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RESUMEN 

Este proyecto nace en el Laboratorio de Investigación de Química Inorgánica de la 

Universidad de Costa Rica, en el cual se ha evaluado el desempeño de varios tipos de 

catalizadores y soportes en reacciones de reformado con vapor, utilizando diferentes 

condiciones para la síntesis de los mismos.  

En el presente informe se describe la construcción de un sistema de reacción a escala de 

laboratorio que mejora las condiciones del proceso de reformado en comparación a 

proyectos anteriores, partiendo de los catalizadores ya sintetizados y caracterizados; pero 

brindando una mejor disposición de éstos por medio de un reactor de  lecho empacado, este 

sistema cuenta con la instrumentación necesaria para una adecuada medición de la 

temperatura en la entrada e interior del reactor, una correcta alimentación de reactivos, 

medición de flujos y un sistema de muestreo y medición. 

Se presenta el diseño conceptual del sistema de reacción, tomando en cuenta  el ingreso de 

reactantes mediante una bomba peristáltica, precalentamiento o vaporización de reactivos, 

ingreso y medición de gas de arrastre, toma de muestra, medición de flujo de productos, 

reactor empacado y enfriador del producto. Se define el orden de cada etapa así como su 

posicionamiento en el sistema completo.  

Se detalla el diseño de un precalentador y un reactor tubular, tomando en cuenta las 

dimensiones y materiales de construcción de cada una de las piezas. El diseño se presenta 

en una serie de diagramas y posteriormente se ilustra el resultado de la construcción 

mediante fotografías, así como la descripción de cada trabajo realizado. También se 

describe la puesta en marcha del sistema mediante el acople de todas las partes y las 

pruebas respectivas.  

Finalmente se presenta un plan experimental básico con el cual se evalúa el desempeño del 

sistema de reacción utilizando glicerina como reactante, demostrando su capacidad para el 

estudio de la reacción en estudio y la toma de datos efectiva. Así se realizan cuatro 

experimentos: reactor vacío, reactor empacado con dos tipos de relleno y reactor con una 

superficie expuesta de óxido de cobalto (II) reducido, los gases producidos en la reacción se 

analizan mediante cromatografía de gases. Los resultados se discuten y analizan 
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enfocándose en la selectividad total de hidrógeno con respecto al metano, y el rendimiento 

total de hidrógeno como variables de estudio. 

A partir de los resultados experimentales se determina que el mejor comportamiento se 

obtiene al realizar el reformado de glicerina, exponiendo una superficie de óxido de cobalto 

(II) en el reactor, con un rendimiento total superior al 15,8% y una selectividad total de 

hidrógeno sobre metano de 50,5 moles de hidrógeno por cada mol de metano producido.  

Se demuestra que el sistema de reacción proporciona las condiciones para superar la caída 

de presión generada por un relleno compuesto por partículas pequeñas de alúmina activada 

(diámetro promedio de 2 mm).  

Finalmente se lleva a cabo un estudio de la estabilidad de los datos experimentales, donde 

se muestra que la repetibilidad en la variable de respuesta, es decir porcentaje de hidrógeno, 

está directamente afectada por las condiciones del sistema de reacción, principalmente flujo 

y tamaño de partícula en el relleno del reactor. Se recomienda el uso de un relleno con 

morfología similar al de los gránulos sintetizados en el laboratorio y un flujo de 0,86 

mL/min de disolución de glicerina para trabajar con menos fluctuaciones en el sistema; 

pues bajo estas condiciones se obtuvo una desviación estándar relativa de 2,0 % en los 

datos asociados al estado estacionario. 
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INTRODUCCIÓN 

El hidrógeno ha sido catalogado por muchos autores como la clave para un futuro 

ambientalmente equilibrado y, aunque actualmente no existe la tecnología para su efectiva 

utilización como vector energético, la escasez cada vez mayor de combustibles no 

renovables obligará al desarrollo de nuevas alternativas  (Aguer & Miranda, 2005). 

Por otro lado el excesivo aumento en la demanda energética a nivel mundial, y el consumo 

elevado de combustibles fósiles, han afectado el planeta debido a las emisiones de dióxido 

de carbono; principal gas del efecto invernadero, que se relaciona directamente como 

causante del calentamiento global. Por los motivos anteriormente citados, se tiene una 

necesidad urgente de contar con un remplazo para los combustibles tradicionales, y sin 

duda alguna la producción eficiente de hidrógeno es un reto que debe ser enfrentado, pues 

representa una alternativa limpia y viable (Chater, 2009).  

Actualmente el hidrógeno se produce únicamente como intermediario en procesos químicos 

mediante el reformado catalítico de gas natural y fracciones de petróleo. No obstante, es 

importante estudiar el uso de fuentes renovables que permitan la obtención de este gas de 

una forma más amigable con el ambiente. Al emplear una sustancia de origen renovable, no 

se contribuye con el calentamiento global, pues simplemente se recicla el dióxido de 

carbono atmosférico (Rossi, 2008). 

La importancia de contar con un sistema de reactor empacado a nivel de laboratorio que 

brinde datos confiables, se fundamenta en que datos de esa naturaleza permiten calcular y 

definir el desempeño de un catalizador y de un proceso en general; esta información es la 

base que permite el diseño posterior de un proceso y esencialmente de un reactor a escala 

industrial. En el caso del reformado empleando fuentes renovables como la glicerina, hay 

mucha investigación que desarrollar relacionada con las condiciones de reacción y síntesis 

de catalizadores. 

Sumado a lo anterior, el apoyo actual a las políticas que promueven la utilización de 

biocombustibles, ha generado una evolución a nivel mundial en la producción y consumo 

de éstos, principalmente biodiesel cuyo consumo superó diez mil kilotoneladas 

equivalentes de petróleo en el 2009. Dicho auge genera un aumento paralelo en la 
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producción de glicerina, principal subproducto de la transesterificación básica de lípidos de 

origen vegetal, y por lo tanto un abaratamiento de la misma. Este proyecto busca enfrentar 

el problema del aprovechamiento de la glicerina, sometiéndola al proceso de reformado; 

generando a partir de esta un producto con valor agregado. 

El  proyecto también tiene una relación directa con el concepto de generación in situ, que 

representa una atractiva alternativa a los problemas relacionados con el almacenamiento del 

hidrógeno (riesgo de explosión y baja densidad energética). De tal forma se busca un 

almacenamiento químico de hidrógeno en moléculas con alta densidad energética que 

permanezcan en estado líquido en condiciones atmosféricas. Así, se busca evaluar la 

posibilidad de la utilización del reformado de glicerina y otros hidrocarburos oxigenados 

como método de almacenamiento químico de hidrógeno y generación in situ del mismo. 
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CAPITULO 1. Aspectos Teóricos 

1.1. Reacciones heterogéneas 

Una reacción heterogénea es aquella en la que interviene más de una fase,  generalmente se 

trata de un catalizador sólido y una fase líquida o gaseosa formada por una mezcla de 

reactivos y productos. Existe gran variedad de reacciones heterogéneas, que se pueden 

realizar empleando diferentes tipos de catalizadores (Himmelblau, 2002).  

Algunos tipos de reacciones heterogéneas son: 

a) Reacciones de alquilación y desalquilación 

b) Reacciones de isomerización 

c) Reacciones de hidrogenación y deshidrogenación 

d) Reacciones de oxidación  

e) Reacciones de hidratación y deshidratación 

f) Reacciones de halogenación y deshalogenación 

A continuación se conceptualiza y describe el papel del agente catalítico sólido en 

reacciones heterogéneas tanto de líquidos como de gases y específicamente en la reacción 

de interés, también se describen sus efectos en diferentes parámetros relacionados con el 

desempeño de la reacción.  

1.2. Catalizadores 

Un catalizador es una sustancia cuyas propiedades permiten alterar la cinética de una 

reacción química sin tener otra participación, por lo que permanece sin cambios. El 

catalizador emplea una ruta o mecanismo de reacción diferente, con una energía de 

activación distinta. El objetivo de un catalizador es reducir la barrera energética para poder 

alcanzar el equilibrio termodinámico de la reacción más rápidamente (Fogler, 2008). 

Es importante comprender que el uso de un catalizador en una reacción heterogénea va a 

tener repercusiones tanto en el rendimiento de la reacción como en la selectividad cuando 

se trate de reacciones múltiples, es por esta razón que cada año se invierte en la síntesis de 

nuevos catalizadores que mejoren un proceso dado (Fogler, 2008).  
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En la Figura 1.1 se ilustra el efecto de un catalizador, en un diagrama de energía vs 

coordenada de reacción: 

 

Figura 1.1.  Efecto de un catalizador en un diagrama de energía vs coordenada de la 
reacción. 

Aunque existen diversos tipos de catalizadores, en este trabajo se prestará especial atención 

a los catalizadores metálicos soportados, los cuales son ampliamente utilizados en los 

procesos de reformado industrial y en investigaciones de reformado que emplean diversos 

compuestos orgánicos, y que se centran en el hidrógeno como vector energético. 

1.2.1. Catalizadores metálicos soportados 

Un catalizador soportado, es un material que presenta pequeños cristales de un metal, 

dispersados en la superficie porosa de un material distinto denominado soporte. Los 

materiales más comúnmente empleados como soporte son el carbón activado, tamices 

moleculares y óxidos inorgánicos como alúmina y sílica. Por otro lado, los metales más 

usados pertenecen a la familia de metales de transición, tales como platino, paladio o 

cobalto (Carballo, 2005). 

El campo de la síntesis de catalizadores soportados ha sido ampliamente estudiado, y 

existen muchos parámetros en su fabricación que alteran el comportamiento y desempeño 

de los mismos (Carballo, 2005). 

A pesar de que la formulación de un catalizador se puede fundamentar científicamente, no 

se halla aun sobre una base racional del todo satisfactoria, por esta razón se rescata la 

Energía de activación 
sin catalizador

Energía de activación 
con catalizador
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importancia de definir su desempeño de manera experimental. En otras palabras, la 

escogencia de un catalizador obedece los resultados obtenidos con el mismo de manera 

empírica. 

El proceso de la síntesis de catalizadores, se ha tratado de colocar sobre una base científica, 

para lo cual resulta indispensable la caracterización de los catalizadores una vez 

sintetizados. Las propiedades más importantes a determinar en un nuevo catalizador son 

(Carballo, 2005): 

 Área superficial específica 

 Área superficial total 

 Área superficial activa 

 Estabilidad térmica 

 Resistencia al envenenamiento 

 Propiedades mecánicas como dureza y resistencia al desgaste 

 

1.2.2. Procesos de síntesis de catalizadores metálicos soportados 

La preparación de catalizadores metálicos soportados consta de una serie de etapas en las 

que el soporte entra en contacto con la sustancia activa de tal manera que el resultado final 

sea un catalizador con las propiedades deseadas para dar un buen rendimiento. Existen tres 

procesos convencionales con los cuales se puede sintetizar un catalizador: Mezclado, 

impregnación y precipitación (Carballo, 2005). 

A continuación se describen los tres procesos citados: 

1.2.2.1. Proceso de Mezclado 

En el mezclado, tanto el soporte como el material activo que generalmente corresponde a 

una sal en solución que contiene el metal de interés, también llamada sal catalítica, se 

someten a un proceso de mezclado donde dicha solución ingresa en los poros del soporte 

mediante fuerzas capilares. Posteriormente la sal catalítica es precipitada, quedando lista 

para secarse y someterse a un proceso de extrusión; o bien, es introducida a un granulador 

rotatorio (Carballo, 2005). 
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1.2.2.2. Proceso de Impregnación 

Es el proceso más utilizado, pues requiere menos etapas y resulta más barato. Se puede 

dividir en tres pasos: primero la impregnación de una sal catalítica en el soporte ya 

extruido, para ello el soporte debe estar inmerso en la solución durante suficiente tiempo 

para que el material ingrese en el interior de los poros tanto como se desee, obteniendo una 

distribución del agente impregnante que afectará el desempeño del catalizador. La segunda 

etapa consiste en remover el líquido de la superficie y el interior de los poros, para ello se 

somete el catalizador a un proceso de secado a temperaturas entre los 50ºC y los 200ºC, 

donde se precipita la sal en el interior de los poros. Finalmente el catalizador se activa en 

una tercera etapa de calcinación-reducción. Para ello, se acude a un proceso térmico con 

rampa de calentamiento hasta temperaturas superiores a los 200ºC y se introduce el 

catalizador en una atmósfera reductora empleando por ejemplo hidrógeno (Carballo, 2005).  

La etapa de impregnación se puede clasificar en seca o húmeda. En la impregnación 

húmeda, los poros del catalizador se saturan con el solvente (comúnmente agua) para 

posteriormente realizar la impregnación, en este caso el ingreso de la sal catalítica, se da 

por difusión en el agua almacenada en los poros. En contraste, en la impregnación seca, la 

solución catalítica entra en contacto con el soporte seco y cuyos poros están llenos de aire; 

la sal ingresa en los poros únicamente por acción capilar. En general, los catalizadores 

preparados mediante impregnación seca, presentan una distribución más superficial de la 

sal activa, mientras que empleando impregnación húmeda, el material catalítico penetra el 

poro en mayor profundidad (Carballo, 2005). 

El proceso de impregnación se ve afectado principalmente por los siguientes parámetros: 

 Volumen de la solución de impregnación. 

 Tiempo de impregnación, con el cual varía la distribución de la sal catalítica. 

 pH de impregnación. 

 Naturaleza de la impregnación: fuerte o débil, según la concentración del agente 

catalítico en solución. 

 Interacción elemento activo-soporte. 
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1.2.2.3. Proceso de Precipitación 

En este caso se mezclan dos o más soluciones con sólidos suspendidos, agregando 

diferentes aditivos tales como aglomerantes, lubricantes, activadores, etc.  Empleando este 

método se obtienen pellets con buena uniformidad del componente catalítico siendo 

sumamente activos. Tienen la desventaja de que requieren una mayor cantidad del metal 

catalítico. 

Los catalizadores metálicos soportados tienen una amplia gama de aplicaciones en 

diferentes reacciones heterogéneas. Un ejemplo claro de su utilización es el reformado de 

hidrocarburos como proceso para la obtención de hidrógeno y gas de síntesis; empleando 

diferentes tipos de soporte y metales como níquel, cobalto, platino, entre otros.    

En el presente informe, se profundizará en la participación de este tipo de catalizadores en 

las reacciones de reformado de hidrocarburos con vapor y con mayor profundidad aún, en 

el reformado de glicerina. 

1.3. Proceso catalítico de reformado de hidrocarburos 

El reformado es una reacción catalítica que ocurre en una mezcla de vapor de agua e 

hidrocarburos a elevadas temperaturas con la finalidad de producir hidrógeno, monóxido de 

carbono y dióxido de carbono. Se trata de dos reacciones en serie: una primera etapa 

endotérmica en la que se obtiene monóxido de carbono (reformado) y una etapa final 

exotérmica en la que el monóxido termina de reaccionar con el vapor para convertirse en 

dióxido de carbono mediante la reacción Water Gas Shift (WGS) (Bibby, 1988). 

El reformado de hidrocarburos con vapor de agua para la obtención de gases (H2, CO, CO2, 

CH4), se puede describir formalmente por las siguientes ecuaciones termoquímicas 

(Morlanés, 2002): 

CnHm + n H2O → n CO + (n + 1/2 m) H2   ΔH > 0    (1.1) 

CO + 3 H2 ↔ CH4 + H2O    ΔH = -206 kJ/mol   (1.2) 

CO + H2O ↔ CO2 + H2     ΔH = - 41,2 kJ/mol   (1.3) 
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Donde también se muestra la reacción de metanación que está presente en el reformado de 

cualquier hidrocarburo y que corresponde a la Ecuación 1.2. 

La reacción de reformado (Ecuación 1.1) es un proceso fuertemente endotérmico (ΔHº = 

1175 kJ/mol para n-heptano). A excepción del reformado de metano, la reacción de la 

Ecuación 1.1 es irreversible, y la distribución de productos viene dada por los equilibrios 

termodinámicos de las ecuaciones 1.2 y 1.3 que corresponden, respectivamente, a la 

reacción de metanación y a la reacción WGS (Morlanés, 2002).  

1.4. Cinética del reformado de hidrocarburos con vapor de agua 

En la literatura se encuentran distintos trabajos que estudian el mecanismo de la reacción 

catalítica; éstos se pueden agrupar en dos tipos de aproximaciones.  

En el primer caso, el uso de trazadores y el estudio de intermedios adsorbidos en la 

superficie del catalizador (espectroscopía infrarroja) puede ayudar a conocer la formación y 

distribución de los productos de reacción. En el segundo caso, el estudio de la influencia de 

los parámetros de operación, puede ayudar a conocer el mecanismo de reacción y la 

naturaleza de los centros activos (Morlanés, 2002). 

Se han obtenido  resultados relevantes en diversos estudios tales como Parag et al (2010), 

Shabaker et al (2004), entre muchos otros relacionados con la reacción de reformado de 

hidrocarburos en presencia de agua, principalmente para el metano en presencia de 

diferentes tipos de catalizador en diferentes ámbitos de condiciones de flujo, temperatura y 

presión. De esta manera se han propuesto diferentes mecanismos y modelos para la cinética 

del reformado de diversos hidrocarburos bajo diferentes condiciones. 

A partir de los diversos mecanismos propuestos en estudios para el reformado de metano se 

llega a un mecanismo de reacción en el que se observa la secuencia de reacciones propuesta 

para la transformación de hidrocarburos con dos o más átomos de carbono (Morlanés, 

2002): 
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1. Adsorción/disociación del hidrocarburo sobre la superficie 

CnHm + 2S →CnHz•S2 + m-z/2 H2        (1.4) 

2. Escisión de enlaces C-C del hidrocarburo sobre la superficie 

CnHz•S2 + Sa → Cn-1Hz•S2 + CHx•Sa        (1.5) 

3. Reacción  

CHx•Sa + O•S → CO + x/2H2 + (n+1)S     (1.6) 

4. Adsorción/disociación del agua 

H2O + S → O•S + H2        (1.7) 

5. Adsorción del hidrógeno 

H2 + 2S → 2H•S         (1.8) 

Donde S y Sa son centros de adsorción y S2 hace referencia a centros dobles de adsorción 

actuando al mismo tiempo. Según este esquema, el hidrocarburo se quimiosorbe sobre un 

centro doble, seguido por una ruptura en la posición α de enlaces C-C. Las especies 

formadas por el enlace del primer carbono, o especies C1, reaccionan con agua adsorbida y 

disociada dando los productos de reacción (Morlanés, 2002).  

De acuerdo con la secuencia de reacciones propuesta en los estudios cinéticos, el 

mecanismo de reacción implica la adsorción del hidrocarburo sobre centros metálicos. La 

etapa 2 representa reacciones consecutivas con escisión de enlaces C-C en posiciones α. 

La formación de CO2 se produce a partir de especies CO adsorbidas en la superficie por 

interacción con grupos OH. Estas especies CO adsorbidas pueden producirse por 

readsorción del CO formado (reacción paralela) o por reacción consecutiva de especies 

adsorbidas. 

En el caso de hidrocarburos superiores tales como octano, se puede indicar un esquema 

reactivo con la formación de especies C1 parcialmente oxidadas (Figura 1.2) 
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Figura 1.2. Formación de especies C1 a partir de hidrocarburos adsorbidos en los centros 
activos de un catalizador metálico soportado. 

Fuente: (Morlanés, 2002). 

La distribución final de los productos vendrá fijada no sólo por la composición del 

catalizador, sino también, por las condiciones de reacción. En este sentido la aceleración o 

lentitud de las distintas etapas que intervienen en el proceso (adsorción del hidrocarburo, 

activación del agua, desorción de productos) pueden ser etapas limitantes de la velocidad de 

reacción, además de la reacción entre especies adsorbidas (Morlanés, 2002). 

Por otro lado se ha propuesto un mecanismo para el reformado con vapor propio de la 

glicerina, el cual se ilustra en la Figura 1.3. El primer paso involucraría una etapa de 

deshidrogenación, que conduce a la formación de 1,3-dihidroxi-2-propanona, o 2,3-

dihidroxi-propanal. La formación de ambos compuestos da lugar a 2 vías (camino I ó II en 

la Figura 1.3). La ruta I del esquema indica que luego de la quimisorción de la molécula de 

glicerina sobre el catalizador, por una etapa de deshidratación se obtiene una molécula de 

1-hidroxi-2-propanona (acetol) y por una posterior deshidrogenación al 2-oxo-propanal. 

Posteriormente comenzarían las etapas de ruptura de enlaces C-C y C-O. Debido al bajo 

contenido de CH4 que se ha observado experimentalmente, es posible pensar que la ruptura 

C-C predomina a la ruptura C-O. Por otro lado, la ruta II de la figura involucra ruptura de 

enlaces C-C y deshidrogenaciones, lo que da lugar a H2 y CO (Barbelli, Buffoni, & 

Pompeo, 2009). 
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Figura 1.3 Esquema del mecanismo de reacción de reformado de glicerina con vapor. 
Fuente: (Barbelli, Buffoni, & Pompeo, 2009). 

1.5. Pirólisis de la glicerina 

La pirólisis es la descomposición química de materia orgánica y otros materiales, causada 

por el calentamiento en ausencia de oxígeno. A la temperatura y condiciones a la que se 

realiza el reformado de la glicerina, se da una descomposición de la misma, por lo que se 

debe tomar en cuenta los subproductos de esa descomposición.  

La pirólisis de la glicerina en presencia de vapor se ha estudiado en un reactor de 

flujo laminar  a  650 ° C. Los productos iniciales de descomposición de la glicerina en estas 

condiciones son  monóxido de carbono, acetaldehído y acroleína. Posteriormente el 

acetaldehído y la acroleína  se descomponen para producir principalmente monóxido de 

carbono, etileno, metano e hidrógeno. Los productos de pirólisis de la glicerina en orden 

decreciente de importancia son: monóxido de carbono, acetaldehído, acroleína, hidrógeno, 

etileno, metano, etano, dióxido de carbono, propileno y 1,3-butadieno. Además se ha 

determinado que la reacción global que rige la desaparición de glicerina es consistente 

con una ley de velocidad de primer orden, con una tasa constante que se muestra en la 

siguiente ecuación (Stein & Jerry Antal, 1983). 

𝑘𝑔 = 1,52 ±  0,15 × 1023e−55,5 ±5,5 ×103 RT                                     (1.9) 
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1.6. Análisis termodinámico del reformado de glicerina con vapor 

El reformado de glicerina con vapor de agua, conlleva una serie de reacciones complejas 

cuyo desempeño va a depender de diferentes variables termodinámicas, tales como presión 

temperatura y relación agua/glicerina. La reacción global se muestra en la ecuación: 

𝐶3𝐻8𝑂3 𝑔 + 3𝐻2𝑂 𝑔 → 7𝐻2 𝑔 + 3𝐶𝑂2 𝑔       ΔH = 128 kJ/mol                  (1.10)  

A continuación se muestran las principales reacciones que intervienen en el reformado de 

glicerina, con sus respectivas entalpías estándar. Las mismas son tomadas en cuenta en el 

análisis termodinámico que se presenta (Slin, Kendall, Mallon, & Andrews, 2008). 

𝐶3𝐻8𝑂3 𝑔 → 4𝐻2 𝑔 + 3𝐶𝑂 𝑔         ΔHº = 250 kJ/mol                  (1.11) 

𝐶 + 𝐻2𝑂 𝑔 → 𝐻2 𝑔 + 𝐶𝑂 𝑔       ΔHº = 131 kJ/mol                  (1.12) 

𝐶𝑂 𝑔 + 𝐻2𝑂 𝑔 → 𝐻2 𝑔 + 𝐶𝑂2 𝑔       ΔHº = −41 kJ/mol                  (1.13) 

𝐶 + 2𝐻2 𝑔 → 𝐶𝐻4 𝑔       ΔHº = −75 kJ/mol                  (1.14) 

𝐶𝑂 𝑔 + 3𝐻2 𝑔 → 𝐶𝐻4 𝑔 + 𝐻2𝑂 𝑔       ΔHº = −206 kJ/mol                  (1.15) 

𝐶𝑂2 𝑔 + 4𝐻2 𝑔 → 𝐶𝐻4 𝑔 + 2𝐻2𝑂 𝑔       ΔHº = −165 kJ/mol                  (1.16) 

𝐶 + 𝐶𝑂2 𝑔 → 2𝐶𝑂 𝑔       ΔHº = 172 kJ/mol                  (1.17) 

 
El objetivo del análisis termodinámico es analizar el efecto de las variables mencionadas 

sobre la producción de hidrógeno y demás compuestos involucrados en el equilibrio 

termodinámico de las reacciones que intervienen. 

Sushil & Sandun (2007) ofrecen un análisis termodinámico completo, en el cual se realiza 

el cálculo de las concentraciones en el equilibrio por minimización directa de la energía 

libre de formación G (ecuación 1.18); esto en los siguientes ámbitos de las variables: 

presión de 1 atm a 5 atm, temperatura de 600 K a 1000 K y relación molar de alimentación 

de agua/glicerina de 1:1 a 9:1. 

El sistema es considerado ideal a bajas presiones y altas temperaturas, lo cual concuerda 

con los ámbitos utilizados en el análisis. De esta manera se utiliza la ecuación (1.18) como 

función objetivo a minimizar para encontrar las concentraciones deseadas en el equilibrio 

termodinámico para las condiciones planteadas. El análisis se lleva a cabo resolviendo 
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simultáneamente con la ecuación del balance de materia presentada en la ecuación (1.19), 

incorporando los compuestos: hidrógeno, monóxido de carbono, dióxido de carbono, 

metano, agua, glicerina y carbón, así como las diferentes reacciones que intervienen. 

𝐺 =  𝑛𝑖∆𝐺𝑖
0

𝐾

𝑖=1

+ 𝑅𝑇 𝑛𝑖 ln 𝑦𝑖

𝐾

𝑖=1

+ 𝑅𝑇 𝑛𝑖 ln 𝑃                           (1.18)

𝐾

𝑖=1

 

 𝑎𝑙𝑖𝑛𝑖

𝐾

𝑖=1

= 𝑏𝑙                                                               (1.19) 

Para todas las combinaciones de variables planteadas en este estudio, siempre se obtuvo un 

porcentaje de conversión de glicerina superior al 99,9%. Por lo que el análisis se centra en 

encontrar las condiciones que mejoren el rendimiento de hidrógeno y minimice la 

producción de metano y monóxido de carbono (Sushil & Sandun, 2007). 

1.6.1. Producción de hidrógeno 

La Figura 1.4 muestra tanto los moles como la fracción molar de hidrógeno de los 

productos de la reacción en equilibrio termodinámico al variar la temperatura y la relación 

agua/glicerina en los ámbitos especificados. La producción de hidrógeno se ve beneficiada 

a altas temperaturas del ámbito, además se puede observar que el número de moles aumenta 

al tener un exceso de agua; sin embargo la fracción molar se ve reducida debido a la 

presencia de agua que no reacciona. 

En resumen, se tiene la mayor producción de hidrógeno en el equilibrio termodinámico al 

realizar la reacción a temperaturas cercanas a los 1000 K cuando el flujo de entrada de 

reactantes presenta un exceso de agua con respecto a la relación estequiométrica (Sushil & 

Sandun, 2007). 
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Figura 1.4 (a) Moles de hidrógeno al variar temperatura y relación agua/glicerina 
(b) fracción molar de hidrógeno. 
Fuente: (Sushil & Sandun, 2007). 

1.6.2. Producción de metano 

La producción de metano se ve afectada de manera importante con la presión, la Figura 1.5 

muestra su efecto en el número de moles de hidrógeno y metano al variar la temperatura de 

la reacción cuando la relación inicial de agua/glicerina es de 9:1.  La figura indica un 

beneficio en la producción de hidrógeno a temperaturas elevadas y bajas presiones, 

mientras que el metano se ve reducido en esas condiciones. El metano resulta ser un 

subproducto no deseado en esta reacción, por lo que es recomendable trabajar a presiones 

bajas (Sushil & Sandun, 2007). 

 

Figura 1.5 Número de moles de (a) Hidrógeno y (b) metano, al variar la temperatura y 
presión con una relación agua/glicerina de 9:1. 

Fuente: (Sushil & Sandun, 2007). 
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La Figura 1.6 define el efecto de la relación molar agua/glicerina en la producción de 

metano. Se puede observar como el número de moles de metano tiende a cero cuando se 

lleva a cabo la reacción con una relación 9:1, por lo que nuevamente se prefiere trabajar 

con exceso de agua. 

 

Figura 1.6 (a) número de moles y (b) fracción molar de metano al variar la temperatura y la 
relación agua/glicerina con una presión de 1 atm. 

Fuente: (Sushil & Sandun, 2007). 

1.6.3. Producción de monóxido de carbono y dióxido de carbono. 

Falta por analizar la producción de CO y CO2. Se da un incremento en la producción de 

monóxido de carbono con la temperatura y un decremento al aumentar la relación 

agua/glicerina. Lo anterior indica una reacción más completa al tener exceso de agua. En el 

caso del dióxido de carbono, se presenta un máximo en la producción del mismo en 850 K; 

dicho comportamiento se atribuye al proceso de reformado de metano con CO2, mostrado 

en la ecuación 1.13. 

𝐶𝐻4 𝑔 + 𝐶𝑂2 𝑔   →   2𝐻2 𝑔 + 2𝐶𝑂 𝑔                                     (1.20) 
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Figura 1.7 Moles de CO y CO2 al variar la temperatura y relación agua/glicerina.  
Fuente: (Sushil & Sandun, 2007). 

1.6.4. Producción de carbón. 

El carbón resulta ser un producto de la reacción que se busca eliminar pues presenta 

diversos perjuicios en el desempeño de la reacción. La Figura 1.8 muestra como este se 

inhibe termodinámicamente al llevar a cabo la reacción de reformado con un exceso de 

agua, prácticamente de forma independiente de la temperatura (Sushil & Sandun, 2007). 

 

Figura 1.8 Moles de carbón producidos al variar temperatura y relación de alimentación de 
agua/glicerina. 

Fuente: (Sushil & Sandun, 2007). 

La conclusión directa del análisis realizado por Sushil & Sandun, indica que las altas 

temperaturas, presiones bajas y exceso de agua en la alimentación, favorecen la producción 

de hidrógeno en el reformado de la glicerina. Una relación agua/glicerina de 9:1, 
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temperaturas superiores a los 900 K resultan ser las mejores condiciones para realizar la 

reacción, pues se minimiza la producción de metano y se elimina la presencia de carbón. Se 

tiene un límite máximo de producción de hidrógeno de 6 moles por mol de glicerina, con 

respecto a 7 moles indicados en la relación estequiométrica (Sushil & Sandun, 2007). 

1.7. Condiciones y resultados experimentales consultados para el reformado de 

glicerina. 

Los resultados del análisis termodinámico se ven respaldados experimentalmente en varios 

trabajos, en los cuales se emplean diversos tipos de catalizador. Por ejemplo, Jain & Jain 

(2008) estudia el reformado con vapor de glicerina empleando un catalizador de níquel 

soportado en óxido de cerio (IV), obteniendo el mayor rendimiento de producción de 

hidrógeno a temperaturas cercanas a los 700ºC, concentraciones bajas de glicerina y bajo 1 

atm de presión; empleando un flujo de 1 mL/min para 0,7 g del catalizador. 

De manera similar, Slinn et al (2008) lleva a cabo la misma reacción empleando un 

catalizador de plata soportado en alúmina, obteniendo un reformado óptimo a una 

temperatura de 880ºC, con una relación vapor/carbón de 2,5. El flujo utilizado en este 

estudio es de 0,12 mol/(min·kgcat) de glicerina. En el mismo estudio, se analiza la 

desactivación del catalizador debida a la deposición de carbono producto de la reacción, 

reportando alta deposición para flujos de glicerina superiores a mol/(min·kgcat) y relaciones 

vapor/carbón inferiores a 0,5. 

1.8. Ecuaciones y diseño de reactores empacados. 

La base del diseño de un reactor catalítico para una reacción dada, en un proceso específico 

es la cinética. Es por medio de los modelos cinéticos desarrollados experimentalmente que 

se logra dimensionar un reactor bajo unas condiciones de flujo y temperatura dadas; para 

una conversión de los reactivos establecida. 

Para el caso del reactor que se pretende construir, se puede tratar como un reactor de lecho 

empacado PBR (pebble-bed reactor). La correspondiente ecuación del diseño del mismo se 

obtiene a partir del balance de masa  (Fogler, 2008): 

𝐸𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 − 𝑆𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 + 𝑔𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 𝑎𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛                  (1.21) 
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Para una sección infinitesimal del reactor empacado, el balance de masa de un componente 

A se expresa de la siguiente manera, omitiendo cualquier tipo de acumulación: 

𝐹𝐴|𝑊 − 𝐹𝐴|𝑊+∆𝑊 + 𝑟′𝐴∆𝑊 = 0                                          (1.22) 

De la ecuación anterior se llega a la ecuación de diseño propiamente en forma diferencial: 

𝑑𝐹𝐴

𝑑𝑊
= 𝑟′𝐴                                                              (1.23) 

Es conveniente presentar la ecuación de diseño de un PBR en su forma integrada y en 

función de un parámetro más adecuado, como lo es la conversión (X) que se pretende 

lograr en el reactor (Fogler, 2008): 

𝑊 = 𝐹𝐴0  
𝑑𝑋

−𝑟′𝐴

𝑋

0

                                                      (1.24) 

1.9. Diseño de reactores para el estudio del reformado. 

Se han propuesto varios sistemas para estudiar las reacciones de reformado con vapor para 

diferentes compuestos orgánicos. En general, dichos sistemas constan de varias etapas 

como la alimentación de la materia prima, gases de arrastre (principalmente nitrógeno), 

Precalentamiento o vaporización de la mezcla, reactor catalítico, condensador y separación 

líquido gas. Posterior a esto se tiene el equipo de medición que generalmente es un 

cromatógrafo de gases con detector de conductividad térmica. 

M. Abdullah (2010) propone un sistema para el reformado de metanol utilizando 

catalizadores basados en CuO/ZnO/Al2O3. El reactor se compone por un nebulizador 

ultrasónico, un gas de arrastre, un evaporador del líquido de alimentación, 

un contenedor del catalizador (reactor) con control de temperatura, un 

condensador y una salida de gas. 

El nebulizador ultrasónico se utiliza para generar pequeñas gotas de la mezcla de agua y 

metanol. El tamaño de las gotitas depende de la tensión superficial de la densidad del 

líquido, las propiedades de la sustancia a reformar y la frecuencia ultrasónica. Con este 

sistema, el diámetro de las gotitas varía de un micrómetro a decenas de micrómetros. 
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El evaporador corresponde a un tubo de vidrio con un elemento de calentamiento, fijado a 

una temperatura de 150 ° C, que está  sobre la temperatura de evaporación de agua y 

metanol. 

La mezcla fluye con la ayuda del gas de arrastre  al contenedor del catalizador, se usa un 

tubo de acero inoxidable de 10 cm de longitud y 5 cm de diámetro interior. Además el 

catalizador de ZnO/CuO/Al2O3 en polvo se dispuso en una pieza de fibra de vidrio y se 

colocó en el interior del tubo. La razón de utilizar la fibra de vidrio es permitir que el vapor 

y los gases producidos fluyan fácilmente en el interior del recipiente sin grandes caídas de 

presión. Es importante tener un buen ámbito para controlar la temperatura del contenedor 

del catalizador (Abdullah, 2010). 

Finalmente, un condensador se utiliza para recoger el agua y el metanol que no han 

reaccionado. M. Abdullah (2010) propone un condensador tándem formado por dos 

condensadores con una longitud total de aproximadamente 1,1 metros  enfriado con agua 

proveniente de un recipiente con hielo. 

Otra alternativa es propuesta por  Jain & Jain (2008); donde la reacción se llevó a 

cabo con un flujo continuo, usando un reactor de lecho fijo de acero inoxidable (SS-

316)  con 19 mm de diámetro interno  a presión atmosférica dentro del intervalo de 

temperatura de 500ºC hasta 700C. El diagrama esquemático de la instalación experimental 

se muestra en la Figura 1.9. 

Se propone usar un catalizador con un peso que oscila entre 0,2 g y 0,7 g (tamaño de grano 

de malla 40-60 que se intercala con capas de lana de vidrio en la parte superior e 

inferior. La mezcla de agua y glicerina en este caso es inyecta por una bomba 

en el precalentador, donde se calienta a 300 ºC y se mezcla con una corriente de nitrógeno 

a una velocidad de flujo de 30 mL/min a 60 mL/min (Jain & Jain, 2008).  

Una propuesta más detallada es la expuesta por Arno de Klerk (2005). En la que propone 

un diseño de reactor adiabático de laboratorio específicamente para reacciones 

heterogéneas en fase gaseosa con resistencia a elevadas temperaturas. Tal reactor encuentra 
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aplicación en las pruebas de catalizadores cuando la calidad del producto final debe ser 

evaluada y el sistema de reacción tiene una alta liberación de calor. 

 

Figura 1.9. Diagrama esquemático de un sistema de reacción. 
Fuente: (Jain & Jain, 2008). 

El diseño de este reactor se muestra en la Figura 1.10. Consiste de un tubo de acero 

inoxidable de 48.3 mm de diámetro externo (una pulgada y media de diámetro nominal), 

cédula 160  y 1,6 m de longitud. Ambos extremos del tubo están equipados con uniones 

roscadas, conectados a la respectiva entrada y salida del reactor mediante uniones 

estándar. El reactor está equipado con un  termopozo de 6 mm centrado en la longitud del 

reactor, con la finalidad de proteger los termopares que se ubican en su interior. 

El reactor se desliza dentro de un tubo externo fabricado con tubo de 73,0 mm (dos 

pulgadas y media nominal), cédula 40. El tubo interno del  reactor está unido 

a un marco con las alas soldadas sobre el tubo externo en la parte superior e inferior.  
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Figura 1.10. Diagrama esquemático de un reactor adiabático para reacciones heterogéneas 
a elevadas temperaturas. 
Fuente: (de Klerk, 2005). 

Cuatro calentadores, cada 375 mm de longitud, se sujetan en la superficie del tubo externo 

del reactor y se controlan por separado. Los termopares que miden la temperatura de 

los calentadores se colocan enfrente de estos, en la superficie del tubo externo del 

reactor en las posiciones 200 mm, 600 mm, 1000 mm y 1400 mm desde el fondo. 

 

                   Figura 1.11. Diagrama de la sección transversal del reactor.  
Fuente: (de Klerk, 2005). 
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La                    Figura 1.11 ilustra la sección transversal de este reactor de laboratorio, se 

puede observar el contacto con el calentador en la superficie externa, el tubo externo, el 

espacio vacío entre el tubo externo y el reactor, el tubo del reactor, el relleno y finalmente 

el termopozo ubicado en el centro. 
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CAPITULO 2. Diseño conceptual del sistema de reacción 

Se desarrolló un concepto general para el diseño del sistema de reacción, el cual consta de 

diversas etapas por las que pasa la materia prima de manera continua para poder realizar el 

reformado de hidrocarburos oxigenados y así obtener hidrógeno; para ello se usó como 

base la literatura consultada y las características del equipo disponible. El diseño busca la 

obtención de datos confiables y la manipulación sencilla de las variables controlables de la 

reacción, las cuales se detallarán más adelante. Así se proponen las siguientes etapas: 

a) Ingreso de materia prima mediante bombeo. 

b) Precalentador o vaporizador. 

c) Ingreso y medición de gas de arrastre. 

d) Reactor empacado. 

e) Condensador o enfriador del producto. 

f) Toma de muestra. 

g) Medición del flujo de productos gaseosos. 

Cada  etapa mencionada debe ser diseñada y posteriormente acoplada cuidadosamente. Se 

utilizarán tubos estándar de hierro acerado y accesorios de 6,4 mm de diámetro externo (un 

cuarto de pulgada nominal) para el transporte de los fluidos entre las diferentes etapas, y 

serán acopladas mediante uniones por compresión. 

 

Figura 2.1. Diseño conceptual esquemático para el sistema de reacción. 
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La Figura 2.1 presenta un esquema del diseño conceptual propuesto. A continuación se 

brinda la descripción de cada etapa. 

2.1. Ingreso de la materia prima mediante bombeo 

En las operaciones de reformado de hidrocarburos, la mezcla reactante consta únicamente 

del compuesto orgánico de interés y agua. La composición de la disolución es una variable 

controlable del diseño y se prepara con instrumentos de volumetría del laboratorio. La 

mezcla de reactivos se almacena en un beaker y se introduce con la ayuda de una bomba 

peristáltica de tres pasos marca Pharmacia, modelo P-3. El diseño conceptual también 

involucra gases de arrastre, lo cual se especifica posteriormente. 

Se maneja un ámbito de flujo entre 0,4 y 4,0 mL/min, lo cual permitirá el control preciso 

del flujo de reactantes hacia el vaporizador. Para ello se realiza la debida calibración de la 

bomba peristáltica en el ámbito de flujo de trabajo. 

2.2. Precalentador o vaporizador 

Como se mencionó en los aspectos teóricos, el reformado es una reacción endotérmica que 

se ve beneficiada a altas temperaturas y se lleva a cabo en fase gaseosa. Por esta razón el 

sistema de reacción debe contar con una etapa de precalentamiento que eleve la 

temperatura y vaporice la mezcla reactante, de tal forma que se tenga un vapor seco (libre 

de componentes en estado líquido) ingresando al reactor empacado. 

Para la vaporización no es adecuado un calentamiento directo en un contenedor o 

erlenmeyer ni un arrastre por burbujeo de nitrógeno en la mezcla de reactivos. En ambos 

casos se tiene un equilibrio líquido vapor que define la composición o la relación 

agua/hidrocarburo ingresando al reactor, y que además varía con el tiempo imposibilitando 

un estado estacionario. Esta situación no permitiría un control adecuado de la reacción e 

impediría el estudio de rendimientos en función de la composición de entrada. La situación 

se empeora cuando el hidrocarburo a reformar tiene una volatilidad mucho menor a la del 

agua, tal es el caso de la glicerina; por esta razón se descartan estas posibilidades. 

Para el proceso de precalentamiento se cuenta con un horno tubular marca Eimer & 

Amend, serie No 69167 para un tubo de 33,4 mm. El horno tiene una longitud para un tubo 
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de 127 mm de largo, de los cuales 101 mm están sometidos a contacto directo con las 

resistencias eléctricas. Además tiene un alcance de temperatura superior a los 900ºC.  

El Cuadro  2.1 muestra las especificaciones del horno del precalentador. 

Cuadro  2.1 Especificaciones del horno tubular destinado al precalentamiento. 

Temperatura 
máxima (ºC) 

Potencia 
máxima (W) 

Diámetro del 
tubo (mm) 

Longitud del 
tubo (mm) 

Longitud de 
calentamiento 

(mm) 
1000 122 33,4 127 101 

 

En la  Figura 2.2 se muestra un diagrama con las medidas del horno y sus vistas frontal y 

lateral.

 

Figura 2.2.  Vista frontal y lateral del horno tubular 

Como parte del diseño conceptual, se propone la construcción de un serpentín tubular, que 

se pueda colocar en el interior de dicho horno, para poder obtener un vapor continuo. El 

mismo deberá contar con un área superficial grande para transferir el calor necesario a la 

mezcla de reactivos. 



26 
 

 
 

La incorporación del precalentador representa una mejora con respecto a sistemas puestos a 

prueba anteriormente en el laboratorio de química inorgánica, pues garantiza un flujo 

continuo de reactivos vaporizados con una composición definida e igual a la de la 

disolución preparada. Por otro lado, en la idea propuesta para el vaporizador no se tiene un 

equilibrio líquido vapor en la disolución que atraviesa el serpentín, asegurando una 

composición definida y un régimen permanente con flujo estable. 

Una ventaja importante del precalentador, es que no depende de un gas de arrastre para 

garantizar un flujo continuo, la conexión entre la bomba y el serpentín permitirían mantener 

por si solos un flujo estable; lo anterior da paso a que se puedan estudiar las reacciones en 

ausencia de gases inertes. 

De esta manera, se tomarán muestras y se tendrán resultados asociados al estado 

estacionario de la reacción, para el flujo y composición establecidos con la bomba 

peristáltica. En el siguiente capítulo se detalla el diseño del vaporizador 

2.3. Medición e ingreso del gas de arrastre 

El sistema de reacción debe contar con un sistema de medición e ingreso de gases, tanto 

nitrógeno como hidrógeno, los cuales están almacenados en cilindros. Por medio de 

mangueras, el gas será llevado a un rotámetro donde se medirá el flujo volumétrico a una 

presión dada.  

El ingreso de estos gases tendrá dos funciones en el sistema de reacción: por un lado 

realizar el proceso de reducción in situ de los óxidos impregnados en los catalizadores 

calcinados, para lo cual es necesario ingresar una mezcla de nitrógeno e hidrógeno a través 

del relleno para obtener el metal reducido en los poros del catalizador, justo antes de llevar 

a cabo la reacción de reformado. Y por otro lado, diluir y arrastrar la mezcla reactante 

durante la reacción.  

Se propone que el sistema de reacción cuente con dos ingresos para estos gases auxiliares, 

uno inmediatamente después de la bomba peristáltica, donde la disolución líquida se 

mezcle con el gas para ser precalentadas en el serpentín; y otro posterior al vaporizador; 
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donde el vapor a alta temperatura se mezcle con los gases e ingresen de inmediato al reactor 

empacado; tal y como se muestra en el esquema de la Figura 2.1. 

2.4. Tomas de muestra 

El muestreo es una de las partes más críticas del sistema, la variable medida será la 

concentración de productos en la toma de muestra ubicada después del condensador.  Este 

procedimiento se realiza con una jeringa de cromatografía de gases tipo gas tight, por lo 

que se debe contar con una trampa con tapón de silicona en la salida del reactor, esto 

permitirá conocer la concentración de los productos de la reacción. Con la información 

arrojada en el cromatógrafo de gases, se puede calcular la concentración y con ésta el flujo 

molar de hidrógeno producido.  

Se propone un sistema de muestreo en el que la trampa se ubique después de la salida de 

gases del condensador. Es necesario eliminar la presencia de líquidos en el muestreo, pues 

su presencia en la muestra afecta la repetibilidad de las mediciones de forma negativa, 

además de que puede dañar la columna del cromatógrafo. La Figura 2.3 muestra 

esquemáticamente el sistema de muestreo propuesto. 

 

Figura 2.3. Esquema del sistema de muestreo propuesto. 
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De esta manera, la muestra se puede almacenar mediante las válvulas en la trampa justo 

antes de muestrear. Como se observa en la Figura 2.3, el flujo de salida se mide con un 

rotámetro para poder conocer el flujo molar producido. Es importante que el muestreo 

asegure la obtención de datos con una repetibilidad adecuada, para ello es necesario realizar 

el tratamiento estadístico respectivo, el cual se especifica en el Capítulo 7. 

2.5. Reactor empacado. 

El reactor estará ubicado justo después del precalentador, y tendrá que estar expuesto a 

calentamiento constante mediante un horno tubular. Según varios artículos estudiados, en el 

que se contemplan diversos análisis termodinámicos, las reacciones de reformado con 

vapor, se ven beneficiadas a temperaturas elevadas.  

La idea general o conceptual del reactor, consiste en un tubo atravesado concéntricamente 

por un termopozo con un termopar interno, que posea uniones con algún tipo de filtro que 

permitan la retención del catalizador y con accesorios en ambos extremos para conectar la 

entrada y salida del gas. Como la presencia del termopozo concéntrico reduce el espacio 

disponible para catalizador, el reactor también tendría la opción de utilizarse sin el sistema 

de medición de temperatura interna cuando se desee, pudiendo disponer de todo el espacio 

interno. 

Con base en los artículos consultados y mencionados en el Capítulo 1, relacionados con el 

reformado de diversos hidrocarburos oxigenados, se debe considerar que el horno tubular a 

utilizar tenga  una capacidad de calentamiento para una temperatura de al menos 1000ºC, 

para los hidrocarburos más pesados. Se cuenta con un horno marca Carbolite, modelo MTF 

12/25/250. Las especificaciones del equipo se dan en el Cuadro  2.2. 

Cuadro  2.2. Especificaciones del horno tubular destinado al calentamiento del reactor 

Temperatura 
máxima (ºC) 

Potencia 
máxima 

(kW) 

Diámetro 
del tubo 

(mm) 

Longitud 
del tubo 

(mm) 

Longitud de 
calentamiento 

(mm) 

Longitud 
uniforme 

(mm) 
1200 0,7 25 300 250 80 
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Con base en las especificaciones del equipo y otros parámetros de diseño, se desarrolla el 

Capítulo 3, donde se detalla el diseño del reactor empacado. 

2.6. Condensador o enfriador del producto. 

Los gases de salida del reactor,  pueden estar a temperaturas sumamente elevadas, las 

cuales podrían dificultar el muestreo. Además, dependiendo de las condiciones y el 

desempeño de la reacción, es posible que haya una presencia importante de agua e 

hidrocarburo que no reaccionaron en la salida del reactor. Por esta razón es necesario 

agregar un sistema de separación de los líquidos condensables, obteniendo una muestra rica 

en gases no condensables (gas inerte de arrastre y productos de la reacción). 

Para esta etapa, en estudios como el reformado de subproductos de biodiesel (Slin, Kendall, 

Mallon, & Andrews, 2008), se emplea una simple trampa de agua, donde se burbujea la 

mezcla de salida del reactor. Por otro lado, también se encontraron sistemas con un 

condensador, empleando agua fría o baños de hielo. 

Para el diseño conceptual propuesto se busca emplear un baño de hielo con dos erlenmeyer 

conectados en serie, de tal manera que se pueda muestrear la salida de productos en base 

seca y almacenar el producto líquido para poder ser analizado posteriormente. La Figura 

2.4 ilustra el concepto del sistema de condensado y muestreo seco del producto que se 

propone. 

 

Figura 2.4 Sistema de condensado y muestreo del producto de reacción 
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2.7. Instrumentación y control en el sistema de reacción 

El sistema de reacción debe contar con los respectivos elementos de medición y control, 

con los cuales se pueda tener certeza del valor real de las variables y parámetros, así como 

un buen control y manipulación de las mismas. 

2.7.1. Sensores 

El sistema de reacción contará con un sensor para el flujo de gases auxiliares (nitrógeno e 

hidrógeno en la entrada del sistema), para ello un rotámetro marca Cole Parmer, modelo 

022-13; específico para la medición de flujos pequeños de gases y líquidos. Éste dispositivo 

cuenta con un elemento flotador de vidrio y puede medir un flujo máximo de 104 mL/min 

de aire en condiciones estándar. Además se tienen manómetros para la medición de la 

presión de salida de dichos gases. 

Un rotámetro similar al especificado anteriormente se acopla en la salida de producto 

gaseoso, sin embargo en esta línea se espera tener un ámbito de flujo mayor debido a la 

presencia de gases de reacción, que se suma al nitrógeno de arrastre que se mide en la 

entrada. Por esa razón este dispositivo posee un elemento flotador de acero inoxidable que 

le permite medir flujos de hasta 300 mL/min de aire en condiciones estándar. 

Se medirá tanto la temperatura del precalentador como la del interior del reactor, para lo 

cual se dispone de varios termopares y un multímetro. Finalmente, el flujo de disolución de 

agua/hidrocarburo, se medirá relacionando el ajuste en la bomba peristáltica con una curva 

de calibración hecha previamente a las corridas. 

2.7.2. Actuadores y control de variables 

La manipulación del flujo de los gases auxiliares, se realiza actuando manualmente sobre la 

válvula respectiva, ya sea en la toma de gas nitrógeno en el laboratorio o con la válvula del 

cilindro de hidrógeno.  

La temperatura en el precalentador se podrá manipular por medio de un reóstato al que se 

conecta el horno, dicho equipo debe ser calibrado. La temperatura del reactor se manipula 

de manera digital con los controles del horno. Además el horno cuenta con un lazo de 
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control para mantener la temperatura en un valor definido, o bien realizar una rampa de 

temperatura determinada. 

Finalmente el flujo de agua y glicerina que ingresan al sistema se manipulan manualmente 

con el control análogo de la bomba peristáltica. 

2.8. Detalles finales del diseño conceptual 

Para culminar con el apartado referente al diseño conceptual, se toman en cuenta detalles 

finales, determinados de forma empírica para definir el diseño conceptual final. 

Se determinó visualmente un buen funcionamiento del serpentín en todo el ámbito de flujo 

de la bomba peristáltica al colocarlo junto al horno precalentador de forma horizontal y con 

la ayuda de flujos bajos de nitrógeno de arrastre, mientras que en posiciones verticales 

presentaba discontinuidad en el flujo. Por esta razón se decide colocar el serpentín en esta 

orientación. Por otro lado el horno dispuesto a calentar el reactor empacado solo brinda la 

posibilidad de colocarse de forma horizontal. 

Tomando en cuenta todos los detalles expuestos en este capítulo, se llega a la Figura 2.5, en 

la que se muestra el resultado final del diseño conceptual. Se trata de un diagrama con las 

diferentes conexiones, etapas y equipo a utilizar. La misma se muestra en un tamaño 

superior y con numeración en las válvulas en el Anexo D. 

 

Figura 2.5. Diagrama de equipo, diseño conceptual y posicionamiento de etapas para el 
sistema de reacción. 
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CAPITULO 3. Diseño del precalentador y el reactor empacado 

En el presente capítulo se desarrolla el diseño de las etapas de precalentador y reactor 

empacado. Las mismas se tratan aparte porque deben tener características especiales que 

implican un diseño y construcción más complejos, tales como trabajos de doblado, corte y 

soldadura. Como objetivo se tiene obtener los parámetros de diseño y los planos 

constructivos necesarios para proceder con la construcción. 

3.1. Diseño del precalentador o vaporizador 

El diseño del precalentador se realiza partiendo de las dimensiones del horno destinado 

para tal fin. Como se mencionó en el apartado anterior, se dispone de un diámetro de 33,4 

mm y una longitud de calentamiento de 101 mm. Se propuso el diseño de un serpentín 

tubular, que mediante varias vueltas, tenga una amplia área de calentamiento para 

garantizar la vaporización continua de la disolución bombeada a través de él.  La Figura 2.2 

muestra un diagrama con las principales dimensiones del horno tubular destinado a la 

operación de vaporización. 

Para poder acoplar el serpentín a las tuberías de entrada de la disolución y salida hacia el 

reactor, el vaporizador debe contar con uniones por compresión roscadas de bronce que 

permitan un sello sin fugas, iguales a las utilizadas para acoplar las diferentes etapas en el 

diseño conceptual. 

3.1.1. Material y diámetro del tubo para el serpentín. 

Debido al pequeño espacio disponible en el horno, se necesita un material con alta 

flexibilidad y que además tenga buena resistencia a altas temperaturas. Es conveniente que 

la tubería empleada en la construcción del vaporizador sea de un diámetro pequeño; 

primeramente por que se manejan flujos muy bajos de la disolución de glicerina (de 0.4 

mL/min a 4 mL/min), también las dimensiones del horno exigen una gran curvatura del 

tubo, lo cual se facilita con un tubo angosto. A lo anterior se agrega que al manejar un 

diámetro pequeño se cuenta con una mayor área de transferencia de calor con las 

resistencias del horno, esto permite también una vaporización más rápida. 
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Un material recomendable es acero inoxidable tipo 304, con éste se asegura una resistencia 

a las temperaturas elevadas y a las sustancias corrosivas. Sin embargo, se trata de un 

material que complica el proceso del doblado del serpentín por su poca flexibilidad; además 

este tipo de conductos son difíciles de adquirir. 

Un material ampliamente utilizado para la construcción de serpentines es el cobre flexible, 

el cual se puede adquirir en diversas dimensiones de tubería y es un material recomendado 

para la conducción de vapor, gas natural, oxígeno y gases atmosféricos. La principal 

ventaja de emplear cobre flexible es la facilidad de construcción, pues se puede realizar por 

simple deformación o enrollado, sin necesidad de aplicar calor. 

Se probaron varios diámetros de tubo de cobre flexible para verificar de manera empírica 

cual permitía una deformación adecuada para obtener el diámetro del serpentín deseado, y 

se concluyó que el tubo de 6,4 mm de diámetro externo (un cuarto de pulgada nominal) es 

la mejor opción para la construcción del vaporizador. Además se disponía de accesorios 

para este tamaño de tubería. 

3.1.2. Estudio de transferencia de calor en el serpentín. 

El proceso de vaporización, constituye un sistema complejo, en el que interviene un flujo 

heterogéneo (mezcla de gases de arrastre con líquidos) que cambia de fase durante el 

calentamiento. Por otro lado, la geometría del conducto de calentamiento es sumamente 

irregular, por lo que no se encontraron correlaciones válidas para el sistema que se pretende 

construir. 

Sumado a lo anterior, no se tiene el objetivo de calcular con precisión un área de 

transferencia de calor para unas condiciones dadas y una sustancia en especial, sino más 

bien, se requiere manejar el mayor ámbito de condiciones de flujo y temperatura para no 

tener restricciones en experimentos; esto se puede lograr manejando la mayor área de 

transferencia de calor posible. Es por esta razón que el uso de una correlación precisa, que 

involucre cálculos complejos carece de sentido en el diseño del serpentín.  

Una alternativa para analizar matemáticamente la vaporización del serpentín, es partir de un 

caso crítico, con condiciones de flujo que exijan un alto requerimiento energético para 
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determinar el flujo de calor o potencia necesaria y posteriormente compararla con la 

potencia permitida en el sistema. Por ejemplo estudiemos el caso de la vaporización de 

agua, la cual presenta una mayor carga calorífica en comparación con muchos 

hidrocarburos. El calor requerido para vaporizar un flujo de 4 mL por minuto (máximo 

flujo a dispensar por la bomba peristáltica) partiendo de agua a 25 ºC corresponde a 20,8 W 

de calor sensible y 149,9 W de calor latente; para un total de 170,7 W. Conociendo el área 

del serpentín a construir (274 cm2) se puede calcular el flujo de calor para una diferencia de 

temperatura (ΔTLM) pequeña y un coeficiente de transferencia representativo. Si tomamos 

como caso crítico una diferencia de temperatura logarítmica media entre la pared y el seno 

del fluido de 10ºC y un coeficiente de transferencia de 1250 W/m2ºC; se obtiene una 

capacidad del sistema para dispensar 342 W que corresponde a una cantidad mayor que la 

requerida en el caso critico analizado. En este estudio se toma en cuenta que un coeficiente 

típico para la vaporización de agua en una caldera tipo calandria es de 1250 W/m2ºC a 2000 

W/m2ºC, y para compuestos orgánicos pesados es común encontrar coeficientes entre 570 

W/m2ºC y 900 W/m2ºC. Se emplea el límite inferior para la vaporización de agua (McCabe, 

2007). 

A partir de la información anterior se determina que el serpentín presenta un área de 

transferencia de magnitud suficiente para llevar a cabo la vaporización en condiciones 

complicadas, asegurando su buen funcionamiento en el ámbito de condiciones de interés. 

Tomando en cuenta que se tiene la posibilidad de trabajar con ΔTLM mucho mayores a 

10ºC. 

3.1.3. Planos constructivos del serpentín 

Se plantea usar un tubo de cobre flexible de 6,4 mm de diámetro externo (un cuarto de 

pulgada de diámetro nominal ) con 13 vueltas ajustadas al diámetro del horno para así tener 

una longitud de 101 mm equivalentes a un área superficial expuesta para el calentamiento 

de cerca de 274 cm2. 

Con base en la discusión anterior se tienen las especificaciones para el diseño del serpentín, 

las cuales se muestran en el Cuadro  3.1. 
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Cuadro  3.1.  Especificaciones de diseño del serpentín del vaporizador 

Diámetro 
(mm) 

Largo 
(mm) 

Número de 
vueltas 
(mm) 

Diámetro 
externo de 
tubo (mm) 

Espesor 
del tubo 

(mm) 

Longitud 
de tubo 

(m) 

Área de 
transferencia 

(cm2) 

33,4 101 13 6,4 0,89 1,5 274 

 

En la Figura 3.1 se muestra el detalle del diseño a escala. Se puede observar que el extremo 

izquierdo se extiende hacia arriba con el fin  de tener la unión respectiva en un lugar de 

fácil acceso fuera del diámetro del horno. Para la salida, en la derecha de la figura, se trató 

de tener la menor distancia para evitar pérdidas de energía al ambiente. 

 

Figura 3.1. Diagrama para la construcción del serpentín.  

Los detalles de la construcción del serpentín se dan en el siguiente capítulo. 

3.2. Diseño del reactor empacado 

Para diseñar el reactor empacado se debe tomar en cuenta varios aspectos. Primeramente se 

trata de una reacción heterogénea en fase gaseosa, por lo que el tipo de reactor más sencillo 

y útil para su estudio es el reactor tubular de lecho empacado. Por otro lado, es vital tomar 

en cuenta las condiciones tradicionales de la reacción para diferentes hidrocarburos 



36 
 

 
 

oxigenados, de esta manera se define el material del reactor. Finalmente el equipo 

disponible en el laboratorio para tal fin, determinará las dimensiones del mismo. 

Con base en el concepto del reactor a construir, se presenta un diseño que consta de las 

siguientes partes: 

 Tubo principal del reactor 

 Termopozo concéntrico 

 Uniones de retención 

 Acoples de entrada y salida del reactor 

 

En los siguientes apartados, se detalla el diseño de cada una de las partes del reactor, 

partiendo del concepto explicado en el Capítulo 2. 

3.2.1. Materiales de construcción del reactor 

Tomando en cuenta las condiciones de reacción, la naturaleza de las sustancias gaseosas 

que pasan en el interior del reactor y la recomendación de la mayoría de artículos 

consultados, el material a utilizar en el reactor es acero inoxidable AISI 304 (UNS S30400). 

El punto de fusión de esta aleación es de 1400 a 1455 ºC y presenta una mayor resistencia a 

la corrosión que otros aceros como el AISI 201. El AISI 304 es el acero más versátil de la 

serie 300 y para el presente diseño, tiene la ventaja de que posee excelentes propiedades 

para el conformado y el soldado, facilitando a su vez los trabajos de mecánica de precisión 

requeridos (Molera, 1990). 

También se debe tomar en cuenta que es un material relativamente barato y fácil de 

encontrar en establecimientos y almacenes, tanto para tubería como accesorios en diferentes 

tamaños. 

Utilizando tanto accesorios como soldaduras de acero inoxidable se garantiza un buen 

desempeño y duración del reactor a construir. El Cuadro 3.2 muestra las propiedades físicas 

y mecánicas de este material: 
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Cuadro  3.2. Propiedades físicas y mecánicas del Acero inoxidable AISI 304 según norma 
ASTM A 276 

Resistencia 
a la fluencia 

(MPa) 

Resistencia 
máxima 
(Mpa) 

Elongación 
(en 50 mm) 

Reducción 
de área 

Módulo de 
elasticidad 

(Gpa) 

Densidad 
(g/cm3) 

310 620 30% 40% 200 7,8 

 

3.2.2. Dimensiones del tubo principal del reactor 

El  Cuadro  2.2, muestra las dimensiones más importantes del horno destinado para alojar el 

reactor empacado. Con base en ello se completa el siguiente cuadro de dimensiones para el 

tubo principal del reactor: 

Cuadro  3.3. Dimensiones principales del tubo del reactor empacado 

Diámetro 
interno (mm)* 

Diámetro 
externo (mm) 

Longitud del tubo 
(mm) 

Longitud empacada 
(mm) 

20,9 25 300 250 

* Diámetro interno de un conducto estándar de ¾ nominal, cédula 40. 

Como se puede ver en el Cuadro  3.3, el diseño busca tener una longitud empacada igual a 

la longitud expuesta a calentamiento que se especifica en el manual del horno tubular. Los 

datos en milímetros se muestran gráficamente en la Figura 3.2. 

 

Figura 3.2. Diagrama del tubo principal del reactor. 

3.2.3. Tipo y tamaño de roscas para el tubo principal 

Para tener un buen sello, y evitar fugas del gas que aloja el reactor, se plantea utilizar roscas 

cónicas NPT, tanto para el tubo principal como para los acoples al resto del sistema de 
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ingreso y salida del reactor. El siguiente cuadro muestra las dimensiones de las roscas 

estándar para conexiones NPT 

Cuadro  3.4. Dimensiones estándar de roscas cónicas NPT 

Tamaño NPT 
Nominal 

Diámetro Externo (mm) Roscas por pulgada Paso de la rosca (mm) 

1/8” 10,29  27 0,94082  
1/4” 13,72  18 1,41122  
3/8” 17,15  18 1,41122  
1/2” 21,34  14 1,81432  
3/4” 26,67  14 1,81432  
1” 33,4  11.5 2,20878  

 

El horno a utilizar en el reactor, a diferencia del precalentador, no tiene un sistema de 

apertura para ingresar lo que se desea calentar; es decir, la única manera de introducir el 

reactor en su interior, es deslizándolo desde uno de los extremos hasta que ingrese 

completamente en el interior. 

Esta situación complica el uso de uniones acopladas a una rosca externa en el tubo del 

reactor, pues como se puede observar en el Cuadro  3.4, la rosca de 26,67 mm (tres cuartos 

de pulgada NPT) tiene un diámetro superior al orificio del horno. Sería imposible ingresar 

el reactor si en sus extremos se tienen roscas de un diámetro mayor al del mismo; por esta 

razón, se plantea la construcción de roscas internas de 21,34 mm (media pulgada NPT), que 

penetren 25 mm el tubo principal, hasta la zona de calentamiento del horno, lo cual a su vez 

facilita el sistema de retención del catalizador. Solo de esta manera, tanto el reactor como 

sus uniones y accesorios laterales, puedan entrar y deslizarse libremente a través del orificio 

del horno.  

En el mercado no se encuentran niples de rosca interna, por lo tanto, la manera más sencilla 

de obtenerla es tomando la sección de rosca de un accesorio como una te o una unión de 

media pulgada del mismo material, y soldándola a los extremos del tubo. La Figura 3.3 

muestra las dimensiones en milímetros y el detalle de la rosca en un extremo del tubo 

principal del reactor, también ilustra en forma sombreada la zona de unión por soldadura 

que permite tener la rosca interna. 
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Figura 3.3 Detalle y dimensiones de rosca en tubo principal. 

3.2.4. Medición de Temperatura del interior del tubo 

Parte del diseño del reactor, tomando la idea de Klerk (de Klerk, 2005), es incorporar un 

termopozo que brinde protección a un termopar, o una serie de ellos, ubicados 

concéntricamente en el interior y a lo largo del tubo principal del reactor, y que penetre la 

longitud total del mismo. De esta manera no solo se puede medir con mayor exactitud la 

temperatura de la reacción, sino que se puede conocer el perfil de temperatura asociado a la 

misma. 

3.2.4.1. Termopozo 

Se tiene una donación de la empresa Florida Ice & Farm de un termopozo de acero 

inoxidable para un sensor PT100 con un diámetro externo de 9 mm y una longitud de 20 

cm. Dicho termopozo  se utilizará para el sistema propuesto, descartando el sensor PT100 e 

incorporando termopares adecuados en su interior.  

Este dispositivo se incorpora al sistema mediante una rosca de media pulgada NPT. La 

Figura 3.4 muestra un diagrama del termopozo adquirido con sus principales dimensiones 

en milímetros. La longitud del termopozo no permite acaparar la longitud total del reactor; 
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sin embargo se empleará para poder medir la temperatura en la zona central del reactor 

mediante un termopar. 

 

Figura 3.4 Diagrama del termopozo concéntrico del reactor. 

3.2.4.2. Termopares 

Para medir la temperatura interna del reactor usando el temopozo, se descarta el uso de 

sensores de resistencia, pues no son recomendados para altas temperaturas. En este caso la 

alternativa más recomendada es emplear termopares tipo K (cromel/alumel) o bien tipo J 

(Hierro/constatán) pues son fáciles de adquirir y presentan ámbitos de temperatura por 

encima de los 1200ºC. Se ubicará dicho termopar en la posición central del reactor. 

3.2.5. Uniones de retención del catalizador 

Las uniones que se acoplan a la rosca interna del tubo principal del reactor, tienen dos 

funciones: por un lado, deben asegurar un sello compacto sin fugas del material gaseoso 

que circula por el interior, y también se encargan de retener el catalizador en el interior del 

tubo sin que éste se vea arrastrado por el flujo de reactantes y productos.  

Para asegurar que ambas funciones se cumplen con éxito, dichas uniones deben tener una 

rosca compatible con la que se construye en el tubo principal, en este caso: rosca de 21,34 

mm NPT. Por otro lado, en el extremo de la unión “macho” que ingresa en el tubo, se debe 

tener una especie de filtro con un tamaño de orificio no mayor al tamaño de partícula de los 

catalizadores que se pretenden estudiar. 
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Para definir el tamaño de orificio presente en los filtros de las uniones, se consulta la 

literatura para conocer el tamaño tradicional de las partículas de catalizador empleadas en 

reactores empacados para laboratorio e industria. 

Según D’Ippolito (2007) en su estudio de síntesis de catalizadores soportados en alúmina 

para el reformado de Naftas, con la finalidad de reducir las limitaciones en la transferencia 

de masa entre el catalizador y el fluido a reformar, los pellets de alúmina utilizados en el 

reformado, son generalmente cilindros extruidos de 1 mm de diámetro y 4-7 mm de largo, o 

bien esferas de más de 1 mm de diámetro. También es común encontrar catalizadores 

denominados trilobe, con un tamaño generalmente mayor, pero con formas idóneas para 

tener menores caídas de presión y mayor resistencia a la compresión. 

Similarmente Badano J (2011), en su informe sobre nuevos soportes compuestos para 

catalizadores metálicos, produce los mismos por extrusión en forma cilíndrica con 2 mm de 

diámetro. 

En general se encontró que los catalizadores metálicos soportados tradicionales, 

construidos para estudios de reacciones heterogéneas en fase gas, son extruidos en forma 

cilíndrica con diámetros mayores a 1 mm. Con base en ello se decide que el sistema de 

retención del catalizador, presente en un extremo de las dos uniones del tubo; debe tener 

orificios para retener partículas de 1 mm de diámetro. 

El diseño del reactor cuenta con dos tipos de unión de retención: una unión sencilla cuya 

función es únicamente retener el catalizador y sellar el extremo del tubo; la otra es la unión 

del termopozo, que además de retener el catalizador y sellar, permite el paso del termopozo 

concéntrico a través de ella. 

3.2.5.1. Diseño de la unión de retención sencilla 

Para tener una retención adecuada del catalizador, se propone unir con soldadura una 

lámina de acero inoxidable con orificios de 0,8 mm de diámetro a un extremo de la unión 

macho. Este tipo de lámina se puede soldar cuidadosamente y presenta un tamaño de 

orificio inferior a las partículas de soporte a utilizar, asegurando una buena retención del 

catalizador empacado.  
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Una vez que un extremo de la unión macho tiene unida la respectiva lámina agujerada, se le 

acopla una reducción tipo campana de media pulgada a un cuarto en el extremo opuesto, 

para poder ser conectada ya sea con la entrada o la salida del reactor. De esta forma se 

completa la pieza. 

El diseño cuenta con dos uniones de retención sencillas para sellar ambos lados del reactor 

cuando no se desee utilizar el termopozo. En esta configuración se puede aprovechar todo 

el espacio interno del reactor para ser empacado. La Figura 3.5 muestra el diagrama para la 

construcción de las dos uniones de retención sencillas, a partir de dos reducciones tipo 

campana y dos uniones macho o niples “todo rosca”; las dimensiones están expresadas en 

milímetros. 

 

Figura 3.5 Diagrama para la construcción de las dos uniones de retención sencillas.  

Como se observa en la figura, la reducción tipo campana no puede tener un diámetro mayor 

a los 25 mm de la abertura del horno; esto pensando en que lo ideal es empacar el reactor 

fuera del horno tubular, sellar bien ambas uniones y finalmente deslizar todo el sistema 

ensamblado hacia el interior del horno. 

3.2.5.2. Diseño de la unión de retención con termopozo 

Se debe tomar en cuenta que al usar el sistema de medición de temperatura interna, uno de 

los extremos del reactor es atravesado por el termopozo, y se debe buscar una alternativa 

diferente a la de la placa con orificios, para retener el catalizador en ese extremo.  

Para el extremo del termopozo, la unión de retención debe tener una platina circular 

agujerada en los extremos para el paso del fluido y la retención del catalizador (orificios de 



43 
 

 
 

1 mm), debe contar también con un orificio central del mismo diámetro del termopozo, para 

que este pueda ingresar en el reactor deslizándose sin dejar espacio para la salida del 

catalizador.  

 

Figura 3.6. Unión macho con platina de orificios para la retención del lado del termopozo 

La Figura 3.6 muestra una imagen en tres dimensiones de cómo debe unirse la platina con 

orificios en la unión macho roscada para ingresar en el reactor. 

Como la conexión del termopozo se da de forma paralela con el tubo del reactor, el otro 

extremo de la unión macho de la Figura 3.6 debe estar conectado a una te; donde el 

termopozo se enrosca en la entrada opuesta a la unión macho, para ingresar en el tubo 

principal, a través del agujero central de la platina. Y una reducción para un conducto de 

13,72 mm (un cuarto de pulgada nominal) se conecta en la salida lateral para el ingreso de 

reactivos. 

La Figura 3.7 es el plano constructivo para la unión de retención del termopozo; la misma 

se compone de la platina con orificios, un niple todo rosca de media pulgada NPT y una te 

de media pulgada NPT, la misma muestra las dimensiones en milímetros.   
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Figura 3.7 Diagrama para la construcción de la unión de retención con termopozo. 

Finalmente en la Figura 3.8 se ilustra la manera en la que el termopozo ingresa en un 

extremo de la te y atraviesa la unión ingresando en el interior del reactor; el tubo del 

termopozo se muestra con líneas punteadas. En la figura se puede ver como la salida lateral 

de la te queda disponible para conectar una reducción macho y así acoplar el tubo de 6,4 

mm proveniente del precalentador. 

 

Figura 3.8 Unión de retención atravesada por el termopozo. 

3.2.6. Volumen disponible para el catalizador. 

Una variable de suma importancia que cambia al utilizar o no el termopozo, es el volumen 

disponible para el catalizador, siendo mayor al utilizar ambas uniones sencillas. A 

continuación se muestra el Cuadro  3.5 donde se presenta el resultado del cálculo del 

volumen disponible en cada modalidad. 
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Cuadro  3.5. Volumen disponible para el catalizador en el reactor diseñado 

Modalidad del reactor Volumen disponible para relleno (cm3) 

Unión con termopozo 77,8 

Unión sencilla 85,8 

  

Las cifras anteriores son una guía para saber la cantidad de catalizador que se debe preparar 

en cada corrida. 

3.2.7. Estudio de espacio tiempo. 

Para analizar matemáticamente el diseño del reactor, no tiene sentido aplicar la ecuación 

1.24, pues se trata de un reactor con el que se experimentarán nuevos tipos de catalizadores 

cuya cinética no necesariamente es conocida; además el tamaño del reactor ya es una 

variable definida. Es por esta razón que se opta por hacer un estudio del espacio tiempo que 

se puede utilizar con el sistema propuesto y compararlo con las condiciones propuestas en 

artículos y literatura consultada; verificando que el sistema sea capaz de simular las 

condiciones de espacio tiempo empleadas y recomendadas en otros artículos. 

El espacio tiempo se define como la relación entre la masa de catalizador empacado en el 

reactor  y el flujo molar del hidrocarburo a reformar. Numerosos estudios reportan que esta 

relación se trata de un parámetro de escalamiento para estimar la cantidad de catalizador a 

utilizar. La ecuación 3.1 expresa matemáticamente el espacio tiempo, siendo A el 

compuesto a reformar (Parag, Prakash, & Alirio, 2010): 

𝜏 =
𝑊

𝐹𝐴0
                                                                   (3.1) 

Se evaluó el espacio tiempo para el sistema a construir, basándose en el volumen del 

reactor y la densidad de la alúmina que se pretende emplear como soporte del catalizador a 

sintetizar. Así, la masa de alúmina que se puede empacar ronda los 60 g. Por otro lado se 

toma referencia una disolución 9:1 agua y glicerina para emplear la ecuación 3.1 en el 

ámbito de la bomba peristáltica.  
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Según lo expuesto anteriormente, se determinó el ámbito de espacio tiempo con el que se 

podría trabajar en el sistema de reacción: 535,4 g h/mol para el menor flujo en la bomba 

(0,44 mL/min) hasta 63,1 g h/mol para el mayor flujo en la bomba (3,73 mL/min). Es 

importante comprender que estos valores se calculan para el reactor completamente 

empacado; eventualmente es posible empacar cantidades menores de catalizador 

empleando lana de vidrio o de cuarzo como relleno en secciones del tubo que no se deseen 

empacar, logrando espacio tiempos menores a 63,1 g h/mol. 

Cuadro  3.6 Estudio de espacio tiempo y condiciones tomadas de la literatura 

Autor Espacio tiempo 
(g h/mol) 

Masa de 
catalizador (g) 

Flujo en bomba 
(mL/min) 

Slinn (Slin, Kendall, Mallon, & 
Andrews, 2008) 

138,9 0,46 0,013 

Parag  (Parag, Prakash, & 
Alirio, 2010) 

1,56 0,1 142 

Soto (Soto, 2010) 28,27 1,8 0,25 
Jain (Jain & Jain, 2008) 2,75 0,7 1,0 

Del cuadro anterior se observa un gran ámbito de condiciones empleadas en diversos 

estudios, de las cuales una mayoría puede ser replicada en el sistema de reacción. Artículos 

como el caso de Parag et al (2010), presenta espacio tiempos sumamente pequeños, esto 

debido a que se trata de estudios de cinética en el cual no se obtienen conversiones 

completas de glicerina. Para lograr estas condiciones es necesario empacar solamente una 

pequeña fracción del reactor. 

En general, los artículos consultados manejan flujos y cantidades de catalizador sumamente 

pequeños en comparación con el sistema planteado. Sin embargo parte del aporte del 

proyecto es acercarse a las condiciones reales para realizar reformado de hidrocarburos 

oxigenados en un sistema tipo planta piloto. 

3.2.8. Planos finales y reactor ensamblado. 

En este último apartado, se detalla la manera en que las diferentes partes del reactor se 

acoplan para obtener el diseño completo en las dos modalidades mencionadas 

anteriormente. 
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Al utilizar las dos uniones sencillas y por lo tanto todo el espacio disponible para 

empacarse con catalizador, se obtiene la disposición de la Figura 3.9, en donde las 

longitudes están expresadas en milímetros. Como se puede ver en este caso la longitud 

completa del reactor es de aproximadamente 37 cm sin tomar en cuenta las uniones de 

entrada y salida. 

 

Figura 3.9 Reactor ensamblado en modalidad sin termopozo. 

El resultado de utilizar la unión de termopozo, da como resultado una longitud de unos 41 

cm, la Figura 3.10 muestra el reactor a escala en esta modalidad, mostrando el termopozo 

como líneas punteadas. 

 

Figura 3.10 Reactor ensamblado en modalidad con termopozo. 
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CAPITULO 4. Construcción del precalentador y el reactor empacado 

Con base en el diseño que se expuso en el capítulo anterior, tanto para el precalentador 

como para el reactor empacado, se procede con la adquisición de los materiales necesarios 

así como la búsqueda de talleres especializados para la construcción y ensamble de los 

mismos. 

A continuación se detalla todo lo referente al proceso de construcción tanto del serpentín 

precalentador como las piezas que conforman el reactor diseñado en sus dos modalidades 

de trabajo. 

4.1. Construcción del serpentín precalentador 

Para la construcción del serpentín, como se especificó en el diseño, se requieren 1,5 m de 

tubo de cobre flexible de 6,4 mm de diámetro (un cuarto de pulgada), se adquirieron dos 

metros del tubo especificado. También se obtuvieron las respectivas uniones por 

compresión de un cuarto de pulgada para acoplar el serpentín tanto en su entrada como en 

la salida.  

4.1.1. Enrollado del tubo flexible 

Para poder dar la forma al tubo ilustrado en el plano constructivo de la Figura 3.1, se usa el 

método de enrollado, aprovechando la facilidad de deformación de este material. Para ello 

se necesita un tubo de metal rígido de 20,6 mm, en el cual se pueda enrollar el tubo de 

cobre, y así se obtenga el serpentín con un diámetro externo de 33,4 mm, requeridos para 

ingresar al horno.  

Para realizar dicho trabajo, no fue necesario acudir a ningún tipo de taller. La Figura 4.1 

muestra una fotografía del resultado final, tras realizar el enrollado del tubo las 13 vueltas 

especificadas en el diseño. 

La forma especificada tanto en la entrada y salida del serpentín, se moldearon con simple 

esfuerzo mecánico sobre el tubo. 
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Figura 4.1. Resultado del enrollado de 13 vueltas de tubo de cobre flexible. 

4.1.2. Acoples del serpentín 

Finalmente se colocan los acoples de bronce en los extremos del serpentín para poder unirlo 

al resto del sistema, para ello únicamente se coloca la tuerca y el anillo en ambos extremos 

para posteriormente presionarlos y fijarlos con una rosca macho. El resultado del serpentín 

terminado se ilustra en la Figura 4.2. 

 

Figura 4.2 Serpentín precalentador terminado con las respectivas uniones roscadas. 
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4.2. Construcción del reactor empacado 

Según el diseño desarrollado en el capítulo anterior, los materiales necesarios para la 

construcción del reactor empacado son los siguientes: 

 Un cabo de conducto de 26,7 mm de diámetro (tres cuartos de pulgada estándar) de 

acero inoxidable 304, cédula 40 con una longitud de 30 cm. 

 4 reducciones tipo campana rosca NPT para conducto de 21,3 mm (media pulgada 

estándar) a 13,7 mm (un cuarto de pulgada estándar) en acero inoxidable 304 

 3 niples “todo rosca” o unión macho para conducto de 13,7 mm (media pulgada 

estándar) rosca NPT en acero inoxidable 304 

 Una Te para conducto de 13,7 mm (media pulgada estándar) con rosca NPT en 

acero inoxidable 304 

 Una lámina pequeña con orificios de 0,8 mm en acero inoxidable 

 Termopozo 

Conforme se desarrolla el capitulo se define el destino de cada uno de los materiales citados 

en la lista anterior. 

4.2.1. Rectificación del tubo principal y las reducciones campana. 

Para obtener el tubo principal del reactor, se parte del cabo de tubo 26,7 mm (tres cuartos 

de pulgada) de acero inoxidable 304 con una longitud de 30,0 cm. Dicho tubo tiene un 

diámetro externo estándar de 26,7 mm. En vista que el diseño expuesto en la Figura 3.2 

exige un diámetro externo del tubo de 25,0 mm, es necesario realizar la rectificación del 

tubo comprado, en un taller de mecánica de precisión para ajustar el diámetro externo al 

valor deseado.  

Se acudió al Taller de Mecánica de Precisión Cruz, ubicado en Alajuela, donde se redujo el 

diámetro externo a 24,5 mm; 0,5 mm menos que la abertura del horno para asegurar el paso 

libre a través del tubo. La figura muestra la apariencia final del tubo principal una vez 

rectificado, con las dimensiones planteadas en el diseño. 
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Figura 4.3. Tubo principal rectificado a un diámetro externo de 24,5 mm 

Similar al tubo principal, las reducciones empleadas en las uniones de retención sencillas, 

ilustradas en la Figura 3.5, deben ser rectificadas al mismo diámetro, puesto que la idea del 

diseño es que las mismas también puedan ingresar a través del tubo del horno.  

4.2.2. Construcción de rosca la interna en el tubo principal. 

Para construir las roscas cónicas internas NPT en el tubo principal, por recomendación del 

técnico Alejandro Chaves del taller de Mecánica de Precisión Chaves, ubicado en Heredia; 

se decidió tomar la sección con rosca de media pulgada NPT de dos reducciones tipo 

campana y soldarlas con acero inoxidable en los extremos del tubo principal de la misma 

manera que se propuso en el diseño, específicamente en la Figura 3.3. 

El trabajo fue realizado en dicho taller y el resultado final se muestra en la Figura 4.4. 

 

Figura 4.4. Tubo principal con las roscas internas tomadas de dos reducciones y acopladas 
con soldadura 
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4.2.3. Construcción de la unión de retención con termopozo. 

Para la unión de medición interna de temperatura, se inicia con la te de acero inoxidable, 

acoplando en un extremo el termopozo que tiene el mismo tipo de rosca y al otro lado se 

acopla el niple todo rosca. 

Para obtener el diseño de la Figura 3.6, se une con soldadura una arandela de acero 

inoxidable con un orificio central igual al diámetro del termopozo en un extremo del niple 

todo rosca. Posteriormente se hacen pequeños orificios en los alrededores empleando una 

broca pequeña. Dicho trabajo fue realizado en el Taller de Mecánica de Precisión Cruz, 

donde debido a dificultades técnicas, únicamente se pudo hacer una rueda de orificios de 

1.3 mm de diámetro, tal y como se muestra en la Figura 4.5. 

 

Figura 4.5 Agujeros de la unión de retención con termopozo 

Para terminar la construcción de la unión de retención con termopozo, se ensambla 

mediante las roscas: la te, el termopozo y el niple con la arandela con orificios. El resultado 

se muestra en la siguiente figura, que hace referencia a la  Figura 3.8 del plano constructivo 

de la sección anterior. 
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Figura 4.6. Unión de retención con termopozo ensamblada. 

4.2.4. Construcción de la unión de retención sencilla. 

Para la unión sencilla, simplemente se debe ensamblar una reducción de las previamente 

rectificadas, con un niple todo rosca que tenga un extremo tapado con la lámina de orificios 

de acero inoxidable. Dicha unión se debe hacer con soldadura. 

Para soldar la lámina de orificios con el niple, se acude un taller de soldadura para emplear 

una máquina de punto eléctrico, con la cual no se daña la delgada pieza. 

El trabajo se repite dos veces para obtener las dos uniones sencillas propuestas en el diseño. 

La Figura 4.7 muestra una fotografía del trabajo terminado. 

 

Figura 4.7 Unión de retención sencilla ensamblada. 
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4.2.5. Reactor construido y ensamblado. 

Una vez realizados todos los trabajos relacionados con mecánica de precisión y soldadura, 

el reactor queda listo para unirse ya sea en modalidad sencilla o con termopozo, para ello 

únicamente se deben enroscar las respectivas uniones al tubo principal. 

La Figura 4.8 muestra el reactor al ser unido mediante dos uniones sencillas, tal y como se 

propuso en el diseño con la Figura 3.9. 

 

Figura 4.8 Reactor construido y unido en modalidad sencilla. 

De la misma manera, la Figura 4.9, muestra el reactor al ser ensamblado con una unión 

sencilla y la unión de termopozo;  de la misma manera que se estableció en el diseño con la 

Figura 3.10. 

 

Figura 4.9 Reactor construido y unido en modalidad con termopozo. 
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CAPITULO 5. Montaje y puesta en marcha del sistema de reacción. 

En este capítulo se describe la construcción del sistema de reacción, con todas las diferentes 

etapas propuestas interconectadas entre si, además se exponen los resultados cualitativos de 

todas las pruebas que se realizaron en las diferentes etapas del sistema, y que permiten 

asegurar un correcto funcionamiento en las corridas con reacción química. 

Una vez realizado lo que se describe en este capítulo, el sistema de reacción está listo para 

ponerse en marcha y realizar la reacción de reformado con vapor, empleando diversos 

hidrocarburos oxigenados como glicerina y etanol; y con diversos tipos de catalizadores 

5.1. Montaje del sistema de reacción 

Una vez culminada la construcción de todas las etapas del sistema de reacción, resta unirlas 

tal y como se propuso en el diseño conceptual ilustrado en el diagrama de la Figura 2.5. 

Para ello se cuenta con todos los accesorios (uniones por compresión, reducciones, 

válvulas, etc) y tubería de acero de 6,4 mm (un cuarto de pulgada estándar).  

Para colocar el horno precalentador y la bomba peristáltica a la altura respectiva del horno 

del reactor, se construyó una mesa de madera  con conexiones internas para la tubería de 

nitrógeno y gases auxiliares adecuadamente unidas con el rotámetro, el cual se presenta en 

el frente de la mesa.  

5.1.1. Tuberías para ingreso y medición de gases auxiliares 

Al igual a lo establecido en el diseño conceptual, se tiene la posibilidad de ingresar el gas 

de arrastre tanto antes como después del precalentador; para ello, basta con accionar las 

válvulas respectivas. La Figura 5.1 muestra la tubería interna de la mesa, exclusiva para el 

paso de gases auxiliares como nitrógeno e hidrógeno. El ingreso se hace mediante una 

manguera que se fija en la entrada del rotámetro, y cuyo flujo se regula desde la válvula de 

salida en la tubería de nitrógeno del laboratorio o bien el dispositivo específico en el 

cilindro contenedor del gas a utilizar. En la salida del rotámetro se tiene una línea que se 

divide mediante una te para direccionar los gases, ya sea hacia el precalentador o hacia el 

reactor. 
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Como se observa en la Figura 5.1, las tuberías de nitrógeno presentan un desnivel y cuentan 

con una válvula de purga (válvula 5) que se acciona en caso de que se acumule líquido en 

las mismas, de esta manera se previene un mal funcionamiento debido a la acumulación de 

líquidos que podrían alterar la lectura del rotámetro. 

 

Figura 5.1 Conexión interna para ingreso y medición de gases auxiliares al sistema. 

5.1.2. Entrada de gas de arrastre previa al precalentador 

Una de las salidas de gas ilustradas en la Figura 5.1 se dirige hacia el precalentador, donde 

se mezcla con el flujo líquido de la disolución reactante proveniente de la bomba 

peristáltica. 

Como se explicó en secciones anteriores, el ingreso de un gas de arrastre inerte antes del 

precalentamiento, tiene la finalidad de mejorar la continuidad de flujo, o bien reducir la 

concentración de reactivos. Es por medio de una válvula tipo aguja, que se permite el paso 

de gas de arrastre en esta zona. La Figura 5.2 muestra dicha válvula (válvula 1) y como ésta 

permite el paso y mezcla de gases directamente con la disolución bombeada para ingresar al 

interior del serpentín.  

5 



57 
 

 
 

Es importante que el gas ingrese desde la parte superior de la tubería del líquido 

proveniente de la bomba, de esta manera se previene el paso de líquido hacia la tubería 

exclusiva para el gas de arrastre. 

 

Figura 5.2  Válvula de ingreso del gas de arrastre  antes del precalentamiento (válvula 1). 

5.1.3. Entrada de gases ubicada posterior al precalentador 

La segunda línea de gas al igual que la anterior, se regula mediante una válvula tipo aguja 

(válvula 2) y se ubica después de la válvula que regula el flujo saliente del serpentín 

(válvula 3).  Lo anterior se ilustra en la Figura 5.3, donde se observa el extremo del 

serpentín y la entrada de gases con las válvulas mencionadas. Nuevamente se observa que 

el gas ingresa desde la parte superior de la tubería principal, para evitar acumulación de 

condensados en la línea de gases auxiliares. 

Con el sistema planteado, se pretende ingresar gases que no tienen la necesidad de ser 

precalentados. Para ello las válvulas 1 y 3 deben permanecer cerradas mientras la válvula 2 

se mantiene abierta. Esta configuración resulta útil durante el proceso de activación del 

catalizador, donde el soporte impregnado y calcinado se encuentra dentro del reactor y se 

1 
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reduce mediante un flujo controlado de hidrógeno, que ingresa directamente al reactor sin 

necesidad de ser precalentado. 

 

Figura 5.3 Válvula de ingreso del gas de arrastre posterior al precalentamiento. 

5.1.4. Conexión con el reactor empacado y aislamiento de la tubería 

El reactor en modalidad de termopozo, se une con el resto del sistema de reacción como se 

ilustra en la Figura 5.4. Con una curva, se acopla el extremo del termopozo del reactor con 

la salida del precalentador. La figura muestra como el uso de la mesa de madera permite un 

sistema completamente horizontal. 

 

Figura 5.4 Conexión del sistema con el reactor en modalidad con termopozo. 

2 

3 
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Debido a las altas temperaturas salientes del precalentador, es importante colocar 

aislamiento térmico en este tramo. Para ello se emplea una capa de fibra de vidrio de dos 

centímetros de espesor que se cubre con una cinta especial de aluminio adhesivo. La 

apariencia final de esta sección se ilustra en la Figura 5.5. 

 

Figura 5.5 Aislamiento Térmico en el tramo de tubería entre el precalentador y el reactor 

El aislamiento cumple la función de reducir las pérdidas energéticas al ambiente, haciendo 

el sistema más eficiente y evitando la formación de condensados antes del ingreso al horno 

del reactor.  

5.1.5. Salida del rector, condensador y trampa de muestreo de producto. 

Para obtener muestras libres de condensados de agua e hidrocarburos que no reaccionaron, 

se acopla la salida del reactor a un sistema de condensado que consta de dos erlenmeyer 

interconectados inmersos en un baño de hielo; en los mismos se condensan los residuos de 

agua y de otras sustancias no gaseosas a temperatura ambiente. 

La salida del condensador se conecta mediante una manguera a la trampa de muestreo, la 

cual cuenta con llaves en la entrada y salida, así como un acceso con un septum para 

ingresar la jeringa en el interior. La Figura 5.6 muestra esta sección del sistema de reacción. 
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Figura 5.6. Sección de condensado y muestreo posterior a la reacción. 

5.2. Calibración de la bomba peristáltica. 

Se llevó a cabo la calibración de la bomba peristáltica empleando un cronómetro y una 

probeta de 10 mL inicialmente con agua destilada. Se midió el flujo en los diez niveles del 

control análogo de la bomba. La Figura 5.7 muestra el resultado de la curva de calibración 

empleando agua destilada. Presenta una tendencia lineal con un R2 de 0,999. La curva no 

intercepta el origen de la gráfica por característica propia de la bomba. 

Los datos de la calibración fueron tomados nuevamente sometiendo la bomba a una caída 

de presión mayor y los flujos fueron idénticos, así se asegura que la bomba no presenta 

fluctuaciones importantes ante cambios en la caída de presión del conducto. 

En una segunda etapa se realizó la calibración empleando glicerina pura para determinar si 

el aumento en la viscosidad afecta el flujo en la bomba. El resultado fue positivo, 

obteniendo flujos levemente más bajos. La curva sigue conservando su tendencia lineal y se 

muestra en la Figura 5.8. 
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Figura 5.7 Curva de calibración de la bomba peristáltica empleando agua. 

De esta manera se determina que el ámbito de flujo a manejar con la bomba va desde 0,4 

mL/min  hasta 4,0 mL/min de líquido. Además se verifica que la bomba presenta 

condiciones de flujo estable y repetible para desarrollar las corridas. 

 

Figura 5.8  Curva de calibración de la bomba peristáltica empleando glicerina. 

 

R² = 0,999

0

0,5

1

1,5

2

2,5

3

3,5

4

0 2 4 6 8 10 12

Fl
u

jo
 (m

L/
m

in
)

Escala bomba

R² = 0,999

0

0,5

1

1,5

2

2,5

3

3,5

4

0 2 4 6 8 10 12

Fl
u

jo
 (m

L/
m

in
)

Nivel bomba



62 
 

 
 

5.3. Prueba de fugas en el sistema 

Para asegurar que el sistema no presenta fugas a lo largo de tuberías, accesorios y etapas, se 

cerró la salida del mismo y se ingresó nitrógeno a una presión de 138 kPa (20 psi en 

manómetro). Mientras el sistema esta presurizado, se aplica una disolución con jabón en 

todas las posibilidades de fuga; por ejemplo, accesorios, válvulas, entrada y salida del 

reactor, etc. 

Las fugas encontradas se corrigieron y se volvió a aplicar la prueba hasta que el resultado 

fuera negativo a lo largo de todo el sistema. La prueba se verificó al tener una lectura nula 

de flujo en el rotámetro mientras el sistema estaba presurizado. 

5.4. Puesta en marcha del vaporizador. 

Se conecta la bomba peristáltica con el serpentín vaporizador y la entrada de gas de arrastre 

para comprobar de forma cualitativa su correcto funcionamiento; para ello, se ajusta la 

temperatura del horno precalentador a un valor de 430 °C y se hace pasar los diferentes 

flujos permitidos por la bomba, así como el nitrógeno de arrastre en el ámbito de medición 

del rotámetro utilizado. El resultado de esta prueba, corresponde  a un flujo continuo y seco 

o sin fase líquida de la mezcla gaseosa en la salida del vaporizador en cualquiera de las 

condiciones posibles. Inclusive, sin el uso de gas de arrastre se tiene una mezcla saliente de 

vapor totalmente continua.  

De esta manera se cumple con la puesta en marcha del sistema de alimentación y 

vaporización de la mezcla de reactivos y gas de arrastre. Cabe mencionar, que es necesario 

dar un tiempo prudencial de unos 10 minutos una vez puesto en marcha este sistema, para 

que se dé un calentamiento de toda la tubería ubicada después del vaporizador, y así 

eliminar todo tipo de condensado en el flujo hacia el reactor. La Figura 5.9 muestra la 

apariencia del flujo saliente del vaporizador al configurar la bomba en 1,6 mL/min y un 

flujo de nitrógeno de aproximadamente 70 mL/min. La prueba se ejecutó utilizando una 

disolución con una relación molar de agua y glicerina de 1:3. 
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Figura 5.9 Vapores de salida del precalentador con un flujo de 1,6 mL de solución 1:3 
glicerina/agua. 

5.5. Puesta en marcha del sistema con el reactor empacado con termopozo y 

medición interna de temperatura. 

Una vez que se verifica un adecuado funcionamiento de la alimentación y vaporización, 

resta verificar que el flujo de salida del vaporizador puede atravesar la caída de presión que 

se genera en el reactor una vez empacado con algún tipo de soporte. Para ello se rellena el 

tubo principal con unas partículas de alúmina comercial cuya forma es irregular y su 

diámetro promedio no supera los 2 mm.  En esta prueba se busca simular las condiciones de  

una corrida de reacción, pero sin emplear un catalizador activado. 

La temperatura del vaporizador se ajustó en 430 °C y la del horno del reactor en 450 °C, 

esto con el fin de asegurar un flujo sin condensados en el interior del reactor que pueda 

aumentar la caída de presión en su interior. Se colocó un termopar en el interior del 

termopozo para comparar su lectura con la brindada por el horno. De esta manera se puede 

conocer el comportamiento del calentamiento en el interior del reactor empacado, 

determinando cuanto se tarda en obtener la temperatura máxima en el interior y conocer 
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qué tanto varía con respecto a la lectura del termopar del horno, ubicado en el exterior del 

reactor. 

Como resultado de esta prueba, se observa un flujo igualmente continuo, similar al de la 

prueba anterior en la salida del serpentín. Tanto la bomba como el gas de arrastre 

suministran la presión necesaria para superar la caída de presión en el reactor empacado 

con esta alúmina sin que su flujo de reactivos se vea afectado. 

Se comparó la lectura de temperatura interna del reactor con la lectura externa del horno, 

programando el mismo en 100 °C, 200 °C y 300 °C. Los resultados están en el Cuadro  5.1. 

Se puede observar que se da una diferencia de más de diez grados Celsius en todo el 

ámbito, lo cual se debe al gradiente generado por la baja conductividad térmica de la 

alúmina del relleno. Por otro lado la temperatura interna se ve afectada por la corriente que 

atraviesa el reactor, lo cual no está contemplado en la lectura del termopar del horno.  

Cuadro  5.1 Comparación entre la temperatura programada en  el horno y la lectura de 
temperatura interna del reactor   

Temperatura programada 
en el horno (°C) 

Lectura interna del 
termopozo (°C) 

Porcentaje de 
diferencia 

100 89 11 

200 186 7 

300 281 6 

   

De esta manera se verifica que el equipo con el que se dispone, permite realizar las corridas 

de reformado bajo condiciones de flujo y temperatura conocidas, controladas y sin fugas de 

materia en las juntas, empleando un relleno del reactor con partículas sumamente pequeñas 

que generan una gran caída de presión. Además se considera indispensable el uso de un 

termopozo para medir la temperatura de la reacción de forma correcta. 
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CAPITULO 6. Diseño de un plan experimental básico para estudiar la reacción 

de reformado de glicerina en el nuevo sistema de reacción. 

En la presente sección se busca desarrollar un plan experimental sencillo, el cual permita la 

obtención de datos de rendimiento total de la reacción para la producción de la especie de 

interés: El hidrógeno y su selectividad total con respecto al metano; y que a su vez 

demuestren que el sistema de reacción construido funciona correctamente y permite llevar a 

cabo la reacción objetivo y la toma de datos, tal y como se propuso en el diseño. Se 

emplearán condiciones recomendadas en diferentes fuentes de literatura consultadas. El 

estudio se llevará a cabo empleando glicerina como hidrocarburo reactante.  

Para facilitar la realización de cada corrida de reacción en el sistema construido (la cual 

consta de una serie de pasos ordenados) se estableció un protocolo o procedimiento donde 

se define con detalle cada paso a seguir para completar una corrida en un orden lógico. 

Dicho procedimiento se encuentra en el Anexo D. 

A continuación se describen las condiciones de análisis por cromatografía gaseosa y se 

detalla el diseño de los experimentos a realizar. 

6.1. Condiciones y equipo para la determinación por cromatografía de gases. 

En esta sección se describen las condiciones utilizadas en el cromatógrafo de gases para la 

determinación de concentración de los diferentes gases producidos en el sistema de 

reacción. Se cuenta con un equipo Agilent 7820A con puerto de inyección manual, un 

detector de conductividad térmica (TCD) y un detector de ionización de flama (FID). El 

mismo se equipó con una columna de tamiz molecular HP modelo 19095P-MSO. El 

método se ajustó en modalidad splitless, horno isotérmico a una temperatura de 50ºC, 

temperatura de inyección de 200ºC y temperatura en los detectores también de 200ºC. 

Una limitante del equipo instrumental es que el tipo de columna utilizado no permite la 

detección de moléculas grandes como la glicerina; más bien, exige una muestra limpia y 

seca para evitar obstrucciones que la saturen. Es conveniente sustituir la columna del 

cromatógrafo de gases por una que permita detectar tanto el hidrógeno y metano de las 

muestras gaseosas como la glicerina presente en la disolución de reactivos y en los 
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condensados recolectados, permitiendo cuantificar el consumo y conversión del reactante, 

por ejemplo la columna de poliestireno-divinilbenceno HP modelo 19095P-Q04.  

El gas portador elegido para los análisis es nitrógeno, pues permite una mayor sensibilidad 

en la detección TCD para el hidrógeno; mientras que el helio produce el efecto opuesto por 

similitudes de conductividad térmica. Sin embargo, se tendrá una baja resolución para otros 

gases como el monóxido de carbono. 

La Figura 6.1 ilustra un cromatograma clásico obtenido al inyectar muestras de productos 

de  la reacción en estudio, bajo las condiciones descritas en el párrafo anterior. La parte 

superior de la figura muestra las señales detectadas por el FID, donde únicamente se 

observa una señal predominante, la cual posteriormente se identificó como metano; para 

ello se inyecto en el cromatógrafo un patrón de metano obteniendo un tiempo de retención 

idéntico a los 2,4 min. Por otro lado, la parte inferior de la figura corresponde al 

cromatograma generado por la detección del TCD, en el cual se lograron identificar 4 

señales principales: hidrógeno, oxígeno, metano y monóxido de carbono a tiempos de 

retención de 1,0 min; 1,3 min; 2,4 min y 4,7 min respectivamente. De la misma manera, 

cada una de estas señales se identificó mediante el uso de patrones; el único gas con el que 

no se cuenta con un patrón es el monóxido de carbono, el cual se obtuvo mediante la 

reacción química del ácido fórmico con ácido sulfúrico. 

.  

Figura 6.1 Cromatograma de una muestra de gases producidos en las corridas empleando 

un detector FID (a) y un TCD (b). 
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Como se esperaba, el pico predominante del TCD es el del hidrógeno, mientras que el 

monóxido de carbono y el oxígeno casi no se aprecian. Se configuró el método para obtener 

reportes de cada análisis en un tiempo de 6 minutos, en dicho intervalo se confirmó que 

todos los gases contenidos en la muestra abandonan la columna. 

Para la determinación de la composición de la muestra, se toma en cuenta únicamente el 

hidrógeno y el metano, pues son los picos más importantes y de los cuales se cuenta con un 

patrón para su cálculo. Se inyectaron tres muestras de 500μL tanto de patrón puro de 

metano como de hidrógeno los cuales se muestran en el Cuadro A-12 por lo que se 

relaciona el promedio de cada uno como el área asociada al componente puro para ese 

volumen de muestreo. En este caso, se confirmó una curva de calibración lineal tanto para 

el metano como para el hidrógeno, siendo los dos extremos de las rectas: el origen y el área 

respectiva al 100% de cada componente. De esta manera, el porcentaje de cada componente 

en la muestra se determina por simple interpolación.  

Una vez discutidos los detalles relacionados con el sistema de medición y determinación de 

las muestras, se procede al análisis de resultados de las corridas realizadas. 

6.2. Experimento con glicerina sin relleno (reactor vacío). 

En este experimento se plantea llevar a cabo el procedimiento bajo las condiciones que se 

pretenden emplear al realizar el reformado catalítico de glicerina, pero sin colocar ningún 

tipo de relleno en el interior del reactor. Los resultados que arroja la corrida permiten 

conocer el efecto del soporte y del catalizador con el que se rellene el reactor en corridas 

posteriores. El cuadro 6.1 muestra las condiciones o variables fijas que se emplean en esta 

corrida, las cuales se fundamentan en la literatura consultada, contemplando tanto estudios 

experimentales como análisis termodinámicos citados en el primer capítulo del presente 

informe. 

La variable de respuesta en este y los siguientes experimentos corresponde al área asociada 

al metano e hidrógeno presente en cada cromatograma, la cual se compara con la respectiva 

curva de calibración para estimar la concentración de hidrógeno y metano. Dicha variable 

se va a medir durante el intervalo de tiempo en el que la reacción se lleva a cabo, realizando 
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muestreos constantemente. Las variables de estudio son el rendimiento total de hidrógeno y 

su selectividad total con respecto al metano producido. 

Cuadro  6.1 Variables fijas durante la etapa de reacción. 

Variable Magnitud Unidad 

Temperatura de reacción 650 ºC 

Temperatura del precalentador 450 ºC 

Presión de entrada de nitrógeno 69 kPa (10 psig) 

Flujo de nitrógeno 70,2 mL/min (escala rotámetro: 50) 

Flujo de disolución 0,86  mL/min (escala bomba: 3) 

Relación molar agua:glicerina 9:1 Adim. 

 

6.3. Experimentos con glicerina empleando dos tipos de soporte de alúmina. 

En este caso se busca rellenar la totalidad del reactor con dos tipos distintos de partículas: 

alúmina activada Fisher Scientific A-505 (diámetro promedio de partícula: 2 mm) y 

gránulos de alúmina sintetizados en el laboratorio a partir de desechos industriales de la 

empresa Extralum (diámetro promedio de partícula: 6 mm); con los cuales se pretende 

impregnar el componente metálico. De esta manera se busca obtener datos del efecto 

generado por ambos soportes sin impregnar.  

De nuevo, la variable de respuesta es el al área asociada a metano e hidrógeno en el 

cromatograma, con la cual se estima la concentración de hidrógeno y metano en la salida de 

productos. Las variables de estudio son el rendimiento total de hidrógeno y su selectividad 

total con respecto al metano producido. Las condiciones y variables fijadas serán las 

mismas mostradas en el Cuadro  6.1 

6.4. Experimento con glicerina empleando oxido de cobalto (II) soportado en 

alúmina comercial como agente catalítico 

En este caso se prepara un catalizador que permita llevar a cabo propiamente la reacción de 

reformado de glicerina con vapor de agua. El catalizador se prepara con impregnación de la 

sal con la cual se forma el óxido de cobalto (II) en el soporte de alúmina mediante 
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calcinación; además se emplea cobalto porque ha presentado mejores rendimientos en 

estudios anteriores del Laboratorio de Química Inorgánica de la Universidad de Costa Rica. 

La variable de respuesta corresponde al área lanzada por el cromatógrafo de gases, y las 

variables de estudio son el rendimiento total de hidrógeno y su selectividad total con 

respecto al metano producido, tal y como se planteó en las dos anteriores corridas. 

La realización de este experimento se divide en dos etapas. En un primer paso se lleva a 

cabo la reducción o activación del catalizador in situ, para finalmente realizar la etapa de 

reacción de reformado. 

6.4.1. Etapa de reducción o activación del catalizador 

Los catalizadores a emplear en estos experimentos se sintetizan por un método de 

impregnación con una posterior etapa de calcinación con la cual se obtiene óxido de cobalto 

(II) soportado. No obstante el metal impregnado debe estar en su estado metálico para 

actuar como elemento catalizador. 

La etapa de reducción se realiza dentro del mismo sistema de reacción construido, el óxido 

de cobalto (II) impregnado en el soporte, obtenido después de la etapa de calcinación, se 

somete a una atmósfera reductora con hidrógeno diluido con nitrógeno a altas temperaturas. 

Después de esta etapa se espera obtener cobalto metálico soportado en alúmina listo para 

llevar a cabo la reacción. 

Las variables que se fijan durante la etapa de activación o reducción del catalizador se 

muestran en el Cuadro  6.2. 

Cuadro  6.2 Condiciones durante la etapa de reducción. 

Variable Magnitud Unidad 

Tiempo de reducción 3 horas 

Temperatura de reducción 456 ºC 

Presión de entrada de nitrógeno 138 kPa (20 psig) 

Presión de salida de hidrógeno 69 kPa (10 psig) 

Flujo de nitrógeno 34,2 mL/min (escala rotámetro: 30) 

Flujo de hidrógeno 51,0 mL/min (escala rotámetro: 10) 



70 
 

 
 

Tanto las condiciones de reducción como la metodología de la síntesis de los catalizadores, 

fueron fijadas a partir de experiencias anteriores para reformado de etanol en el mismo 

laboratorio.  

6.4.2. Etapa de reacción 

Es importante llevar a cabo la etapa de reformado inmediatamente después de terminada la 

reducción, con el fin de evitar la desactivación por oxidación del cobalto por la entrada de 

oxígeno al sistema. Además es importante verificar la purga completa del hidrógeno 

empleado en la reducción mediante muestreos en la salida del reactor. Para ello se debe 

dejar un tiempo prudencial con un flujo de nitrógeno que desplace las trazas de hidrógeno. 

La reacción se lleva acabo según se especifica paso a paso en el procedimiento presentado 

en el Anexo D. 

Las condiciones a las que se lleva a cabo la reacción en este experimento se enlistan en el  

Cuadro  6.3. El tiempo de reacción es indefinido, pero se recomienda prolongarlo lo más 

posible para conocer el comportamiento a través del tiempo hasta el estado estacionario. 

Cuadro  6.3 Condiciones durante la etapa de reacción. 

Variable Magnitud Unidad 

Temperatura de reacción 650 ºC 

Temperatura del precalentador 450 ºC 

Presión de entrada de nitrógeno 69 kPa (10 psig) 

Flujo de nitrógeno 70,2 mL/min (escala rotámetro: 50) 

Flujo de disolución 0,86  mL/min (escala bomba: 3) 

Relación molar agua:glicerina 9:1 Adim. 

 

Una vez que se hayan obtenido los resultados de la etapa experimental, se procede al 

respectivo análisis de los resultados expuesto en el siguiente capítulo. 
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CAPITULO 7. Análisis y discusión de resultados experimentales 

En esta sección se presentan y analizan los resultados obtenidos en la sección experimental 

planteada en el capítulo 6. Como se mencionó, se realizaron los experimentos bajo 

condiciones controladas que se especificaron como variables fijas, se realizaron muestreos 

en intervalos de tiempo comprendidos entre 5 y 15 minutos durante las diferentes corridas, 

cuya duración oscila entre una y tres horas, esto según el tiempo en alcanzar un estado 

estacionario. 

Se considera estado estacionario, el momento en que el sistema exhibe un comportamiento 

estable y además las lecturas de área del cromatograma muestren poca variabilidad; 

Además, la lectura de flujo de producto gaseoso debe mantenerse en una lectura estable. 

Como se explicara más adelante, no se espera alcanzar el estado estable en un intervalo de 

tiempo definido, más bien, su llegada dependerá de las condiciones de cada experimento. 

7.1 Análisis y discusión de la corrida empleando glicerina con el reactor vacío. 

La primera prueba a analizar es la del reactor vacío, la cual representa un marco de 

referencia  para cualquier prueba posterior. Las condiciones de esta corrida se muestran en 

el Cuadro A-3 donde se puede ver que el horno se programa a una temperatura de 650 ºC; 

sin embargo, la temperatura medida desde el interior del termopozo es de 634ºC, por esta 

razón se tomará esta última como temperatura de la reacción.  

En este caso no se trata de una reacción catalítica, por lo que este experimento se pretende 

relacionar con la pirólisis de la glicerina en presencia de agua, la cual se estudió en el 

primer capítulo. El proceso se dejó correr durante un tiempo de dos horas durante el cual se 

muestreó constantemente la salida de gases para ser analizados por cromatografía gaseosa.  

La Figura 7.1 muestra un gráfico del porcentaje de hidrógeno y metano contra el tiempo de 

reacción en minutos; como se puede observar, se da un aumento pronunciado en el 

momento en que la reacción comienza, dicho aumento culmina en un máximo para después 

estabilizarse a un valor menor y mantenerse constante. Durante el aumento inicial se da el 

desplazamiento del aire presente en el sistema, especialmente la sección de condensado y 

trampa de muestreo que constituye un mayor volumen en relación al resto del sistema. Una 
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vez desplazado todo el aire y estabilizado el flujo proveniente del reactor, se llega a un 

estado estacionario; que según la figura, se da cerca de los cincuenta minutos de reacción. 

Se logró un máximo porcentaje molar de hidrógeno de 4,1% a los 41 minutos de la 

reacción, para caer a un estado estacionario con un promedio de 2,8% de hidrógeno y un 

1,1% de metano. Una razón que podría explicar el pico de concentración y un posterior 

descenso es la presencia de reactantes en estado líquido entrando al reactor a causa de la 

baja temperatura de la tubería, esto genera aumentos bruscos y discontinuos de flujo de 

productos antes de alcanzar la estabilidad del vapor. Durante el estado estacionario se midió 

un flujo muy pequeño de productos gaseosos en la salida, de tan solo 53 mL/min; a partir 

de este valor se determina un flujo molar de hidrógeno producido de 5,3 × 10−5 mol/min y 

un rendimiento total de Ŷ= 0,36 %; es decir, se produce únicamente un 0,36 % del 

hidrogeno teórico que corresponde a 4 moles de hidrógeno por mol de glicerina, según la 

reacción 1.11. El cálculo respectivo se detalla en Apéndice C.9. 

 

Figura 7.1 Porcentaje de hidrógeno y metano presente en las muestras de producto durante 

la corrida con el reactor vacío. 

Otro parámetro de gran importancia a analizar en cada corrida es la selectividad total para 

el hidrógeno con respecto al metano (principal subproducto), la cual relaciona el flujo 

molar de hidrógeno con el de metano en la salida. En este caso dicho valor corresponde a 

Ŝ=2,59; e indica que por cada mol de metano presente en la salida, habrán 2,59 moles de 

hidrógeno. 
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El Cuadro B-3 muestra los datos numéricos calculados, además se muestra una división a 

partir de la cual se considera que el sistema entra en estado estacionario. Para los resultados 

en el estado estacionario se calcularon los promedios y desviaciones estándar. Se puede 

observar una desviación importante en los datos debida a las oscilaciones del sistema, este 

comportamiento se analiza a fondo más adelante. 

7.2 Análisis y discusión de la corrida empleando glicerina con el reactor empacado 

con alúmina activada Fisher Scientific A-505 sin impregnar con catalizador. 

Tras realizar esta corrida se verifica que el sistema de reacción proporciona las condiciones 

para superar la caída de presión generada por un relleno compuesto por partículas pequeñas 

(diámetro promedio de 2 mm), sin presencia de fugas y con igual eficacia en el muestreo 

que al utilizar el reactor vacío. Se empacó una masa de 69,6 g de alúmina.  

La Figura 7.2 muestra la gráfica de porcentajes de hidrógeno y metano para esta corrida, se 

puede observar un aumento considerable en el porcentaje de ambos componentes debido a 

la presencia del relleno, obteniendo un máximo de 33,4 % en un tiempo de 100 min. Al 

igual que la corrida de reactor vacio, se obtiene un aumento gradual debido al 

desplazamiento del aire en el sistema, llegando a un máximo y finalmente cayendo a un 

estado estacionario con un porcentaje promedio de hidrógeno de 13,4 % y 5,6 % de metano. 

En esta ocasión se tarda un tiempo mayor en alcanzar el estado estacionario (118 minutos) 

 

Figura 7.2 Porcentaje de hidrógeno y metano en las muestras durante la corrida con reactor 

empacado con alúmina Fisher Scientific A-505 sin impregnar con catalizador. 
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Además de un cambio importante en la concentración de los gases analizados, la lectura de 

flujo en la salida del reactor presenta un aumento a 130,4 mL/min en el estado estacionario, 

esto se debe al efecto catalítico del soporte que, según Ormaz (2010),  brinda una superficie 

activa que facilita la reacción; los datos se traducen a un flujo molar de 6,2 × 10−4  mol/min 

para un rendimiento total de 4,3 %, casi 12 veces el rendimiento obtenido al trabajar con el 

reactor vacio bajo las mismas condiciones de temperatura, concentración y flujo. El 

parámetro que no se ve afectado de forma importante por la presencia de la alúmina es la 

selectividad total, que en este caso da un valor de 2,4; similar al obtenido con el reactor 

vacio.  

De esta manera se concluye que la presencia de la alúmina activada como relleno en el 

reactor genera un aumento de 12 veces el rendimiento de hidrógeno, no altera la 

selectividad del hidrógeno con respecto al metano de forma notable y permite un flujo de 

producto con mayores concentraciones de hidrógeno y metano. 

Ormaz (2010) presenta un estudio  del efecto catalítico de la λ-alúmina en la pirólisis de 

glicerina en ámbitos de temperatura entre 400 ºC y 500 ºC, reportando bajas conversiones 

de reactivos en comparación con otros soportes, pero mejorando el rendimiento en 

comparación con la ausencia de algún catalizador. El comportamiento concuerda con los 

datos obtenidos. 

7.3 Análisis y discusión de la corrida empleando glicerina con el reactor empacado 

con gránulos sintetizados a partir de desechos de Extralum. 

Se decidió realizar una corrida bajo las mismas condiciones pero empleando un soporte 

distinto, sintetizado en el laboratorio a partir de desechos de la empresa EXTRALUM. Para 

ello se fabricaron gránulos de forma cilíndrica manualmente, mezclando alúmina obtenida 

de dichos desechos con arcilla como agente aglutinante para ser posteriormente calcinados. 

Se obtuvieron partículas de mayor tamaño que generan una caída de presión menor en el 

reactor (diámetro promedio de 6 mm). Se empacó una masa de 46,0 g de los gránulos 

sintetizados. 
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La Figura 7.3 muestra el comportamiento de la corrida, nuevamente exhibiendo un máximo 

de 17,4 % de hidrógeno a los 27 minutos de reacción, para caer en un estado estacionario 

que en este caso corresponde a un porcentaje de hidrógeno promedio de 15,9 % y de 

metano de 6,2 %; valores ligeramente superiores a los obtenidos con la alúmina comercial.  

Es fácil notar en la Figura 7.3 que se obtiene más rápidamente el estado estacionario (40 

minutos) además de que los datos se exhiben de una manera más ordenada que con la 

alúmina activada. Es posible que altas caídas de presión en el reactor dificulten la llegada 

del estado estacionario y provoquen comportamientos más oscilatorios que afecten el 

análisis de resultados y la repetibilidad de los mismos. Por otro lado la diferencia de masa 

empacada con respecto a la corrida con alúmina Fisher, podría estar afectando el 

comportamiento de la corrida. 

 

Figura 7.3 Porcentaje de hidrógeno y metano presente en las muestras de producto durante 

la corrida con el reactor empacado con gránulos sintetizados a partir de desechos de 

Extralum. 

En esta corrida se observó también un aumento en el flujo volumétrico de salida de 

productos, obteniendo 156 mL/min para un flujo molar de hidrógeno promedio del estado 

estacionario de 8,8 × 10−4  mol/min y un rendimiento total del 6,0 % el cual es 

considerablemente mayor al obtenido con la alúmina activada. Nuevamente la selectividad 
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total no presenta cambios importantes con un valor de 2,6 moles de hidrógeno por mol de 

metano en productos. El flujo molar se calculó a partir del flujo de salida medido con el 

rotámetro y el porcentaje de hidrógeno en cada muestra; el procedimiento se detalla en la 

muestra de cálculo (Apéndice C8). 

Con base en los resultados anteriores se puede recomendar el uso de un soporte con tamaño 

de partícula similar a los sintetizados en esta etapa, pues permiten un estado estacionario 

más rápido y un comportamiento más constante en el sistema de reacción.  

7.4 Análisis y discusión de la corrida empleando glicerina con el reactor con 

superficie expuesta de oxido de cobalto (II). 

La etapa final de la sección experimental es incorporar la presencia del agente catalítico 

para llevar a cabo el reformado de glicerina con vapor de agua. Para ello se obtuvo óxido de 

cobalto (II) pulverizado, obtenido tras la calcinación de un precipitado filtrado de oxalato 

de cobalto (II). El mismo se expuso en el interior del tubo del reactor, dejando una 

superficie expuesta a los gases que pasan en su interior. Es importante comprender que no 

se trata de un experimento de reactor empacado pues no se impregnó dicho oxido en los 

soportes propuestos. 

Así, se pesaron 5,18 g de óxido de cobalto (II) y se dispusieron en el interior del reactor, se 

sometieron a la etapa de reducción y posteriormente a las condiciones de reacción del 

Anexo D. La Figura 7.4 muestra la gráfica respectiva, en la cual es fácil notar marcadas 

diferencias con respecto a las pruebas discutidas anteriormente. Primero que nada, el estado 

estacionario se alcanza sumamente rápido debido a un mayor flujo volumétrico de gases de 

salida, que desplaza el aire del sistema más rápidamente. Por otro lado se exhibe la mayor 

concentración promedio de hidrógeno en el estado estacionario con un 22,9%. 

Durante el estado estacionario, se obtuvo tanto flujo de salida de producto gaseoso que se 

superó la capacidad de medición del rotámetro destinado a ese fin. Por esta razón se reporta 

un flujo superior a 316 mL/min (máxima capacidad del rotámetro). Igualmente se reporta 

un flujo molar de hidrógeno superior 2,6 × 10−3 mol/min y un rendimiento total de 

hidrógeno mayor a un 16,6 %; que en este caso es el porcentaje producido del máximo 
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posible a obtener si toda la glicerina que ingresa se reformara formando 7 moles de 

hidrógeno por mol de glicerina, tal como lo indica la estequiometria de la reacción según la 

Ecuación 1.10. 

 

Figura 7.4 Porcentaje de hidrógeno y metano presente en las muestras de producto durante 

la corrida con el reactor con superficie expuesta de óxido de cobalto (II). 

La selectividad total presenta una diferencia radical al emplear los óxidos de cobalto (II), 

favoreciendo la producción de hidrógeno y minimizando la formación de metano. Se tiene 

una selectividad de 50,5 moles de hidrógeno por mol de metano en la salida del sistema, 20 

veces mayor que en ausencia del agente catalítico. 

7.5 Estudio de la estabilidad en la toma de datos del sistema de reacción a partir de 

las corridas realizadas durante el estado estacionario. 

Parte importante del análisis de resultados es verificar que los datos en cada corrida 

presenten estabilidad, se podría pensar en obtener el valor de desviación estándar agrupada 

de las cinco corridas mediante un análisis de varianza (ANOVA) de un factor, para así 

relacionarla con la repetibilidad del total de mediciones realizadas; sin embargo, se debe 

notar que los datos parecen no cumplir con el supuesto de varianza constante, haciendo que 

la desviación estándar agrupada no sea un parámetro válido. La Figura 7.5 presenta el 

gráfico de residuos contra ajustes obtenido una vez realizado el análisis de varianza de un 

factor para cuatro muestras del estado estacionario tomadas al azar de cada una de las 

corridas, dicha figura ilustra esta diferencia en la varianza de las corridas. 
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Adicionalmente se llevó a cabo una prueba de varianzas iguales empleando un software 

estadístico, tanto con la prueba de Bartlett como la de Levene, donde se toma como 

hipótesis nula la igualdad de varianzas. En ambos casos se obtiene un valor de p menor a 

0,05 para un porcentaje de confianza del 95%. De esta manera se rechaza la hipótesis nula y 

se afirma con una seguridad del 95% que realmente las varianzas entre las corridas son 

diferentes 

 

Figura 7.5 Gráfico de residuos contra ajustes para cuatro muestras del estado estacionario 

tomadas al azar de cada una de las corridas realizadas. 

Resulta conveniente estudiar por separado la variabilidad en cada corrida para obtener 

información  que relacione la estabilidad del sistema con las condiciones empleadas, para 

ello se calcula la desviación estándar relativa (RSD). El Cuadro B-8 presenta el porcentaje 

de rendimiento total de hidrógeno obtenido para las cuatro muestras tomadas al azar que se 

emplearon para obtener la Figura 7.5 y realizar la prueba de varianzas iguales. Las corridas 

estudiadas en el orden que se muestra en el cuadro son: reactor vacío, reactor empacado con 

alúmina activada, reactor empacado con gránulos sintetizados, reactor empacado con 

alúmina activada a un flujo menor (0,52 mL/min) y finalmente reactor con una superficie 

expuesta de óxido de cobalto (II) reducido. 
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La corrida que presenta una menor variabilidad con un RSD de  2,0% es la que utilizó los 

gránulos sintetizados en el laboratorio, mientras que las partículas de alúmina comercial, 

cuyo tamaño es menor, generan mayor variabilidad bajo las mismas condiciones con un 

RSD de 7,7 %. Por otro lado, la corrida 4 presenta una mayor estabilidad con RSD = 3,1%, 

siendo la única diferencia una reducción en el flujo de disolución reactiva del 40%. 

La estabilidad del sistema de reacción en este apartado corresponde a la unión de todos los 

factores que pueden afectar los resultados; en otras palabras, los RSD del Cuadro B-8 

incorporan las fluctuaciones del sistema de reacción (bomba peristáltica, presión del 

nitrógeno de arrastre, fluctuaciones internas por flujo en tuberías y accesorios, transferencia 

de calor, etc), error experimental (inyección manual, toma de muestra, incertidumbre de la 

jeringa), variación en condiciones atmosféricas y finalmente el error asociado al 

instrumento de medición. 

Del análisis anterior se puede concluir que la estabilidad del sistema construido, está 

directamente afectada por las condiciones de éste, principalmente flujo y tamaño de 

partícula en el relleno del reactor. Se recomienda el uso de un relleno con un tamaño de 

partícula similar al de los gránulos sintetizados en el laboratorio y un flujo de 0.86 mL/min 

de disolución de glicerina para trabajar con menos fluctuaciones en el sistema. Se debe 

tomar en cuenta este comportamiento para futuros experimentos cuyo tratamiento 

estadístico tenga como supuesto una varianza constante de los datos en cada nivel o corrida. 

A pesar de las fuentes de variabilidad, se considera que los datos adquiridos del conjunto 

del sistema de reacción y sistema de medición, tienen una buena repetibilidad con 

desviaciones estándar relativas que oscilan entre 2,0 % y 9,4 %. 

7.6 Comparación estadística del rendimiento total de hidrógeno entre las corridas y 

análisis finales. 

Para determinar estadísticamente si existe diferencia significativa en la variable de estudio 

(rendimiento total de hidrógeno) para las 5 corridas que se realizaron, se aplicaron pruebas t 

de dos muestras para varianzas desiguales. El procedimiento se llevó a cabo para todas los 

pares posibles entre las 5 corridas. En todos los casos se obtuvieron valores p menores a 



80 
 

 
 

0,05; por lo que se puede afirmar  con un 95% de confianza que existe diferencia 

significativa entre todas las muestras y por lo se pueden hacer las siguientes deducciones: 

La  presencia de un soporte sin impregnar, permite mejores rendimientos totales de 

hidrógeno en la pirólisis de la glicerina en comparación con la descomposición en ausencia 

de éste (reactor vacío). Además existe evidencia para expresar que los gránulos de alúmina 

sintetizados en el laboratorio presentan mejor rendimiento que la alúmina comercial. No es 

fácil justificar de forma teórica estas diferencias, pues se necesitan una serie de 

procedimientos de caracterización de estas partículas (Rayos X, etc) que permitan vincular 

resultados con propiedades microscópicas del soporte empleado; en este informe no se lleva 

a cabo dicho análisis. 

La corrida con alúmina a un flujo volumétrico de reactivos de 0,52 mL/min (corrida 4) 

presenta un mejor rendimiento en comparación con la corrida 2 que utiliza un flujo de 0,86 

mL/min bajo las mismas condiciones. Esto se atribuye a un aumento del tiempo de 

residencia que permite una mayor conversión de glicerina en productos gaseosos. 

Finalmente, se puede deducir que la reacción de reformado genera los mejores 

rendimientos; y se justifica precisamente con el efecto catalítico del óxido de cobalto (II) 

expuesto en el interior del reactor, el cual ofrece una ruta o mecanismo con una menor 

energía de activación y que además favorece la selectividad del hidrógeno con respecto a 

otros productos como el metano; esto permite un consumo más rápido de la glicerina en un 

mismo volumen de reactor.  
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CAPITULO 8. Conclusiones y recomendaciones 

8.1 Conclusiones. 

 El sistema de reacción construido permite simular la mayor parte de condiciones de 

espacio tiempo consultadas en la literatura para reacciones de reformado de 

hidrocarburos oxigenados, basándose en la capacidad de flujo de la bomba y el 

volumen del reactor. 

 El sistema de reacción no presenta fluctuaciones importantes en la etapa de 

precalentamiento y en la salida del reactor, suministra la presión necesaria para 

superar la caída de presión del reactor empacado con partículas pequeñas de 

alúmina activada Fisher Scientific A-505 de 2 mm de diámetro y supera las pruebas 

de fugas realizadas. 

 A partir de los resultados experimentales se determina que el mejor comportamiento 

se obtiene al realizar el reformado de glicerina, exponiendo una superficie de óxido 

de cobalto (II) en el reactor, con un rendimiento total superior de 16,6% y una 

selectividad total de hidrógeno sobre metano de 50,5 moles de hidrógeno por cada 

mol de metano producido 

 Los gránulos de alúmina sintetizados en el laboratorio presentan mejor rendimiento 

total de hidrógeno que la alúmina comercial Fisher Scientific A-505 bajo las 

mismas condiciones de flujo y temperatura. 

 La estabilidad de la variable de respuesta del sistema construido (porcentaje de 

hidrógeno y metano) está directamente afectada por las condiciones de éste, 

principalmente flujo y tamaño de partícula en el relleno del reactor. 

 A pesar de las fuentes de variabilidad, se considera que los datos adquiridos del 

conjunto del sistema de reacción y sistema de medición en las diferentes corridas 

realizadas, tienen una buena repetibilidad; con valores de desviación estándar 

relativa que oscila entre 2,0% y 9,4%, presentando comportamientos estables. 
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8.2 Recomendaciones. 

 Sustituir el rotámetro de salida de productos por otro modelo con una mayor 

capacidad de flujo, para  cuantificar el flujo molar en corridas cuyo rendimiento sea 

mayor al alcanzado en las corridas que se estudiaron en este trabajo. 

 Para obtener conversiones bajas y espacios tiempo más pequeños a los alcanzados al 

empacar todo el reactor, se recomienda utilizar lana de vidrio o lana de cuarzo para 

retener cantidades menores; por ejemplo, en estudios de cinética donde se realicen 

ensayos de reactor diferencial. 

 Utilizar un tamaño de partícula similar al de los gránulos sintetizados en el 

laboratorio (6 mm) con flujos bajos en la bomba peristáltica para mejorar la 

estabilidad del sistema y de las variables de respuesta. 

 Se debe tomar en cuenta el efecto de las condiciones de flujo y tamaño de partícula 

sobre la varianza de los datos obtenidos en las corridas para posteriores estudios 

cuyo tratamiento estadístico tenga como supuesto una varianza constante en cada 

ensayo. 

 Es conveniente sustituir la columna del cromatógrafo de gases por una que permita 

detectar tanto el hidrógeno de las muestras gaseosas como la glicerina presente en la 

disolución de reactivos y en los condensados recolectados, permitiendo cuantificar 

el consumo y conversión del hidrocarburo reactante. Por ejemplo la columna de 

poliestireno-divinilbenceno HP modelo 19095P-Q04 que se encuentra disponible en 

el laboratorio. 
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NOMENCLATURA 

Símbolo Significado Unidades 
D Diámetro m 
F Flujo molar mol/s 
G Energía libre de Gibbs kJ/mol 
H Entalpía de reacción kJ/mol 
L Longitud m 
N Numero de vueltas en serpentín Adim. 
P Presión Pa 
R Constante de los gases ideales J/mol K 
RSD Desviación estándar relativa adim 
S Centro de adsorción Adim. 
S2 Varianza del % de un componente adim 
Ŝ Selectividad total adim 
T temperatura ºC 
W Masa del catalizador g 
X Conversión  adim 
Ŷ Rendimiento total adim 
k Velocidad de reacción específica  
ṁ Flujo másico g/min 
n Número de moles mol 
q Flujo volumétrico mL/s 
r’ Velocidad de generación por masa de catalizador mol/g s 
s Desviación estándar del % de un componente adim 
y Fracción molar adim 
δ Espesor m 
ρ  Densidad Kg/m3 

τ Espacio tiempo g s/mol 
Δ delta adim 
   
Subíndices   
0 Hace referencia a la entrada del reactor  
A Hace referencia a la sustancia A  
W Hace referencia al agua  
e exterior  
g Hace referencia a la glicerina  
i interior  
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A. Datos Experimentales 

 

Cuadro A-1. Datos para la calibración de la bomba peristáltica empleando agua. 

Magnitud bomba volumen (mL) tiempo (s) 

2 5 675 

3 7 515 

4 10 499 

5 10 371 

6 10 293 

7 10 241 

8 10 206 

9 10 181 

10 10 161 

 

 

Cuadro A-2. Datos  para la calibración de la bomba peristáltica empleando glicerina. 

Magnitud bomba volumen (mL) tiempo (s) 

2 5 678 

4 10 507 

5 10 382 

6 10 301 

7 10 247 

8 10 215 

9 10 188 

10 10 171 

2 5 678 
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Cuadro A-3. Condiciones de reacción durante la corrida con glicerina y reactor vacío. 

Variable Magnitud Unidad 

Temperatura nominal en horno 650 ºC 

Temperatura en el termopozo 634 ºC 

Temperatura del precalentador 450 ºC 

Presión de entrada de nitrógeno 69 kPa (10 psi en manómetro) 

Flujo de nitrógeno 70,2 mL/min (escala rotámetro: 50) 

Flujo de disolución 0,86  mL/min (escala bomba: 3) 

Relación molar agua:glicerina 9:1 Adim. 

Flujo de salida de productos 48 mL/min 

 

Cuadro A-4. Resultados de cromatografía en muestras de la corrida con glicerina y reactor 

vacío. 

tiempo (min) Área de pico H2 

(μV s) 
Área de pico 

CH4 (pA s) 

Altura de 
pico de H2 

(μV) 

Altura de pico 
de CH4 (pA) 

     0,0 118,08 403,39 0,02 125,22 

5,7 811,14 2859,55 548,20 942,60 

14,3 1307,85 8362,56 747,30 2843,50 

22,6 1361,87 9930,00 754,90 3252,60 

32,1 1539,20 10705,60 801,90 3426,16 

41,2 1647,00 10419,90 794,80 3203,80 

49,6 1196,55 8628,10 725,10 2896,10 

59,1 1200,55 8890,10 714,80 2821,30 

67,2 1074,34 8474,70 678,80 2681,50 

84,1 1123,63 8349,60 691,60 2638,30 

102,2 1113,75 7907,40 665,30 2525,20 

120,8 1134,66 7982,50 679,00 2482,90 
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Cuadro A-5. Condiciones de reacción durante la corrida con glicerina y reactor empacado 

con alúmina activada Fisher Scientific A-505 sin impregnar. 

Variable Magnitud Unidad 

Masa del relleno 69,6 g 

Temperatura nominal en horno 650 ºC 

Temperatura en el termopozo 640 ºC 

Temperatura del precalentador 450 ºC 

Presión de entrada de nitrógeno 69 kPa (10 psi en manómetro) 

Flujo de nitrógeno 70,2 mL/min (escala rotámetro: 50) 

Flujo de disolución 0,86  mL/min (escala bomba: 3) 

Relación molar agua:glicerina 9:1 Adim. 

Flujo de salida de productos 117 mL/min 

 

Cuadro A-6. Resultados de cromatografía en muestras de la corrida con glicerina y reactor 

empacado con alúmina activada Fisher Scientific A-505 sin impregnar. 

tiempo (min) Área de pico H2 
(μV s) 

Área de pico 
CH4 (pA s) 

Altura de pico 
de H2 (μV) 

Altura de pico 
de CH4 (pA) 

     0,0 6470,96 44447,60 1617,45 11688,40 

43,7 12731,70 92670,10 2541,50 24735,40 

73,5 9253,93 75772,00 2141,50 20200,20 

79,6 9341,00 70778,10 2104,46 20233,10 

87,3 10091,10 80602,30 2230,40 22767,70 

95,9 11649,20 91718,80 2381,80 24723,30 

101,3 13537,50 119176,00 2547,80 32371,00 

108,0 8749,98 59207,80 2031,56 18251,20 

112,5 6274,41 45946,00 1699,00 14734,20 

118,6 4936,84 41783,40 1558,80 14588,70 

122,8 5871,30 43040,40 1706,90 14389,50 

129,0 5230,86 41901,80 1624,20 13957,40 

141,7 5660,43 46149,60 1682,70 15167,30 
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Cuadro A-7. Condiciones de reacción durante la corrida con glicerina y reactor empacado 

con gránulos sintetizados a partir de desechos de Extralum. 

Variable Magnitud Unidad 

Masa del relleno 45,97 g 

Temperatura nominal en horno 650 ºC 

Temperatura en el termopozo 636 ºC 

Temperatura del precalentador 450 ºC 

Presión de entrada de nitrógeno 69 kPa (10 psi en manómetro) 

Flujo de nitrógeno 70,2 mL/min (escala rotámetro: 50) 

Flujo de disolución 0,86  mL/min (escala bomba: 3) 

Relación molar agua:glicerina 9:1 Adim. 

Flujo de salida de productos 141 mL/min 

 

 

Cuadro A-8. Resultados de cromatografía en muestras de la corrida con glicerina y reactor 

empacado con gránulos sintetizados a partir de desechos de Extralum. 

tiempo (min) Área de pico H2 
(μV s) 

Área de pico 
CH4 (pA s) 

Altura de 
pico de H2 

(μV) 

Altura de pico 
de CH4 (pA) 

     0,0 23,30 818,50 0,02 236,70 

7,3 2180,52 17812,20 1017,28 5751,00 

15,9 5092,05 45847,50 1609,00 14501,20 

26,8 7028,53 54919,00 1820,10 16486,70 

36,9 5554,02 45025,30 1708,40 14623,30 

53,7 6302,66 51278,30 1826,60 16511,20 

60,2 6367,20 46934,40 1795,50 15257,30 

82,4 6598,40 46270,40 1787,90 14159,10 

89,7 6428,85 46201,30 1829,30 14703,90 
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Cuadro A-9. Condiciones del sistema de reacción durante la reducción en la corrida con 

glicerina y reactor con superficie expuesta de óxido de cobalto (II). 

Variable Magnitud Unidad 

Masa óxido de cobalto (II) 5,18 g 

Temperatura nominal en horno 456 ºC 

Presión de entrada de nitrógeno 139 kPa (20 psi en manómetro) 

Presión de salida de hidrógeno 69 kPa (10 psi en manómetro) 

Flujo de nitrógeno 34,2 mL/min (escala rotámetro: 30) 

Flujo de hidrógeno 51,0 mL/min (escala rotámetro: 10) 

 

 

 

Cuadro A-10. Condiciones de reacción durante la corrida con glicerina y reactor con 

superficie expuesta de óxido de cobalto (II). 

Variable Magnitud Unidad 

Masa del relleno 5,18 g 

Temperatura nominal en horno 650 ºC 

Temperatura del precalentador 450 ºC 

Presión de entrada de nitrógeno 69 kPa (10 psi en manómetro) 

Flujo de nitrógeno 70,2 mL/min (escala rotámetro: 50) 

Flujo de disolución 0,52  mL/min (escala bomba: 3) 

Relación molar agua:glicerina 9:1 Adim. 

Flujo de salida de productos >300 mL/min 
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Cuadro A-11. Resultados de cromatografía en muestras de la corrida con glicerina y 

reactor con superficie expuesta de óxido de cobalto (II). 

tiempo (min) Área de pico H2 
(μV s) 

Área de pico 
CH4 (pA s) 

Altura de 
pico de H2 

(μV) 

Altura de pico 
de CH4 (pA) 

     0,0 3,18 0,00 0,00 0,00 

37,3 10790,40 3420,60 2662,30 1011,22 

48,9 8661,60 3940,80 2066,90 1355,00 

57,3 8334,00 3134,30 2027,70 1106,60 

89,8 11528,10 3694,20 2339,00 1172,10 

100,1 9711,70 3402,60 2181,60 1158,50 

105,6 10631,60 3744,90 2320,13 1218,50 

110,8 9464,90 3427,50 2120,50 1151,20 

118,1 11287,00 3848,00 2291,80 1240,80 

124,3 7208,30 3804,80 1868,40 1245,40 

158,6 7173,80 3122,10 1848,40 939,80 

170,3 7269,18 3069,60 1883,60 1033,70 

179,3 9084,60 3288,70 2116,00 1101,10 

 

Cuadro A-12. Área de muestras patrón puro de hidrógeno y metano por triplicado. 

Área de pico CH4 (pA s) Área de pico H2 (μV s) 

120122 40333,7 

121986 44760,6 

119005 36355,6 



94 
 

B. Resultados intermedios 

 

Cuadro B-1. Flujo volumétrico y másico para la calibración de la bomba peristáltica 

empleando agua destilada. 

Magnitud 
bomba volumen (mL) tiempo (min) flujo (ml/min) flujo (g/min) 

2 5 11,25 0,44 0,44 

3 7 8,58 0,82 0,81 

4 10 8,32 1,20 1,20 

5 10 6,18 1,62 1,61 

6 10 4,88 2,05 2,04 

7 10 4,02 2,49 2,48 

8 10 3,43 2,91 2,90 

9 10 3,02 3,31 3,30 

10 10 2,68 3,73 3,71 

 

 

Cuadro B-2. Flujo volumétrico y másico para la calibración de la bomba peristáltica 

empleando una disolución 10% mol de glicerina. 

Magnitud 
bomba volumen (mL) tiempo (min) flujo (ml/min) flujo (g/min) 

2 5 11,30 0,44 0,48 
4 10 8,45 1,18 1,28 
5 10 6,37 1,57 1,70 
6 10 5,02 1,99 2,15 
7 10 4,12 2,43 2,62 
8 10 3,58 2,79 3,01 
9 10 3,13 3,19 3,44 

10 5 2,85 3,51 3,79 
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Cuadro B-3. Flujo molar y rendimiento en muestras de la corrida con glicerina y reactor 

vacío. 

tiempo (min) Porcentaje 
de H2  

Porcentaje 
de CH4 

Flujo molar 
de H2 

(mol/min) 

Porcentaje de 
rendimiento 
total de H2  

     0,0 0,29 0,05 0,0000055 0,037 

5,7 2,00 0,37 0,0000375 0,257 

14,3 3,23 1,09 0,0000605 0,414 

22,6 3,36 1,29 0,0000630 0,431 

32,1 3,80 1,39 0,0000712 0,488 

41,2 4,07 1,35 0,0000762 0,522 

49,6 2,96 1,12 0,0000554 0,379 

59,1 2,97 1,15 0,0000555 0,380 

67,2 2,65 1,10 0,0000497 0,340 

84,1 2,78 1,08 0,0000520 0,356 

102,2 2,75 1,03 0,0000515 0,353 

120,8 2,80 1,04 0,0000525 0,359 

Promedio Estado 
Estacionario 2,78 1,05 0,0000528 0,361 

Desviación Estándar 0,026 0,031 0,0000023 0,01562 
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Cuadro B-4. Flujo molar y rendimiento para muestras de la corrida con glicerina y reactor 

empacado con alúmina activada Fisher Scientific A-505 sin impregnar. 

tiempo (min) Porcentaje 
de H2  

Porcentaje 
de CH4 

Flujo molar 
de H2 

(mol/min) 

Porcentaje de 
rendimiento 
total de H2  

     0,0 15,98 5,77 0,000740 5,069 

43,7 31,45 12,03 0,001456 9,973 

73,5 22,86 9,84 0,001058 7,249 

79,6 23,07 9,19 0,001068 7,317 

87,3 24,93 10,46 0,001154 7,905 

95,9 28,78 11,91 0,001332 9,125 

101,3 33,44 15,47 0,001548 10,604 

108,0 21,61 7,69 0,001001 6,854 

112,5 15,50 5,96 0,000718 4,915 

118,6 12,19 5,42 0,000565 3,867 

122,8 14,50 5,59 0,000672 4,599 

129,0 12,92 5,44 0,000598 4,098 

141,7 13,98 5,99 0,000647 4,434 

Promedio Estado 
Estacionario 13,40 5,61 0,000621 4,250 

Desviación Estándar 1,039 0,264 0,000048 0,329 
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Cuadro B-5. Flujo molar y rendimiento para muestras de la corrida con glicerina y reactor 

empacado con gránulos sintetizados a partir de desechos de Extralum. 

tiempo (min) Porcentaje 
de H2  

Porcentaje 
de CH4 

Flujo molar 
de H2 

(mol/min) 

Porcentaje de 
rendimiento 
total de H2  

0,0 0,06 0,11 0,000003 0,022 

7,3 5,39 2,31 0,000298 2,042 

15,9 12,58 5,95 0,000696 4,769 

26,8 17,36 7,13 0,000961 6,583 

36,9 13,72 5,84 0,000760 5,202 

53,7 15,57 6,66 0,000862 5,903 

60,2 15,73 6,09 0,000871 5,963 

82,4 16,30 6,01 0,000902 6,180 

89,7 15,88 6,00 0,000879 6,021 

Promedio Estado 
Estacionario 15,869 6,188 0,000879 6,017 

Desviación Estándar 0,314 0,315 0,000017 0,119 
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Cuadro B-6. Flujo molar y rendimiento para muestras de la corrida con glicerina y reactor 

con superficie expuesta de óxido de cobalto (II). 

tiempo (min) Porcentaje 
de H2  

Porcentaje 
de CH4 

Flujo molar 
de H2 

(mol/min) 

Porcentaje de 
rendimiento 
total de H2  

     0,0 0,01 0,00 0,00000 0,01 

37,3 26,65 0,44 0,00299 19,34 

48,9 21,40 0,51 0,00240 15,52 

57,3 20,59 0,41 0,00231 14,94 

89,8 28,48 0,48 0,00319 20,66 

100,1 23,99 0,44 0,00269 17,41 

105,6 26,26 0,49 0,00294 19,05 

110,8 23,38 0,44 0,00262 16,96 

118,1 27,88 0,50 0,00313 20,23 

124,3 17,81 0,49 0,00200 12,92 

158,6 17,72 0,41 0,00199 12,86 

170,3 17,96 0,40 0,00201 13,03 

179,3 22,44 0,43 0,00252 16,28 

Promedio Estado 
Estacionario 22,88 0,45 0,00256 16,60 

Desviación Estándar 3,905 0,040 0,000438 2,83 
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Cuadro B-7. Resumen de resultados de rendimiento total de hidrógeno y selectividad total 

de hidrógeno sobre metano en las 5 corridas realizadas 

Corrida Porcentaje de rendimiento total 
de Hidrógeno 

Selectividad total de hidrógeno 
con respecto al metano 

   1 0,361 2,59 

2 4,250 2,39 

3 6,017 2,56 

4 5,535 2,61 

5 16,60 50,48 

 

 

Cuadro B-8. Desviación estándar relativa para cuatro muestras tomadas al azar de 5 

corridas en el estado estacionario. 

Corrida Porcentaje de rendimiento total 
de hidrógeno Promedio Desviación 

estándar s RSD% 

        1 0,379 0,340 0,356 0,359 0,36 0,016 4,44 

2 3,867 4,599 4,098 4,434 4,25 0,329 7,75 

3 5,903 5,963 6,180 6,021 6,02 0,119 1,98 

4 5,596 5,307 5,220 5,482 5,40 0,170 3,14 

5 15,524 14,936 12,919 13,028 14,10 1,325 9,40 

 
 



100 
 

C. Muestra de Cálculo 

C.1 Cálculo del área de transferencia en el serpentín. 

El número de vueltas en el serpentín se obtiene dividiendo la longitud disponible entre el 

diámetro del tubo a usar, datos de la columna 2 y 4 del Cuadro 3.1: 

101

6,4
= 15 𝑣𝑢𝑒𝑙𝑡𝑎𝑠 

Se decide realizar 13 vueltas debido al ensanchamiento del tubo por la deformación; dato 

de la tercer columna, cuadro 3.1 

Longitud del tubo en la sección de transferencia: 

𝐿 = 13 × 33,4 × 𝜋 = 1361,6 𝑚𝑚 

𝐴 = 𝜋𝐷𝐸𝐿 

𝐴 = 6,4 𝑚𝑚 × 1361,6 𝑚𝑚 × 𝜋 = 27400 𝑚𝑚2 = 274 𝑐𝑚2 

El dato aparece en la sétima columna del cuadro 3.1. 

C.2 Cálculo del flujo de calor en un caso crítico en el serpentín. 

Para el caso crítico de evaporar 4 mL/min de agua desde 25ºC, con un ΔT de 10 ºC inferior 

al que se pretende utilizar en corridas: 

𝑚 = 4 
𝑚𝐿

𝑚𝑖𝑛
× 0,000996

𝑘𝑔

𝑚𝐿
×

1

60

𝑚𝑖𝑛

𝑠
= 0,0000664 

𝑘𝑔

𝑠
 

𝑄 = 0,0000664 
𝑘𝑔

𝑠
 4179,6 

𝐽

𝑘𝑔 𝐾
× 75º𝐶 + 2257000

𝐽

𝑘𝑔 
 = 170,7 𝑊 

Así, tomando el valor de Área del cuadro 3.1, sétima columna y un ΔTln = 10ºC:  

𝑄 = 𝑈𝐴∆𝑇𝑙𝑛  

𝑄 = 1250
𝑊

𝑚2º𝐶
× 0,0274 𝑚2 × 10º𝐶 

𝑄 = 342,5 𝑊 
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C.3 Cálculo del Espacio tiempo en el reactor. 

Para una masa de 60 g de catalizador (cantidad aproximada requerida para llenar el tubo): 

Caso de menor flujo con una disolución 31% de glicerina: 

0,44
𝑚𝐿

𝑚𝑖𝑛
× 0,31

𝑚𝐿𝐺

𝑚𝐿
× 1,261

𝑔𝐺

𝑚𝐿𝐺
×

1

92,0938

𝑚𝑜𝑙𝐺
𝑔𝐺

= 0,00187
 𝑚𝑜𝑙𝐺
𝑚𝑖𝑛

 

𝜏 =
60 𝑔

0,00187
 𝑚𝑜𝑙𝐺
𝑚𝑖𝑛 × 60

𝑚𝑖𝑛
ℎ

= 535,4
𝑔 ℎ

𝑚𝑜𝑙
 

C.4 Cálculo del volumen de relleno del reactor en ambas modalidades. 

Reactor acoplado con uniones sencillas: 

𝑉 =
𝜋

4
𝐷𝐼

2𝐿 

Tomando las dimensiones de la Figura 3.2: 

𝑉 =
𝜋

4
 20,9 𝑚𝑚 2 × 250 𝑚𝑚 = 85800 𝑚𝑚3 = 85,8 𝑐𝑚3 

El dato aparece en el Cuadro 3.5, fila dos y columna dos. 

El volumen ocupado por el termopozo en la zona de relleno es: 

𝑉 =
𝜋

4
 9 𝑚𝑚 2 × 125 𝑚𝑚 = 8000 𝑚𝑚3 = 8 𝑐𝑚3 

Así el reactor acoplado en modalidad con termopozo tiene un volumen de: 

𝑉 = 85,8 − 8 = 77,8  𝑐𝑚3 

Dicho valor aparece en la primera fila, columna dos del cuadro 3.5. 

C.5 Cálculo para preparación de una disolución 1:9 molar de glicerina y agua. 

10 𝑚𝑜𝑙𝐺
90 𝑚𝑜𝑙𝑊

× 92,09
𝑔𝐺

 𝑚𝑜𝑙𝐺
×

1

1,261

𝑚𝐿𝐺

 𝑔𝐺
×

1

18,015

𝑚𝑜𝑙𝑊
 𝑔𝑊

× 0,996
𝑔𝑊

 𝑚𝐿𝑊
= 0,449

𝑚𝐿𝐺

 𝑚𝐿𝑊
 

El porcentaje de volumen de glicerina a preparar mediante métodos volumétricos es: 
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0,449

1,449

𝑚𝐿𝐺

 𝑚𝐿𝑡𝑜𝑡
× 100 = 30,1% 𝑑𝑒 𝐺𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑖𝑛𝑎 

C.6 Cálculo del flujo másico impulsado por la bomba. 

Se calculó mediante una regresión de los datos del Cuadro E-1, que relaciona la densidad 

de una disolución de glicerina con agua y su porcentaje volumétrico de glicerina: 

𝜌 = 0,00271 × %𝑉 + 0,99537 

Por ejemplo, para la segunda columna del Cuadro B-2, la columna cuatro se obtiene a partir 

de la celda respectiva en la columna uno y dos: 

𝜐 =
10 𝑚𝐿

8,45 𝑚𝑖𝑛
= 1,18 

𝑚𝐿

𝑚𝑖𝑛
 

La posición respectiva a la quinta columna del mismo cuadro se calcula de la siguiente 

manera: 

𝜌 = 0,00271 × 0,31 + 0,99537 = 1,079
𝑔

𝑚𝐿
 

𝑚 = 1,18
𝑚𝐿

𝑚𝑖𝑛
× 1,079

𝑔

𝑚𝐿
= 1,28 

𝑔

𝑚𝑖𝑛
 

C.7 Cálculo del porcentaje de hidrógeno en las muestras. 

Primero se obtiene el promedio de los datos de la segunda columna del Cuadro A-12: 

40333,7 μV s + 44760,6 μV s + 36355,6 μV s

3
= 40483,3 μV s 

El porcentaje se obtiene por simple interpolación, donde se supone una relación lineal entre 

el área y el porcentaje de hidrógeno (comportamiento clásico). Por ejemplo para la sétima 

fila y segunda columna del Cuadro A-4 se calcula: 

%𝐻2 =
1196,55 μV s

40483,3 μV s
× 100 = 2,96% 

Dato que se encuentra en la sétima fila y segunda columna del Cuadro B-3. 
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El procedimiento es el mismo para el porcentaje de metano. 

C.8 Cálculo del flujo molar de hidrógeno en la salida de productos. 

Se parte de la lectura del rotámetro; el Anexo E muestra una copia de los datos de flujo 

válidos tanto para en rotámetro de entrada del nitrógeno de arrastre (elemento flotante de 

vidrio) como el de salida de productos (elemento flotante de acero inoxidable), de este se 

obtuvo el dato del Cuadro A-5 columna 2 y fila 8. Es necesario corregir la lectura del 

rotámetro por densidad del gas, pues se conocen los valores de medición solo para el aire 

en condiciones estándar: 

𝑞2 = 𝑞1 
𝜌1

𝜌2
= 𝑞1 

𝑃1𝑀1𝑇2

𝑃2𝑀2𝑇1
 

Donde M2 se estima  ponderando la composición aproximada de los gases producidos. El 

porcentaje de hidrógeno y metano se toma de la fila 14, columna 2 y 3 del Cuadro B-4. El 

porcentaje de nitrógeno se estima con la relación de flujo de arrastre en la entrada, 

mostrado en la columna 2 y fila 6 del Cuadro A-5 y el flujo total de productos sin corregir; 

además se supone que el componente faltante para completar un 100% es CO2. 

𝑀2 = 0,134 × 2 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
+ 0,0561 × 16,14

𝑔

𝑚𝑜𝑙
+

70,2

117
× 28

𝑔

𝑚𝑜𝑙
+ 0,21 × 44

𝑔

𝑚𝑜𝑙
 

𝑀2 = 27,2 

𝑞2 = 117  
101,3 𝑘𝑃𝑎 × 28,97

𝑔
𝑚𝑜𝑙 × 298 𝐾

88,0 𝑘𝑃𝑎 × 27,20
𝑔

𝑚𝑜𝑙 × 294,2 𝐾
= 130,4 𝑚𝐿/𝑚𝑖𝑛 

Donde se toma el gas medido como un gas ideal en condiciones atmosféricas a una presión 

de 88 kPa y una temperatura de 298 K. 

𝐹𝐻2
=

𝑃 𝑞

𝑅 𝑇
𝑦𝐻2

 

Por ejemplo, se toma el porcentaje de hidrógeno del cuadro Cuadro B-4, columna 2 y fila 

10: 
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𝐹𝐻2
=

88,0 𝑘𝑃𝑎 ×  0,1304
𝐿

𝑚𝑖𝑛

8,314
𝐿 𝑘𝑃𝑎
𝐾 𝑚𝑜𝑙  × 298𝐾

×
12,19

100
= 0,000565

𝑚𝑜𝑙𝐻2

𝑚𝑖𝑛
 

El resultado aparece en el Cuadro B-4, fila 10 y columna 4. 

C.9 Cálculo del rendimiento total de hidrógeno. 

Primero se debe calcular el flujo molar de glicerina entrante al sistema a partir del dato 

correspondiente a la columna 2, fila 6 del Cuadro A-3: 

0,86
𝑚𝐿

𝑚𝑖𝑛
× 0,31

𝑚𝐿𝐺

𝑚𝐿
× 1,261

𝑔𝐺

𝑚𝐿𝐺
×

1

92,0938

𝑚𝑜𝑙𝐺
𝑔𝐺

= 0,00365
 𝑚𝑜𝑙𝐺
𝑚𝑖𝑛

  

Donde se supone que la mezcla agua glicerina, es una disolución ideal pues conserva las 

proporciones volumétricas antes y después de ser mezcladas. 

Se obtiene el máximo número de moles de hidrógeno a producir estequiométricamente (4 

moles de H2 por mol de glicerina para pirólisis y 7 moles de H2 por mol de glicerina para 

reformado): 

𝐹𝐻2

𝑚á𝑥 = 0,00365
 𝑚𝑜𝑙𝐺
𝑚𝑖𝑛

× 4
 𝑚𝑜𝑙𝐻2

 𝑚𝑜𝑙𝐺
= 0,0146 𝑚𝑜𝑙𝐻2

 

Finalmente se relaciona el flujo obtenido con el máximo para obtener el rendimiento total 

de hidrógeno; por ejemplo, a partir del valor del Cuadro B-4, columna 4 y fila 10: 

Ŷ =
0,000565 𝑚𝑜𝑙𝐻2

0,0146 𝑚𝑜𝑙𝐻2

× 100 = 3,867 % 

Dicho valor se encuentra en del Cuadro B-4, columna 5 y fila 10. 

C.10 Cálculo de la selectividad total de hidrógeno con respecto al metano. 

Ŝ =
𝐹𝐻2

𝐹𝐶𝐻4

=
𝑦𝐻2

𝑦𝐶𝐻4

 

La selectividad se calculó para el promedio de las muestras en el estado estacionario de 

cada corrida; por ejemplo, a partir de la fila 14, columnas 2 y 3 del Cuadro B-3: 



105 
 

 
 

Ŝ =
13,40

5,61
= 2,39

 𝑚𝑜𝑙𝐻2

 𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻4

 

Este dato aparece en el Cuadro B-7, tercera columna, y tercera fila. 

C.11 Cálculo de la desviación estándar relativa. 

La sexta columna, primer fila del Cuadro B-8, presenta el promedio de las cuatro muestras 

al azar de la primer corrida (reactor vacío), la sétima columna presenta la desviación 

estándar obtenida mediante una hoja de cálculo. A partir de estos dos valores se obtiene el 

RSD que aparece en la octava columna del mismo cuadro. 

𝑅𝑆𝐷 =
0,016

0,36
× 100 = 4,44 % 
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D. Protocolo o procedimiento para la realización de reformado con vapor en el 
nuevo sistema de reacción empleando glicerina. 

a. Preparación del sistema. 

1. Las piezas del reactor a utilizar (uniones de retención y tubo) deben limpiarse 

previamente y estar secos. Se pueden limpiar con acetona y posteriormente secarse 

en la estufa. 

2. Encender la bomba en reversa para sacar residuos líquidos en la entrada del 

sistema. 

3. Sin acoplar el reactor, colocar agua destilada en la alimentación de la bomba y 

encender el horno precalentador a unos 200°C para hacer pasar vapor por el 

sistema con un flujo de 1,20 mL/min (Escala bomba: 4) y un flujo de nitrógeno de 

50 mL/min (Escala rotámetro: 40) durante 10 min. De esta manera se limpian 

residuos de corridas anteriores en  el precalentador y tubería de entrada al reactor. 

Apagar la bomba, el horno y dejar flujo de nitrógeno 

4. Empacar el tubo principal del reactor con el catalizador determinando su masa por 

diferencia. 

5. Cerrar el reactor con la unión respectiva y deslizarlo en el interior del horno. 

acoplar con la tubería del precalentador con la respectiva unión.  

6. Encender el horno del reactor y ajustarlo a la temperatura de reducción. Elimine 

humedad del catalizador dejando unos 30 min mientras circula el flujo de 

nitrógeno en su interior 

b. Reducción del Catalizador. 

Cuadro D-1. Condiciones durante la etapa de reducción. 

Variable Magnitud Unidad 

Tiempo de reducción 3 horas 

Temperatura de reducción 456 ºC 

Presión de entrada de nitrógeno 138 kPa (20 psi en manómetro) 

Presión de salida de hidrógeno 69 kPa (10 psi en manómetro) 

Flujo de nitrógeno 34,2 mL/min (escala rotámetro: 30) 

Flujo de hidrógeno 51,0 mL/min (escala rotámetro: 10) 



108 
 

 
 

 Abrir válvula 2 y cerrar válvula 1 y 3, Para que los gases de reducción no pasen a través 

del precalentador. 

7. Ajustar las presiones y flujos de nitrógeno e hidrógeno según Cuadro D-1. 

8. Colocar la trampa de muestreo de hidrógeno en la salida del reactor 

9. Esperar 3 horas manteniendo bajo control las condiciones de reducción. 

10. Encender el horno precalentador y ajustar en 420°C (temperatura de 

precalentamiento para glicerina). 

11. Cerrar la llave del cilindro de hidrógeno y muestrear la salida del reactor cada diez 

minutos hasta que no se detecte más que trazas de hidrógeno. 

12. Cuando no se detecte hidrógeno, sustituir la trampa por la línea de condensación. 

c. Reacción. 

13. Cerrar la válvula 2 de la Figura D.1. y abrir las válvulas 1 y 3 para activar el 

arrastre de reactivos a través del precalentador. 

14. Ajustar el flujo de nitrógeno al valor de arrastre: 50 mL/min (Escala rotámetro: 40) 

y asegurarse de que las temperaturas del precalentador y el reactor son estables. 

15. Encender la bomba en la magnitud deseada con la disolución preparada de 

agua/glicerina 

16. Esperar el estado estable que tarda el rededor de 45 minutos según la magnitud de 

flujo utilizado.  

17. Muestrear cada 10 min desde la trampa de producto seco durante el tiempo de 

reacción (4 horas). Al muestrear se debe cerrar la válvula 4 para asegurarse que la 

presión de la muestra es igual a la presión atmosférica; se debe purgar la jeringa 

haciendo unas 3 inyecciones. Finalmente se retira la jeringa de muestreo y se 

vuelve a abrir la válvula 4 para que el sistema no se presurice.  

18. Al final de la corrida, recolectar y etiquetar debidamente una muestra de la 

disolución reactiva y del condensado recolectado en la salida del reactor para ser 

posteriormente analizados. 
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Figura D.1. Diagrama conceptual con numeración de válvulas
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E. Datos físicos utilizados en cálculos. 

Cuadro E-1. Relación entre el porcentaje de volumen y la densidad para una disolución de 

agua y glicerina a 20ºC, fuente: Lange's Handbook of Chemistry, 10th ed. 

Porcentaje de volumen de glicerina Densidad (g/mL) 

10 1,02415 

20 1,04935 

30 1,0756 

40 1,10255 

50 1,12985 

60 1,1577 

70 1,1854 

80 1,2129 

90 1,2395 

100 1,26557 
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E.2 Hoja de flujo de los rotámetros utilizados  

(*El rotámetro de entrada es de vidrio y el de salida de producto es de acero inoxidable)

 


