la primera con una mezcla metano/aire muy rica en combustible, φ = 2 [−], para una velocidad de filtra-
ción de u = 0,2 [m/s] y otra con una mezcla muy pobre en combustible, φ = 0,2 [−], también para una velocidad de
filtración de u = 0,2 [m/s]. En este caso, se realizó análisis de gases para la condición de operación con muestra pobre
en combustible, cuantificando la concentración de hidrógeno y monóxido de carbono resultante del ensayo mediante
la cromatografı́a de gases con detector de conductividad térmica (GC-TCD) y metanizador y detector de ionización de
llama (GC-FID), respectivamente.

En el caso de los resultados obtenidos con el reactor de medio poroso hı́brido, se puede observar que:

No fue posible la operación con flujo recı́proco en este reactor.

Al operar con mezclas ricas en combustible, no se logró un avance del frente de combustión, sino más bien una
operación estable en la zona del combustible sólido.

Dadas las temperaturas alcanzadas en la zona del combustible sólido (posicion = 0,15 [m]) se estima que solo
se llevo a cabo un proceso de pirólisis y no de gasificación en el reactor, entregando concentraciones de H2 y
CO relativas a la fracción volátil del material carbonoso.

No se alcanzaron los resultados esperados dado que no se pudo trabajar con una temperatura alta durante tiempos
prolongados ni fue posible trabajar con presiones mayores a la atmosférica.

Al observar los residuos sólidos del combustible extraı́dos luego de los ensayos, se hace evidente que las con-
diciones de operación de temperatura, tiempo de residencia y configuración del reactor no fueron óptimas para
una correcta gasificación de carbón.

De forma general, en base a el análisis que se realizó en el capitulo 3 se puede concluir que se puede llegar a lograr
procesos eficientes en cuanto a la gasificación de combustible sólido operando con flujo recı́proco. Aún ası́, dado que
es una tecnologı́a pionera en el área, se debe profundizar en el desarrollo y optimización de la misma, considerando
aspectos estructurales, geométricos y operacionales.
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Capı́tulo 5

Recomendaciones para trabajos futuros

A continuación se presentan recomendaciones y sugerencias para trabajos futuros:

1. Rediseño de los sistemas de extracción de gases en los reactores.

2. Rediseñar o mejorar el sistema de contención del combustible sólido dentro del reactor.

3. Mejorar la aislación térmica que tienen las válvulas de carga/eliminación de combustible sólido.

4. Rediseñar o mejorar los componentes de cierre del sistema de ignición de los reactores (se usó greda).

5. Optimizar el tiempo de residencia del combustible sólido mediante las condiciones de operación.

6. Ajustar los semiciclos de los ensayos en base al tiempo y no a la distancia.

7. Extender los ensayos a condiciones de operación con mezclas más pobres en combustible que φ = 0,2 [−].
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Journal of Hydrogen Energy 37.8 (2012), págs. 6942-6948. ISSN: 03603199. DOI: 10.1016/j.

ijhydene.2012.01.061.

[60] D. Trimis y F. Durst. ((Combustion in a Porous Medium-Advances and Applications)). En: Combustion
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Anexo A

Procedimiento de instalación de reactor
hı́brido

A continuación se mostrara el procedimiento utilizado para instalar el reactor en el laboratorio de termofluidos.

Se recibe el reactor hı́brido desarmado.

Figura A.1: Reactor desarmado.

El reactor es instalado en base de fierro que se encuentra en el laboratorio de termofluidos y que fue utilizada
con anterioridad en el reactor de medio poroso de flujo recı́proco y también en el trabajo de tı́tulo de Tomás
Gomez.
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Se realiza la aislación del medio poroso con varias capas de fibra de vidrio y dividido en dos partes debido a que
en el centro no se coloca medio poroso.

Figura A.2: Aislación de medio poroso.

Se introduce el medio poroso en el reactor. Para realizar este procedimiento se calentó el reactor con camisas de
calor para poder dilatar la cámara de combustión de este.

Figura A.3: Medio poroso en reactor.
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Se perfora el medio poroso con el taladro que está en el laboratorio de termofluidos. Para realizar este procedi-
miento el reactor se mantuvo en la base de fierro y se hicieron perforaciones por ambos lados del reactor.

Figura A.4: Reactor desarmado.
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Se instalan las vainas para termocuplas en el reactor con cemento refractario. El cemento refractario tuvo que
ser tamizado para disminuir su tamaño, y además se debe dejar secando por lo menos 24 horas.

Figura A.5: Vainas reactor.

Se instala el sistema de admisión y eliminación de combustible sólido, también se instala parte del sistema de
extracción de gases de escape. A estos sistemas se les aplica silicona de alta temperatura.

Figura A.6: Reactor desarmado.
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Se instalan las cañerı́as de de admisión de premezcla hacia el reactor y posteriormente se aisla el reactor por
completo con capas de fibra de vidrio. Las primeras capas son afirmadas con cinta de papel y la última capa es
afirmada con alambre.

Figura A.7: Aislación reactor.

Se instala el sistema de adquisición de datos de temperatura en el reactor. Se utilizan cables compensados que
vienen ya recubiertos, además se utiliza cinta aislante para unir el cable compensado con la termocupla y la
vaina.

Figura A.8: Instalación de termocuplas.
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Anexo B

Informes del Laboratorio de Quı́mica –
Cromatografı́a Gaseosa

A continuación se muestran los resultados de cromatografı́a gaseosa tomados en el laboratorio de quı́mica. Estos se
dividen en resultados obtenidos para el reactor de medio poroso inerte y para el reactor de medio poroso hı́brido.

Los informes que corresponden a el reactor de medio poroso inerte son:

Informe de ensayo N° QUI-063-21.

Informe de ensayo N° QUI-066-21.

Los informes que corresponden a el reactor de medio poroso hı́brido son:

Informe de ensayo N° QUI-083-21.

Informe de ensayo N° QUI-084-21.

Informe de ensayo N° QUI-085-21
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Figura B.1: Informe de ensayo N° QUI-063-21(1).

86



Figura B.2: Informe de ensayo N° QUI-063-21(2).
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Figura B.3: Informe de ensayo N° QUI-066-21.
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Figura B.4: Informe de ensayo N° QUI-083-21.
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Figura B.5: Informe de ensayo N° QUI-084-21(1).
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Figura B.6: Informe de ensayo N° QUI-084-21(2).
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Figura B.7: Informe de ensayo N° QUI-085-21.
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Anexo C

Análisis de trabajo seguro y listado de
chequeo para operación

Figura C.1: ATS.
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Figura C.2: Listado de chequeo para operación.
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Anexo D

Informes del Laboratorio de Quı́mica –
Composición elemental y caracterización del
carbón

Figura D.1: Composición elemental carbón.
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Anexo E

Resultados termocuplas

A continuación se mostraran los gráficos de temperatura v/s tiempo obtenidos para distintas condiciones por el
programa PERSONAL DAQVIEW a través del sistema de adquisición de datos.

Figura E.1: Programa PERSONAL DAQVIEW.

Figura E.2: Sistema de adquisición de datos.
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