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RESUMEN 

 

 En la actualidad, la creciente actividad antropogénica implica un aumento en la 

demanda energética, y con ello, la necesidad de encontrar nuevas fuentes sustentables que la 

provean. Este incremento en la actividad conlleva también una mayor generación de residuos a 

diferentes escalas, lo que entrega una opción para generación de combustibles alternativos como 

el biogás, trayendo como consecuencia una disminución en el impacto ambiental, además de 

generar otros combustibles limpios como el hidrógeno. 

Es por esto que en el marco del proyecto multidisciplinario “Producción de hidrógeno y 

biometano a partir de biogás proveniente de digestores anaeróbicos”, realizado en conjunto 

entre los departamentos de Ingeniería Mecánica e Ingeniería Química y Ambiental, se estudia la 

producción de H2 en base a una reacción de combustión filtrada de gas natural (simulando 

biogás purificado), añadiendo vapor de agua a un reactor de flujo recíproco. 

 Se desarrollaron experimentos de combustión con inyección central y lateral, 

profundizando en este último caso, debido a una producción de H2 considerablemente mayor. Se 

utilizaron razones de equivalencia (Φ) de 1,5; 2; 2,5; 3 y 3,5 para combustión sin vapor, y de 

1,5; 2; 2,5; 3 para combustión con vapor, con una relación vapor/combustible de 1. Estos 

experimentos permitieron conocer la composición de los gases producidos para las distintas 

condiciones, por medio de cromatografía de gases, con lo que se modelaron superficies de 

respuesta, basados en un diseño factorial para cada uno de los componentes (H2, CO, CO2 y 

CH4). Estos modelos permitieron obtener una optimización de la producción de hidrógeno, 

encontrándose un porcentaje en volumen de 14,9% para un Φ de 2,69 sin adición de vapor. Sin 

embargo, la conversión de metano a hidrógeno se vio mejorada notoriamente al añadir vapor, 

pasando de 36,5% a 54,5% como valores máximos, con un Φ de 2,5 y 2, respectivamente. 

 Además, se utilizó el software Aspen HYSYS para simular el proceso con las condiciones 

de operación del trabajo experimental, añadiendo cinéticas de reacción adecuadas para este tipo 

de combustión. Los resultados obtenidos permitieron definir que otras condiciones importantes 

para evaluar son la composición del combustible utilizado y también la energía térmica 

transferida al flujo de premezcla. 

 Se logró obtener también una optimización de los modelos conseguidos en base a la 

simulación, donde se pudo maximizar el porcentaje de hidrógeno hasta un 30,8%, para una 

razón de equivalencia de 3,13, también sin adición de vapor. Esto infiere una posible relación 

entre los resultados experimentales y simulados, evaluados dentro de parámetros similares. A 

pesar de no conseguir producción máxima con vapor de agua, se puede asegurar que 

aumentando el calor entregado al flujo de premezcla, es posible generar una mejora considerable 

tanto en la producción de hidrógeno como en la conversión del combustible. Con estos 

resultados, se puede recomendar continuar con el estudio por medio de simulaciones con este 

software, con el fin de lograr predecir nuevos resultados en condiciones diferentes a las 

estudiadas.  
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CAPITULO 1 

 

Introducción y Objetivos 

 

1.1 Introducción 

En la actualidad, el aumento de la actividad antropogénica ha traído como consecuencia 

directa un incremento en el consumo y  generación de energía, principalmente a través de 

combustibles fósiles. Según un reporte entregado por la BP (British Petroleum), Statistical 

Review of World Energy June 2017, el consumo mundial de energía primaria creció en un 1,0% 

para el año 2016, aunque este crecimiento está por debajo del promedio de los últimos 10 años 

(1,8%). Para este mismo año, el mayor incremento del consumo energético con respecto al año 

2015 corresponde al uso del petróleo, siendo éste de unas 77 millones de toneladas equivalentes 

de petróleo (Mtep), seguido por el uso de gas natural (57 Mtep) y energías renovables (53 

Mtep) (British Petroleum, 2017).  

La prolongada quema de estos combustibles ha tenido como resultado un aumento en la 

emisión de gases de efecto invernadero (GEI), además de una disminución notable en las 

reservas de hidrocarburos.  

Los principales gases responsables del efecto invernadero corresponden al CO2, CH4, N2O 

y los gases fluorados. El dióxido de carbono es el más abundante y principal culpable del 

calentamiento global, siendo producido por la quema de combustibles fósiles (principalmente 

carbón y derivados del petróleo) para la generación de energía y el transporte utilizado en las 

grandes metrópolis. Estos factores han generado una alerta a nivel mundial, lo que ha 

provocado que las políticas energéticas y sociales se orienten en el control y disminución de las 

emisiones de los gases de efecto invernadero, además de potenciar la creación de tecnologías 

alternativas, que permitan continuar con el desarrollo de forma sustentable (United States 

Environmental Protection Agency, 2017). 

En el orden de la confección de tecnologías alternativas para la generación de energía,  

han surgido diferentes opciones que cumplen el objetivo de disminuir las emisiones de GEI como 

las Energías Renovables No Convencionales (ERNC), dentro de las cuales se encuentra el 

biogás.  Éste es un biocombustible que se produce a través  de la digestión anaerobia (DA), 

proceso mediante el cual microorganismos degradan materia orgánica en ausencia de oxígeno, 

compuesta esencialmente por residuos municipales sólidos y residuos agroindustriales (Kothari 

et al., 2010) 



 

2 

 

El biogás está compuesto en su mayoría por metano (40-75%), dióxido de carbono (15-

60%), agua (5-10%) y otros gases en menor porcentaje (N2, O2, H2S, NH3, hidrocarburos y 

siloxanos), con un poder calorífico inferior promedio (60% de CH4) de 21,5  [MJ/m3]. (Bailón y 

Hunge, 2012). La remoción de esas pequeñas cantidades de otros gases presentes en este 

biocombustible corresponde al principal inconveniente para la producción de biogás, y el alto 

contenido de dióxido de carbono disminuye el poder calorífico de éste, convirtiéndolo en un 

producto menos atractivo (Angelidaki y Luo, 2012).  

Existen tanto opciones convencionales como no convencionales para mejorar la calidad 

del biogás, pudiendo llegar a porcentajes de pureza entre un 88 y 98% en contenido de metano. 

Luego de ser purificado, es posible la inyección directa de éste combustible a una matriz de gas 

natural. A partir de aquí, el biometano producido se transforma en un producto de utilidad 

tanto para su uso como combustible, como también siendo una energía primaria para procesos 

generadores de otros compuestos, como en el caso del hidrógeno. Es necesario señalar que la 

formación de H2 no es un proceso sencillo, ya que se deben alcanzar altas temperaturas en el 

reformado de hidrocarburos livianos, en donde principalmente se utiliza CH4 (Ullman, 2003). 

Por otro lado se destaca el poder calorífico que posee el H2, ya que contiene más energía 

por unidad de masa que cualquier otro combustible, por lo que ha sido designado como el 

combustible del futuro. De igual manera se produce una contribución en la disminución de 

emisiones de GEI en la combustión de este compuesto (Lau et al., 2010). Se proyecta que para 

el año 2050, el hidrógeno se utilizará en un 20 % de la energía mundial, principalmente en 

celdas de combustible de hidrógeno, disminuyendo en total una cantidad de 6 millones de 

toneladas de CO2 (Hydrogen Council, 2017). 

  

1.2 Objetivos 

1.2.1 Objetivo general 

En el marco del proyecto multidisciplinario “Producción de hidrógeno y biometano a 

partir de biogás proveniente de digestores anaeróbicos”, realizado en conjunto entre los 

departamentos de Ingeniería Mecánica e Ingeniería Química y Ambiental, el presente trabajo 

tiene como objetivo principal encontrar la máxima producción de hidrógeno a partir de la 

combustión parcial de gas natural (simulando el uso de biogás purificado) en un reactor de flujo 

recíproco con medio poroso y adición de vapor de agua, optimizando los parámetros de 

operación. 
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1.2.2 Objetivos específicos 

 Reconocer el estado del arte de las tecnologías actuales y en desarrollo, para la 

generación de hidrógeno. 

 Aplicar mejoras a la operación de un reactor de flujo recíproco con medio poroso inerte 

dentro de los parámetros establecidos mediante experiencias anteriores. 

 Realizar cromatografía de gases para las muestras obtenidas de la operación del reactor 

de combustión. 

 Analizar y comparar los resultados obtenidos en cuanto a composición del gas 

producido, velocidades de frente de combustión y temperaturas en el reactor para las 

distintas configuraciones de operación utilizadas. 

 Simular la operación del reactor utilizando el software ASPEN HYSYS, utilizando un 

mecanismo de reacción validado para un proceso similar, variando ciertos parámetros y 

observando la influencia de éstos en los resultados, pudiendo compararlos a su vez con 

los resultados obtenidos de forma experimental.  
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CAPITULO 2 

 

Marco Teórico 

 

2.1 Hidrógeno y gas de síntesis  

 

2.1.1 Hidrógeno 

 El hidrógeno es el elemento más liviano y el que se encuentra en mayor cantidad en el 

universo; sin embargo, es muy escaso en la tierra en su forma molecular, estando presente 

principalmente en compuestos como el agua (en compañía del oxígeno), o en hidrocarburos. 

 De acuerdo a datos obtenidos de la International Energy Agency (IEA Hydrogen, 2017), 

el hidrógeno, así como la electricidad, es un “portador de energía”, pudiendo ser utilizado en un 

amplio rango de aplicaciones en distintos sectores de la economía: transporte, energía, 

construcción e industrial. Esto supone que se ha de producir a partir de fuentes energéticas, 

conteniendo una cierta cantidad de energía una vez producido. 

 El hidrógeno puede ser convertido en electricidad mediante el uso de un dispositivo 

electroquímico conocido como celda de combustible. A diferencia de las baterías, una celda de 

combustible opera de forma continua en presencia de hidrógeno y oxígeno, obteniendo como 

subproductos calor y agua. Estos dispositivos pueden ser fabricados a diferentes escalas, tanto 

para propósitos energéticos pequeños como también para su uso a gran escala. 

 Otras propiedades energéticas del hidrógeno indican que éste posee una capacidad de 

almacenar aproximadamente hasta el triple de energía por unidad de masa que otros 

combustibles, como se puede apreciar en la tabla 1 (Linares y Moratilla, 2007). Sin embargo, al 

ser ligero (89,3 g/Nm3), es el que menor cantidad de energía almacena por unidad de volumen 

(aproximadamente la tercera parte del gas natural, que se distribuye canalizado). Este problema 

limita la utilización del hidrógeno en situaciones en las que deba ser desplazado por el sistema, 

en comparación con otros combustibles como la gasolina o el gas natural.   

 Así como las pilas o celdas de combustible transforman la energía química del hidrógeno 

en energía eléctrica, también existen motores de combustión interna (alternativos o turbinas de 

gas), que transforman la energía química del hidrógeno en energía mecánica, siendo posible su 
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utilización en propulsión para transportes o en alternadores. Ninguno de estos dos dispositivos 

almacena energía, sino que transforman la energía química de un flujo de hidrógeno en 

electricidad de modo continuo, deteniendo el suministro energético al cesar el suministro de este 

gas. Una diferencia significativa entre ambos es que el motor de combustión interna se 

encuentra sometido al límite de Carnot y la pila de combustible no. 

Tabla 1. Densidades energéticas de diversos combustibles 

  Energía almacenada 

 
Densidad 

[kg/m3] 

Volumen 

[kWh/m3] 

Volumen 

[kWh/Nm3] 

Masa 

[kWh/kg] 

H2 líquido (1 bar; -252,8°C) 70,71 2375 

3 33,59 H2 gas (300 bar; 25°C) 20,55 690 

H2 gas (700 bar; 25°C) 47,96 1611 

Gas natural (1 bar; 25°C) 0,65 9,1 10 13,93 

Butano líquido (25°C) 550 7000 33 12,73 

Gasolina 750 9270 - 12,36 

(Linares y Moratilla, 2007) 

2.1.2 Gas de síntesis 

El gas de síntesis o syngas (abreviación del inglés) es un producto gaseoso obtenido en 

base a sustancias con un alto contenido de carbono, como carbón, biomasa o combustibles 

fósiles de distinto peso, los cuales son sometidos a un proceso químico en condiciones de alta 

temperatura. 

Existen variadas formas de producirlo, dependiendo de la calidad del gas que se desee 

producir, por lo que también es llamado de diversas formas. Por ejemplo, el gas de alumbrado o 

de hulla es producido por pirólisis a partir de la hulla; el gas de generador de gasógeno se 

produce a partir de una capa de carbón o coque incandescente, haciendo pasar por ésta una 

corriente de aire.  El gas de síntesis como tal, se puede obtener por medio de gasificación de 

combustibles sólidos o líquidos, o por reformado de combustibles líquidos o gaseosos, 

adicionando ciertas sustancias y/o catalizadores que favorecen la conversión al producto 

requerido, en las condiciones de cada proceso. 

El gas de síntesis es un producto utilizado principalmente por la industria química para 

la producción de amoníaco y metanol, y en la industria petroquímica para la producción de 

lubricantes y combustibles, aprovechando el escaso contenido de azufre obtenido de un proceso 

conocido como Fisher-Tropsch. 
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El syngas está compuesto principalmente por hidrógeno (H2) y monóxido de carbono 

(CO), y en menor medida puede contener dióxido de carbono (CO2). Es por esto que las 

propiedades físico-químicas del producto varían de acuerdo a la composición que éste tenga. 

 

2.2 Obtención de gas de síntesis 

 

 En el presente apartado se detallan los principales procesos utilizados en la actualidad 

para la producción de gas de síntesis, enfatizados principalmente en la obtención de hidrógeno. 

Estas tecnologías de conversión química resultan ser amplias, pudiendo aplicarse tanto a 

combustibles fósiles (carbonos e hidrocarburos), como a fuentes renovables (biomasa y biogás) 

(Linares y Moratilla, 2007).  

2.2.1 Reformado con vapor de agua 

 El proceso de reformado con vapor de agua, también conocido como SMR “Steam 

Methane Reforming), es aplicable a una gran variedad de hidrocarburos (gas natural, gas 

licuado de petróleo, hidrocarburos líquidos, etc.) y alcoholes. Sin embrago, de todos ellos el más 

utilizado es el gas natural, debido a su facilidad de manejo. El proceso consta de 3 fases 

principales, las cuales son mostradas en la figura 1. 

En la primera fase se verifica la reacción de reformado propiamente tal, la cual posee 

una entalpía de reacción estándar de +206,14 kJ/mol (reacción endotérmica). La forma general 

de esta reacción, aplicable a cadenas pequeñas de hidrocarburos es (ecuación 2.1): 

𝐶𝑚𝐻𝑛 +𝑚𝐻2𝑂 → 𝑚𝐶𝑂 + (
𝑛

2
+𝑚)𝐻2   (2. 1) 

Por lo tanto, al utilizar metano en el proceso de reformado con vapor de agua, la 

reacción es (ecuación 2.2): 

𝐶𝐻4 +𝐻2𝑂 → 𝐶𝑂 + 3𝐻2 (2. 2) 

Esta primera etapa se lleva a cabo en reactores tubulares con lechos catalizadores a base 

de níquel, por los cuales circulan el metano y el vapor de agua a temperaturas que rondan los 

900°C y presiones elevadas (entre 15 y 40 barg). Estos tubos están contenidos en un horno cuya 

temperatura es de aproximadamente 960°C, y permanece estable mediante el uso de 

quemadores. 
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Figura 1. Proceso de reformado de metano con vapor 

(Linares y Moratilla, 2007) 

A la salida del reformador se produce la segunda etapa del proceso, la cual consiste en el 

desplazamiento del monóxido de carbono hacia la generación de hidrógeno; esta etapa se conoce 

como CO-Shift. La reacción que se lleva a cabo (ecuación 2.3) es catalizada por catalizadores de 

cobre, y posee una entalpía de reacción estándar de -41,17 kJ/mol (reacción exotérmica). Parte 

del calor obtenido en el proceso de desplazamiento de CO es utilizado para precalentar el gas 

natural que ingresa al reformador. 

𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑂2 + 𝐻2 (2. 3) 

El gas producido en las reacciones anteriores pasa por un condensador, con el objetivo 

de retirar el vapor de agua, y finalmente llega a la tercera fase del proceso, que consiste en la 

depuración. El gas que ingresa a esta fase es rico en H2 y CO2, con restos de agua, CO y CH4, y 

se hace pasar por un sistema separador de membrana PSA (Pressure Swing Adsorption), donde 

finalmente se obtiene un hidrógeno de pureza 99,999%. Los gases adsorbidos se conocen como 

“gas de cola”, y al ser combustibles, se recirculan hacia los quemadores del reformador. 

El rendimiento del proceso de reformado de gas natural con vapor de agua se sitúa 

aproximadamente en el 80%, respecto a los poderes caloríficos inferiores del hidrógeno formado 

y el gas natural consumido. 
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2.2.2 Oxidación parcial 

 La oxidación parcial o POX (Partial Oxidation) consiste en la oxidación incompleta de 

un hidrocarburo, oxidando el carbono sólo hasta CO, dejando el hidrógeno libre. Este método se 

puede llevar a cabo en un amplio rango de presiones (de 20 a 90 barg) en caso de añadir vapor 

de agua, con el objetivo de reducir la velocidad con que ocurre la reacción (Ngô y Natowitz, 

2016). 

 Existen 2 tipos de oxidación parcial: Oxidación parcial catalítica (Catalytic Partial 

Oxidation o CPOX) y Oxidación parcial térmica o no catalítica (Thermal Partial Oxidation o 

TPOX). Estas se describen a continuación. 

 Oxidación parcial no catalítica:  

La oxidación parcial no catalítica u oxidación parcial térmica es una reacción exotérmica, y 

es utilizada incluso en la formación de gas de síntesis a partir de hidrocarburos más pesados 

como brea de desasfaltado y coque de petróleo.   

La ecuación principal generalizada de esta reacción se muestra a continuación, y posee una 

entalpía estándar de -36 kJ/mol (reacción exotérmica), pudiendo prescindir de quemadores 

externos para mantener la reacción. 

𝐶𝑚𝐻𝑛 +
𝑚

2
𝑂2 → 𝑚𝐶𝑂 +

𝑛

2
𝐻2 (2. 4) 

Específicamente, al utilizar metano como materia prima en el proceso de oxidación 

parcial térmica, la reacción sería la siguiente (ecuación 2.5): 

𝐶𝐻4 +
1

2
𝑂2 → 𝐶𝑂 + 2𝐻2 (2. 5) 

Este tipo de conversión posee algunas desventajas en comparación a otros procesos de 

generación de gas de síntesis, como lo es el bajo rendimiento de hidrógeno alcanzado, o la 

formación de hollín, dependiendo de la composición del hidrocarburo utilizado. La reacción se 

lleva a cabo en una cámara de combustión a altas temperaturas, que están comprendidas entre 

1200 y 1400°C. Posterior a esto, el gas de síntesis obtenido es enfriado y limpiado en un 

“lavador de gases” para retirar las impurezas contenidas en este. 

La recuperación del calor a estas temperaturas no es eficiente en la oxidación parcial no 

catalítica; sin embargo, esto trae consigo una ventaja comparativa en relación a otros métodos, 

ya que es posible utilizar materias primas de menor valor (con mayor contenido de sulfuros u 
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otros compuestos), que envenenarían los catalizadores requeridos en estos procesos. (Iaquaniello 

et al., 2012). 

Por otra parte, el uso de medios porosos inertes en la combustión ha demostrado ciertas 

mejoras en la reacción, aumentando la eficiencia térmica y mejorando la combustión debido a la 

dispersión molecular provocada por los poros del material. Mayor información de este proceso se 

aborda a lo largo del presente trabajo. 

 Oxidación parcial catalítica:  

Como el metano está formado por moléculas orgánicas estables, es necesario desarrollar 

catalizadores adecuados que hagan más atractivo el proceso de generación de gas de síntesis por 

oxidación parcial para la industria. Estos catalizadores deben cumplir con ciertos 

requerimientos, por ejemplo tener una actividad elevada y una selectividad acorde a los 

requerimientos del producto deseado.  

A pesar de que este proceso se lleva a cabo a una temperatura notoriamente menor que la 

generada en la combustión no catalítica, rondando los 700°C, es necesario que los catalizadores 

cumplan con los requerimientos térmicos para mantener la estabilidad de la reacción. Además, 

debido a la desactivación por coque (hollín), es necesario que los catalizadores cuenten con 

soportes que inhiban su formación o favorezcan su eliminación. Cabe señalar que además de la 

reacción principal, se llevan a cabo otras reacciones secundarias, que generalmente son no 

deseadas (Villar, 2016). 

Combustión completa del metano 

𝐶𝐻4 + 2𝑂2 → 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 (2. 6) 

𝐶𝐻4 + 𝑂2 → 𝐶𝑂2 + 2𝐻2 (2. 7) 

 

Hidrogenación de CO 

𝐶𝑂2 + 𝐻2𝑂 ↔ 𝐶 +𝐻2𝑂 (2. 8) 

 Descomposición de CH4 

𝐶𝐻4 → 𝐶 + 2𝐻2 (2. 9) 
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Reacción de Boudouard 

2𝐶𝑂 ↔ 𝐶 + 𝐶𝑂2 (2.10) 

Estas dos últimas reacciones son las responsables de la formación de coque en el producto 

final, por lo que la utilización de catalizadores soportados en materiales adecuados desplazaría el 

proceso hacia la conversión de los productos deseados. 

La oxidación parcial catalítica supone ciertas mejoras en comparación con la oxidación 

parcial térmica. Por ejemplo, los materiales a utilizar en la construcción del reactor no necesitan 

características de resistencia para condiciones extremas, lo que sugiere un ahorro en costos de 

material importante. Además, se consigue una pureza del producto mucho mayor, debido a la 

selectividad propia del catalizador. 

Sin embargo, el costo que conlleva su utilización debe ser objeto de estudio, ya que es uno 

de los factores más importantes. Teniendo en cuenta todo lo anterior, los catalizadores más 

utilizados son los basados en metales nobles y en níquel (Ni). Dentro de los metales nobles más 

utilizados se encuentran el rodio (Rh), platino (Pt) y el rutenio (Ru); y a pesar de su elevado 

costo, cumplen de buena manera con los requisitos anteriormente explicados. 

El alto contenido de monóxido de carbono en este tipo de oxidación puede ser desplazado 

con agua utilizando la reacción CO-Shift (ecuación 2.3), aumentando la composición final de 

hidrógeno en el producto. La eficiencia alcanzada en este proceso ronda el 70% en las grandes 

producciones industriales. 

2.2.3 Reformado autotérmico 

 El reformado autotérmico o ATR (Autothermal Reforming) se puede considerar como 

una combinación entre los dos procesos explicados anteriormente (POX y SMR), aprovechando 

la liberación energética de la primera y el requerimiento energético de la otra, lo que converge 

en un equilibrio térmico.  

 Sin embargo, para que el proceso industrial sea verdaderamente eficiente, es necesario 

contar con una unidad de separación de aire (ASU), para así utilizar únicamente el oxígeno 

contenido en éste en el reformado de metano. Esto implica una fuerte inversión, por lo que es 

un aspecto a evaluar si se quiere comparar con otros métodos de reformado a nivel industrial. 

 Se alimentan a un reactor adiabático de forma simultánea el CH4, H2O y O2, donde 

tienen lugar tanto la reacción de oxidación parcial como también la de reformado con vapor de 
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agua. El vapor de agua permite obtener una alta conversión del combustible a hidrógeno a una 

menor temperatura que la requerida en POX (típicamente 950 - 1050°C), dependiendo del 

diseño del proceso (Pans, 2013). 

 Al igual que en los otros métodos, es posible añadir una unidad de CO-Shift para 

aumentar la conversión de H2, y posteriormente unidades PSA para retirar el CO2, con el fin de 

mantener a raya las emisiones de este gas de efecto invernadero. La eficiencia final es similar a 

la obtenida con oxidación parcial. Un esquema de este proceso se puede observar en la figura 2. 

 

Figura 2. Esquema del proceso de reformado autotérmico 

(Pons, 2013) 

2.2.4 Materias primas utilizadas 

 Los procesos presentados anteriormente se basan en la transformación termoquímica de 

hidrocarburos; sin embargo, existen otras materias primas utilizadas en la generación de 

hidrógeno por medio de distintos métodos. Éstas se clasifican de acuerdo al tipo de recurso del 

que provienen, pudiendo ser renovables o no renovables. 

 La figura 3 presenta un diagrama descriptivo, en la que se despliega el camino tomado 

por las distintas materias primas y energías necesarias para el proceso de generación de 

hidrógeno. Es posible apreciar que, en algunas de estas transformaciones, se obtienen productos 

intermediarios que pueden participar tanto de procesos convencionales, como también de otros 

impulsados por energías renovables (Shell Deutschland Oil GmbH, 2017). 
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Figura 3. Esquema de producción de hidrógeno 

(SHELL Deutschland Oil GmbH, 2017) 

De acuerdo a información obtenida de la Agencia Internacional de Energía (IEA), los 

principales procesos que requieren de hidrógeno como materia prima (industria química y 

petroquímica, y en gases industriales) lo extraen mayoritariamente desde combustibles fósiles, 

siendo éste más de un 95% del total, mientras que solo un 4% proviene del agua. Esta 

información se observa más detallada en la figura 4. Lo anterior es debido principalmente a que 

la obtención de hidrógeno a partir de carbón, petróleo o gas natural es mucho más barata que la 

electrólisis del agua. En total, son unas ciento treinta mil toneladas de hidrógeno las que se 

producen diariamente para usos industriales. 

Con respecto al uso de biomasa, a una escala global su uso es insignificante, ya que los 

procesos de obtención de hidrógeno son más costosos. Sin embargo, en un futuro próximo, y 

promovido por una perspectiva de producción con menores niveles de CO2, es probable que esta 

opción de generación juegue un papel más importante. Actualmente los procesos que involucran 

la utilización de biomasa son de tipo termoquímico y bioquímico. Como proceso termoquímico 

se encuentran los de gasificación y pirólisis para biomasa sólida, además de los procesos de 

reformado mencionados anteriormente para biomasa que se encuentra en estado gaseoso. Por 

otra parte, un proceso bioquímico es uno en el cual se utilizan microorganismos que permiten la 

degradación de la materia orgánica (principalmente fermentación anaeróbica). Actualmente los 
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procesos bioquímicos existen únicamente en escalas de laboratorio, para generaciones pequeñas 

de hidrógeno. Todos los proceso biológicos de producción de hidrógeno, a excepción de 

biofotólisis, requieren de cantidades significativas de biomasa, lo que, a pesar de provenir de 

fuentes renovables, puede convertirse en un limitante debido a su sostenibilidad y efectos 

competitivos.  

 

Figura 4. Principales materias primas en generación de H2 

(International Energy Agency, 2015.) 

Finalmente, los procesos que utilizan agua como materia prima son diversos y operan 

bajo el objetivo de lograr la descomposición molecular utilizando diferentes fuentes energéticas. 

De esta forma, los procesos que utilizan energía eléctrica se conocen como electrolíticos, y su 

funcionamiento se basa en la circulación de corriente a través de dos electrodos (ánodo y 

cátodo) inmersos en un volumen de agua (electrolito), provocando la separación de las 

moléculas en hidrógeno y oxígeno gaseoso. Además, es necesaria la utilización de un diafragma 

que impida la recombinación de estos elementos. Todos estos componentes forman lo que se 

conoce como electrolizador. Actualmente existen tres tipos de electrolizadores: alcalinos, 

membrana de intercambio de protones (PEM) y membrana sólida (SOE), diferenciándose 

principalmente en la solución electrolítica a utilizar. 
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En la actualidad, los procesos de electrólisis son los más conocidos y limpios a nivel 

global para generación de H2 utilizando agua junto a fuentes de energía renovables. Como 

ejemplo de esto es que se han construido variadas plantas de electrólisis cerca de plantas 

hidroeléctricas, con el objetivo de generar ganancias en horas de bajos precio de la red eléctrica. 

(International Energy Agency, 2015) 

Otros procesos que utilizan agua como materia prima son los procesos de descomposición 

térmica, fotocatalítica, biofotolítica y fotoelectrólisis. Cabe señalar que el agua es aprovechada 

además en generación de H2 por procesos de reformado de combustibles (reformado de metano 

con vapor por ejemplo) y también en fermentación anaeróbica. Todos estos procesos pueden 

verse promovidos mediante el uso de fuentes energéticas renovables, como lo muestra la figura 

5. 

 

Figura 5. Utilización de fuentes renovables en producción de H2 

(International Energy Agency, 2015) 

2.3 Propiedades del biogás y gas natural 

(MINERGIA, 2011)  

El biogás es un producto obtenido a partir de procesos de digestión anaerobia, en 

sistemas de alta carga orgánica y de mezcla completa. Es una mezcla gaseosa formada 
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principalmente de metano y dióxido de carbono, aunque también posee ciertas impurezas. La 

composición del biogás es dependiente del material digerido y del funcionamiento del proceso. 

2.3.1 Producción de biogás 

 El proceso de producción de biogás parte por el correcto manejo de los residuos 

orgánicos a través de diferentes tratamientos que implican un reciclaje de éstos, otorgándole un 

valor agregado. Este reciclaje viene impulsado por el alto costo de los fertilizantes químicos, la 

necesidad de descontaminación y eliminación de residuos, así como también la búsqueda de 

nuevas alternativas energéticas. 

Digestión anaerobia 

El bioproceso que permite la obtención de biogás se produce en ausencia de oxígeno, y se 

conoce como digestión anaerobia. Con la digestión anaerobia es posible convertir gran cantidad 

de residuos, residuos vegetales, estiércoles, efluentes de la industria alimentaria y fermentativa, 

de la industria papelera y de algunas industrias químicas en subproductos útiles. En la digestión 

anaerobia es posible convertir más del 90% de la energía disponible por oxidación directa en 

metano, consumiendo únicamente un 10% de ésta en crecimiento microbiano, en comparación 

con el 50% consumido por digestión aeróbica. 

 La digestión anaeróbica es un proceso complejo debido al número de reacciones 

bioquímicas que participan y también por la cantidad de microorganismos involucrados en ella; 

muchas de estas reacciones ocurren de forma simultánea. Por lo general, el proceso de 

descomposición anaeróbica se divide en cuatro etapas: hidrólisis, etapa fermentativa o 

acidogénica, etapa acetogénica y etapa metanogénica. En resumen, el proceso consta primero de 

la hidrólisis de los residuos por medio de enzimas extracelulares producidas por los 

microorganismos acidogénicos, convirtiendo moléculas complejas en otras más sencillas y 

solubles como aminoácidos, azúcares y ácidos grasos de cadena larga, luego los microorganismos 

acidogénicos degradan estas moléculas en otras más sencillas como alcoholes, ácidos grasos de 

cadena cortas, hidrógeno, dióxido de carbono y otros productos intermedios. A continuación, los 

microorganismos acetogénicos degradan las moléculas de ácidos grasos de cadena corta en ácido 

acético, H2 y CO2. Finalmente, el ácido acético producido es convertido a metano mediante la 

participación de los microorganismos metanogénicos, ayudados por las moléculas de hidrógeno y 

dióxido de carbono, producidas en las etapas anteriores. 

 La figura 6 muestra un esquema de los mecanismos de digestión anaerobia participantes 

en la degradación de material polimérico (sustrato), donde los números representan la población 
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microbiana responsable del proceso: (1) bacterias fermentativas, (2) bacterias acetogénicas 

productoras de hidrógeno, (3) bacterias homoacetogénicas, (4) arqueas metanogénicas 

hidrógenotróficas, (5) arqueas metanogénicas acetoclásticas. 

 

Figura 6. Esquema de mecanismos de digestión anaerobia 

(MINENERGÍA, 2011) 

2.3.2 Propiedades y características del biogás 

 Algunas propiedades físico-químicas del biogás se muestran en la tabla 2. 

Además de las propiedades mencionadas, es válido señalar que el biogás se considera inflamable 

si posee un contenido de metano superior al 45%. 

2.3.3 Factores determinantes en la producción de biogás 

 Prácticamente toda la materia orgánica es capaz de producir biogás al ser sometida a 

digestión anaerobia, aunque la cantidad y calidad de éste dependerá de la composición y 

naturaleza del residuo utilizado. Lo fundamental es mantener una correcta alimentación para los 

microorganismos que producen este proceso bioquímico, ya que en ausencia de sustrato se 

inhiben severamente. 
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Tabla 2. Propiedades del biogás 

Composición 55-70% de metano (CH4) 

30-45% de dióxido de carbono (CO2) 

Trazas de otros gases (H2O, N2, H2, O2, CO, H2S y otros) 

Contenido energético 6,0-6,5 kWh/m3 

Equivalente de combustible 0,60-0,65 l petróleo/m3 biogás 

Límite de explosión 6-12% de biogás en el aire 

Temperatura de ignición 650-750°C (Con el contenido de metano mencionado) 

Presión crítica 74-88 atm 

Temperatura crítica -82,5°C 

Densidad normal 1,2 kg/m3 

Olor Huevo podrido (el olor del biogás desulfurado es 

imperceptible) 

Masa molar 16,043 kg/kmol 

(MINENERGÍA, 2011) 

Las arqueas metanogénicas utilizan como sustrato principalmente carbono (utilizado 

como fuente de energía) y nitrógeno (usado en la formación de nuevas células), llegando a 

consumir 30 veces más carbono que nitrógeno. Es por esto que la relación óptima de C/N está 

en el rango comprendido entre 20:1 y 30:1. Si la fuente de alimentación posee una relación C/N 

mayor a 35:1 se tiene como resultado una producción de biogás más lenta debido a la falta de 

nitrógeno para el desarrollo microbiano. Por otro lado, relaciones C/N inferiores a 8:1 producen 

inhibición de la actividad microbiana debido al exceso de amonio. Por lo tanto, para mantener 

esta relación en la zona óptima (cercana a 30:1) es posible realizar mezclas de materias primas 

en las proporciones adecuadas. 

 Las tablas 3 y 4 muestran los volúmenes de biogás producido para residuos animales y 

vegetales, informando además las relaciones C/N que posee cada una de estas materias primas. 

Otros factores fundamentales en la producción de biogás son el tipo de sustrato (según 

apariencia, nivel de dilución, concentración, sólidos totales y volátiles contenidos; demanda 

química de oxígeno, etc.), temperatura de operación (regímenes térmicos óptimos para el 

crecimiento celular), velocidad de carga orgánica (cantidad de materia orgánica introducida 

diariamente en el reactor), pH (microorganismos metanogénicos son susceptibles a las 

variaciones de pH, teniendo un rango óptimo entre 7,8 y 8,2), entre otros. 
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Tabla 3. Volumen de biogás a partir de residuos animales 

Estiércol 
Disponibilidad 

kg/d 

Relación 

C:N 

Volumen de biogás 

m3/kg 

húmedo 
m3/día/año 

Bovino (500 kg) 10,00 25:1 0,04 0,400 

Porcino (50 kg) 2,25 13:1 0,06 0,135 

Aves (2 kg) 0,18 19:1 0,08 0,014 

Ovino (32 kg) 1,50 35:1 0,05 0,075 

Caprino (50 kg) 2,00 40:1 0,05 0,100 

Equino (450 kg) 10,00 50:1 0,04 0,400 

Conejo (3 kg) 0,35 13:1 0,06 0,021 

Residuos 

humanos 
0,40 3:1 0,06 0,025 

(MINENERGÍA, 2011) 

Tabla 4. Volumen de biogás a partir de residuos vegetales 

Residuos 

Cantidad 

de residuo 

t/ha 

Relación 

C:N 

Volumen de biogás 

m3/t m3/ha 

Cereales (paja) 

Trigo 3,3 123:1 367 1200 

Maíz 6,4 45:1 514 3300 

Cebada 3,6 95:1 388 1400 

Arroz 4,0 58:1 352 1400 

Tubérculo (hojas) 

Papas 10,0 20:1 606 6000 

Betarraga 12,0 23:1 501 6000 

Leguminosas (paja) 

Porotos 3,2 38:1 518 1650 

Habas 4,0 29:1 608 1400 

Hortalizas (hojas) 

Tomate 5,5 12:1 603 3300 

Cebolla 7,0 15:1 514 3600 

(MINENERGÍA, 2011) 
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2.3.4 Purificación del biogás 

 Como se mencionó anteriormente, el biogás no es un producto completamente puro, 

debido a que contiene partículas y trazas de otros gases distintos al CH4 y CO2. La variedad de 

propósitos de aplicación del biogás se muestran en la figura 7, donde se indica el tipo de 

purificación necesaria para llevarlos a cabo. Una purificación completa o tratamiento completo, 

utilizada para procesos de reformado de metano en hidrógeno o para compresión y posterior 

almacenamiento en tanques de combustible, implica la remoción de gran parte del dióxido de 

carbono, vapor de agua y otras trazas como ácido sulfhídrico (H2S). Esto permite aumentar su 

poder calorífico y cumplir con la normativa de gases según el propósito final. 

 

 

Figura 7. Propósitos de aplicación del biogás 

*: Remoción de la totalidad o gran parte de CO2, agua y trazas como H2S. 

(Adaptado de MINENERGÍA, 2011)  

A continuación se describen los posibles métodos de purificación para la eliminación de 

distintos compuestos indeseados en la producción de biometano, como el H2S, H2O y CO2 

(Bolivar, 2017). 
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Eliminación de H2S (Desulfuración) 

 Existen varios métodos para desulfurar el biogás, dependiendo del contenido de H2S que 

tenga. Si el contenido es bajo, es posible aplicar los siguientes: 

 Eliminación microaerofílica: Es un método simple y sin costos adicionales, donde se 

añade aire en baja proporción (2-6%) al digestor, con el objetivo de llevar a cabo la 

siguiente reacción: 

2𝐻2𝑆 + 𝑂2 → 2𝑆 + 2𝐻2𝑂 (2.11) 

Se debe tener cuidado principalmente en no sobrepasar la cantidad de aire 

acondicionado, ya que existe riesgo de explosión según el contenido de metano presente. 

 

 Oxidación en fase líquida: Puede ser un proceso físico o químico. En procesos de 

absorción física, el H2S puede ser absorbido mediante el uso de agua; sin embargo, el 

consumo de ésta es alto para pequeñas cantidades de ácido sulfhídrico, por lo que 

añadiendo químicos como NaOH se mejora el proceso de absorción. Se forman residuos 

líquidos que no se regeneran, como sulfuro o sulfhidrato de sodio, siendo este último un 

producto con potencial de comercialización para la industria minera principalmente. En 

absorción química, los productos utilizados pueden ser aplicados en torres de contacto o 

directamente en la cañería de gas. El absorbente puede ser regenerado, mientras que el 

producto químico es consumido. Los desechos son separados y tratados según la 

normativa vigente.  

Otros métodos de eliminación de H2S pueden ser la adsorción utilizando virutas de Fe2O3, 

generando sulfuros de hierro. Con esto se tiene una eventual regeneración del material filtrante 

utilizado. Sin embargo, este método implica generación de gases tóxicos y liberación de calor en 

el proceso regenerativo. También es posible aplicar la desulfuración biológica externa, donde el 

biogás se hace pasar a través de un biofiltro con microrganismos desulfurizantes, teniendo la 

posibilidad incluso de eliminar el NH3 contenido en el gas.  

Eliminación de vapor de agua 

 Los métodos de eliminación de vapor de agua son sencillos. Por ejemplo, es posible 

utilizar tubos refrigerantes que permiten la condensación del agua contenida, que luego es 

capturada en una trampa. Incluso, es posible utilizar tamices moleculares que permiten también 

la eliminación de otros gases contenidos como el CO2.  
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Eliminación de dióxido de carbono 

 Absorción física o química: Es posible aplicar absorción en el biogás con el objetivo de 

remover el CO2 contenido. En la absorción física se hace fluir a contracorriente en una 

columna empacada un flujo presurizado de agua (desde el tope). El agua carbonatada 

sale por el fondo de la columna y es posible reutilizarla por medio de torres de 

purificación. Por otra parte, la absorción química implica la adición de una base 

adecuada, que en conjunto con el agua, permitan la formación de H2CO3, por medio de 

una reacción de neutralización ácido-base. 

 

 Adsorción en sólidos: Se utilizan sólidos granulados con gran porosidad, a presiones y 

temperaturas elevadas, permitiendo atrapar el CO2 del biogás por medio de las fuerzas 

de Van der Waals. Los materiales utilizados son, generalmente, silicio, alúmina, carbón 

activado y silicatos, considerados como tamices moleculares. Esto permite a su vez 

atrapar la humedad contenida en el biogás. 

 

 Separación por membranas: Este método utiliza membranas selectivas, permitiendo el 

paso de uno de los componentes, dejando retenidas las moléculas no deseadas. El 

funcionamiento es posible mediante la aplicación de un gradiente de presión, que 

permite el movimiento de los componentes según la permeabilidad del material. 

 

 Separación criogénica: el método criogénico utiliza la separación de gases por medio de 

condensaciones fraccionadas y destilaciones a bajas temperaturas. El biogás crudo es 

comprimido aproximadamente a 80 bar, siendo realizada en etapas múltiples. Es 

necesario secar el biogás comprimido para evitar su congelamiento en el proceso de 

enfriado.  Esto se realiza mediante intercambiadores de calor, y luego el CO2 condensado 

es retirado por medio de un separador. 

2.4 Combustión filtrada en medio poroso inerte 

 

La combustión es un conjunto de procesos físico-químicos en los cuales se produce la 

liberación controlada de una parte de la energía interna de un combustible. Una porción de esta 

energía liberada se manifiesta en forma de calor. Además del combustible (compuesto 

principalmente por moléculas de carbono, hidrógeno y azufre), se necesita la participación de 

una sustancia comburente, siendo el aire la más utilizada (posee aproximadamente un 21% de 
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oxígeno). Por lo tanto, la combustión es un tipo de reacción de oxidación en la cual se libera 

energía en forma de calor. 

 Un proceso de combustión llevado a cabo por oxidación parcial, es decir, con deficiencia 

de oxígeno, favorece la generación de productos parcialmente oxidados como monóxido de 

carbono (CO), hidrógeno (H2) y carbono (C). Estos productos, además de tener un potencial 

como reactivos de síntesis, son nocivos si son enviados como emisiones al ambiente, por lo que 

es necesaria la implementación de un método de combustión donde se tenga control de los gases 

salientes. 

Una inserción sólida porosa en la llama formada por la combustión permite reciclar una 

porción del calor mediante los mecanismos de conducción y radiación, mientras que la 

convección transfiere el calor entre las dos fases. Esto favorece tanto en la eficiencia del traspaso 

energético hacia el combustible, como también la dispersión que tiene éste en el material. 

Además, ha demostrado ser factible para enfrentar una demanda de energía limpia (Mujeebu et 

al., 2009).  

2.4.1 Regímenes de operación 

Un proceso de combustión realizado en una matriz porosa inerte se puede llevar a cabo 

tanto en un régimen estacionario como en uno transiente.  En un régimen estacionario, el frente 

de combustión se sitúa en una posición fija del quemador poroso, estando sujeta a condiciones 

como la geometría, tamaño de la matriz, porosidad, razón de equivalencia, etc. (Mathis y 

Ellzey, 2010; Pickenacker et al., 1999). Este enfoque se utiliza para maximizar la transferencia 

de calor del quemador por medio de radiación, aprovechando la alta emisividad de la matriz 

porosa. A continuación se puede observar en la figura 8, las distintas regiones que posee un 

quemador poroso radiante al estabilizar el frente de combustión. Sin embargo, este régimen 

de combustión no promueve la maximiza conversión química de los reactantes, el cuál es el 

objetivo de la investigación. 

Por otra parte, en el enfoque transiente, el frente de combustión se propaga de forma 

axial, a lo largo del medio poroso contenido en el reactor. Este movimiento es explicado por la 

teoría del exceso de entalpia, donde se señala que una zona de reacción inestable es libre de 

propagarse a través de los flujos de energía. El enfoque transiente se propuso por primera vez 

por Egerton et al. (1963), para luego Takeno et al. (1981), décadas más tarde, inserte una 

matriz sólida dentro de una flama, de esta manera proveer una retroalimentación de energía a 

los reactantes entrantes. 
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Figura 8. Regiones de combustión en quemador de medio poroso 

(Adaptado de Mujeebu et al., 2010) 

La propagación del frente de combustión puede ocurrir de tres formas (Requena, 

2017): 

 Propagación aguas arriba: La ola de combustión viaja en sentido contrario al 

flujo de gases reactantes, debido a que el contenido de combustible en la mezcla 

se encuentra entre los límites de inflamabilidad inferior y superior. La 

temperatura de combustión para la mezcla es mucho menor que la temperatura 

adiabática del sistema (Zhdanok et al., 1995). Además, la velocidad de 

propagación del frente está dada por la energía contenida en la mezcla y también 

por las propiedades físicas del material poroso. 

 Combustión estabilizada: La zona de reacción se estabiliza en una determinada 

posición del reactor. Esto se produce porque el calor contenido en la mezcla es 

exactamente igual al límite de inflamabilidad superior o inferior, y además, 

porque las pérdidas de calor externas se encuentran balanceadas, provocando una 

velocidad de filtración igual a cero. 

 Propagación aguas abajo: La ola de combustión se propaga en la misma dirección 

que el efecto superadiabático, que corresponde a la misma dirección que el flujo 
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de reactantes. El calor de la reacción calienta la matriz porosa aguas abajo 

debido al exceso de entalpía, y como la zona de reacción se desplaza aguas abajo, 

los reactantes son precalentados por el medio poroso aguas arriba, antes de 

ingresar a la zona de reacción. 

La figura 9 esquematiza el desplazamiento realizado por un frente de combustión 

dentro de un reactor con medio poroso. 

 

Figura 9. Esquema de propagación de flujos en una matriz porosa 

(Adaptado de Requena, 2017) 

2.4.2 Propiedades  

 Las propiedades de este tipo de combustión se basan en la teoría de exceso de entalpía. 

La llama producida desde la zona de combustión calienta de manera convectiva el medio sólido, 

que a su vez transfiere el calor a través de mecanismos de conducción y radiación hacia la 

región aguas arriba de la llama, para precalentar la entrada de la mezcla. El precalentamiento 

juega el papel principal para aumentar la velocidad de la llama dentro de la zona porosa, que 

puede variar localmente en porosidad para asignar una cierta localización estable de la llama. 

La turbulencia propiciada por los huecos del medio poroso contribuye al aumento de las tasas 

de transferencia de calor y de masa, especialmente para las llamas estabilizadas fuera de la zona 

porosa, donde hay un aumento global de la velocidad de la llama aumentando su superficie 

(Requena, 2017). 

La figura 10 esquematiza esta teoría por medio de mecanismos de transferencia de calor, 

mientras que la figura 11 presenta una comparación de la cantidad de energía alcanzada para 

una combustión normal en condiciones adiabáticas y una combustión con exceso de entalpía 

(condiciones superadiabáticas), con respecto al avance del flujo de gases. 
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Figura 10. Teoría del exceso de entalpía 

(Adaptado de Kamal y Mohamad, 2006)  

 

Figura 11. Diagrama comparativo de entalpías de combustión 

(Adaptado de Tanaka et al., 2001) 
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Con respecto a la utilización de quemadores porosos para la producción de gas de 

síntesis (CO+H2), la extensión del límite de inflamabilidad superior, provocada por el exceso de 

entalpía, es aprovechada mediante la combustión de combustibles hidrocarbonados con un 

suministro deficiente de aire, de modo que pueda tener lugar la reacción de oxidación parcial. 

2𝐶𝑚𝐻𝑛 +𝑚𝑂2 → 2𝑚𝐶𝑂 + 𝑛𝐻2 (2. 12) 

Debido a que las velocidades de las reacciones elementales que conducen a la reacción 

global anterior son bajas a las temperaturas de la llama adiabática de mezclas ricas (por debajo 

de 1000°C), la inserción de medios porosos proporciona la recirculación de calor interna 

necesaria para sostener la oxidación parcial. Por lo tanto, se obtienen temperaturas 

superadiabáticas y las reacciones son impulsadas para producir H2 y CO. 

 Por otra parte, en la combustión filtrada en medios porosos, es posible encontrar 3 zonas 

características, como se muestra en la figura 12. La primera zona es la de precalentamiento de 

gases reactantes, y se encuentra anterior al frente de combustión. Es la zona donde se mezclan 

los gases reactantes, y se precalientan por medio de mecanismos de transferencia de calor entre 

el flujo de combustible-oxidante y el medio poroso inerte. 

 

Figura 12. Zonas de combustión en medios porosos 

(Adaptado de Nimvari et al., 2013) 

 La segunda zona es la zona de reacción, donde se encuentra el frente de llama. Se libera 

una gran cantidad de entalpía, la cual es absorbida por el material poroso mediante el 

mecanismo de convección. El calor es transferido desde el medio poroso a través de convección y 

radiación a la mezcla de gases que hacen ingreso al quemador, produciendo el fenómeno de 
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exceso de entalpía (Mujeebu et al., 2008). Lo anterior permite alcanzar temperaturas más 

altas que las temperaturas adiabáticas en la zona de reacción. El supuesto a abordar es que 

esta zona es un punto continuo donde ocurre la reacción. 

 Por último, la tercera zona corresponde a la de post-combustión o gases de 

combustión, donde se encuentran los gases producidos en este proceso, los cuales transfieren 

calor hacia el medio poroso inerte mediante convección, generando una recirculación de 

calor. Debido a la eficiencia de este proceso, y al precalentamiento de la mezcla aire-

combustible a la entrada, se alcanzan temperaturas superadiabáticas como se mencionó 

anteriormente, permitiendo un sustento en ambas tasas de reacción, como la interacción con 

una gran variedad de combustibles sólidos, líquidos y gaseosos, con un rango más amplio de 

poder calorífico aprovechable. 

2.4.3 Parámetros 

Los parámetros que permiten establecer las condiciones de operación de la combustión en 

medios porosos inertes son los siguientes (Requena, 2017): 

 Relación de equivalencia (Φ): Corresponde a la relación entre los cocientes 

combustible/aire real y combustible/aire estequiométrico; o también se puede 

expresar como una relación entre la cantidad de aire estequiométrico y la cantidad 

de aire utilizado en la combustión. La expresión se define por: 

Φ =
1

𝜆
=
𝑉𝑎,𝑒
𝑉𝑎,𝑟

 
(2. 13) 

 

 Cuando Φ=1 se le denomina condición estequiométrica, lo que significa que las 

relaciones combustible/aire real y teórica son iguales. Por otra parte, un Φ>1 indica 

que existe una cantidad de aire menor que la cantidad estequiométrica para la 

combustión, por lo que la mezcla de gases se conoce como mezcla rica o con exceso 

de combustible. Finalmente, un Φ<1 da cuenta de una cantidad de aire mayor al 

requerido estequiométricamente en la combustión, proviniendo de una mezcla pobre 

o con falta de combustible. 

 Velocidad de filtración de premezcla (u): Es la velocidad a la cual la mezcla 

aire/combustible fluye a través de la matriz porosa. Se determina por la siguiente 

ecuación: 
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𝑢 =
𝑣

𝜀 
 (2. 14) 

Donde 𝑣 corresponde a la velocidad de entrada de la premezcla gaseosa, y 𝜀 

representa la fracción de huecos del material poroso. 

 Velocidad del frente de combustión: Es la velocidad asociada a la propagación 

del frente de combustión a través del medio poroso inerte.  

 Material de la matriz porosa: Propiedades como la conductividad térmica, 

emisividad, tamaño de poro, temperatura de fusión, porosidad, etc., condicionan la 

operación del tipo de combustión a realizar. 

2.5 Reactor de flujo recíproco 

 

2.5.1 Funcionamiento del reactor con flujo recíproco 

El concepto de flujo reverso o recíproco, relacionado con la oxidación parcial de medios 

porosos, fue introducido por ingenieros suecos en ADTEC Co. Ltd. en 1990. Se basa en el 

enfoque transiente, en cuyo caso, la propagación de la zona de reacción se controla por la 

entrada de los reactivos (Requena, 2017).  

Un reactor de flujo reverso básico consta de un medio poroso inerte y refractario, y dos 

entradas-salidas como se muestra en la figura 13. La capacidad calorífica del material poroso 

permite almacenar el calor generado por la reacción exotérmica, con el objetivo de aprovechar la 

energía utilizándola en el precalentamiento de los reactantes, previa a la reacción de 

combustión. 

El procedimiento de trabajo consiste en una alternancia cíclica de las entradas de 

reactivos y salidas de productos, permitiendo el control de la posición de la zona de reacción 

bajo diferentes condiciones químicas (estequiométricas), y por la dirección del flujo de los 

reactivos. Cuando ocurre la alternancia, los reactantes frescos encuentran altas temperaturas de 

la matriz porosa (producidas por la reacción en el semi-ciclo previo) en el lado de entrada, y por 

otro lado, los gases de salida calientan nuevamente la matriz. 

En comparación con un reactor de flujo unidireccional, la cantidad de calor reciclado es 

mucho mayor en el caso de la operación con flujo reverso, y por lo tanto se tiene un mayor 

grado de exceso de entalpía. Posterior a la reacción de combustión y su liberación energética, las 

temperaturas máximas de los gases producidos continuarán aumentando hacia la salida 

(entrada en el semi-ciclo de reacción anterior), desplazando la región de temperaturas máximas 
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hacia el mismo lado. Cuando se logra ajustar adecuadamente los tiempos de flujo para cada 

ciclo, y por consiguiente, se logra una estabilidad de la combustión dentro del reactor, los 

perfiles de temperatura para cada semi-ciclo exhibirán una forma trapezoidal como se muestra 

en la figura 14. Esta forma trapezoidal es únicamente conseguida en combustión con flujo 

reciproco, ya que el calor almacenado por la reacción de los gases en el medio poroso es 

aprovechado hacia ambos lados de la zona de reacción, aumentando las temperaturas máximas 

de los gases, tanto a la entrada como a la salida. (Kamal y Mohamad, 2006). 

  

Figura 13. Esquema de funcionamiento de reactor de flujo recíproco 

(Adaptado de Requena, 2017) 

2.5.2 Adición de vapor en el RFR con medio poroso inerte 

Comparado al oxígeno, el agua es un compuesto barato y seguro para este tipo de 

reacciones, teniendo además la posibilidad de aumentar la conversión de metano a hidrógeno. 

La adición de vapor en combustión realizada en medios porosos ha sido considerada 

principalmente para estudios de modelación numérica, teniendo destacados resultados en este 

campo; sin embargo, la aplicación de esta reacción no ha sido mayormente explorada (Dobrego 

et al., 2008).  

Dentro de los trabajos analizados en la presente investigación, se encuentra lo realizado 

por Dobrego et al. (2008), quienes simularon un proceso de combustión filtrada de metano 

premezclado con adición de vapor de agua en un reactor de flujo recíproco, considerando como 

medio poroso inerte esferas pequeñas de alúmina (5 mm de diámetro). La figura 15 muestra el 

reactor simulado y esquematiza el funcionamiento de éste. 
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Figura 14. Perfil de temperaturas del reactor en función de la posición del frente de combustión 

 (Kamal y Mohamad, 2006)  

 

 

Figura 15. Reactor de flujo recíproco estudiado por Dobrego et al. 

(Adaptado de Dobrego et al., 2008) 

Se aprecia que el reactor tiene un cuerpo cilíndrico, con una capa considerable de 

aislación térmica, y además posee alimentación continua de mezcla gaseosa, con posibilidad de 

cambiar el sentido del flujo de la alimentación. Los parámetros del reactor están especificados 

completamente en el trabajo mencionado, al igual que el modelo matemático que describe el 
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problema y las condiciones de borde que ayudan a limitar los resultados obtenidos. La cinética 

química utilizada para la conversión de los reactivos será presentada más adelante.  

Según Dobrego et al. (2008), los parámetros que caracterizan mejor la oxidación parcial 

en un reactor de flujo recíproco son la tasa de flujo másico (G), la razón de equivalencia (Φ) y 

la concentración de vapor de agua en el flujo de entrada. La variación de estos parámetros 

permitió observar su incidencia en la concentración de hidrógeno obtenido y también en la 

conversión de metano a hidrógeno. Se llegó a determinar que para razones de equivalencia 

menores a 2,5; la concentración de agua en la mezcla de entrada (𝑥𝐻2𝑂) que entrega el valor 

máximo de concentración de hidrógeno se desplaza hacia el valor cero, desapareciendo la 

función máxima obtenida. Además se determinó un límite de concentración de agua antes que el 

reactor pierda autosostenibilidad, estando este valor cercano a un 63%. 

Este trabajo pudo concluir que la adición de vapor puede mejorar el porcentaje 

volumétrico de hidrógeno obtenido en un 1%, y el porcentaje de metano convertido a hidrógeno 

en un 20%. Además se determinó que la concentración óptima de vapor en la premezcla que 

maximiza el volumen de H2 obtenido varía entre un 5 y un 10%, para valores de Φ 

comprendidos entre 2,5 y 4; mientras que para la conversión de CH4 a H2, varía de un 20 a un 

50%, dependiendo además de la tasa de flujo másico de reactantes. La diferencia entre los 

parámetros de concentración de vapor que maximizan el hidrógeno producido (𝑥𝐻2𝑂
𝐻2 ) y la 

conversión metano-hidrógeno (𝑥𝐻2𝑂
𝑐𝑜𝑛𝑣) es mínima cuando se tiene una razón de equivalencia más 

alta, y crece cuando disminuye Φ. La cantidad óptima de vapor se encuentra entre 𝑥𝐻2𝑂
𝐻2  y 

𝑥𝐻2𝑂
𝑐𝑜𝑛𝑣; dependiendo de la tecnología de combustión. 

Por otra parte, se determinó que la razón de equivalencia óptima, tanto para 

combustión con vapor, como para combustión sin vapor, son similares, y varían según el 

requerimiento de producción. El Φ óptimo para maximizar la producción de hidrógeno es 

cercano a 2,9; mientras que para maximizar la conversión CH4-H2 es de 2,6. 

Otro aspecto a rescatar de este trabajo radica en la influencia que tiene el aislante 

(espesor) en los parámetros de conversión. Esto está relacionado con el coeficiente de pérdida de 

calor (β), y está definido como: 

𝛽 =
2 × 𝜆𝑖𝑠𝑙

𝑅0
2 × ln (

𝑅2
𝑅0
) 

 
(2. 15) 
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Donde se definen: 

𝜆𝑖𝑠𝑙 : Conductividad térmica de la capa de aislamiento refractario [
𝑊

𝑚×𝐾
] 

𝑅0: Radio interno del reactor (quemador) [𝑚] 

 𝑅2: Radio externo del reactor (considerando capa de aislante) [𝑚] 

Se demostró que reducir β de 1000 a 100 [
𝑊

𝑚3×𝐾
]puede mejorar los parámetros de 

conversión, pero aumentar aún más el aislamiento no es significativo. Con estos resultados, 

Dobrego et al. (2008) comprobaron que la adición de vapor en la reacción de combustión parcial 

filtrada se puede considerar como una mejora del proceso. Sin embargo, según Kostenko et al. 

(2017), los estudios experimentales en este tipo de combustión han demostrado que a pesar de 

añadir vapor de agua a la reacción, ésta se produce más de la que se consume, explicando que 

esto se debe a que la temperatura autoestable de la reacción de combustión filtrada “elige” un 

valor notoriamente bajo para provocar la reacción no catalítica del agua con metano, para 

cualquier relación notoria. 

Es por esto que Dorofeenko y Polianczyk (2016), proponen la operación de un reactor 

RFR con medio poroso inerte, que permita una alimentación separada de combustible y 

oxidante, lo cual se plantea como una solución a la problemática provocada por la prematura 

reacción en la premezcla, impidiendo la obtención de altas temperaturas. Esto se conoce como 

inyección por difusión. 

Para esto, el trabajo de Dorofeenko y Polianczyk (2016) plantea, como condiciones del 

problema, que es necesario asumir equilibrio termodinámico, que no existe pérdidas de calor por 

las paredes del reactor, y además que éste se suponga lo suficientemente largo para no tomar en 

consideración los efectos del cambio de ciclo. Un esquema de este proceso es presentado en la 

figura 16. 

Un semi-ciclo de producción de gas de síntesis por este método inicia con la inyección de 

la mezcla aire-vapor, pasando por la válvula de tres vías que bloquea el paso hacia la salida de 

gases. Esta pre-mezcla ingresa al reactor por la entrada 4, donde es precalentada por el calor 

transmitido desde la matriz porosa, la cual almacena el calor del gas de síntesis producido en el 

semi-ciclo anterior. Esta transferencia de calor se da a lo largo del reactor, mientras se produce 

el avance de la mezcla hacia la zona de reacción. La inyección de metano se realiza por la 
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entrada 8, directamente hacia la zona de reacción, donde se produce la oxidación parcial de 

éste, utilizando la mezcla de aire-vapor precalentada. 

 

1) Reactor base 

2) Medio poroso 

3-4) Entrada/salida del reactor 

5) Inyección de mezcla aire-vapor (A) 

6-7) Válvula de tres vías 

8) Inyección de metano (B) 

9) Salida del gas de síntesis. 

 
Figura 16. Funcionamiento del reactor de flujo recíproco según trabajo de Dorofeenko y Polianczyk 

(2016) 

 (Dorofeenko y Polianczyk, 2016) 

Las velocidades de suministro de aire y metano se controlan para realizar la oxidación 

parcial de este último. El oxígeno precalentado reacciona con el metano liberando un calor 

sustancial, el cual es parcialmente consumido por reacciones endotérmicas paralelas. La zona de 

reacción en la parte media del reactor es estrecha comparada con las dimensiones del reactor. 

El gas de síntesis caliente procedente de la zona de reacción se filtra a través de la 

matriz porosa, que se enfría cerca de la salida 3 durante el semi-ciclo previo y entrega su calor 

sensible a la matriz porosa. De este modo, el gas de síntesis producido sale del reactor a través 

de la salida 3 y, a través de la válvula de tres vías  7, va hacia la extracción 9 que se enfría 

sustancialmente. Cuando la matriz porosa se calienta hacia la salida 3, las válvulas triples 6 y 7 

se invierten, permitiendo el cambio de la dirección de flujo de gas dentro del reactor, y por lo 

tanto, se invierte su funcionamiento. 

En el caso de la conversión aire-vapor, la mezcla preferiblemente debe ser suministrada a 

través de la matriz porosa como reactivo A para recuperar el calor sensible acumulado, mientras 

que el metano, cuya capacidad térmica es inferior, se inyecta como reactante B al centro del 

reactor. 

Evaluación termodinámica del problema 

 Según Dorofeenko y Polianczyk (2016), la mezcla metano-vapor es filtrada a través del 

reactor por uno de los extremos, mientras que el oxidante es añadido al centro. Un esquema de 

este proceso se presenta en la figura 17, considerando un semiciclo con inyección de mezcla de 

izquierda a derecha. Se puede apreciar además que, debido al intercambio de calor entre fases, 
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el medio poroso se enfría, y el gas se calienta desde una temperatura T0 hasta Ts. La 

propagación del flujo de calor avanza junto con el flujo de gas hasta el centro del reactor, donde 

la mezcla precalentada alcanza el suministro de oxidante (zona de reacción), donde se forman 

los productos de la reacción.  

 

Figura 17. Esquema de composiciones y temperaturas en reactor de flujo recíproco con inyección 

central 

(Dorofeenko y Polianczyk, 2016) 

 Los productos de la reacción principalmente son hidrógeno, monóxido de carbono, 

dióxido de carbono y agua, y el intercambio de calor de estos con el medio poroso también 

avanza en la misma dirección del flujo de gases, como muestra la figura 17. La temperatura de 

los productos pasa de Ts a T0, lo que es necesario para precalentar la mezcla metano-vapor en el 

siguiente ciclo de reacción. Se debe notar que en un ciclo estable de intercambio de calor, la 

temperatura de la matriz porosa Ts debe ser igual a ambos lados del reactor, de otra forma, la 

temperatura debería disminuir o aumentar en ciclos sucesivos. 

 Otras suposiciones que permiten describir el patrón básico del proceso como dependiente 

de los parámetros de control (razones de flujo de metano, oxígeno y vapor) son que el reactor se 

considera lo suficientemente largo para omitir los efectos provocados por la inversión del flujo, 

que la aislación del reactor impide totalmente la pérdida de calor por las paredes, y finalmente, 

que los equilibrios termodinámicos se establecen en las zonas calientes extendidas en la matriz 

porosa, consiguiendo las condiciones de reacción a las temperaturas más altas. 

 La reacción de conversión considerada es la siguiente (ecuación 2.16): 

𝐶𝐻4 + 𝑥𝑂2 +𝑤0𝐻2𝑂 → 𝑚𝐶𝑂 + 𝑑𝐶𝑂2 + ℎ𝐻2 +𝑤𝑠𝐻2𝑂 (2. 16) 
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 Los coeficientes estequiométricos presentados en la ecuación 2.16 no se conocen en 

primera instancia, ya que deben ser consistentes con la temperatura Ts establecida, la cual 

tampoco está determinada. Por lo tanto, la investigación realizada por Dorofeenko y Polianczyk 

(2016) se basa en determinar la temperatura Ts y las composiciones del gas de síntesis 

(coeficientes estequiométricos) como dependientes de las razones de flujos alimentadas al reactor 

(x y w0). Las ecuaciones de los balances se realizan en base al metano, lo que permite mantener 

la proporcionalidad con respecto a las demás especies. A continuación se presentan los balances 

por componente: 

Oxígeno: 

𝑤0 + 2𝑥 = 𝑚 + 2𝑑 + 𝑤𝑠 (2. 17) 

Carbono: 

1 = 𝑚 + 𝑑 (2. 18) 

Hidrógeno: 

4 + 2𝑤0 = 2ℎ + 2𝑤𝑠 (2. 19) 

La ausencia de pérdidas de calor supone una igualdad en las entalpías de los reactantes 

que ingresan a la zona de reacción, y la de los componentes del gas de síntesis. Esto se presenta 

en la siguiente ecuación de conservación de energía: 

𝑤0𝐻𝑤(𝑇𝑠) + 𝐻𝑒(𝑇𝑠) + 𝑥𝐻𝑥(𝑇0) = ℎ𝐻ℎ(𝑇𝑠) + 𝑤𝑠𝐻𝑤(𝑇𝑠) + 𝑚𝐻𝑚(𝑇𝑠) + 𝑑𝐻𝑑(𝑇𝑠) (2. 20) 

 Los subíndices w, e, x, h, m y d de las entalpías (H) corresponden respectivamente a 

agua, metano, oxígeno, hidrógeno, monóxido de carbono y dióxido de carbono. La mezcla vapor-

metano ingresa a la zona de reacción a una temperatura estable Ts, debido al intercambio de 

calor con la matriz porosa. El oxígeno ingresa al reactor a una temperatura inicial T0.  

 Las cuatro ecuaciones anteriores (2.17; 2.18; 2.19 y 2.20) no permiten resolver el 

problema por sí mismas, ya que existen cinco incógnitas (h, ws, m, d y Ts). Se emplea las 

condiciones de equilibrio termodinámico para completar el sistema, asumiendo, como se explicó 

anteriormente, que esta condición se alcanza a la temperatura máxima Ts. Dorofeenko y 

Polianczyk (2016) describen las ecuaciones de equilibrio para cada componente, llegando 

finalmente a una expresión única (ecuación 2.21): 

𝑤𝑠𝐾𝑤(𝑇𝑠)𝑚𝐾𝑚(𝑇𝑠) = ℎ𝐾ℎ(𝑇𝑠)𝑑𝐾𝑑(𝑇𝑠) (2. 21) 
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 Además, se deben cumplir una serie de condiciones que eviten obtener soluciones 

físicamente imposibles, como puede ser la obtención de temperaturas por sobre el punto de 

fusión de los materiales. También los autores describen condiciones que permiten evitar la 

formación de hollín, considerando la presión de equilibrio del carbono.  

 Los resultados se describen como isotermas de la temperatura Ts para distintas 

relaciones de flujo entre w0 y x. 

Resultados obtenidos 

 Dorofeenko y Polianczyk (2016) obtuvieron resultados para tres tipos de conversiones 

posibles: conversión de mezcla metano-vapor con inyección de oxígeno por el centro, conversión 

utilizando aire como oxidante (casos de metano por el centro y aire por el centro), y finalmente 

conversión de otros hidrocarburos gaseosos. Se registraron las fracciones molares resultantes 

para la reacción a temperaturas de 1000, 1300, 1700 y 2000 K; y relaciones metano/agua de 1:1. 

Para efectos comparativos con respecto a los resultados del presente trabajo, se 

consideran los resultados obtenidos en los dos primeros casos mencionados. 

 Conversión de mezcla metano-vapor con oxígeno 

Los resultados apuntaron a una fracción molar de hidrógeno máxima de 0,5981; 

obtenida a una temperatura de 1000 K. A esta temperatura también se tiene un máximo 

de dióxido de carbono, siendo su fracción molar de 0,0750; y mínimos para el CO y H2O, 

siendo estos 0,1750 y 0,1519. Se informa también que a medida que la temperatura se 

acerca a los 2000 K, la cantidad de hidrógeno producida es menor (a la misma relación 

metano/agua). 

 Conversión de mezcla metano-vapor con aire 

La conversión de metano utilizando aire como oxidante trae consigo una importante 

ventaja económica, ya que se puede prescindir de la utilización de una planta separadora 

(ASU). Considerando el cambio de enfoque, debido al ingreso de una mezcla 

oxígeno/nitrógeno al sistema, se debe readecuar la ecuación de conservación de energía 

(2.20), añadiendo el término correspondiente al calor sensible aportado por el nitrógeno, 

y considerando el aire como suministro en el centro del reactor (ecuación 2.22). 
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𝑛(𝐻𝑛(𝑇𝑠) − 𝐻𝑛(𝑇0)) + 𝑥(𝐻𝑥(𝑇𝑠) − 𝐻𝑥(𝑇0))

= 𝐻𝑒(𝑇𝑠) + 𝑥𝐻𝑥(𝑇𝑠) + (𝑤0 −𝑤𝑠)𝐻𝑤(𝑇𝑠) − ℎ𝐻ℎ(𝑇𝑠) − 𝑚𝐻𝑚(𝑇𝑠)

− 𝑑𝐻𝑑(𝑇𝑠) 

(2. 22) 

Donde n es la relación estequiométrica para el nitrógeno (n=79/21x), y Hn es su 

entalpía molar. 

Con la inyección de aire en el centro del reactor se obtuvo también una máxima 

fracción molar de hidrógeno para una temperatura de 1000 K, siendo esta 0,3756; 

considerablemente más baja que la obtenida con la inyección de oxígeno puro. Lo mismo 

ocurre en estas condiciones para el CO2, obteniendo una fracción molar de 0,0584. A su 

vez, para el caso del CO y del H2O se obtienen valores mínimos, siendo éstos 0,1072 y 

0,1211 respectivamente.  

Al igual que en el caso anterior, el volumen de hidrógeno disminuye al aproximar 

la temperatura a los 2000 K, llegando a un mínimo de 0,1739. 

Como la reacción se ve beneficiada por la disminución del calor neto obtenido, es 

favorable permitir el ingreso del reactivo con menor capacidad calorífica en el centro del 

reactor. Esto aplicó sin problemas en el caso del oxígeno; sin embargo, para mejorar la 

eficiencia energética del proceso, el  metano se convierte en el reactivo ideal para su 

inyección en la zona de reacción. En este caso, la ecuación de conservación de energía 

varía de la siguiente forma: 

𝐻𝑒(𝑇𝑠) − 𝐻𝑒(𝑇0) = 𝐻𝑒(𝑇𝑠) + 𝑥𝐻𝑥(𝑇𝑠) + (𝑤0 −𝑤𝑠)𝐻𝑤(𝑇𝑠) − ℎ𝐻ℎ(𝑇𝑠) 

−𝑚𝐻𝑚(𝑇𝑠) − 𝑑𝐻𝑑(𝑇𝑠) 
(2. 23) 

En este caso, la mejora registrada para el volumen de hidrógeno producido, con 

respecto a la inyección de aire por el centro no es significativa, llegando a una fracción 

molar máxima de 0,3917 a los 1000 K; y disminuye al acercarse a los 2000 K hasta un 

valor de 0,2617. Esto último tiene mayor relevancia, ya que supera de forma 

considerable el mínimo obtenido en el caso de la inyección de aire por el centro en las 

mismas condiciones. Otro aspecto a destacar es que en el rango de temperaturas 

establecidas, el nivel de monóxido varía poco, desde una fracción molar de 0,1129 a 1000 

K hasta 0,1367 a 2000 K. 
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 La tabla 5 presenta los resultados obtenidos por Dorofeenko y Polianczyk (2016), donde 

realizan una comparación de éstos mediante otros resultados obtenidos al simular el proceso con 

el software TERRA (valores de abajo), a una presión de operación de 0,1 MPa.  

Tabla 5. Resultados obtenidos por Dorofeenko y Polianczyk (2016) en estudio de generación de gas de 

síntesis utilizando reactor de flujo recíproco con inyección central de reactivos por difusión 

 

Una evaluación hecha por Kostenko et al. (2016) a la investigación realizada en 

reactores RFR sin premezcla, determina que es necesario poner énfasis en ciertos aspectos que 

limitan el control cinético de la reacción estos son: 

 Las dimensiones y flujos del reactivo que aseguran el equilibrio térmico. 

 La estructura real de la zona de reacción. 

 Las variables transientes relacionadas con la ignición y el flujo recíproco. 

También afirma que, aparentemente, cuanto más bajo es el consumo de oxidante 

(oxígeno, posiblemente en el aire) en el proceso, mayor es su rendimiento térmico y el 

rendimiento de los productos deseados (hidrógeno y monóxido de carbono). 

2.5.3 Modelos cinéticos utilizados por los autores 

 Como se mencionó en el apartado anterior, Dobrego et al. (2008) indicaron lo 

insostenible que resulta generar, desde un principio, un mecanismo cinético lo suficientemente 

detallado para modelar el proceso de combustión POX por filtración. Por lo que se señala como 

una alternativa razonable utilizar un modelo global simplificado termodinámicamente, ajustado 
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a datos experimentales. Un tipo de modelo adecuado para combustión POX, para un rango de 

parámetros establecidos, con las características expuestas, debe garantizar tres aspectos: 

 Correspondencia de la correlación calculada 𝑇𝑠,𝑚𝑎𝑥 = 𝑓(𝐺) con los datos 

experimentales. 

 Correspondencia de la correlación calculada 𝑇𝑠,𝑚𝑎𝑥 = 𝑓(𝑝) con los datos 

experimentales. 

 Correspondencia de la correlación calculada 𝑥𝐻2
𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 y 𝑥𝐶𝑂

𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 con los datos 

experimentales. 

Es por esto que Dobrego et al. (2008) consideraron un modelo cinético simple de 3 

etapas y 6 componentes, en las que se incluyen 2 reacciones reversibles y una irreversible: 

𝐶𝐻4 + 𝑂2
𝑘1
→ 𝐶𝑂 +𝐻2𝑂 + 𝐻2 (2. 24) 

 

2𝐶𝑂 + 𝑂2
𝑘2,𝑘2

′

↔  2𝐶𝑂2 (2. 25) 

 

𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂
𝑘3,𝑘3

′

↔  𝐶𝑂 + 3𝐻2 (2. 26) 

 Además se describen las constantes y velocidades de reacción obtenidas 

experimentalmente en el trabajo de Dobrego et al. (2008). Las reacciones son consideradas de 

segundo orden, debido a las presiones por reacción. 

𝑘1 = 16 × 10
18 × exp (

59000

𝑇
) [

𝑚3

𝑚𝑜𝑙 × 𝑠
] (2. 27) 

 

𝑟1 = 𝑘1[𝐶𝐻4][𝑂2] (2. 28) 

 

𝑘2 = 5 × 10
4 × exp(

5000

𝑇
) [

𝑚3

𝑚𝑜𝑙 × 𝑠
] (2. 29) 
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𝑟2 = 𝑘2[𝐶𝑂]
2[𝑂2] − 𝑘2

′ [𝐶𝑂2]
2 (2. 30) 

 

𝑘3 = 2,5 × 10
20 × exp (

59000

𝑇
) [

𝑚3

𝑚𝑜𝑙 × 𝑠
] (2. 31) 

 

𝑟3 = 𝑘3[𝐶𝐻4][𝐻2𝑂] − 𝑘3
′ [𝐶𝑂][𝐻2]

3 (2. 32) 

Sin embargo, aún se requiere del cálculo de las constantes implicadas en las reacciones 

reversas 𝑘2
′  y 𝑘3

′ . Para obtenerlas es necesario conocer las constantes de equilibrio de las 

reacciones 2.25 y 2.26, las que varían de acuerdo a la temperatura  a las que son registradas de 

forma experimental. La tabla 6 entrega estos valores, los cuales fueron tomados de Wagman et 

al., 1945. 

Tabla 6. Tabla de constantes de equilibrio de reacciones 2.25 y 2.26 

T[K] Log[Keq] Ec. 2.25 Log[Keq] Ec. 2.26 

298 45,04367 -24,89745 

400 32,40960 -15,61144 

500 25,00541 -10,05889 

600 20,06491 -6,29601 

700 16,53817 -3,57077 

800 13,89475 -1,50580 

900 11,84070 0,11607 

1000 10,19920 1,42428 

1100 8,85796 2,49602 

1200 7,74189 3,39314 

1300 6,79887 4,15460 

1400 5,99165 4,80634 

1500 5,29440 5,37177 

(Adaptado de Wagman, D. et al., 1945) 

Utilizando como ejemplo la ecuación 2.25 para explicar el procedimiento, se afirma que 

la reacción escrita hacia ambas direcciones es equivalente si la tasa de producción de CO2 en 

ambas es igual, es decir: 
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(
𝑑[𝐶𝑂2]

𝑑𝑡
)
𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛1

= (
𝑑[𝐶𝑂2]

𝑑𝑡
)
𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛2

 (2. 33) 

Lo que es equivalente a decir: 

𝑘1[𝑂2]
1
2[𝐶𝑂] − 𝑘1

′ [𝐶𝑂2] = 𝑘2
′ [𝑂2]

1
2[𝐶𝑂] − 𝑘2[𝐶𝑂2] (2. 34) 

Además, sabiendo que se cumplen las siguientes relaciones: 

𝑘𝑖
′ =

𝑘𝑖
𝐾𝑖

 (2. 35) 

  

𝐾2 =
𝑋𝑂2
0,5𝑋𝐶𝑂

𝑋𝐶𝑂2
=
1

𝐾1
 

(2. 36) 

 

Es posible llegar a la expresión mostrada a continuación, remplazando en la ecuación 

2.34: 

𝑘1 ([𝑂2]
1
2[𝐶𝑂] −

1

𝐾1
[𝐶𝑂2]) = 𝑘2𝐾1 ([𝑂2]

1
2[𝐶𝑂] −

1

𝐾1
[𝐶𝑂2]) 

(2. 37) 

 

Por otra parte, la expresión de Arrhenius que describe la cinética de la reacción se define 

de la siguiente forma: 

𝑘𝑖 = 𝐴𝑖𝑇
𝛽𝑒𝑥𝑝 (

−𝐸𝑎,𝑖
𝑅𝑇

) (2. 38) 

Esto permite reformular la expresión de la cinética inversa de la reacción, y mediante un 

trabajo algebraico y utilizando regresión lineal, es posible obtener la energía de activación (𝐸𝑎,2) 

y factor pre-exponencial (𝐴2) de la reacción inversa.  

𝑘2 =
𝑘1
𝐾1
=
𝐴1𝑒𝑥𝑝 (

−𝐸𝑎,1
𝑅𝑇

)

𝐾1
= 𝐴2𝑒𝑥𝑝 (

−𝐸𝑎,2
𝑅𝑇

) = 𝐴2𝑒𝑥𝑝 (
−𝑇𝑎,2
𝑇
) (2. 39) 

 

𝑇 × 𝑙𝑛(𝑘2) = 𝑇 × 𝑙𝑛(𝐴2) − 𝑇𝑎,2 (2. 40) 

Donde 𝐴2 = 𝐴1
′ , y 𝑇𝑎,2 = 𝐸𝑎,2/𝑅 = 𝐸𝑎,1

′ /𝑅. 
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Este procedimiento se realiza del mismo modo para obtener los parámetros inversos de 

la ecuación 2.26. Las regresiones obtenidas para ambas ecuaciones se muestran en las figuras 18 

y 19 respectivamente. 

 

Figura 18. Regresión lineal de cinética de la ecuación 2.25 

(Elaboración propia) 

 

Figura 19. Regresión lineal de cinética de la ecuación 2.26 

(Elaboración propia) 
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La tabla 7 presenta los parámetros de Arrhenius obtenidos para ambas reacciones, 

reordenando los términos de las expresiones lineales. 

Tabla 7. Parámetros inversos de Arrhenius para ecuaciones 2.25 y 2.26 

2𝐶𝑂 + 𝑂2
𝑘2,𝑘2

′

↔  2𝐶𝑂2 𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂
𝑘3,𝑘3

′

↔  𝐶𝑂 + 3𝐻2 

𝐴2
′  1,862E+09 [

𝑚3

𝑚𝑜𝑙×𝑠
] 𝐴3

′  2,71E+07 [
𝑚3

𝑚𝑜𝑙×𝑠
] 

𝐸𝑎,2
′  19643,217 [

𝑐𝑎𝑙

𝑚𝑜𝑙
] 𝐸𝑎,3

′  16382,347 [
𝑐𝑎𝑙

𝑚𝑜𝑙
] 

(Fuente: elaboración propia) 

Finalmente, las constantes inversas quedan definidas de la siguiente forma: 

𝑘2
′ = 1,862 × 109 × exp(

39035

𝑇
) [

𝑚3

𝑚𝑜𝑙 × 𝑠
] (2. 40) 

 

𝑘3
′ = 2,710 × 107 × exp(

32555

𝑇
) [

𝑚3

𝑚𝑜𝑙 × 𝑠
] (2. 41) 

Dobrego et al. (2008) concluyen que, para la combustión parcial en medios porosos, este 

modelo de 3 reacciones se ajusta de forma adecuada al problema experimental, aunque afirman 

que es necesario observar en mayor detalle la aplicación que se pueda tener para otros tipos de 

medios porosos, debiendo ajustar las constantes de reacción para mejores resultados. De todas 

formas, es un modelo abordable para aproximar procesos químicos experimentales de este tipo. 

Este modelo cinético permite realizar una simulación del proceso experimental utilizando 

el software Aspen HYSYS, de acuerdo a los pasos que se explicarán más adelante en el presente 

trabajo. Los resultados de esta simulación serán comparados con lo obtenido a partir de la 

cromatografía de gases de las muestras, y además, se podrá analizar la factibilidad del software 

en su aplicación para este tipo de procesos. 

2.6 Tecnologías actuales de generación de hidrógeno 

 

 Como fue señalado anteriormente, el hidrógeno posee distintas rutas de producción 

según la alimentación utilizada en el proceso. Estas se clasifican principalmente en 3 tipos: 

hidrocarburos, combustibles sólidos y electricidad. En el caso de los hidrocarburos, se consideran 
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gas natural, gas licuado, etanol y biogás, los que participan en procesos de reformado como los 

mencionados previamente en este capítulo (reformado con vapor, autotérmico u oxidación 

parcial). Por el lado de los combustibles sólidos se encuentran carbón, biomasa y residuos de la 

industria petroquímica, los que participan en procesos de gasificación o pirólisis. Por último, la 

electricidad es utilizada también en procesos de generación de hidrógeno, como es el caso de la 

electrólisis. 

 Abordando principalmente las tecnologías que implican el procesamiento de 

hidrocarburos líquidos y gaseosos, los tres tipos de procesos son utilizados en plantas de 

producción de hidrógeno a distinta escala, sin embargo, el uso del biogás queda supeditado 

principalmente a la producción por medio de reformado con vapor a pequeña o mediana escala. 

Esta tecnología es aprovechada en todas las escalas de producción, a diferencia del reformado 

autotérmico o la oxidación parcial de hidrocarburos, que únicamente se aplican a producciones 

en grandes cantidades. Se consideran plantas pequeñas y medianas a las que producen hasta 

2000 Nm3/h (Guandalini et al., 2016). 

2.6.1 Tecnologías utilizadas en el mundo 

 A continuación se mencionan las principales tecnologías, las compañías proveedoras, 

ubicación y capacidad de producción de las principales plantas generadoras de hidrógeno 

(International Energy Agency Greenhouse Gas, 2017). 

Reformado de metano con vapor 

 Es la principal tecnología utilizada para los procesos de producción de hidrógeno. Las 

compañías encargadas de proveer este tipo de proceso son principalmente las siguientes: 

 Haldor Topsøe 

 Amec Foster Wheeler 

 Linde 

 Technip 

 Udhe 

Estas compañías prestan servicios en ingeniería, adquisiciones y construcción, teniendo una 

amplia experiencia en levantamiento de plantas utilizando sus propios equipos de reformado. La 

tabla 8 presenta las principales plantas de hidrógeno que utilizan esta tecnología. 
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Otro aspecto importante a destacar corresponde a la eficiencia energética de una planta de 

este tipo, que típicamente se encuentra en un rango de 12,39 a 16,32 GJ/1000 Nm3 de hidrógeno 

producido. Esto depende principalmente del tamaño, configuración y alimentación de la planta. 

 

Tabla 8. Principales plantas de Reformado de Metano con Vapor (SMR) en el mundo para 

producción de hidrógeno 

Propietario 
Nombre de 

la planta 
Ubicación 

Capacidad 

[Nm3/h] 

Licencia 

SMR 

Tuapse Refinery U-34* 
Sao Francisco do 

Conde, Brasil 
240000 Technip 

Kuwait National 

Petroleum Co Ksc 
CFP2* 

Mina Abdullah, 

Kuwait 

203500 (por 

tren, 3 trenes) 

Haldor 

Topsøe 

Jsc Bashneft NOVOIL HPU Ufa, Rusia 165000 
Amec Foster 

Wheeler 

TUPRAS HPU* Izmit, Turquía 160000 Technip 

Abu Dhabi Oil Refining 

Company (Tarter) 

Hydrogen 2 

UNIT 1300 
Ruwais, E.A.U 151000 

Haldor 

Topsøe 

* En construcción  

(International Energy Agency Greenhouse Gas, 2017) 

Oxidación parcial 

 La tecnología de oxidación parcial es utilizada principalmente cuando los requerimientos 

de pureza del hidrógeno no son necesariamente elevados, y además cuando el proceso es 

aprovechable para generación de energía y producción de gas de síntesis (HyCO). Las 

principales compañías que proveen este tipo de tecnología como base para plantas de hidrógeno 

son las siguientes: 

 Shell 

 General Electric 

 Siemens 

 Mitsubishi Heavy Industries 

 E-Gas 
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La tabla 9 presenta las principales plantas productoras de H2 que utilizan oxidación 

parcial como proceso principal. Con respecto a la eficiencia energética del proceso, el rango 

típico fluctúa entre 15,9 y 19,3 GJ/1000 Nm3 de H2. 

Reformado autotérmico 

 En el papel, las plantas basadas en la tecnología ATR pueden tener una justificación 

económica en casos de producciones considerablemente grandes, probablemente mayores a 

200000 Nm3/h de H2. Sin embargo, esto no es común en los proveedores de tecnología ATR. No 

existe una planta basada en reformado autotérmico dedicada a la producción de grandes 

cantidades de hidrógeno. 

Tabla 9. Principales plantas POX en el mundo para producción de hidrógeno 

Propietario Ubicación Alimentación 
Capacidad 

[Nm3/h] 

Licencia 

POX 
Producto final 

Linde North 

America 

LaPorte, 

EEUU 
Gas natural 

4800000 como 

Syngas + 

2400000 

(Syngas, 

planeado al 

2015) 

General 

Electric 
Químicos 

Qatar 

Petroleum 
Catar Gas natural 

3300000 como 

Syngas 
Shell 

Combustibles 

líquidos 

Reliance 

Industries 

Ltd* 

Jamnagar, 

India 
Petcoke 

2720000 como 

Syngas 
E-Gas Energía/Químicos 

Shell 
Pernis, 

Holanda 

Visbreaker 

residue 
112000 Shell Energía/Vapor/H2 

SARLUX 
Sardinia, 

Italia 

Visbreaking 

tar 
60000 

General 

Electric 
Energía/Vapor/H2 

Coffeyville 

Resources 

Coffeyville, 

Kansas, 

EEUU 

Petcoke ~84000 
General 

Electric 
H2 para amoniaco 

Saudi 

Aramco* 

Jasan, 

Arabia 

Saudí 

Vacuum 

residue 
100000 Shell Energía/H2 

* En construcción o diseño 

(International Energy Agency Greenhouse Gas, 2017) 
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Las compañías principales que proveen este tipo de procesos son las siguientes: 

 Haldor Topsøe 

 Lurgi (Air Liquid) 

 Davy Process Technologies 

 KBR 

 Udhe 

Sin embargo, existen grandes producciones de gas de síntesis basadas en ATR, por 

ejemplo, en plantas GTL (gas a líquido) como las Fischer-Tropsch, donde la mayor parte del 

H2+CO contenido podría terminar como un producto de hidrógeno puro. Como ejemplo de esto, 

la planta Oryx GTL, ubicada en Catar, produce aproximadamente 577000 Nm3/h de gas de 

síntesis en un solo tren ATR Topsøe, enviado a síntesis Fischer-Tropsch. 

La eficiencia energética del proceso está en el rango comprendido entre 9,2 y 10,5 

GJ/Nm3 de hidrógeno. 

2.6.2 Tecnologías utilizadas en Chile 

 En Chile, el hidrógeno es utilizado principalmente en refinerías para hidrotratamiento, 

hidrocracking y desulfuración de los combustibles, además en la industria alimenticia 

(fabricación de aceites y margarinas), y otros procesos térmicos y termoquímicos en distintas 

fabricaciones. 

 La generación de hidrógeno se lleva a cabo por 2 empresas dedicadas a la producción y 

venta de gases industriales, teniendo sus propias plantas productoras. Estas son Linde Gas 

Chile S.A e Hidrógenos Biobío, centrando su producción en la tecnología de reformado de 

metano con vapor (Vásquez et al. , 2018).  

Linde Gas Chile S.A 

 Linde Gas Chile S.A tiene la licitación de la empresa ENAP para proveer de hidrógeno 

con el fin de reducir el contenido de azufre del diésel producido en la refinería Aconcagua, 

siendo encargados además de la construcción, operación y cierre de la planta. Esta planta posee 

una capacidad productiva de 46700 Nm3/h, con el fin de suplir la demanda de ENAP, que 

corresponde a 36000 Nm3/h de hidrógeno, por medio de cañerías. 

 La producción se realiza por medio de la tecnología de reformado de metano con vapor, 

llegando a una eficiencia térmica de 85%, Los insumos utilizados son gas natural red, y en 
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ocasiones nafta y gas licuado de petróleo, los que son provistos por la propia ENAP. Además, la 

planta genera vapor de alta temperatura como subproducto, el cual es enviado a las 

instalaciones de ENAP. Adicionalmente, el proyecto contempla la distribución de hidrógeno a 

clientes externos, entregando alrededor de 50000 Nm3 al mes, por medio de camiones (tube 

tráiler), que pueden cargar hasta 5000 Nm3 a una presión de 183 bar a temperatura ambiente. 

 

Hidrógenos del Biobío S.A 

La Compañía de Hidrógenos  Biobío S.A es propietaria de una planta productora de 

hidrógeno de alta pureza, ubicada en la comuna de Hualpén, con el fin de abastecer 

exclusivamente a la Refinería Biobío de la empresa ENAP. Al igual que la planta de Linde, 

utiliza la tecnología de generación de hidrógeno por medio de reformado de metano con vapor 

de agua. 

 Por otro lado, la empresa Indura S.A también posee plantas de producción de hidrógeno, 

sin embargo, el proceso se lleva a cabo por medio de electrólisis del agua, obteniendo H2 de alta 

pureza.  

Proyectos CORFO para producción de hidrógeno solar  

(Vásquez et al. , 2018).  

En la actualidad se han venido evaluando opciones para la generación de hidrógeno en 

base a energías renovables no convencionales, lo que implica la utilización de estos recursos en 

la operación con métodos ya probados, como es el caso de la electrólisis del agua. La 

electricidad utilizada en este caso puede ser suministrada por plantas fotovoltaicas, de 

concentración solar (CSP), eólicas, hidráulicas u otras fuentes renovables. 

 CORFO ha realizado un estudio preliminar de la posibilidad de sobredimensionar un 

electrolizador PEM para producir H2 en horarios de bajo costo de energía solar. Esto está 

motivado principalmente por ciertos antecedentes basados en la actividad minera en el norte del 

país. La industria minera es la principal actividad económica en Chile, y las emisiones anuales 

de los grandes camiones mineros con motores diésel alcanzan a los 5.000 GgCO2eq. Las faenas se 

encuentran principalmente en el desierto de Atacama, el cual recibe la radiación solar más 

intensa del mundo (radiación directa normal de 3.500 kWh/m2). Además, otro factor 

corresponde a un fuerte descenso de los precios de energía fotovoltaica en Chile, alcanzando en 
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la última licitación de bloques de energía para distribuidoras del año 2017, el precio de 26,8 

USD/MWh. 

 Este estudio se basa en la evaluación de aspectos tales como regímenes de producción de 

hidrógeno, eficiencias, CAPEX, costos de energía y emisiones de gases de efecto invernadero, 

utilizando para esto las proyecciones del precio del diésel, con el fin de establecer los objetivos 

de precio de H2 competitivo como combustible para camiones de minería. 

 Las conclusiones obtenidas en este estudio estiman que en un horizonte de 7 años 

existirían las condiciones de CAPEX y de eficiencia que permitirían que el electrolizador PEM 

sea más rentable para producir hidrógeno a partir de energía solar, y sea también más 

competitivo que el diésel para la minería. De lograrse este cambio, el uso de combustible H2-

diesel implicaría una reducción de emisiones de aproximadamente 3 GgCO2eq. 

2.7 Software Aspen HYSYS  

 

 Aspen HYSYS es un software de la empresa Aspen Technology Inc, desarrollado para la 

simulación de procesos químicos. Actualmente, este simulador es ampliamente utilizado en 

industrias de producción, tratamiento y procesamiento de gases, refinerías y análisis de 

seguridad. Permite realizar diferentes tareas, tales como: 

 Diseño de planta y optimización de mejoras programadas 

 Análisis de margen de la planta y aumento de rentabilidad 

 Estudios de operatividad y seguridad 

 Modelamiento de equipos y análisis económicos 

 Optimización de eficiencia energética 

Todo esto lo convierte en una herramienta poderosa en la ingeniería de procesos.  

En la industria petrolera, HYSYS posee una gran cantidad de aplicaciones, ya que 

permite su utilización en modelaciones de los 3 sectores que la componen: upstream 

(exploración, extracción y producción), midstream (transporte, procesos y almacenamiento), y 

downstream (refino, venta y distribución). 

El software posee una fuerte base termodinámica, gracias a que tiene una librería con 

paquetes de propiedades que permiten modelaciones realistas, apoyado también por la variedad 

de equipos industriales, y un interfaz que permite ejecutar modificaciones de los datos 
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ingresados, realizando cálculos de forma inmediata y obteniendo resultados en cualquier punto 

requerido. 

HYSYS permite la simulación del proceso de combustión parcial con adición de vapor, 

seleccionando un reactor de flujo pistón (Reactor RFR), y añadiendo las reacciones necesarias 

del modelo utilizado, permitiendo distintos tipos de reacciones a la vez, como conversión y 

equilibrio. Los pasos realizados en esta simulación son señalados en el capítulo 3, donde se 

describe la metodología del trabajo. 
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CAPITULO 3 

 

Metodología 

3.1 Diseño del equipo principal 

 

 El diseño y fabricación del reactor fue realizado por el alumno Pablo Requena del 

departamento de Ingeniería Civil Mecánica de la UTFSM. En conjunto se realizaron las 

mediciones correspondientes a la puesta en marcha y obtención de resultados preliminares, que 

permitieron evaluar el funcionamiento del reactor.  

3.1.1 Diseño y especificaciones del reactor utilizado 

El diseño del reactor de flujo recíproco, consiste en una cañería de acero ASTM A-53 

Schedule 40 de 73 mm de diámetro exterior en donde en su interior contiene 12 cilindros cortos 

de cerámica de alúmina (Al2O3 90%) templada en zirconio (ZrO2 10%). Estas cerámicas tienen 

una porosidad aproximada de 83,5% y tamaños de poro de 0,25 cm. Además dentro de los 12 

cilindros se encuentran 4 cerámicas de un tamaño de poro de 0,085 cm con el fin de que el 

frente de combustión no avance hacia la cámara de premezcla y por ende no se sobrecaliente, 

otorgando una mayor seguridad. La superficie interna del tubo está cubierta con una capa de 

11,3 mm de aislante de fibra cerámica, además de 36 mm de espesor adicional de aislamiento 

para las altas temperaturas donde cubrirá la parte exterior del reactor, para evitar pérdidas de 

calor. 

El reactor se compone de dos cámaras de premezcla para la inyección en los extremos 

del reactor, un sistema para la extracción de los gases de escape y 3 anillos para la inyección sin 

premezcla, cuenta con 7 varillas porta termocuplas instaladas de forma vertical y tiene 

incorporado una entrada para el encendido del reactor. 

En la figura 20 se presenta un plano en corte del reactor, donde se especifican las partes 

contenidas. 

Dimensiones 

La tabla 10 resume las dimensiones del reactor, y la figura 21 presenta la vista longitudinal [A] 

y sección transversal [B]. 
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(1) Cámara pre-mezcla (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 de 11,3 mm de 

espesor.  

(7) Cañería 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 20. Vista en corte de reactor RFR 

(Requena, 2017) 

 
Tabla 10. Dimensiones del reactor utilizado 

 Simbología Longitud [mm] 

Diámetro exterior ∅𝑒 73 

Diámetro interior ∅𝑖 62,68 

Longitud total 𝐿𝑇 480 

Longitud medio poroso 𝐿𝑀𝑃 305 

Distancia entre varillas 𝑑𝑣 50 

(Requena, 2017) 

 

 
Figura 21. Vista longitudinal [A] y corte transversal [B] del esquema del reactor 

(Fuente: Requena, 2017) 
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El material de fabricación del reactor corresponde a una cañería de acero ASTM A53 

Schedule 40 grado A. Este material posee un punto de fusión entre 1425 y 1510°C. 

Matriz porosa inerte 

 Dentro de la cañería que constituye el reactor se encuentran 12 esponjas de alúmina 

(Al2O3 90%) templada al zirconio (Z2O3 10%), separadas en 2 cilindros de 6 esponjas cada uno 

(figura 22). A continuación se describen algunas propiedades de este material: 

  Espesor: 25 mm 

  

  

  

 

 

Figura 22. Cilindro de alúmina estabilizada en zirconio (ZTA) 

 (Fuente: Requena, 2017) 

 

En cada extremo del reactor se ubican dos esponjas cerámicas del mismo material pero 

con un tamaño de poro de 0,085 cm, con el fin de retardar el frente de llama hacia los extremos 

del reactor. 



 

54 

 

Aislación térmica del reactor 

 La aislación térmica de este tipo de reactor es fundamental ya que, junto al medio 

poroso, es la base para el almacenamiento y posterior aprovechamiento térmico. El material 

aislante utilizado corresponde a fibra cerámica, la cual es utilizada tanto en el interior como en 

el exterior del reactor para asegurar sus propiedades durante la operación. 

Para la aislación térmica exterior se utilizó un espesor de 36 mm de esta fibra cerámica, 

con el objetivo de disminuir pérdidas de energía térmica hacia el ambiente, implicando mayores 

temperaturas en el frente de combustión dentro del reactor. El aislamiento interior tiene 

mayores consideraciones, ya que temperaturas demasiado elevadas en el acero pueden ser 

perjudiciales para la estructura del reactor. La temperatura de fusión del acero ASTM A es de 

1425 a 1510°C como se informó anteriormente, mientras que la temperatura del frente de 

combustión que recorre longitudinalmente en reactor, según trabajos anteriores realizados en 

condiciones similares, comprende entre los 400 y 1450°C. 

 Los cálculos del espesor fueron incluidos en el trabajo de título de Requena (2017), 

concluyendo que el flujo de calor radial de la combustión en el reactor corresponde a 171 W, por 

lo que según los estándares que aplican al material aislante, el espesor del aislamiento interno 

debe ser de 11 mm, lo que implica que la temperatura a la que se somete el acero es de 

804,06°C. Por lo tanto, los espesores utilizados de aislante en la fabricación corresponden a 11,3 

mm en el interior, y 36 mm en el exterior. Un esquema de la disposición del aislamiento se 

observa en la figura 23. 

 

Figura 23. Disposición de aislación térmica del reactor 

(Requena, 2017) 
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3.2 Obtención de parámetros de operación y flujos de reactivos 

3.2.1 Velocidad de filtración 

 La velocidad de filtración es la velocidad con la que la mezcla de reactivos circula a 

través de la matriz porosa por medio de los orificios que ésta posee. La ecuación que permite el 

cálculo de este parámetro fue presentada anteriormente (ecuación 2.14). Este parámetro se 

encuentra relacionado con el flujo de reactivos que reaccionan, y por lo tanto, con las 

dimensiones que posee el reactor, por lo que se considera un grado de libertad dentro del 

sistema. 

 La base de cálculos fue desarrollada considerando la siguiente ecuación para determinar 

el caudal volumétrico de la mezcla de reactivos: 

𝑢 =
𝑄 [

𝑙
𝑚𝑖𝑛

]

15000 × 𝜀 × 𝜋𝑑0
2[𝑚]

 (3.1) 

 Donde ε corresponde a la porosidad del medio y d0 al diámetro interno del reactor. De 

acuerdo a la operación realizada en la puesta en marcha del reactor, se utilizó una velocidad de 

filtración de 20 cm/s, lo cual permitía operar bien dentro del rango de control de reactivos a la 

entrada del reactor (combustible y oxidante). Sin embargo, el caudal de vapor que debía ser 

utilizado era difícil de conseguir de forma constante, ya que el control de éste debía hacerse de 

forma manual mediante un variador de voltaje, y la resolución de éste para operar con flujos 

bajos como el requerido era el principal impedimento. 

 Es por esto que, para la presente investigación, se eligió una velocidad de filtración de 22 

cm/s, lo que permitió un buen control de flujos de todos los reactivos, sin afectar de forma 

notoria la rapidez con la que se requería la toma de muestras debido al aumento de la velocidad 

del frente de combustión. 

 Los cálculos se realizaron de acuerdo a las dimensiones y parámetros del reactor, 

principalmente el diámetro interno y porosidad del medio. La tabla 11 presenta algunos 

resultados obtenidos en base a distintas velocidades de filtración dadas, destacando que 

finalmente el caudal de la mezcla de reactivos corresponde a 13,851 [l/min]. 

Cabe señalar que estos valores se ven modificados al momento de añadir el vapor a la 

mezcla, aumentando el caudal de reactivos, y en consecuencia, la velocidad de filtración. Esto 

será explicado en el apartado de Cálculo de flujos de reactivos (3.2.3). 
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Tabla 11. Flujos de premezcla a inyectar en el reactor de flujo recíproco, calculado en base a distintas 

velocidades de filtración 

u [cm/s] u[m/s] Q[l/min] 

19 0,19 11,962 

19,5 0,195 12,277 

20 0,2 12,592 

20,5 0,205 12,906 

21 0,21 13,221 

21,5 0,215 13,536 

22 0,22 13,851 

22,5 0,225 14,165 

23 0,23 14,480 

(Elaboración propia) 

3.2.2 Razón de equivalencia, combustión estequiométrica y cálculo de flujos  

Operación sin vapor  

Como se mencionó anteriormente (ecuación 2.13), la relación de equivalencia define la 

proporción en que se suministran los flujos de combustible y oxidante para llevar a cabo la 

combustión según la necesidad del avance del frente de llama, ya sea aguas abajo, aguas arriba 

o frente estable. Si la proporción de combustible es mayor que la requerida 

estequiométricamente, se habla de mezclas ricas en combustible. Por el contrario, si 

proporcionalmente la cantidad de combustible es menor, la mezcla se conoce “pobre”. 

 La ecuación de combustión para las mezclas ricas en combustible, es decir, Φ>1, se 

expresa de la siguiente manera: 

0,96𝐶𝐻4 + 0,04𝐶2𝐻6 +
1

Φ
(𝑂2 + 3,76𝑁2) → 𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠 (3.2) 

Siendo los productos principales hidrógeno, monóxido de carbono, dióxido de carbono, 

metano no combustionado y nitrógeno. 

El metano es el compuesto principal del gas natural, teniendo en este caso una fracción 

molar de 0,96. Se considera que el resto de combustible está constituido por etano, con una 

fracción de 0,04. De esta forma, la composición elemental del combustible es la siguiente: 

𝑌𝐶 = 0,752;  𝑌𝐻 = 0,248;  𝑌𝑂 = 0;𝑌𝑆 = 0 
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 Además, se considera que la operación se realiza en condiciones normales de temperatura 

y presión, teniendo el aire un porcentaje de oxígeno de 21%. Bajo estas condiciones el volumen 

de aire estequiométrico está definido por la siguiente ecuación: 

𝑉𝑎,𝑒 =
22,4

0,21
[
𝑌𝐶
12,01

+
𝑌𝐻
4,092

+
𝑌𝑆
32,06

−
𝑌𝑂
32
] [

𝑁𝑚3

𝑘𝑔 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒
] (3.3) 

𝑉𝑎,𝑒 = 13,234 [
𝑁𝑚3

𝑘𝑔 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒
] 

Donde la constante 22,4 corresponde al volumen en litros ocupado por un mol de gas en 

condiciones normales (volumen normal de un gas).  

 Para la operación sin vapor, el flujo total de reactivos corresponde a la suma entre los 

flujos de combustible y de aire, y está definido por el flujo calculado anteriormente a partir de 

la velocidad de filtración. 

�̇�𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 + �̇�𝑎𝑖𝑟𝑒 = �̇�𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 (3.4) 

Donde el flujo de combustible se define mediante la siguiente ecuación: 

�̇�𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 =
�̇�𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

1 + (
𝜌𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 × 𝑉𝑎,𝑒

𝚽
)
 

(3.5) 

Siendo necesaria además la siguiente expresión que permite el cálculo de la densidad del 

combustible utilizado: 

𝜌𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒(𝑃, 𝑇) =
𝑃

𝑅𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 × 𝑇
[
𝑘𝑔

𝑚3
] (3.6) 

 

La constante R del combustible se calcula mediante la suma de las fracciones parciales de los 

componentes multiplicados por sus respectivas constantes. Esto se aprecia en la ecuación 3.7. 

𝑅𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 = 𝑅𝐺𝑁 = 𝑌𝐶𝐻4 × 𝑅𝐶𝐻4 + 𝑌𝐶2𝐻6 × 𝑅𝐶2𝐻6 (3.7) 

 

𝑅𝐺𝑁 = 0,96 × 0,518 + 0,04 × 0,277 = 0,508 [
𝑘𝐽

𝑘𝑔 × 𝐾
] 

Finalmente la densidad del combustible queda definida por: 
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𝜌𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒(𝑃, 𝑇) =
101,325[𝑘𝑃𝑎]

0,508 [
𝑘𝐽

𝑘𝑔 × 𝐾
] × 273,15[𝐾]

= 0,730 [
𝑘𝑔

𝑚3
] 

Teniendo todos los resultados anteriores es posible resolver la ecuación para el flujo de 

combustible (3.5) considerando distintos valores de Φ. La tabla 12 entrega los flujos obtenidos. 

Tabla 12. Flujos de oxidante y combustible obtenidos en base a los cálculos anteriores 

Flujo de reactantes [l/min] 

Q Φ Oxidante Combustible Metano 

13,851 

1 12,551 1,300 1,248 

1,1 12,434 1,416 1,360 

1,2 12,320 1,531 1,470 

1,3 12,207 1,643 1,578 

1,4 12,097 1,754 1,684 

1,5 11,989 1,862 1,788 

1,6 11,882 1,969 1,890 

1,7 11,777 2,073 1,990 

1,8 11,675 2,176 2,089 

1,9 11,574 2,277 2,186 

2 11,474 2,376 2,281 

2,1 11,377 2,474 2,375 

2,2 11,281 2,570 2,467 

2,3 11,186 2,664 2,558 

2,4 11,094 2,757 2,647 

2,5 11,002 2,848 2,734 

2,6 10,913 2,938 2,821 

2,7 10,824 3,026 2,905 

2,8 10,737 3,113 2,989 

2,9 10,652 3,199 3,071 
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Tabla 12. (Continuación).Flujos de oxidante y combustible obtenidos en base a los cálculos anteriores 

Flujo de reactantes [l/min] 

Q Φ Oxidante Combustible Metano 

13,851 

3 10,568 3,283 3,152 

3,1 10,485 3,366 3,231 

3,2 10,403 3,447 3,309 

3,3 10,323 3,528 3,386 

3,4 10,244 3,607 3,462 

3,5 10,166 3,685 3,537 

3,6 10,089 3,761 3,611 

3,7 10,014 3,837 3,683 

3,8 9,940 3,911 3,755 

3,9 9,866 3,984 3,825 

4 9,794 4,057 3,894 

5 9,126 4,725 4,536 

(Elaboración propia) 

 Las celdas marcadas corresponden a los flujos a utilizar en la investigación; esto es, Φ= 

{1,5; 2; 2,5; 3 y 3,5}. 

Operación con vapor 

 De acuerdo a lo señalado previamente, para la operación con flujo de vapor se consideró 

ciertos factores relacionados a la fase de puesta en marcha, tratando de reducir al máximo las 

limitaciones que trae consigo el control del flujo de este reactivo. Se definió en primera instancia 

que la relación volumétrica entre el combustible y el vapor sería 1:1. Una relación menor 

implicaría una pérdida considerable del control del flujo de entrada, mientras que una relación 

mayor provocaría la extinción de la llama debido a la condensación del flujo en la línea de 

entrada. Esto según experiencias anteriores con la operación. 

 Por lo tanto, para calcular el flujo de vapor a utilizar, manteniendo la relación 

anteriormente mencionada, se considera el valor de Φ =1,5 como valor inicial, igualando el flujo 

de vapor al flujo de combustible calculado, con el objetivo de obtener un nuevo flujo total, y 
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por consiguiente, una nueva velocidad de filtración. A partir de ahí se aplica la siguiente 

ecuación para el cálculo de los siguientes flujos de combustible (ecuación 3.8): 

�̇�𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 =
�̇�𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

1 + 𝐾𝑣
𝑐
+ (
𝜌𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 × 𝑉𝑎,𝑒

𝚽
)
 

(3.8) 

Donde 𝐾𝑣
𝑐
 corresponde a la relación vapor-combustible. En este caso el valor es 1. Además el 

flujo total queda definido por la ecuación que se presenta a continuación. 

�̇�𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 + �̇�𝑎𝑖𝑟𝑒 + �̇�𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 = �̇�𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 (3.9) 

La tabla 13 presenta los valores recalculados, utilizando las ecuaciones mencionadas. 

Tabla 13. Flujos de oxidante, combustible y vapor obtenidos en base a los cálculos anteriores, 

añadiendo la razón vapor/combustible. 

Flujo de reactantes [l/min] 

Q Φ Oxidante Combustible Vapor u [cm/s] 

15,713 

1,5 11,989 1,862 1,862 

24,958 

1,6 11,802 1,955 1,955 

1,7 11,621 2,046 2,046 

1,8 11,446 2,133 2,133 

1,9 11,276 2,218 2,218 

2 11,111 2,301 2,301 

2,1 10,950 2,381 2,381 

2,2 10,795 2,459 2,459 

2,3 10,643 2,535 2,535 

2,4 10,496 2,608 2,608 

2,5 10,353 2,680 2,680 

2,6 10,213 2,750 2,750 

2,7 10,078 2,818 2,818 

2,8 9,946 2,884 2,884 

2,9 9,817 2,948 2,948 

3 9,691 3,011 3,011 
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Tabla 13. (Continuación). Flujos de oxidante, combustible y vapor obtenidos en base a los cálculos 

anteriores, añadiendo la razón vapor/combustible. 

Flujo de reactantes [l/min] 

Q Φ Oxidante Combustible Vapor u [cm/s] 

15,713 

3,1 9,569 3,072 3,072 

24,958 

3,2 9,450 3,131 3,131 

3,3 9,334 3,190 3,190 

3,4 9,220 3,246 3,246 

3,5 9,110 3,302 3,302 

3,6 9,002 3,356 3,356 

3,7 8,896 3,408 3,408 

3,8 8,793 3,460 3,460 

3,9 8,692 3,510 3,510 

4 8,594 3,560 3,560 

5 7,719 3,997 3,997 

(Elaboración propia) 

Al igual que en la operación sin vapor, se utilizaron los mismos valores de Φ, con el fin 

de poder comparar los resultados entre ambos casos. Cabe señalar que la operación con Φ =3,5 

no se pudo llevar a cabo debido a que la velocidad del frente de combustión no permitió realizar 

la toma de muestras. 

3.2.3 Flujo térmico en el reactor 

 Para la implementación del problema en el software de simulación es necesario conocer 

el calor entregado por la combustión hacia la matriz porosa.  

No existe trabajo mecánico en el sistema, y como la energía se encuentra asociada a la 

masa que participa de la reacción, tampoco se considera acumulación en éste. Por lo tanto el 

balance queda simplificado como se muestra a continuación, donde los subíndices 1 y 2 

corresponden a las condiciones de entrada y salida respectivamente. 

�̇�1�̂�1 − �̇�2�̂�2 = �̇� (3.10) 
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Por otra parte, se sabe que en reacciones de combustión la diferencia de entalpías entre 

reactantes y productos es conocida como entalpía de reacción, por lo que la ecuación queda 

descrita de la siguiente forma: 

−�̇� = �̇�∆�̂�𝑅(𝑇, 𝑃) (3.11) 

Como estas condiciones se encuentran especificadas para una temperatura y presión 

definida (condiciones estándar), es necesario reescribir la ecuación, considerando además que la 

entalpía de reacción del combustible corresponde al poder calorífico inferior de éste (metano).  

−�̇� = �̇� × 𝑌𝐶𝐻4 × 𝑃𝐶𝐼𝐶𝐻4 − �̇� × [𝑐�̅� × (𝑇𝑓 − 𝑇0)] (3.12) 

Donde los subíndices 0 y f corresponden a las condiciones estándar y final, 

respectivamente. El 𝑐�̅� corresponde a la ponderación de los calores específicos de los compuestos 

que se liberan por la combustión (y reactivos no utilizados), y 𝑋𝐶𝐻4 corresponde a la fracción de 

metano combustionada. 

De acuerdo a esto, se realizaron los cálculos para las diferentes condiciones de operación, 

donde se varían los flujos de reactivos. La estimación del flujo de calor se presenta en la tabla 

41, en la sección de resultados. 

3.2.4 Obtención de velocidad de frente de combustión 

Para cada paso se determina la velocidad con la cual el frente de llama se desplaza en el 

interior del reactor. Lo anterior se calcula utilizando el promedio de los tiempos que se demora 

el frente de llama en recorrer las termocuplas T2, T3, T4 y T5, cuando el reactor se desplaza de 

izquierda a derecha, y también en sentido contrario. Se destaca que para aquellas pruebas en 

donde se inyectó combustible por el centro (sin premezcla), el intervalo final no se consideró 

para calcular la velocidad de filtración. 

Para determinar la velocidad del frente de llama al interior del reactor se utiliza la 

ecuación que sigue a continuación: 

𝑣𝑓𝑐 [
𝑚𝑚

𝑠
] =

𝑑

𝑡𝑛 − 𝑡𝑛−1
 (3.13) 

Donde: 

 d: Distancia de las termocuplas (50 mm). 

 𝑡𝑛: Tiempo que le toma llegar al frente de combustión a la posición de la termocupla n. 
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 𝑡𝑛−1: Tiempo que le toma llegar al frente de combustión a la posición de la termocupla 

n-1. 

No se consideran las termocuplas 1, 6 y 7 por temas de operación. 

3.3 Diagrama del sistema y equipos utilizados 

 

La instalación del sistema (mostrada en la figura 24) posee varias partes, que en 

conjunto permiten la correcta operación y obtención de resultados. Estas partes son las 

siguientes: 

 Suministro y control de flujos 

 Sistema de extracción de gases 

 Toma de muestras de gases 

 Sistema de registro de datos de temperaturas. 

 

 

Figura 24. Disposición del sistema instalado en laboratorio de termofluidos, de Ing. Mecánica, 

UTFSM 

Reactor de 

medio poroso 

Suministro y 

control de flujos 

Adquisición de datos 

de temperaturas 

Sistema de toma 

de muestras 
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3.3.1 Diagrama de la instalación 

 El diagrama completo del sistema, considerando equipos, válvulas, filtros, y demás 

elementos que lo componen, se muestra en ANEXO B. 

3.3.2 Suministro de flujos de la operación 

 Los flujos de gas natural, aire y vapor son inyectados al reactor mediante diferentes 

sistemas de suministro, con el fin de conseguir la combustión filtrada en el medio poroso.  

 Para el caso del aire se utiliza un compresor marca Bauker con capacidad de 50 litros 

(figura 25), y una presión de operación máxima de 10 bar. Conectado a la salida de este 

compresor se ubican una serie de filtros, que cumplen con el objetivo de entregar aire sin 

impurezas ni aceite del propio compresor hacia el controlador de flujo. 

El gas natural es obtenido desde una red propia de la universidad, situada en el 

laboratorio de termofluidos del departamento de ingeniería mecánica. Este gas natural posee 

una composición aproximada de metano de 96%; y posee un arranque que se conecta 

directamente al controlador de flujo de combustible para ser inyectado al reactor. 

 

Figura 25. Compresor de aire Bauker (50 litros) utilizado en laboratorio de termofluidos, de Ing. 

Mecánica, UTFSM 

 Por último, el suministro de vapor se realiza utilizando una caldera elaborada por 

alumnos del departamento de Ingeniería Mecánica de la universidad (figura 26), la cual posee 

una resistencia de 1,5 kW, la que se conecta directamente a la toma de corriente, y mediante un 

variador de voltaje es suministrado el vapor a la temperatura requerida. Cabe señalar que fue 

necesaria la realización de una calibración del flujo de vapor, con el objetivo de encontrar una 
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curva que ajuste correctamente el variador de voltaje con el caudal requerido. Este 

procedimiento se encuentra descrito en el ANEXO C. 

 

Figura 26. Caldera de vapor utilizado en laboratorio de termofluidos, de Ing. Mecánica, UTFSM 

3.3.3 Control de flujos 

 Para el control de flujos, tanto de gas natural como de aire, se utilizaron controladores 

marca Aalborg, permitiendo un rango de flujo de 0 a 5 [l/min] para el caso del gas natural, y de 

0 a 20 [l/min] para el caso del aire.  El funcionamiento de estos controladores se lleva a cabo 

mediante el paso de una pequeña fracción del flujo de entrada hacia un tubo sensor capilar de 

acero inoxidable, mientras que el resto es enviado a la salida por el conducto principal. Los 

controladores aseguran un flujo laminar en la inyección, lo que permite mantener 

proporcionalidad del caudal medido entre el pequeño flujo enviado al sensor y el flujo de salida.  

 Otra diferencia entre ambos controladores es la resolución, ya que el que permite el paso 

de gas natural (metano) tiene una resolución de 0,01 [l/min], mientras que el de aire es de 0,1 

[l/min]. Las figuras 27 y 28 muestran los controladores utilizados (gas natural y aire 

respectivamente).  

Con respecto al vapor, ya se mencionó la utilización de un variador de voltaje (figura 

29) que permite ajustar el flujo de vapor de forma manual. Este variador de voltaje se 

encuentra conectado a un tester, el que permite conocer con mayor exactitud el voltaje 

entregado a la resistencia de la caldera para aumentar la temperatura del agua que se encuentra 

en ésta.  
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Figura 27. Controlador de metano instalado en laboratorio de termofluidos, de Ing. Mecánica, 

UTFSM 

 

Figura 28. Controlador de aire instalado en laboratorio de termofluidos, de Ing. Mecánica, UTFSM 

De acuerdo a los cálculos obtenidos a partir de la calibración (ANEXO C), la tabla 14 

resume los voltajes a utilizar para conseguir los flujos de vapor de acuerdo a la relación de 

equivalencia de la operación. 

3.3.4 Sistema de extracción de gases 

Este sistema se compone de la toma de muestra, y cuenta con una vía alternativa que 

permite desviar el flujo de gases de escape y dirigirlos al sistema de toma de muestra que se 

detalla a continuación. 
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Figura 29. Variador de voltaje utilizado para obtención de flujo de vapor 

 

Tabla 14. Flujos de vapor obtenidos en base a calibración de la caldera según cálculos realizados en 

ANEXO C 

Relación de equivalencia φ [-] Flujo de vapor [l/min] Voltaje [V] 

1,5 1,862 84,43 

2 2,301 65,46 

2,5 2,680 86,35 

3 3,011 87,13 

(Elaboración propia) 

3.3.5 Toma de muestra de gases 

El sistema de toma de muestra está compuesto por una serie de válvulas, dispuestas 

según el lado del reactor que se desee muestrear (derecho o izquierdo), conectando la línea a un 

sistema de filtrado mediante sílica (figura 30), con el fin de secar la muestra y filtrar todo 

material particulado para su posterior análisis en el cromatógrafo. Luego del sistema de filtro 

existen dos válvulas de bola, las cuales en el trayecto entre ellas disponen de una conexión en 

“T” que dan paso a la salida al ambiente o a la bolsa de toma de muestra (figura 31). Para el 

sistema de llenado de bolsas se utiliza la conexión “T”, donde se dispone de un sistema de 
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succión de gases de escape conformado por 2 jeringas, las que se encargan de succionar y 

posteriormente traspasar la muestra a la bolsa.  

 

Figura 30. Filtro de sílica y material particulado, instalado en instalado en laboratorio de 

termofluidos, de Ing. Mecánica, UTFSM 

 

Figura 31. Bolsa Tedlar para toma de muestras gaseosas 

3.3.6 Registro de datos de temperaturas en el reactor 

El sistema de adquisición de datos temperatura dentro del reactor se realiza mediante 

un conjunto de 7 termocuplas tipo S de 0,8 mm de diámetro, las cuales se instalan de forma 
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vertical al reactor, a través de varillas porta termocuplas de cerámica, las que se ubican a una 

distancia de 50 mm entre ellas. 

El funcionamiento de las termocuplas se lleva a cabo mediante filamentos de platino y  

platino-rodio, que se encuentran en contacto en el punto de medición, y que al cambiar de 

temperatura emiten un diferencial de voltaje. Este diferencial es captado por un adquisidor de 

datos (figura 32), el cual recibe esta señal análoga y entrega una señal digital a un software, que 

se encarga de registrar los datos de cada una de las termocuplas, según la frecuencia indicada 

por el usuario. 

 

Figura 32. Adquisidor de datos "Omega", instalado en instalado en laboratorio de termofluidos, de 

Ing. Mecánica, UTFSM 

El adquisidor de datos utilizado es de marca OMEGA, modelo OMB-DAQ-56, mientras 

que el software de registro corresponde al Daqview, encargado de transformar la señal análoga 

recibida por el adquisidor en una señal digital para su posterior análisis. 

3.4 Diseño experimental 

  

El diseño experimental fue realizado con el objetivo de observar las posibles 

interacciones entre los parámetros principales que se modifican en la operación del reactor, 

siendo éstas relación de equivalencia (Φ) y flujo de vapor, como una razón de flujo con respecto 

al combustible, y en cómo influyen en la obtención de las composiciones de los distintos 

componentes presentes en los gases de escape. 
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3.4.1 Diseño factorial general para dos factores 

El caso general del diseño factorial se aplica cuando el número de niveles de cada factor 

no está restringido por valores alto y bajo. Esto significa que el factor “A” posee “a” niveles, el 

factor “B” tiene “b” niveles, el “C” tiene “c” niveles, etc., lo que tendría un total de abc…n 

observaciones totales, donde n corresponde al número de réplicas del experimento. Debido al 

costo que implica realizar replicas en el muestreo del experimento, ya que es necesaria la 

realización de un análisis cromatográfico, es que se considera únicamente un solo valor, es decir, 

n=1. 

Los factores implicados son del tipo cuantitativo, por lo que todas las combinaciones 

posibles se presentan en la tabla 15, mientras que en la tabla 16 se presenta el arreglo factorial. 

Tabla 13. Combinaciones de factores del experimento para el diseño factorial 

Factor 1 Factor 2 

Φ vapor/combustible 

1,5 0 

1,5 1 

2,0 0 

2,0 1 

2,5 0 

2,5 1 

3,0 0 

3,0 1 

3,5 0 

3,5 1 

Combinaciones totales 10 

(Elaboración propia) 

El modelo de los efectos que participan del diseño experimental se describe de la 

siguiente forma: 

𝑦𝑖𝑗 = 𝜇 + 𝜏𝑖 + 𝛽𝑗 + (𝜏𝛽)𝑖𝑗 + 𝜀𝑖𝑗  ;        𝑖 = 1,… ,5 ;    𝑗 = 1,2 (3.13) 

Siendo 𝜇 el efecto promedio global, 𝜏𝑖 el efecto del nivel i-ésimo del factor A, 𝛽𝑗 el efecto 

del nivel j-ésimo del factor B, (𝜏𝛽)𝑖𝑗 el efecto de interacción entre 𝜏𝑖 y 𝛽𝑗, y 𝜀𝑖𝑗 el error 

aleatorio. 
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Tabla 14. Tabla de respuestas experimentales para el diseño factorial 

  Factor B (vapor/combustible) 

  1 (0) 2 (1) 

F
a
c
to

r 
A

 (
Φ

) 1 (1,5) y11 y12 

2 (2,0) y21 y22 

3 (2,5) y31 y32 

4 (3,0) y41 y42 

5 (3,5) y51 y52 

(Elaboración propia) 

En el diseño factorial de 2 factores se le da igual importancia a ambos. El interés 

principal se centra en probar hipótesis acerca de la igualdad de los efectos de los factores de las 

filas y de las columnas. También existe interés en determinar si los factores de las filas y 

columna interactúan (Montgomery, 2004). Estas hipótesis se describen con las siguientes 

ecuaciones: 

Factor A: 

𝐻0:  𝜏1 = 𝜏2 = 𝜏3 = 𝜏4 = 𝜏5 = 0 ;       𝐻1:  𝐴𝑙 𝑚𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑢𝑛𝑎 𝜏𝑖  𝑠𝑒𝑎 ≠ 0 (3.14) 

Factor B: 

𝐻0:  𝛽1 = 𝛽2 = 0 ;       𝐻1:  𝐴𝑙 𝑚𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑢𝑛𝑎 𝛽𝑗 𝑠𝑒𝑎 ≠ 0 (3.15) 

Interacción A-B: 

𝐻0:  (𝜏𝛽)𝑖𝑗 = 0  𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑡𝑜𝑑𝑎𝑠 𝑙𝑎𝑠 𝑖, 𝑗;        𝐻1:  𝐴𝑙 𝑚𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑢𝑛𝑎 (𝜏𝛽)𝑖𝑗 𝑠𝑒𝑎 ≠ 0 (3.16) 

Estas hipótesis se prueban realizando un análisis de varianza o ANOVA para el diseño 

factorial de 2 factores con una observación por celda. Este análisis se presenta en una tabla 

como la que se muestra en la tabla 17.  

El cálculo del modelo de respuesta y los análisis pertinentes son realizados utilizando el 

software MINITAB 18 en su versión de prueba de 30 días, donde se parte desde un modelo 

cuadrático completo, y luego los efectos de los factores e interacciones son descartadas si se 

cumple que el valor P obtenido es mayor a un nivel de significación de 0,05. Estas respuestas 

corresponden a los porcentajes en volumen de cada especie presente en las muestras, y se 

presentan como una superficie de respuestas. Los resultados obtenidos son presentados en el 

Capítulo 5, mientras que los registros estadísticos se muestran en el ANEXO D. 
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Tabla 15. ANOVA para diseño factorial de 2 factores con 1 observación por celda, para obtención de 

modelo de regresión 

Fuente de 

variación 

Suma de 

cuadrados 

Grados de 

libertad 

Cuadrado 

medio 

Cuadrado medio 

esperado 

Renglones (A) 
∑
𝑦𝑖.
2

𝑏
−
𝑦..
2

𝑎𝑏

𝑎

𝑖=1

 
𝑎 − 1 𝑀𝑆𝐴 

𝜎2 +
𝑏 ∑𝜏𝑖

2

𝑎 − 1
 

Columnas (B) 
∑
𝑦.𝑗
2

𝑎
−
𝑦..
2

𝑎𝑏

𝑏

𝑗=1

 
𝑏 − 1 𝑀𝑆𝐵 

𝜎2 +
𝑎∑𝛽𝑖

2

𝑏 − 1
 

Residual o AB 𝑆𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 (𝑎 − 1)(𝑏 − 1) 𝑀𝑆𝑅𝑒𝑠𝑖𝑑𝑢𝑎𝑙 
𝜎2 +

∑∑(𝜏𝛽)𝑖𝑗
2

(𝑎 − 1)(𝑏 − 1)
 

Total 
∑∑𝑦𝑖𝑗

2 −
𝑦..
2

𝑎𝑏

𝑏

𝑗=1

𝑎

𝑖=1

 
𝑎𝑏 − 1   

(Adaptado de Montgomery, 2004) 

3.5 Procedimiento experimental 

 

 El procedimiento experimental detalla los pasos requeridos para la operación del reactor, 

que consisten en encendido, operación del reactor para los 3 tipos de mediciones (inyección 

central, inyección lateral sin vapor e inyección lateral con vapor), toma de muestras y apagado 

del reactor. Además se mencionan las medidas de seguridad a tomar para la operación y los 

elementos de protección personal utilizados. 

3.5.1 Listado de válvulas 

 La tabla 18 detalla las válvulas utilizadas en el procedimiento experimental, 

separándolas de acuerdo al uso requerido en el sistema (aire, gas natural, vapor, reactor y 

muestreo y salida de gases). 

Tabla 16. Válvulas que constituyen el sistema experimental del reactor de flujo recíproco 

Válvula Objetivo Variable 

V-1 Dar paso de aire desde el compresor 

Aire 
V-2 Regular presión de entrada del aire hacia el controlador de flujo 

V-3 Dar paso de aire hacia inyecciones laterales 

V-4 Dar paso de aire hacia inyección central 

V-5 Primer paso de flujo de gas natural 
Gas natural 

V-6 Segundo paso de flujo de gas natural 
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Tabla 18. (Continuación). Válvulas que constituyen el sistema experimental del reactor de flujo 

recíproco 

Válvula Objetivo Variable 

V-7 Dar paso de gas natural hacia el controlador de flujo 

Gas natural V-8 Permitir paso de gas natural hacia inyección central 

V-9 Permitir paso de gas natural hacia inyecciones laterales 

V-10 Permitir salida de condensado de vapor 

Vapor 

V-11 Dar paso de flujo de vapor al sistema 

V-12 Permitir paso de vapor hacia inyección central 

V-13 Permitir paso de vapor hacia inyección lateral izquierda 

V-14 Permitir paso de vapor hacia inyección lateral derecha 

V-15 Dar paso a inyección central izquierda 

Reactor 

V-16 Dar paso a inyección central 

V-17 Dar paso a inyección central derecha 

V-18 Permitir paso de flujos hacia inyección lateral izquierda 

V-19 Permitir paso de flujos hacia inyección lateral derecha 

V-20 Permitir salida de gases por escape izquierdo 

Muestreo y salida de gas 

V-21 Permitir salida de gases por escape derecho 

V-22 Dar paso del escape izquierdo hacia muestreo 

V-23 Dar paso del escape derecho hacia muestreo 

V-24 Permitir paso de gases de escape hacia filtro de sílica 

V-25 Permitir paso de gases hacia la bolsa de muestreo 

V-26 Dar paso de gas hacia el exterior para ambientación 

(Elaboración propia) 

3.5.2 Elementos de seguridad y EPP 

 Con el objetivo de asegurar una operación con el menor riesgo de accidentes posibles, se 

utilizaron algunos implementos tanto para la protección personal, como para verificar las 

condiciones del sistema. Estos se señalan en la tabla 19. 

Además de la utilización de estos implementos, se verificó que siempre estuvieran las 

vías de escape despejadas en caso de eventualidades. El cumplimiento de estos requerimientos 

era esencial para la operación del reactor, por lo que esto se verificó utilizando un listado de 

chequeo realizado por el alumno Pablo Requena, desarrollado para la operación del reactor en la 

puesta en marcha. Este se encuentra en el ANEXO E. 
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Tabla 17. Tabla de EPP e implementos de seguridad 

Elemento de protección personal (EPP) Función 

Overall Proteger cuerpo y ropa durante la operación. 

Lentes de seguridad Prevenir lesiones oculares. 

Guantes de cabritilla  Manipular elementos que pueden lesionar las 

manos. 

Guantes térmicos Manipular elementos que estén a elevadas 

temperaturas. 

Zapatos de seguridad Prevenir lesiones en los pies. 

Otros elementos Función 

Extintor Debe estar habilitado para su uso inmediato 

en caso de fuego no previsto. 

Detector de fugas Verificar que no haya escape de gas natural en 

el sistema. 

Atornillador y llaves. Realizar aprietes periódicos de elementos de 

sujeción para evitar fugas de gas. 

(Elaboración propia) 

 Es necesario mencionar que la operación del reactor debe hacerse con la colaboración de 

un ayudante, con el objetivo de permitir la manipulación de las válvulas necesarias en el tiempo 

debido, y también para permanecer alerta de condiciones impropias de una operación segura.  

3.5.3 Encendido del reactor 

 Para poner en marcha el sistema, se consideró la premisa de comenzar por los elementos 

menos peligros hasta los más peligrosos. Una vez revisada la lista de chequeo de implementos de 

seguridad y aseguradas las conexiones del sistema, se procede al encendido de equipos. A 

continuación se enlista el procedimiento de encendido, considerando todos los elementos que 

intervienen en las mediciones: 

 Encender el PC donde se registran los datos. Se inicia el programa DaqView, y se 

verifican que las condiciones de grabación de datos sean las requeridas (temperaturas de 

termocuplas y frecuencia de mediciones). Posteriormente se comienza la grabación. 

 Precalentar la matriz porosa mediante un soplete alimentado por gas licuado, que se 

introduce por el agujero que está entre los anillos, ubicado frente a la termocupla T3 

(figura 33). 
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 Una vez alcanzadas las temperatura de 800°C en T3, se abre las válvulas V-7, V-9, V-

18, y V-21, dando paso al gas natural dentro del reactor (caudal regulado a relación de 

equivalencia igual a 1). 

 Al alcanzar T4 la temperatura de 700°C, se abre la V-3, que abre el paso del flujo de 

aire al interior del reactor. 

 Una vez observada la estabilización de la llama mediante las temperaturas mostradas 

en por el PC, se da paso a sacar el soplete del reactor y colocar el tapón que garantiza 

el sellado del equipo. 

 

Figura 33. Inserción de llama en el reactor mediante un soplete, realizado en Lab. de termofluidos de 

Ing. Mecánica, UTFSM. 

3.5.4 Operación del reactor  

 En esta investigación se utilizaron dos tipos de inyección para la operación del reactor, 

con lo que se buscó definir para cuál de éstas se obtiene la máxima producción de hidrógeno. 

Cabe señalar que, utilizando como referencia los resultados obtenidos en la operación de puesta 

en marcha junto a Requena, más los análisis del presente trabajo, se llegó a la conclusión que 

sólo la operación con inyección lateral puede verse beneficiada al adicionar vapor de agua. De 

todas formas se define el procedimiento utilizado para inyección central, y también los 

resultados obtenidos. 

El primer tipo de inyección utilizada es la inyección central por difusión, teniendo la 

opción de realizarla tanto con combustible (aire por el costado) o con aire (combustible por el 

costado). Estas pruebas se realizaron con una razón de equivalencia y velocidad de filtración 

fijas, siendo éstas Φ=2,5 y u=22 cm/s respectivamente. Además, utilizando los anillos para 



 

76 

 

inyección que posee el reactor, se observó el comportamiento de la reacción si se mantenía fija la 

inyección central (válvula V-16), y también si se acompañaba el frente de combustión (abriendo 

y cerrando válvulas V-15 y V-16 según correspondía).  

El otro tipo de inyección utilizada fue la inyección lateral o con premezcla, en la que los 

reactantes (aire, combustible y vapor según corresponda) se mezclan en la línea de entrada al 

reactor. Para esta operación se trabajó con una velocidad de filtración de u=22 cm/s en 

combustión sin adición de vapor, variando las razones de equivalencia desde Φ =1,5 hasta Φ 

=3,5; con un delta de 0,5; y u=24,96 cm/s con adición de vapor, operando con razones de 

equivalencia desde Φ =1,5 hasta Φ =3; con un delta de 0,5. Para este último caso se mantuvo 

una razón vapor/combustible de 1:1. 

Estas condiciones de trabajo, permitieron obtener perfiles de temperatura en función del 

tiempo y velocidades de propagación del frente de combustión. Posteriormente, mediante el 

análisis cromatográfico de los gases de salida, se obtuvo las composiciones para cada una de las 

condiciones utilizadas. 

3.5.4.1 Con inyección central 

Se utilizan algunas abreviaciones para dar a conocer el método de inyección utilizado: 

 ICC: Se utiliza el anillo central para inyectar el reactivo. 

 ICI: Se utiliza el anillo izquierdo para inyectar el reactivo. 

 IL: Se utiliza inyección lateral (premezcla). 

 Considerando un avance del flujo en sentido A-B posterior al proceso de encendido, la 

operación comienza utilizando IL. Se ajustan los flujos en los controladores de aire y 

combustible, para obtener la razón de equivalencia deseada, lo que provoca el avance del frente 

de combustión.  

A continuación se describe el procedimiento utilizado para operar el reactor con las cuatro 

condiciones propuestas: 

Muestra 1: Inyección central fija de combustible. 

 Al alcanzar T4 una temperatura máxima superior a 1100°C, se cierra la válvula V-9 y se 

abre las válvulas V-8 y V-16, dando paso a la inyección de combustible por el centro del 

reactor, ya que el frente de combustión se encuentra en la zona de ICC. 
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 Cuando T7 haya superado los 650°C, se cierra V-16 y V-8, y se abre V-9, con el objetivo 

de cambiar a IL para empujar el frente de combustión y reiniciar la operación en sentido 

opuesto (B-A). 

 Para cambiar el sentido de la combustión se cierran V-18 y V-21, al mismo tiempo que 

se abren V-19 y V-20, manteniendo IL. 

 Se espera que la termocupla T4 alcance una temperatura máxima mayor a 1100°C, e 

inmediatamente ocurrido esto, se cierra V-9 y se abren V-8 y V-16. 

 Cuando T2 empiece a bajar se cambia a IL para desplazar el frente de combustión y 

prepararse para el cambio de sentido a A-B. Se cierran V-8 y V-16, a la vez que se abre 

V-9. 

Muestra 2: Inyección central móvil de combustible. 

 Desde la operación con IL en sentido A-B, al alcanzar T3 una temperatura máxima 

superior a 1100°C, se cierra la válvula V-9 y se abre las válvulas V-8 y V-15, dando paso 

a una ICI. 

 Cuando T3 comienza a disminuir, se cierra V-15 y se abre V-16, dando paso a una ICC. 

 Cuando T7 haya superado los 650°C, se cierra V-16 y V-8, y se abre V-9, con el objetivo 

de cambiar a IL para empujar el frente de combustión y reiniciar la operación en sentido 

opuesto (B-A).  

 Para cambiar el sentido de la combustión se cierran V-18 y V-21, al mismo tiempo que 

se abren V-19 y V-20, manteniendo IL. 

 Se espera que la termocupla T4 alcanzar una temperatura máxima superior a 1100°C, e 

inmediatamente se cierra V-9 y se abren V-8 y V-16. 

 Una vez que T4 comience a descender, se cierra V-16 y se abre V-15, para mover a ICI. 

 Cuando T2 empiece a bajar, se cambia a IL para desplazar el frente de combustión y 

prepararse para el cambio de sentido a A-B. Se cierran V-8 y V-15 a la vez que se abre 

V-9. 

Muestra 3: Inyección central fija de aire. 

 Desde la operación con IL en sentido A-B, al alcanzar T4 una temperatura máxima 

superior a 1100°C, se cierra la válvula V-3 y se abren las válvulas V-4 y V-16, dando 

paso a la inyección de aire por el centro del reactor, ya que el frente de combustión se 

encuentra en la zona de ICC. 
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 Cuando T5 comience a disminuir, se cierra V-16 y V-4, y se abre V-3, con el objetivo de 

cambiar a IL para empujar el frente de combustión y reiniciar la operación en sentido 

opuesto (B-A). 

 Para cambiar el sentido de la combustión se cierran V-18 y V-21, al mismo tiempo que 

se abren V-19 y V-20, manteniendo IL. 

 Se espera que la termocupla T4 alcance una temperatura máxima mayor a 1100°C, e 

inmediatamente ocurrido esto, se cierra V-3 y se abren V-4 y V-16. 

 Cuando T2 empiece a bajar se cambia a IL para desplazar el frente de combustión y 

prepararse para el cambio de sentido a A-B. Se cierran V-4 y V-16, a la vez que se abre 

V-3. 

Muestra 4: Inyección central móvil de aire. 

 Desde la operación con IL en sentido B-A, al alcanzar T4 una temperatura máxima 

mayor a 1100°C, se cierra la válvula V-3 y se abre las válvulas V-4 y V-16, dando paso 

a una ICC. 

 Cuando T4 comienza a disminuir, se cierra V-16 y se abre V-15, dando paso a una ICI. 

 Cuando T2 empiece a bajar, se cambia a IL para desplazar el frente de combustión y 

prepararse para el cambio de sentido a A-B. Se cierran V-4 y V-15 a la vez que se abre 

V-3. 

 Para cambiar el sentido de la combustión se cierran V-19 y V-20, al mismo tiempo que 

se abren V-18 y V-21, manteniendo IL. 

 Se espera que la termocupla T3 alcance una temperatura máxima mayor a 1100°C, e 

inmediatamente se cierra V-3 y se abren V-4 y V-15. 

 Una vez que T4 comience a descender, se cierra V-15 y se abre V-16, para mover a ICC. 

 Cuando T5 comience a disminuir, se cierra V-16 y V-4, y se abre V-3, con el objetivo de 

cambiar a IL para empujar el frente de combustión y reiniciar la operación en sentido 

opuesto (B-A). 

Cabe mencionar que la operación realizada para la muestra 4 se hizo en sentido inverso a las 

anteriores, ya que la combustión con inyección de aire por el centro se mostró inestable de 

acuerdo a las temperaturas observadas.  

3.5.4.2 Con inyección lateral sin adición de vapor 

Al igual que en el apartado anterior, se considera el procedimiento posterior al 

encendido del reactor, en sentido A-B. Se ajustan los flujos en los controladores de aire y 
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combustible, para obtener la razón de equivalencia deseada, lo que provoca el avance del frente 

de combustión. 

 Las válvulas que permanecen abiertas en sentido A-B son V-1, V-2, V-3, V-5, V-6, V-7, 

V-9, V-18 y V-21. 

 Al alcanzar T5 la temperatura máxima se emplea el cambio de inyección lateral con 

sentido B-A, cerrando las válvulas V-18 y V-21, y abriendo simultáneamente las 

válvulas V-19 y V-20. 

 Al alcanzar T2 la temperatura máxima, se emplea el cambio de inyección lateral con 

sentido A-B nuevamente, cerrando las válvulas V-19 y V-20, y abriendo 

simultáneamente las válvulas V-18 y V-21. 

Es necesario mencionar que para la operación con un Φ =1,5 no se observaron temperaturas 

máximas que permitieran realizar el movimiento de válvulas para cambiar de sentido la 

combustión, por lo que se mantuvo esta situación por un tiempo prudente hasta comprobar la 

estabilización de la llama. 

3.5.4.3 Con inyección lateral y adición de vapor 

Al igual que en el apartado anterior, se considera el procedimiento posterior al 

encendido del reactor, en sentido A-B. Se ajustan los flujos en los controladores de aire y 

combustible, para obtener la razón de equivalencia deseada, lo que provoca el avance del frente 

de combustión. Además, se requiere que la caldera esté preparada. 

La operación con vapor en el reactor de flujo recíproco, es por una parte la más 

compleja, porque los flujos de vapor entregados por la caldera son inestables, lo que aumenta la 

posibilidad de apagado del reactor.  

En la operación de la caldera, en primera instancia, se debe calentar el agua 

desmineralizada a un rango de temperatura de 110°C - 120°C, para asegurar un flujo de vapor 

durante todo el tiempo que dure la operación. Es necesario observar si el nivel de agua que 

posee la caldera es el adecuado. Para asegurar que se pueda entregar vapor de forma constante 

al sistema se utiliza el variador de voltaje a la mayor potencia, con el objetivo de disminuir el 

tiempo del calentamiento del agua. La caldera debe estar generando vapor antes de que se haga 

el primer cambio de inyección. 
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 Las válvulas que permanecen abiertas en sentido A-B son V-1, V-2, V-3, V-5, V-6, V7, 

V-9, V-18 y V-21. Además de V-11, con el objetivo de acondicionar la línea de vapor y 

evitar condensación. 

 Cuando T2 alcanza una temperatura máxima se da el paso del vapor abriendo V-13, 

produciéndose la mezcla combustible-aire-vapor en la línea, antes de ingresar al reactor. 

 Al alcanzar T5 la temperatura máxima se corta el paso de vapor cerrando V-13 y V-11. 

 Se produce el cambio de inyección lateral con sentido B-A, cerrando las válvulas V-18 y 

V-21, y abriendo simultáneamente las válvulas V-19 y V-20. Al mismo tiempo, se abre 

nuevamente V-11 para precalentar la línea. 

 Al alcanzar T5 su temperatura máxima, se da el paso del vapor abriendo la válvula V-

14. 

 Cuando T2 haya alcanzado su temperatura máxima, se corta el paso de vapor cerrando 

V-14 y V-11. 

 De ser necesario, se invierte el sentido de la inyección cerrando las válvulas V-18 y V-21, 

y abriendo simultáneamente las válvulas V-19 y V-20. 

En caso de que la presión del manómetro ubicado en la caldera sea mayor a 2 bar, se realiza 

una purga abriendo la válvula V-10, estando V-11 cerrada. 

3.5.5 Toma de muestras 

 La toma de muestras en el reactor se realiza posterior a una etapa de ambientación de la 

línea, en la que se pretende saturar la sección correspondida entre las válvulas V-24 y V-26, 

incluyendo los filtros FT-3 y FT-4, además de la bolsa de muestreo. Esta saturación se describe 

en base al desplazamiento del frente de combustión desde A hasta B. 

 Al alcanzar T2 su temperatura máxima, se da el paso a los gases de escape a la línea 

abriendo las válvulas V-23 y V-24. 

 El primer objetivo es saturar la botella de los filtros, por lo que se debe hacer circular un 

volumen mayor al que permanece dentro de ésta. Se abre la válvula V-25 y se llenan las 

jeringas de succión. Luego se cierra V-25 y se abre V-26, con lo que se expulsa el gas 

succionado por las jeringas. Se cierra V-26 y se repite el proceso de succión por lo menos 

8 veces, con lo que se asegura la circulación adecuada del gas.  

 Posterior a la ambientación de la línea se debe ambientar la bolsa. Se abre V-25 y se 

succiona un volumen de gas, llenando las jeringas. Luego se cierra V-25 y se gira la 

válvula de apertura de la bolsa de muestreo. Se traspasa el volumen succionado hacia la 

bolsa y cierra la válvula de esta. El proceso se repite hasta llenar la bolsa de forma 
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adecuada. Una vez cumplido esto, con la válvula de la bolsa abierta y manteniendo V-25 

cerrada, se abre V-26 y se expulsa todo el gas contenido en la bolsa. 

 Se cierra V-26 y se espera el cambio de sentido de la combustión, ya que la muestra se 

toma desde B hasta A. 

 Cuando T5 alcance su temperatura máxima se repiten los pasos para la saturación, pero 

esta vez abriendo V-22 en lugar de V-23. 

 Esta saturación no necesariamente debe extenderse como la anterior, ya que cuando T3 

alcance su valor máximo se comienza con la toma de muestras. 

Operación con inyección central 

 En base al procedimiento de operación con inyección central, las muestras siempre 

fueron tomadas verificando que el frente de combustión se encuentre atravesando la termocupla 

T3, en sentido de flujo B-A, ya sea para inyección fija o inyección móvil. Además, la 

ambientación para estas muestras es realizada cuando comienza la inyección central, es decir, 

con T4 máximo cuando la inyección es fija (sentido A-B o B-A), y T4 en sentido B-A o T3 en 

sentido A-B cuando la inyección es móvil. 

 El procedimiento es similar al de ambientación de la bolsa. Estando V-22 y V-24 

abiertas, se abre V-25 cuando la termocupla T3 alcanzó su máximo valor, y se comienza 

a succionar el gas con las jeringas. Cuando éstas estén llenas, se cierra V-25 y se abre la 

válvula de la bolsa. Posteriormente se inyecta el volumen contenido en las jeringas y se 

cierra la válvula de la bolsa de muestreo.  

 Se repite el procedimiento de succión y llenado hasta que la bolsa alcanza un volumen 

adecuado. Se cierra V-25 y se espera a que se complete el avance del frente de 

combustión. 

Operación con inyección lateral sin adición de vapor 

La toma de muestras en estas condiciones es similar a lo explicado anteriormente, con la 

salvedad de que la ambientación del sistema comienza en T5 con valor máximo o T2 con valor 

máximo (en sentido de operación B-A o A-B respectivamente). Esto ya que no hay cambio de 

válvulas en la inyección lateral. 

Operación con inyección lateral y con adición de vapor 
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 En estas condiciones ocurre lo mismo que el muestreo sin adición de vapor. Sin embargo, 

esto debe ser realizado con mayor rapidez, ya que la adición de vapor aumenta la velocidad del 

frente de combustión. 

3.5.6 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 y el computador. 

Este procedimiento se realiza desde los elementos más peligrosos hasta los menos 

peligrosos.  

 Se desconecta la caldera generadora de vapor de la corriente eléctrica, y se cierran las 

válvulas que entregan vapor al sistema, abriendo inmediatamente V-10 para purgar el 

vapor que quede. 

 Se cierra las válvulas V-1, V-2, restringiendo el paso de aire al reactor y se apaga el 

compresor. 

 Se cierra las válvulas V-5, V-6 y V-7 que dan paso al combustible, esperando que la 

lectura del controlador de flujo indique 0 l/min. 

 Se detiene la grabación del programa DaqView y se apaga el computador. 

 Se espera que el manómetro de la línea de aire indique 0 bar. 

 Se deja enfriar el reactor sin que ningún gas fluya dentro ya que las variaciones rápidas 

de temperatura vuelven frágil el material. 

 Se apagan los controladores de flujo. 

 Se apaga el detector de gases. 

3.6 Análisis de gases 

 

La cromatografía de gases es una técnica analítica que permite la separación de mezclas 

de compuestos fácilmente volatilizables y térmicamente estables en sus componentes 

individuales. La muestra es desplazada por medio de una fase móvil (gas portador para 

cromatografía de gases) a través de una fase estacionaria con la que es inmiscible, la que se 

encuentra dentro de columnas o una superficie sólida. 

La figura 34 muestra un esquema del funcionamiento de un cromatógrafo de gases, 

señalando los elementos principales en su funcionamiento.  
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Figura 34. Esquema de funcionamiento de cromatógrafo de gases 

 (Córsico et al., 2013) 

Inyección de la muestra 

 La inyección de la muestra se realiza cuidando de introducir un volumen adecuado para 

la correcta lectura. Este volumen debe ser previamente definido mediante curvas de calibración 

para el compuesto a analizar. Para introducir la muestra al cromatógrafo se utilizan 

microjeringas para muestras líquidas o gaseosas, las que permiten inyectar a través de un 

septum que conecta hacia una cámara de vaporización situada en la cabeza de la columna 

cromatográfica. 

Gas portador 

 Corresponde a la fase estacionaria del sistema, y su único objetivo es transportar el 

analito a través de las columnas que contienen la fase estacionaria, debiendo ser inerte ante esta 

y también ante la propia muestra. Los gases utilizados principalmente son helio, nitrógeno e 

hidrógeno. La elección del gas portador se determina por una serie de factores relacionados con 

el tipo de detector, eficiencia de la separación y velocidad. El hidrógeno es el gas portador ideal 

para la mayoría de compuestos debido a su baja viscosidad, aumentando la velocidad de 

arrastre. Sin embargo, su alto costo y el cuidado que se necesita para su manejo lo hacen una 

alternativa utilizada únicamente en casos específicos. Para el caso de estudio, se requiere la 
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utilización de helio para los compuestos carbonados, y nitrógeno para la cuantificación del 

hidrógeno, debido a que la diferencia de conductividad térmica entre estos compuestos es 

mayor, mejorando el rango de visibilidad de la banda. Es importante además que el gas 

portador sea suministrado al equipo de forma continua y correcta, por lo que generalmente se 

adicionan herramientas como caudalímetros, manómetros y reguladores de presión. 

Columna y horno 

 En la cromatografía de gases (GC) se pueden emplear 2 tipos de columnas: capilares y 

empacadas. Las columnas capilares son tubos delgados recubiertos internamente por material 

adsorbente, mientras que las columnas son más gruesas y están rellenas de este tipo de material. 

El largo de las columnas puede variar entre 2 y 50 metros, y los materiales utilizados en su 

fabricación pueden ser acero inoxidable, sílice fundido, vidrio o teflón. Un parámetro 

fundamental para la elección de la columna es la temperatura de ebullición de los compuestos 

presentes en la muestra. Esto hace necesario que la operación se lleve a cabo dentro de un horno 

de temperatura controlada, que permita además la implementación de programas de 

calentamiento para el caso de analitos que requieran alcanzar diferentes temperaturas para su 

ebullición.  

 Para el caso de estudio se emplean 2 columnas empacadas en serie, las cuales se detallan 

en el capítulo 3, al igual que el programa de temperaturas del GC.   

Detector 

 Un detector ideal debe tener las siguientes características: amplio intervalo de 

temperaturas de trabajo, tiempo de respuesta corto, adecuada sensibilidad, buena estabilidad, 

manejo sencillo, no destructivo, entre otras. Sin embargo, no existe el detector que cumpla a 

cabalidad al día de hoy con todos estos requerimientos. Lo que sí existe es una amplia variedad 

de detectores, utilizados de acuerdo al tipo de compuesto a analizar. Los más utilizados son el 

de detector de ionización de llama (FID) y el detector de conductividad térmica (TCD), entre 

muchos otros. Una ventaja del detector de conductividad térmica es que no necesita gases 

auxiliares para su funcionamiento, utilizando el propio gas portador. 

 El detector utilizado en el presente trabajo es un TCD de filamento único, el cual se 

basa en el cambio de conductividad térmica de la corriente de gas, ocasionado por la presencia 

de moléculas de analito. El sensor de este detector es calentado eléctricamente por una potencia 

eléctrica constante, alcanzando una temperatura que depende de la conductividad térmica del 



 

85 

 

gas. Para el caso de detectores de filamento único, tanto el gas portador como el analítico se 

hacen pasar alternadamente por una celda cerámica de detección que contiene este filamento. 

Este filamento entrega una señal eléctrica proporcional a la diferencia entre la conductividad 

eléctrica de ambos gases. La figura 35 muestra un esquema general del funcionamiento de un 

detector TCD.  

 

Figura 35. Esquema de cromatógrafo con detector TCD 

(Fuente: Abelló Linde S.A.)  

El cromatógrafo de gases utilizado en el análisis de las muestras del presente trabajo se 

presenta en la figura 36.  

 

Figura 36. Cromatógrafo de gases marca Perkin Elmer, modelo Clarus 580. Lab. de termodinámica, 

Depto. Ing. Mecánica UTFSM 
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Además, la figura 37 muestra las conductividades térmicas de los gases participantes del 

análisis realizado en el presente trabajo, lo que permite determinar que el helio es un gas 

portador adecuado para todos los compuestos carbonados, mientras que el nitrógeno es 

conveniente para la detección del hidrógeno. 

 

Figura 37. Conductividad térmica de gases portadores y gases de muestra 

(NIST, 2017) 

3.7 Procedimiento de simulación con Aspen HYSYS 

  

Aspen HYSYS permite la simulación de procesos a distintos niveles, teniendo un mejor 

aprovechamiento en aplicaciones de la industria pesada, otorgando acceso incluso a evaluaciones 

que impliquen una optimización económica. 

Sin embargo, HYSYS también se ha probado en diferentes estudios para simular ciertos 

procesos a escala piloto. Es por esto que su aplicación en el presente trabajo permite obtener 

resultados que sirven como un punto de comparación para los resultados obtenidos de forma 

experimental, utilizando los parámetros que modelen el sistema de forma adecuada. 
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3.7.1 Preparación de paquete de datos y reacciones 

 El primer paso consiste en añadir la lista de componentes al sistema. Los 

componentes que se añaden corresponden a los que participan del mecanismo de reacción 

seleccionado, siendo estos H2, CO, CO2, CH4, O2, N2 y H2O. La pestaña que se despliega en 

pantalla se observa en la figura 38.   

 

Figura 38. Adición de componentes de la reacción en software Aspen HYSYS 

Además de la elección de los componentes es necesario añadir un paquete de propiedades 

termodinámicas que se adecúe al proceso a simular. Para aplicaciones donde participan 

hidrocarburos, el paquete más utilizado corresponde al de Peng-Robinson. La elección de este 

parámetro se aprecia en la figura 39.  

Luego, es necesario añadir las reacciones químicas que participan en la modelación. El 

modelo de combustión parcial utilizado implica la adición de 3 reacciones cinéticas (Modelo de 

Dobrego et al, 2008), por lo tanto se debe elegir esta opción al momento de añadir los 

parámetros, como se muestra en la figura 40.  

Para añadir los parámetros cinéticos de las reacciones se debe abrir una de las reacciones 

creadas, que por defecto aparecen como “Rxn-1, 2 o 3”. La adición de parámetros se realiza 

añadiendo primeramente los componentes que participan en la reacción, luego se añaden los 

coeficientes estequiométricos, diferenciando reactivos (signo negativo) y productos (signo 
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positivo). Además se debe mencionar el orden que tiene el componente en la reacción 

(informados en las ecuaciones 2.28, 2.30 y 2.32). Finalmente se añaden los parámetros A, E y b, 

correspondientes a los parámetros de Arrhenius informados en el capítulo 2.5. Esto se observa 

en la figura 41. 

 

Figura 39. Adición de paquete de propiedades termodinámicas en software Aspen HYSYS 

 

 

Figura 40. Elección de reacciones cinéticas para simulación con software Aspen HYSYS 



 

89 

 

 

Figura 41. Adición de parámetros cinéticos de las reacciones en software Aspen HYSYS 

 

Cabe señalar que, de acuerdo al modelo utilizado, la primera reacción corresponde a una 

conversión, por lo que únicamente posee parámetros de reacción directa. Por otra parte, las 

siguientes dos reacciones son de equilibrio, por lo que se deben incluir también los parámetros 

de reacción reversa. 

3.7.2 Diagrama del proceso 

 El diagrama utilizado para la simulación se realizó de acuerdo a las opciones que 

permiten aproximarse lo máximo posible al sistema experimental. Esto incluye la utilización de 

corrientes de flujo para el combustible, aire y vapor, mezcladores de flujo y equipos de 

intercambio de calor. Para simular el reactor de medio poroso se utilizó un reactor de flujo 

pistón, que permite la inclusión de cinéticas de reacción, y un flujo de energía térmica que 

simula el calor entregado por el medio poroso al flujo de premezcla. Estos equipos se añaden 

utilizando la paleta de herramientas de HYSYS (figura 42). 

 Si bien el sistema definido para la simulación no apunta hacia la operación de un reactor 

de combustión filtrada unidireccional o de flujo recíproco, se debe recordar que la diferenciación 
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principal corresponde a que este último permite adicionar una mayor cantidad de energía 

térmica almacenada por el medio poroso hacia la corriente de premezcla, lo que convierte el 

sistema en la modelación de un reactor genérico de combustión filtrada, ya que el flujo térmico 

se describe como una variable a ingresar, cambiando la temperatura de la premezcla a la 

entrada del reactor, y por ende la composición del gas producido. 

 

 

Figura 42. Paleta de herramientas para diseño de procesos en software Aspen HYSYS 

 

 Finalmente, el diagrama del proceso queda definido como se muestra en la figura 43. Se 

puede apreciar que el vapor es inyectado a un mezclador posterior al precalentamiento de los 

reactivos. Esto se realiza con el objetivo de evitar condensación en la línea de premezcla, ya que 

el vapor ingresa a 110°C, mientras que el resto de reactivos lo hacen a temperatura ambiente. 
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Figura 43. Proceso de combustión filtrada simulado en software Aspen HYSYS 

3.7.3 Corrientes utilizadas 

 De la figura 44 a la 47, y de la tabla 20 a la 23 se detallan las condiciones principales de 

las corrientes del proceso, añadidas al software de simulación. Estas condiciones tratan de 

replicar las utilizadas durante el trabajo experimental, con el fin de realizar un análisis 

comparativo entre resultados.  

Flujo de aire  

 

Figura 44. Condiciones del flujo de aire en software Aspen HYSYS 
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Tabla 18. Datos de entrada para flujo de aire en software Aspen HYSYS 

Condiciones de entrada Unidades 

Presión 201,3 [kPa] 

Temperatura 20 °C 

Flujo molar (depende de Φ) 0,0200 - 0,0299 [kmol/h] 

Composición N2=0,79; O2=0,21 [-] 

 

Flujo de biogás  

 

Figura 45. Condiciones del flujo de biogás en software Aspen HYSYS 

 

Tabla 19. Datos de entrada para flujo de biogás en software Aspen HYSYS 

Condiciones de entrada Unidades 

Presión 201,3 [kPa] 

Temperatura 20 °C 

Flujo molar (depende de Φ) 0,0049 - 0,0125 [kmol/h] 

Composición CH4=[0,5 - 1,0]; CO2=[0 - 0,5] [-] 
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Flujo de vapor  

 

Figura 46. Condiciones del flujo de vapor en software Aspen HYSYS 

 

Tabla 20. Datos de entrada para flujo de vapor en software Aspen HYSYS 

Condiciones de entrada Unidades 

Presión 101,3 [kPa] 

Temperatura 110 °C 

Flujo molar (depende de Kv/c) 0 - 0,0077 [kmol/h] 

Composición H2O=1 [-] 

 

Flujo térmico  

Tabla 21. Datos de entrada de flujo térmico suministrado a la premezcla en software Aspen HYSYS 

Condiciones de entrada Unidades 

Flujo térmico  1500 - 2500 [kJ/h] 

Tipo de servicio Fuego directo - 
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Figura 47. Condiciones del flujo de calor suministrado a la premezcla en software Aspen HYSYS 

3.7.4 Equipos utilizados 

A continuación se detallan los equipos utilizados en el diseño del diagrama de 

simulación, donde se anexan las corrientes empleadas en el funcionamiento de cada uno. 

Mezcladores MIX-100 y MIX-101  

 El mezclador MIX-100 (figura 48) se encarga de mezclar las corrientes de biogás y aire a 

la entrada del proceso, favoreciendo la difusión molecular en el proceso. El flujo resultante es 

entregado al intercambiador de calor E-100. Por otra parte, el mezclador MIX-101 (figura 49) es 

utilizado para el añadir vapor de agua a la reacción, mezclándolo con la corriente de biogás y 

aire, previamente calentadas por el intercambiador de calor E-100. 

Intercambiador de calor E-100  

El intercambiador de calor E-100 (figura 50) es utilizado para precalentar la premezcla 

de reactivos, utilizando el flujo de energía térmica. De esta forma se simula el efecto térmico 

generado por la matriz porosa en el interior del reactor, donde los gases llegan calientes a la 

zona de reacción. La premezcla caliente va hacia el mezclador MIX-101 para añadir el flujo de 

vapor de agua. 
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Figura 48. Entradas y salidas del mezclador MIX-100 en software Aspen HYSYS 

 

Figura 49.Entradas y salidas del mezclador MIX-101 en software Aspen HYSYS 

 

Figura 50. Entradas y salidas del intercambiador de calor E-100 en software Aspen HYSYS 
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Reactor de flujo pistón PFR-100  

 Se elige un reactor de tipo flujo pistón PFR-100 (figura 51) para simular la reacción de 

combustión filtrada, ya que permite la inclusión de parámetros cinéticos, a diferencia de otros 

equipos donde los resultados se basan en condiciones ideales de combustión. Además, es posible 

incluir ciertos aspectos que permiten aumentar la semejanza con el reactor real, como sus 

dimensiones, número de tubos, relleno de los tubos, fracción de hueco del relleno, conductividad 

térmica, etc. 

 

Figura 51. Entradas y salidas del reactor PFR-100 en software Aspen HYSYS 

En las figuras 52 y 53 se puede observar que los datos ingresados corresponden a los 

utilizados de forma experimental en el sistema. También se observa que el paquete de reacciones 

mencionado anteriormente se encuentra incluido. 

 

Figura 52. Comprobación de set de datos de reacciones y características del relleno en software Aspen 

HYSYS 
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Figura 53. Dimensionamiento del reactor en software Aspen HYSYS 

En la tabla 24 se aprecian los valores ingresados en la simulación con el software Aspen 

HYSYS para los distintos parámetros que constituyen el reactor seleccionado. 

Tabla 22. Datos de entrada para modelación del reactor PFR-100 en software Aspen HYSYS 

Reactor 

Parámetro Valor Unidad 

Longitud 0,305 [m] 

Diámetro 0,04 [m] 

Número de tubos 1 - 

Espesor de pared 5,16∙10-7 [m] 

Relleno 

Parámetro Valor Unidad 

Diámetro de partícula 3,0∙10-7 [m] 

Esfericidad de partícula 0,5 [-] 

Densidad del sólido 4100 [kg/m3] 

Densidad del relleno 676,5 [kg/m3] 

Capacidad calorífica 0,87 [kJ/kg°C] 
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CAPITULO 4 

 

Resultados y Discusión 

4.1 Resultados experimentales 

4.1.1 Velocidad de frente de combustión y perfiles de temperatura 

4.1.1.1 Inyección central (Con difusión) 

Se analizaron 4 casos, en los cuales los gases producidos provenían de la inyección central de 

aire o de combustible, y a su vez, si esta inyección permanecía fija o acompañaba el frente de 

combustión. Estos ensayos se realizaron considerando un valor fijo de Φ=2,5 y una velocidad de 

filtración vfc=22 [cm/s].  

En el ANEXO F se muestra el perfil de temperaturas registrado durante la operación con 

inyección central, y se indica el momento en el que se toman las muestras. La medición 

comenzó cuando se logró la estabilización del sistema, aproximadamente a los 3880 segundos del 

inicio de la toma de datos.  

Se puede apreciar que las muestras se obtuvieron cuando el frente de combustión coincide 

con la termocupla posterior a la termocupla central, siendo la dirección del movimiento aguas 

abajo. Las muestras extraídas se identifican como: 

 M1: Inyección central fija de combustible, tomada en el paso 4. 

 M2: Inyección central móvil de combustible, tomada en el paso 6. 

 M3: Inyección central fija de aire, tomada en el paso 8. 

 M4: Inyección central móvil de aire, tomada en el paso 11. 

 

En las figuras 54 a 57 y en las tablas 25 a 28 se presentan las velocidades de frente de 

combustión y perfiles de temperatura obtenidos para cada uno de los casos. Cabe mencionar que 

las velocidades del frente de combustión consideran únicamente los instantes donde fue posible 

mantener la inyección central, por lo que se rescatan los resultados obtenidos para los tramos 

T3-T4 y T4-T5 para el flujo en dirección A-B; y T4-T3 y T3-T2 en dirección B-A. 
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Figura 54. Perfil de temperaturas inyección central fija de combustible versus tiempo 

 

Tabla 23. Velocidades de filtración y temperaturas máximas para inyección central fija de combustible 

Paso vfc,T2-T3 

[mm/s] 

vfc,T3-T4 

[mm/s] 

vfc,T4-T5 

[mm/s] 

vfc,prom 

[mm/s] 

𝑻𝒎á𝒙 

°C 

𝑻𝒎á𝒙
𝒑𝒓𝒐𝒎

 

°C 

A-B - - 0,376 0,376 1337,92 1191,81 

B-A 0,299 0,321 - 0,310 1265,70 1168,68 
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Inyección central móvil de combustible 
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Figura 55. Perfil de temperaturas inyección central móvil de combustible versus tiempo 

 

Tabla 24. Velocidades de filtración y temperaturas máximas para inyección central móvil de 

combustible 

Paso vfc,T2-T3 

[mm/s] 

vfc,T3-T4 

[mm/s] 

vfc,T4-T5 

[mm/s] 

vfc,prom 

[mm/s] 

𝑻𝒎á𝒙 

°C 

𝑻𝒎á𝒙
𝒑𝒓𝒐𝒎

 

°C 

A-B - 0,156 0,510 0,333 1360,75 1248,01 

B-A 0,340 0,357 - 0,349 1323,78 1255,56 
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Inyección central fija de aire 
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Figura 56. Perfil de temperaturas inyección central fija de aire versus tiempo 

 

Tabla 25. Velocidades de filtración y temperaturas máximas para inyección central fija de aire 

Paso vfc,T2-T3 

[mm/s] 

vfc,T3-T4 

[mm/s] 

vfc,T4-T5 

[mm/s] 

vfc,prom 

[mm/s] 

𝑻𝒎á𝒙 

°C 

𝑻𝒎á𝒙
𝒑𝒓𝒐𝒎

 

°C 

A-B - - 0,216 0,216 1333,10 1245,14 

B-A - 0,249 - 0,249 1292,66 1142,23 
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Inyección central móvil de aire 
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Figura 57. Perfil de temperaturas inyección central móvil de aire versus tiempo 

 

Tabla 26. Velocidades de filtración y temperaturas máximas para inyección central móvil de aire 

Paso vfc,T2-T3 

[mm/s] 

vfc,T3-T4 

[mm/s] 

vfc,T4-T5 

[mm/s] 

vfc,prom 

[mm/s] 

𝑻𝒎á𝒙 

°C 

𝑻𝒎á𝒙
𝒑𝒓𝒐𝒎

 

°C 

A-B 0,284 0,131 - 0,208 1311,80 1213,47 

B-A - 0,190 - 0,190 1259,74 1211,52 
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4.1.1.2 Inyección lateral (con premezcla) sin adición de vapor 

 Razón de equivalencia Φ=1,5 

Para este valor de Φ se produjo un estancamiento del frente de combustión. Se observó que 

posterior al encendido del reactor (que se realiza en una zona cercana a la termocupla 3), el 

frente se desplazó hacia el extremo de inyección correspondiente al paso B-A, manteniéndose 

relativamente constante en esta zona. El registro de temperaturas se puede apreciar en la figura 

58. 
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Figura 58. Perfil de temperaturas Φ=1,5 (sin vapor) con inyección lateral 

 Las temperaturas máximas apreciables para esta razón de equivalencia se informan en la 

tabla 29. 

Tabla 27. Velocidad de filtración y T promedio en paso B-A para Φ=1,5 (sin vapor) con inyección 

lateral 

Paso T2 máx 

°C 

T3 máx  

°C 

T4 máx  

°C 

T5 máx  

°C 

T prom  

°C 

vfc prom 

[mm/s] 

A-B - - - - - - 

B-A 573,61 798,86 1059,14 1244,46 - - 
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 Razón de equivalencia Φ=2 

Desde Φ=2 en adelante se pudo observar que el frente de combustión se desplazaba aguas 

abajo. Los siguientes gráficos (figuras 59 a 66) muestran el perfil de temperaturas de cada 

termocupla para cada paso según la posición del frente de combustión, estando la posición cero 

situada al extremo izquierdo del reactor.  
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Figura 59. Perfil de temperaturas en paso A-B de Φ=2 (sin vapor) con inyección lateral 
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Figura 60. Perfil de temperaturas en paso B-A de Φ=2 (sin vapor) con inyección lateral 
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Además desde la tabla 30 a la 33 se muestran las temperaturas máximas alcanzadas para 

cada termocupla, temperatura promedio de la operación y velocidad promedio del frente de 

combustión. 

Tabla 28. Velocidad de filtración y T promedio para Φ=2 (sin vapor) con inyección lateral 

Paso T2 máx 

°C 

T3 máx  

°C 

T4 máx  

°C 

T5 máx  

°C 

T prom  

°C 

vfc prom 

[mm/s] 

A-B 1164,81 1360,83 1282,60 1219,95 1257,05 0,135 

B-A 1219,38 1323,42 1295,22 1286,64 1281,16 0,187 

 

 Razón de equivalencia Φ=2,5 
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Figura 61. Perfil de temperaturas en paso A-B de Φ=2,5 (sin vapor) con inyección lateral 

 



 

106 

 

0 100 200 300
0

200

400

600

800

1000

1200

1400

T
e

m
p

e
ra

tu
ra

 °
C

Distancia [mm]

 T2

 T3

 T4

 T5

 

Figura 62. Perfil de temperaturas en paso B-A de Φ=2,5 (sin vapor) con inyección lateral 

Tabla 29. Velocidad de filtración y T promedio para Φ=2,5 (sin vapor) con inyección lateral 

Paso T2 máx 

°C 

T3 máx  

°C 

T4 máx  

°C 

T5 máx  

°C 

T prom  

°C 

vfc prom 

[mm/s] 

A-B 1270,33 1329,90 1261,41 1218,27 1269,98 0,223 

B-A 1246,77 1297,18 1273,10 1270,48 1271,88 0,220 

 

 Razón de equivalencia Φ=3 
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Figura 63. Perfil de temperaturas en paso A-B de Φ=3 (sin vapor) con inyección lateral 
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Figura 64. Perfil de temperaturas en paso B-A de Φ=3 (sin vapor) con inyección lateral 

Tabla 30. Velocidad de filtración y T promedio para Φ=3 (sin vapor) con inyección lateral 

Paso T2 máx 

°C 

T3 máx  

°C 

T4 máx  

°C 

T5 máx  

°C 

T prom  

°C 

vfc prom 

[mm/s] 

A-B 1255,71 1304,10 1235,69 1196,76 1248,06 0,303 

B-A 1229,43 1270,79 1251,08 1240,93 1248,06 0,290 

 

 Razón de equivalencia Φ =3,5 
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Figura 65. Perfil de temperaturas en paso A-B de Φ=3,5 (sin vapor) con inyección lateral 
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Figura 66. Perfil de temperaturas en paso B-A de Φ=3,5 (sin vapor) con inyección lateral 

Tabla 31. Velocidad de filtración y T promedio para Φ=3,5 (sin vapor) 

Paso T2 máx 

°C 

T3 máx  

°C 

T4 máx  

°C 

T5 máx  

°C 

T prom  

°C 

vfc prom 

[mm/s] 

A-B 1204,83 1283,92 1218,29 1187,72 1223,69 0,356 

B-A 1246,73 1257,53 1235,55 1229,24 1242,26 0,344 

 

4.1.1.3 Inyección lateral (Con premezcla) con adición de vapor 

 

 Razón de equivalencia Φ=1,5 

Para este valor de Φ, al igual que en el caso anterior, no se produjo avance del frente de 

combustión. Se observó que posterior al encendido del reactor (que se realiza en una zona 

cercana a la termocupla 3), el frente se desplazó hacia el extremo de inyección correspondiente 

al paso B-A, manteniéndose relativamente constante en esta zona. El registro de temperaturas 

se puede apreciar en la figura 67. 
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Figura 67. Perfil de temperaturas en paso B-A de Φ=1,5 (con vapor) con inyección lateral 

 Las temperaturas máximas apreciables para esta razón de equivalencia se informan en la 

tabla 34. 

Tabla 32. Velocidad de filtración y T promedio para Φ=1,5 (con vapor) con inyección lateral 

Paso T2 máx 

°C 

T3 máx  

°C 

T4 máx  

°C 

T5 máx  

°C 

T prom  

°C 

vfc prom 

[mm/s] 

A-B - - - - - - 

B-A 519,43 707,28 897,93 1088,16 - - 

 

 Razón de equivalencia Φ=2 

Del mismo modo, desde Φ=2 en adelante se pudo observar que el frente de combustión se 

desplazaba aguas abajo. Los siguientes gráficos (figuras 68 a 73) muestran el perfil de 

temperaturas de cada termocupla para cada paso según la posición del frente de combustión, 

estando la posición cero situada al extremo izquierdo del reactor. 
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Figura 68. Perfil de temperaturas en paso A-B de Φ=2 (con vapor) con inyección lateral 
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Figura 69. Perfil de temperaturas en paso B-A de Φ=2 (con vapor) con inyección lateral 

Además se de la tabla 35 a la 37 se muestran las temperaturas máximas alcanzadas para 

cada termocupla, temperatura promedio de la operación y velocidad promedio del frente de 

combustión: 
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Tabla 33. Velocidad de filtración y T promedio para Φ=2 (con vapor) con inyección lateral 

Paso T2 máx°C T3 máx  

°C 

T4 máx  

°C 

T5 máx  

°C 

T prom  

°C 

vfc prom 

[mm/s] 

A-B 1165,91 1281,00 1285,57 1206,00 1257,52 0,177 

B-A 1229,56 1320,45 1261,72 1268,96 1270,17 0,175 

 

 Razón de equivalencia Φ =2,5 
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Figura 70. Perfil de temperaturas en paso A-B de Φ=2,5 (con vapor) con inyección lateral 
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Figura 71. Perfil de temperaturas en paso B-A de Φ=2,5 (con vapor) con inyección lateral 
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Tabla 34. Velocidad de filtración y T promedio para Φ=2,5 (con vapor) con inyección lateral 

Paso T2 máx 

°C 

T3 máx  

°C 

T4 máx  

°C 

T5 máx  

°C 

T prom  

°C 

vfc prom 

[mm/s] 

A-B 1223,77 1313,39 1260,60 1207,76 1251,38 0,257 

B-A 1210,14 1285,99 1270,09 1254,40 1255,15 0,272 

 

 Razón de equivalencia Φ=3 
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Figura 72. Perfil de temperaturas en paso A-B de Φ=3 (con vapor) con inyección lateral 
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Figura 73. Perfil de temperaturas en paso B-A de Φ=3 (con vapor) con inyección lateral 
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Tabla 35. Velocidad de filtración y T promedio para Φ=3 (con vapor) con inyección lateral 

Paso T2 máx 

°C 

T3 máx  

°C 

T4 máx  

°C 

T5 máx  

°C 

T prom  

°C 

vfc prom 

[mm/s] 

A-B 1105,18 1290,92 1243,38 1193,07 1218,22 0,350 

B-A 1202,18 1260,00 1236,67 1230,50 1232,33 0,295 

 

Todos los perfiles de temperaturas extraídos directamente desde la operación del reactor 

con inyección lateral se muestran en el ANEXO G. 

4.1.1.4 Temperaturas promedio, temperatura adiabática y velocidad de frente de 

combustión promedio 

 El promedio de las temperaturas de operación de la combustión con vapor y sin vapor 

son presentadas en la figura 74, en función de la relación de equivalencia. Se observa además 

una curva comparativa de la temperatura teórica adiabática de combustión de metano en 

función del mismo parámetro. Cabe mencionar que estos promedios fueron obtenidos en base al 

valor máximo registrado por cada termocupla en cada paso de operación. También se presentan 

las velocidades promedio del frente de combustión, obtenidas de forma experimental. 

 

Figura 74. Gráfico comparativo de temperaturas (adiabática y experimentales) y velocidades de frente 

de combustión 
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4.1.2 Análisis de gases 

La cromatografía de gases permite obtener la composición de las muestras tomadas en 

cada una de las operaciones realizadas. Esta composición corresponde a porcentajes en volumen 

de los compuestos H2, CO, CH4 y CO2.  

Cabe mencionar que los valores mostrados a continuación corresponden a los valores 

promedios del número de repeticiones de los análisis realizados para cada muestra con ambos 

gases portadores (N2 y He). La toma de muestras fue realizada según el procedimiento descrito 

en el apartado anterior. 

4.1.2.1 Inyección central (con difusión) 

 A continuación se presentan los resultados obtenidos por medio de cromatografía de 

gases para las muestras de la operación del reactor con inyección central (tabla 39). Estos 

resultados hacen referencia al porcentaje volumétrico presente en la muestra. Los valores 

marcados en color salmón se encuentran fuera del rango de la curva de calibración, mientras 

que los valores marcados con negrita corresponden a los resultados adecuados, de acuerdo a la 

utilización del gas portador correcto para ese compuesto (figura 37). 

Tabla 36. Resultados de análisis de gases para muestras de inyección central 

  

Muestra 

Compuesto Carrier M1[%] M2[%] M3[%] M4[%] 

H2 
N2 1,45 0,96 1,32 0,36 

He - - - - 

CO 
N2 12,49 16,25 15,69 18,32 

He 10,12 5,17 - - 

CH4 
N2 6,18 3,64 2,08 1,58 

He 0,72 0,42 - - 

CO2 
N2 4,02 2,78 2,13 1,50 

He 2,73 2,40 - - 

 

 La apreciación de estos resultados se realiza en el siguiente capítulo, sin embargo, es 

destacable la baja composición de hidrógeno presente en las muestras, lo que, sumado a trabajos 

anteriores, permite asegurar que este tipo de inyección no es preferible por sobre la inyección 

lateral, si se tiene como objetivo generar la mayor cantidad de hidrógeno posible. 
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4.1.2.2 Inyección lateral (con premezcla) sin adición de vapor 

La tabla 39 muestra los porcentajes en volumen obtenidos para la cromatografía 

realizada a las muestras de la operación sin vapor. Los casilleros grises con la palabra “NO” 

advierten que el compuesto no fue detectado por el cromatógrafo, por otro lado, los valores 

puestos en color salmón se consideran como outliers, ya que escapan del rango de respuestas 

establecidas previamente por las curvas de calibración. 

Tabla 37. Resultados de análisis de gases para muestras de inyección lateral sin vapor 

  

Φ 

Compuesto Carrier 1,5 2 2,5 3 3,5 

H2 

N2 8,19% 8,55% 14,42% 12,42% 11,23% 

He 5,46% 11,80% 14,37% 13,24% 11,83% 

PROM 6,83% 10,17% 14,40% 12,42% 11,53% 

CO 

N2 NO 3,72% 2,69% 2,15% 2,58% 

He NO NO 0,38% 2,42% NO 

PROM NO 3,72% 1,54% 2,29% 2,58% 

CH4 

N2 0,49% 1,18% 3,13% 5,37% 7,93% 

He 14,11% NO 10,01% NO NO 

PROM 0,49% 1,18% 3,13% 5,37% 7,93% 

CO2 

N2 0,35% 1,78% 6,03% NO 2,28% 

He 4,67% 4,72% 4,78% 4,78% 4,65% 

PROM 4,67% 4,72% 4,78% 4,78% 4,65% 

 

4.1.2.3 Inyección lateral (con premezcla) con adición de vapor 

Al igual que en el caso anterior, en la tabla 40 se muestran los resultados de la 

cromatografía para las muestras obtenidas en la operación con adición de vapor. Celdas grises 

con la palabra “NO” indican que no se obtuvo una respuesta de ese compuesto en el 

cromatograma, y los valores en color salmón fueron considerados outliers y no influyen en el 

promedio final de cada compuesto. 

Posterior a esto se presentan los gráficos por componentes, comparando los resultados 

obtenidos entre la operación con y sin vapor (figuras 75 a 78). 
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Tabla 38. Resultados de análisis de gases para muestras de inyección lateral con vapor 

  

Φ 

Compuesto Carrier 1,5 2 2,5 3 

H2 

N2 8,34% 14,48% 16,12% 13,37% 

He 12,32% 17,45% 10,00% 12,11% 

PROM 10,33% 15,97% 16,12% 12,74% 

CO 

N2 2,14% 1,14% 1,43% 2,66% 

He NO NO NO NO 

PROM 2,14% 1,14% 1,43% 2,66% 

CH4 

N2 0,46% 2,18% 3,67% 5,82% 

He NO NO NO NO 

PROM 0,46% 2,18% 3,67% 5,82% 

CO2 

N2 1,95% 3,70% 3,78% 1,53% 

He 4,89% 4,71% 4,72% 4,66% 

PROM 4,89% 4,20% 4,25% 4,66% 

 

 

 

Figura 75. Comparación de %v/v de H2 obtenido en combustión filtrada con inyección lateral 
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Figura 76. Comparación de %v/v de CO obtenido en combustión filtrada con inyección lateral 

 

 

Figura 77. Comparación de %v/v de CO2 obtenido en combustión filtrada con inyección lateral 
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Figura 78. Comparación de %v/v de CH4 obtenido en combustión filtrada con inyección lateral 

4.1.2.4 Conversión de Hidrógeno  

El grado de conversión, es una medida para cuantificar cuánto metano se está utilizando 

en el proceso de reformado. El porcentaje de conversión para el hidrógeno y el monóxido de 

carbono están expresados por la ecuación que se presenta a continuación. 

%𝐻2 =
𝑋𝐻2,𝑚𝑒𝑑𝑖𝑑𝑜

2 × 𝑋𝐶𝐻4,𝑖𝑛𝑦𝑒𝑐𝑡𝑎𝑑𝑜
 (4.1) 

%𝐶𝑂 =
𝑋𝐶𝑂,𝑚𝑒𝑑𝑖𝑑𝑜

𝑋𝐶𝐻4,𝑖𝑛𝑦𝑒𝑐𝑡𝑎𝑑𝑜 + 𝑋𝐶𝑂2,𝑚𝑒𝑑𝑖𝑑𝑜
 (4.2) 

En donde: 

 𝑋𝐻2,𝑚𝑒𝑑𝑖𝑑𝑜: Fracción molar de hidrógeno obtenida a partir del análisis 

cromatográfico. 

 𝑋𝐶𝑂2,𝑚𝑒𝑑𝑖𝑑𝑜: Fracción molar de dióxido de carbono obtenida a partir del análisis 

cromatográfico. 

 𝑋𝐶𝐻4,𝑖𝑛𝑦𝑒𝑐𝑡𝑎𝑑𝑜: Fracción volumétrica del flujo de metano utilizado. 

 𝑋𝐶𝑂,𝑚𝑒𝑑𝑖𝑑𝑜: Fracción volumétrica del flujo de monóxido de carbono utilizado. 

Los resultados se presentan en la tabla 41 y en la figura 79. 

0%

1%

2%

3%

4%

5%

6%

7%

8%

9%

1 1,5 2 2,5 3 3,5 4 4,5

P
o
rc

e
n
ta

je
 e

n
 v

o
lu

m
e
n
 [
%

v
/
v
] 

Φ[-] 

Metano SV

Metano CV



 

119 

 

Tabla 39. Conversión de CH4 a H2 y CO obtenida en combustión filtrada con inyección lateral 

  

Inyectado Conversión 

Φ %CH4 %H2 %CO 

Sin vapor 

1,5 12,91% 26,44% - 

2 16,47% 30,88% 17,56% 

2,5 19,74% 36,46% 6,27% 

3 22,75% 27,30% 8,30% 

3,5 25,54% 22,58% 8,56% 

Con vapor 

1,5 11,85% 43,59% 12,81% 

2 14,64% 54,52% 6,05% 

2,5 17,06% 47,24% 6,73% 

3 19,16% 33,24% 11,16% 

 

 

 

Figura 79. %v/v de CH4 convertido a H2 obtenido en combustión filtrada con inyección lateral 

 En el ANEXO H se presentan todos los datos relacionados con la operación del 

cromatógrafo de gases, esto es, guía de usuario, datos, curvas de calibración y cromatogramas 

de algunas operaciones. 
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4.1.3 Calor entregado a la matriz porosa 

 De acuerdo al balance de energía, se obtuvieron los flujos de calor entregados para 

distintas condiciones de operación. Estos se muestras en la tabla 42. 

Tabla 40. Resultados del balance de energía para el calor entregado al medio poroso 

Calor entregado (Q) 

Φ Sin vapor [kJ/h] Con vapor [kJ/h] 

1,5 -2425,68 -2466,37 

2 -3374,50 -3069,43 

2,5 -4220,07 -3749,68 

3 -4963,08 -4206,41 

3,5 -5504,65 - 

 

4.2 Resultados en base al diseño factorial y optimización 

4.2.1 Superficies de respuesta 

De acuerdo al diseño factorial explicado en el capítulo anterior, se obtuvieron los 

modelos de regresión presentados a continuación, para cada uno de los compuestos presentes en 

las muestras (figuras 80 a 82 y tablas 43 a 45). En las expresiones obtenidas, las variables 

(factores) son la relación de equivalencia Φ y la relación vapor/combustible Kv/c, y se 

encuentran en los rangos 1,5-3,5 y 0-1 respectivamente. 

Hidrógeno 

𝑋𝐻2 = 0,14701 − 0,02274(Φ)(Kv 𝑐⁄ ) − 0,0602(Φ
2) (4.3) 

Tabla 41. Resumen del modelo ajustado para H2 en base a diseño factorial 

S R-cuad. 
R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0149072 81,37% 75,16% 63,02% 
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Figura 80. Superficie de respuesta del modelo obtenido para H2 mediante software MINITAB 18. 

 

Monóxido de carbono  

𝑋𝐶𝑂 = 0,01701 − 0,00362(Kv 𝑐⁄ ) + 0,02356(Φ
2) + 0,015844(Φ)(Kv

𝑐⁄
) (4.4) 

 

Tabla 42. Resumen del modelo ajustado para CO en base a diseño factorial 

S R-cuad. 
R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0038598 87,67% 78,42% 56,53% 
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Figura 81. Superficie de respuesta del modelo obtenido para CO mediante software MINITAB 18. 

 

Dióxido de carbono 

No se encontraron parámetros adecuados para modelar los datos experimentales del 

dióxido de carbono. 

Metano 

𝑋𝐶𝐻4 = −0,0070 − 0,00791(Φ) + 0,00498(Kv 𝑐⁄ ) + 0,00933(Φ
2) (4.5) 

Tabla 43. Resumen del modelo ajustado para CH4 en base a diseño factorial 

S R-cuad. 
R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0023069 99,51% 99,21% 98,10% 
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Figura 82. Superficie de respuesta del modelo obtenido para CH4 mediante software MINITAB 18. 

 

Cabe señalar que el procedimiento de obtención de las superficies es presentado en el 

ANEXO D, donde se detalla el ajuste de cada una de éstas con el método explicado en el 

capítulo 3, apartado 3.4.1. 

4.2.2 Optimización del diseño 

 El software MINITAB 18, en su versión de prueba gratuita de 30 días, permite calcular 

el punto óptimo de acuerdo al modelo definido en base a los factores que influyen en la 

respuesta (generación de hidrógeno). En este caso, la optimización requerida corresponde al 

punto en que se consigue la máxima generación de hidrógeno. La tabla 46 muestra los 

resultados obtenidos.  

Tabla 44. Indicadores de optimización del modelo obtenidos con software MINITAB 18 

Solución PHI Vapor/Combustible 
H2 

Ajuste 

Deseabilidad 

compuesta 

1 2,68785 0 0,149154 0,870759 

0,5

0,0

0,000

0,025

1,0
3,6

3,0
2,4

1,8

3
3,6

3,0

0,050

0,075

]-[ 4HC_X

]-[ IHP]-[ c/vK
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El término “deseabilidad compuesta” hace referencia a cómo la configuración optimiza el 

conjunto de respuestas, y estando cerca de 1 se logran asegurar resultados de optimización más 

favorables para todas las respuestas posibles. La figura 83 muestra el resultados de la 

optimización para el factor Φ como también para la razón vapor/combustible. 

 

Figura 83. Diagrama de optimización de resultados obtenidos a partir del software MINITAB 18. 

 

4.3 Resultados de la simulación 

 

4.3.1 Temperaturas alcanzadas 

 Las temperaturas obtenidas por medio de simulación del modelo cinético se presentan a 

continuación en la figura 84. Estas temperaturas se encuentran en función de la razón 

vapor/combustible utilizada. Además se definió como un valor constante la potencia térmica 

entregada a la entrada del reactor, siendo ésta de 1500 kJ/h. Cada curva representa una 

respuesta para una razón de equivalencia determinada. 
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Figura 84. Temperaturas en función de razón vapor/combustible para distintos Φ (Según modelo 

cinético) 

 

4.3.2 H2 producido y conversión de metano a hidrógeno 

 Los principales efectos a observar en el presente estudio corresponden a cómo afectan las 

variaciones de flujos de combustible, aire y vapor, incluidos en las relaciones de equivalencia y 

relaciones de vapor/combustible, en la generación de hidrógeno, y también en el 

aprovechamiento del combustible para generar este producto. Para esto, se definió una potencia 

térmica constante de 1500 kJ/h. 

 Es por esto que las figuras 85 y 86 muestran cómo se modela la producción de hidrógeno 

de acuerdo al mecanismo de reacción, en función de la razón vapor/combustible y razón de 

equivalencia, respectivamente. Mientras que las figuras 87 y 88 presentan los resultados de la 

variación de los mismos parámetros, pero para la conversión de metano a hidrógeno. 
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Figura 85. Fracción molar de H2 en función de Kv/c para distintos Φ (según modelo cinético) 

 

 

Figura 86. Fracción molar de H2 y T de operación en función de Φ para distintos Kv/c (según modelo 

cinético) 
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Figura 87. Conversión de CH4 a H2 en función de Kv/c para distintos Φ (según modelo cinético) 

 

 

Figura 88. Conversión de CH4 a H2 y T de operación en función de Φ para distintos Kv/c (según 

modelo cinético) 
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4.3.3 Variación de la composición del biogás  

A continuación se presentan los resultados obtenidos al variar la composición de metano 

presente en el biogás. Estos resultados se basan en la obtención de hidrógeno y conversión de 

metano a hidrógeno, al igual que en los cosas anteriores, pero utilizando fracciones de metano 

de 0,5, 0,75 y 1. El complemento del gas corresponde a dióxido de carbono. Cabe señalar que, 

para lograr resultados adecuados, se tuvo que aumentar la potencia entregada a la premezcla de 

gases en un 66,7% (hasta 2500 kJ/h).  

Las figuras 89 y 90 presentan los resultados para una razón de flujo de 

vapor/combustible igual a 0, mientras que las figuras 91 y 92 muestran los resultados 

correspondientes a una razón de 0,25. 

 

 

Figura 89. Fracción molar de H2 y T de operación en función de Φ para distintas fracciones molares 

de CH4 en biogás, con Kv/c de 0 (según modelo cinético) 
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Figura 90. Conversión de CH4 a H2 y T de operación en función de Φ para distintas fracciones 

molares de CH4 en biogás, con Kv/c de 0 (según modelo cinético) 

 

 

Figura 91. Fracción molar de H2 y T de operación en función de Φ para distintas fracciones molares 

de CH4 en biogás, con Kv/c de 0,25 (según modelo cinético) 
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Figura 92. Conversión de CH4 a H2 y T de operación en función de Φ para distintas fracciones 

molares de CH4 en biogás, con Kv/c de 0,25 (según modelo cinético) 

4.3.4 Variación de la energía térmica entregada  

 Se obtuvieron resultados con el fin de observar cómo influye la potencia térmica 

entregada por la combustión filtrada a la matriz porosa en el volumen de hidrógeno producido, 

y en la conversión de éste en base al metano. Para esto también se realizaron simulaciones con 

una razón de flujo vapor/combustible de 0 (figuras 93 y 94) y con una razón de flujo de 0,25 

(figuras 95 y 96). 

 

Figura 93. Fracción molar de H2 y T de operación en función de Φ para distintos flujos térmicos hacia 

premezcla, con Kv/c de 0 (según modelo cinético) 
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Figura 94. Conversión de CH4 a H2 y T de operación en función de Φ para distintos flujos térmicos 

hacia premezcla, con Kv/c de 0 (según modelo cinético) 

 

 

Figura 95. Fracción molar de H2 y T de operación en función de Φ para distintos flujos térmicos hacia 

premezcla, con Kv/c de 0,25 (según modelo cinético) 
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Figura 96. Fracción molar de H2 y T de operación en función de Φ para distintos flujos térmicos hacia 

premezcla, con Kv/c de 0,25 (según modelo cinético) 

 

4.3.5 Comparación resultados de autores y otras pruebas  

 Se realizaron otras simulaciones para evaluar condiciones diferentes del sistema. Estas 

condiciones corresponden a pruebas que permitan hacer una comparación directa con los 

estudios de Dobrego et al. (2008), considerando una potencia térmica suministrada a la 

premezcla de 2200 kJ/h. Estos resultados tienen relación con la adición de vapor en bajas 

razones de flujo.  

Las figura 97 y 98 presentan los resultados para un rango de Kv/c de 0 a 0,25 (fracción 

molar y conversión). Por otra parte, también se estudió el comportamiento del sistema al añadir 

una relación vapor/combustible mayor a la utilizada en la parte experimental. Para ello se 

utilizaron Kv/c de 1,5 y 2, con un flujo térmico hacia la premezcla de 2200 kJ/h. Esto se 

aprecia en las figuras 99 y 100. 
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Figura 97. Fracción molar de H2 y T de operación en función de Φ para Kv/c de 0 a 0,25, con un flujo 

térmico hacia premezcla de 2200 kJ/h (según modelo cinético) 

 

 

Figura 98. Conversión de CH4 a H2 y T de operación en función de Φ para Kv/c de 0 a 0,25, con un 

flujo térmico hacia premezcla de 2200 kJ/h (según modelo cinético) 
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Figura 99. Fracción molar de H2 y T de operación en función de Φ para Kv/c de 1,5 y 2, con un flujo 

térmico hacia premezcla de 2200 kJ/h (según modelo cinético) 

 

 

Figura 100. Conversión de CH4 a H2 y T de operación en función de Φ para Kv/c de 1,5 y 2, con un 

flujo térmico hacia premezcla de 2200 kJ/h (según modelo cinético) 
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4.3.6 Superficies de respuesta (simulación)  

 Con el fin de realizar una posterior comparación, se construyen superficies de 

respuesta para los resultados simulados en base al modelo cinético de 3 pasos, mostradas en las 

figuras 101 a 104. En las expresiones obtenidas, las variables (factores) son la relación de 

equivalencia Φ y la relación vapor/combustible Kv/c, y se encuentran en los rangos 1,5-5,0 y 0-1 

respectivamente. 

 

Hidrógeno 

𝑋𝐻2 = 0,2835 + 0,0126(Φ) − 0,6017(Kv 𝑐⁄ ) − 0,0169(Φ)(Kv 𝑐⁄ ) − 0,00202(Φ
2)

+ 0,4419(Kv
𝑐⁄

2 ) 
(4.6) 

  

Monóxido de carbono 

𝑌𝐶𝑂 = 0,1553 + 0,0025(Φ) − 0,3659(Kv 𝑐⁄ ) − 0,0051(Φ)(Kv 𝑐⁄ ) − 0,00074(Φ
2)

+ 0,2607(Kv
𝑐⁄

2 ) 
(4.7) 

  

Dióxido de carbono 

𝑌𝐶𝑂 = 0,00014 − 0,000029(Φ) − 0,000016(Kv 𝑐⁄ ) + 0,000004(Φ)(Kv 𝑐⁄ )

− 0,000003(Φ2) + 0,000016(Kv
𝑐⁄

2 ) 
(4.8) 

  

Metano 

𝑌𝐶𝐻4 = −0,1560 + 0,0725(Φ) + 0,4755(Kv 𝑐⁄ ) + 0,0003(Φ)(Kv 𝑐⁄ ) − 0,00312(Φ
2)

− 0,3513(Kv
𝑐⁄

2 ) 
(4.9) 
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Figura 101. Superficie de respuesta para fracción molar de H2, en función de Φ y Kv/c, con un flujo 

térmico de 1500 kJ/h, mediante software MINITAB 18 

 

 

Figura 102. Superficie de respuesta para fracción molar de CO, en función de Φ y Kv/c, con un flujo 

térmico de 1500 kJ/h, mediante software MINITAB 18 
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Figura 103. Superficie de respuesta para fracción molar de CO2, en función de Φ y Kv/c, con un flujo 

térmico de 1500 kJ/h, mediante software MINITAB 18 

 

 

Figura 104. Superficie de respuesta para fracción molar de CH4, en función de Φ y Kv/c, con un flujo 

térmico de 1500 kJ/h, mediante software MINITAB 18 
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4.3.7 Optimización de resultados basados en la simulación  

 Al igual que en el caso del diseño experimental, se realizaron los cálculos para encontrar 

el punto óptimo de operación utilizando el software MINITAB 18, con el fin de hacer una 

posterior comparación. A continuación, la tabla 47 presenta los resultados obtenidos, además de 

la gráfica de optimización (figura 105). 

Tabla 45. Indicadores de optimización según resultados de simulación en software Aspen HYSYS 

Solución PHI [-] 
Kv/c 

[-] 

H2 [-] 

Ajuste 

Deseabilidad 

compuesta 

1 3,12626 0 0,303030 0,741030 

 

 

 

Figura 105. Optimización de resultados de simulación, en base a software MINITAB 18 

4.4 Discusión 

 A continuación se analizan los resultados obtenidos en el presente trabajo, tanto en la 

parte experimental como en la simulación del modelo cinético. 



 

139 

 

4.4.1 Análisis de resultados experimentales 

4.4.1.1 Inyección central versus inyección lateral 

 De acuerdo a los resultados obtenidos, se pudo observar que tanto para la inyección 

central como para inyección lateral de combustible se alcanzaron temperaturas máximas 

similares, cercanas a los 1365°C en la termocupla 3. Sin embargo, evidentemente el perfil de 

temperaturas para la inyección central no sigue un patrón de avance, como si ocurre con los 

perfiles obtenidos por inyección lateral.  

 Otro aspecto a destacar es que con inyección central de combustible, donde las pruebas 

se realizaron con un Φ de 2,5, se alcanzaron velocidades de frente de combustión similares a las 

obtenidas con inyección lateral utilizando Φ de 3,5 sin adición de vapor. Con premezcla además 

se advirtió un incremento de éste parámetro con respecto a un aumento de Φ, como se observa 

en la figura 77.  

Finalmente, se observó que, para las mediciones de inyección de premezcla para Φ=1,5 

con y sin vapor, el frente de combustión se estacionó cercano a la entrada de los flujos de 

reactivos. 

Con respecto a los resultados obtenidos por medio de cromatografía, se observó 

claramente que la cantidad de hidrógeno obtenido (considerando fracciones molares) era 

superior para el caso de inyección lateral, por lo que el trabajo se enfocó en desarrollar este tipo 

de operación. Comparando los resultados para un Φ de 2,5; con inyección central se obtuvieron 

fracciones molares entre 0,036 y 0,0145, notoriamente inferior a los 0,144 obtenidos en la 

operación con inyección lateral. 

4.4.1.2 Análisis de combustión filtrada de premezcla con adición de vapor 

Para evaluar los efectos de la adición de vapor en la operación con premezcla, se utilizó 

un diseño factorial de 2 factores, por lo que a partir de los resultados de ese modelo se analizará 

el comportamiento de los compuestos presentes en las muestras experimentales. De todas 

formas, con respecto a la conversión de metano a hidrógeno, sí se observaron diferencias, 

logrando conversiones mayores al añadir vapor a la reacción de hasta un 22% para el caso de 

Φ=2. Es importante señalar que, de acuerdo a los niveles de CO obtenidos por medio de 

cromatografía, existe una variabilidad importante con respecto a la tendencia esperada, 

influenciada principalmente por las condiciones de operación del cromatógrafo, específicamente, 

el estado de las columnas cromatográficas. 
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4.4.2 Análisis de diseño factorial 

 De acuerdo a los resultados basados en el del diseño factorial de 2 factores para el 

experimento, se pudo determinar que estos factores influyen a distintos niveles para cada uno de 

los compuestos. En el caso del hidrógeno, prevalecen efectos cuadráticos para el factor 

correspondiente a Φ, además de un efecto de interacción entre la razón de equivalencia y la 

razón vapor/combustible. Los efectos entre ambos factores se pueden apreciar en la figura 106. 

Se muestra un desplazamiento de la curva de respuesta hacia la izquierda, al aumentar la razón 

vapor/combustible. 

 Según la optimización de la respuesta de generación de H2, se observó que el valor 

máximo, para ese rango de factores, se obtuvo sin añadir vapor, y considerando un Φ de 

aproximadamente 2,7; con porcentaje de volumen de 14, 9%. 

 

Figura 106. Interacción entre factores Φ y Kv/c para el hidrógeno (MINITAB 18) 

 El modelo entregado (ecuación 4.3) posee un buen ajuste de los datos experimentales, 

sin embargo, no predice del todo bien otras condiciones de operación, debido a la variabilidad 

de los datos, considerando que existe solo una repetición para cada celda. 

Analizando los resultados obtenidos para el monóxido de carbono, como se señaló 

anteriormente, existió una variabilidad importante debido a efectos externos, sin embargo, se 

realizó de igual manera el modelo en base al diseño factorial. El indicador R2 (tabla 45) afirma 
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que el modelo ajusta de buena forma los datos, sin embargo no predice bien el comportamiento 

de nuevos resultados. Este modelo incluye, además de los factores implicados en el modelo 

anterior, un término lineal para la razón vapor/combustible. Los efectos principales de los 

factores se presentan en la figura 107. 

Los resultados correspondientes al dióxido de carbono no fueron concluyentes, ya que las 

diferencias al variar todos los parámetros, no fueron mayores al 1%, por lo que no se encontró 

una relación entre los factores Φ y Kv/c. 

 

Figura 107.  Efectos principales de los factores en el modelo del CO (MINITAB 18) 

 Finalmente, los resultados correspondientes al metano indican una buena relación de los 

datos con respecto al modelo en base al diseño factorial. Este modelo se ve influenciado de 

forma lineal por ambos factores, y además, existe un coeficiente cuadrático relacionado al factor 

Φ. Sin embargo, no existe interacción entre ambos factores. Se puede observar claramente que 

al aumentar Φ, se produce de igual forma un aumento de la fracción molar del metano, cosa que 

también ocurre al aumentar la relación vapor/combustible, pero de forma mucho menos notoria. 

Estos efectos se observan en la figura 108. 
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Figura 108. Efectos principales de los factores en el modelo del CH4 (MINITAB 18) 

4.4.3 Análisis de simulación de modelo cinético 

 Al evaluar la simulación del modelo cinético, realizada con el software Aspen HYSYS, se 

observó la influencia de distintos factores. Estos factores son: razón de equivalencia, razón 

vapor/combustible, composición del biogás y flujo térmico entregado a la premezcla. Los 

primeros análisis fueron realizados utilizando un flujo térmico de 1500 kJ/h y una composición 

de biogás de 100% CH4. Se observó que las temperaturas máximas se alcanzaron para un Kv/c 

igual a 0, rondando los 1400°C para los valores de Φ de 1,5 y 2. Al aumentar la razón 

vapor/combustible, las temperaturas se fueron estabilizando, tomando valores entre 900 y 

1000°C, como se aprecia en la figura 84. 

 En estas mismas condiciones de flujo térmico y composición de biogás, se evaluaron las 

fracciones molares producidas de H2 y la conversión de CH4 a H2. La figura 85 muestra que la 

mayor cantidad de hidrógeno es producida sin adición de vapor, alcanzando un 38% en volumen 

para valores de Φ de 3,5 y 4. Luego, al aumentar el vapor añadido, se produce una 

estabilización de este volumen entre un 6 y un 10%. Se aprecia además que para Φ igual a 1,5, 

el vapor si produce un aumento, registrándose en un Kv/c de 0,25. Por otra parte, la figura 86 

muestra que la diferencia de temperaturas entre la operación sin vapor y las demás operaciones 

que incluyen diferentes razones vapor/combustible es notoria. Estás últimas alcanzan su punto 

más alto con Φ=1,5. 
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 Con respecto a la conversión de metano a hidrógeno, se puede apreciar, en la figura 87, 

que esta aumenta con un Φ de 1,5 y Kv/c de 0,25. Posterior a esto, se observa una disminución 

en la conversión, al igual que en Φ=2 y Φ=2,5.  Por el contrario, los demás valores de Φ 

evaluados. Encuentran su conversión más baja en Kv/c=0,25, y aumentan sutilmente posterior a 

éste. De acuerdo a la figura 88, la conversión se estabiliza en valores considerablemente bajos 

(cercanos al 10%), al aumentar la razón de equivalencia, excepto en la operación que no incluye 

vapor. 

 Si se evalúa la composición del biogás, primero se observó la necesidad de aumentar el 

flujo térmico con que se calienta la premezcla de reactivos, hasta 2500 kJ/h. Para valores 

menores, no se observó conversión química. Si la composición del biogás únicamente contiene un 

50% de metano, la reacción se lleva a cabo sólo hasta Φ=2,5; posterior a eso el reactor se 

“apaga”. Si el biogás contiene un 75% de metano, no se alcanza un valor máximo en el rango de 

operación, estando este en valores de Φ posteriores a 5. Finalmente, con biogás completamente 

purificado, se observa un máximo en Φ=4, alcanzando un porcentaje de hidrógeno superior al 

40%. Al adicionar un Kv/c de 0,25, el volumen de hidrógeno conseguido aumenta, esperando un 

valor máximo posterior a Φ=5, siendo superior a un 45% (figura 90). 

 Analizando la conversión del metano a hidrógeno (figura 91), comienza relativamente 

estable para los primeros valores de Φ, siendo esta conversión de 80% aproximadamente. En 

Φ=3, la conversión decae drásticamente para el biogás con un 50% de metano, debido a la 

desestabilización del reactor. También ocurre un decaimiento de la conversión para el biogás 

que contiene un 100% de metano, pero menos pronunciado, y ocurre desde Φ=4. La adición de 

vapor implica, para la conversión de metano, un aumento en los primeros valores de Φ, estando 

entre 82 y 92%. Sin embargo, los descensos de los niveles de conversión se producen a menores 

valores de Φ, en comparación con la operación sin vapor. Esto se observa en la figura 92. 

 Con respecto a la variación del flujo térmico, se observa principalmente un aumento de 

las temperaturas de reacción alcanzadas al aumentar la energía entregada al sistema (figura 94). 

Sin embargo, no se aprecian grandes diferencias en la operación sin vapor para las fracciones de 

H2 producidas, sobre todo para flujos térmico de 1800 a 2500 kJ/h, entregando un máximo de 

0,42 con un Φ cercano a 4, y de 0,4 al utilizar un flujo de 1500 kJ/h. Al utilizar un Kv/c de 0,25, 

únicamente los flujos térmicos más altos (2200 y 2500 kJ/h) alcanzan las respuestas más altas 

(fracción molar y conversión), siendo además similares entre sí (figuras 95 y 96). 
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 Por último, al utilizar menores valores de razón de flujo vapor/combustible, es decir, en 

un rango de 0 a 0,25, los resultados muestran que existe una mejora al utilizar el límite 

superior, tanto para el volumen de hidrógeno conseguido, como en la conversión de CH4 a H2 

(figuras 97 y 98). También se analizaron valores mayores de Kv/c (1,5 y 2), como se aprecia en 

las figuras 99 y 100, obteniendo como resultado una cierta estabilidad en cuanto a la fracción 

molar de H2, siendo ésta de 0,24 y 0,22 respectivamente. Las conversiones alcanzadas para 

ambos valores son similares, y decaen por debajo del 50% cuando aumenta Φ. Estos análisis se 

hicieron considerando un flujo térmico de 2200 kJ/h, ya que anteriormente se observó que no 

existen mayores diferencias entre los resultados de este valor y los obtenidos con 2500 kJ/h. 

4.4.4 Comparación de resultados 

 A continuación se comparan algunos aspectos desarrollados en el presente trabajo. Estos 

son temperaturas, comportamiento de modelos de fracciones molares (superficies de respuestas), 

conversión de metano a hidrógeno y optimización. 

Temperaturas 

La figura 109 presenta el comportamiento que poseen las temperaturas simuladas en 

base a un flujo térmico de 1500 kJ/h y las obtenidas de forma experimental. Se aprecia cierta 

relación entre ambos resultados, sin embargo, en las temperaturas simuladas se observan valores 

considerablemente mayores cuando no se utilizó vapor en la operación. Esta diferencia llegó a 

ser de casi 400°C para Φ=2,5. Por otro lado, en las temperaturas experimentales no se aprecia 

mayor diferencia, aunque de todas formas son un poco mayores al operar sin vapor. Cabe 

mencionar que las temperaturas experimentales corresponden a temperaturas máximas 

promedio. 

Modelos de fracción molar 

 Las superficies de respuesta que modelan el comportamiento de los factores, al comparar 

el estudio de simulación y el estudio en base al diseño factorial, son considerablemente distintas. 

En el caso del hidrógeno, la mayor influencia para los resultados simulados se obtuvo por parte 

del factor Kv/c, mientras que de acuerdo al diseño de experimentos corresponde a Φ. El 

hidrógeno aumenta al disminuir la razón de vapor/combustible tanto para el caso experimental 

y para la simulación, encontrando los valores más altos en valores intermedios de Φ. Según lo 

observado en la figura 101, existe un aumento del hidrógeno generado para valores de Kv/c 

cercanos y mayores a 1. Cabe mencionar que, de acuerdo al modelo cinético de Dobrego et al. 

(2008), el hidrógeno proviene desde la ecuación de conversión del metano, y además se puede 
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generar o  utilizar según la reacción de equilibrio, sin embargo, la reacción exotérmica es 

predominante, sobre todo cuando la cantidad de vapor es menor. 

 

Figura 109. Comparación experimental versus simulación en software Aspen HYSYS para 

temperaturas 

 En el caso del CO, a pesar de la variabilidad generada por el análisis cromatográfico, se 

observó que en ambos casos las respuestas se comportan de formas similares, aunque las 

influencias principales son similares a las vistas para el hidrógeno. Al disminuir Φ y Kv/c se 

consigue aumentar la fracción molar del monóxido de carbono para ambos casos, obteniéndose 

valores mayores en el caso de la simulación. 

 Para el CO2, no se logró obtener información en base al diseño experimental, pero en el 

caso de la simulación, el volumen de dióxido de carbono aumenta al disminuir ambos factores. 

De todas formas, la cantidad de este compuesto es despreciable, ya que es cercana a 0. 

 Finalmente, para el CH4, los resultados obtenidos en ambos casos son bastante 

próximos, evidenciando un aumento de metano encontrado post-reacción al aumentar Φ. De 

acuerdo a la simulación, el valor máximo alcanzado es de aproximadamente un 27% de metano 

para un Kv/c cercano a 0,5; mientras que en la simulación el valor máximo es cercano a un 7%, 

al aumentar la relación vapor/combustible. 
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Los resultados experimentales evidenciaron un nivel de conversión inferior, con respecto  

a los calculados mediante la simulación del modelo cinético. Al operar el reactor sin vapor se 

obtuvo un 36,46% de conversión en el punto máximo (Φ=2,5), mientras que con vapor, este 

valor aumentó hasta 54,5% en Φ=2. Por otro lado, con la simulación en el software Aspen 

HYSYS se obtuvieron mejores conversiones al disminuir Φ considerando una operación sin 

vapor, llegando a valores cercanos al 90% de conversión de metano a hidrógeno. 

Optimización de generación de hidrógeno 

 De acuerdo a la optimización de ambos modelos, se consiguió el valor máximo de 

hidrógeno en condiciones similares. Según el diseño factorial, la fracción molar de H2 alcanzada 

fue de 0,149, en condiciones de Φ=2,69 y Kv/c=0. Por otra parte, con la simulación de 

reacciones cinéticas, la fracción molar de H2 alcanzada fue de 0,308; con Φ=3,13 y Kv/c=0. 

 Es importante remarcar el hecho de que la optimización de las superficies generadas en 

base a la simulación en el software Aspen HYSYS se realizaron para un flujo térmico de 1500 

kJ/h, por lo que, de acuerdo a lo analizado, se obtendrían óptimos distintos a valores de flujo 

térmico mayores (como los evaluados anteriormente), lo que permite afirmar que en estas 

condiciones el vapor efectivamente contribuye a una maximización de porcentaje de hidrógeno 

generado. 
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CAPITULO 5 

Conclusiones y Recomendaciones 

 Para la presente investigación se logró realizar la operación del reactor de flujo recíproco 

aplicando las posibles mejoras detectadas en la operación realizada en la puesta en marcha del 

equipo. Se comprobó el funcionamiento del reactor tanto para inyección central o por difusión, 

como también para inyección lateral o premezcla. 

 De acuerdo al análisis de los gases obtenidos en base a la operación del reactor, se 

obtuvieron resultados para todas las pruebas estipuladas, y por lo tanto, se pudo realizar un 

análisis comparativo de los parámetros considerados (Φ y Kv/c). Además, se analizó el 

comportamiento de otros aspectos obtenidos en base a la combustión filtrada, tales como los 

perfiles de temperaturas y velocidades del frente de llama para cada una de las condiciones 

utilizadas. 

 Se realizó la simulación del proceso implementando las condiciones de operación y 

reacciones adecuadas en el software Aspen HYSYS, el cual es ampliamente utilizado en la 

industria de procesos. Con esto, se consiguieron superficies de respuesta que permiten predecir el 

comportamiento del sistema para distintos factores, tales como los parámetros mencionados 

anteriormente (Φ y Kv/c), además del flujo térmico entregado por el medio poroso hacia la 

premezcla de reactivos, y la cantidad de metano que constituye el combustible utilizado. 

 Se pudo comprender además el estado del arte de la producción de hidrógeno y gas de 

síntesis, donde se observaron las principales tecnologías utilizadas, como la propia combustión 

parcial, o el reformado de metano con vapor, que es la tecnología más utilizada. También se 

hizo un repaso por los estudios llevados a cabo en Chile, donde se trabaja en la producción de 

H2 por medio de la energía solar. 

 Con respecto a la optimización del reactor, se llegó a la conclusión de que no existe una 

gran variabilidad en los resultados al añadir vapor a la combustión, teniendo una producción 

máxima de éste compuesto para un Φ de 2,69, y un Kv/c de 0. Esto se pudo corroborar por 

medio de la simulación, sin embargo, también se pudo comprobar que el calor absorbido por el 

medio poroso, que luego es entregado a la corriente de premezcla, es importante para lograr 

mejores resultados al añadir vapor a la combustión. Lo anterior permite evidenciar una buena 

oportunidad para utilizar el software Aspen HYSYS como una herramienta de análisis en este 

tipo de estudios. 
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 Se recomienda incluir un equipo de adición de vapor que permita disminuir la 

variabilidad entregada por el poco control del flujo hacia el reactor, ya que ésta es una de las 

principales variables observadas. También permitiría observar de forma empírica los resultados 

correspondientes a la adición de flujos menores a la combustión. Con respecto a la toma de 

muestras, sería ideal implementar un sistema que permita obtener éstas de forma transiente, 

disminuyendo los efectos químicos provocados por el enfriamiento de los gases salientes al 

transferir su calor hacia la matriz porosa. 

 Otros aspectos a mejorar, con respecto a la operación del reactor, corresponden a la 

posibilidad de mejorar la premezcla antes de realizar la inyección, para así asegurar una mejor 

difusión por entre los poros internos del reactor, y así disminuir la cantidad de metano que no 

es convertido a gas de síntesis. También, si se añadiesen termocuplas que permitan obtener 

temperaturas de forma radial, se podría evaluar el efecto del frente de llama como un disco, y 

no como un punto, como se consideró en el presente trabajo. 

 Finalmente, se podrían evaluar las condiciones obtenidas por medio de la simulación, 

como la variación de los efectos térmicos (provocados principalmente por la aislación del 

reactor), y también la utilización directa del biogás y otros combustibles. 
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ANEXO A (GLOSARIO) 

ABREVIATURAS 

ASU Unidad de Separación de Aire 

ATR Reformado Autotérmico 

CPOX Oxidación Parcial Catalítica 

DA Digestión Anaeróbia 

ERNC Energías Renovables No Convencionales 

FID Detector de Ionización de Llama 

GC Cromatógrafo de Gases 

GEI Gases de Efecto Invernadero 

MPI Matriz Porosa Inerte 

PEM Membrana de Intercambio de Protones 

POX Oxidación Parcial 

PSA Adsorción por Oscilación de Presión 

RAC Relación Aire-Combustible 

RFR Reactor de Flujo Recíproco 

SMR Reformado de Metano con Vapor 

SOE Membrana Sólida 

TCD Detector de Conductividad Térmica 

TPOX Oxidación Parcial Térmica 

 

SIMBOLOS Y NOMENCLATURAS 

Φ Relación aire-combustible [-] 

𝐾𝑣
𝑐⁄
  Relación vapor/combustible [-] 

𝜙  Diámetro [mm] 

𝜆  Exceso de aire [-] 

𝜌  Densidad [kg/m3] 

𝜀  Porosidad del material [-] 

T Temperatura [°C] 
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P Presión [bar] 

Hi,j Entalpía en la condición i del componente j [kJ/kg] 

Q Flujo volumétrico [l/min] 

𝑉𝑎,𝑒
0   Volumen de aire equivalente [Nm3] 

u Velocidad de filtración [cm/s] 

vfc Velocidad del frente de combustión [mm/s] 

𝛽  Coeficiente de pérdida de calor [-] 

𝜆𝑖𝑠𝑡  Conductividad térmica del aislamiento [W/m∙K] 

𝑋𝑖  Fracción másica del componente i [-] 

𝑋𝐻2𝑂
𝑐𝑜𝑛𝑣 o R Conversión de metano a hidrógeno [-] 

𝑋𝐻2𝑂
𝐻2   Conversión de vapor de agua a hidrógeno [-] 
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ANEXO B (Diagrama de la instalación) 

 

Figura A. 1. Diagrama de la instalación 
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ANEXO C (Procedimiento de calibración de flujo de vapor) 

 

Para el cálculo del flujo de vapor producido en litros por minuto, se procede a realizar 

ensayos de laboratorio en base al registro volumen de vapor condensado para un valor de 

voltaje predefinido. 

La instalación se compone de un condensador, un variador de voltaje, un cronómetro, 

probetas y un multitester. El equipo se instala como se muestra en la imagen, de forma tal de, 

una vez alcanzadas las condiciones de operación (100°C, 1bar), proceder a registrar los valores 

iniciales y finales de volumen de vapor condensado, además de la temperatura de este último y 

el voltaje prefijado para la medición. 

 

 
Figura A. 2. Instalación procedimiento de calibración de vapor 

 Para calcular el flujo de vapor en base al volumen de condensado se utiliza la siguiente 

ecuación: 

𝐹𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
] =

∆𝑚𝑙

∆𝑡
× 𝜌𝑐𝑜𝑛𝑑 × �̂�𝑣𝑎𝑝 ×

1

1000
 

 

Donde:  

 𝜌𝑐𝑜𝑛𝑑: Densidad del condensado a la temperatura medida [
𝑘𝑔

𝑚3
] 

 �̂�𝑣𝑎𝑝: Volumen específico del vapor saturado a 1 bar [
𝑚3

𝑘𝑔
] 

 ∆𝑚𝑙: Diferencia de volumen de condensado medido [𝑚𝑙] 

 ∆𝑡: Tiempo transcurrido durante el registro del volumen de condensado [𝑡] 

 𝐹𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟: Flujo de vapor obtenido [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
] 
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La siguiente tabla presenta los datos mencionados anteriormente, además de los 

resultados del cálculo. El volumen específico de vapor saturado a 1 bar es 1,6733 [m3/kg] 

Voltaje 

[V] 

Promedio de 

registros [ml/min] 

ρc 

[kg/m3] 

Fv [l/min] 

70 0,200 997,62 0,33386351 

75 0,286 997,62 0,47694787 

80 0,571 997,62 0,95389574 

85 2,000 997,38 3,33783191 

90 3,286 997,255 5,48289374 

95 4,000 995,09 6,66033639 

100 2,857 996,86 4,76584525 

120 9,643 991,84 16,0037281 

150 16,429 985,125 27,0810159 

230 38,333 971,6 62,3215007 

237 42,000 970,33 68,1934339 

Tabla A. 1. Flujos de vapor en función del voltaje 

Finalmente, para obtener la ecuación que describe el flujo de vapor en función del 

voltaje entregado a la resistencia de la caldera, se realizó una regresión lineal de los resultados. 

Esto se presenta en el siguiente gráfico: 

 

Figura A. 3. Regresión lineal de la calibración del flujo de vapor 
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ANEXO D (Análisis estadísticos del diseño factorial mediante el uso del 

software MINITAB 18) 

 

Obtención del modelo factorial para el hidrógeno 

Cálculo en base a modelo cuadrático completo (criterio del valor p menor a 0,05): 

Análisis de Varianza 

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p 

Modelo 4 0,006391 0,001598 8,35 0,032 

  Lineal 2 0,000568 0,000284 1,48 0,330 

    Phi 1 0,000097 0,000097 0,51 0,516 

    Vapor 1 0,000565 0,000565 2,95 0,161 

  Cuadrado 1 0,003116 0,003116 16,28 0,016 

    Phi*Phi 1 0,003116 0,003116 16,28 0,016 

  Interacción de 2 factores 1 0,000856 0,000856 4,47 0,102 

    Phi*Vapor 1 0,000856 0,000856 4,47 0,102 

Error 4 0,000766 0,000191       

Total 8 0,007156          

Tabla A. 2. Análisis de varianza para H2 (primer ajuste) 

S R-cuad. 

R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0138357 89,30% 78,60% 0,00% 

   

Tabla A. 3. Indicadores de regresión para H2 (primer ajuste) 

Se observa que el modelo no predice las posibles respuestas entregadas para otras 

variables, debido a que el R2 pronosticado es nulo. 

Por lo tanto se descartan los coeficientes lineales “Phi” y “Vapor”. 
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Análisis de Varianza 

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p 

Modelo 2 0,005823 0,002912 13,10 0,006 

  Cuadrado 1 0,005045 0,005045 22,70 0,003 

    Phi*Phi 1 0,005045 0,005045 22,70 0,003 

  Interacción de 2 factores 1 0,001902 0,001902 8,56 0,026 

    Phi*Vapor 1 0,001902 0,001902 8,56 0,026 

Error 6 0,001333 0,000222       

Total 8 0,007156          

Tabla A. 4. Análisis de varianza para H2 (ajuste final) 

S R-cuad. 

R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0149072 81,37% 75,16% 63,02% 

Tabla A. 5. Indicadores de regresión para H2 (ajuste final) 

Ecuación de regresión en unidades codificadas 

H2 = 0,14701 – 0,0602 Phi*Phi – 0,02274 Phi*Vapor 

 

Se observa que el R2 disminuye un poco, sin embargo el R2 pronosticado aumenta y se 

aproxima mejor al valor de R2, lo que quiere decir que predice de mejor forma nuevas variables 

y además tienes menores probabilidades de estar sobre especificado. 

Obtención del modelo factorial para el monóxido de carbono 

Cálculo en base a modelo cuadrático completo (criterio del valor p menor a 0,05): 
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Análisis de Varianza 

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p 

Modelo 4 0,000425 0,000106 5,52 0,096 

  Lineal 2 0,000107 0,000053 2,77 0,208 

    Phi 1 0,000002 0,000002 0,09 0,784 

    Vapor 1 0,000098 0,000098 5,07 0,110 

  Cuadrado 1 0,000278 0,000278 14,39 0,032 

    Phi*Phi 1 0,000278 0,000278 14,39 0,032 

  Interacción de 2 factores 1 0,000279 0,000279 14,45 0,032 

    Phi*Vapor 1 0,000279 0,000279 14,45 0,032 

Error 3 0,000058 0,000019       

Total 7 0,000483          

Tabla A. 6. Análisis de varianza para CO (primer ajuste) 

S R-cuad. 

R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0043917 88,03% 72,07% 23,37% 

Tabla A. 7. Indicadores de regresión para CO (primer ajuste) 

 Se aprecia un alto valor de R2, sin embargo, la gran diferencia existente con el R2 

pronosticado no lo hace un buen modelo para predecir otros valores. 

Por lo tanto se descarta el coeficiente lineal “Phi”, y se prueba la siguiente 

regresión. 
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Análisis de Varianza 

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p 

Modelo 3 0,000424 0,000141 9,48 0,027 

  Lineal 1 0,000105 0,000105 7,05 0,057 

    Vapor 1 0,000105 0,000105 7,05 0,057 

  Cuadrado 1 0,000278 0,000278 18,63 0,012 

    Phi*Phi 1 0,000278 0,000278 18,63 0,012 

  Interacción de 2 factores 1 0,000279 0,000279 18,71 0,012 

    Phi*Vapor 1 0,000279 0,000279 18,71 0,012 

Error 4 0,000060 0,000015       

Total 7 0,000483          

Tabla A. 8. Análisis de varianza para CO (ajuste final) 

S R-cuad. 

R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0038598 87,67% 78,42% 56,53% 

Tabla A. 9. Indicadores de regresión para CO (ajuste final) 

Ecuación de regresión en unidades codificadas 

CO = 0,01701 – 0,00362 Vapor + 0,02356 Phi*Phi + 0,01584 Phi*Vapor 

 

A pesar de que el valor P del factor lineal del vapor sobrepasa por poco el criterio, se 

observa que el ajuste del modelo mejora considerablemente, ya que se produce un aumento de 

los estadísticos R2 ajustado y predicho, aproximándolos de la mejor forma posible a R2. 

Obtención del modelo factorial para el dióxido de carbono 

Cálculo en base a modelo cuadrático completo (criterio del valor p menor a 0,05): 
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Análisis de Varianza 

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p 

Modelo 4 0,000015 0,000004 0,52 0,726 

  Lineal 2 0,000009 0,000004 0,59 0,598 

    Phi [-] 1 0,000000 0,000000 0,02 0,882 

    Kv/c [-] 1 0,000008 0,000008 1,12 0,349 

  Cuadrado 1 0,000003 0,000003 0,35 0,584 

    Phi [-]*Phi [-] 1 0,000003 0,000003 0,35 0,584 

  Interacción de 2 factores 1 0,000000 0,000000 0,03 0,872 

    Phi [-]*Kv/c [-] 1 0,000000 0,000000 0,03 0,872 

Error 4 0,000029 0,000007       

Total 8 0,000045          

Tabla A. 10. Análisis de varianza para CO2  

S R-cuad. 

R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0027067 34,40% 0,00% 0,00% 

    

Tabla A. 11. Indicadores de regresión para CO2 

Se aprecia que no existen valores P cercanos al criterio de evaluación, por lo que se 

determina que no existe un modelo que permita ajustar el comportamiento de la generación de 

CO2 en base a los datos experimentales. 

Obtención del modelo factorial para el metano 

Cálculo en base a modelo cuadrático completo (criterio del valor p menor a 0,05): 
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Análisis de Varianza 

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p 

Modelo 4 0,005377 0,001344 224,02 0,000 

  Lineal 2 0,004593 0,002296 382,67 0,000 

    Phi [-] 1 0,004311 0,004311 718,36 0,000 

    Kv/c [-] 1 0,000053 0,000053 8,76 0,042 

  Cuadrado 1 0,000111 0,000111 18,49 0,013 

    Phi [-]*Phi [-] 1 0,000111 0,000111 18,49 0,013 

  Interacción de 2 factores 1 0,000003 0,000003 0,43 0,546 

    Phi [-]*Kv/c [-] 1 0,000003 0,000003 0,43 0,546 

Error 4 0,000024 0,000006       

Total 8 0,005401          

Tabla A. 12. Análisis de varianza para CH4 (primer ajuste) 

S R-cuad. 

R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0024497 99,56% 99,11% 95,91% 

Tabla A. 13. Indicadores de regresión para CH4 (primer ajuste) 

Se puede ver que, en base a los evaluadores estadísticos, el modelo ajusta de buena 

forma, sin embargo aún es posible mejorar mediante la anulación del componente de interacción 

entre los factores del modelo. 

Análisis de Varianza 

Fuente GL SC Ajust. MC Ajust. Valor F Valor p 

Modelo 3 0,005375 0,001792 336,63 0,000 

  Lineal 2 0,005317 0,002659 499,59 0,000 

    Phi [-] 1 0,005217 0,005217 980,31 0,000 

    Kv/c [-] 1 0,000051 0,000051 9,57 0,027 

  Cuadrado 1 0,000116 0,000116 21,80 0,005 

    Phi [-]*Phi [-] 1 0,000116 0,000116 21,80 0,005 

Error 5 0,000027 0,000005       

Total 8 0,005401          

Tabla A. 14. Análisis de varianza para CH4 (ajuste final) 
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S R-cuad. 

R-cuad. 

(ajustado) 

R-cuad. 

(pred) 

0,0023069 99,51% 99,21% 98,10% 

Tabla A. 15. Indicadores de regresión para CH4 (ajuste final) 

Ecuación de regresión en unidades no codificadas 

X_CH4 [-] = -0,0070 – 0,00791 Phi [-] + 0,00498 Kv/c [-] + 0,00933 Phi [-]*Phi [-] 

 

Todos los evaluadores estadísticos indican un buen ajuste de los parámetros, por lo que 

el modelo predice bien el comportamiento de las variables. 
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ANEXO E (Revisión de implementos para operación adecuada del 

reactor) 

 

 

Tabla A. 16. Revisión de implementos de seguridad 
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ANEXO F (Registro de temperaturas para operación con inyección 

central) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura A. 4. Perfil de temperaturas para inyección central 
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ANEXO G (Perfiles de temperatura obtenidos a partir de inyección 

lateral) 

 

 

 

Figura A. 6. Perfil de temperaturas IL Φ 2 sin vapor 
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Figura A. 7. Perfil de temperaturas IL Φ 3 sin vapor 

 

 

Figura A. 8. Perfil de temperaturas IL Φ 3,5 sin vapor 
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Figura A. 9. Perfil de temperaturas IL Φ 1,5 y 3 con vapor 

 

 

Figura A. 10. Perfil de temperaturas IL Φ 2 y 2,5 con vapor 
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ANEXO H (Documentos relacionados a cromatografía de gases)  

 

Guía de usuario del cromatógrafo de gases 
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Especificación de columnas cromatográficas 
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Curvas de calibración para cromatografía 

 

Figura A. 11. Curva de calibración de GC para H2 con carrier N2 

 

 

Figura A. 12. Curva de calibración de GC para CH4 con carrier N2 
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Figura A. 13. Curva de calibración de GC para CO con carrier N2 

 

 

Figura A. 14. Curva de calibración de GC para CO2 con carrier N2 
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Figura A. 15. Curva de calibración de GC para H2 con carrier He 

 

 

Figura A. 16. Curva de calibración de GC para CO con carrier He 
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Figura A. 17. Curva de calibración de GC para CH4 con carrier He 

 

 

Figura A. 18. Curva de calibración de GC para CO2 con carrier He 
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MolS_CX2 - He 

A=α*V+β H2 CO CH4 CO2 

N° puntos 13 13 12 10 

R2 0,9928 0,9933 0,9958 0,9922 

A_sup 15433,43 251908,84 313887,68 4556515,87 

A_inf 320,22 1397,82 894,07 7502,14 

α 233427 10000000 10000000 20000000 

β 189 2878,8 707,98 -175630 

Tabla A. 17. Resumen de curvas de calibración con carrier He 

MolS_H2FG_CO2 - N2 

A=α*V+β H2 CH4 CO2 CO 

N° puntos 13 12 7 9 

R2 0,9988 0,995 0,9977 0,9937 

A_sup 2455552,06 490826,33 1528827,4 13936,87 

A_inf 1165,55 1842,155 9545,47 118,06 

α 100000000 60000000 20000000 3000000 

β 4996,1 11888 -31947 314,15 

Tabla A. 18. Resumen de curvas de calibración con carrier N2 

Cromatogramas obtenidos para inyección central fija de combustible e IL para Φ=3 

con y sin vapor 
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Tabla A. 19. Reporte de cromatograma para inyección central de combustible 
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Figura A. 19. Cromatograma de inyección central de combustible 
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Φ=3 sin vapor (helio y nitrógeno respectivamente) 

 

Tabla A. 20. Reporte de cromatograma para IL sin vapor con Φ=3 y carrier He 

 

Tabla A. 21. Reporte de cromatograma para IL sin vapor con Φ=3 y carrier N2 
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Figura A. 20. Cromatograma para IL sin vapor con Φ=3 y carrier He (arriba) y N2 (abajo) 
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Φ=3 con vapor (helio y nitrógeno respectivamente) 

 

Tabla A. 22. Reporte de cromatograma para IL con vapor con Φ=3 y carrier He 

 

 

Tabla A. 23. Reporte de cromatograma para IL con vapor con Φ=3 y carrier N2 
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Figura A. 21. Cromatograma para IL con vapor con Φ=3 y carrier He (arriba) y N2 (abajo) 
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