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Resumen

Resumen

En el marco del proyecto FONDECYT 1241030, el objetivo principal de esta tesis es inves-
tigar numérica y experimentalmente el proceso de co-combustién de amoniaco con carbén en
un reactor de medio poroso hibrido (HFC), compuesto por esferas de alimina. Experimental-
mente, se implementé un reactor cilindrico tipo batch utilizando carbén base (BLC) y/o carbén
bajo azufre (LSC). En la zona de reaccién se evaluaron comparativamente tres configuraciones
con carbén: BLC, LSC y BLC+LSC (50 % BLC/50 % LSC en volumen); y tres configuracio-
nes con HFC: 70 % BLC/30 % alimina, 70 % LSC/30 % alumina, y 35 % BLC/35% LSC/30 %
alimina. Todas estas configuraciones usaron la premezcla NHs y aire a ¢ = 0.9. Los resultados
experimentales muestran que las configuraciones con HFC aumentan la temperatura del lecho y
reducen sisteméticamente las emisiones de NOy y CO respecto de los casos con carbén. La mez-
cla BLC+LSC present6 la mayor temperatura, HFC (70 % LSC) alcanzé la mayor temperatura
entre los casos hibridos, y HFC (70 % BLC) mostr6 el mejor desempeno conjunto al combinar

alto consumo de carbén y menores emisiones.

BLC LSC BLC+LSC HFC (70% BLC) HFC (70% LSC) HFC (35% BLC, 35% LSC)

Tmax en T5 [K] 1300 1386 1442 1471 1539 1524
Consumo de carbén [%] 94 92 94 97 92 94
NOx [ppm] 545 642 684 338 397 459
CO [ppm] 121 113 138 77 82 99
NH;3 residual [ppm)] 0.5 04 3.2 1.7 2.3 3.3

Adicionalmente, se propuso un modelo CFD en ANSYS Fluent 2024 R2, basado en un en-
foque de medio poroso equivalente considerando carbén en la zona de reaccién. Los primeros
resultados numéricos muestran un buen contraste del perfil térmico del reactor, aunque las
emisiones solo son descritas correctamente de forma cualitativa. Los estudios paramétricos evi-
denciaron la relevancia de la relacion de equivalencia y la velocidad de filtracion en el proceso

de co-combustién.

Finalmente, los resultados demuestran la factibilidad técnica, a escala de laboratorio y bajo
operacion tipo batch, del proceso de co-combustién NHz—carbon en un reactor de medio poroso
hibrido, proponiéndose un modelo matematico como herramienta para el desarrollo posterior de

esta linea de investigacién.

Palabras clave: Co-combustién de Amoniaco y Carbon, Medio Poroso Hibrido, Emisiones

Gaseosas, Modelacion Numérica, Recirculacion de Calor.
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Abstract

Abstract

Within the framework of the FONDECYT 1241030 project, the main objective of this the-
sis is to numerically and experimentally investigate the co-combustion process of ammonia and
coal in a hybrid porous medium reactor (HFC) composed of alumina spheres. Experimentally,
a cylindrical batch-type reactor was implemented using base coal (BLC), low-sulfur coal (LSC),
and mixtures of both. In the reaction zone, three coal-based configurations were comparatively
evaluated: BLC, LSC, and BLC+LSC (50 % BLC/50 % LSC by volume); and three HFC con-
figurations: 70 % BLC/30 % alumina, 70 % LSC/30 % alumina, and 35 % BLC/35% LSC/30 %
alumina. All these configurations were operated with a premixed NHz—air stream at ¢ = 0.9.
The experimental results show that the HFC configurations increase the bed temperature and
systematically reduce NOy and CO emissions compared with the coal-only cases. The BLC+LSC
mixture presented the highest temperature, HFC (70 % LSC) reached the highest temperature
among the hybrid cases, and HFC (70 % BLC) showed the best overall performance by combining

high coal consumption with lower emissions.

BLC LSC BLC+LSC HFC (70% BLC) HFC (70% LSC) HFC (35% BLC, 35 % LSC)

Tmax at T5 [K] 1300 1386 1442 1471 1539 1524
Coal consumption [%] 94 92 94 97 92 94
NOx [ppm] 545 642 684 338 397 459
CO [ppm] 121 113 138 77 82 99
Residual NH3 [ppm] 0.5 0.4 3.2 1.7 2.3 3.3

Additionally, a CFD model was proposed in ANSYS Fluent 2024 R2, based on an equivalent
porous medium approach considering coal in the reaction zone. The first numerical results show
a reasonable agreement with the thermal profile of the reactor, although the emissions are only
correctly described in qualitative terms. The parametric studies evidenced the relevance of the

equivalence ratio and filtration velocity in the co-combustion process.

Finally, the results demonstrate the technical feasibility, at laboratory scale and under batch
operation, of the NHs—coal co-combustion process in a hybrid porous medium reactor, with a

mathematical model proposed as a tool for the further development of this research line.

Keywords: Ammonia and Coal Co-combustion, Hybrid Porous Medium, Gaseous Emis-

sions, Numerical Modeling, Heat Recirculation.
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Nomenclatura

Nomenclatura

Simbolos romanos

Simbolos griegos

Simbolo Definicién Simbolo Definicién
A Factor pre-exponencial a Permeabilidad del medio poroso, m?
Cj Concentracién, kmol m—3 a; Exponente cinético de la especie @
Cs Coeficiente de resistencia inercial, m—1 € Porosidad
D;; Difusividad molecular binaria del par i—j, Aeff Conductividad térmica efectiva,
m2s~! Wm~—1K~!
. ifusividad efectiva de la especie i, m= s~ iscosidad dindmica, Pas
ffl Difusividad efectiva de 1 ie 3, m?s~! n Vi idad dindmica, P.
dp Didmetro de particula, m Pg Densidad de la fase gaseosa, kgm—3
di Didmetro interno del tubo, m T Tensor de esfuerzos viscosos, Pa
FE, Energia de activacién, Jkmol 1 Ttor Tortuosidad del medio poroso
h Entalpia especifica, Jkg™?! Pglobal Relacién de equivalencia global
ki Constante cinética de la reaccién r
L Longitud, m
M Masa molar, kg kmol ! Abreviaturas
p Presién, Pa Abrev. Definicién
Ptot Presién total, Pa
Ap Caida de presién, Pa BLC Carbén base
R Constante  universal de los gases, CFD Dindmica de fluidos computacional
Jkmol—1 K1 DAQ Sistema de adquisicién de datos
R, Tasa neta de produccién de la especie i HFC Combustién por filtracién hibrida
Rir Tasa molar de produccién de la especie i en LsC C/?arbon bajo en azufre
1 L. NOx Oxidos de nitrégeno
a reaccién r
Re Ntimero de Reynolds PCI Poder calorifico inferior
Sm Término fuente volumétrico de masa, PCS Poder calorifico superior
kem—3s—1 PMM Modelo de medio poroso
gm™°s
g Superficie especifica, m~1 UDF Funcién definida por el usuario
T Temperatura, K WGS Reaccion de desplazamiento agua—gas
i Vector velocidad, ms™?!
: : -1
uj Velocidad superficial del gas, ms Subindices
Ji Flujo difusivo de la especie i, kgm—2s~1
Vi Volumen de difusién de la especie ¢ Subindice Definicién
T; Fraccién molar de la especie @ . L
i Especie @
Y Fraccién mésica de la especie @ . L.
J Especie j
n Flujo molar, kmols™1! ..
r Reaccién
g Fase gaseosa
s Fase sélida o superficie
D Particula
t Tubo
m Mezcla
eff Efectivo
in Entrada
tot Total
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Capitulo 1

Introduccion

El cambio climético es uno de los principales problemas que enfrentan los paises en
este siglo. El aumento en la demanda de energia durante el transcurso de los anos ha
provocado una dependencia notable en lo que se refiere a la utilizacién de combustibles
fosiles, generando como consecuencia una alta emision de gases contaminantes. En 2024
las emisiones fésiles globales alcanzaron un nuevo maximo histérico cercano a 37.4 GtCO,
[1], tal como se presenta en la Figura 1.1.

Global Fossil CO, Emissions

40 Gt
COZ 2010-19 Projection 2024

+0.9%/yr 37.4 Gt CO,
A 0.8% (-0.3% t0 1.9%)
35 - //p‘__
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25 4
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1990 1995 2000 2005 2010 2015 2020 2024
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Figura 1.1: Emisiones globales de diéxido de carbono (COs) fésil [1].

Ademas, 2024 fue el ano mas calido del registro instrumental y el primer afio calendario
en superar 1.5 °C por encima del promedio de 1850-1900 (1.55£0.13°C) [14], consolidan-

do una trayectoria incompatible con los objetivos del Acuerdo de Paris [15]. El inminente
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aumento del diéxido de carbono atmosférico (CO,) hasta el doble de los niveles actuales,
tendrd como efecto un calentamiento estimado de 3°C (rango probable 2.0-4.5°C), lo
que a su vez reduciria la solubilidad del CO5 en los océanos, liberando parte del carbono
disuelto e intensificando los eventos extremos, el aumento del nivel del mar y la pérdida
de biodiversidad. Sus efectos sobre las personas y los ecosistemas seran amplios y persis-
tentes, ejemplos recientes de aquello incluyen incendios, megatormentas e inundaciones
[16]. La Organizacién Mundial de la Salud (OMS) estima que la exposicién a contami-
nantes atmosféricos (exteriores e interiores) provoca del orden de 6.7 millones de muertes
prematuras a nivel mundial, con efectos desproporcionados en paises de ingresos bajos
y medios [17]. En este marco, avanzar hacia un sistema energético con emisiones netas
cero de CO,y deja de ser solo una agenda ambiental y pasa a ser un pilar de estabilidad
econdmica, sanitaria y social de largo plazo, al sumar mejoras en la calidad del aire y la
salud, mayor seguridad y asequibilidad del suministro, y un impulso a la productividad.
A la vez, las medidas de mitigacién y adaptacién que sostienen esta transiciéon muestran

amplias sinergias con los Objetivos de Desarrollo Sostenible (ODS) [18].

La transicion energética muestra senales claras en costos y flujos de capital: la IEA
(International Energy Agency) proyecta para 2025 una inversién récord cercana a USD
3.3 billones, de los cuales alrededor de USD 2.2 billones se destinan a tecnologias de
energfa limpia, aproximadamente el doble de lo asignado a petréleo, gas y carbén [19]. En
precios relativos por unidad de energia, los fésiles mantienen ventaja: el carbén térmico
de alto poder calorifico se ubica tipicamente en 4-6 USD/GJ (2024-2025) [20], mientras
que el amoniaco renovable se estima para 2030 en 720-1400 USD/t (rango entre 39—
75 USD/GJ), muy por encima del amoniaco fésil (110-340 USD/t), donde la brecha
se encuentra dominada por el costo de la electricidad y el CAPEX de electrolisis [21,
22]. En centrales a carbén, la co-combustién con NHjz permite reducir la intensidad de
CO, aprovechando activos existentes, pero con prima de costo: escenarios con 60 % de
sustitucion en 2030 implican costos cercanos al 30 % por encima del valor de mercado en
operacién base (y cercanos al 15 % en punta), por lo que su factibilidad depende de senales
de precio al carbono y de ingresos por capacidad [23]. Anélisis independientes sugieren
que un co-firing del orden de 20 % podria requerir precios cercanos a 300 USD/tCO, para
cerrar la brecha [24]. En sintesis, a escala macro el capital se vuelca crecientemente hacia
tecnologias limpias, pero en el caso particular carbon—amoniaco la viabilidad econémica del
co-firing exige politicas (precio al carbono, mercados de capacidad), mejoras tecnoldgicas
(electrolisis, sintesis, logistica) y, sobre todo, electricidad renovable de muy bajo costo que
abarate el NH; verde [19, 23].
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Chile ordena su ruta a la carbono neutralidad con instrumentos legales y programaticos
que fijan metas y cronogramas verificables. La Ley Marco de Cambio Climatico (Ley
21455) establece la carbono neutralidad al 2050 y mandata presupuestos de emisiones,
planes sectoriales y sistemas de seguimiento. La NDC (Contribucién Determinada a Nivel
Nacional) vigente define un presupuesto nacional de 1100 MtCOse para el periodo 2020 a
2030, un ano de maximo de emisiones a mas tardar en 2025 y un limite de 95 MtCOse en
2030 [25, 26]. El Plan de Descarbonizacion organiza 45 medidas en 4 ejes para retirar o
reconvertir centrales a carbén sin afectar la seguridad del sistema. A partir del 2019 se han
retirado 11 de 28 unidades (1.7 GW) y se declaran 9 adicionales disponibles antes de 2026
(2.2 GW), con metas de 80 % de generacién renovable en 2030, 100 % de generacién de cero
emisiones en 2050 y al menos 2000 MW de almacenamiento en 2030 (baterias, bombeo
hidraulico, aire comprimido, aire liquido, etc.) [27]. En paralelo, la Estrategia Nacional
de Hidrégeno Verde fija 5 GW de electrdlisis en desarrollo y no menos de 200 kt/ano en
2025, asi como 25 GW y un costo objetivo menor a 1.5 USD /kg en 2030, orientado a usos
internos y a una posicion exportadora. Esta ambicién se implementa mediante el Plan
de Accion de Hidrogeno Verde 2023 a 2030, que articula 18 lineas y 81 acciones en dos
etapas (2023 a 2026 habilitantes y 2026 a 2030 de escalamiento) con la participacién de
alrededor de 35 instituciones [28, 29, 30]. Dado que el retiro de todas las termoeléctricas
no puede ocurrir de inmediato, la co-combustion de amoniaco con carbén se propone
como solucion transitoria para disminuir la intensidad de CO, de los activos existentes:
fracciones energéticas entre 10 % y 20 % de NHj3 permiten reducciones proporcionales de
emisiones por MWh, al tiempo que se desarrollan capacidades logisticas de importacion,
almacenamiento y manejo en zonas portuarias e industriales priorizadas para Hy/NHj.
Su viabilidad econémica requiere seniales de precio al carbono y/o ingresos por capacidad,
ademas de acceso creciente a electricidad renovable de bajo costo que reduzca el costo del
NHj verde, en linea con la evidencia internacional sobre costos relativos y condiciones de
mercado [23, 24].

Sobre este contexto de fondo, la central termoeléctrica Guacolda, el cual es un complejo
a carbén de aproximadamente 760 MW netos con cinco unidades Mitsubishi y emplazada
en Huasco, Atacama. Posee un rol relevante en la operacién del Sistema Eléctrico Nacio-
nal: en 2024 su generacién neta fue del orden de 2.21 TWh, equivalente a 2.58% de la
energia total del SEN (85.52 TWh) [31, 32]. En esa linea, la empresa ingresé un proyecto
de reconversién para incorporar co-combustién con amoniaco: la Etapa 1 (desde 2030)
considera 30 % NH3/70 % carbén en dos unidades, con intensidad que baja de 0.95 a 0.67
tCO2/MWh y un consumo anual de 200,000 toneladas de NHg, la Etapa 2 prevé 50 %
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NH;/50 % carbén en todas las unidades, con 0.48 tCO2/MWh, donde el alcance incluye
modificacién del puerto e instalacion de estanques para el suministro y adecuaciones de
quemadores en calderas [33]. Estas magnitudes sugieren que cualquier estrategia compa-
tible con los objetivos climéaticos y de seguridad debe contemplar reducciones aceleradas
de la intensidad de carbono en activos térmicos mientras se habilita su retiro ordenado,

evitando impactos adversos sobre costos sistémicos, confiabilidad regional y empleo local.

Esta tesis constituye un primer paso cientifico en el uso de un medio poroso hibrido
para la co-combustion de amoniaco con carbén, proponiéndolo como puente de descarbo-
nizacién para unidades existentes sin sacrificar estabilidad de llama, eficiencia térmica ni
seguridad operacional. El trabajo se orienta a sentar bases técnicas: establecer condicio-
nes de operacién y parametros de disenio (material y configuracién del lecho, porosidad
y pérdidas de carga, temperaturas de entrada, velocidades superficiales y estrategias de
mezcla/inyeccién de NHj), asi como delimitar ventanas operativas con bajas emisiones
(NOy, N5O) y minimo de amoniaco no quemado. Con ello, la investigaciéon busca reducir
la incertidumbre tecnoldgica, aportar criterios de ingenieria replicables y habilitar eta-
pas posteriores de validacién (prototipo y piloto) aplicables a la industria térmica chilena

durante la transicién energética.
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1.1 Objetivo general

Investigar numérica y experimentalmente el proceso de co-combustién de amoniaco con

carbén en un reactor de medio poroso hibrido.

1.2 Objetivos especificos

= Analizar el estado del arte de la co-combustién de amoniaco y carbén, con énfasis

en procesos de combustion en reactores de medio poroso.

» Implementar y operar un reactor tipo batch de medio poroso hibrido para la co-
combustion de amoniaco y carbon, incorporando sistemas de medicién y control de

temperaturas, flujos y emisiones gaseosas.

= Proponer un modelo matematico bidimensional axisimétrico en ANSYS Fluent,
basado en un enfoque de medio poroso equivalente, que incluya transporte de masa,
cantidad de movimiento, especies y energia, considerando reacciones homogéneas y

heterogéneas.

= Desarrollar experimentos con distintas configuraciones de medio poroso, y simular
computacionalmente un proceso estacionario de co-combustion de amoniaco con

carbon, utilizando el modelo matematico propuesto.

= Analizar los resultados obtenidos en términos de la temperatura, velocidad y emi-

siones gaseosas del frente de combustién.
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Capitulo 2

Marco Teorico

2.1 Combustion de combustibles solidos

La combustiéon de combustibles sélidos se concibe como una secuencia acoplada de
secado — pirdlisis/devolatilizacion — ozidacion de woldtiles en fase gas — oxidacion
del char, seguida de enfriamiento y remocién de cenizas (ver Figura 2.1). En biomasa y
carbones de bajo rango, la pirdlisis inicia tipicamente a 160-250 °C, y para el caso de
carbones bituminosos, la temperatura suele estar més alta, alrededor de 350 °C. Cuando
el combustible llega huiimedo, el secado domina energéticamente, esto quiere decir que
la energia que entra se va a encargar de evaporar (calor latente) el agua contenida en
el solido, asi que la superficie del combustible se queda cerca de 100 °C hasta quitar
practicamente todo el fluido. Al usar energia para ese paso, trae como consecuencia la
reduccién de la temperatura de la llama, favoreciendo la formacién de CO y compuestos
no quemados [34]. En lechos fijos y parrillas, tipicamente se observa un frente de reaccién
que progresa desde la zona de secado (cercana a 100 °C a presién atmosférica) hacia la
pirélisis y combustién de volatiles (200-600 °C en el sélido, dependiendo de la tasa de
calentamiento [2]), y finalmente oxidacién de char a temperaturas mayores, determinadas
por el diseno y el aire disponible. En lechos fluidizados industriales, la temperatura de
lecho se controla alrededor de 800-900 °C, y con valores de referencia 850 °C para anélisis
y disenio [35, 36]. En hornos de flama y, especialmente, en configuraciones de combustién
por filtracién (HFC), las temperaturas méximas de combustién pueden alcanzar 600-1400

°C segun la mezcla y el régimen de calentamiento [37].
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Light gases Tars
(H,, CO, CO,, CH,, H,S, HCN, ...) (condensable volatiles)
w A Char
Solid fuels @ e h - __2;’""
(coal, biomass,..) i
Pyrolysis Gasification and
combustion

Figura 2.1: Esquema de pirdlisis, gasificaciéon y combustién de combustibles sélidos, ob-
tenido de Ranzi et al. [2].

Los combustibles sélidos abarcan carbones (turba, lignitos, sub-bituminosos y bitu-
minosos), coque, biomasa lenosa y residuos agricolas, ademds de fracciones residuales
urbanos/industriales (papel/cartén sucio, plésticos, textiles, madera, etc.). Su compor-
tamiento en combustién depende ante todo de la estructura del sélido (porosidad, area
superficial y, en carbones, la distribucién de macerales), porque controla la ignicién, la
difusién interna y la reactividad del char. También esta gobernado por el analisis proximo
(humedad, materia volatil, cenizas y carbono fijo), que anticipa la facilidad de encendido
por el contenido de volatiles, la energia utilizable en la etapa de char por el carbono fijo
y las pérdidas térmicas asociadas a humedad y ceniza. Un tercer determinante es la com-
posicion inorganica y su modo de ocurrencia, que establecen la propensién a depdsitos,
escorificacién y corrosién [34, 38, 39]. Los recursos con humedades muy elevadas requieren
acondicionamiento previo y se han documentado contenidos de agua del orden de 70 a 76 %
en materiales solidos, por lo que el presecado resulta necesario antes del aprovechamiento
energético [40]. En biomasa, una fraccién importante de los formadores de ceniza como K,
Na, Cl y S aparece en formas solubles o asociadas organicamente, lo que facilita su volatili-
zacion y la posterior condensacién como KCl o KoSO, sobre superficies frias [34, 38]. Esta
diferencia de mineralogia efectiva explica los patrones contrastantes de ensuciamiento y

corrosion entre biomasa y carbon bajo condiciones operativas comparables.

La humedad del combustible reduce la temperatura de la llama y con ello la conversién
de CO—COy y la oxidacion de hidrocarburos. Desde el punto de vista termodinamico, el
calor latente de evaporacion consume una parte relevante del balance energético del frente
de combustién [34]. En operacidn, la evaporacién ocurre antes que la pirdlisis y mantiene
la superficie del sélido préxima a 100 °C, lo que retrasa la transicion secado— pirolisis y

prolonga zonas frias. Si no se ajustan la distribucion y el exceso de aire, la mezcla y el
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tiempo de residencia, aparecen frentes irregulares y combustion incompleta con aumento
de CO y compuestos no quemados [38, 41]. Para el dimensionamiento y el control, el aire
estequiométrico y la masa y composicion de los gases se obtienen a partir del analisis ele-
mental C-H-O-N-S. La referencia [42] presenta el procedimiento estdndar de combustién
tedrica, exceso de aire y balances en base seca y himeda, 1til para estimar pérdidas por

gases calientes.

2.1.1 Combustion de carbon

El carbén es una roca sedimentaria, anisotropica y heterogénea [43, 44, 45|, producida
a lo largo de millones de anos por la acumulacién de restos vegetales en determinadas
condiciones de alta presién y temperatura (sobre los 250 [°C])[9]. Es utilizado como com-
bustible, y contiene una gran cantidad de carbono, al igual que diferentes proporciones
de hidrégeno, oxigeno, nitrégeno y azufre [46]. Se clasifica como una fuente de energia no
renovable [47]. Asimismo, presenta numerosas impurezas minerales, entre ellas silicatos,

carbonatos, fosfatos, seleniuros, sulfatos, sulfuros, éxidos e hidréxidos [48].

Dentro de los tipos de carbon se encuentran los siguientes segin la clasificacion deter-

minada por ASTM International (American Society for Testing and Materials) [49]:

» Antracita: Posee entre un 86 % y un 97 % de carbono, suele tener el poder calorifico

mas alto entre los tipos de carbon.
» Carbén bituminoso: Contiene entre un 45 % y un 86 % de carbono.

= Carbén sub-bituminoso: Suele contener entre un 35 % y un 45 % de carbono, y tiene

un poder calorifico inferior al carbén bituminoso.

» Lignito: Posee entre un 25 % y un 35% de carbono y tiene el contenido energético
mas bajo entre toda la clasificacién. El lignito es quebradizo y contiene un alto

contenido de humedad, lo que contribuye a su bajo poder calorifico.

Cabe mencionar que la clasificacién depende de los tipos y cantidades de carbono que
contiene el carbén, humedad, contenido de material volatil, de la cantidad de energia
térmica que el carbon puede producir, entre otros, tal como se presenta en la siguiente
tabla:

También si se quiere tener una combustién mas eficiente, considerando que exista una




Capitulo 2. Marco Tedrico

Tabla 2.1: Caracteristicas de los carbones segtin su rango [9].

Tipo C fijo (%) Humedad (%) Materia Volatil (%) P.C. (MJ/kg)
Antracita 8698 <3 <5H 23-33
Bituminoso 45-86 5-10 10-30 24-35
Sub-bituminoso 3545 15-30 30-40 20-21
Lignito 2542 40-60 40-50 1020

cantidad de humedad en la materia prima, se deberia realizar un secado [50], lo cual
permitirfa tener un mayor poder calorifico (menor masa de agua que absorberia calor
latente y sensible durante la combustién), una temperatura de llama més estable y mayor,
provocando a su vez el incremento de la eficiencia térmica de la caldera (menos energia

utilizada para evaporar agua de la estructura interna).

En conjunto, el rango del carbon y la fraccion de oxigeno del oxidante gobiernan los
modos de ignicién y combustion, las temperaturas y los retardos de ignicién, los tamanos
de la llama de volatiles y los tiempos de burnout a escala de particula. Los bituminosos
tienden a ignicion homogénea con llamas luminosas y mayor hollin. Las antracitas y los
carbones de muy alto rango presentan ignicion heterogénea y combustién dominada por
char. Los lignitos exhiben menores temperaturas de ignicién. Estas diferencias se reflejan

en el cierre radiativo proximo al quemador y en las predicciones de la formacion de NO,
[51, 52].

En calderas de carbon pulverizado, para lograr pérdidas de carbono no quemado por
debajo de 0.5% se requieren cinéticas de char validas hasta conversiones muy altas y
que capten las etapas tardias de combustion. El modelo CBK cumple ese objetivo al
combinar oxidaciéon global del char con recocido térmico, cinética estadistica e inhibicion
por cenizas, y reproduce tanto las bajas reactividades de residuos de ceniza como la pérdida
de reactividad tras exposiciones breves a alta temperatura, ademas de la inhibiciéon global
por la materia mineral [53]. Un resultado operativo clave es que exposiciones breves a
temperatura de llama reducen de forma pronunciada la reactividad del char. En la ventana
de 1000 a 1800 °C la desactivacion puede alcanzar entre uno y dos érdenes de magnitud
en tiempos del orden de segundos [53]. Estas ideas son coherentes con la sintesis de Smith,
quien muestra que las tasas de combustién deben describirse considerando la transferencia
de masa de oxigeno hacia la particula, la difusién en la estructura de poros y la reaccion
en las paredes internas, y que a igual temperatura la reactividad intrinseca puede variar
hasta cuatro érdenes de magnitud entre carbones. Wendt concluye que la combustion de

carbén no puede describirse inicamente por cinética o inicamente por difusién y que los
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fenémenos heterogéneos vinculados a la porosidad son determinantes [54, 55].

La evidencia sobre formacién de NO, durante la combustién de carbén muestra que
la etapa de oxidacién del char cumple un rol determinante. A medida que avanza el bur-
nout, aumenta la razén entre NO y los productos carbonosos CO + CO,, lo que indica
una mayor conversion del nitrégeno retenido en el sélido hacia especies nitrogenadas oxi-
dadas. Sin embargo, parte del NO primario puede reducirse sobre la superficie carbonosa
y dentro de su estructura porosa. Este efecto se favorece a temperaturas mas altas y en
residuos carbonosos con mayor area superficial y reactividad, mientras que materiales con
baja area especifica y menor reactividad tienden a presentar una mayor conversion del
nitrégeno del combustible hacia NO [56]. En condiciones de estagiado profundo de aire
en un horno descendente de 20 kW se observé una zona reductora con CO de hasta 12 %
en volumen y NO, casi nulo a una relaciéon estequiométrica de SR = 0.696. El analisis
acoplado con modelacién concluye que la reduccion de NO, por CO y por char en esa
zona esta subestimada, y que coexisten especies nitrogenadas no detectadas que se oxidan
rapidamente al inyectar el aire de burnout, lo que determina la emisiéon final de NO,. Bajo
estas condiciones se propone y valida la intensificacion de la gasificacion del char por COs.
En conjunto, el estagiado profundo eleva el CO en la zona rica y activa vias reductoras
heterogéneas, y los modelos que no representan adecuadamente la reducciéon por CO y

por char tienden a sobreestimar las emisiones a la salida [57].

En enriquecimiento de oxigeno y en oxicombustién se observan tendencias tutiles para
el diseno. En un horno tubular entre 1123 y 1573 K con corrientes de entrada basadas
en Oy y COg, la concentracién de COy en chimenea superé el 95%. Las emisiones de
NOy crecieron con el cociente de equivalencia en mezcla pobre y cayeron en gran medidda
tras un valor cercano a ¢ =~ 0.8. Los indices de emisiéon de NO, disminuyeron de forma
monotona con ¢, y SO, aumentd en mezcla pobre y descendié levemente por encima de
¢ ~ 1.2. Al elevar la temperatura del gas de 1123 a 1573 K, los picos de NO, aumentaron
entre 30 y 70 % segun el gas base, con efecto pequenio en SO,. A igual fraccién de O,
de entrada, las corrientes basadas en COs emitieron menos NO, que las basadas en Ny
[58]. En calderas de lecho fluidizado circulante, apartarse de las condiciones de disefio
deteriora el desempeno y puede elevar emisiones. Aunque la tecnologia es flexible, pueden
requerirse volimenes de hogar distintos para condiciones éptimas. La combustion del char
puede ocurrir en tres regimenes y existen modelos predictivos con ecuaciones simplificadas

para estimar la captura de azufre y el control de éxidos de nitrégeno [59].

10
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En co-combustién de carbén con biomasa, las conclusiones de Sahu et al. indican que
incorporar biomasa en calderas puede mitigar emisiones de CO5, NO,, SO, y CO, mejorar
la eficiencia de combustién, aumentar la temperatura y longitud de la llama, con la ad-
vertencia de atender cuidadosamente la formacién y la deposicién de cenizas en el diseno
y la operacién [60]. Para mezclas de carbones, Shen y colaboradores presentan un modelo
numérico tridimensional de la combustion de mezclas bajo condiciones simplificadas de
alto horno, validado frente a resultados experimentales de una instalacién piloto. El estu-
dio genera y analiza patrones representativos de flujo y comportamiento de combustion
como asimetria del flujo, segregacion de trayectorias y temperatura del frente de llama, y
concluye que el modelo es una herramienta eficaz para el diseno y para evaluar los efectos
de las variables de mezclado con el fin de optimizar la combustién de mezclas [61]. En
cuanto al hollin, en Fletcher et al. se concluye que existen carencias y discrepancias en las
propiedades 6pticas del hollin procedente del carbon, lo que limita la exactitud del mode-
lado radiativo y la prediccion de contaminantes, y que se requieren mediciones especificas

para mejorar estos modelos [52].

2.2 Combustion de amoniaco

El amoniaco (NHj3) ha emergido como un combustible alternativo de interés crecien-
te en el contexto de la descarbonizacién del sector energético. Su contenido energético
moderado, facilidad de almacenamiento y transporte, y la ausencia de carbono en su com-
posicién lo posicionan como una opcion atractiva para reemplazar combustibles fésiles en
aplicaciones estacionarias e incluso moviles. Ademas, puede ser producido mediante elec-
trolisis y sintesis Haber-Bosch utilizando energia renovable, lo que le otorga el potencial

de ser un portador de hidrégeno y un vector energético libre de carbono.

El NH;3 es una molécula incolora, con un olor penetrante caracteristico. Presenta un
rango de inflamabilidad estrecho (15-28 % en aire) y una velocidad de llama laminar re-
ducida (~ 6.8 cm/s) en comparacién con hidrocarburos comunes como el metano (38.6
cm/s), lo que limita su reactividad en condiciones de combustién convencional [12]. Sin
embargo, su alta densidad volumétrica de hidrégeno (121 kg Hy/m?) y facilidad de licue-
faccion a 0.99 MPa lo convierten en un vector energético atractivo frente al hidrégeno,

cuya manipulacién y almacenamiento son mas costosos [11, 13, 62].

La investigacién reciente se articula en cuatro lineas: combustion directa en equipos

(turbinas, motores y hornos/calderas), co-combustién con Hy, CHy y carbén, desarrollo
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de estrategias para la estabilidad de la llama y el control de NO, (swirl, escalonamiento,

plasma, SCR/SNCR) y combustién en medios porosos con enfoques cataliticos [10].

Tabla 2.2: Propiedades fisicoquimicas de NHs, Hy y CHy (valores tipicos reportados en
10, 11, 12, 13]).

Propiedad NH; H, CH,
Masa molar [g/mol] 17.03  2.02 16.04
LHV [MJ /kg] 186 120 50
Densidad [kg/m?] 0.73  0.09  0.657
Densidad energética [MJ/L] 12.7 8.49 9.77
Punto de ebullicién [°C] —33.6 —2529 -—161.5
Autoignicion [°C] 651 585 537
Limites de inflamabilidad [ % vol.] 15-28  4-75  44-17
Velocidad laminar de llama [cm/s] 7 351 38
Energia minima de ignicién [mJ] 8 0.011 0.28

Temperatura de llama adiabética [°C] 1850 2483 2223

Valera-Medina et al. [62] y Guiberti et al. [63] coinciden en que la baja velocidad de
llama y la alta energia de ignicion minima limitan la estabilidad de la llama, pero que
estas limitaciones pueden superarse mediante mezclas con hidrégeno o metano, técnicas
de combustién escalonada, recirculacién de radicales y uso de quemadores tipo swirl.
Biebl et al. [64] demostraron experimentalmente en condiciones no premezcladas que la
estabilidad de la combustion de NHj puede alcanzarse con exceso de aire reducido y
combustion por etapas, logrando controlar parcialmente las emisiones de NO. De modo
complementario, Aziz et al. [13] enfatizan que la combustién catalitica representa una

alternativa prometedora para superar la baja reactividad del NHj.

Los estudios numéricos han permitido evaluar mecanismos cinéticos reducidos y de-
tallados para la prediccién de especies intermedias y contaminantes. Mikulci¢ et al. [65]
evaluaron tres mecanismos cinéticos de amoniaco-metano en un quemador swirl premex-
clado, concluyendo que el mecanismo de San Diego ofrece la mejor prediccion de NO,
aunque persisten discrepancias en emisiones de CO. En la misma linea, se han propuesto
mecanismos reducidos especificos para aplicaciones CFD, lo cual resalta la necesidad de

modelos mas robustos para condiciones industriales.
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Por otra parte, multiples revisiones destacan el papel del amoniaco como vector de
hidrégeno. Lucentini et al. [66] y Asif et al. [11] revisan el estado del arte en la descompo-
sicién catalitica de NH3 para la produccion de Hy de alta pureza, destacando catalizadores
basados en Ru, Ni y Co como los més prometedores, aunque atin limitados por la des-
activacion y el costo. La posibilidad de integrar reactores de membrana o sistemas de
microcanales ha sido planteada para aplicaciones portatiles y estacionarias. Esta via tec-
nolégica complementa la combustion directa, ya que permite un uso indirecto del amoniaco
como portador de hidrégeno en celdas de combustible PEM (Proton exchange membrane

fuel cells) o SOFC (solid oxide fuel cell).

Finalmente, en términos de emisiones, Zhu et al. [10] ofrecen una revisién exhaustiva
sobre mecanismos de formaciéon de NO, en llamas de amoniaco, concluyendo que la ru-
ta dominante es el NO por combustible (fuel-NOy) y que estrategias como combustién
ultra-pobre, combustién escalonada, plasma asistido y MILD (Moderate or Intense Low-
oxygen Dilution) son efectivas para su mitigacién. Sin embargo, los autores enfatizan la
necesidad de estudios comparativos bajo condiciones industriales reales, ya que persisten

discrepancias significativas entre predicciones numéricas y resultados experimentales.

En sintesis, la literatura converge en que el amoniaco es un vector energético clave para
la transicién hacia sistemas descarbonizados, aunque enfrenta limitaciones en cinética de
combustion, estabilidad de llama y control de NO,. Los avances mas relevantes incluyen
el desarrollo de modelos cinéticos mejorados, estrategias de co-combustién con carbon e
hidrocarburos, combustién en medios porosos [12] y tecnologias cataliticas para estabiliza-
cion y reduccion de emisiones. No obstante, persisten vacios en la validacién experimental
a gran escala, en la comprension de la formacién de N,O y en la estandarizacion de

mecanismos cinéticos, lo que abre una amplia agenda de investigacién futura.
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2.3 Co-combustion de amoniaco con carbon

La co-combustién de amoniaco con carbon es una via de descarbonizacion progresiva
para el parque térmico existente. El amoniaco dispone de produccién, licuefaccién, trans-
porte y almacenamiento consolidados, lo que facilita su uso como combustible libre de
carbono en calderas de carbén sin cambios radicales en la infraestructura [67, 68]. El reto
técnico aparece en dos planos. En el plano cinético y operativo, la baja reactividad del
amoniaco dificulta el encendido, la estabilizacién de la llama y reduce la transferencia de
calor por radiacién. En el plano ambiental, el nitrégeno del combustible tiende a elevar
los NO, y obliga a gestionar en paralelo el arrastre de NHz y el NoO [67, 68, 69]. La
evidencia de sintesis indica que los NO, aumentan durante la co-combustion con NHjy si
no se aplican estrategias de control [67]. Un meta-anélisis de 771 observaciones cuantifica
un incremento medio del 25.14 % frente al carbén solo, de modo que el diseno del aire y de
la mezcla resulta determinante [69]. Las revisiones coinciden en que el estagiado de aire
y la organizacién de la inyeccién de NHj son técnicas de mayor efecto para mantener la
viabilidad operativa [67, 68].

En co-combustion, los resultados a escala de banco muestran que la organizacién de la
alimentacion de amoniaco y del aire permite reducir NOy y estabilizar la combustién. En
un horno de investigacién, Wang et al. [70] estudié mezclas carbén bituminoso—amoniaco
y observd que la premezcla no ayuda con el control de NO, incluso con oxigeno bajo,
mientras que el estagiado de combustible y aire, y la inyecciéon de NH3 en la zona caliente
disminuyen las emisiones y mejoran el quemado. Para una sustitucién de hasta 25 % de
NH; y excesos de aire moderados, el rediseno del estagiado reduce de forma marcada las
concentraciones de NO, sin penalizar CO ni el carbén no quemado, ademas de disminuir
el indice de escoriado. En propagacién de llama esférica, Hadi et al. [3] mostr6 que, para
carbén bituminoso, la co-combustion incrementa de forma significativa la velocidad de
llama frente a carbén puro y a amoniaco puro, y propuso un mecanismo donde dos efectos
positivos (aumento de la relacién de equivalencia local por volatiles del carbén y mayor
flujo radiativo desde la llama luminosa) compiten con un efecto negativo (sumidero térmico

de las particulas).
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Figura 2.2: Esquema conceptual de co-combustiéon NHsz—carbon: zona de reaccion gaseosa
por mezcla de volatiles y NHs, frente de llama luminosa y competencia entre efectos que
controlan velocidad y morfologia de la llama. Obtenido de Hadi et al. [3].

En los mecanismos domina el nitrégeno de los volatiles respecto del nitrégeno fijado en
el char. Simulaciones cinéticas con CHEMKIN, separando etapas de combustion, muestran
que la contribucion del char a la formacion total de NO es baja y que introducir NH3 en
zonas pobres en oxigeno favorece la liberacion y oxidacion de volétiles, fortaleciendo el
NO por nitrégeno del combustible [71]. A nivel microscépico, ensayos termo-gravimétricos
acoplados a dinamica molecular reactiva indican que el NH3 compite por el oxidante e
inhibe parcialmente la oxidacién del carbén. Al pasar de 0 a 60 % de NHjs el tiempo de
burnout del carbén aumenta alrededor de un 25 %, lo que desplaza el equilibrio hacia
vias reductoras y modifica el destino del oxigeno en la llama [72]. En lechos fluidizados
a escala piloto se observan curvas no mondtonas con la fracciéon energética de NHs. El
NO, y el NyO aumentan en fracciones bajas y luego descienden cuando se fortalecen las
zonas reductoras, con méaximos tipicos en torno a 10 % para NO, y 5% para NoO [73].

En el laboratorio usando este tipo de reactor a pequena escala con multiples puntos de
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inyeccién, incluso con 70 % de NHj los incrementos de NO y N,O fueron leves y el arrastre
de amoniaco se mantuvo por debajo de 5 ppm, sin penalizar el carbén no quemado. Este
resultado confirma la robustez del mezclado gas—sodlido y del estagiado en esta tecnologia
[74].

La posicién y el modo de inyeccién de NH3 son determinantes. En quemadores de
remolino de bajas emisiones, el efecto depende de la fraccién de co-combustién y del punto
de alimentacién del amoniaco (ver Figura 2.3). Con 10 % de sustitucién, la inyeccién axial
mantiene la estructura de remolino de la llama. Al aumentar a 20-30% con inyeccién
central, la llama tiende a alargarse y tomar una morfologia tipo “vela”. Aun asi, a 20 % la
inyeccién central puede minimizar el NO a la salida en torno a 11.2 mg/Nm? a 6 % O,
por debajo del caso con carbén solo cercano a 25.7 mg/Nm3. Desplazar la inyeccién hacia
la periferia provoca aumentos muy marcados de NO por oxidaciéon temprana del NHjz en
la zona de alta temperatura, con valores de referencia del orden de 473 a 522 mg/Nm?
para 20 % de sustitucién [4]. En una instalacién pulverizada con un tunico quemador en
remolino, simulaciones validadas con datos experimentales muestran que la forma de la
llama cambia con la fraccién de NHs y que por encima de aproximadamente 40 % calérico
el chorro penetra la recirculacién interna, apareciendo NHj sin reaccionar aguas abajo [75].
Una campana experimental de 80 kWth con cuatro toberas comprobé que la inyeccion
por pared no es ventajosa porque se asocia a mayores NO, o a arrastre de NHjs. La
configuracion 6ptima trasladé el amoniaco al centro del quemador con velocidades cercanas
a 16 m/s e inyeccién en zonas calientes y reductoras. Al aumentar la fracciéon de NHz la
llama se alarga y disminuye el flujo radiativo a pared, por lo que se requiere reforzar la
estabilizacién térmica [5]. En un horno escalonado de 45 kW y cerca de 1100 °C se observé
que para 10 a 30 % conviene inyectar en la zona principal y que para 40 a 50 % conviene
desplazar la inyeccion a la zona de oxidacién final o burnout para limitar el NO [76]. En
lecho fluidizado, ubicar NH3 en zonas bajas y densas con estagiado apropiado reduce NO

y NoO, mientras que inyecciones altas favorecen oxidacién prematura [74].
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El estagiado de aire es la herramienta més accesible y eficaz para mitigar NO, durante
la co-combustién con amoniaco [67, 68]. En reactores de lecho fluidizado, ubicar el aire de
sobre-fuego lo suficientemente cerca de la region rica y aplicarlo en el momento oportuno
prolonga la zona reductora, potencia la recombustion por mondxido de carbono y por el
char, al igual que limita la oxidacién secundaria a 6xidos de nitrégeno y a éxido nitroso
[73, 77]. En una caldera de 600 MW, las simulaciones muestran que aumentar la fraccién de
NHj; reduce la temperatura media del horno. El enriquecimiento en O, permite recuperar
temperatura, aunque eleva los NO, si no se acompana de un estagiado bien disenado y
de un mezclado suficiente. Se han reportado descensos superiores a 100 K a 50 % de NHj
y aumentos relevantes de NO cuando se eleva el Oy sin redisefiar el reparto de aire [78].
Comparativas de modos de combustién de NH3 confirman que los NO, tienden a subir en
cualquier modo si no se disponen zonas reductoras activas, lo que refuerza la importancia
del estagiado y de la secuencia combustible—aire. La tecnologia de combustién por exceso
de entalpia facilita la combustion de mezclas de amoniaco pero eleva las emisiones de NO
[71, 79]. Existen ademds sinergias con desulfurizacién en un quemador poroso, donde un
estudio de optimizacién multiobjetivo asistido por CFD muestra reducciones de SO, del
58.24 % y de pérdida de presion del 34.69 % con esta tecnologia, y dosificacién adecuada
de NH3 y carbén, junto con modelos predictivos de alta fidelidad que aportan reglas de

diseno para toberas y porosidad [80].

Al comparar modalidades de reactor aparecen matices de diseno. En hornos pulveriza-
dos y dispositivos de llama descendente, combinar inyeccién central con estagiado reduce
NO y arrastre de NHs, al igual que se estabiliza la llama y evita prolongaciones excesivas
[4, 5,75, 76]. Estudios épticos de ignicién con carbén pulverizado confirman que al aumen-
tar la fraccién de NHj crecen la distancia y el tiempo de encendido. A 1500 K se registro
un aumento de la distancia de ignicién desde 9.0 mm hasta 16.5 mm al elevar la fraccion
de amoniaco [81]. En lechos fluidizados burbujeantes y circulantes, el mezclado gas—sélido
permite ventanas operativas mas amplias. Con estagiado adecuado se obtienen NO y N5O
moderados y arrastres de NHj3 en niveles traza, y el NoO disminuye a temperaturas eleva-
das, aunque el NO, puede aumentar con la temperatura si no se cierra a tiempo el aporte
oxidante [73, 74, 77]. En el plano del escalamiento, las revisiones recopilan demostraciones
de 10 MWth y programas de 1 GW con cerca de 20 % de NH3, documentando mitigacién
del desprendimiento de la llama mediante mayor intensidad de remolino y rediseno del

quemador, referidos como citas secundarias en [67, 68].

Los resultados de cinética y de dindamica molecular muestran que la mezcla NH3—
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carbén es no aditiva. A escala microscépica, NH3 compite por el Os e inhibe parcialmente
la oxidacién del carbén, prolongando el tiempo de burnout [72]. Los modelos cinéticos
por etapas con CHEMKIN indican que el NO proviene mayoritariamente del nitrégeno
de los volatiles y detallan rutas dominantes VOL — HCN — NCO — NO, y canales
de NHy, - HNO — NO y NHy; — HoNO — HNO — NO, con participacion de especies
HNCO/NCO y NCN [71]. Las interacciones NHs—carbén aceleran la deshidrogenacion
de NH3 (NH3 — NHy; — NH), lo que favorece la conversion del nitrégeno de NHj hacia
NO [82]. Bajo condiciones multietapas representativas de caldera, la simulacién cinética
requiere mecanismos validados capaces de reproducir simultaneamente NO y N,O y su
acoplamiento con NOs, con sensibilidad a temperatura y reparto de aire [83]. En conjunto,
estas evidencias justifican el empleo de mecanismos reducidos para condiciones reales de
caldera que incluyan explicitamente las vias por NCN y HNCO/NCO vy el acoplamiento

cinético entre NHj y el carbon.

La co-combustion de amoniaco con carbdn es viable y controlable cuando se gobierna la
posicion y la velocidad de inyeccién, se utiliza estagiado profundo y se asegura un mezclado
suficiente. Con estos criterios se logra una ventana de 10 a 30 % con NO, comparables o
menores que con carbén base, arrastre de NH3 bajo y estabilidad térmica adecuada. Para
cargas altas de NH3 conviene inyeccion en burnout, refuerzo del remolino y co-optimizacion

con enriquecimiento de O, solo si se redisena el reparto de aire y el cierre oxidante.

2.4 Combustion en medios porosos

2.4.1 Fundamentos y teoria general

La combustion por filtraciéon con recuperaciéon de calor tuvo sus primeros desarrollos en
procesos de sintesis por combustién, y posteriormente se aplicé a sistemas termoquimicos
y energéticos de alta eficiencia. El concepto se introdujo para describir la sintesis de
nitruros a partir de polvos metélicos en atmosfera de nitrégeno [84]. Més adelante se
aplico a la gasificacion subterrdanea de carbén mediante enlace por combustion directa y
también mediante enlace por combustién inversa [85, 86, 87]. En términos generales se
entiende por combustién por filtracién todo proceso en el que un gas oxidante atraviesa
un medio poroso donde ocurren reacciones quimicas [88, 89]. La fenomenologia se clasifica
en flujo concurrente y en contracorriente segin la orientacion relativa entre la onda de

combustion el oxidante y los productos [87, 90, 91]. El flujo concurrente permite recuperar
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calor desde la zona ya reaccionada hacia la mezcla fresca. Este efecto se vincula con la
hipétesis de exceso de entalpia planteada por Weinberg [92]. Al precalentar la alimentacién
mediante transferencia de calor desde los productos sin mezclarlos con los reactivos la
temperatura de reaccién puede superar la adiabatica y se obtienen llamas superadiabaticas
[93]. Este principio se materializa en la combustion en medio poroso con lechos inertes o
cataliticos. El sélido favorece una recuperacién térmica autoorganizada que estabiliza la
reaccién y amplia la ventana operativa hacia mezclas pobres y hacia combustibles de bajo
poder calorifico [92, 93]. En la literatura se emplean denominaciones cercanas para estos
regimenes y su marco conceptual por ejemplo combustion por filtracion inerte asi como

operacién en mezcla pobre o en mezcla rica en combustible [94, 95, 96, 97].

El desarrollo metodolégico combina teoria modelacion y validacion experimental. Los
fundamentos sobre propagaciéon de ondas y criterios de estabilidad se establecieron en
metales y en medios porosos reactivos [84, 88, 89]. En el plano fenomenoldgico se han des-
crito patrones espaciales en combustion por filtracién inversa y también ondas viajeras y
su estabilidad en configuraciones en contracorriente [90, 91]. En flujo concurrente la verifi-
cacion experimental con quemadores de gran exceso de entalpia demostro incrementos de
temperatura de varios cientos de kelvin por sobre el valor adiabatico. Con ello se consolidé
la base experimental de las llamas superadiabaticas [93]. Sobre esa base la combustién en
medio poroso se extendid a combustibles gaseosos liquidos y solidos finamente divididos.
Se propusieron modelos cinéticos globales para describir la oxidacién parcial en medios
porosos inertes [95]. Se caracterizaron las estructuras quimicas de ondas en condiciones de
mezcla pobre y también en mezcla rica [97]. Se exploré la optimizacién de la produccién
de hidrégeno mediante enriquecimiento de oxigeno y también mediante agotamiento de

oxigeno [96].

Del conjunto de evidencia se desprenden tres conclusiones principales. La recupera-
cion de calor interna que proporciona el medio poroso es el mecanismo esencial para la
estabilidad y para la aparicién de llamas superadiabaticas en flujo concurrente [92, 93].
La clasificacién en flujo concurrente y en contracorriente ordena la comprensién de la
propagacion de ondas y de sus inestabilidades [90, 91]. La oxidacién parcial térmica es
una estrategia eficaz para extender la gama de combustibles utilizables y para favorecer
la produccién de gas de sintesis e hidrégeno [94, 95, 96, 97]. Persisten desafios impor-
tantes. La terminologia no se encuentra completamente estandarizada entre combustién
en medio poroso y variantes de combustion por filtracién. Los modelos requieren mayor

integracién multifisica de conduccién, conveccién y radiacién junto con cinética detallada.

20



Capitulo 2. Marco Tedrico

También se necesitan estrategias de control y de escalamiento para gestionar inestabili-
dades en configuraciones en contracorriente. En sintesis la combustiéon por filtracion con
recuperacion de calor entrega el fundamento conceptual y experimental para configura-
ciones hibridas y para aplicaciones de mayor escala. Existen avances solidos y también
vacios relevantes en diseno control y modelacién que deben abordarse en préximas etapas
[90, 91, 94, 95, 96, 97].

La combustién en medios porosos (CMP) es una tecnologia bien establecida que ha
sido ampliamente estudiada en las ultimas décadas, destacandose por su capacidad de
intensificar los mecanismos de transferencia de calor: conduccién, conveccién y radiacion
(ver Figura 2.5), mediante el uso de una matriz porosa. Esta tecnologia se presenta como
una alternativa eficiente para abordar desafios técnicos y energéticos en diversos sistemas

de conversion de energia.
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Figura 2.5: Mecanismos de transferencia de calor en un medio poroso.

La CMP se define como una onda de combustiéon que se propaga a través de un medio
compuesto por un sélido inerte y espacios intersticiales (porosidad) que permiten el paso
del gas reactivo. La interaccion entre las fases sélida y gaseosa dentro del medio poroso
favorece la transferencia de calor, ya que las reacciones exotérmicas generan un efecto de
retroalimentacién térmica: el calor liberado precalienta las especies reactivas aguas arriba,
incrementando la entalpia en la zona de reaccion. Este mecanismo, al recircular la energia

dentro del medio, permite mantener una combustion estable y eficiente.

En comparacion con la combustion en llama libre, la CMP permite alcanzar tempera-
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turas similares o superiores con menores emisiones de contaminantes, como los éxidos de
nitrégeno (NOy) y el monéxido de carbono (CO), gracias a un mejor control de la zona
de reaccién y a una mayor eficiencia térmica. Ademas, la estructura porosa proporciona
una alta superficie especifica, lo que mejora la difusion efectiva del gas y la transferencia

de calor entre las fases, favoreciendo asi una combustién mas completa y limpia [98].

2.4.2 Combustion de medios porosos hibridos

La combustién por filtracion hibrida se entiende hoy como una extensién natural de la
combustion en medios porosos en la que coexisten un sélido combustible disperso en una
matriz inerte y un oxidante que se hace fluir a través del lecho. La presencia simultanea de
fases con distinta capacidad térmica habilita una recuperacién interna de calor particular-
mente eficiente. Ese intercambio, cuando la onda térmica y el transporte convectivo estan
alineados de forma favorable, eleva la temperatura de la zona reactiva por encima del valor
adiabatico y amplia la ventana de operacion hacia mezclas pobres o de bajo poder calori-
fico [99, 100]. En esta perspectiva, la combustion por filtracion hibrida no es un régimen
aparte sino un marco que conecta oxidacion completa con oxidacion parcial y gasificacion
dentro de un mismo artefacto fisico, con una transicién continua entre modo energético y
modo de produccion de gas de sintesis segiin la estequiometria global y las pérdidas del
sistema. Esta lectura aparece en la sintesis técnica sobre combustion en medios porosos
y en revisiones de configuraciones hibridas, donde se describen variantes directa, inversa
y transicional en funcién de la relacion de capacidades calorificas convectivas entre gas y

sélido, y de la localizacién de la reaccién frente a la onda térmica [101, 102].

En un lecho hibrido, la cinética heterogénea en la superficie del sélido y la conduccion
a través de la matriz modifican el balance clasico de fuentes y sumideros. Al aumentar la
fraccion de sélido o al operar con mezclas ricas y ultrarricas se atenia el pico térmico y la
secuencia de etapas se vuelve mas marcada. Primero domina la ignicién heterogénea del
solido y las reacciones de superficie. Luego, segin el agente gaseoso disponible, se acenttia
la gasificacién o la oxidacién parcial y, finalmente, se completan reacciones homogéneas
aguas abajo [99, 100]. La consecuencia ingenieril es clara. El disenio debe fijar una combi-
nacién de fraccién de combustible, caudal y aislamiento que mantenga a la onda dentro
de su dominio estacionario. La literatura muestra que ese dominio puede colapsar por
pequenas variaciones en las variables de control, con extincion de la onda si las pérdidas
laterales superan la recuperacién interna proporcionada por el acople gas—sélido [102, 103].

Los modelos unidimensionales de dos temperaturas con cinética global heterogénea han
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probado ser suficientes para predecir velocidades de onda, temperaturas y composicién vy,
sobre todo, para trazar limites inferiores de contenido de carbono y de caudal del oxidante

por debajo de los cuales la combustién por filtracién hibrida no se sostiene [102, 104].

La estabilidad es el punto de mayor sensibilidad cuando se pasa del tubo de laborato-
rio al piloto. La diferencia de permeabilidad entre material fresco y material reaccionado
introduce inestabilidades hidrodinamicas que favorecen la localizacion del frente. En geo-
metrias anchas se observan frentes concavos que dejan material sin reaccionar cerca de
las paredes. Este efecto aumenta con el tamano del conducto y con combustibles que
liberan mucho gas. Las observaciones experimentales y los analisis tedricos recientes coin-
ciden en que no es razonable suponer frentes planos en ausencia de medidas de mitigacion
[105, 106]. En condiciones reales ademés se producen reacomodos locales del lecho a me-
dida que el solido se consume, lo que en configuraciéon ascendente puede jugar a favor
porque el material suprayacente rellena cavidades y contribuye a estabilizar el frente. En
flujo descendente se pierde ese efecto y los umbrales de caudal seguros se estrechan. Esta

asimetria ocupa un lugar central en la elecciéon del sentido de operacion de gasificadores
hibridos [106].

La estabilizaciéon activa ha avanzado por dos vias complementarias. Por un lado, modi-
ficaciones geométricas y de operacion como reactores inclinados o en rotacién reducen la
formaciéon de canales preferentes y mantienen la planitud del frente en mezclas de granu-
lometria compleja. Los resultados con cargas bidispersas muestran que existe un rango de
inclinacién y de velocidad de giro que suprime oscilaciones y evita el agotamiento local del
combustible [107, 108]. Por otro lado, el ajuste de la granulometria y de la fraccién fina
mejora la homogeneidad de la permeabilidad y desplaza los umbrales de inestabilidad.
En ambos casos el mensaje practico es que la estabilidad no es solo un atributo del calor

liberado sino también de la arquitectura del lecho.

Los patrones de flujo a escala de poros y de canal aportan otra pieza del rompecabezas.
Las simulaciones bidimensionales con combustién heterogénea reproducen vértices de lar-
ga vida y trayectorias de bypass que alteran el suministro de oxidante a la zona reactiva.
Estas estructuras explican parte de la no uniformidad observada incluso cuando la ali-
mentacién es estacionaria y ayudan a entender por qué las mediciones de temperatura y
composicion muestran variabilidad transversal. Integrar estos efectos en el diseno implica
considerar anchos criticos de canal y reforzar el aislamiento para restringir convecciones

transversales no deseadas [109, 110].
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En aplicaciones de oxidacién parcial y reformado, las configuraciones hibridas muestran
ventajas concretas respecto de los medios estrictamente inertes. En lechos de madera y
alimina con alimentacion rica en butano se han medido mayores fracciones molares de
hidrégeno y monoéxido de carbono que en combustiéon por filtracion puramente inerte. Las
temperaturas maximas disminuyen al enriquecer en combustible, rasgo consistente con
el desplazamiento hacia reacciones parciales [111]. En sistemas carbén mds alimina con
adicion de vapor se han identificado combinaciones de fraccién de carbén y fraccion de
vapor que maximizan la produccion de gas de sintesis dentro de un rango de caudales de
aire donde la temperatura varia poco. Los datos reportan hidrogeno entre diez y veintisiete
por ciento y monoxido entre doce y diecisiete por ciento a la salida, con una sensibilidad
marcada a la fraccién de carbén y al vapor disponible [112]. En cargas himedas, el papel
de la humedad depende fuertemente del combustible. En materiales con etapa de pirdlisis,
como la madera, la humedad reduce la temperatura y el caudal gaseoso y puede llevar a
inestabilidad sobre valores altos de contenido de agua. En carbones activados sin pirdlisis
el impacto es menor y la onda se mantiene con variaciones modestas en las condiciones

exteriores [113].

El conjunto de resultados conduce a una guia de diseno clara. La combustion por
filtracion hibrida se sostiene cuando la recuperacién interna de calor supera pérdidas
laterales y cuando la estructura del lecho no introduce contrastes de permeabilidad que
desorganicen el frente. La eleccion de granulometria y bidispersidad no es un detalle menor
sino una palanca de estabilidad. La orientacién del flujo importa porque determina si el
reacomodo gravitacional del lecho juega a favor o en contra. El control de la relacién de
capacidades calorificas convectivas y del aislamiento define la posibilidad de permanecer
dentro del dominio estacionario y, por tanto, de pasar de la oxidacién completa a la
oxidacién parcial de forma segura. La evidencia disponible sugiere que, para fines de
gasificacion y produccién de gas de sintesis, las configuraciones hibridas logran mejores
rendimientos que los medios inertes aunque con mayor sensibilidad hidrodinamica y un
margen operativo mas estrecho. Integrar desde el inicio criterios de estabilidad y de escala
evita extrapolaciones ingenuas de celdas de laboratorio a equipos piloto y reduce el riesgo

de extincién y de canalizaciones persistentes [102, 106, 110].
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2.4.3 Combustion/Gasificacion de carbon en medios poro-
SOS

La investigacion reciente sobre combustién y gasificacién de carbén en medios porosos
converge en un marco comun: aprovechar la recuperacion interna de calor propia de los
lechos porosos para mantener frentes de reaccién estables y, al mismo tiempo, controlar la
selectividad de los parametros del proceso en buisqueda de la generacion de hidrégeno y CO
mediante el acoplamiento entre mecanismos de reaccién homogéneos (gas) y heterogéneos
(s6lido). La optimizacién del proceso se apoya en tres variables principales: el perfil térmico
del reactor, la velocidad de avance de la onda y el rendimiento de Hy /syngas, siendo claves
en lo que se refiere a la pauta del diseno experimental y del modelado a multiples escalas
[114].

En lechos hibridos (carbén + medio inerte) coalimentados con oxidante y, en ocasiones,
un combustible gaseoso de apoyo, se observa de manera consistente que la fraccién de sé-
lido reactivo gobierna el balance térmico—quimico del proceso. Cuando el carbon participa
activamente, la temperatura maxima tiende a descender por la participacién de reacciones
endotérmicas (gasificacion con HoO/CO4 y Boudouard), pero la fraccién de Hy y CO en
los productos aumenta gracias a la conversién parcial, donde en condiciones extremas de
alta carga de carbén se han reportado fracciones de Hy muy elevadas, evidenciando el
predominio de la etapa superficial del carbén [115]. Cuando el agente gasificante principal
es vapor, emerge de forma clara una ventana éptima: anadir HyO eleva Hy, y CO hasta
un maximo, pero un exceso enfria el lecho, reduciendo la conversién. Experimentalmente,
dicha ventana se identifica al correlacionar perfiles de temperaturas con las composiciones
de salida y velocidades del frente [116]. Este patrén repetido es coherente con la capacidad
del régimen superadiabatico limitado del medio y con el reparto de calor entre oxidacion

parcial, Water—Gas Shift (reaccién de desplazamiento agua-gas) y Boudouard [114, 116].

La arquitectura del reactor ha avanzado desde columnas de lecho fijo a modos dindamicos
que intensifican el manejo de calor. En configuraciones de flujo reciproco (reverse-flow), el
lecho recupera calor internamente y posibilita combustién superadiabatica. En operacion
semi-continua se alcanzaron fracciones de Hy de hasta 19.63 % vol y eficiencias del 87 %
usando biomasa y solo aire como agente gasificante [117]. En paralelo, la hibridacién solar
mediante reactores rotatorios acoplados a concentracion solar demuestra que es posible
obtener syngas a temperaturas del orden de 500-660 K, con composiciones medidas de

H, entre 0.5-1.27% y CO entre 7.75-16.45 %. Elevar la temperatura efectiva del lecho,
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optimizar la rotacion y mejorar la integracién éptica, aparecen como via para incrementar

la selectividad Hy/CO [118].

El modelado ha madurado hacia comparaciones rigurosas entre enfoques resueltos a ni-
vel de particula (PRS) y modelos de medio poroso (PMM). A escala de lecho, estudios de
verificacién muestran que, para oxidantes diluidos y temperaturas de entrada moderadas,
el PMM reproduce con bajo error los perfiles de CO/CO; y temperatura frente a PRS.
Sin embargo, al aumentar la temperatura de entrada y activarse la quimica homogénea,
crecen las discrepancias, lo que delimita el dominio de validez de los cierres porosos y sub-
raya la importancia de parametrizar dispersion axial, conductividad efectiva y porosidad
radial [119]. A escala de particula porosa, la comparacién entre un modelo con macroporos
explicitos y un modelo de medio poroso equivalente muestra un acuerdo satisfactorio en
las condiciones evaluadas de alta temperatura y oxidante moderado (ver Figura 2.6), en
cambio, los autores senalan que la tortuosidad de la particula y la difusividad efectiva den-
tro de la zona porosa pueden conducir a diferencias notables, lo que requiere calibraciones
cuidadosas o el empleo de descripciones con poros resueltos [6]. En el extremo opuesto,
para char no poroso en lecho fijo, el CEFD 3D pone de relieve no-uniformidades, asimetrias
y la localizacion de la zona reactiva controladas por Boudouard y la oxidacion de CO, y

enfatiza la temperatura de entrada como palanca dominante de reactividad y selectividad
[120].
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Figura 2.6: (a) Distribucién de temperatura y (b) fraccién molar de COy dentro de la
particula y en su entorno, para Re;, = 10, Yo,m = 0.11 y T3, = 2000 K [6].
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2.4.4 Combustion de amoniaco en un medio poroso

La combustién en medio poroso (PMC) como se da a conocer en secciones anteriores,
tiene su protagonismo debido a la capacidad en la recuperacién interna de calor (conduc-
cién y radiacién en la matriz) para precalentar reactantes, elevar la reactividad efectiva,
aumentar la temperatura y velocidad de la llama, dando lugar a regimenes superadiabati-
cos, ampliando los limites de inflamabilidad y estabilidad para combustibles dificiles como
el NHj [121]. En términos operativos, la literatura con amoniaco y mezclas NHz /Hy/CHy
en PMC reporta: estabilizacion en ultra pobre y rico, densidad de potencia elevada con
fracciones volumétricas altas, control mas fino de NO térmico y NO por combustible
(NH/NH,/HCN) gracias a la historia térmica que impone la matriz [122, 123, 124].

Un experimento que respalda el potencial del PMC con NH3/Hj es el estudio con bloque
de carburo de silicio (SiC) que demostré combustién estable a altas fracciones de NHj y
NO, tan bajos como 35 ppmv en operacion rica, estableciendo una prueba considerable
que al tener la arquitectura adecuada, puede alcanzarse alta eficiencia y bajo NOy sin

post-tratamiento [122].

En modo MILD en medio poroso (combustién moderada o intensa con bajo oxigeno
y alta dilucién) y en co—firing NH;/CHy, la literatura observa un compromiso: la mezcla
con CH4 amplia la ventana de operacién (temperatura y ¢) frente a NHz puro, pero puede
elevar NO, con respecto a los combustibles puros al interferir con vias de NO,. Por ello se
recomiendan alimentacién de aire en etapas (air-staging) y gradacién del medio poroso que
desacoplen conversion y formacion de NO,. El andlisis cinético confirma que los canales
de carbono y nitrégeno estan mayormente desacoplados, pero su interaccion alrededor del
canal de NOy explica los picos de NOy observados en ciertas combinaciones NHz/CH, bajo
MILD. En otro estudio la arquitectura del medio (tamano de poro/PPI) controla el anclaje
y la morfologia de la llama. En el experimento con mezclas NH3/CH, con alimentacién
de alimentacién de aire en etapas (air-staged), se evaluaron tres espumas de SiC con
porosidad y tortuosidad similares, pero distinto PPI. La tomografia computarizada (CT)
reporta didmetros medios de poro de 2.40 mm (15 PPI), 3.21 mm (10 PPI) y 3.92 mm (5
PPI), confirmando la relacién inversa entre PPI y tamano de poro. La Figura 2.7 compara
imagenes de llama en esos tres medios y muestra que poros mas grandes presentan un
efecto de retencién de llama mads fuerte y un rango mayor de llama sumergida (zona de
reaccién estd dentro de las cavidades de la espuma, no en la superficie), pese a que el

coeficiente volumétrico de transferencia de calor y la radiacion efectiva sean menores, los

27



Capitulo 2. Marco Tedrico

poros grandes permiten una zona cénica méas marcada de la llama dentro de las cavidades.
Para aislar este efecto geométrico, esa serie se obtuvo sin staging, el ¢ indicado corresponde

a combustién monoescalén (single-stage) [7, 121, 123].

SiC 15PPI

SiC 10PPI

SiC 5PPI

¢ =09 0.86 0.83 0.82 0.81 0.8 0.795 0.79 0.75

Figura 2.7: Imégenes de llamas de NH3 mezcladas con CH, a diferentes ¢ en medio poroso,
con tres densidades aparentes de poro (axg, = 70%, Qs = 0.9 MW /m?), obtenida de Li
et al. [7].

Dos rutas operativas se consolidan como las mas robustas para bajas emisiones con
NHj3 en PMC. La primera es la estrategia rica—pobre con inyecciones de aire a lo largo
del reactor, en donde una primera zona rica en combustible, promueve craqueo de NHj
(generacién de Hs), limitando la formacién de NO, y activa rutas reductoras del tipo
NH, + NO — Ny + - - - (ver Figura 2.8), seguida de una zona secundaria pobre que com-
pleta la oxidacién con menores picos de temperatura. Experimentalmente, un quemador
poroso de dos etapas con espumas graduadas por tamano de poro, mostré un 6ptimo en
¢1 =12y ¢ = 0.8, con NOy de 28 ppmv (normalizado a 15% Os) y NHsz de 149 ppmv,
ademés, al distribuir el aire secundario a través del medio poroso, NO, se redujo un 40 %
y NHj3 un 65% en comparacién con una inyeccién de aire secundario de flujo cruzado
més convencional [8, 121, 125]. La segunda ruta es la operacién ultra pobre estabilizada
por la matriz. En quemadores porosos, operar muy cerca del limite de extincion limita
simultaneamente el NO, térmico y el generado por el combustible, siempre que se controle
con precision la relacién de equivalencia (¢) y la carga térmica del quemador. La adicién
moderada de Hy ensancha ese margen de estabilidad y desplaza el minimo de NO, hacia
mezclas més pobres. La evidencia compilada muestra que, para 0.57 < ¢ < 0.7, el NO,
tipicamente cae a 800-3000 ppmv (normalizado a 15% O2) con amoniaco no quemado

muy bajo. También al elevar el contenido de Hy al 3040 % v/v empuja atin més el limite
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inferior de inflamabilidad (hasta ¢ ~ 0.50-0.55) manteniendo las emisiones minimas de
NO, v NHj [121, 126].
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N +H:0 +H .0 .OH
HNO NH : NH-
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NO 0
©
N +NH2
NO:2
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Figura 2.8: Vias de reaccién del nitrégeno en un micro—combustor NH3/Os con medio
poroso, obtenida de Liu et al. [8].

A microescala, los micro-combustores NH3 /O, con medio poroso ofrecen mayor esta-
bilidad, temperaturas mas uniformes y NO, més bajo que configuraciones sin poroso, al
distribuir el calor y evitar zonas de altas temperaturas propensas a formar NO,. Optimizar
la porosidad y la velocidad de entrada mejora ademds la eficiencia exergética (cercana a
70-75% en condiciones reportadas), y el uso multicapa (doble estrato) permite equilibrar

la mezcla, la caida de presién y una temperatura més uniforme [8].

En relacién al rol del hidrégeno, incluso pequenas fracciones de Hy aceleran la ignicién
y la propagacién, ampliando los limites de inflamabilidad en configuraciones con medio
poroso. Sin embargo, su efecto sobre NO, generaria el aumento de emisiones por el com-
ponente térmico al elevar la temperatura, pero también habilita ventanas ricas o ultra
pobres donde el balance neto de NO, disminuye. En quemadores porosos de laboratorio,
al pasar de ¢ = 1.0 a ¢ = 1.2 con Hy anadido, el NO de salida puede caer desde valores
altos hasta decenas de ppm por predominio de vias reductoras NH, + NO — N, a costa

de gestionar el amoniaco no quemado al terminar con una zona pobre [126, 127, 128].
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Capitulo 3

Metodologia

3.1 Metodologia experimental

3.1.1 Quemador HFC

El reactor utilizado corresponde a un quemador tubular de seccién cilindrica recta,
fabricado en acero inoxidable, con un diametro externo de 60 mm, un espesor de pared
de 3 mm y una longitud de 301 mm, tal como se presenta en la Figura 3.1. A lo largo
de la superficie lateral del tubo se distribuyen 11 orificios pasantes de 5 mm de diametro,
destinados a la instalacién de termocuplas tipo S para el registro axial de la temperatura
del frente de combustion. En este trabajo experimental se utilizaron siete termocuplas,
distribuidas entre las posiciones T'1 y T7, mientras que los orificios restantes fueron sellados
para evitar fugas de la mezcla gaseosa. La base del quemador se encuentra unida a una
estructura de soporte mediante seis pernos M8 dispuestos equidistantemente en un patron
circular. Asimismo, en las Figuras 3.2 y 3.3 se presentan las dimensiones principales y la

vista isométrica del difusor junto con su base, ambos componentes fabricados en acero.
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Figura 3.2: Dimensiones y vista isométrica del difusor.

La premezcla es conducida a través de una tuberia de acero inoxidable y accede al
sistema mediante una union en T acoplada a la base del difusor. Este conjunto se encuentra
instalado por debajo de la placa de soporte de la estructura. Sobre dicha placa se dispone
el difusor, el cual posee 12 orificios pasantes destinados a garantizar la inyeccion de manera

homogénea para una distribuciéon uniforme del combustible dentro del quemador.
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Figura 3.3: Dimensiones y vista isométrica de la base de difusor disenada.

3.1.2 Analisis elemental y proximal de las muestras de car-
bén

Se caracterizaron dos muestras sélidas de carbén identificadas como CI 345 (carbén

base: BLC) y CI 346 (carbén bajo en azufre: LSC). Los ensayos se realizaron en base

recibida. El andlisis elemental (C, H, N, O, S) se efectué en un analizador elemental

Thermo Finnigan Flash EA (serie 1112). Para el andlisis proximal se siguieron las normas

ASTM: humedad (D3173-11), cenizas (D3174-12) y materia volatil (D3175-11). Para

obtener el carbon fijo se utilizé la siguiente expresion:

Carbén Fijo = 100 — (Humedad + Cenizas 4+ Mat. Volatil) (3.1)

Los resultados del andlisis proximal fueron:

Tabla 3.1: Resultados del andlisis proximal en base recibida.

Parametro Unidad BLC LSC
Humedad [g de HoO/100 g de muestra] 123+ 03| 95+ 0.1
Cenizas [g de Cenizas/100 g de muestral 129+ 05| 11.9 £ 0.8
Materia Volatil | [g de Mat. Volatil/100 g de muestral | 34.6 +£ 0.9 | 37 £ 2
Carbono Fijo [g de C/100 g de muestra] 41 +2 | 42.0+£0.6

(*) Los resultados se expresan con el siguiente formato: X + s; donde X corresponde al valor promedio

entre las porciones de muestra analizadas y s es la desviacion estandar de los valores obtenidos.
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Tabla 3.2: Resultados del andalisis elemental en base recibida.

Parametro Unidad BLC LSC
Carbono (C) g de C/100 g de muestral | 57.6 £ 0.3 | 59.9 + 0.2
Hidrégeno (H) | [g de H/100 g de muestra] | 5.21 £ 0.04 | 5.00 £+ 0.04
Nitrégeno (N) | [g de N/100 g de muestra] | 1.29 £+ 0.03 | 1.02 £+ 0.01
Oxigeno (O) g de O/100 g de muestra] | 9.6 £ 0.5 | 12.0 + 0.6
Azufre (S) [g de S/100 g de muestra] | 0.37 £+ 0.03 < 0.3

[
[
[
[

(*) Los resultados se expresan con el siguiente formato: X £ s; donde X corresponde al valor promedio

entre las porciones de muestra analizadas y s es la desviacion estandar de los valores obtenidos.

En CI 346 (carbén bajo en azufre) se observa un azufre por debajo del limite de
cuantificacion, junto con menores contenidos de humedad y cenizas respecto de CI 345.
Elementalmente, CI 346 presenta mayor carbono (59.9 frente a 57.6 g/100 g) y menor
nitrogeno (1.02 frente a 1.29 g/100 g), lo que es favorable para reducir la formacién
potencial de NO, ligada al nitrogeno del combustible. El oxigeno es algo mayor en CI 346
(12.0 frente a 9.6 g/100 g), mientras que el hidrégeno es ligeramente menor. En el andlisis
proximal, CI 346 exhibe mayor materia volatil y un leve aumento de carbono fijo, lo que,
en base recibida, se traduce en una fraccion combustible efectiva algo superior y, por ende,
en mejores expectativas de reactividad y conversion. En conjunto, estos resultados perfilan
a CI 346 como una muestra con menor carga de impurezas (azufre, cenizas, humedad) y
mayor contenido de carbono disponible, atributos deseables para escenarios de combustion

o gasificacion.
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3.1.3 Analisis del poder calorifico de las muestras de carb6n

El poder calorifico superior (PCS) de un combustible se define como la energia liberada
por unidad de masa cuando la combustién es completa y el vapor de agua formado se
condensa, por ello, el PCS incluye el calor de condensacién del agua, a diferencia del poder
calorifico inferior. En el laboratorio de Termofluidos de la universidad, se procede con este
tipo de andlisis mediante un calorimetro bomba Parr 1261 (ver Figura 3.6) que opera a
volumen constante bajo un régimen cuasi isoperibdlico: la muestra se quema dentro de una
bomba presurizada con oxigeno y sumergida en un vaso con agua, y el equipo registra el
aumento de temperatura del sistema agua—calorimetro. Con la elevacién de temperatura
corregida, el equivalente energético del sistema y las correcciones auxiliares, se calcula el

PCS del combustible ensayado.

Figura 3.4: Calorimetro Parr 1261.

El montaje experimental esta constituido por el calorimetro Parr 1261 con bomba calo-
rimétrica y encendido por alambre de niquelina, un cilindro de oxigeno para presurizacion
de la bomba (aproximadamente 30 bar), un vaso calorimétrico con cerca de 2000 g de
agua desionizada, una balanza analitica con resoluciéon de 0.1 mg para la muestra y una
balanza de mesa para el agua (ver Figura 3.5). Se emplea una solucién de carbonato de so-
dio 0.0709 N para neutralizar los acidos formados durante la combustién (principalmente
nitrico y, de corresponder, sulfiirico), lo que permite cuantificar su contribucién térmica
y corregir el resultado. Para la calibracion se utiliza acido benzoico con PCS certificado,

ademas de capsulas y el alambre de encendido correspondiente. El instrumento permite
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operar en modos Dinamico o de Equilibrio y activar la funcion de “Estandarizacion” para

la calibracién.

(c) Bomba del calorimetro. (d) Balanza analitica.

Figura 3.5: Procedimiento experimental del poder calorifico superior.

La preparacion consiste en energizar el equipo y la impresora, abrir y estabilizar el
flujo de agua de la camisa de acuerdo con la hoja de preparacién, verificar el caudal y
la diferencia de temperatura, y fijar fecha, hora y unidades de trabajo. Se registran la

temperatura ambiente y la de operacion, se comprueba la estanqueidad de conexiones
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y se mantiene constante la masa de agua del vaso, la presion de oxigeno de carga y el

régimen hidraulico de la camisa, con el fin de asegurar la reproducibilidad entre corridas.

Figura 3.6: Impresora PARR 1755.

La calibracién establece el equivalente energético del sistema, K (en J-°C™1) y se
realiza con al menos tres corridas usando acido benzoico. Se pesan aproximadamente 1.0
g de patrén con resolucién de 0.1 mg, se monta en la capsula y se conecta el alambre de
niquelina dejando un tramo medible que serd consumido en el encendido. Se ensambla la
bomba, se carga oxigeno hasta alrededor de 30 bar y se sumerge en el vaso que contiene
cerca de 2000 g de agua a temperatura controlada. A continuacién se cierra el sistema
e inicia la corrida. El Parr 1261 registra la temperatura inicial, el ascenso térmico y
la meseta, luego de finalizada la combustiéon, se ventea la bomba, se lava su interior y
el lavado se titula con NayCOgs 0.0709 N para cuantificar los acidos formados. Con la
masa del patron, la longitud o masa de alambre consumido y el volumen gastado en
la titulacién, el equipo calcula la correccién auxiliar (alambre + 4cidos) y, junto con la
elevacion de temperatura corregida, entrega el valor de K. Si la dispersion relativa entre
los K individuales supera del orden de 0.2-0.3 %, se revisan las pesadas, la presién de
Og, la estabilidad del flujo de camisa y las entradas de correccién antes de aceptar la

calibracion.

Para la determinacion del PCS de una muestra desconocida se trabaja con la funcién

de “Estandarizaciéon” en OFF, reproduciendo el mismo protocolo térmico e hidrdulico
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utilizado en la calibracion. Se pesan alrededor de 0.50 g de muestra con resolucion de 0.1
mg, se monta y conecta el alambre de ignicién, se ensambla la bomba y se carga oxigeno
hasta aproximadamente 30 bar. Con el vaso cargado con cerca de 2000 g de agua, se cierra
el sistema e inicia el ensayo. La combustién dura tipicamente del orden de 20 minutos
hasta que el calorimetro identifica la temperatura maxima. Tras el ensayo, se ventea la
bomba, se lava y se neutralizan los acidos con NayCO3 0.0709 N, registrando el volumen
gastado. En la consola se ingresan la masa de la muestra, la niquelina consumida y el
gasto de titulante. El instrumento calcula automaticamente la correcciéon quimica y la de

encendido y emite el informe final de la corrida.

El calculo del PCS se expresa mediante

R (3.2)

donde AT es el aumento de temperatura corregido, m es la masa de la muestraen gy @)
corresponde a la suma de las correcciones por alambre y por formacién de acidos (valores
que el Parr 1261 puede reportar directamente a partir de los insumos ingresados). El valor
de K utilizado es el promedio de las corridas de calibracién aceptadas. El resultado puede
informarse en cal/g o en J/g y convertirse a kJ/kg cuando se requiera. Si se necesita
el poder calorifico inferior (PCI), se aplica la correccién por el agua formada a partir
del hidrégeno del combustible y de la humedad, considerando que la mediciéon en bomba

calorimétrica, por definicion, entrega PCS.

Para asegurar la calidad metrologica se controlan los principales factores de error:
exactitud de las pesadas (uso de guantes y minimizacién de higroscopicidad), presién y
estanqueidad de la bomba, constancia de la masa de agua del vaso y del régimen de la
camisa, correcta disposicion del alambre evitando contacto con la capsula, completa recu-
peracion del lavado para la titulaciéon y repeticion de corridas de la muestra hasta obtener
concordancia dentro del criterio establecido. El informe final debe consignar condiciones
ambientales, modo de operacién del 1261, masas, presion de O,, masa de agua del vaso,
valores de K individuales y promedio, AT por corrida, volimenes de Nay,COg3, alambre
consumido, PCS por corrida y promedio, ademas de la estimacion de incertidumbre y una
discusion de la repetibilidad y de cualquier desviacién respecto de valores de referencia.
Con esta secuencia, el método garantiza la trazabilidad desde la calibracién con &acido

benzoico hasta el PCS reportado para la muestra analizada.
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El poder calorifico inferior (PCI) es la energfa neta liberada por unidad de masa cuando
la combustion del combustible es completa y el vapor de agua formado permanece en fase
vapor, por lo tanto, el PCI resulta menor que el poder calorifico superior (PCS), el cual
st incorpora el calor de condensacién del agua. En el laboratorio, la obtencién del PCI se

realiza siguiendo pasos similares a los realizados en la obtencién del PCS, los cuales son:
1. Pesar alrededor de 1.0 g de muestra con precision 0.1 mg.
2. Medir 2000 g de agua en el vaso calorimétrico con precision 0.1 g.
3. Presurizar la bomba con oxigeno hasta 30 bar.
4. Realizar la combustién en el calorimetro JK durante 15 min.
5. Medir la masa de la trampa con CaCl, seca.
6. Retirar la bomba y colocarla en el colector.
7. Eliminar el exceso de gases.
8. Calentar para evaporar el agua producida en la combustion.

9. Hacer circular aire seco para arrastrar el vapor de agua y atraparlo en la trampa

con CaCly durante 3 horas.

10. Medir nuevamente la masa de la trampa con CaCly (tara + agua): la diferencia de

masa corresponde al agua total generada por la combustion de la muestra.
11. Calcular la cantidad de agua capturada.

Con la masa de agua producida my,o y la masa de muestra m, se estima el contenido
maésico de hidrégeno del combustible usando la estequiometria H — H5O (1 g de H origina

9 g de agua). La relacién practica empleada en el ensayo es:

100
OpH, — — 20 qq 19 720
9 m m

(3.3)

donde el factor 11.19 incorpora los ajustes operativos propios del procedimiento. Con el
%H, asi obtenido y el PCS previamente determinado, el PCI se calcula restando el calor

de vaporizacién del agua que permanece como vapor. En unidades del SI, la correccion
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adoptada es:
PCI (kJ/kg) = PCS (kJ/kg) — 215.55 x % H, (3.4)

siendo 215.55 kJ/kg por punto porcentual de H el producto del calor latente de vapori-
zacién del agua a condiciones estandar por el factor estequiométrico 9/100. De manera

equivalente, en MJ /kg:

PCI (MJ/kg) = PCS (MJ/kg) — 0.21555 x % H, (3.5)

En la planilla de resultados se consigna, para cada corrida, la masa de la muestra,
el PCS calculado en la bomba, las masas inicial y final de las trampas para obtener
mu,o0, €l valor de %Hs y, finalmente, el PCI de la muestra. La calidad del dato se asegura
manteniendo constantes la masa de agua del vaso, la presion de O, y el régimen de camisa,
verificando la estanqueidad del sistema y del tren de absorcién, controlando la temperatura
de la bomba para favorecer el arrastre completo del agua, pesando en ambiente estable y
repitiendo corridas hasta lograr concordancia entre resultados. Con esta secuencia, el PCI
reportado queda trazado al PCS calorimétrico y a la medicion gravimétrica del agua de

combustion.

Los resultados obtenidos para el carbén base y bajo azufre durante la experiencia de

laboratorio fueron los siguientes:

Tabla 3.3: Resumen de PCS y PCI por muestra.

Muestra PCS [kJ/kg] %Hs PCI [kJ/kg]
Carbén bajo azufre 26 841 5.19 25722
Carbén base 26443 4.75 25419
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(b) Bomba del calorimetro.

(c) Calorimetro JK.

(d) Arreglo de trampas para el vapor de agua.

Figura 3.7: Procedimiento experimental del poder calorifico inferior.
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3.1.4 Setup experimental en laboratorio de amoniaco

Las pruebas se realizaron en el laboratorio de amoniaco de la Universidad Técnica
Federico Santa Maria, sede Vina del Mar. El setup experimental utilizado durante las
pruebas de investigacion se presenta en la Figura 3.8. En primer lugar, se cuenta con
un cilindro de amoniaco (NH3) (2), cuya presién de salida corresponderd a 2 bar. Las
presiones de salida son mas altas para garantizar que se opere a la presion de trabajo
establecida por el equipo del laboratorio (controladores de flujos), considerando las pér-
didas de las lineas. En paralelo trabaja el compresor de aire Nitro Compressors (1), el
cual alimenta la linea de aire y opera a la presién de los controladores de flujo de los
gases de entrada, 1.5 bar. Para el caso del aire, se empled un controlador de flujo maési-
co Aalborg DPC57 (3), con un rango de operacién de 0-250 sLPM y una precisiéon de
i(0.5 % del valor medido+0.2% de la escala completa del instrumento). Para el caso del
amoniaco se utilizé un controlador de flujo masico Aalborg modelo GFC47 (4), con un
rango de operacion de 0-60 SLPM y una precision de +1.0 % de la escala completa del

mstrumento.

El quemador (5), descrito previamente en la Seccién 3.1.1, incluye 7 varillas cerdmicas
de 5 mm de diametro externo, cada una contiene en su interior, 6 orificios pasantes de 0.8
mm en direccién longitudinal, disenados para alojar termocuplas (6) en distintos puntos

del eje de simetria, para este caso todos los puntos se colocaron a la mitad.

Las termocuplas son sensores que funcionan a partir de la unién de dos metales distin-
tos, la cual al ser sometida a una diferencia de temperatura con respecto a los extremos
libres genera un voltaje eléctrico proporcional a dicha diferencia. Este voltaje, medido
en milivoltios, se convierte en temperatura mediante un adquisidor de datos. En otras
palabras, la termocupla no mide la temperatura de manera directa, sino que transforma
un gradiente térmico en una senal eléctrica que permite medir la temperatura local en la

unién caliente.

Para la medicion de temperaturas se utilizaron exclusivamente termocuplas tipo S,
cuyo lado positivo corresponde a una aleacién de platino con un 10 % de rodio (Pt-10%
Rh) y el lado negativo es platino puro (Pt). Se caracterizan por su elevada estabilidad a
altas temperaturas, su precision y su resistencia a la oxidacién, lo que les permite operar
en un rango mayor si se compara con otro tipo de termocuplas como por ejemplo las

tipo K (son menos precisas). La precisién en la ubicacién de las termocuplas se estimé en
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+5 mm. Las termocuplas tipo S, marca Omega, cuentan con un rango de operacién de
0-1450 °C y una precisiéon de 1.5 °C o 0.25 %, considerando el uso de cable compensado.
La adquisicion de senales se realizé mediante un sistema de adquisicién de datos Omega
modelo OMB-DAQ-56 (9), el cual presenta una precisién de £3.1 °C para este tipo de

termocuplas.

En cuanto a la medicién de contaminantes gaseosos, se utilizé un analizador portatil
Testo 350 (7), empleado para registrar las concentraciones de CO, NO, Oy, CO,, SO, e
hidrocarburos no quemados. En los rangos de operacién considerados, la exactitud del
equipo fue de £2 ppm para CO, £5 ppm para NO, £400 ppm para hidrocarburos, 0.2 %

en volumen para O, 0.3% més 1% del valor medido para COs,.

La mediciéon de amoniaco no quemado fue llevada a cabo mediante un medidor de gas
SKY6000 (8). El equipo emplea sensores electroquimicos para los gases t6xicos y un sensor
catalitico para metano en el rango de explosividad. Su rango de medicién tipico es de 0—
1000 ppm para NHjs, con resoluciones de hasta 0.1 ppm. Gracias a su bomba de muestreo
interna y alarmas de seguridad, el equipo permitié el monitoreo de la concentracion de NH;
en las pruebas experimentales, con el fin de verificar el gas de escape en la co-combustion

y asegurar el cumplimiento de condiciones seguras de operacion.

MASS FLOW
CONTROLLER

AMMONIA

>

Figura 3.8: Esquema del setup experimental. Los elementos marcados corresponden a:
(1) Compresor de aire, (2) Tanque de amoniaco, (3) Controlador de flujo de aire, (4)
Controlador de flujo de amoniaco, (5) Reactor, (6) Termocuplas, (7) Analizador de gases
Testo 350, (8) Medidor de amoniaco no quemado, (9) Adquisidor de datos DAQ OMEGA
y (10) Computador.
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La premezcla de amoniaco/aire ingresé por la parte inferior a través de un difusor para
asegurar una distribucién uniforme en la seccién transversal y reducir la probabilidad de

puntos calientes o inestabilidades en el frente de reaccién.

3.1.5 Condiciones de operacion

Para todos los ensayos la parte inferior se conformé con esferas de aliimina inertes,
la zona media correspondié al volumen reactivo de carbén y la parte superior se cerrd
nuevamente con esferas de alimina. Se trabajo con dos carbones de referencia, tal como se
da a conocer en la Seccion 3.1.2, carbén base y un carbén bajo en azufre. Se evaluaron dos
arreglos del lecho. En el primero, la zona media estuvo constituida solo por combustible
s6lido, manteniendo alimina pura arriba y abajo (en capas). En el segundo, la zona
media se prepard con un fraccionamiento interno fijo donde el treinta por ciento del
volumen fue aliimina y el setenta por ciento del volumen fue carbén o mezcla de carbones,
manteniéndose igualmente las capas superior e inferior de alimina (ver Tabla 3.4). Con
estas reglas se definieron seis configuraciones en la zona media, repetidas tres veces cada

una con orden aleatorizado.

La relacion de equivalencia se fijé en ¢ = 0.9 para todos los ensayos. Se mantuvo un
caudal de NH3 constante en toda la campana y se ajusté el aire por caso para satisfacer la
demanda estequiométrica combinada de amoniaco y de los combustibles sélidos corregida
por la relacién de equivalencia. La granulometria del carbén se seleccioné procurando
mantener un tamano de particula comparable al del medio inerte. Al contar con el carbon
listo, se mezcld en seco hasta lograr homogeneidad visible y reproducir la porosidad global

del reactor.

Con el objetivo de evaluar el efecto de la composicién de la zona media del lecho sobre
el comportamiento térmico y las concentraciones gaseosas de salida, se definieron seis con-
figuraciones experimentales. Tres de ellas corresponden a lechos constituidos tinicamente
por carbén, mientras que las tres restantes incorporan una fraccion inerte de alimina en
la zona reactiva. En todos los casos, las capas superior e inferior del reactor se mantu-
vieron constituidas por alimina inerte, a fin de conservar una resistencia térmica axial

comparable y una distribucién de flujo similar entre ensayos.

La Figura 3.9 presenta una representacién esquematica de las seis configuraciones eva-

luadas. Los Casos 1, 3 y 5 corresponden a configuraciones sin alimina en la zona media,
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es decir, solo carbén, mientras que los Casos 2, 4 y 6 corresponden a configuraciones hi-
bridas. Esta organizacién permite comparar directamente el efecto de incorporar material

inerte sobre cada tipo de carbon o mezcla de carbones.

F e D @

100% BLC ‘ 70% BLC + 30% Alamina

A}
Ld_L}

| =

- o NS 7
& Caso 4 B 8 Caso 5 b Caso 6
70% LSC + 30% Alimina 50% BLC + 50% LSC | 35% BLC + 35% LSC + 30% Alamina

Aldmina

Figura 3.9: Representacion esquemética de las seis configuraciones de lecho evaluadas
experimentalmente.

La Tabla 3.4 resume la matriz de ensayos y los principales parametros de operacion

definidos para la zona media del lecho.

Tabla 3.4: Matriz de ensayos y parametros de operacion en la zona media del lecho. Las
partes inferior y superior del lecho se mantuvieron siempre constituidas por alimina inerte.

Caso Composicién zona media (vol. %) ¢ Masa de carbén [g] Potencia kW]

1 BLC 100 0.9 96 1.38
2 BLC 70/Aldmina 30 0.9 66 1.13
3 LSC 100 0.9 96 1.39
4 LSC 70/Aldmina 30 0.9 76 1.25
5  BLC 50/LSC 50 0.9 96 1.39
6  BLC 35/LSC 35/Altimina 30 0.9 80 1.25
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La potencia térmica de entrada varia entre casos debido al tipo de carbdn y a su fraccién

en la zona media. Se repitio cada caso tres veces, completando dieciocho pruebas en total.

En este trabajo, la relacién de equivalencia global se emplea para describir la condicién
estequiométrica del sistema reactivo, considerando conjuntamente el aporte del amonia-
co y la demanda de oxigeno asociada al carbén consumido. En este sentido, ¢giopar S€

representa de la siguiente manera:

0.75 ’leH3 + hO2,esteq,carbén
0.21 Naire

Pglobal = (3.6)
donde nnp, corresponde al flujo molar de amoniaco, 70, esteqcarbon representa el flujo
molar estequiométrico de oxigeno requerido por el carbén consumido, y 7, corresponde

al flujo molar total de aire suministrado al reactor.
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3.1.6 Procedimiento experimental

El procedimiento experimental se desarrolld en un reactor de medio poroso hibrido,
empleando carbén y amoniaco como combustibles, y aire como comburente. La operacion
se llevé a cabo siguiendo criterios de seguridad, control de variables y repetibilidad ex-
perimental, de acuerdo con el protocolo interno del laboratorio. Antes de establecer las
condiciones de operacién, se preparo el reactor para asegurar su correcto funcionamiento
durante el proceso térmico. En primer lugar, se instalaron siete termocuplas tipo S a lo
largo del eje del reactor, procurando que el punto de medicién quedara ubicado en el
centro de la seccion transversal. Para ello, se utilizaron varillas ceramicas como soporte y
guia de las termocuplas. La distribucién axial de las termocuplas se mantuvo constante
para todos los casos experimentales, independientemente de la composicion de la zona
media del lecho. Posteriormente, se verific la hermeticidad del sistema mediante el sella-
do de posibles fugas y de los orificios no utilizados. Este proceso requirié al menos un dia
para asegurar condiciones adecuadas antes de cada ensayo. Finalmente, se incorpord ais-
lamiento térmico interno y externo mediante papel de fibra ceramica ISOTER. Al interior
del reactor se empleé un espesor de 3 mm, mientras que al exterior se utilizé una doble
capa, con el objetivo de disminuir las pérdidas de calor hacia el ambiente y favorecer la

estabilidad térmica del sistema, tal como se muestra en la Figura 3.10.
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Figura 3.10: Reactor aislado y con las termocuplas instaladas.

46



Capitulo 3. Metodologia

Luego, se realizoé el llenado del reactor de acuerdo con la configuracion experimental co-
rrespondiente. En todos los casos, la zona inferior y la zona superior del lecho se cargaron
con esferas de aliimina, manteniendo constante la estructura inerte del reactor. La zona
media se cargd segtn la matriz de ensayos definida previamente, considerando configura-
ciones constituidas inicamente por carbén y configuraciones hibridas con incorporacion

de aliimina en la zona reactiva.

La termocupla T7 se utiliz6 como punto de seguridad para monitorear posibles re-
trocesos térmicos hacia la zona inferior del reactor. En cada ensayo se registrd la masa
de combustible sélido cargada, procurando mantener una granulometria del carbén com-
parable al tamano del medio inerte. Esta condicién buscéd evitar cambios abruptos de
porosidad en la zona media del lecho, los cuales podrian afectar la propagacion del fren-
te de combustion y la interacciéon entre el amoniaco, el aire y el combustible sélido. La
manipulacién y preparacién del carbén se realizé utilizando los elementos de proteccion

personal correspondientes.

Teniendo el reactor cargado en su totalidad, se realizé la instalacion y conexion con las

lineas de suministro de los flujos de trabajo, como se muestra en la Figura 3.11.

Figura 3.11: Instalacién y conexion del reactor en las lineas de flujo.
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En paralelo, se efectuaron actividades previas al ensayo, incluyendo la verificacion de
los equipos de proteccién personal (EPP), la activacién del sistema de extraccién de gases
al 100 % de capacidad, el encendido de los sensores de fuga de NH; y la preparacion de los
analizadores de gases. En particular, se emple6 un analizador Testo 350 y un analizador
de amoniaco no quemado, los cuales fueron calibrados con aire ambiente antes de cada
prueba. Ademas, se comprobé la adquisicién de datos en tiempo real de las temperaturas

registradas por las termocuplas.

Posteriormente, se energizd el compresor y se habilité el suministro de aire. También
se prepard el suministro de amoniaco y metano desde los respectivos tanques de alma-
cenamiento, operando con una presién de alimentacion de 2 bar, como se muestra en la
Figura 3.12.

Figura 3.12: Compresor y tanques de almacenamiento de gases.

Los controladores de flujo se mantuvieron inicialmente cerrados en modo CLOSE. Para
el encendido del reactor, se habilité el paso de aire y metano en modo AUTO, permitiendo
establecer una llama piloto de CH4 antes del ingreso de las condiciones de operacién, como

se muestra en la Figura 3.13.
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=

Figura 3.13: Controladores de flujo.

Con todo lo anterior preparado, se inicié el encendido del reactor utilizando metano
(CH4) como llama piloto. Esta etapa permitié calentar progresivamente el lecho y es-
tablecer una condicién térmica inicial adecuada antes del ingreso de las condiciones de
operacién. La secuencia experimental de encendido, calentamiento inicial y eventos tran-
sitorios observados durante el proceso térmico se presenta en la Figura 3.14. El encendido
inicial con metano se muestra en la Figura 3.14(a), mientras que el calentamiento progre-
sivo del lecho se presenta en la Figura 3.14(b). Una vez confinada la llama, se procedié con
el ingreso de las condiciones de calentamiento. Durante esta etapa se observd presencia
de particulas incandescentes asociadas al proceso térmico del lecho, como se presenta en
la Figura 3.14(c). En ciertos instantes también se observé presencia transitoria de llama

libre, tal como se aprecia en la Figura 3.14(d).

Una vez observada la llama libre, se incrementé el caudal de aire con el fin de confinar
el frente de combustiéon y mantener su estabilidad. Se consideré que la onda de com-
bustion debia concentrarse entre las termocuplas T3 y T4, introduciendo amoniaco solo
una vez alcanzada esta condicién. Este criterio permitié reducir el efecto de la humedad
del lecho sobre la temperatura del frente, evitando un proceso térmico ineficiente y una
conversion incompleta de NH3. Durante la transicion hacia las condiciones de operacion,
se pudo observar presencia transitoria de llama libre, por lo que en ciertos instantes fue
necesario aumentar temporalmente el aporte de oxidante. Posteriormente, el flujo de aire

se disminuy6 de manera gradual hasta alcanzar los parametros establecidos. La campana
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de extraccion permanecié encendida durante todo el procedimiento.

(c) Presencia de particulas incandescentes (d) Presencia transitoria de llama li-
durante la operacién del reactor. bre.

Figura 3.14: Registro fotografico de la etapa de encendido, calentamiento inicial y eventos
transitorios observados durante el proceso de combustion.

La medicién de gases de salida se inici6 una vez establecido el ingreso de NHj, regis-
trando las concentraciones de NO,, CO, CO,, SO, y NHj3 residual durante la operacién

del reactor, como se muestra en la Figura 3.15.
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Figura 3.15: Sistema de medicion de gases de salida durante la co-combustion.

La operacion experimental finaliz6 una vez alcanzado el consumo de carbén presente
en la zona reactiva o cuando las condiciones térmicas y gaseosas indicaron el término
del proceso de co-combustién. Para el apagado, se redujo a cero el caudal de NH3 y se
cerraron progresivamente las valvulas de los cilindros de combustibles. Se mantuvo flujo
de aire durante el periodo de enfriamiento del reactor y se desactivaron secuencialmente
los equipos de analisis de gases y los sensores de fuga. En el caso particular del analizador
Testo 350, se aplicd un procedimiento de mantenimiento rutinario tras cada ensayo. Este
incluy6 la purga de la sonda en aire limpio para eliminar residuos de gases, la verificacion
de que las lecturas retornaran a cero antes del apagado, el respaldo y limpieza de la me-
moria interna y el almacenamiento seguro de los datos registrados. Asimismo, se efectud
la revision de filtros y el control del estado de los sensores electroquimicos, asegurando su
correcto funcionamiento en futuras pruebas. Finalmente, una vez que el reactor alcanzo
temperatura ambiente, se procedié a la limpieza de los residuos solidos y cenizas gene-
rados durante la co-combustion, dejando el sistema preparado para la siguiente corrida
experimental. Durante la limpieza posterior a algunos ensayos se observé aglomeracion de

particulas de alimina asociada a residuos carbonosos, como se muestra en la Figura 3.16.
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Figura 3.16: Aglomeracion de particulas de alimina observada posterior al proceso de
co-combustion.
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3.2 Metodologia computacional

El modelo numérico desarrollado en esta seccién tiene como objetivo representar la co-
combustion de NH3 y carbén en un reactor de lecho poroso segmentado, considerando el
transporte de masa, momentum, energia y especies, junto con reacciones quimicas homo-
géneas y heterogéneas. El dominio computacional se compone de tres regiones principales:
una zona superior de medio poroso inerte asociada a esferas de alimina, una zona media
porosa reactiva constituida por carbdn y una zona inferior de medio poroso inerte asociada
nuevamente a esferas de alimina. En particular, la simulacién se orient6 a representar las
configuraciones experimentales en las cuales la zona media del lecho corresponde a una re-
gién carbonosa, asociadas a los Casos 1, 3 y 5 del desarrollo experimental, ver Figura 3.9.
Por lo tanto, los casos hibridos con incorporacion de alimina dentro de la zona reactiva
no fueron modelados directamente en esta etapa. La zona reactiva carbonosa se formuld
mediante una aproximacion de medio poroso equivalente, en la cual el lecho solido no se
resuelve particula por particula, sino que se describe como una regién continua mediante
propiedades efectivas, tales como porosidad, resistencia viscosa e inercial, conductividad
térmica efectiva y términos fuente asociados a la conversién quimica. Las zonas superior
e inferior también se representaron como medios porosos, pero de cardcter inerte, por lo
que no incorporan consumo de carbén ni reacciones heterogéneas asociadas al sélido com-
bustible. La eleccién de un modelo de medio poroso se justifica por la escala del sistema
estudiado y por el objetivo del andlisis numérico. Una simulacién con particulas resueltas
permite describir con mayor detalle la interaccion local gas—sélido, los gradientes térmicos
a escala de poro y la distribucion de especies alrededor de cada particula. Sin embargo,
este enfoque implica un alto costo computacional cuando se busca representar un le-
cho completo con multiples particulas, transporte multicomponente y reacciones quimicas
acopladas [6]. En este contexto, los modelos de medio poroso constituyen una alternativa
adecuada para reducir la complejidad del problema y analizar el comportamiento global
de lechos fijos quimicamente reactivos, especialmente cuando se busca capturar tendencias
térmicas y quimicas relevantes del sistema [119]. De esta manera, el presente modelo no
busca resolver la microestructura local del lecho, sino representar las principales tenden-
cias del proceso de co-combustion en una configuracion compuesta por zonas inertes de
alimina y una zona media carbonosa reactiva. En consecuencia, los resultados numéricos
deben interpretarse desde una perspectiva comparativa y de tendencia, méas que como una

descripcién local detallada de los fendmenos a escala de particula.
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3.2.1 Modelo matematico

El modelo fue formulado para simular la combustiéon por filtracién de aire y amo-
niaco en un lecho empacado de carbéon bajo un régimen de flujo laminar. La geometria
empleada en todas las simulaciones se presenta en la Figura 3.17. Se utilizé un enfoque
numérico continuo bidimensional en el mdédulo de medios porosos del software comercial
Ansys Fluent. El dominio se divide en tres zonas de celdas: entrada, zona porosa reactiva
carbonosa (color gris en la Figura 3.17) y salida. Esta tltima se incorpora para obtener
una solucién estacionaria y convergente estable, evitando efectos de frontera no fisicos
(minimizando grandes cambios en los gradientes) ya que el flujo se desarrolla libremente
antes de abandonar el dominio. Tanto la zona de entrada como la zona de salida contienen
medio poroso inerte asociado a esferas de alimina. El modelo continuo representa fisica-
mente un volumen donde coexisten las fases sélida y gaseosa. Este espacio se caracteriza
por una porosidad €, que indica la fraccion del volumen total que es ocupada por espacios
vacios, es decir, el volumen disponible para el flujo de la mezcla de oxidante. Para valores
cercanos a 0 quiere decir que el material es méas sélido, y si la porosidad llega a ser cercana
a 1 significa que hay mas volumen por donde el flujo puede avanzar sin tener resistencia.

La variable en cuestion se expresa de manera general como:

‘/gas o ‘/sélido

g= 8% — 1 _ sdido
motal V;otal

(3.7)

Para los célculos posteriores, se estimé la porosidad efectiva del lecho en su region
interna o bulk, la cual representa el empaquetamiento promedio de las particulas lejos de
los efectos de pared. Esta porosidad se calculd en funcion de la relacién entre el didmetro
de particula y el diametro interno del reactor, segin la correlacién propuesta por Guo et

al. [129], como se muestra en la Ec. 3.8:

( d 3 d
1_%.<D_Pt> .(1/,/2D_Pt—1>, sig—;gl.866,

2
e=1{ 0.681 — 1.363 - % +2.241 - (%) , 51866 < 2 <395, (3.8)

0.372 + 0.002 - [exp (15.306 - %) _ 1] . si D> 305
\ P

donde ¢ es la porosidad efectiva del lecho, d, el didmetro de cada particula y D, el didmetro

interno del reactor. Para el presente sistema, la relacién geométrica fue D, /d, = 8.57, por
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lo que se utilizé la tercera expresién de la Ec. 3.8. Esta relacion indica que los efectos
de pared no deberian ser tan pronunciados como en lechos angostos con bajos valores de
D,/d,, aunque pueden seguir influyendo localmente en la distribucién radial de porosidad

y velocidad del gas.

En lechos empacados, el fenémeno de wall channeling se asocia al aumento local de
la fraccién de vacio en la zona cercana a la pared del reactor, lo que puede favorecer la
canalizacién preferencial del flujo. No obstante, al aumentar el diametro del tubo junto
con el nimero de particulas, se incrementa la extension de la region interna del lecho
respecto de la zona afectada por la pared, por lo que se esperaria una reduccién relativa
de este efecto. Esta consideracién geométrica ha sido reportada en modelos de medio

poroso aplicados a lechos fijos quimicamente reactivos [119].

Con el fin de representar este comportamiento, se incorpord una variacion radial de
porosidad mediante una user-defined function en ANSYS Fluent. En consecuencia, el mo-
delo no impone tnicamente una porosidad uniforme, sino que introduce una distribucion
radial que permite representar de mejor manera la canalizacion preferencial del flujo en el
dominio poroso. Este tratamiento es consistente con el enfoque reportado por Arriagada
Romero et al. [119], quienes evaluaron el efecto de una funcién radial de porosidad en un

modelo de medio poroso para lechos fijos quimicamente reactivos.

Los parametros utilizados para la zona porosa del reactor se presentan en la Tabla 3.5.
El didmetro de las particulas, d,, se establecié en 5.6 mm, siguiendo valores experimen-
tales encontrados en estudios previos sobre combustién en medios porosos [130, 131] y en
aplicaciones de tecnologias HFC [100, 132].
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Figura 3.17: Esquemas del dominio computacional axisimétrico bidimensional del reactor
hibrido de lecho empacado. Las particulas de carbon se identifican como circulos negros:
(a) dominio computacional axisimétrico; (b) malla representativa del dominio computacio-
nal.

La discretizacion computacional empleada en las simulaciones estuvo compuesta por
30100 celdas, 60547 caras y 30448 nodos. La malla se organizé en 3 zonas de celda y 13
zonas de frontera, de acuerdo con la division geométrica del dominio y las condiciones de

borde implementadas en ANSYS Fluent.

Tabla 3.5: Caracteristicas y dimensiones de la zona porosa.

Parametro Simbolo Valor
Porosidad del lecho € 0.3819
Superficie especifica N 290m~!
Resistencia inercial Cy 6933.8848 m~!
Inversa de la permeabilidad K1 3.2798 - 10" m 2
Diametro de particula d, 5.6 mm
Diametro del tubo D, 48 mm
Longitud del tubo Ly 276 mm
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3.2.2 Condiciones de entrada y estudios paramétricos

Para el caso base, la condicién de entrada se definié a partir de los caudales experi-
mentales de alimentacién, imponiendo una frontera de tipo Velocity Inlet. En particular,
se consideré un flujo de 22.5 Lmin~! de aire y 2.6 Lmin~' de NHs, lo que correspon-
de a un caudal total de 25.1 Lmin~!. Se usa una velocidad superficial de entrada de
tim = 0.55 ms~!. A partir de esta mezcla se calcularon las fracciones mésicas de entrada,
obteniéndose Yo, = 0.218, Yyu, = 0.0639 y Yy, = 0.7181. Para las especies H,O, NO,
H,, CO y COy se impuso valor nulo en la entrada, mientras que la temperatura de ali-
mentacion se fijo en 300 K. De manera complementaria, el régimen de flujo en el medio
poroso se caracterizé mediante el nimero de Reynolds de particula, calculado a partir de
la densidad y viscosidad de la mezcla de entrada, la velocidad superficial y el didmetro de

particula, segun:

_ Pin ’ﬂin| dyp

Re
P Hin

(3.9)

Para el caso base, empleando las propiedades de entrada obtenidas desde ANSYS
Fluent, se obtuvo un numero de Reynolds de particula igual a Re, = 142.48, correspon-
diente aproximadamente a Re,, ~ 143. Adicionalmente, con el fin de evaluar la sensibilidad
del sistema frente a cambios en las condiciones de operacion, se realizaron estudios pa-
ramétricos variando la relaciéon de equivalencia global y la velocidad de entrada. En el
primer caso, se analizaron las condiciones ¢ = 0.7, 0.8 y 0.9. En el segundo, se evaluaron
velocidades superficiales de 0.40, 0.55 y 0.70 ms~!, manteniendo constante el resto de los

parametros del modelo.

3.2.3 Mecanismo cinético

El mecanismo cinético adoptado en este estudio corresponde a un esquema semiglobal
adaptado para representar la co-combustién de NHs y carbén. A diferencia del mecanismo
reportado por Jin et al. [133], en el presente modelo no se incorpor6 una reaccién explicita
de combustién de volatiles, por lo que el esquema se redujo a diez reacciones quimicas.
Las reacciones homogéneas consideradas incluyen la oxidaciéon de CO a CO, (R1), la
combustiéon de Hy (R2), las reacciones directa e inversa de desplazamiento agua—gas,
WGS, (R3 y R4), la oxidacién de NH; hacia NO (R5), la reduccién de NO por NH3 (R6)
y la pirélisis de NH3 (R7).
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En cuanto a la conversion heterogénea del carbon, se utilizo un enfoque de reacciones
multi-superficie para representar la oxidacién del carbono sélido con oxigeno (RS8), la
gasificacién con vapor de agua (R9) y la reaccién de Boudouard con diéxido de carbono
(R10). Este tipo de formulacién permite representar de forma semiglobal la interaccion
entre reacciones homogéneas en fase gaseosa y reacciones heterogéneas asociadas a la
superficie del sélido, lo cual es consistente con modelos previos aplicados a lechos fijos

quimicamente reactivos [119, 133].

Cabe senalar que las reacciones fueron seleccionadas a partir de mecanismos reporta-
dos en la literatura, mientras que los parametros cinéticos presentados corresponden a
los valores finalmente implementados en ANSYS Fluent. En consecuencia, el mecanismo
debe interpretarse como una representacion semiglobal adaptada, orientada al andlisis

comparativo de tendencias térmicas y quimicas del proceso.

Las velocidades de reaccion se definieron mediante una expresién tipo Arrhenius ex-
tendida, utilizando los parametros cinéticos implementados en ANSYS Fluent para las

reacciones homogéneas y heterogéneas consideradas. Esta expresion se presenta en la
Ec. 3.10.

Ea
ky = AT e RE [ 1S)* (3.10)

donde k, corresponde a la constante cinética de la reaccion r, A, es el factor pre-exponencial,
T es la temperatura y n, es el exponente de temperatura. Ademads, F, representa la energia
de activacién, R es la constante universal de los gases, [S;] corresponde a la concentra-
cién de la especie reactante ¢ y «; al exponente cinético asociado a dicha especie. Los

parametros cinéticos utilizados se presentan en las Tablas 3.6 y 3.7.
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Tabla 3.6: Pardametros cinéticos para reacciones homogéneas.

No. Reaccién A n  E,[J/kmol] [S;] [S2] Exponentes
R1  CO + 050, 2225 CO, 1.25x 101 0 1.67x10° CO O, 1/0.25/0.5*
R2 Hy + 0.50, — HyO 39x 107 0 1.7x10°  Hy O 1/1
R3 HyO + CO — CO; + Hy 2.74 x 10° 0 8.36 x 10*  H,O CO 1/1
R4 COQ + H2 — HQO + CO 1x 108 0 6.28 x 10° C02 HQ 1 / 1

R5 NH; + Oy — NO + H,O + 0.5H, 3.5x 102 7.65 524x 108 NHy O, 1/1
R6 NH; + NO — Ny + HyO + 0.5H, 4.24x 10° 53  35x10° NHy; NO 1/1
R7 NH; — 0.5N, + 1.5H, 0.185 125 69x107 NHy - 1/0

Nota: El simbolo * indica que el vapor de agua participa en la expresion cinética de la reaccién R1

con exponente 0.5, sin consumirse netamente en la reaccion global.

Tabla 3.7: Pardametros cinéticos para reacciones heterogéneas.

No. Reaccién A n  E, [J/kmol] [Si] [Ss] Exponentes
R8  2C( + O — 2CO 15x10° 0 1494x10° C O, 0/1
RO Cu +HO—»CO+H, 1125 1 1751x10° C, H,O  0/1
R10 C, + COp — 2CO 4.605 1 1751 x10° Cg COq 0/1

3.2.4 Supuestos del modelo de medio poroso

La formulacion basada en el modelo de medio poroso, PMM por sus siglas en inglés, se
establecio a partir de supuestos reportados en la literatura para lechos fijos quimicamente
reactivos [119, 134, 135]. Estos supuestos permiten representar el lecho como un dominio
continuo equivalente, sin resolver explicitamente cada particula sélida del sistema. En el

presente trabajo, los principales supuestos considerados fueron los siguientes:
= El modelo se resolvié bajo una formulacion estacionaria.

» El dominio computacional se representé mediante una formulacién 2D axisimétrica,

coherente con la geometria tubular del reactor.

= El lecho se modelé como un medio continuo poroso equivalente, caracterizado me-
diante propiedades efectivas como porosidad, resistencia viscosa e inercial, conduc-

tividad térmica efectiva y superficie especifica.

= Las zonas inertes del reactor se representaron como regiones porosas de aliimina,
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mientras que la zona central se definié como region reactiva asociada a la conversion

del carbono sélido.

= La zona reactiva se representé mediante particulas esféricas equivalentes de char,

utilizando un didmetro caracteristico d,,.

= La particula equivalente de char se considerd porosa y compuesta tnicamente por

carbono sélido.

= No se incorporaron de forma explicita los procesos de secado, pirélisis ni devolatiliza-
cién del carbén. En consecuencia, el modelo se orienté principalmente a la oxidaciéon

y gasificacién del char, junto con la quimica homogénea asociada al NHs.

= Se asumi6 equilibrio térmico local entre la fase gaseosa y la fase sélida en cada

volumen representativo del medio poroso.

» La presién de operacién se defini en torno a p., = 10° Pa, mientras que las varia-
ciones locales de presion asociadas al flujo a través del medio poroso fueron resueltas

por el solver.
= El flujo gaseoso se consideré laminar.

= Las reacciones heterogéneas se modelaron mediante tasas de reaccion superficiales

multiplicadas por la superficie especifica del medio poroso.
= Los efectos de la gravedad se despreciaron.

= No se consideraron efectos cruzados de transporte asociados a difusion térmica o
difusién inducida por gradientes de concentracién, tales como los efectos Soret y

Dufour.

Estos supuestos delimitan el alcance del modelo numérico. Por lo tanto, los resultados
deben interpretarse como una representacién semiglobal del proceso de co-combustién de
NH; y carbon, orientada al andlisis comparativo de tendencias térmicas y quimicas, mas
que como una descripcién local detallada de la evolucion morfolégica de cada particula
del lecho.

60



Capitulo 3. Metodologia

3.2.5 Ecuaciones de transporte

Teniendo en consideracién todas las suposiciones dadas a conocer en la secciéon 3.2.4,

el sistema final de ecuaciones se presenta a continuacion:

3.2.5.1 Transporte de masa

La ecuacion de transporte de masa o ecuacion de continuidad expresa la conservacién
de masa a nivel local dentro del medio poroso. En el caso del modelo numérico considerado,
se incorpora un término fuente que representa la generacién o consumo de masa debido
a las reacciones quimicas heterogéneas y homogéneas que tienen lugar en el dominio.

Matematicamente, esta ecuacion se expresa como:

V - (epgti) = S, (3.11)

donde ¢ es la porosidad del medio poroso, p, la densidad de la fase gaseosa, @ el vector
velocidad, y S,, el término fuente volumétrico de masa, positivo cuando hay generacién
neta de gases (por ejemplo, por gasificaciéon o combustién) y negativo en caso de consumo

neto.

El término fuente en la ecuacién de continuidad se expresa como [119]:

2Me Mo Me
S, = S" (,0 Mo, krsYo, + PMHQO kroYn,o + pM002 leOYCOQ) (3.12)

La condicion de gas ideal de la mezcla gaseosa se calculé segin lo indicado en la

Ecuacién 3.13.

P

PTRTY, %

(3.13)

3.2.5.2 Transporte de momentum lineal

La ecuacion de conservacién de momentum lineal describe el balance entre el transporte
convectivo de cantidad de movimiento, el gradiente de presion, los esfuerzos viscosos y las

pérdidas asociadas al flujo a través del lecho. En el modelo de medio poroso, PMM, el
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lecho empacado se representa mediante una formulacién continua, en la cual no se resuelve
explicitamente la geometria interparticular. Por esta razon, el efecto hidrodinamico de la

matriz porosa se incorpora mediante términos de resistencia viscosa e inercial.
Matematicamente, la ecuacion de momentum para el medio poroso se expresa como

[119):

2 30
V- (epyut}) = —eVp+V - (eT) — (%ﬁjt £

pgwm) + Sy (3.14)

donde € corresponde a la porosidad del lecho, p, es la densidad de la fase gaseosa, 4 es
el vector velocidad, p es la presién estdtica, 7 es el tensor de esfuerzos viscosos, u es
la viscosidad dindmica, « es la permeabilidad del medio poroso, Cy es el coeficiente de

resistencia inercial y .S,, corresponde al término fuente de masa.

En el presente modelo, los términos dominantes del balance de momentum correspon-
den al gradiente de presién y a la resistencia hidrodindamica del medio poroso. El gradiente
de presion actiia como fuerza impulsora del flujo gaseoso, mientras que los términos de
resistencia viscosa e inercial representan la pérdida de momentum asociada al paso del
gas a través del lecho empacado. En particular, el término proporcional a p/a representa
la resistencia viscosa del medio poroso, comuinmente asociada al término de Darcy, mien-
tras que el término proporcional a Cyp,|t| representa la resistencia inercial, asociada al
término de Forchheimer. Ambos términos permiten introducir la pérdida de momentum
producida por el lecho empacado dentro de la formulacién continua del PMM. Por su
parte, el término S,,u considera el efecto de la generacién neta de masa gaseosa sobre el

balance de momentum, asociada principalmente a la conversién heterogénea del char.

El tensor de esfuerzos viscosos se define como:

T=p(Vi+ Vi) (3.15)

En el enfoque PMM, la porosidad del lecho influye directamente en la resistencia que
experimenta el flujo gaseoso al atravesar la zona porosa. Para caracterizar esta resisten-
cia, se utilizé la porosidad bulk de referencia, ¢ = 0.3819. La relacién de Blake—Kozeny
se empled para estimar la permeabilidad del lecho asociada a la contribucion viscosa

de la pérdida de momentum, bajo la hipétesis de flujo laminar adoptada en el modelo.
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No obstante, la formulaciéon no se limita tinicamente a esta contribucién viscosa, ya que
la resistencia inercial se incorpora mediante el coeficiente 5, asociado al término tipo
Forchheimer. De esta forma, la pérdida de momentum en la zona porosa se representa
mediante una formulacion Darcy—Forchheimer, donde la permeabilidad « caracteriza la

resistencia viscosa y Cy la contribucién inercial [136].

La contribucion viscosa de la caida de presion en el lecho se expresa mediante la relacion

de Blake-Kozeny como:

Ap _ 150u(1 —¢)*
L d2e? 3

(3.16)

donde |Ap|/L corresponde a la caida de presién por unidad de longitud, d, es el didmetro
caracteristico de particula y u, representa la velocidad superficial del gas. A partir de la

Ec. 3.16, la permeabilidad del medio poroso se obtiene como:

d%e3
— N 3.17
“ T 150(1 — o) (3:17)
mientras que el coeficiente de resistencia inercial se expresa como:
3.5(1—¢)
Cy = ————= 3.18
= (318)

La formulacion presentada corresponde al régimen laminar adoptado en este trabajo.
Si el régimen de flujo fuese turbulento, la ecuacién de momentum deberia formularse en
términos de variables promediadas, incorporando los esfuerzos turbulentos asociados a las
fluctuaciones de velocidad. En una aproximacién tipo RANS, la velocidad instantanea se

descompone en una componente media y una fluctuante:

i=a+i (3.19)

donde @ corresponde a la velocidad media y @ a la fluctuacién turbulenta. En este caso,

el efecto de las fluctuaciones puede representarse mediante una viscosidad efectiva:
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Mot = b+ iy (3.20)

donde p; corresponde a la viscosidad turbulenta calculada mediante un modelo de cierre.
Por lo tanto, seria necesario resolver ecuaciones adicionales, como las asociadas a modelos
k—e, k—w o SST, ademas de modificar las difusividades efectivas empleadas en el trans-
porte de energia y especies. En el presente trabajo, dicho tratamiento no fue considerado,

ya que el modelo se desarrollé bajo la hipétesis de flujo laminar en el medio poroso.

3.2.5.3 Transporte de especies quimicas

La ecuacién de conservacion de especies quimicas describe el balance local de cada
especie gaseosa dentro del medio poroso, considerando el transporte convectivo asociado
al flujo, la difusién efectiva dentro del lecho y la generacién o consumo debido a las
reacciones quimicas homogéneas y heterogéneas. En el modelo de medio poroso, PMM,
la difusién de especies se representa mediante un coeficiente de difusion efectivo, el cual

incorpora el efecto de la estructura porosa sobre el transporte de masa [119].

El flujo difusivo de la especie ¢ se modela mediante la primera ley de Fick. En términos

de fraccién masica, este flujo puede expresarse como:

J; = —pyDeg i VY (3.21)

donde J; corresponde al flujo difusivo de la especie ¢, p, es la densidad de la fase gaseosa,
D ; es el coeficiente de difusion efectivo y Y; es la fraccion masica de la especie. El
signo negativo indica que la difusién ocurre desde regiones de mayor concentraciéon hacia

regiones de menor concentracién.

Al incorporar el flujo difusivo dentro del balance de conservacion en el medio poroso,

la contribucion difusiva queda expresada como:

V - (epy Dot VY;) (3.22)

donde ¢ corresponde a la porosidad del lecho. De esta forma, para una formulacién esta-

cionaria, la ecuacion de conservacion de especies se expresa como:
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V - (epgiY;) =V - (epgDetiVY;) + R; (3.23)

donde el término del lado izquierdo representa el transporte convectivo de la especie 7 a
través del medio poroso. El primer término del lado derecho corresponde al transporte
difusivo efectivo, derivado de la primera ley de Fick, mientras que R; representa la tasa
neta de produccién o consumo de la especie debido a las reacciones quimicas presentes
en el sistema. En esta formulacién, R; se interpreta como una fuente volumétrica neta de
especies, siendo positiva cuando existe generacion neta de la especie ¢ y negativa cuando

esta es consumida por las reacciones homogéneas o heterogéneas.

En el presente trabajo, la Ec. 3.23 se resolvié para las especies gaseosas consideradas
en el mecanismo cinético, permitiendo describir la evolucién espacial de los reactivos y
productos principales de la co-combustién de NH3 y carbén. Al tratarse de un modelo
estacionario, no se incluye un término de acumulaciéon temporal. Si el problema fuese

transiente, la ecuacion deberia incorporar adicionalmente el término de acumulacién:

0

— (ep,Y; 3.24
AT (324
por lo tanto, la ecuacion utilizada corresponde a una forma general de conservacién de
especies con conveccion, difusién efectiva y reacciéon quimica, en la cual la contribucion
difusiva se deriva de la primera ley de Fick. No corresponde a la segunda ley de Fick en
su forma clésica, ya que esta ultima describe un proceso puramente difusivo y transiente,

sin considerar explicitamente conveccién ni términos fuente por reaccién quimica.

La difusividad efectiva de la especie i en el medio poroso, ngi, se calculé a partir
de una formulacién tipo mizture-averaged, corregida por el efecto de la porosidad y la
tortuosidad del lecho. Esta formulacion permite representar la reduccion del transporte

difusivo debido a la estructura porosa, como se muestra en la Ec. 3.25 [119]:

= 3.25
m,t Ttor J}j ( )
. D'ij
J#i

donde ¢ es la porosidad del lecho, 74, es la tortuosidad, la cual representa la complejidad y

el alargamiento de las trayectorias que debe recorrer una especie quimica a través del medio
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poroso en comparacion con un trayecto recto, influyendo directamente en la resistencia al
transporte de masa [137]. Ademads, z; es la fraccién molar de la especie i, x; es la fraccién
molar de la especie j, y D;; corresponde a la difusividad molecular binaria del par de

especies i—7.

La difusividad molecular binaria D;; se estimé mediante la correlacién de Fuller, la
cual permite calcular la difusién molecular entre pares de especies gaseosas a partir de
la temperatura, la presion total, el término asociado a las masas moleculares del par de
especies y los volumenes de difusién tabulados [138, 139]. Esta correlacién se expresa

CcOomao:

0.01013 -7
Dy = (3.26)

. 1/3 1/3\?
ptM05<Vi +V; )

donde T es la temperatura, p; es la presion total, M corresponde al término asociado a
las masas moleculares del par de especies i—j, y V; y V; corresponden a los voliumenes de

difusién tabulados de las especies i y j, respectivamente.

Para las especies consideradas en el mecanismo cinético, se utilizaron los siguientes volu-
menes de difusién tabulados: Voo = 18.9, Vo, = 26.9, Vy, = 7.07, Vx, = 17.9, Vi, = 16.6,
Vi,o = 12.7, Vg, = 14.9 y Vao = 11.17 [139].

Por lo tanto, D;; representa la difusividad molecular binaria entre dos especies gaseosas,
mientras que Dzﬁi corresponde a la difusividad efectiva de la especie ¢ dentro de la mezcla
gaseosa y del medio poroso. Esta tltima incorpora el efecto combinado de la composicion

local de la mezcla, la porosidad y la tortuosidad del lecho.

3.2.5.4 Transporte de energia

La ecuacién de conservacion de la energia describe el balance energético dentro del
medio poroso, considerando tanto el transporte convectivo como el conductivo, ademas del
calor liberado o absorbido por las reacciones quimicas. En el modelo numérico empleado,

esta ecuacion se expresa como:

. hy
V- (epith) = V - (A VT) = Y 5MRZ» (3.27)

i

66



Capitulo 3. Metodologia

de forma compacta, utilizando el convenio de suma de Einstein, la misma ecuacion se da

a conocer como:

J

0 0 oT h?
— h)y = — |\ ] — _ P 2
axj (spuj ) a ( eff 8$]) : £ RZ (3 8)

siendo h; la entalpfa, A.;; la conductividad térmica efectiva, T' la temperatura, b la
entalpia estandar de formacién de la especie i, M; la masa molar de la especie i y R; el

término fuente de generacion o consumo de dicha especie debido a las reacciones quimicas.

El término fuente de especies quimicas R; en la ecuacion de transporte de especies se

calcula a partir de la cinética quimica y los coeficientes estequiométricos de cada reaccion.

La conversion de tasas molares a tasas masicas se expresa como:

R; = M; Z R, (3.29)

La tasa molar R;, de creacién/destruccién de Arrhenius para la especie i se obtiene a

partir de:

Rip = (V= v),) |k ﬂc(”?’“"“ (3.30)
(A 2,7 2,7 T 7 :

Jj=1

donde:

i .. coeficiente estequiométrico de la especie i como reactivo en la reaccion r.
= v coeficiente estequiométrico de la especie i como producto en la reaccion r.

» k,: constante de velocidad de la reaccién r (determinada, por ejemplo, mediante la

ecuacion de Arrhenius).
= C;: concentracién molar de la especie j [kmol/m?].

= 7, ¥ 1, exponentes de velocidad directa e inversa para la especie j en la reaccién

r.

N: numero total de especies quimicas en el sistema.

El término v/, — v}, determina si la especie i se produce (valor positivo) o se consume
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(valor negativo) en la reaccion r.

La conductividad térmica (A.sr) dentro de la zona porosa se calculé utilizando la

porosidad del lecho fijo:

)\eff =cA (331)

La viscosidad y la conductividad térmica se calcularon utilizando la teoria cinética

[140).

3.2.6 Condiciones de contorno del modelo

En la entrada del reactor de lecho fijo se aplicaron condiciones de frontera de Dirichlet,
las cuales consisten en imponer directamente el valor de las variables del sistema en la
frontera. En este caso, se definieron la velocidad del gas de entrada, las fracciones masicas

de las especies y la temperatura, de acuerdo con:

U= _’ina Y= Y;,ina T="T, (332)

donde 1w, es la velocidad superficial de entrada impuesta en la frontera, T}, corresponde a
la temperatura de alimentacién fijada en 300 K, y Y;;, son las fracciones mésicas iniciales
de cada especie, definidas a partir de la mezcla de aire y NHj3 utilizada en el caso base.
De manera complementaria, el nimero de Reynolds de particula puede calcularse a partir
de las propiedades de la mezcla de entrada, la velocidad superficial y el didmetro de
particula, segun la Ec. 3.9, utilizandose como pardmetro caracteristico del régimen de

flujo en el medio poroso.

En la salida del reactor de lecho fijo se establecieron condiciones de salida de tipo
outflow, que permiten que el fluido abandone el dominio sin generar gradientes adicionales

de presién, incorporando ademds una correccién del balance global de masa [141].

Debido a la interaccion entre la fase gaseosa y las particulas sélidas del medio poroso
hibrido, los balances de masa y energia en la interfaz se ven afectados por las reacciones
quimicas heterogéneas (R8-R10). Estas reacciones modifican la concentracién de las espe-

cies gaseosas a través de tasas de produccion y consumo, mientras que los fenoémenos de
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transporte convectivo y difusivo controlan el movimiento de dichas especies hacia y desde

la superficie sélida [142].

En el caso del enfoque PMM (Porous Media Model), se aplicaron condiciones de fron-
tera de Neumann en el eje de simetria (r = 0) y en la parte superior del dominio. Este
tipo de condicion implica que la derivada normal de la variable sea nula, lo que equivale a
un gradiente cero, representando simetria o ausencia de flujo neto a través de la frontera.
Las variables a las cuales se aplico esta condicion fueron presién, velocidad, concentracion

y temperatura:

8p70 ou aY; 0 or

-0 75,=0 5-=0 E—O (3.33)

3.2.7 Configuracion numérica del modelo en ANSYS Fluent

Las simulaciones numéricas se desarrollaron en ANSYS Fluent 2024 R2 mediante el
método de volimenes finitos, con el fin de representar la transferencia de calor y masa
acoplada con reacciones homogéneas y heterogéneas en un reactor de medio poroso hibrido.
Para reducir el costo computacional y conservar las caracteristicas esenciales del fenémeno
fisico, se adopté una representacién bidimensional axisimétrica del reactor. Las regiones de
entrada y salida se modelaron como medios porosos inertes, mientras que la region central

correspondié a la zona porosa reactiva donde ocurre la co-combustiéon carbén—amoniaco.

La discretizacion espacial se realizé mediante una malla estructurada tipo MultiZone
Quad/Tri, aplicando refinamiento local en la pared, en las interfaces entre regiones y en
la zona reactiva. En el presente trabajo no se realizdé un estudio convencional de inde-
pendencia de malla basado en refinamientos sucesivos. Esta decision se fundamenté en
la naturaleza del modelo bidimensional de medio poroso equivalente, cuya discretizacion
no busca resolver explicitamente las particulas ni los espacios intersticiales del lecho. De
acuerdo con Arriagada Romero et al. [119], en este tipo de formulaciones el tamano de la
malla se encuentra condicionado por el didmetro caracteristico de las particulas. Cuan-
do el tamano de celda es significativamente menor que el didmetro de particula, resulta
necesario incorporar perfiles radiales y axiales de fraccion volumétrica o porosidad para
mantener una representacion fisicamente consistente del lecho. En consecuencia, la evalua-
cion de la discretizacion bidimensional se considerd incorporada implicitamente mediante

la seleccion de una resolucion coherente con el didmetro de particula y con la represen-
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tacién continua del medio poroso. Como referencia, el estudio de independencia de malla
del modelo tridimensional resuelto particula a particula fue desarrollado previamente por

Arriagada Romero et al. [120].

La configuracion del solver se basé en un esquema pressure-based, en régimen steady,
formulacién de velocidad absoluta y dominio 2D axisymmetric. Se activé la ecuacion de
energia, el modelo de transporte de especies y el modelo de radiaciéon P-1. El régimen de

flujo se consideré laminar, de acuerdo con las condiciones de operacién del reactor.

En la fase gaseosa se incluyeron las especies H,O, Oy, NO, Hy, CO, CO,, NH3 y No,
mientras que el carbon sélido se incorporé como fase reactiva en la zona central. Para
describir la interaccién quimica entre ambos combustibles, se implementé un esquema

cinético semiglobal compuesto por 10 reacciones homogéneas y heterogéneas.

Las tres regiones del dominio fueron tratadas como zonas porosas, empleando una
porosidad media de ¢ = 0.382. La regién central incluyé ademds la representacion de
reacciones heterogéneas distribuidas volumétricamente mediante el parametro surface-to-
volume ratio. Para describir el comportamiento efectivo del medio poroso, se implemen-
taron funciones definidas por el usuario (UDF') para la conductividad térmica efectiva y

la porosidad radial.

La condicién de entrada se definié como Velocity Inlet, utilizando una velocidad super-
ficial de 0.55 ms™!, calculada a partir de los caudales experimentales de aire y amoniaco.
Las fracciones maésicas de entrada se definieron a partir de la mezcla de alimentacion. Con
el fin de favorecer la ignicion numérica de la zona reactiva, se aplicé un patch térmico

localizado en la regién central del dominio.

En conjunto, esta formulacién permitié representar el comportamiento térmico, fluido-
dindmico y quimico del reactor bajo condiciones de co-combustiéon carbén—amoniaco. El
detalle completo de la implementacion numérica, incluyendo la geometria, la generacion
de la malla, las propiedades del medio poroso, las formulaciones empleadas, los parame-
tros del solver, los factores de subrelajacién y los criterios de convergencia, se presenta en
el Anexo C.

70



Capitulo 4. Resultados y Analisis

Capitulo 4

Resultados y Analisis

4.1 Resultados experimentales

4.1.1 Consumo de masa

La Figura 4.1 presenta el consumo de carbén obtenido para las seis configuraciones
experimentales evaluadas. Este pardametro fue calculado a partir de la diferencia entre la
masa inicial de carbon cargada en la zona reactiva del lecho y la masa sélida remanente

al finalizar cada ensayo, de acuerdo con:

Me0 = Mef 40 (4.1)

Meo

X, =

donde m, corresponde a la masa inicial de carbén y m. ; a la masa final remanente.
En las configuraciones hibridas, la alimina fue excluida de este calculo, debido a que
actia como material inerte dentro del lecho. Por lo tanto, el valor reportado corresponde
al consumo de la fraccion carbonosa. La Figura 4.2 muestra un ejemplo del residuo sélido

recuperado después del ensayo.
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Figura 4.1: Consumo de carbén ( %) para todos los casos de estudio.

Figura 4.2: Residuo sélido remanente después del ensayo.

Los resultados muestran que todas las configuraciones alcanzaron un alto consumo de
carb6n, con valores promedio entre 91.68 % y 96.88 %. En los lechos compuestos tinica-
mente por carbén en la zona reactiva, el consumo promedio fue de 94.43 £ 0.96 % para
BLC, 91.68 + 1.98 % para LSC y 94.33 £ 0.98 % para la mezcla BLC4+LSC (50 %/50 %).
Estos valores indican que el reactor fue capaz de sostener una alta utilizacion del combus-
tible sélido bajo operacién con NHj y aire, sin evidenciar una acumulaciéon significativa

de material remanente al término de los ensayos.
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Al incorporar alimina en la zona reactiva, el consumo de carbén se mantuvo en niveles
igualmente elevados. El caso HFC (70 % BLC) present6 el mayor consumo promedio,
alcanzando 96.88 + 1.81%, lo que representa un incremento de aproximadamente 2.45
puntos porcentuales respecto del caso BLC sin fraccion inerte. Este resultado sugiere que,
para el carbén base, la incorporacién de alimina favorecié el aprovechamiento global del
combustible sélido, probablemente debido a una mejor recirculaciéon térmica dentro del
lecho y a una mayor estabilidad local de la zona reactiva. En contraste, el caso HFC
(70 % LSC) alcanzé 91.87 + 1.15 %, valor muy cercano al obtenido para LSC sin altimina.
Por su parte, la configuracién HFC (35% BLC, 35% LSC) presenté 94.31 + 3.26 %,

practicamente igual al caso BLC+LSC sin fraccién inerte.

Estos resultados evidencian que la hibridacién del lecho no reduce la capacidad del
reactor para consumir carbon, aun cuando disminuye la masa inicial de combustible sélido
disponible en la zona reactiva. Por el contrario, en algunos casos, especialmente para
HFC (70 % BLC), la presencia de alimina se asocia con una utilizacién més completa del
combustible. Esta interpretacién es coherente con el rol térmico esperado de un medio
poroso hibrido, donde la incorporacién de particulas inertes puede modificar el transporte
de calor dentro del lecho, favoreciendo el almacenamiento térmico, la recirculaciéon de calor

y el acoplamiento entre la fase gaseosa reactiva y el sélido carbonoso [118].

4.1.2 Comportamiento térmico

Para el analisis térmico se considerd tunicamente la ventana de operacion correspon-
diente al proceso de co-combustién NHs—carbon. Durante la etapa inicial de cada ensayo,
el reactor fue calentado mediante combustién de CHy con aire, permitiendo el estableci-
miento y avance del frente térmico hasta la zona reactiva. Una vez que el frente alcanzé
la posiciéon T3, se detuvo el suministro de CHy y se inici6 la alimentacion de NHs, dando
comienzo a la etapa de co-combustion. En consecuencia, los valores de T\, 4, reportados en
esta seccion corresponden a las temperaturas maximas registradas durante la etapa en que
el frente reactivo se desarroll6 dentro de la zona de carbén o zona hibrida, principalmente
entre T3 y T5. Por lo tanto, la figura presentada no representa la etapa de encendido ni un
campo térmico instantaneo Unico, sino la distribucién axial de las temperaturas méximas

alcanzadas durante la ventana efectiva de co-combustién.

La Figura 4.3 retine las temperaturas maximas registradas en cada posicién axial para

las seis configuraciones experimentales evaluadas. Esta comparacion permite analizar de

73



Capitulo 4. Resultados y Analisis

manera integrada el efecto del tipo de carbén y de la incorporacion de alimina en la
zona reactiva del lecho. Los perfiles individuales correspondientes a los lechos constituidos
unicamente por carbén y a las configuraciones hibridas se presentan en el Anexo B, con
el objetivo de mantener en el texto principal una comparacion directa entre todas las

condiciones experimentales.

En las configuraciones compuestas unicamente por carbdn, la regién asociada a la
zona reactiva, comprendida principalmente entre T3 y T5, muestra una jerarquia tér-
mica definida. La mezcla BLC+LSC (50 %/50 %) alcanza las mayores temperaturas en
practicamente toda esta regién, seguida por LSC y luego por BLC. En T5, ubicada en
Z = 0.141 m, la mezcla alcanza aproximadamente 1442.3 K, superando a LSC, con 1385.9
K, en 4.1%, y a BLC, con 1300.3 K, en 10.9 %. Una tendencia similar se observa en T4,
donde la mezcla alcanza 1418.4 K, frente a 1373.9 K para LSC y 1306.8 K para BLC. En
T3, la mezcla registra 1444.5 K, mientras que LSC y BLC alcanzan 1398.2 K y 1351.0 K,

respectivamente.

Estos resultados indican que, incluso operando a igual ¢ global, la temperatura alcan-
zada por el lecho no esta gobernada tinicamente por la estequiometria global, sino también
por las propiedades fisicoquimicas del combustible sélido. En particular, el mayor nivel
térmico observado para LSC respecto de BLC es consistente con su menor contenido de
humedad, mayor contenido de materia volatil y mayor poder calorifico inferior. Una menor
humedad reduce la fraccién de energia destinada a evaporacién y calentamiento sensible
del agua, mientras que una mayor fraccién de materia volatil puede favorecer la aparicion
temprana de especies combustibles en fase gas, intensificando la reaccién cerca del frente.
Este comportamiento es coherente con estudios de co-combustién NHs—carbén, donde el
tipo de carbdn, la fraccién de volatiles, la equivalencia local, el flujo radiativo y el efecto
sumidero térmico de las particulas pueden modificar la propagacién de la llama [3]. Por
esta razon, el hecho de que la mezcla BLC+LSC supere a ambos carbones individuales
sugiere que la combinaciéon de combustibles no se comporta simplemente como un pro-
medio térmico, sino que puede favorecer una interaccion local entre liberacion de especies

combustibles, oxidacion del sélido y transferencia de calor dentro del lecho.

En los casos hibridos, la incorporaciéon de alimina modifica de manera importante la
estructura térmica del lecho, concentrando los valores méximos en la vecindad de T5.
En esta posicién, el méximo global alcanza 1470.7 K para HFC (70 % BLC), 1539.0 K
para HFC (70 % LSC) y 1523.8 K para HFC (35% BLC, 35% LSC). Esta tendencia
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indica que la hibridacién no solo mantiene un régimen térmico elevado, sino que ademas
intensifica la zona frontal del lecho. En T5, HFC (70 % LSC) supera a HFC (70 % BLC) en
4.65 %, mientras que HFC (35 % BLC, 35 % LSC) lo supera en 3.62 %. En T4, la diferencia
también es relevante: HFC (70 % LSC) alcanza 1447.7 K, la mezcla hibrida 1434.7 K y
HFC (70 % BLC) 1368.9 K.

La mayor temperatura observada en el caso HFC (70 % LSC) cerca del frente es cohe-
rente con la mayor respuesta térmica observada previamente para este carbon respecto de
BLC. Sin embargo, el comportamiento de la mezcla hibrida también resulta relevante, ya
que en T3 alcanza 1463.6 K, superando tanto a HFC (70 % LSC), con 1432.7 K, como a
HFC (70 % BLC), con 1395.2 K. Esto sugiere que la mezcla de carbones, en presencia de
una matriz inerte, puede modificar la localizacién axial de la temperatura, alterando el
acoplamiento entre liberacion de calor, avance del frente reactivo y recirculacién de calor

dentro de la zona hibrida.

Al comparar cada combustible con su configuracién hibrida equivalente, el incremento
térmico en T5 resulta significativo. Para BLC, T4, aumenta desde 1300.3 K en el lecho
de carbén hasta 1470.7 K en HFC (70 % BLC), equivalente a un incremento de 13.10 %.
Para LSC, el aumento es desde 1385.9 K hasta 1539.0 K, correspondiente a 11.05%. En la
mezcla BLC+LSC, el incremento es mas moderado, pasando desde 1442.3 K hasta 1523.8
K, equivalente a 5.66 %. Estos resultados muestran que el efecto de la hibridacién es mas
pronunciado cuando el caso base presenta una menor temperatura, como ocurre con BLC,
mientras que en la mezcla BLC+LSC la ganancia adicional es menor debido a que el lecho

de carbén ya presenta temperaturas elevadas.

La comparacion integrada muestra que el orden relativo entre combustibles cambia al
incorporar alimina. En la zona reactiva compuesta tnicamente por carbén, la jerarquia
térmica general es mezcla BLC+LSC > LSC > BLC. En cambio, en los lechos hibridos,
HFC (70 % LSC) domina en la vecindad de T5, mientras que HFC (35% BLC, 35%
LSC) alcanza el mayor valor en T3. Esta reorganizacién axial indica que la hibridacién no
intensifica uniformemente todo el perfil térmico, sino que modifica la estructura espacial
del frente reactivo y la forma en que se acopla la liberacion de calor con la recirculacion

de calor dentro del lecho.

75



Capitulo 4. Resultados y Analisis

«:Oe BLC
1550 Flame front —-% = LSC
<« =—£3 = BLC+LSC (50%/50%)

-—

= HFC (70% BLC)
=+O-= HFC (70% LSC)
= = HFC (35% BLC, 35% LSC)

1500

1450

ppp——

\.T'

1400

Tmax' K

AN

]
1
1
I
1
I
1

1350

DN

1300

ppp——

0%

Coal/hybrid Alumina

AN

1250

0.150 0.175 0.200 0.225
Axial position Z, m

Figura 4.3: Temperatura maxima registrada en cada posicién axial durante la etapa de co-
combustion NHz—carbén para las configuraciones con zona reactiva compuesta inicamente
por carbon y las configuraciones hibridas HFC.

La reproducibilidad experimental fue evaluada a partir de tres réplicas por condicién.
Los perfiles individuales con barras de error para los lechos de carbén y los lechos hibridos
se presentan en el Anexo B. En general, la dispersion relativa se mantuvo acotada en la
zona reactiva principal, especialmente cerca de T5, lo que respalda la comparacion térmica
entre configuraciones. En los casos de carbdn, las mayores dispersiones se observaron en
T1, posicion ubicada en la zona superior de alimina, alejada de la entrada del flujo
y fuera de la region principal de consumo de carbén. En consecuencia, la temperatura
maxima registrada en esta posicién depende con mayor sensibilidad de la historia térmica
acumulada del lecho, de las pérdidas de calor hacia el entorno y del grado de propagacion

del frente durante cada réplica.

Aunque la relacién de equivalencia global se mantuvo constante, en sistemas de co-
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combustion NHsz—carbdén pueden generarse variaciones locales de mezcla debido a la com-
petencia por Oy entre el NH3 y las especies carbonosas, junto con la recirculacion de
calor dentro del medio poroso. Esta competencia por O ha sido identificada como un
mecanismo relevante durante la co-combustién carbén/NHs, debido a que puede afectar
la oxidacion del carbon y la distribucién del oxigeno entre productos carbonosos y ni-
trogenados [72]. En este contexto, los resultados confirman que el caso BLC presenta el
comportamiento térmico mas amortiguado, mientras que la mezcla BLC+LSC maximiza

T4« entre los lechos compuestos tinicamente por carbén.

Desde el punto de vista fisico, estos resultados son consistentes con el rol térmico espe-
rado de un medio poroso hibrido. La aliimina no participa directamente como combustible,
pero puede actuar como fase de almacenamiento térmico, favoreciendo el calentamiento
local de la fase gaseosa dentro del lecho, el acoplamiento térmico con el sélido carbonoso y
la recirculacion de calor. Este tipo de comportamiento ha sido reportado en reactores de
medio poroso hibrido, donde la interaccion entre particulas combustibles e inertes modi-
fica el transporte térmico y favorece procesos de recirculacién interna de calor [118, 119].
Por lo tanto, el aumento de T4, en los casos HFC no debe interpretarse como un simple
efecto de la cantidad de carbén disponible, sino como resultado del acoplamiento entre

reaccion, almacenamiento térmico y recirculacion de calor dentro del lecho.

En consecuencia, los resultados térmicos muestran que la aliimina no actia tnicamente
como un material diluyente, sino como una fase inerte que contribuye al almacenamiento
térmico y a la recirculacién de calor dentro del medio poroso. Este efecto permite inten-
sificar el frente reactivo y elevar T4, en la regiéon cercana a T5, aun cuando la masa de
carbon disponible en la zona reactiva sea menor que en los lechos compuestos tinicamen-
te por carbon. Este comportamiento es consistente con el rol esperado de los sistemas
de combustién por filtracién hibrida, donde la interaccién entre particulas combustibles e
inertes favorece el acoplamiento entre reaccién quimica, transporte de calor y recirculacion
de calor [119].
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4.1.3 Evolucién temporal experimental

La Figura 4.4 presenta la evolucién transiente del campo térmico, T(z,t), para dos
configuraciones representativas: el lecho con mezcla BLC+LSC (50 %/50 %) y el lecho
hibrido HFC (35 % BLC, 35 % LSC). Esta comparacién permite analizar no solo los valores
maximos alcanzados, sino también la forma en que se establece, desplaza y extingue el

frente térmico durante la ventana efectiva de co-combustién NHs—carbén.

En ambos termogramas se distingue una secuencia operacional compuesta por tres
etapas principales. Primero, durante el encendido con CHy y aire, se establece el campo
térmico inicial y el frente avanza hasta alcanzar la zona reactiva. Posteriormente, cuando
el frente llega a la posicion T3, se detiene el suministro de CHy y se inicia la alimentacion
de NHj, dando comienzo a la etapa de co-combustién. Finalmente, tras el corte de NHs, el
sistema evoluciona hacia un enfriamiento progresivo, gobernado por la inercia térmica del
lecho y las pérdidas de calor hacia el entorno. Por lo tanto, los termogramas no representan
una condicion estacionaria estricta, sino la evolucién temporal del frente térmico durante

el proceso de conversion del carbon.

Para el caso BLC+LSC (50 %/50 %), mostrado en la Figura 4.4a, el campo térmico
se desarrolla progresivamente desde temperaturas iniciales relativamente bajas, cercanas
a 400-600 K, hasta formar una banda de alta temperatura en la zona central del lecho.
Durante la transicién NHz-in/CHy-out se observa un ajuste térmico rapido, asociado al
cambio de combustible gaseoso y al inicio de la etapa efectiva de co-combustion. En esta
condicién, la temperatura maxima se alcanza en T5, con Ty, ~ 1517 K a t ~ 58.6 min.
La zona de mayor temperatura aparece como una banda térmica sostenida dentro de
la region reactiva, mas que como un pico aislado, lo que indica que el frente mantiene
una estructura térmica relativamente estable durante el consumo del carbén. Ademas,
se observa una extension del campo térmico hacia T2-T1, asociada a la propagacion del

calor dentro de la seccién superior de alimina.

Para el caso hibrido HFC (35% BLC, 35% LSC), presentado en la Figura 4.4b, se
observa una secuencia térmica similar, aunque con diferencias relevantes en la magnitud
y distribucién temporal del frente. Antes de la etapa principal de co-combustion, el lecho
ya presenta temperaturas elevadas, del orden de 1173-1373 K, evidenciando que el campo
térmico se encuentra previamente establecido por la etapa de encendido. Luego de la

introduccion de NHg, el termograma muestra una banda de alta temperatura concentrada
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dentro de la regién hibrida, con una temperatura maxima de aproximadamente T, ~
1551 K a t =~ 58.0 min. Este valor es superior al observado para el caso BLC+LSC
sin alimina, lo que confirma que la hibridacién favorece un aumento de la temperatura

alcanzada por el frente reactivo.
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Figura 4.4: Perfil transiente de T(z,t) para los casos: (a) BLC+LSC (50 % BLC, 50 %
LSC) y (b) HFC (35% BLC, 35% LSC).
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La principal diferencia entre ambos casos se observa en la persistencia y extension del
campo térmico. Mientras que el lecho BLC+LSC (50 %/50 %) presenta una estructura
térmica mas localizada, el caso HFC (35% BLC, 35% LSC) exhibe una huella térmica
mas extendida en el tiempo y en la direccion axial. Este comportamiento es consistente
con el rol térmico de la alimina como fase inerte de almacenamiento térmico, la cual
favorece la recirculacion de calor dentro del lecho y contribuye a estabilizar la zona de
reacciéon. En sistemas de combustién por filtracién hibrida, la interaccién entre particulas
combustibles e inertes modifica el acoplamiento entre reaccion quimica, transporte de calor
y almacenamiento térmico, lo que puede alterar tanto la intensidad como la persistencia
del frente reactivo [118, 119].

En consecuencia, la comparacion transiente confirma que la hibridacién no solo modi-
fica el valor maximo de T,.x, sino también la evolucién temporal del frente térmico. El
caso HFC (35% BLC, 35% LSC) alcanza una temperatura maxima mayor que el lecho
BLC+LSC (50 %/50 %) y presenta una respuesta térmica més sostenida, lo que sugiere
una mayor inercia térmica asociada a la presencia de alimina. Por lo tanto, la hibridacion
debe interpretarse como un mecanismo que contribuye a la formacion, estabilizacién y
persistencia del frente de co-combustién, méas que como una simple modificacién puntual

de la temperatura maxima.
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4.1.4 Emisiones producto de la combustion

Los resultados de emisiones gaseosas se presentan en la Tabla 4.1 y en la Figura 4.5. Los
valores corresponden a promedios obtenidos durante la ventana efectiva de co-combustién
NHjz—carbén, excluyendo la etapa inicial de calentamiento con CH,. Esta distincién es
relevante, ya que el analisis busca evaluar las especies emitidas durante la operacién con
NHj; y carbén dentro del lecho reactivo.

Tabla 4.1: Emisiones gaseosas de NO,, NO, CO, NHs, SO, (ppm); COs (%). La incerti-

dumbre experimental es inferior al 10 % para todas las especies, considerando la propaga-
cién del frente de llama aguas arriba a lo largo del lecho empacado de carbén /hibrido.

Especie  BLC  LSC  BLC+LSC (50%/50%) HFC (70% BLC) HFC (70% LSC) HFC (35% BLC, 35% LSC)

CcO 121.33  113.00 138.00 76.83 82.00 98.67
COq 1.165  1.290 1.537 0.560 0.860 0.793
NO 519.33 611.33 651.00 321.50 378.00 437.00
NO,  545.33 642.00 684.00 337.67 397.00 458.83
NH; 0.54 0.41 3.24 1.68 2.31 3.33
SO, 1.90 1.14 1.21 1.70 1.08 0.88

La Figura 4.5 muestra que la concentracién de NH3 no reaccionado a la salida se man-
tuvo baja en todas las configuraciones, con valores entre 0.41 ppm y 3.33 ppm. Esta
baja concentracién residual sugiere un consumo efectivo del NH3 dentro del lecho durante
la ventana de co-combustion. Este comportamiento es consistente con estudios experi-
mentales de co-combustion NHs—carbon que reportan bajos niveles de slip de amoniaco
bajo condiciones favorables de operacién [143, 144]. Desde una perspectiva cinética, la
oxidacién de NHj involucra rutas mediadas por radicales H, O y OH, con formacién de
especies nitrogenadas intermedias como NO, NOg y N,O [145]. Por lo tanto, la baja emi-
sion residual de NH3 no debe interpretarse de manera aislada, sino en conjunto con su

participacién en la red de reacciones de formacién y reduccién de especies nitrogenadas.

En cuanto a las especies nitrogenadas, todas las configuraciones hibridas exhibieron
reducciones sisteméaticas de NO, respecto de sus contrapartes sin alimina. En particu-
lar, NO, disminuyé desde 545.33 ppm en BLC hasta 337.67 ppm en HFC (70 % BLC),
equivalente a una reduccién de 38.1 %, desde 642.00 ppm en LSC hasta 397.00 ppm en
HFC (70 % LSC), correspondiente a una reduccién de 38.2%, y desde 684.00 ppm en
BLCH+LSC (50 %/50 %) hasta 458.83 ppm en HFC (35 % BLC, 35 % LSC), equivalente a
una reduccién de 32.9 %. Aunque HFC (70 % BLC) present6 el menor valor absoluto de
NO,, las reducciones relativas fueron muy similares para BLC y LSC, con disminuciones
cercanas al 38 %. Esto evidencia que la hibridacién del lecho tuvo un efecto sistematico

sobre la mitigacién de NOx.
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Estas reducciones no pueden explicarse iinicamente a partir de la temperatura maxima,
ya que los casos hibridos presentaron mayores temperaturas en la region cercana a T'5,
aun asi, exhibieron menores emisiones de NO,. Por lo tanto, el comportamiento observado
sugiere la influencia combinada de la distribucion local del oxidante, la historia termo-
quimica del frente y la coexistencia de zonas con distinto caracter oxidante o reductor
dentro del lecho. En sistemas de co-combustién carbén/NHj, se ha reportado que el NHj
puede competir con el carbon por el Oy disponible, modificando la oxidacién del com-
bustible sélido y la distribucion del oxigeno hacia productos carbonosos y nitrogenados
[72]. Asimismo, se ha descrito una competencia entre rutas de formaciéon de NO asociadas
al amoniaco y rutas de reduccion de NO por especies derivadas de NHj3, manteniéndose
capacidad reductora incluso en ambientes con presencia de oxigeno [76]. En este contexto,
los menores niveles de NO, en los casos HFC son consistentes con una secuencia espacial
de reaccion en la cual parte del NO formado cerca del frente puede ser posteriormente

reducido antes de la salida del gas.

Desde una perspectiva mecanistica, esta interpretacion es coherente con mecanismos
reportados para combustién acoplada o separada de NH3 y carbén, donde la reduccion
de NO puede estar asociada a radicales NH; y a rutas que favorecen la formacion de
Ny, tales como NHy — Ny y NHy — NNH — Ns [71]. No obstante, dado que el presente
estudio reporta concentraciones promedio a la salida del reactor y no mediciones locales de
especies intermedias dentro del lecho, dichas rutas deben interpretarse como mecanismos
de apoyo para explicar las tendencias observadas, y no como una identificacion directa de

las especies intermedias presentes en el reactor.

Respecto al CO, las configuraciones hibridas también presentaron menores concentra-
ciones que sus equivalentes sin alimina. En BLC, el CO disminuy6 desde 121.33 ppm
hasta 76.83 ppm al pasar a HFC (70 % BLC), lo que representa una reduccién de 36.7 %.
En LSC, la reduccion fue desde 113.00 ppm hasta 82.00 ppm, equivalente a 27.4 %. Para la
mezcla BLC+LSC, el CO disminuy6 desde 138.00 ppm hasta 98.67 ppm, correspondiente
a una reduccién de 28.5%. Aunque la presencia de zonas localmente reductoras podria
limitar la oxidaciéon completa de CO, los valores medidos muestran que el balance glo-
bal del lecho hibrido favorecié menores emisiones de CO respecto de sus contrapartes sin
alimina. Este resultado es consistente con la mayor temperatura observada en la region
cercana al frente y con el rol de la matriz de alimina en la recirculacién de calor, lo que

puede favorecer la oxidacion de especies carbonosas dentro del lecho.

82



Capitulo 4. Resultados y Analisis

La disminucion de CO también puede interpretarse considerando rutas elementales
relevantes para su oxidacion. Estudios mecanisticos sobre co-combustion carbon—amoniaco
identifican la reaccién CO+OH = CO5+H como una via importante para la conversién de
CO hacia COs [82]. Al mismo tiempo, la presencia de NH3 puede modificar la oxidacién del
char debido a la competencia por Os [72]. En los presentes ensayos, la menor concentracion
de CO en los casos HFC sugiere que, a pesar de dicha competencia, la configuracion
hibrida favorecié condiciones térmicas y reactivas mas adecuadas para la oxidacién global

de especies carbonosas.

En cuanto al COs,, los casos con zona reactiva compuesta tinicamente por carbon pre-
sentaron valores superiores a los hibridos: 1.165 % para BLC, 1.290 % para LSC y 1.537 %
para BLC+LSC (50 %/50 %). En contraste, las configuraciones HFC registraron 0.560 %,
0.860 % y 0.793 % para HFC (70 % BLC), HFC (70 % LSC) y HFC (35 % BLC, 35 % LSC),
respectivamente. Esta disminucién se atribuye principalmente a la menor carga total de
carbono disponible en la zona reactiva hibrida, producto de la sustitucion parcial del
carbén por alimina. Por lo tanto, la menor concentracion de CO5 no debe interpretarse
necesariamente como una combustion menos efectiva, sino como consecuencia de la menor
cantidad de carbono alimentado en los casos HFC. Entre las configuraciones hibridas, HFC
(70 % LSC) combiné el mayor nivel de CO5 con un bajo nivel de CO, lo que sugiere un

comportamiento favorable hacia la oxidacién del carbono dentro del subconjunto hibrido.

Finalmente, las emisiones de SOy se mantuvieron bajas en todos los casos, con valores
entre 0.88 ppm y 1.90 ppm. Las menores emisiones se observaron en HFC (35 % BLC,
35 % LSC), mientras que los mayores valores correspondieron a BLC y HFC (70 % BLC).
Esta tendencia es coherente con el bajo contenido de azufre de los carbones evaluados y
con la menor masa de carbon disponible en las configuraciones hibridas. En conjunto, los
resultados de emisiones muestran que la hibridacién del lecho permitié reducir simultanea-

mente NO, y CO, manteniendo bajo el slip de NH3 y sin generar incrementos relevantes
de SO,.
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Figura 4.5: Emisiones gaseosas de NO,, NO, CO, NHj, SO, (ppm); COs (%). La incer-
tidumbre experimental es inferior al 10 % para todas las especies, considerando la propa-
gacion del frente de llama aguas arriba a lo largo del lecho empacado de carbén/hibrido.
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4.2 Resultados numéricos

4.2.1 Contraste térmico experimental-numérico

Los resultados numéricos presentados corresponden al caso base del modelo estaciona-
rio, definido para una relacion de equivalencia global ¢ = 0.9 y una velocidad superficial
de entrada u;, = 0.55 ms~!. En esta configuracién, la zona media reactiva del reactor fue
representada numéricamente como una zona equivalente compuesta por carbon, mientras
que las regiones ubicadas antes y después de dicha zona corresponden a zonas inertes de
alimina, de acuerdo con la geometria esquematica mostrada en la Figura 3.17. Por lo
tanto, el contraste experimental-numérico no busca reproducir especificamente alguno de
los combustibles utilizados, sino comparar el modelo equivalente de la fase solida reacti-

va con las tres configuraciones experimentales constituidas exclusivamente por material

carbonoso: BLC, LSC y BLC+LSC (50 %/50 %).

En todas las figuras numéricas de esta seccion, la direccién axial del reactor se inter-
preta de izquierda a derecha. La zona izquierda corresponde a la entrada de la mezcla
reactiva, mientras que la zona derecha corresponde a la salida de los gases producto de la
combustion. Esta convencién permite analizar la localizacién espacial del frente reactivo

y su relacién con la distribucién de temperatura dentro del dominio computacional.

La Figura 4.6 presenta la distribucién espacial de temperatura en el reactor para el
caso base numeérico. Se observa un gradiente térmico pronunciado asociado a la formacion
del frente reactivo y a la region de mayor intensidad termoquimica. En la zona de entrada,
el sistema presenta temperaturas inferiores a las alcanzadas en la regién reactiva. Luego
se desarrolla una zona de alta temperatura localizada y, posteriormente, se observa una
disminucién térmica hacia la salida del reactor. En términos fisicos, esta organizacién del
campo térmico es consistente con una zona reactiva principal espacialmente localizada,

en la cual se concentra la mayor actividad termoquimica del sistema.
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Figura 4.6: Distribucion espacial de temperatura y localizacién del frente reactivo en
el caso base numérico. La direccion axial se interpreta de izquierda a derecha, desde la
entrada hasta la salida del reactor.

La Figura 4.7 compara el perfil térmico numérico con los valores promedio de tempe-
ratura maxima experimental obtenidos para las configuraciones BLC, LSC y BLC+LSC
(50 %/50 %) a lo largo del dominio axial. Las barras de error representan la desviacién
estdandar de las réplicas experimentales. La zona sombreada corresponde a la regién mo-
delada como carbén, mientras que la region posterior corresponde al medio inerte de
alimina. Este contraste permite analizar si el modelo reproduce el orden de magnitud y
la tendencia axial de las temperaturas promedio medidas experimentalmente, consideran-
do que el dominio numérico representa la zona reactiva como un medio equivalente de

carbon.

En la zona de carbén, comprendida entre TH y T3, la simulacién predice temperaturas
del mismo orden de magnitud que los promedios experimentales. En particular, la tempe-
ratura numeérica alcanza aproximadamente 1526 K en T5, 1521 K en T4 y 1412 K en T3.
Estos valores se aproximan especialmente al caso BLC+LSC (50 %/50 %), para el cual los
errores relativos son de 5.81 % en T5, 7.24 % en T4 y —2.23 % en T3. En cambio, respec-
to de BLC y LSC, el modelo tiende a sobreestimar las temperaturas en T5 y T4. Esta
diferencia indica que la representacion equivalente de carbén captura adecuadamente la
escala térmica global del lecho, pero no reproduce de forma diferenciada las propiedades

particulares de cada combustible sélido.

La comparacién en T3 muestra un mejor acuerdo general entre simulacién y expe-
rimento, ya que la temperatura numérica se ubica dentro del rango de los promedios

experimentales de los tres casos de carbon. Esto sugiere que el modelo reproduce razo-
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nablemente la localizacion axial de la zona de alta temperatura y la transicién térmica
al final de la regién reactiva. Sin embargo, hacia T2 y T1, correspondientes a la zona
de aliimina posterior, la simulacién predice una caida térmica mas pronunciada que la
observada experimentalmente. En particular, la temperatura numérica disminuye hasta
aproximadamente 1232 K en T2 y 1142 K en T1, mientras que los promedios experimen-

tales permanecen en un rango superior.

Esta diferencia puede atribuirse a las simplificaciones propias del modelo estacionario
y a la representacién equivalente del lecho. Experimentalmente, el campo térmico esta
influenciado por la historia de propagacién del frente, el almacenamiento térmico de la
alimina, las pérdidas de calor hacia el entorno y la heterogeneidad del empaque. En
cambio, el modelo numérico resuelve una condicién estacionaria idealizada, por lo que
tiende a representar una zona reactiva mas localizada y una disminucién de la tempera-
tura mas marcada después de la regién de carbén. En consecuencia, el modelo captura
adecuadamente la escala térmica y la ubicacion general del frente reactivo, pero presenta
limitaciones para reproducir la persistencia térmica observada experimentalmente en la

zona inerte posterior.
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Figura 4.7: Contraste entre el perfil térmico numérico del lecho equivalente de carbon y

los valores promedio de temperatura maxima experimental para BLC, LSC y BLC+LSC
(50 %/50 %) a lo largo del dominio axial.

Desde el punto de vista cinético, esta estructura térmica puede interpretarse a partir de
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las tasas medias obtenidas en la zona de co-combustion para el caso base. Estas tasas no
buscan explicar las diferencias experimentales entre BLC, LSC y BLC+LSC, sino justifi-
car la forma del perfil térmico numérico obtenido para la zona equivalente de carbén. Las
mayores intensidades corresponden a R1 y R2, con 0.0886 y 0.0804 kmol/(m?s), respecti-
vamente. La diferencia entre ambas es de 10.2 %, por lo que ambas constituyen el bloque
homogéneo principal del sistema, con una leve predominancia de R1. En comparacion, R1

supera a R9 porous en 90.1%, y a R5 y R6 en 148.2 % y 149.6 %, respectivamente.

Dentro del bloque heterogéneo, R9 porous presenta la mayor tasa media, con 0.0466
kmol/(m?s), mientras que R8 porous y R10 porous alcanzan 0.0117 y 0.00968 kmol /(m?s),
respectivamente. Esto sugiere que, en la zona reactiva, la gasificacién del char con vapor
tiene un peso mas importante que la oxidacion directa con oxigeno y que la reaccién
de Boudouard. En conjunto, esta jerarquia indica que, dentro del volumen reactivo, la
quimica homogénea del gas es mas intensa que la heterogénea en términos de tasa media,
y que la regién caliente del lecho puede interpretarse como el resultado del acoplamiento
entre la conversion del sélido y la oxidacién rapida de especies intermedias, principalmente
CO y Hs, en la fase gaseosa. Dicho de otro modo, el carbén no solo participa mediante su
propia conversion, sino que ademds alimenta una quimica gaseosa activa que contribuye

a sostener la zona de maxima temperatura.

La presencia de R9 porous dentro del bloque heterogéneo mas intenso sugiere que la
gasificacion del char con vapor contribuye a la generacién de CO y Hy dentro de la zona
reactiva. Estas especies pueden alimentar posteriormente la quimica homogénea de alta
temperatura, contribuyendo de manera indirecta al sostenimiento térmico del frente. Esta
interpretacién se vincula con estudios numéricos de co-combustién NHs-carbén, donde
se ha reportado que el contenido de HyO puede favorecer el consumo de carbono sélido

mediante esta reaccion representada por C() + H,O — CO + H, [133].

Esta diferencia delimita el alcance del modelo numérico empleado. Al representar la
zona reactiva como un medio poroso equivalente, el modelo permite reproducir tenden-
cias globales de temperatura dentro del lecho, pero no necesariamente captura todos los
efectos locales asociados a la heterogeneidad del empaque, la historia térmica del frente
y el almacenamiento de calor en la alimina. Este tipo de aproximacion ha sido utiliza-
do previamente para contrastar modelos de medio poroso con simulaciones resueltas por
particula en lechos fijos quimicamente reactivos [119]. Por lo tanto, el presente contraste

debe interpretarse como una evaluacion de tendencia y orden de magnitud, mas que como
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una validacion local estricta.

En términos generales, el contraste térmico experimental-numérico muestra que la si-
mulacion reproduce de manera razonable la localizacion e intensidad del frente reactivo en
la zona de carbon. La principal discrepancia se observa en la zona de alimina posterior,
donde la caida de temperatura calculada es mas marcada que la registrada experimental-
mente. En consecuencia, la aproximacion numérica es adecuada para analizar la estructura
térmica de la zona reactiva, pero debe interpretarse con cautela al extender el anélisis hacia

la region inerte posterior.

4.2.2 Emisiones gaseosas

La Figura 4.8 presenta el perfil axial de temperatura y los perfiles axiales promedio
ponderados por area de fracciéon masica de NHs y NO para el caso base numérico. Esta
representacion permite relacionar espacialmente el campo térmico con la transformacion
de las especies nitrogenadas dentro del reactor. Se observa que el consumo principal de
NHj3 no ocurre de manera gradual a lo largo de todo el dominio, sino en una franja axial

estrecha ubicada en torno al borde de entrada de la zona carbonosa.

A partir de los perfiles obtenidos para el caso base, se identifica que la region critica
se ubica aproximadamente entre z = 115 y 120 mm. En este intervalo, la temperatura
aumenta desde 1247.6 K hasta 1412.4 K, mientras que la fracciéon mésica promedio pon-
derada por drea de NH; disminuye desde 6.34 x 1072 hasta 1.65 x 107*, equivalente a
una reduccién aproximada de 99.74 %. En la misma regién, la fraccién maésica promedio
ponderada por drea de NO aumenta desde 1.32 x 10~ hasta 7.85 x 10~%. Por lo tanto, la
simulaciéon muestra que el consumo abrupto de amoniaco, la formacion inicial de NO y el

ascenso térmico del frente ocurren de manera acoplada en el inicio de la regién reactiva.

Desde el punto de vista térmico, los resultados indican que el NH3 no se consume
de manera significativa a temperaturas cercanas a 1000 K. En z = 110 mm, donde la
temperatura alcanza aproximadamente 1021.3 K, la fraccién masica de NH3 se mantiene
en 6.38 x 1072 y la fraccién mésica de NO es practicamente nula. En esa misma posicion,
las tasas R5 y R6 presentan valores despreciables. Por lo tanto, no se puede establecer
una temperatura unica de reaccion del NHz. Mas bien, los resultados muestran una zona
de activacién térmica, donde la quimica del NH3 comienza a intensificarse al superar

aproximadamente el rango de 1100—1200 K, mientras que el consumo abrupto se produce
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principalmente entre 1247.6 y 1412.4 K.

Esta transicion térmica esta directamente relacionada con las tasas promedio ponde-
radas por area obtenidas en la misma regién axial. En z = 115 mm, la oxidacién de NHj
hacia NO, representada por R5, alcanza 0.0549 kmol/(m?s), mientras que la reaccién de
reduccién NH3-NO hacia Ny, representada por R6, alcanza 0.0435 kmol/(m?s). La piré-
lisis de NH3, R7, también aumenta en esta posicién, pero presenta una magnitud menor,
de 0.00179 kmol/(m?s). Esto indica que la desaparicién del amoniaco no esté controlada
principalmente por descomposicion térmica directa, sino por la competencia entre rutas

de oxidacién y reducciéon nitrogenada.

Aunque el O; no se presenta explicitamente en la Figura 4.8, su participacién qui-
mica se evidencia mediante la activacién de rutas oxidativas incluidas en el mecanismo,
particularmente R5 en la conversion de NH3 hacia NO. Por esta razon, el aumento de
NO observado en la figura no debe interpretarse inicamente como una consecuencia del
incremento de temperatura, sino como el resultado del acoplamiento entre la activacion
térmica del frente y las rutas oxidativas del nitrégeno. En este sentido, el NH3 actia simul-
taneamente como precursor de NO mediante R5 y como agente reductor de NO mediante
R6. Sin embargo, el aumento neto de NO entre z = 115 y 120 mm evidencia que, en el
inicio del frente reactivo, la ruta de formacién de NO adquiere mayor relevancia que su

reduccion.

El comportamiento del NO refuerza esta interpretacion. Hasta z = 110 mm, su fraccion
maésica se mantiene practicamente nula, con un valor de 3.28x107%. Luego, en z = 115 mm,
aumenta hasta 1.32 x 107, coincidiendo con la activacién de R5 y R6. Finalmente, en
2z = 120 mm, alcanza 7.85 x 10~*, mientras que el NH; ya se encuentra pricticamente
agotado. Después de esta posicién, el NO se mantiene del mismo orden de magnitud,
con 7.71 x 10™* en z = 125 mm. Esto sugiere que la formacién principal de NO ocurre
durante el consumo abrupto del amoniaco y que, una vez agotado el NHs, disminuye la
disponibilidad del agente reductor necesario para continuar consumiendo NO mediante

R6.

A partir de z = 120 mm, cuando el NH3 ya se encuentra practicamente consumi-
do, se intensifican las reacciones asociadas al carbén y a la quimica homogénea del
gas. En esta posicién, R8 porous, R9 porous y R10 porous alcanzan 0.0239, 0.0475 y
0.00105 kmol/(m?s), respectivamente, mientras que R1 y R2 alcanzan 0.0973 y 0.0558

kmol/(m?s). En z = 125 mm, R8 porous y R9 porous se mantienen elevadas, con 0.0220
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y 0.0480 kmol/(m?s), respectivamente, y R1 conserva una magnitud cercana a 0.0970
kmol/(m?s). Esto muestra que la zona inmediatamente posterior al consumo de NHj
corresponde a una regién donde la conversion heterogénea del carbon se acopla con la

oxidacién homogénea de especies gaseosas combustibles.
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Figura 4.8: Perfil axial de temperatura y perfiles axiales promedio ponderados por area
de fraccién méasica de NHjz y fraccion masica de NO para el caso base numérico.

Al analizar las tasas medias en toda la zona de co-combustién, se confirma que esta
interpretacion local es coherente con la jerarquia global del mecanismo. Para el caso base,
las mayores tasas promedio corresponden a R1 y R2, con 0.0886 y 0.0804 kmol/(m?s),
respectivamente, lo que evidencia el predominio de la quimica homogénea asociada a la
oxidacion de especies gaseosas combustibles, principalmente CO y Hy. Dentro del bloque
heterogéneo, R9 porous presenta la mayor tasa media, con 0.0466 kmol/(m?s), seguida
por R8 porous y R10 porous, con 0.0117 y 0.00968 kmol/(m?s), respectivamente. En
paralelo, las rutas nitrogenadas R5 y R6 presentan valores promedio similares, de 0.0357
y 0.0355 kmol/(m?s). Por lo tanto, el frente reactivo no debe interpretarse como una zona
dominada por una unica reaccién, sino como una regién de transicién termoquimica donde

se acoplan la quimica del nitrégeno, la conversion del carbon y la oxidacién homogénea

de productos intermedios.
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La interpretacién anterior es consistente con estudios numéricos y cinéticos de co-
combustion NHz—carbén. Jin et al. reportan que, bajo condiciones suficientemente oxi-
dantes, la oxidacion de NHs puede predominar sobre la reduccién de NO con NHjs, au-
mentando la formacién de NO [133]. De manera complementaria, Wang et al. muestran
que el amoniaco puede participar tanto en rutas de formaciéon de NO como en rutas
reductoras hacia Ny, por lo que la emisién final depende del balance competitivo entre
ambas vias [76]. En este sentido, la coexistencia de R5 y R6 en la zona de mayor actividad
térmica resulta fisicamente coherente con el comportamiento esperado para sistemas de

co-combustién NHz—carbon.

El contraste de emisiones de salida se presenta en la Figura 4.9. Para esta comparacion
se utiliz6 como referencia experimental el caso BLC+LSC (50 %/50 %), debido a que el
modelo numérico representa la zona reactiva como un medio equivalente de carbén y no
como un carbén especifico. Por lo tanto, este contraste no debe interpretarse como una
validaciéon directa de la mezcla BLC+LSC, sino como una comparacién de orden de mag-
nitud entre la respuesta numérica del lecho equivalente y una configuracion experimental

de carbdn sin inerte.

En el caso de NO, la comparacién se realizé corrigiendo la concentracién a una base
de referencia de 3% de O,. Bajo este criterio, el valor numérico corregido alcanza aproxi-
madamente 617 ppm, mientras que el valor experimental del caso BLC+LSC (50 % /50 %)
corresponde a 651 ppm. La diferencia absoluta entre ambos valores es de 34 ppm, con un
error relativo cercano a 5.2 %. Este resultado indica que, para la configuracién usada como
referencia, la simulacién reproduce razonablemente bien la magnitud global de la emision
de NO de salida. Sin embargo, dado que el dominio numérico no diferencia explicitamen-
te las propiedades particulares de BLC y LSC, este acuerdo debe interpretarse como un
contraste representativo del comportamiento global del lecho carbonoso, méas que como

una validacién especifica de la mezcla experimental.

La comparacién del NH3 residual requiere una lectura distinta. El modelo predice una
concentracion de salida de aproximadamente 75.7 ppm, valor superior al registrado expe-
rimentalmente para BLC+LSC (50 %/50 %), correspondiente a 3.24 ppm. Considerado de
manera directa, este resultado muestra que la simulacion sobreestima el slip de NH3 a la
salida. Sin embargo, al evaluar el flujo masico de NHj3 entre la entrada y la salida del do-
minio, la conversién global predicha alcanza aproximadamente 99.92 %. En consecuencia,

la discrepancia no esta asociada a la ausencia de consumo de amoniaco en el modelo, sino
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a la prediccion cuantitativa del pequeno remanente residual que permanece a la salida.
Dicho de otro modo, la simulacién predice una destruccién practicamente completa del
amoniaco dentro del reactor, pero no reproduce con la misma precision el valor final de
NHj; residual medido experimentalmente en la configuracién BLC+LSC (50 %/50 %).
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Figura 4.9: Contraste de emisiones de salida entre la simulacién del caso base numérico y
el caso experimental BLC+LSC (50 %/50 %). El NO se presenta corregido a 3% de Oa,
mientras que el NH3 corresponde a concentracién directa de salida.

Las tasas de reaccién permiten reforzar esta interpretacion. La pirdlisis de NHs, R7,
presenta una tasa promedio mucho menor que las rutas R5 y R6 en la regién donde se
consume el amoniaco. Por lo tanto, el consumo de NHj3 esta gobernado principalmente
por rutas de oxidacién y reduccién dentro de la zona reactiva, y no por una simple des-
composicion térmica directa. Esta lectura es consistente con mecanismos reportados en la
literatura, donde la quimica del amoniaco se desarrolla mediante especies intermedias tipo
NH;, con rutas competitivas hacia NO y hacia Ny [71]. Ademds, Hong et al. muestran que
durante la co-combustiéon NHz—carbon el amoniaco compite con el carbén por el oxigeno,
modificando la distribucién del oxidante hacia especies nitrogenadas y carbonosas [72].

Por lo tanto, un alto consumo de NH3 no implica necesariamente bajas emisiones de NO,
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ya que parte del nitrégeno consumido puede terminar oxidandose en lugar de reducirse

completamente a No.

La Figura 4.10 muestra los perfiles axiales promedio ponderados por area de fraccion
molar de CO5, Oy y HyO a lo largo del reactor. A diferencia de la Figura 4.8, esta figura
permite analizar explicitamente el comportamiento del oxigeno y de las especies mayori-
tarias asociadas a la conversion del combustible. Hasta aproximadamente z = 115 mm,
la fraccion molar de O, se mantiene elevada, mientras que COy y HoO presentan valo-
res bajos. A partir de la regién z = 115—120 mm, el O, comienza a disminuir de forma
marcada y las fracciones molares de CO, y HyO aumentan rapidamente. Esta evolucion
coincide espacialmente con el consumo abrupto de NHjs, el aumento de NO y el ascenso

térmico descrito previamente.
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Figura 4.10: Perfiles axiales promedio ponderados por area de fraccién molar de CO,, O,
y HoO a lo largo del reactor para el caso base numérico.

La caida de O5 evidencia el caracter oxidante de la region inicial del frente, mientras
que el aumento de COy y HyO refleja la intensificacion de las reacciones homogéneas y
heterogéneas asociadas a la conversion del combustible. Esta lectura es coherente con las

tasas de reaccién del caso base, donde R1 y R2 dominan la quimica homogénea, mientras
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que R9 porous representa la ruta heterogénea mas intensa del carbon. Desde el punto
de vista fisico, el aumento de COy se asocia principalmente a la oxidacién de especies
carbonadas, mientras que el aumento de H,O esta vinculado tanto a la oxidacion de H,
como a las rutas de oxidacién y reduccion del NHs. Por lo tanto, los perfiles de CO,, O,
y H50 no solo describen la composicién a lo largo del reactor, sino que también permiten

identificar la regién axial donde se concentra la mayor actividad termoquimica del modelo.

No obstante, la comparacion con los datos experimentales de salida muestra que el ajus-
te del modelo es notoriamente menos robusto para las especies carbonadas que para NO.
Experimentalmente se obtuvo 1.537 % de CO4 y 138 ppm de CO para el caso BLC+LSC
(50 %/50 %), mientras que la simulacién predijo aproximadamente 10.74 % de CO, en
base himeda y una concentraciéon de CO practicamente nula. Al comparar directamente
los valores reportados, se observa una diferencia considerable en la concentracién de COs,

mientras que el CO medido no es reproducido adecuadamente por el modelo.

Debido al carédcter estacionario de la formulacién numérica, la geometria de la zona
carbonosa, la superficie reactiva especifica y las propiedades del combustible sélido perma-
necen constantes durante la solucién. Por lo tanto, el modelo no representa la disminucion
progresiva de la masa de carbén ni la evolucion de la superficie disponible para las reaccio-
nes heterogéneas. En el experimento, en cambio, la carga de carbdn es finita y se consume
durante la operacién, por lo que la tasa de formacién de especies carbonadas puede variar

mientras el caudal de alimentacién permanece aproximadamente constante.

Adicionalmente, el combustible sélido se representa mediante un char equivalente y el
mecanismo cinético no incluye explicitamente una etapa de devolatilizacién. Esta simpli-
ficacién elimina rutas gaseosas asociadas a los compuestos volatiles presentes en el carbon
real, las cuales pueden contribuir a la formacién de CO como producto intermedio de com-
bustién parcial. La ausencia de estas rutas puede contribuir a la subestimacién de CO,
aunque no permite explicar por si sola la diferencia observada en la concentracion de COs.
También pueden influir la superficie especifica adoptada mediante el parametro surface-
to-volume ratio, los parametros cinéticos utilizados y la representacién volumétrica de las

reacciones heterogéneas.

Por lo tanto, la discrepancia observada no puede atribuirse a una causa tnica. La simu-
lacion debe emplearse con cautela al interpretar cuantitativamente las emisiones carbona-
das de salida, y los perfiles de COq y Og presentados en la Figura 4.12 deben considerarse

principalmente como indicadores de la estructura reactiva interna predicha por el modelo,
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mas que como predicciones absolutas de las concentraciones finales.

En conjunto, el contraste experimental-numérico de emisiones gaseosas muestra un
desempeno diferenciado. La predicciéon de NO presenta una concordancia razonable con
la medicién experimental cuando se corrige a 3% de O,, mientras que el NHj3 residual es
sobreestimado. Aun asi, el modelo predice una conversién global muy alta del amoniaco
y reproduce la localizacién de la zona donde ocurre su consumo principal. Por lo tanto, la
simulacién representa adecuadamente la tendencia dominante de transformacion del nitré-
geno dentro del reactor, pero debe emplearse con cautela al interpretar cuantitativamente

el NH3 no quemado a la salida y las emisiones carbonadas de salida.

4.2.3 Variacion en la relacion de equivalencia

La variacion de la relacién de equivalencia se evalué manteniendo constantes las de-
mas condiciones del caso base numérico, asociado al lecho carbonoso equivalente utilizado
previamente para el contraste con la configuracién experimental BLC+LSC (50 %/50 %).
Por lo tanto, los resultados de esta subsecciéon deben interpretarse como un analisis pa-
ramétrico interno del modelo, orientado a identificar el efecto de ¢ sobre la temperatura

del frente reactivo, cinética y las emisiones de salida.

La Figura 4.11 presenta los perfiles axiales de temperatura simulada en la zona del
carbén para los casos con ¢ = 0.7, ¢ = 0.8 y ¢ = 0.9. En el rango evaluado, la dismi-
nucion de ¢ produce un aumento leve de la temperatura dentro de la regién carbonosa,
sin modificar de manera relevante la posicion del maximo térmico. El valor maximo se
mantiene cerca de z ~ 0.1515 m y aumenta desde 1533.4 K para ¢ = 0.9, a 1538.4 K para
¢ =0.8y a1542.5 K para ¢ = 0.7. Estos valores corresponden a incrementos moderados
de 0.32% entre ¢ = 0.9y ¢ = 0.8, y de 0.59% entre ¢ = 0.9 y ¢ = 0.7. Por lo tanto,
la variacion de la relaciéon de equivalencia no desplaza de manera apreciable la region de
maxima temperatura dentro de la zona carbonosa, sino que produce cambios leves en la

temperatura del frente reactivo.

Esta tendencia también se observa en las posiciones axiales asociadas a las termocuplas
Th, T4 y T3, ubicadas en z = 0.141, 0.166 y 0.191 m, respectivamente. En T5, la tempe-
ratura aumenta desde 1526.1 K para ¢ = 0.9, a 1532.4 K para ¢ = 0.8 y a 1535.9 K para
¢ = 0.7. En T4, el aumento va desde 1521.1 K hasta 1529.1 K y 1534.7 K, mientras que
en T3 las temperaturas corresponden a 1412.3, 1431.7 y 1441.6 K para ¢ = 0.9, ¢ = 0.8
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y ¢ = 0.7, respectivamente. En consecuencia, el efecto principal de disminuir ¢ no es el
desplazamiento axial del frente, sino la atenuacién de la caida de temperatura hacia el

extremo aguas abajo de la zona carbonosa.
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Figura 4.11: Perfiles axiales de temperatura simulada en la zona del carbén para ¢ = 0.7,
»=08y ¢=0.9.

Este comportamiento puede asociarse a la mayor disponibilidad de oxidante al dismi-
nuir ¢, considerando que en este trabajo ¢ se define como la razon entre el requerimiento
estequiométrico y el suministro real de oxidante. Bajo esta convencién, menores valores
de ¢ representan condiciones relativamente mas oxidantes. En el rango evaluado, esta
mayor disponibilidad de Oy favorece la oxidacién de especies combustibles y produce un
aumento leve de la temperatura en la zona carbonosa. No obstante, este efecto no debe
interpretarse como una relacion lineal general entre aire y temperatura, ya que un exceso
de aire también puede incrementar la dilucién térmica del sistema. En este sentido, Jin
et al. [133] muestran que la distribucién de aire modifica la extensién de la regién de
alta temperatura y que condiciones de aire excesivamente bajas o altas pueden reducir la
intensidad de combustién. De forma complementaria, Li et al. [74] reportan que la con-
centraciéon de O, influye significativamente en la conversion del NH3 y en la oxidacion de

especies combustibles durante la co-combustion NHz—carbon.
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Desde el punto de vista cinético, el campo de temperatura descrito previamente se
relaciona con cambios en la importancia relativa de las reacciones dentro de la zona de
co-combustion. La reaccion R1 se mantiene practicamente constante en los tres casos,
con valores de 0.0889, 0.0892 y 0.0886 kmol/(m?®s) para ¢ = 0.7, ¢ = 0.8 y ¢ = 0.9,
respectivamente. Esto indica que la oxidacion de CO conserva una intensidad similar en
todo el rango analizado y no explica por si sola las diferencias térmicas observadas. En
cambio, R2 aumenta desde 0.0370 kmol/(m?s) para ¢ = 0.7, a 0.0416 kmol/(m?s) para
¢ = 0.8 y a 0.0804 kmol/(m?s) para ¢ = 0.9. Este comportamiento puede parecer contra-
intuitivo, debido a que el aumento de ¢ implica una menor disponibilidad relativa de O,
vy R2 corresponde a la oxidacion de Hs. Sin embargo, su tasa depende simultaneamente
de la disponibilidad local de oxidante y de hidrégeno. En el mecanismo utilizado, el Hy
es generado principalmente mediante la gasificacién del char con vapor, R9, y mediante
las reacciones nitrogenadas R5 y R6, las cuales producen 0.5 moles de Hy por mol de
NHj3 consumido. La consistencia de este acoplamiento puede evaluarse mediante la pro-
duccién estequiométrica aproximada de hidrogeno, expresada como R9 + 0.5R5 + 0.5R6.
Para ¢ = 0.7, ¢ = 0.8 y ¢ = 0.9, esta suma alcanza aproximadamente 0.0372, 0.0422
y 0.0822 kmol/(m?s), respectivamente. Estos valores son cercanos a las tasas correspon-
dientes de R2, iguales a 0.0370, 0.0416 y 0.0804 kmol/(m?s). Por lo tanto, el aumento de
R2 al incrementar ¢ se asocia principalmente con una mayor disponibilidad local de Hs.
Para ¢ = 0.7, la generacién de hidrégeno proviene casi completamente de R9, debido a
que las tasas de R5 y R6 son del orden de 107% kmol/(m?s). En cambio, para ¢ = 0.9, el
aumento de R9 y la contribucién adicional de R5 y R6 incrementan la produccion local de
H,, permitiendo una mayor tasa de R2 aun cuando la disponibilidad relativa de oxigeno
es menor. Esta comparacion corresponde a una comprobacion de consistencia entre las
rutas quimicas y no a un balance exacto de hidrégeno, debido a que R3 y R4 también
participan en su producciéon y consumo. El aumento de estas ultimas al incrementar ¢
indica, ademés, una mayor actividad de las rutas homogéneas de interconversion entre
CO, CO9, Hy y Hy0.

En el bloque heterogéneo se observa una tendencia mas definida. R8 porous disminuye
desde 0.0161 para ¢ = 0.7, a 0.0138 para ¢ = 0.8 y a 0.0117 kmol/(m?3s) para ¢ = 0.9. En
contraste, R9 porous aumenta desde 0.0372, a 0.0421 y 0.0466 kmol/(m?3s) en el mismo
rango, mientras que R10 porous se mantiene cercana a 0.0098 kmol/(m?®s). En términos
relativos, la razén R9/R8 aumenta desde 2.31 para ¢ = 0.7, a 3.05 para ¢ = 0.8 y a 3.98
para ¢ = 0.9. Esto indica que, al aumentar ¢, la gasificacion del char con vapor gana

importancia relativa frente a la oxidacién directa del carbono sélido con oxigeno. Esta
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interpretacion es coherente con Jin et al. [133], quienes reportan que el contenido de HoO

puede favorecer el burnout del carbén mediante la reaccién Cs) + HoO — CO + Ha.

La quimica nitrogenada presenta una sensibilidad mucho mayor que la respuesta térmi-
ca. En la zona de co-combustién, R5 aumenta desde 1.73x 107 para ¢ = 0.7, 2 4.91 x 107°
para ¢ = 0.8 y a 0.0357 kmol/(m?s) para ¢ = 0.9. En R6 se observa una tendencia equi-
valente, con valores de 2.05 x 1076, 5.47 x 107° y 0.0355 kmol/(m?s), respectivamente.
Por su parte, R7 aumenta desde 6.41 x 1079, a 1.17 x 1077 y 3.68 x 1075 kmol/(m?s).
Estos resultados muestran que, para ¢ = 0.7 y ¢ = 0.8, la contribucién de las rutas ni-
trogenadas es baja dentro de la zona reactiva, mientras que para ¢ = 0.9 adquiere una

magnitud comparable a otras rutas relevantes del sistema.

El balance local entre R5 y R6 también cambia con ¢. Para ¢ = 0.7 y ¢ = 0.8, la ruta
reductora R6 presenta valores ligeramente superiores a R5, mientras que para ¢ = 0.9
ambas rutas practicamente se equilibran y R5 predomina de forma marginal. Esto sugiere
que, dentro del volumen reactivo, el aumento de ¢ intensifica simultdneamente las rutas
de formaciéon y reduccién de NO, con un leve desplazamiento hacia la ruta oxidante del
amoniaco en el caso ¢ = 0.9. Sin embargo, esta comparacién corresponde a tasas medias en
la zona de co-combustion y no describe por si sola las emisiones finales, ya que los valores
de salida dependen del balance global de conversién, de la disponibilidad de oxidante, del

tiempo de residencia y del remanente de NH3 que abandona el reactor.

Esta lectura es consistente con Wang et al. [76] y Chen et al. [71], quienes muestran que
la emision final de NO depende de la competencia entre rutas de oxidacién del amoniaco
y rutas reductoras hacia Ny. Asimismo, Hong et al. [72] reportan que, durante la co-
combustion NHz—carbdn, el amoniaco compite con el carbén por el oxigeno disponible,

modificando la distribucién del oxidante entre especies nitrogenadas y carbonosas.

La Figura 4.12 muestra que la variacion de ¢ modifica de forma importante la particion
final del nitrégeno entre NO y NHj residual. E1 NO corregido a 3 % de O disminuye desde
aproximadamente 714.3 ppm para ¢ = 0.7, a 660.1 ppm para ¢ = 0.8 y a 617.0 ppm para
¢ = 0.9. En contraste, la concentracién residual de NH3; aumenta desde 0.153 ppm, a
11.76 ppm y 75.7 ppm, respectivamente. Por lo tanto, al disminuir ¢ se favorece la des-
aparicion del NHj residual, pero se incrementa la emisién de NO. En cambio, al aumentar

¢, el NO corregido disminuye, pero el slip de NHs aumenta de forma marcada.

Aunque la conversion global de NH3 se mantiene elevada en los tres casos, la influencia
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de ¢ se manifiesta con mayor claridad en la distribucién final del nitrégeno que en la
conversion total del amoniaco. Este resultado muestra que la relacion de equivalencia actia
como un parametro de compromiso entre formacion de NO y emision residual de NH3. En
términos practicos, una condicién mas favorable para reducir NO puede incrementar el slip
de NHj3, mientras que una condicién que reduce el amoniaco residual puede intensificar la
formacién de NO. Por lo tanto, la seleccion de ¢ debe considerar simultaneamente ambas

especies nitrogenadas y no solo la temperatura maxima del lecho.

En conjunto, los resultados muestran que la variaciéon de ¢ no modifica de manera
importante la arquitectura térmica del frente, pero si reordena de forma marcada la qui-
mica de la zona de co-combustién y la particién final del nitrégeno a la salida del reactor.
Desde esta perspectiva, ¢ no debe interpretarse inicamente como un parametro térmico,
sino como una variable que controla simultaneamente el grado de oxidacién del sistema,
la contribucion relativa de la gasificacién del char y el equilibrio entre formacién de NO,

reducciéon hacia Ny y emision residual de NHs.
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Figura 4.12: Efecto de la relacion de equivalencia sobre las emisiones simuladas a la salida
del reactor. E1 NO se presenta corregido a 3% de O, mientras que el NHj3 corresponde a
concentracion residual directa de salida.
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4.2.4 Variacion en la velocidad de entrada

La variacion de la velocidad de entrada se evalué manteniendo constantes las demas
condiciones del caso base numérico, asociado al lecho carbonoso equivalente utilizado pre-
viamente para el contraste con la configuracién experimental BLC+LSC (50 %/50 %). Por
lo tanto, los resultados de esta subseccion deben interpretarse como un analisis paramé-
trico interno del modelo, orientado a identificar el efecto de Uy, sobre la temperatura del

frente reactivo, cinética y las emisiones de salida.

La Figura 4.13 presenta los perfiles axiales de temperatura simulada en la zona car-
bonosa para velocidades de entrada de 0.40, 0.55 y 0.70 ms~!. En el rango evaluado, el
aumento de wu;, incrementa de manera clara la temperatura dentro del lecho. El valor
maximo aumenta desde aproximadamente 1486.9 K para u;, = 0.40 ms™!, a 1533.4 K

1y a1627.6 K para u;, = 0.70 ms~!. Esto equivale a incrementos de

para uj; = 0.55 ms~
3.13% entre 0.40 y 0.55 ms™!, y de 9.46 % entre 0.40 y 0.70 ms~!. Ademas, la posicién
del méaximo térmico se desplaza progresivamente hacia aguas abajo, desde z ~ 0.1475 m
para 0.40 ms™!, a 2z ~ 0.1514 m para 0.55 ms~!, y finalmente a 2z ~ 0.1818 m para
0.70 ms~!. Por lo tanto, el aumento de velocidad no solo intensifica el campo térmico,
sino que también extiende la region de alta temperatura hacia posiciones axiales mayores

dentro de la zona carbonosa.

Esta tendencia también se observa en las posiciones axiales asociadas a las termocuplas
T5, T4 y T3, ubicadas en z = 0.141, 0.166 y 0.191 m, respectivamente. En T5, la tempe-
ratura aumenta desde aproximadamente 1481.3 K para u;, = 0.40 ms™!, a 1526.1 K para
uin = 0.55 ms~!, y a 1542.0 K para u;, = 0.70 ms~—t. En T4, el aumento es méas marcado,
desde 1441.0 hasta 1521.1 y 1626.8 K, respectivamente. En T3, la diferencia es todavia
mayor, con temperaturas de 1285.9, 1412.3 y 1571.9 K para 0.40, 0.55 y 0.70 ms~!. En
consecuencia, el efecto principal de aumentar la velocidad no se limita al incremento de
la temperatura méxima, sino que también reduce de forma importante la caida térmica

hacia el extremo aguas abajo de la zona carbonosa.

Este comportamiento puede interpretarse a partir del aumento del flujo convectivo de
reactivos hacia la zona de reaccion. Al incrementar u;,, aumenta el suministro de especies
reactivas por unidad de tiempo, y se intensifican las rutas de oxidacion y conversion del
combustible. No obstante, este efecto debe interpretarse dentro del intervalo de velocidades

evaluado, ya que velocidades excesivamente altas podrian reducir el tiempo de residencia
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y limitar algunas rutas quimicas. En el presente caso, el efecto dominante se manifiesta en
un aumento de la temperatura maxima y en el desplazamiento aguas abajo de la region

de mayor temperatura.
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Figura 4.13: Perfiles axiales de temperatura simulada en la zona carbonosa para veloci-
dades de entrada de 0.40, 0.55 y 0.70 ms™!.

Desde el punto de vista cinético, la variacion de la velocidad de entrada modifica de
forma importante la jerarquia de las rutas quimicas dentro de la zona de co-combustién. Al
aumentar u;, desde 0.40 hasta 0.55 ms™!, las oxidaciones homogéneas R1 y R2 aumentan
desde 0.0738 y 0.0567 hasta 0.0886 y 0.0804 kmol/(m?s), respectivamente. Sin embargo,
para ui;, = 0.70 ms~!, Rl contintia aumentando levemente hasta 0.0938 kmol/(m?s),
mientras que R2 disminuye a 0.0488 kmol/(m?s). Esto indica que el incremento de ve-
locidad no intensifica de manera uniforme todas las rutas oxidativas, sino que modifica

selectivamente la contribucién relativa de cada reaccion.

102



Capitulo 4. Resultados y Analisis

Las rutas asociadas a la interconversion entre CO, COs, Hy y HoO disminuyen de forma
marcada al aumentar la velocidad. R3 cae desde 0.1158 para u;, = 0.40 ms™!, a 0.0121
para 0.55 ms~! y a 0.00213 kmol/(m?s) para 0.70 ms™'. De forma similar, R4 disminuye
desde 0.1240, a 0.0139 y finalmente a 0.00254 kmol/(m?s). Por lo tanto, al incrementar
la velocidad, el sistema pierde peso relativo de las rutas tipo water-gas shift, mientras
que las rutas oxidativas finales mantienen mayor relevancia dentro del balance global de

reaccion.

En el bloque heterogéneo, R9 porous es la reaccién que muestra la mayor sensibilidad
positiva a la velocidad. Su tasa promedio aumenta desde 0.0372 para u;, = 0.40 ms™!, a
0.0466 para 0.55 ms™! y a 0.0492 kmol/(m?s) para 0.70 ms~—!. R8 porous también aumen-
ta, aunque de manera més moderada, desde 0.0108 hasta 0.0117 y 0.0139 kmol/(m?s).
En cambio, R10 porous disminuye desde 0.0105 hasta 0.00968 y 0.00843 kmol/(m?s). En
consecuencia, el aumento de velocidad favorece principalmente la gasificacién del char con
vapor y, en menor medida, la oxidacién directa del carbono sélido, mientras que la con-
tribucion de R10 porous se reduce levemente. Esta interpretacion es coherente con Jin et

al. [133], quienes reportan que el contenido de HyO puede favorecer el burnout del carbén

mediante la reaccién C) + HoO — CO + Ha.

La respuesta de las especies nitrogenadas cambia de forma no mondtona. Entre u;, =
0.40 y 0.55 ms~!, R5 aumenta desde 0.0281 hasta 0.0357 kmol/(m? s), mientras que R6 au-
menta desde 0.0279 hasta 0.0355 kmol/(m?s). Esto indica una intensificaciéon simultédnea
de la ruta oxidante del amoniaco hacia NO y de la ruta reductora asociada al consumo de
NO por NH;. No obstante, para ui, = 0.70 ms~!, las tasas R5, R6 y R7 disminuyen hasta
valores practicamente nulos, con érdenes de magnitud cercanos a 10711071 kmol /(m?s).
Esto sugiere que, bajo esta condicién, la quimica nitrogenada deja de estar activa en el
promedio volumétrico de la zona de co-combustion, posiblemente por agotamiento local
del NHj, desplazamiento espacial de la zona de reaccién o cambios en la disponibilidad

local de reactivos nitrogenados.

Esta ultima observacion es relevante porque no debe interpretarse como ausencia de
formacién global de NO. De hecho, el valor de salida de NO aumenta para u;, = 0.70 ms~.
Por lo tanto, las tasas promedio R5-R7 indican que, dentro del volumen definido como
zona de co-combustién, las rutas nitrogenadas practicamente se agotan bajo la condicion
de mayor velocidad, mientras que el NO formado o transportado hacia la salida refleja el

balance global del reactor. Esta lectura es consistente con Wang et al. [76] y Chen et al.
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[71], quienes muestran que la emisién final de NO depende de la competencia entre rutas de
oxidacién del amoniaco y rutas reductoras hacia No. Asimismo, Hong et al. [72] reportan
que, durante la co-combustion NHz—carbén, el amoniaco compite con el carbén por el
oxigeno disponible, modificando la distribucion del oxidante entre especies nitrogenadas

y carbonosas.

La Figura 4.14 muestra que la variacién de la velocidad modifica de forma importante
la particién final del nitrégeno entre NO y NHj residual. Para u;, = 0.40 ms~!, el modelo
predice NOa3 %0, ~ 393.0 ppm y una concentracion residual de NH3 de aproximadamente
1120.0 ppm. Para uy, = 0.55 ms™!, el NO corregido aumenta a 617.0 ppm, mientras

1
, el

que el NHj residual disminuye hasta 75.7 ppm. Finalmente, para u;, = 0.70 ms™
NO corregido alcanza aproximadamente 969.8 ppm y el NHj residual se reduce a 6.43 x

10~ ppm, valor que puede considerarse practicamente nulo.
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Figura 4.14: Efecto de la velocidad de entrada sobre las emisiones simuladas a la salida
del reactor para u;, = 0.40, 0.55 y 0.70 ms~t. E1 NO se presenta corregido a 3% de O,
mientras que el NH3 corresponde a la concentracién residual directa de salida.

En términos generales, al aumentar la velocidad de entrada el reactor favorece una con-
version mucho mas intensa del amoniaco, pero al mismo tiempo incrementa la formacién
final de NO. A 0.40 ms~!, el sistema ain presenta un slip considerable de NHj, mientras

que a 0.55 ms~! dicho remanente disminuye de forma marcada. Al alcanzar 0.70 ms™!,
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el amoniaco residual a la salida es practicamente nulo, pero el NO corregido aumenta de
manera importante. Por lo tanto, dentro del rango evaluado, la velocidad de entrada actia

como un parametro de compromiso entre conversiéon de NHs y formacion de NO.

En conjunto, los resultados muestran que la velocidad de entrada no debe interpretarse
solo como una variable hidrodindmica. Dentro del rango evaluado, esta variable controla
simultdneamente la temperatura del lecho, el balance entre oxidacion homogénea y gasi-
ficacion del char, y la particiéon final del nitrogeno entre NO y amoniaco residual. Desde
esta perspectiva, velocidades mayores mejoran la destruccién del amoniaco y elevan la
temperatura del lecho, pero también desplazan la zona de alta temperatura hacia aguas

abajo y favorecen una mayor emision de NO a la salida.
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Capitulo 5

Conclusiones y recomendaciones

Se investigé numérica y experimentalmente el proceso de co-combustion de amoniaco
con carbon en un reactor de medio poroso hibrido. Los resultados obtenidos respaldan el
desarrollo de un frente de combustién en un reactor de tipo batch, utilizando seis configu-
raciones con carbon base y carbén bajo azufre. Ademas, estos resultados demuestran que
la incorporacién de una fraccién inerte de aliimina en la zona reactiva modifica favorable-
mente el comportamiento termoquimico del lecho, favoreciendo la recirculacion interna de

calor, el consumo del combustible sélido y bajas emisiones.

En primer lugar, la revision bibliografica permitié contextualizar la co-combustion de
amoniaco y carbon como una estrategia de transicién para reducir las emisiones de carbono
desde sistemas térmicos existentes. Por su parte, se identificaron como aspectos criticos la
estabilidad del frente de combustion de NHj, la baja reactividad del NHjs, la conversion
del carbdm, la formacion de NOy, la competencia por oxidante entre el amoniaco y el
carbén, y la necesidad de modelos numéricos capaces de representar el acoplamiento entre

transporte, reacciéon quimica y transferencia de calor.

En segundo lugar, se logré implementar experimentalmente un reactor tipo batch de
medio poroso hibrido, a escala de laboratorio, para la co-combustion de amoniaco y carbon,
incorporando sistemas de medicién y control de temperaturas, flujos y emisiones gaseosas.
El montaje permitié evaluar seis configuraciones de lecho, tres compuestas tinicamente
por carbén y tres hibridas con presencia de alimina inerte en la zona reactiva. En todos
los casos se alcanzaron consumos de carbén entre 91 y 97 %, lo que evidencié el buen

desempeno del reactor.
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Desde el punto de vista térmico, la configuracion del lecho y el tipo de carbén influye-
ron directamente en la temperatura del frente de combustién. Aunque todos los ensayos
se realizaron bajo una relacion de equivalencia global de ¢ = 0.9, se observaron diferen-
cias importantes en funcién de la composicién del combustible sélido y de la presencia
de alimina. Entre los lechos constituidos tnicamente por carbdn, la mezcla BLC+LSC
(50 %/50 %) presenté la mayor temperatura. Entre las configuraciones hibridas, la ma-
yor temperatura correspondié a HFC con 70 % LSC, seguida por HFC con 35 % BLC y
35 % LSC. El aumento de temperatura observado en los casos hibridos es consistente con
una mayor recirculacion interna de calor asociada a la presencia de alimina en la zona

reactiva.

Caso 1: BLC. La configuracién compuesta tnicamente por carbén base presenté un
consumo de 94+1 %. Este caso mostré la respuesta térmica mas moderada entre los lechos
constituidos unicamente por carbén, alcanzando aproximadamente 1300 K en T5. Las
concentraciones de salida fueron de 545 ppm de NO,, 121 ppm de CO y 0.5 ppm de NHj.
En consecuencia, BLC permitié un consumo elevado de carbén y una baja concentracion
residual de amoniaco. Sin embargo, alcanzé una menor temperatura maxima respecto
de las demds configuraciones y presenté la mayor concentracion de SO, entre los casos

evaluados.

Caso 2: HFC con 70 % BLC y 30 % de aliimina. La incorporacién de altimina al carbén
base produjo el mayor consumo entre los seis casos, alcanzando 97 &2 %. La temperatura
maxima aumento hasta 1471 K en T5, evidenciando una intensificacién térmica respecto
del caso BLC sin alimina. Asimismo, las concentraciones de NO, y CO disminuyeron
hasta 338 y 77 ppm, respectivamente, equivalentes a reducciones de 38 % y 37 % respecto
de BLC. Por lo tanto, esta configuracién presenté el mejor comportamiento conjunto en

términos de consumo de carbén y menores concentraciones de NO,, NO y CO.

Caso 3: LSC. La configuraciéon compuesta tinicamente por carbén bajo en azufre alcanzo
un consumo de 92 + 2%, correspondiente al menor valor entre las seis configuraciones,
aunque todavia superior al 90 %. Su temperatura maxima fue de aproximadamente 1386 K
en TH, superando al caso BLC. Sin embargo, presenté concentraciones de 642 ppm de
NO, y 611 ppm de NO, superiores a las observadas para BLC. Por otra parte, registro
la menor concentracion residual de NHj, con 0.4 ppm, y una concentraciéon de SO, de
1.1 ppm.Este resultado muestra que una mayor temperatura méxima no necesariamente

conduce a menores emisiones de especies nitrogenadas.
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Caso 4: HFC con 70 % LSC y 30 % de alimina. La configuracién hibrida con LSC
alcanz6 la mayor temperatura entre todas las condiciones experimentales, con 1539 K
en T5. Su consumo fue de 92 + 1%, valor practicamente igual al obtenido para LSC sin
alimina. En consecuencia, la hibridacion intensifico principalmente la respuesta térmica,
sin producir un incremento relevante del consumo de carbén. Las concentraciones de NOy
y CO disminuyeron hasta 397 y 82 ppm, equivalentes a reducciones de 38.2% y 27.4 %
respecto del caso LSC.

Caso 5: BLC+LSC (50 %/50 %). La mezcla de ambos carbones presenté un consumo
de 94 & 1% y la mayor temperatura entre las configuraciones sin alimina, alcanzando
aproximadamente 1442 K en T5. Este comportamiento indica que la respuesta térmica
de la mezcla no correspondié inicamente a un promedio de los carbones individuales. No
obstante, este caso registré las mayores concentraciones de NO,, NO y CO entre los lechos
constituidos inicamente por carbén, con valores de 684, 651 y 138 ppm, respectivamente.
También presenté 3.2 ppm de NHj residual y la mayor concentraciéon de COs, igual a
1.54 %. Por lo tanto, la mezcla resulté favorable desde el punto de vista térmico, aunque
present6 las mayores concentraciones de NO,, NO, CO y CO;y dentro del conjunto de

configuraciones constituidas tinicamente por carbdn.

Caso 6: HFC con 35 % BLC, 35 % LSC y 30 % de aliimina. La mezcla hibrida alcanzo
un consumo de carbén de 94 + 3%, précticamente igual al de la mezcla sin alimina. La
temperatura maxima fue de 1524 K en T5, correspondiente al segundo mayor valor entre
las configuraciones hibridas. Respecto de la mezcla sin alimina, las concentraciones de
NOy y CO disminuyeron en 33 % y 29 %, alcanzando 459 y 99 ppm, respectivamente. Este
caso presentd ademas la menor concentraciéon de SO, con 0.9 ppm, aunque registro la

mayor concentracion residual de NHg, igual a 3.3 ppm.

En conjunto, el andlisis experimental mostré que no existe una configuraciéon unica que
optimice simultdneamente todos los indicadores. HFC con 70 % BLC presentd el mejor
comportamiento conjunto respecto del consumo de carbén y de las concentraciones de
NO,, NO y CO. HFC con 70 % LSC alcanzé la mayor temperatura, mientras que HFC
con 35 % BLC y 35 % LSC combiné una temperatura elevada con la menor emisiéon de
SO,.

En relacién con el tercer objetivo especifico, se propuso un modelo matematico bidimen-
sional axisimétrico en ANSYS Fluent, basado en un enfoque de medio poroso equivalente.

La formulacion incluy6 transporte de masa, momentum, especies y energia, ademas de un
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mecanismo semiglobal con reacciones homogéneas y heterogéneas. El caso base numérico
se defini6 a partir de la mezcla BLC+LSC (50 %/50 %), operando con una relacién de
equivalencia global de ¢ = 0.9 y una velocidad superficial de entrada de U;, = 0.55 ms™*.
Esta selecciéon permitié contrastar el modelo con el caso experimental de solo carbén que

presentd la mayor temperatura.

El contraste numérico-experimental mostré que el modelo reprodujo de manera razo-
nable la localizacién general del frente térmico y la caida axial de temperatura hacia la
salida del reactor. En la zona del lecho fijo de carbdn, las desviaciones relativas fueron
de +6 %, +7 % y —2 % en las posiciones T5, T4 y T3, respectivamente. Estos valores
indican que el modelo logré representar adecuadamente la estructura térmica global del
proceso, con desviaciones moderadas asociadas a la simplificacion del lecho mediante un

enfoque de medio poroso equivalente.

En cuanto a las emisiones simuladas, el modelo permitié representar las tendencias
dominantes de consumo de NHj y formacion de NO dentro del reactor. El contraste de
salida con el caso experimental BLC+LSC (50 %/50 %) mostré un buen acuerdo en la
magnitud global del NO corregido a 3 % de O,, pero también evidencié discrepancias rele-
vantes en la prediccion del NH3 remanente. En consecuencia, el modelo debe interpretarse
como una herramienta adecuada para analizar tendencias termoquimicas globales, rela-
ciones fisicas dominantes y sensibilidad operacional, pero aiin no como una herramienta

predictiva cerrada para emisiones absolutas.

En relacion con el cuarto objetivo especifico, se desarrollaron experimentos y simu-
laciones computacionales bajo distintas condiciones de operacién, permitiendo analizar
comparativamente la estructura térmica, el comportamiento del frente de combustién, las
emisiones gaseosas y el desempeno global del sistema. Experimentalmente, los casos hi-
bridos demostraron que la incorporacion de alimina puede mejorar la respuesta térmica
y reducir emisiones de NOy y CO respecto de configuraciones compuestas tnicamente
por carbén. Numéricamente, los estudios paramétricos permitieron identificar variables
de compromiso que controlan la conversiéon del amoniaco y la formacion de especies ni-

trogenadas.

La variacién de la relacion de equivalencia mostré que no existié una condicion tinica
6ptima para todos los criterios de desempeno. Al disminuir ¢, el modelo predijo un au-
mento moderado de la temperatura en la zona reactiva y una reduccién del NHjz residual,

por lo que ¢ = 0.7 resulté méas favorable desde el punto de vista térmico y de conversion
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de amoniaco. Sin embargo, esta condicién también presenté mayor formacién de NO. En
contraste, ¢ = 0.9 entregd la menor emision simulada de NO, aunque con mayor con-
centracién residual de NHs. Por lo tanto, la relacion de equivalencia se identificé como
una variable de compromiso entre temperatura, conversiéon de amoniaco y formacion de

especies nitrogenadas.

La variacion de la velocidad de entrada mostré un comportamiento similar de compro-
miso. Al aumentar Uy, desde 0.40 hasta 0.70 ms™!, la temperatura maxima aumenté desde
aproximadamente 1487 hasta 1628 K, y el maximo térmico se desplazd progresivamente
hacia aguas abajo dentro de la zona carbonosa. Asimismo, el NHj residual disminuyo

1 a 76 ppm para Uy = 0.55 ms™!

desde 1120 ppm para U;, = 0.40 ms™ , Y a un valor
practicamente nulo para U;, = 0.70 ms™!. No obstante, esta reduccién de la concentracién
residual de amoniaco estuvo acompanada por un incremento importante del NO corregi-
do a 3% de O,, desde 393 hasta 970 ppm. En consecuencia, la velocidad de entrada no
se interpreté unicamente como una variable fluidodindmica, sino como un parametro de
control termoquimico que influy6 simultdneamente en la temperatura del frente reactivo,
su posicion axial, la concentraciéon residual de NHs y la particion final del nitrégeno entre

NO y amoniaco residual.

En relacion con el andlisis de la temperatura, la velocidad y las emisiones gaseosas
asociadas al frente de combustion, los resultados permitieron identificar que la tempera-
tura méaxima y la posicién axial del frente dependen tanto de la configuracién del lecho
como de las condiciones de operacién. Experimentalmente, las configuraciones hibridas
con alimina alcanzaron mayores temperaturas que sus casos equivalentes constituidos
unicamente por carbon, lo que evidencia el efecto de la recirculacion de calor dentro de
la zona reactiva. En términos de velocidad, el avance del frente fue evaluado a partir de
la evolucion temporal de los termogramas, observandose que la presencia de alimina mo-
difica la persistencia y localizacién de la zona de mayor temperatura. Numéricamente, la
velocidad de entrada se identificé como una variable de control relevante, ya que modifi-
¢6 simultaneamente la temperatura del frente reactivo, su posicion axial, el consumo de
NHj3 y la formacion de NO. Finalmente, las emisiones gaseosas de salida mostraron que
los casos hibridos redujeron sisteméticamente las emisiones de NO, y CO respecto de las
configuraciones sin aliimina, aunque se mantuvo un compromiso entre la disminucion de

NHj; residual y el aumento de NO bajo ciertas condiciones numéricas.

En términos de los resultados obtenidos, la principal contribucion es proporcionar una
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base numeérica-experimental inicial para el diseno de reactores hibridos de co-combustion
NHjs-carbon, orientados a aplicaciones de transicién energética para sistemas térmicos

existentes.

Recomendaciones

Desde el punto de vista experimental, se recomienda avanzar hacia un reactor de ope-
racion continua que permita alimentar combustible sélido de manera sostenida, remover
cenizas durante el proceso y evaluar la estabilidad prolongada del frente de combustion.
Esta etapa permitiria estudiar con mayor realismo la viabilidad operativa del concepto de

medio poroso hibrido en condiciones mas cercanas a una aplicacion practica.

También se recomienda ampliar la matriz experimental incorporando nuevas relaciones
de equivalencia, velocidades superficiales y configuraciones de lecho. En particular, sera
relevante evaluar condiciones mas pobres y més ricas en combustible, diferentes fracciones
de alimina, tamanos de particula y distribuciones espaciales del carbén, con el fin de
identificar una ventana operativa que minimice simultaneamente NO,, NHj residual y

CO, sin penalizar la estabilidad térmica del reactor.

Desde el punto de vista geométrico y operacional, se recomienda estudiar configuracio-
nes que permitan mejorar la uniformidad del frente y reducir posibles efectos de canaliza-
cion. Esto incluye evaluar la relacién entre diametro de particula y didmetro interno del
reactor, la distribucion radial de porosidad, el espesor de las capas inertes y la longitud
de la zona reactiva. Estas variables podrian tener un efecto importante en la recirculacion

interna de calor, la caida de presién y la estabilidad del frente de combustion.

Asimismo, se recomienda implementar un sistema de lavado o captura de gases a la
salida del reactor, orientado especificamente a cuantificar de manera mas precisa el amo-
niaco no quemado. Si bien el monitoreo directo mediante el analizador portatil permitio
identificar niveles bajos de NH3 durante la operacion, un sistema de captura permitiria
complementar la medicién en linea con una cuantificacién acumulativa del amoniaco emi-
tido durante cada ensayo. Esto entregaria un balance més robusto de conversion de NHj,
permitiria validar con mayor precision las predicciones numéricas y reduciria la incerti-

dumbre asociada a fluctuaciones transitorias de concentracion en la salida.

Desde el punto de vista numérico, se recomienda extender el modelo actual hacia una

formulacién tridimensional. Si bien el enfoque bidimensional axisimétrico propuesto per-
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mitié representar la estructura térmica global del reactor y reducir el costo computacio-
nal, una simulacion 3D permitirfa analizar con mayor detalle posibles no uniformidades
radiales, efectos de canalizacion, asimetrias locales del frente de combustién y variaciones
espaciales en la distribucion de especies. Esta mejora sera especialmente relevante para
evaluar configuraciones hibridas con distribuciéon no homogénea de carbén y alimina, don-
de la estructura real del lecho podria generar trayectorias preferenciales de flujo y zonas

reactivas localizadas.

También se recomienda profundizar el desarrollo del modelo de medio poroso incorpo-
rando una descripcion més detallada de los fenémenos de transporte y reaccién a distintas
escalas. En particular, futuros trabajos podrian evaluar el seguimiento temporal de la po-
rosidad, el cambio de radio efectivo de las particulas de carbon durante la conversién, la
evolucion de la superficie especifica reactiva y la influencia de la tortuosidad sobre la difu-
sion efectiva de especies. Esta linea permitiria avanzar desde un enfoque de medio poroso
equivalente hacia una representacion mas acoplada entre conversion del solido, transpor-
te intraparticular y reacciones heterogéneas, manteniendo un costo computacional menor

que el de una simulacion completamente resuelta a escala de poro o particula.

Asimismo, se recomienda analizar de manera sistematica el efecto de las caracteristicas
geométricas del reactor, especialmente la relacién entre el didmetro interno del tubo y
el didmetro de particula, D;/d,, debido a su influencia sobre la distribucién radial de
porosidad, la canalizacién preferencial del flujo y la transferencia de calor dentro del lecho.
Esta mejora permitiria reducir la incertidumbre asociada a la representacion continua del
lecho empacado y entregar criterios de diseno méas robustos para futuras configuraciones

de reactores hibridos de co-combustién NHs—carbén.

También se recomienda evaluar numéricamente la incorporacién de una entrada se-
cundaria de aire en distintas posiciones axiales del reactor. Esta modificacion permitiria
estudiar estrategias de combustion escalonada, con el objetivo de controlar la disponibi-
lidad local de oxigeno y modificar la secuencia espacial de reaccion. En particular, una
alimentacion secundaria podria emplearse para generar una zona reductora previa a la
oxidacion final, favoreciendo la reduccién de especies nitrogenadas y disminuyendo la for-
macién de NO,. Esta linea es especialmente relevante considerando que los resultados

numéricos mostraron un compromiso entre la destrucciéon de NHj y el aumento de NO.

Ademas, se recomienda extender el modelo hacia una representacién mas realista de la

zona media reactiva, incorporando explicitamente la coexistencia de particulas de carbon
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y esferas inertes de alimina. Esta mejora permitiria representar con mayor fidelidad los
casos hibridos de mejor desempeno experimental, capturando de forma mas detallada la
interaccién entre almacenamiento de calor, distribucion local de oxidante, liberacién de

calor y organizacion espacial del frente.

Asimismo, se recomienda desarrollar simulaciones transientes que permitan representar
la propagacion temporal del frente de combustion, en lugar de limitar el andlisis a una
solucién estacionaria. Esta extension serd especialmente importante para comparar direc-
tamente con los termogramas experimentales, evaluar velocidades de avance del frente y

estudiar la transicion entre encendido, estabilizaciéon y operaciéon con amoniaco.

También se recomienda incorporar de manera explicita la contribucion de los volatiles
del carbén dentro del esquema cinético. En el modelo actual, el mecanismo se orientd
principalmente a la oxidacion y gasificacién del char, junto con la quimica homogénea
asociada al NHjs. Sin embargo, la liberacién y combustion de volétiles podria influir en la
temperatura local, la ignicién del frente, la formacién de CO y la generacion de especies
nitrogenadas. Por ello, en trabajos futuros sera relevante agregar una formulacion cinética
adicional que represente la liberacion, oxidacion y participacién de los volatiles en la zona
reactiva, idealmente a partir de la composicion elemental del carbén y de parametros

cinéticos validados experimentalmente.

Asimismo, se recomienda mejorar el tratamiento difusivo del modelo mediante una
UDF orientada a representar de forma méas consistente el acoplamiento entre el trans-
porte de especies y el mecanismo cinético implementado. Esta mejora permitiria reducir
incertidumbres asociadas al transporte multicomponente en el medio poroso y mejorar la

prediccion espacial de especies reactivas dentro del dominio.

Finalmente, se recomienda refinar el mecanismo cinético y el tratamiento de emisiones
nitrogenadas, incorporando rutas mas detalladas de conversion de NHs, NO, N5O y espe-
cies intermedias tipo NH,. Esto permitiria mejorar la prediccion cuantitativa de emisiones
de salida y analizar con mayor profundidad el compromiso entre destruccién de NHs y
formacion de NO. En conjunto, estas mejoras permitirian transformar el modelo actual
desde una herramienta de interpretacién de tendencias hacia una plataforma mas robusta

para diseno y optimizacion de reactores hibridos de co-combustion NHz—carbén.
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Anexos

A Resultados previos con llama libre

A.1 Resultados experimentales

A continuacién, se presentan los perfiles de temperatura obtenidos para diferentes

numeros de Reynolds.
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Figura A.1: Perfil de temperatura para Re = 25.
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Figura A.3: Comparacion de perfiles de temperatura para Re = 25 y Re = 40.
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B Perfiles térmicos complementarios
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Figura B.1: Temperatura méxima registrada en cada posicion axial durante la etapa de co-
combustion NHz—carbén para las configuraciones con zona reactiva compuesta iinicamente
por carbén.
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Figura B.2: Temperatura maxima registrada en cada posicién axial durante la etapa de
co-combustion NHz—carbén para las configuraciones hibridas HFC.

C Configuracion numérica detallada

Las simulaciones numéricas fueron desarrolladas mediante el software comercial ANSY'S
Fluent 2024 R2, empleando el método de volimenes finitos para resolver el problema de
transferencia de calor y masa acoplado con reacciones quimicas homogéneas y hetero-
géneas en un reactor de medio poroso hibrido. La construccion de la geometria se llevo
a cabo en ANSYS DesignModeler, dentro del entorno de ANSYS Workbench, mientras
que la discretizacion espacial y la configuracién fisica del modelo fueron implementadas

posteriormente en los médulos Mesh y Setup.

Con el propdsito de reducir el costo computacional y, al mismo tiempo, conservar las

caracteristicas esenciales del fenémeno fisico, se adoptd una representacion bidimensional
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axisimétrica del reactor. La geometria se construyé a partir de tres secciones rectangulares,
correspondientes a la entrada, la zona de reaccién y la salida. La primera seccion posee
un largo de 116 mm, la segunda de 75 mm y la tercera de 8 mm, obteniéndose una
longitud total de 276 mm. Debido a la condicién de axisimetria, el ancho del dominio se
fijo en 24 mm, valor que corresponde al radio del reactor, cuyo didmetro interno total
fue de 48 mm. La primera y la tdltima secciéon representan regiones rellenas con medio
poroso inerte, mientras que la seccion central corresponde a la zona donde tiene lugar la

co-combustion entre el carbon y el amoniaco.

Una vez definidos los sketches de cada seccion, se generaron las superficies asociadas
en DesignModeler y posteriormente se unificaron mediante la opcién Form New Part,
con el fin de mantener las tres regiones como partes diferenciadas de un mismo dominio
computacional. Esta estrategia permitié identificar con claridad las distintas zonas fisicas
del reactor, asi como las fronteras relevantes del problema, incluyendo entrada, salida,

pared, eje de axisimetria e interfaces entre regiones.

La malla del dominio se generé en el modulo Mesh, utilizando una estrategia tipo
MultiZone Quad/Tri, adecuada para la geometria considerada. Adicionalmente, se aplicd
refinamiento local en la vecindad de la pared y en la zona central reactiva, con el objetivo
de mejorar la resolucion de los gradientes de velocidad, presién, temperatura y fracciones
masicas en las regiones de mayor actividad termoquimica, sin incrementar innecesaria-
mente el nimero total de elementos en el resto del dominio. El refinamiento se concentro

especialmente en las interfaces entre zonas y en la regién reactiva.

En la etapa de configuracion del solver se empleé un esquema pressure-based, con
formulaciéon de velocidad absoluta, régimen steady y dominio 2D azisymmetric. Asimismo,
se activo la ecuacién de energia para considerar los efectos térmicos del proceso de co-
combustion. Para la descripcién del transporte de especies se activd el modelo Species
Transport, habilitando tanto las reacciones volumétricas como las reacciones superficiales,
estas ultimas asociadas a la zona porosa reactiva. Adicionalmente, se seleccion6 el modelo
de radiaciéon P-1, debido a su capacidad para representar la redistribucién radiativa de

calor en medios porosos reactivos.

Para el modelo viscoso se asumio régimen laminar, lo cual resulta coherente con el
rango de velocidades superficiales y condiciones de operacion del reactor. En la definicion
del material reactivo se incorporaron como especies principales del gas H,O, Os, NO,

H,y, CO, CO5, NH3 y Ny, mientras que el carbén sélido se incorporé como especie sélida
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asociada a la fase reactiva. Esta definicion permitié representar las especies mas relevantes
involucradas en el proceso termoquimico analizado, tanto en la parte homogénea del gas

como en las reacciones heterogéneas de superficie.

Las tres regiones fluidas del dominio fueron definidas como zonas porosas. Las regiones
de entrada y salida, denominadas zone_i y zone_iii, se modelaron como zonas porosas
inertes, mientras que la regién central, denominada co-combustion_, se definié como zona
porosa reactiva. Internamente, estas regiones quedaron asociadas a los identificadores de
celda 8, 9 y 10, respectivamente, lo que permitié diferenciarlas dentro de las funciones

definidas por el usuario.

La porosidad media del lecho se fijo en € = 0.3819275, a partir de la geometria del
reactor y del didmetro medio de particula d,, = 5.6 mm. Con esta porosidad y utilizando
expresiones tipo Ergun para medio empacado, se obtuvieron los coeficientes de resistencia

del medio poroso. La resistencia viscosa se definié como

1
Z =3.2798 x 10" m 2
K

y la resistencia inercial como

Cy = 6.9339 x 10° m™'.

Ambos valores se impusieron de manera isotropica en las tres regiones porosas del

dominio.

En la zona central reactiva, las reacciones heterogéneas se representaron mediante
el pardmetro surface-to-volume ratio, denotado como S”, el cual permite distribuir la
reaccion superficial dentro del volumen poroso. Durante la etapa de sensibilidad numérica
se ensayaron valores distintos de S”’, con el fin de evaluar la influencia de la intensidad

de reaccion superficial sobre la estructura térmica y composicional del reactor.

Para el cierre de propiedades efectivas del medio poroso se implementaron funciones
definidas por el usuario (User Defined Functions, UDFs). En particular, se desarrollé una
UDF para la difusividad efectiva, otra para la conductividad térmica efectiva y una tercera

para la porosidad radial.
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Inicialmente se exploré la incorporacién de una UDF para modelar la difusividad efec-
tiva del medio poroso. En esta formulacion, la difusividad binaria entre especies gaseosas
se calculd mediante la correlacion de Fuller, utilizando los volumenes de difusion y ma-
sas molares correspondientes a HoO, Oy, NO, Hy, CO, CO,, NHs y Ny. A partir de
estas difusividades binarias se estimé la difusividad multicomponente efectiva del gas. En
formulaciones mas avanzadas se evalud, inicamente para la region central reactiva, una
correccion tipo Bosanquet, combinando difusién molecular efectiva y difusién de Knudsen,
con el objetivo de representar de mejor manera el transporte dentro del sélido carbonoso
reactivo. Sin embargo, esta alternativa generé dificultades de implementacion y robustez
numérica, particularmente en la convergencia del sistema reactivo. En consecuencia, se op-
t6 finalmente por utilizar la formulacién de difusion basada en kinetic theory disponible
en ANSYS Fluent, la cual permitié mantener una descripcion consistente del transporte

difusivo dentro del esquema adoptado.

La conductividad térmica efectiva del medio poroso se implementé mediante una se-
gunda UDF'. En esta funcién se evalu6 la contribucién del gas de mezcla y de la fase sélida,

utilizando una ley de mezcla del tipo

ke = cky + (1 — €)ks,

aunque también se considerd, a nivel de sensibilidad, una formulacion mas simple del

tipo

keﬁr = Ek‘g.

La porosidad radial se representé mediante una tercera UDF', utilizando una correlacién
radial en funcién de la coordenada r. De esta forma, la porosidad local e(r) se aplicé a
las tres zonas porosas del dominio, permitiendo evaluar la influencia de la no uniformidad
radial del lecho sobre la difusion, la conductividad térmica efectiva y la estructura del

frente reactivo.

En cuanto al mecanismo cinético, se evaluaron distintos esquemas globales y semigloba-
les durante el desarrollo del modelo. La base del sistema considerd reacciones homogéneas
de oxidacién y gasificacion en fase gas, junto con reacciones heterogéneas sobre la fase car-

bonosa en la regién central reactiva. En configuraciones especificas también se incorporo
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un bloque reducido de reacciones asociadas a la presencia de amoniaco y éxido nitrico. En
la etapa de implementacion numérica, las reacciones homogéneas fueron definidas como
reacciones volumétricas, mientras que las heterogéneas se definieron como reacciones su-
perficiales, siendo posteriormente distribuidas dentro de la zona porosa reactiva a través

del pardmetro S”.

La condiciéon de entrada se definié como Velocity Inlet, imponiendo una velocidad
superficial calculada a partir de los caudales experimentales de alimentacién. Para un
flujo de 22.5 Lmin~! de aire y 2.6 Lmin~! de NHjs, el caudal total fue de 25.1 L min™?,

equivalente a una velocidad superficial de entrada de @, = 0.55 ms™*

A partir de dicha mezcla se calcularon las fracciones masicas de entrada:

Yo, = 0.218,  Yam, = 0.0639, Y, = 0.7181,

mientras que para las especies H,O, NO, Hy, CO y COs se impuso valor nulo en la

entrada. La temperatura de alimentacion se fijé en 300 K.

La salida del reactor se definié como Pressure Qutlet, con presion manométrica de
referencia igual a 0 Pa. En caso de retroflujo, se especificaron condiciones de backflow
compatibles con la mezcla gaseosa de trabajo. Las paredes externas del reactor se mo-
delaron como fronteras sin reaccién superficial, puesto que las reacciones heterogéneas
no se impusieron sobre la pared del tubo, sino exclusivamente en la zona porosa reac-
tiva mediante el pardmetro S”. Las paredes se mantuvieron sin flujo de especies y con

tratamiento radiativo consistente con el modelo P-1.

La inicializacién del dominio se realizé mediante Standard Initialization, calculando las
variables iniciales a partir de la entrada. Con el fin de promover el encendido numérico de
la zona reactiva, se aplico posteriormente un patch térmico localizado en una franja de la
region central, imponiendo una temperatura inicial del orden de 1300 K. Esta estrategia
permitio establecer de manera controlada una regién de activacién térmica dentro del

lecho sin imponer una temperatura elevada en todo el dominio.

Para el acoplamiento presién—velocidad se utiliz6 principalmente el algoritmo SIMPLE,
aunque en pruebas complementarias también se evalud el algoritmo Coupled con fines
de robustez numérica. Los términos convectivos de momento, especies y energia fueron

discretizados mediante el esquema Second Order Upwind.
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Los factores de subrelajacién se ajustaron de forma conservadora para mejorar la es-
tabilidad del sistema reactivo. En particular, se utilizaron valores de 0.2 para presion, 1
para densidad y fuerzas volumétricas, 0.5 para momento, 0.6 para energia y 1 para la
ecuacion de radiacién P-1. Para las especies gaseosas se adoptd un valor uniforme de 0.4,
incluyendo HyO, O4, NO, Hy, CO, CO, y NHj. Esta configuracion permitiéo mantener una

evoluciéon numéricamente estable durante el proceso iterativo.

El criterio de convergencia se definié mediante residuales absolutos, adoptando un um-
bral de 10™* para continuidad, velocidades, energia, radiacién y la mayoria de las especies
gaseosas, y de 107° para NH;. Bajo estos criterios, las simulaciones alcanzaron conver-
gencia numérica, lo cual fue verificado ademés mediante la estabilizacién de variables
macroscépicas de interés, tales como la temperatura maxima del reactor y las fracciones

masicas de salida.

En conjunto, esta configuracion permitié establecer una base numérica consistente pa-
ra estudiar el comportamiento térmico, fluidodinamico y quimico del reactor bajo con-
diciones de co-combustion carbén—amoniaco en medio poroso. La formulacion adoptada
integra la representacion del lecho mediante medio poroso equivalente, cierres efectivos
de transferencia de masa y calor mediante UDFs, un tratamiento explicito de las reac-
ciones heterogéneas en la zona reactiva y una descripcion detallada de las condiciones de

operacién a la entrada y salida del sistema.

137



