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Resumen 
Alrededor de un tercio de las emisiones mundiales de CO2 provienen del uso de 

combustibles fósiles en la generación de energía. Existen diferentes tecnologías 

disponibles y en desarrollo que concentran corrientes de CO2 de las fuentes de 

combustión, es decir, tecnologías de pre-combustión, postcombustión y de 

combustibles oxigenados. Hoy, la mayoría de estas tecnologías experimentan 

altos costes energéticos a consecuencia de la separación del dióxido de carbono, 

mismos que implican un aumento en el costo de producción de energía. En este 

sentido, la combustión en ciclos químicos (CLC) ofrece la posibilidad de evitar el 

costo asociado a dicha separación. Una de las formas clave de aplicar CLC es 

encontrar el óxido adecuado desde los puntos de vista cinético y termodinámico, 

para ciclos reducción - oxidación. La evaluación de los candidatos “acarreadores 

de oxígeno” para la combustión en ciclos químicos, se basa principalmente en 

reactividad (tasas y conversiones), resistencia a la acumulación de carbono, y 

“regenerabilidad” del material en la reducción y oxidación cíclica. Se han 

encontrado reactividades más altas de los componentes de gas de síntesis, CO 

y H2, con respecto a la reactividad del metano. En este reporte se presentan 

Balances de Energía del proceso CLC, adicionalmente se propone un mecanismo 

de reacción para evaluar la interacción entre combustible-acarreador. 

 

 

Palabras clave: balances de energía, acarreador de oxígeno, gas de síntesis, 

oxidación total, catálisis heterogénea. 
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Abstract 
 

 

About one-third of global CO2 emissions come from the use of fossil fuels in 

power generation. There are different technologies available and under 

development that concentrate CO2 streams from combustion sources, i.e. pre-

combustion, post-combustion and oxygenated fuel technologies. Today, most of 

these technologies experience high energy costs as a result of carbon dioxide 

separation, which implies an increase in the cost of energy production. In this 

sense, chemical looping combustion (CLC) offers the possibility of avoiding the 

cost associated with the separation. One of the keyways to apply CLC is to find 

the adequate oxide from the kinetic and thermodynamic points of view, for 

reduction-oxidation cycles. The evaluation of "oxygen carrier" candidates for 

combustion in chemical cycles is mainly based on reactivity (rates and 

conversions), resistance to carbon accumulation, and "regenerability" of the 

material in cyclic reduction and oxidation. Higher reactivity of the synthesis gas 

components, CO and H2, has been found with respect to the reactivity of 

methane.  This report presents Energy Balances of the CLC process, additionally 

proposes a reaction mechanism to evaluate the interaction fuel-carrier. 

 

 

Keywords: energy balances, oxygen carrier, synthesis gas, total oxidation, 

heterogeneous catalysis. 
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1. Introducción 
Para noviembre de 2022 se alcanzaron los 8,000 mil millones de humanos sobre 

la Tierra, esto significa 1,000 millones más que en el año 2010 y 2,000 millones 

más que en el año 1998. El crecimiento predicho alcanza 8,500 millones en 2030 

y aproximadamente 9,700 millones en 2050 de acuerdo con información 

publicada por las Naciones Unidas. Esto provocará que consumo total de energía 

del mundo se duplique respecto al 2013 (Ogura, 2013) (ONU, 2023). 

 

Desde el siglo pasado, la mayor parte de la energía mundial se genera a partir 

de combustibles fósiles. Sin embargo, este abuso del carbón y de los derivados 

del petróleo está generando problemas de cambio climático que, de seguir así 

tendrá consecuencias graves para la humanidad. Por tanto, es imperativo no 

emitir CO2 a la atmósfera, sino utilizarlo como reactivo en la generación de 

productos de valor agregado; evitando así la contaminación atmosférica, 

cerrando el ciclo del carbono de combustión, y generando ganancias que motiven 

el desarrollo de estos procesos (Thomas & Benson, 2005). 

 

El desarrollo de tecnologías que, a pesar de seguir usando combustión, supriman 

emisiones de gases de efecto invernadero (GEI) es de importancia decisiva. La 

conversión de energía química a energía eléctrica, basada en combustión 

tradicional, da como resultado la pérdida irreversible de gran cantidad de 

energía, eliminada hacía la atmósfera. Con el aumento de la preocupación por 

los problemas ambientales, principalmente la no emisión de CO2, se desarrolló 

el proceso de combustión en ciclos químicos, mediante la vía experimental 

(Ishida & Jin, 1994), el cual es el objetivo de análisis del presente reporte. 

 

1.1. Antecedentes 

 

El cambio climático causado por el incremento de la concentración de gases de 

efecto invernadero (GEI) en la atmosfera, entre ellos el dióxido de carbono (CO2) 

generado por combustión, está amenazando la supervivencia humana en el 

planeta. Aun así, el CO2 es una fuente de carbono C1 no-tóxica y abundante, 

que se ha posicionado como un sustituto para el CO en la química del carbono 

C1, esperando poder además retener el carbón natural en las fuentes de reciclo 

(Olah, Geoppert, & Prakash, 2006; Gao y col., 2012). Esta idea motiva a 
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proponer el desarrollo esquemas de procesos de captación/concentración de 

CO2, que requieran condiciones moderadas de presión y temperatura. 

 

Para resolver simultáneamente problemas energéticos y ambientales, se ha 

propuesto la combustión en ciclos químicos (CLC); el concepto de esta 

combustión es completamente diferente del tradicional. Originalmente, Lewis y 

Gilliland (1954) ofrecieron el concepto de utilizar algún acarreador de oxígeno 

como catalizador para producir dióxido de carbono de alta pureza. Más tarde, 

Gaggioli (1983) propuso utilizar el mismo concepto para aumentar la eficiencia 

térmica de las plantas de producción de energía por combustión de carbón. 

Ishida et al. (1987) fueron reconocidos como los primeros en introducir el 

término “Chemical Looping Combustion” ("Combustión en Ciclos químicos", por 

sus siglas en inglés), en su estudio termodinámico para reducir la pérdida de 

exergía ocurrida durante el proceso de transformación de combustibles en 

energía térmica (Adanez et al., 2012). Se propuso CLC para aumentar la 

eficiencia en la combustión de combustibles y generar CO2 de alta pureza. 

 

Un proceso CLC típico consiste, primeramente, del combustor (Figura 1.1). Aquí, 

usando el oxígeno contenido en la red metálica de algún sólido acarreador, que 

funciona también como catalizador de la combustión, el combustible se oxida 

completamente, y simultáneamente se produce la reducción del catalizador. La 

característica más interesante de esta secuencia de pasos es que los gases de 

escape contienen solo dióxido de carbono y agua (idealmente), los cuales son 

fácilmente separables, dejando al CO2 puro y listo como reactivo. Como segundo 

paso, en el regenerador (Figura 1.1), el catalizador reducido se oxida utilizando 

oxígeno de una corriente de aire. Así las emisiones de este segundo reactor son, 

idealmente, nitrógeno más el oxígeno que se haya alimentado como exceso. 

Como balance global del proceso CLC, en el caso ideal, se observa que hubo la 

oxidación completa del combustible, y las emisiones gaseosas no mezclaron el 

dióxido de carbono con el nitrógeno del aire. 
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Figura 1.1. Esquema del Proceso de Combustión en Ciclos Químicos. 

 

La cantidad total de calor generada por las reacciones en ambos reactores es, 

idealmente, la misma que la obtenida por la combustión ordinaria, donde el aire 

está en contacto directo con el combustible, y en los gases de escape van 

mezclados N2 y CO2. Dado que el proceso requiere de buen contacto entre el gas 

y los sólidos, así como del flujo de material sólido entre los reactores de 

combustible y aire, usualmente se ha propuesto el uso de dos lechos fluidizados 

interconectados (Lyngfelt, Leckner, & Mattisson, 2001), (Czakiert, Krzywanski, 

Zylka, & Nowak, 2022). 

 

Tomando como primer ejemplo al metano como combustible (Ec. 1.1a) y al óxido 

de níquel como catalizador (Ecs. 1.1b, 1.2) se puede proponer el conjunto de 

reacciones que se llevan a cabo en el proceso CLC. 

 

Combustor: 

𝐶𝐻4 + 2𝑂2  →  𝐶𝑂2  +  2𝐻2𝑂 (1.1a) 

4 [𝑁𝑖𝑂  → 𝑁𝑖 +  
1

2
𝑂2] (1.1b) 

Regenerador: 𝑁𝑖 +  
1

2
𝑂2 → 𝑁𝑖𝑂 (1.2) 

 

En las Ecuaciones (1.1a, 1.1b), el óxido de níquel soportado (NiO), que se 

transportó al combustor reacciona con el combustible; simultáneamente se 

obtiene níquel metálico a consecuencia de la reducción del óxido. Las partículas 

sólidas se envían al regenerador donde, utilizando el oxígeno del aire, el níquel 
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metálico se vuelve a oxidar. La suma de la entalpía de las dos reacciones, la 

oxidación del combustible y la regeneración del óxido, completa la 

correspondiente a la combustión del metano. La reacción de reducción es 

controlada por el paso de reacción química, y se calculó su energía de activación 

de 82 kJ/mol (Garcia-Labiano, Diego, Adanez, Abad, & Gayan, 2006). 

 

El uso de gas de síntesis (CO, H2) en un proceso CLC se ha logrado con éxito en 

un reactor de funcionamiento continuo de 300 W para acarreadores de oxígeno 

basados en Mn, Ni y Fe (Abad, Mattisson, Lyngfelt, & Rydén, 2006), (Johansson, 

Mattisson, Lyngfelt, & Thunman, 2006). Para escalarlo, es necesario conocer 

tanto el tipo de acarreador de oxígeno como su cinética de reacción con respecto 

a los gases combustibles y el oxígeno, ya que estos datos afectarán el diseño 

(es decir, el comportamiento hidrodinámico, el tiempo de residencia, o inventario 

de sólidos) y optimización del proceso CLC (Abad, García-Labiano, Diego, Gayán, 

& Adánez, 2007). 

 

1.2. Justificación 

Debido a la manera antropomórfica de producir energía eléctrica utilizando 

combustibles fósiles, se provoca amplia emisión de nuevos montos de CO2 y de 

otros gases de efecto invernadero. Es por eso, que se deben sugerir otras rutas 

de generación de energía, que eviten emitir gases de efecto invernadero sin 

comprometer el rendimiento, y satisfaciendo la demanda energética. 

 

La reducción de emisiones de CO2 ha sido estudiada durante muchos años, 

siendo la más factible la utilización de este gas como materia prima para fabricar 

productos de valor agregado; sin embargo, a fin de poder utilizar esta materia 

prima, se requiere que se encuentre pura o altamente concentrada. En las 

corrientes generadas durante la combustión con aire, el CO2 suele estar muy 

diluido por N2; lo que lleva a la necesidad de utilizar un proceso secundario y 

costoso para su separación. 

 

El desarrollo de procesos CLC se justifica al utilizar combustión sin contacto aire-

combustible, por lo que los gases de escape solo contienen CO2 y H2O, fácilmente 

separables, además de la cantidad de calor generada a lo largo del proceso. 
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.1.3. Planteamiento del problema 

El proceso CLC no es energéticamente eficiente por sí solo, por lo que se requiere 

integrarlo a otros procesos; esta integración energética debe ser evaluada 

cuidadosamente, a fin de obtener un balance positivo en la generación de 

energía eléctrica. Debido a esto se analizan diferentes acarreadores de oxígeno 

y combustibles para encontrar aquella combinación que favorezca la integración 

másica del carbono y la generación energética. 

 

1.4. Hipótesis 

Si se integra el proceso de combustión en ciclos químicos con otros procesos de 

generación energía, se mejorará el balance energético obtenido en la 

combustión en ciclos químicos y adicionalmente se producirá una corriente 

valiosa de CO2 puro. 

 

1.5. Objetivos 

 

1.5.1 Objetivo General 

Proponer procesos integrados para realizar combustión de metano y gas de 

síntesis en ciclos químicos (CLC), incrementando la producción de energía 

proponiendo un acarreador que pueda satisfacer las necesidades del proceso. 

 

1.5.2 Objetivos Particulares 

1.5.2.1. Analizar diferentes acarreadores para aumentar la eficiencia de 

combustión del metano por el proceso CLC. 

▪ Comparar acarreadores metálicos, estudiados actualmente en la 

literatura, como los derivados de níquel, hiero y cobre, etc. 

▪ Discriminar de acuerdo con su vida útil, su capacidad de regeneración y 

capacidad de transferencia de oxígeno. 

1.5.2.2. Análisis termodinámico de los acarreadores seleccionados con metano 

y gas de síntesis. 

▪ Generar balances de masa con una base de cálculo de los combustibles. 

▪ Generar balances de energía a diferentes temperaturas, buscando la 

región más factible para la operación del proceso. 

▪ Comparar el calor requerido en el sistema para ambos combustibles. 

1.5.2.3. Simular el mejor acarreador determinado para el proceso CLC con el 

syngas tomando diversos intervalos de CO/H2. 
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▪ Generar balances de masa y energía para buscar mayor generación 

energética al menor costo. 

▪ Simular la obtención de una corriente valiosa de CO2. 

▪ Determinar la tasa de recambio del acarreador para mantener el equipo 

en operación continúa. 

1.5.2.4. Integrar el proceso CLC con otros procesos de generación de energía 

eléctrica, como gasificación. 

▪ Integrar térmicamente las corrientes involucradas en ambos reactores 

del proceso CLC a fin de optimizar el calor generado/requerido en cada 

etapa del proceso. 

▪ Simular el precalentamiento de las corrientes de aire y de combustible 

para favorecer las reacciones REDOX. 
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2. Marco Teórico 
La combustión en ciclos químicos (CLC) tiene como objetivo principal dividir la 

cámara de combustión en dos reactores, interconectados, que siguen esquemas 

de reacción REDOX complementarios (Figura 1.1). En este Capítulo se discuten 

las bases teóricas del proceso CLC y de su entorno, a fin de utilizarlo como base 

de la propuesta de incluirlo dentro de algún ciclo de producción de energía. 

 

2.1. Funcionamiento de la Combustión en Ciclos Químicos 

En el combustor, el combustible en fase gaseosa se oxida usando un acarreador 

de oxígeno de acuerdo con la reacción química (2.1). 

 

(2n + m)MyOx + CnH2m → (2n + m)MyOx−1 + mH2O + nCO2 (2.1) 

 

Aquí MyOx representa al acarreador de oxígeno en su forma oxidada, MyOx−1 

representa al acarreador de oxígeno en su forma reducida, y CnH2m representa al 

combustible (Lyngfelt, Leckner, & Mattisson, 2001)(Adanez et al., 2018). Al 

regenerador, el acarreador de oxígeno llega reducido y se oxida usando oxígeno 

del aire según la reacción química (2.2). 

 

MyOx−1 + ½O2 → MyOx (2.2) 

 

El acarreador circula continuamente entre el combustor y el regenerador, 

evitando así el contacto directo entre el combustible y el aire de combustión. La 

principal ventaja de la combustión en ciclos químicos es que el dióxido de 

carbono y el vapor de agua teóricamente, no se mezclan con resto de los gases 

de combustión, y así la separación del dióxido de carbono se puede lograr sin 

penalización energética. El principal inconveniente de la combustión en ciclos 

químicos es el fuerte estrés químico y térmico que se aplica a los acarreadores 

de oxígeno en cada ciclo de reducción y oxidación (Adanez y col., 2004). Estas 

tensiones pueden hacer que los acarreadores de oxígeno disminuyan su eficacia 

y resistencia mecánica después de varios ciclos de uso. 

 

El material acarreador de oxígeno es clave en la eficiencia energética del sistema 

CLC. Los acarreadores de oxígeno a base de hierro, níquel y cobre han sido 
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seleccionados como los materiales más prometedores para ser utilizados en el 

proceso de CLC (Abad, García-Labiano, Diego, Gayán, & Adánez, 2007). El 

funcionamiento general de un acarreador contempla que el óxido metálico se 

soporta en algún soporte poroso inerte, el cual proporciona mayor área 

superficial específica para la reacción, resistencia mecánica y resistencia al 

desgaste. En literatura se pueden encontrar varios trabajos sobre el 

comportamiento de diversos tipos de acarreadores de oxígeno, usando H2 como 

combustible, a presión atmosférica y a condiciones presurizadas (Villa y col., 

2003), (Readman, Olafsen, Smith, & Blom, 2006); sin embargo, se han realizado 

menos trabajo sobre la reactividad para CO o gas de síntesis. 

 

Otras investigaciones respecto a acarreadores de oxígeno para el proceso de 

CLC buscan que sean más efectivos, más baratos y seguros (Nasr y Plucknett, 

2014; Hwang et al., 2018; Kwak et al., 2017). Finalmente, el otro punto a 

considerar es la degradación mecánica del acarreador, así como el desgaste y la 

aglomeración, conduce a la disminución de su capacidad de trabajo y la pérdida 

de eficiencia energética del proceso CLC (Baek et al., 2015; Baek et al., 2012; 

Moore, 1988). 

 

Durante la combustión de metano en un proceso CLC, el CO y el H2 pueden 

aparecer en todas las reacciones secundarias y reaccionar con el acarreador de 

oxígeno, especialmente con los acarreadores de oxígeno a base de hierro. 

Además, el CO y el H2 pueden aparecer como productos intermedios durante la 

combustión de combustibles sólidos, por ejemplo, carbón, en un proceso CLC. 

Por lo tanto, también es de interés práctico conocer la reactividad de los 

acarreadores de oxígeno con CO y H2 para el desarrollo de CLC, utilizando 

combustibles sólidos o gas natural como combustible. 

 

Ishida y col. en diferentes estudios han concluido mediante análisis 

termogravimétricos (TGA) que la acumulación de carbono en el acarreador, así 

como la conversión de la reacción de combustión y las condiciones de operación 

(temperatura, tamaño de partículas, composición del gas, presión total, etc.) 

dependen fuertemente de la naturaleza química del material sólido. (Ishida, y 

col., 2002). Adánez y col. (2004) realizaron un estudio para diferentes 

acarreadores con un tamaño de partícula menor a 10 µm a partir de polvos 

comerciales. Usualmente, temperaturas de sinterización mayores producen 

acarreadores con una densidad aparente mayor y una porosidad menor. 
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Dependiendo del óxido metálico a elegir, la reacción en el combustor puede ser 

endotérmica o exotérmica mientras que la oxidación del acarreador en el 

regenerador siempre será exotérmica. La cantidad total de calor involucrado en 

el proceso entre ambos reactores del proceso CLC será la misma que el calor 

generado en una combustión convencional. Sin embargo, entre los datos 

termodinámicos a destacar se encuentra que la destrucción de exergía en el 

proceso CLC es mucho menor, dejando la oportunidad de incrementar la 

eficiencia energética neta. (Richter & Knoche, 1983) (Anheden & Svedberg, 

1998). 

 

La capacidad de transferencia de oxígeno de los acarreadores de oxígeno 

depende tanto del contenido de óxido metálico activo como del tipo de óxido 

metálico considerado. En este sentido, la capacidad de transporte de oxígeno 

para los óxidos metálicos puros, Ro, es mayor para NiO / Ni (0.21) y CuO / Cu 

(0.20) que para Fe2O3 / Fe3O4 (0.0341). 

 

Existen varias resistencias que pueden afectar la velocidad de reacción del 

acarreador de oxígeno con el gas combustible, por ejemplo, transferencia de 

masa externa e interna o reacción química superficial. Inicialmente, para 

establecer si la transferencia de masa de película externa y / o la difusión entre 

partículas afectan la velocidad de reacción, la velocidad de flujo de gas y el peso 

de la muestra varían en los intervalos 4-6 cm3 y 20 a 80 mg, respectivamente 

(Jin, Okamoto, & Ishida, 1998). 

 

Se ha observado que la velocidad de reacción no se ve afectada por la cantidad 

de muestra utilizada o la velocidad de flujo, lo que indica que la difusión externa 

e interpartícula no son importantes (Abad, García-Labiano, Diego, Gayán, & 

Adánez, 2007). Además, varios experimentos mostraron que los tamaños de 

partícula en el intervalo 90-250 µm no afectaron las velocidades de reacción. 

 

Por otro lado, es bien sabido que los NOx, principalmente el N2O, es uno de los 

gases de efecto invernadero más importantes en los problemas ambientales 

recientes. Muchos intentos de suprimir el NOx pueden clasificarse principalmente 

en dos grupos: (1) eliminarlo del gas de escape de la cámara de combustión y 

(2) disminuir su formación en la etapa inicial de combustión. Dado que en el 

proceso CLC el combustible y el aire pasan por diferentes reactores, no existen 
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ni flama ni contacto entre el combustible y el nitrógeno del aire. Por otro lado, 

la formación de NOx térmico generalmente aumenta exponencialmente con la 

temperatura de reacción, que puede llegar a ser superior a 2000° C en cámaras 

de combustión ordinaria de carbón, por ejemplo. 

 

Para ser considerado como buen acarreador de oxígeno, un catalizador deberá 

exhibir las siguientes características: (a) selectivo para los productos de 

reducción y oxidación, (b) estable durante los repetidos ciclos de combustión - 

regeneración, (c) mecánicamente resistente al estrés de las condiciones de 

reacción en cada reactor, (d) económicamente factible y ambientalmente 

amigable (Villa y col., 2003; Hossain & de Lasa, 2007). Un acarreador de oxígeno 

está compuesto de un metal activo sobre un soporte inerte. El soporte inerte se 

utiliza para aumentar el área superficial específica, favoreciendo la reactividad 

del acarreador de oxígeno. También ayuda a mantener la estructura física del 

acarreador de oxígeno durante los ciclos repetidos de reducción-oxidación, y 

disminuye la conductividad térmica de las partículas. Con este fin, se han 

investigado varios materiales como potenciales acarreadores de oxígeno: NiO, 

CuO, Fe2O3 y CoO (Jin y col., 1999; Ishida y col., 2002; Adanez y col., 2004; 

Mattisson y col., 2004; Corbella y col., 2005); sin embargo, solo un número 

limitado de estudios se han centrado en las cinéticas de las reacciones que se 

llevan a cabo en el proceso CLC. 

 

2.2. Química y termodinámica del proceso CLC 

 

Los materiales acarreadores de oxígeno están compuestos de algún metal u 

óxido metálico activo y un soporte/aglutinante inerte. La función principal del 

soporte inerte es ayudar a la dispersión de las partículas del metal u óxido 

metálico, mejorar las características de fluidización e incrementar la resistencia 

mecánica del acarreador de oxígeno. Se supone que solo la fase de óxido 

metálico está activa en el proceso de combustión, participando en las reacciones 

de reducción y oxidación; en consecuencia, se han propuesto los siguientes 

esquemas de reacción para los portadores de oxígeno comúnmente estudiados 

para su aplicación al proceso CLC (Adanez y col., 2004; de Diego y col., 2004; 

Garcia-Labiano y col., 2005; Mattisson y col., 2006): 

 

▪ Níquel a 1200° C: 
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CH4 + 4NiO → CO2 + 2H2O + 4Ni (reducción) 

[∆G= -259 kJ/mol, ∆H= 134kJ/mol] 

(2.5) 

4Ni + 2O2 → 4NiO (oxidación) 

[∆G= -134 kJ/mol, ∆H= −234 kJ/mol] 

(2.6) 

 

▪ Cobre a 800° C: 

CH4 + 4CuO → CO2 + 2H2O + 4Cu (reducción) 

[∆G= -590 kJ/mol, ∆H= −217 kJ/mol] 

(2.7) 

4Cu + 2O2 → 4CuO (oxidación) 

[∆G= -58 kJ/mol, ∆H= −146 kJ/mol] 

(2.8) 

 

▪ Hierro a 800° C: 

CH4 + 12Fe2O3 → CO2 + 2H2O + 8Fe3O4 (reducción) 

[∆H= 141 kJ/mol] 

(2.9) 

8Fe3O4 + 2O2 → 12Fe2O3 (oxidación) 

[∆H= -471. 9 kJ/mol] 

(2.10) 

CH4 + 4Fe2O3 → CO2 + 2H2O + 8FeO (reducción) (2.11) 

8FeO + 2O2 → 4Fe2O3 (oxidación) (2.12) 

CH4 + 12Fe2O3 → CO2 + 2H2O + 8Fe3O4 (reducción) (2.13) 

2Fe3O4 + 
1

2
O2 → 3Fe2O3 (oxidación) (2.14) 

 

▪ Manganeso a 950° C: 

CH4+4Mn3O4→CO2+2H2O+12MnO (reducción) 

[∆H= 100.4 kJ/mol] 

(2.15) 

12MnO + 2O2 → 4Mn3O4 (oxidación) 

[∆H= −451.4 kJ/mol] 

(2.16) 
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Jin e Ishida (2004) describieron el siguiente esquema generalizado considerando 

las principales reacciones permitidas, utilizando gases de la gasificación del 

carbón como combustible. En este esquema, 'M' se usa para representar al 

metal. 

 

▪ Reacciones de combustión: 

CH4 + 4MO → CO2 + 2H2O + 4M (2.17) 

H2 + MO → H2O + M (2.18) 

CO + MO → CO2 + M (2.19) 

 

▪ Reacción water-gas-shift: 

CO + H2O → CO2 + H2 

[∆H= -41 kJ/mol] 

(2.20) 

 

▪ Reacción de metanogénesis: 

CO + 3H2 → CH4 + H2O (2.21) 

 

▪ Formación de Coque: 

CH4 → C + 2H2 (pirólisis) 

[∆G= -38 kJ/mol, ∆H= 88 kJ/mol] 

(2.22) 

2CO → C + CO2 (Reacción de Boudouard) (2.23) 

 

En las últimas cuatro reacciones (ecuaciones 2.20-2.23) el metal actúa como 

catalizador, en vez de actuar como reactivo. Estas reacciones, catalizadas 

principalmente por el estado reducido del metal, se consideran indeseables y 

pueden suprimirse ajustando parámetros de operación, tales como temperatura, 

presión y flujo de oxígeno en el reactor de aire. 

 

Aunque los óxidos metálicos simples se consideran en los esquemas de reacción 

anteriores, se pueden formar compuestos complejos debido a las interacciones 

del soporte con los metales durante la preparación del acarreador. En algunos 

casos, los complejos resultantes son difíciles de reducir, lo que hace que el 

acarreador sea inadecuado para ciclos repetidos de oxidación/reducción. 
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Corbella y col. (2005), teniendo en cuenta las interacciones metal-soporte, 

dedujeron un valioso esquema de reacción para CLC. Este esquema modela el 

caso en que existe contribución del material soporte (TiO2 en este caso) como 

fuente adicional de oxígeno. Por ejemplo, si la especie activa es óxido de níquel, 

estos autores consideran la formación de la especie NiTiO3 a 900° C y 1 bar. El 

esquema de reacción propuesto fue: 

 

▪ Combustor: 

4 NiTiO3 + 3 2⁄  CH4 → 4 Ni + 2 Ti2O3 + 3 2⁄  CO2 + 3 H2O 

[∆G= −21 kJ/mol, ∆H = 573 kJ/mol] 

(2.24) 

4 NiO + CH4 → 4 Ni + CO2 + 2H2O 

[∆G= −259 kJ/mol, ∆H = 134 kJ/mol] 

(2.25) 

CH4 → C + 2 H2 (formación de coque) 

[∆G= −38 kJ/mol, ∆H = 88 kJ/mol] 

(2.26) 

 

▪ Regenerador de catalizador: 

Ni + 1 2⁄  Ti2O3 + 3 4⁄  O2 → NiTiO3 

[∆G=−293 kJ/mol, ∆H=−444 kJ/mol] 

(2.27) 

Ni + 1 2⁄  O2 → NiO 

[∆G= −134 kJ/mol, ∆H= −234 kJ/mol] 

(2.28) 

C + O2 → CO2 (remoción de coque) 

[∆G= −394 kJ/mol, ∆H= −394 kJ/mol] 

(2.29) 

 

En su estudio, Corbella y col. (2005) también muestran que la especie NiTiO3 

formada durante la regeneración del catalizador (Ec. 2.27) es una especie 

prominente en el acarreo de oxígeno para la combustión (Ec. 2.24). Aunque la 

segunda reacción (ec. 2.25) es energéticamente favorable, su contribución no 

es tan significativa como la del NiTiO3; como se puede notar al comparar las 

reacciones (Ec. 2.24, 2.25). 
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2.3. Análisis del combustible empleado para la combustión en 

ciclos químicos 

Durante la combustión en ciclos químicos uno de los principales factores a 

evaluar es el acarreador de oxígeno ya que de este depende en gran parte el 

rendimiento de la reacción. Sin embargo, se debe hacer hincapié en el 

combustible empleado ya que dependiendo del mismo se complicará el 

desarrollo del proceso CLC debido a la termodinámica y estabilidad de los 

compuestos, así como su composición ya que si contienen azufre o nitrógeno se 

llevan a cabo reacciones indeseables que formarán productos de menor poder 

calorífico y que reducirán la vida útil del acarreador, algunos de los combustibles 

más comunes se describen a continuación. 

 

2.3.1. Metano 

Los hidrocarburos de baja ramificación, en específico el metano, son 

considerados los mejores candidatos para utilizarse en el proceso de combustión 

en ciclos químicos. La valorización del metano respecto a los combustibles 

líquidos se ha vuelto muy atractivo debido a la amplia disponibilidad del metano 

debido al petróleo, particularmente por la manera en que se ha desarrollado la 

explotación del gas shale (Shah & Gardner, 2014), además la contribución del 

metano como gas de efecto invernadero. 

 

Combinando la valoración del metano con el dióxido de carbono através de la 

reformación del metano (DRM) favorece la oportunidad de consumir otro gas de 

efecto invernadero que contribuye fuertemente al calentamiento global. La 

reformación del metano produce hidrógeno y monóxido de carbono que a su vez 

puede ser aprovechado como gas de síntesis, los cuales juntos o separados, se 

consideran materias primas para diferentes procesos produciendo energía o bien 

productos químicos (ej. através de la síntesis de Fischer-Tropsch). 

 

𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂2 → 2𝐻2 + 2𝐶𝑂 ∆𝐻0 = 247 kJ/mol  (2.37) 

 

Entre las dificultades encontradas está la formación de coke debido a la 

descomposición de metano en carbón e hidrógeno o por la ecuación de 

Boudouard, a altas temperaturas de operación. En ambos casos esto llevará a la 

formación de carbón y a la probable desactivación del catalizador. Otra 

complicación de la reformación del metano se debe a la presencia simultanea de 
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CO2 (reactivo) e hidrógeno (producto) que llevará a la reacción de wáter gas shift 

con una pérdida importante en la selectividad. 

 

2.3.2. Gas de síntesis (syngas) 

El gas de síntesis es una mezcla de monóxido de carbono (CO) e hidrógeno (H2) 

obtenida de diferentes procesos, por ejemplo, la gasificación; usualmente se 

puede encontrar en proporción H2/CO= 2 (Rostrup-Nielsen y col., 2000). Su uso 

en el proceso de combustión en ciclos químicos se vuelve viable de acuerdo con 

lo mostrado por las reacciones 1.3a, 1.3b y 1.4, mismas que muestran una 

reducción de oxígeno necesario para llevar a cabo la combustión lo que permite 

disminuir la cantidad de ciclos necesarios del acarreador de oxígeno, 

aumentando la vida útil del mismo. 

 

2.3.3. Biogás 

La fermentación anaerobia es un proceso complejo que se puede dividir en 

cuatro fases: hidrólisis, acidogénesis, acetogénesis/deshidrogenación y 

metanogénesis. Los diferentes pasos de degradación son llevados a cabo por 

diferentes consorcios de microorganismos, que se interponen en parte en una 

interrelación sintrófica y establecen diferentes requisitos sobre el medio 

(Angelidaki y col., 1999). Los microorganismos de hidrolización y fermentación 

son responsables del ataque inicial sobre polímeros y monómeros y producen 

principalmente acetato e hidrógeno, y cantidades variables de ácidos grasos 

volátiles como propionato y butirato. Los microorganismos hidrolíticos excretan 

enzimas hidrolíticas, por ejemplo, celulasa, celobiosa, xilanasa, amilasa, lipasa 

y proteasa. Un complejo consorcio de microorganismos participa en la hidrólisis 

y fermentación de material orgánico. 

 

La mayoría de los microorganismos son bacterias anaerobias estrictas, tales 

como los bacteriócidos Clostridia y las bifidobacterias. Además, participan 

algunos anaerobios facultativos como los estreptococos y las enterobacterias. 

Los ácidos grasos más volátiles se convierten en acetato e hidrógeno mediante 

bacterias acetogénicas productoras de hidrógeno. La acumulación de hidrógeno 

puede inhibir el metabolismo de las bacterias acetogénicas. El mantenimiento 

de una presión parcial de hidrógeno extremadamente baja es, por lo tanto, 

esencial para las bacterias acetogénicas y productoras de H2. 
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Al final de la cadena de degradación, dos grupos de bacterias metanogénicas 

producen metano a partir de acetato o hidrógeno y dióxido de carbono (Weiland, 

2010). Sin embargo, este metano al ser producido por una degradación 

anaerobia tendrá como subproducto ácido sulfhídrico, el cual además de limitar 

la conversión de metano a dióxido de carbono puede contaminar el catalizador 

de CLC, y producir SOx en la corriente de salida del combustor, lo que dificultará 

y encarecerá la separación de la corriente rica en dióxido de carbono para su 

posterior aprovechamiento. 

 

2.3.4. Combustión en ciclos químicos con combustibles líquidos 
Las propiedades de diferentes combustibles líquidos son muy valiosas, quizá 

incluso más que los combustibles gaseosos o los sólidos. Se pueden utilizar 

desde combustibles con una baja viscosidad como lo es en el caso de los 

biocombustibles como el etanol, hasta productos semisólidos derivados del 

petróleo, como lo es el asfalto, que puede tener un alto contenido de impurezas. 

 

Los combustibles líquidos pueden ser petróleo crudo, gasolina, keroseno, diesel, 

bitumen, etc. Sin embargo, puede resultar muy costoso para ser utilizado a gran 

escala para la generación de calor. Dependiendo del origen de estos crudos 

pesados pueden tener una alta concentración de azufre y otras impurezas como 

vanadio, níquel, y otros metales pesados que puede tener efectos importantes 

en la conversión del proceso. (Speight, 2006). 

 

Existen algunos detalles que deben ser considerados en el diseño de un reactor 

para combustibles líquidos, el más importante es la manera de introducir el 

combustible, son tres las estrategias más importantes empleadas, la 

vaporización antes de la inyección, la pirólisis antes de la inyección y la inyección 

directa. Cada una con sus oportunidades y limitaciones como se discute a 

continuación. 

 

2.3.4.1. Vaporización antes de la inyección 

Muchos combustibles tienen un alto potencial de oxidación, tomemos como 

ejemplo el n-butano y el n-pentano. Ambos con propiedades químicas similares 

durante la combustión, sin embargo, el punto de ebullición del n-butano es -1° 

C mientras que el punto de ebullición del n-pentano es 36° C a la presión 

atmosférica por lo que este se encuentra como un líquido en la naturaleza. Por 
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lo que se propone precalentar la corriente de combustibles de bajo punto de 

ebullición antes de la inyección. 

 

Muchos biocombustibles y combustibles sintéticos como el metanol (65° C), 

etanol (78° C), aceite de girasol (230° C) pueden ser vaporizados. Una 

estrategia similar puede ser factible para hidrocarburos ligeros como la gasolina 

o el keroseno, combustibles cuyo punto de ebullición sea menor a los 300° C. 

Algunos estudios experimentales han propuesto precalentar el combustible con 

una corriente de vapor de baja temperatura para reducir la pérdida de calor 

comparada con la inyección directa. (Moldenhauer y col., 2012, 2014). 

 

Desafortunadamente, la vaporización no es factible para combustibles de mayor 

peso molecular ya que estos tienen una temperatura de reacción menor que la 

temperatura de vaporización de los componentes más pesados. Debido a esto, 

los combustibles pesados están sujetos a la descomposición térmica y formación 

de coke, por lo que se deben analizar otro tipo de estrategias. 

 

2.3.4.2. Pirolisis antes de la inyección 

Los combustibles líquidos pesados como el asfalto o el bitumen no se pueden 

vaporizar fácilmente. El punto de ebullición de los componentes presentes en el 

combustible suele ser alto, incluso superior a los 600° C y la descomposición 

térmica en hidrocarburos más ligeros comienza a una temperatura menor. La 

descomposición térmica se refiere a un cracking térmico o pirolisis y básicamente 

es romper las cadenas largas en otras más cortas. Dependiendo del combustible 

utilizado y las condiciones de operación utilizadas en la pirolisis los productos 

pueden cambiar. Una baja proporción de hidrógeno/carbono en el combustible 

y una alta temperatura generalmente resulta en la formación de grandes 

cantidades de coke como muestra la reacción de la ecuación 2.37. 

 

𝐻𝐶𝑝𝑒𝑠𝑎𝑑𝑜 + 𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟 →  𝐻𝐶𝑙𝑖𝑔𝑒𝑟𝑜(𝑔) + 𝐶𝑂(𝑔) + 𝐻2(𝑔) + 𝑐𝑜𝑘𝑒(𝑠) (2.37) 

 

Se ha demostrado el uso de la pirolisis como pretratamiento del combustible 

para el proceso CLC con combustibles pesados. Cao y col.(2011) trabajaron 

atomizando el combustible y piralizandolo en en un recipiente separado al 

reactor. Posteriormente, el gas resultante es llevado al reactor de oxidación 

utilizando vapor o dióxido de carbono. El pico de la pirolisis es 900° C y un 

tiempo de residencia de 2-4 segundos encontrandose rendimientos superiores 
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al 90% utilizando asfalto. Para los gases oxidados por pirolisis se utilizan 

acarreadores como el óxido cúprico el cual ha demostrado una conversión de 

100% a CO2. (Markstrom, 2014). Lo atractivo de este concepto depende de la 

demanda de coke generado como sub-producto. Sin embargo,.el coke también 

ha sido explorado como un combustible sólido para el proceso CLC. 

 

2.3.4.3. Inyección directa en el reactor 

Para poder llevar a cabo este proceso el combustible debe ser alimentado al 

reactor mediante una serie de toberas, esto representa un reto importante 

debido a la alta temperatura y el comportamiento fluidodinámico del lecho 

durante una rápida vaporización. Es así, que algunos lechos fluidizados se han 

acoplado a quemadores de aceite para agregar calor, esto a escalas no 

comerciales. (Miccio & Osaka 2005). 

 

De cualquier modo, es importante resaltar que la solución existente para utilizar 

directamente combustibles líquidos pesados es mezclar inmediatamente con aire 

para evitar la coquización. Esta opción es utilizada en reactores de lecho 

fluidizado pero no se ha probado en la combustión en ciclos químicos. Sería 

posible utilizarlo si se utilizará un gas menos oxidante como el vapor de agua o 

el dióxido de carbono, con la adición de pequeñas cantidades de oxígeno si fuese 

necesario. (Hoteit, Forret, Pelletant, Roesler, & & Gauthier, 2011).  

 

Una gran parte del combustible se comienza a oxidar inmediatamente después 

de la inyección del combustible, aunque es claro que el coque comenzará a 

formarse desde que comienza la producción de dióxido de carbono. Esto sugiere 

que los pasos típicamente considerados para incrementar el tiempo de residencia 

en el reactor de oxidación como la extracción de carbón y la circulación interna 

del coque deberan considerar incrementar la captura del dióxido de carbono en 

el sistema. Se ha reportado que es posible oxidar el 90% del combustible en 

menos de 2 minutos para todos los combustibles. (Forret, Hoteit, & & Gauthier, 

2009). 

 

2.3.5. Efecto de las especies sulfuradas en el combustible 

El gas natural, el gas de refinería y el gas de síntesis, se consideran combustibles 

potenciales para el proceso CLC. Comúnmente, estos gases combustibles 

contienen pequeñas cantidades de compuestos que contienen azufre, tales como 

H2S, COS, mecarptanos y tioaromáticos. Estos compuestos azufrados pueden 
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reaccionar tanto con el oxígeno como con el metal en el combustor. Estas 

reacciones pueden contribuir no solo a la formación de SOx sino que también 

tienen efectos desfavorables desactivando el acarreador de oxígeno por la 

formación de sulfuros metálicos. 

 

Jerndal y col. (2006) y Mattisson y col. (2006) discutieron los efectos de los 

componentes de azufre en los procesos CLC. Estos autores estudiaron la 

termodinámica de las reacciones entre los portadores sólidos de oxígeno con 

algunos de los compuestos modelo que contienen azufre. Encontraron, 

principalmente, que los portadores de oxígeno basados en CuO, FeO, MnO 

pueden convertir completamente H2S a SO2 entre 600° C y 1200° C. A 

condiciones de operación similares, se predice que la conversión de H2S es algo 

menor con los portadores de oxígeno; esta reacción está significativamente 

influenciada por la temperatura y la presión, y la oxidación de H2S aumenta a 

temperaturas más altas y presiones más bajas (Hepola & Simell, 1997). 

 

Con respecto a los sulfuros metálicos, su formación depende principalmente del 

tipo de metal utilizado como acarreador de oxígeno, así como de la concentración 

de compuestos azufrados en el combustor (Jerndal y col., 2006; Mattisson y col., 

2006). Entre los metales considerados para CLC, los sulfuros o sulfatos de Fe no 

se utilizan por sus propiedades termodinámicas, mientras que el Ni es más 

propenso a reaccionar con H2S o SO2 formando sulfuro de níquel. Por lo tanto, 

en esos casos y antes de ingresar a la unidad CLC, el combustible debe ser 

desulfurado para evitar la desactivación del acarreador de oxígeno. 

 

2.3.6. Formación de Coque 

La formación de carbón en forma de coque es una posible reacción secundaria 

en CLC. La pirólisis (Ec. 2.22) y las reacciones de Boudouard (Ec. 2.23) se 

encuentran entre las reacciones más probables que conducen a la formación de 

coque (Mattisson y col., 2006). La pirólisis es una reacción endotérmica, 

favorecida termodinámicamente a altas temperaturas. La reacción exotérmica 

de Boudouard se favorece a temperaturas más bajas. Cinéticamente, se sabe 

que tanto la pirólisis como las reacciones de Boudouard tienen una importancia 

limitada en ausencia de catalizador. Algunos metales como Ni y Fe pueden 

catalizar la formación de coque. La formación de coque también depende de las 

condiciones de operación, como son disponibilidad de oxígeno, conversión de 
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combustible, temperatura y presión (Cho y col., 2005; Ryu y col., 2003; Corbella 

y col., 2005). 

 

En el proceso CLC, el depósito de carbono en el acarreador de oxígeno limita la 

eficiencia de captura de CO2 (Corbella y col., 2005). Por lo tanto, es importante 

no solo comprender los posibles mecanismos de formación de coque, sino 

también investigar las estrategias operativas que deben implementarse para 

evitar dicha formación. 

 

Cho y col. (2005) realizaron una investigación exhaustiva sobre la formación de 

coque en los portadores de oxígeno CLC utilizando un lecho fluidizado a escala 

de laboratorio. Su estudio revela que la formación de coque en un vehículo a 

base de níquel depende en gran medida de la disponibilidad de oxígeno. En la 

etapa inicial, cuando hay suficiente oxígeno, no se observa formación de coque; 

sin embargo, cuando se ha consumido más del 80% del oxígeno disponible 

comienza la formación rápida de coque. 

 

2.4. Acarreadores factibles para combustibles gaseosos 

Las características de un acarreador de oxígeno son cruciales para el diseño de 

un sistema de combustión en ciclos químicos y su desempeño. Diversos sistemas 

redox se han estudiado y se ha demostrado que tienen la capacidad de ser 

reducido por el combustible y posteriormente regenerados por aire y al mismo 

tiempo, permiten una alta selectividad hacia la formación de dióxido de carbono. 

Los catalizadores que presentan un mejor desempeño son materiales sintéticos 

a base de Cu, Fe, Ni o Mn como material activo, algunos proponen mezclas de 

estos óxidos con una estructura de perovskita. (Adanez, Abad, Garcia-Labiano, 

Gayan, & Diego, 2012). 

 

El mayor costo adicional en un proceso CLC es el reemplazo del acarreador. 

Estos materiales deben cumplir ciertos criterios para demostrar que es factible 

emplearlos para este proceso. Entre estos destaca la capacidad de transportar 

oxígeno (Roc), tener alta reactividad en la reacción de oxidación y reducción lo 

que permitirá garantizar muchos ciclos redox al acarreador, deberá presentar 

condiciones termodinámicas favorables en la conversión del combustible a CO2 

y H2O para el proceso CLC, o CO y H2 para la reformación en ciclos químicos, la 

coquización debe ser mínima para evitar que se corte el flujo de aire en el reactor 

de regeneración, lo que reduce drásticamente la combustión completa. Debe 
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contar con buena fluidización y nula aglomeración para que operen los reactores 

interconectados, los problemas ambientales y de salud que pueda provocar el 

acarreador también deben considerarse para que en el futuro sigan cumpliendo 

con los altos estándares ambientales. En general, el níquel y el cobalto son 

considerados materiales de altos riesgo durante la operación. Por el contrario, el 

hierro es considerado como un material no tóxico, mientras que el cobre y el 

manganeso podrían presentar algunos problemas ambientales solamente 

cuando se encuentran ionizados. (Adánez & Abad, 2018). 

 

La resistencia al desgaste es un punto clave a considerar para reducir las 

pérdidas y reducir los costos de reemplazo del acarreador cuando se trata de 

operar con reactores de lecho fluidizado. Se le deben realizar pruebas 

destructivas y de desgaste a condiciones ambientales como indicadores 

preliminares a los acarreadores a estudiar. Es necesario considerar el estrés 

químico causado por los ciclos redox combinado con el desgaste del material 

mismo. Así, este indicador será una buena medida de la vida útil que puede 

tener un acarreador a nivel industrial. En la tabla 2.1 se muestran algunos 

acarreadores que han sido estudiados, en el caso de los acarreadores de cobre, 

estos muestran alta resistencia y su vida útil suele ser superior a las 5000 h para 

partículas imprecnadas con un 14% wt CuO (Cabello, Gayán, & Abad, 2016). 

 

Tabla 2.1. Información relevante de acarreadores en unidades CLC con gas 

natural como combustible (Adánez & Abad, 2018). 

Acarreador de 

oxígeno 

Tamaño 

de la 

unidad 

Tiempo de 

operación 

(h) 

Temperatura (° 

C) 

Desgaste 

(%h) 

Vida 

útil 

(h) 

Referencia 

FR AR 

NiO/Al2O3 10 kWth 100 ≈940 1000 0.0023 40000 (Lyngfelt & 

Thunman, 

2005) 

NiO/NiAl2O4 + 

MgAl2O4 

10 kWth 1016 ≈940 1000 0.003 33000 (Linderholm, 

Mattisson, & 

Lyngfelt, 

2009) 

NiO/ NiAl2O4 10 kWth 160 ≈940 100 0.022 4500 (Linderholm, 

Abad, 

Mattisson, & 

Lyngfelt, 

2008) 

NiO/α- Al2O3 500 kWth 70 880 950 0.01 10000 (Adánez, y 

otros, 2009) 
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CuO/γ- Al2O3 10 kWth 100 800 800 0.04 2400 (de Diego, y 

otros, 2007) 

CuO/γ- Al2O3 500 kWth 60 800 900 0.09 1100 (Forero, y 

otros, 2011) 

CuO/NiO- Al2O3 500 kWth 67 900 950 0.04 2700 (Gayán, y 

otros, 2011) 

CuO14/γAl2O3 

comercial 

500 kWth 60 800 850 0.02 5000 (Cabello, 

Gayán, & 

Abad, 2016) 

Ca0.9Mg0.1Mn0.9º3-δ 10 kWth 55 900 900 0.0085 12000 (Kallen, y 

otros, 2013) 

Ca0.9Mg0.1Mn0.9º3-δ 500 kWth 54 900 900 0.09 1100 (Cabello, y 

otros, 2014) 

Fe2O3/Al2O3 500 kWth 46 950 950 0.09 1100 (Gayán, y 

otros, 2012) 

 

La eficiencia de combustión es calculada tomando en cuenta el oxígeno 

transferido al combustible en relación a la estequimetría para oxidar totalmente 

el combustible a CO2 y H2O (ecuación 2.38). La diferencia entre ambos términos 

obedece a la ineficiencia de la combustión. Para tener una comparación 

adecuada se debe experimentar en un regimen con flujos a condiciones 

controladas. 

𝐸𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖ó𝑛 =
𝑜𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜 𝑝𝑜𝑟 𝑒𝑙 𝑎𝑐𝑎𝑟𝑟𝑒𝑎𝑑𝑜𝑟

𝑜𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑎𝑟𝑖𝑜 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑙𝑎 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖ó𝑛 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
 

(2.38) 

 

Basado en la estabilidad, termodinámica y reactividad del análisis, el óxido de 

níquel es un acarreador muy atractivo para la combustión en ciclos químicos. 

Sin embargo, el NiO no soportado muestra un pobre desempeño en ciclos 

repetidos, ya que los cristales de níquel se aglomeran. (Jin & Ishida, 2004). Así, 

en NiO dispersado sobre un soporte de alúmina puede ser considerado como una 

opción más atractiva, siendo esta estable a altas temperaturas (Cho, Mattisson, 

& Lyngfelt, 2004). Mejor aún, la γ-Al2O3 como soporte tiene buenas propiedades 

de fluidización, que es una característica ampliamente deseada para el lecho 

fluidizado en el proceso CLC. 

 

Típicamente un acarreador de oxígeno está compuesto de un óxido metálico 

primario para asegurar la transferencia de oxígeno y un soporte cerámico para 

darle estabilidad a la actividad óxido-reducción. Entre las propiedades que se 

buscan en un acarreador se encuentran: 
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• Alta actividad en ambos reactores lo que favorezca que el ciclo se repetirá. 

• Resistencia a la atrición. 

• Resistencia a la aglomeración. 

• Formación de coque en el sistema sea baja o nula. 

• Bajo impacto ambiental y económico. 

 

2.5. Acarreadores de oxígeno bimetálicos 

El amplio uso de los óxidos de níquel como acarreadores sigue obstaculizado 

debido a su baja selectividad respecto al gas de síntesis. (Chen, Xue, Wang, & 

Xiang, 2012), su alto costo y la manera en que contamina al medio ambiente. 

Los óxidos de hierro son más baratos y una alternativa viable. De cualquier 

manera, estos son menos reactivos y requiere de soportes específicos como la 

alumina o la zirconia (Edrisi, Mansoori, Dabir, & Shahnazari, 2014), (Guo, 

Cheng, Liu, Jia, & Ryu, 2014). 

 

La estructura de perovskita mejora la reactividad hacia el CH4, con una 

estabilidad térmica mejorada en condiciones duras y controla la movilidad del 

oxígeno desde el bulk del Fe2O3 hacia la superficie. Así, la selectividad del gas de 

síntesis se mantiene alta relativamente en cuanto a la relación de 

oxígeno/metano. Un acarreador de dos óxidos combinados como lo es el Fe2O3-

CuO/Al2O3 es utilizado para combinar la combustión en ciclos químicos con 

gasificación de vapor en un solo proceso donde la energía necesaria para 

gasificar el coke puede ser facilmente suministrada por la fracción exotérmica 

del proceso CLC. (Siriwardane, Tian, & Fisher, 2015). El metano se alimenta de 

manera continua después de la reducción completa del acarreador para tener la 

descomposición del metano y la formación de coke, posteriormente el vapor 

entra en contacto con el metal reducido y produce el gas de síntesis adicional 

mediante la reacción con el coke(C+H2O=CO+H2). Después de la remoción total 

de coke, los metales son oxidados nuevamente con aire. 

 

El NiFe2O4 se empleo como acarreador para compararlo con sus respectivos 

óxidos puros por diversos investigadores (Galvita, Poelman, Detavernier, & 

Marin, 2015) (Hu, y otros, 2016). El NiFe2O4 mostro una desorción más uniforme 

del oxígeno y mejora gradual de la actividad redox através de los ciclos. Esto 

indica que puede ser un buen catalizador para un proceso de reformación en 

ciclos químicos porque una cantidad controlada de oxígeno transferida en la 
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oxidación del metano puede suprimir la oxidación total, lo que aumentará la 

selectividad hacia la formación de gas de síntesis. 

 

2.6. La ilmenita un acarreador alternativo 

 

El uso de materiales inertes reduce la cantidad de óxidos metálicos activos en 

estos portadores de oxígeno y, por lo tanto, se requerirán altas tasas de 

transferencia de sólidos que reducirán la eficiencia general del proceso. Otra 

consideración fundamental en los procesos de CLC con combustibles sólidos es 

que la vida útil del transportador de oxígeno puede verse limitada por reacciones 

con las cenizas de combustible. Esta situación indeseable puede evitarse 

mediante el uso de acarreadores de origen natural que son económicos y pueden 

usarse sin combinarse con soportes inertes. 

 

La ilmenita (un mineral de titanio y hierro) ha emergido como un acarreador de 

oxígeno muy atractivo para combustibles sólidos y gaseosos (Berguerand & 

Lyngfelt, 2008). Cuando se emplea la ilmenita como acarreador, su forma más 

reducida es FeTiO3 y su forma oxidada es Fe2TiO5 (pseudobroquita) + TiO2 

(rutilo). Sin embargo, la relación molar entre el hierro y el titanio es 

aproximadamente 50:50. Antes de utilizar la ilmenita como acarreador, esta 

debe llevar un pretratamiento, que consiste en calentarla a 950° C durante 24 

h y poder obtener así las partículas con el diámetro deseado. Se debe mencionar 

que la ilmenita fresca presenta diferentes variables en sus fases presentes. Por 

ejemplo, la ilmenita noruega estudiada presenta FeTiO3, Fe2O3 y TiO2 de acuerdo 

a Azis y col. La ilmenita fresca tiene una estructura más dura comparada con las 

ilmenitas sintéticas lo que resulta en una baja conversión de monóxido de 

carbono durante los primeros ciclos. (Azis, Jerndal, Leion, & Lyngfelt, 2010). Más 

importante aún el pre tratamiento térmico de las partículas de ilmenita tiene 

efectos benéficos en su reactividad así una ilmenita pre oxidada se debería 

preferir sobre una fresca como material inicial. Se han estudiado diversos tipos 

de ilmenita como la noruega, la sudafricana y la canadiense teniendo cada una 

composición diferente y destacando como mejor “materia prima” la ilmenita 

canadiense (Knutsson & Linderholm, 2015). 

 

Tabla 2.2. Composición física y propiedades de la ilmenita preoxidada y activada 

Caracteristica Ilmenita pre-oxidada Ilmenita activada 
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XDR (principales 

compuestos) 

Fe2TiO5, Fe2O3, TiO2 Fe2TiO5, Fe2O3, TiO2 

Fe2O3 11.2 22.0 

Fe2TiO5 54.7 38.5 

TiO2 28.6 34.0 

Inertes 5.5 5.5 

Densidad real (kg m-3) 4100 4250 

R0, ilm (%) 4.0 3.3 

Radio de grano rg 0.5 1.25 

Porosidad (%) 1.2 12.7 

Superficie BET (m2g-1) 0.8 0.4 

Fuerza aplastante N 2.2 2.0 

 

Para llevar a cabo el proceso CLC experimentalmente, se debe calentar el 

acarreador a las condiciones deseadas de temperatura. Una vez que se alcanzó 

esta temperatura el experimento comienza exponiendo el acarreador al 

regenerador para evitar que se mezcle el combustible con el aire, para controlar 

de una mejor manera este paso, se debe introducir nitrógeno por dos minutos 

entre el periódo de oxidación y reducción. 

 

El efecto de los ciclos redox para la ilmenita ha sido analizado previamente por 

Adánez y colaboradores en 2010. La reactividad de la ilmenita incrementa con 

el número de ciclos (durante los primeros 20 ciclos), a este período se le conoce 

como periodo de activación y después de este periodo la reactividad mantendrá 

constante .El número de ciclos del periodo de activación depende de la 

conversión que se alcance en cada ciclo. La activación de la ilmenita es un 

proceso relativamente rápido, así la activación puede hacerse durante el proceso 

de CLC mismo, sin un pre tratamiento previo, además la fracción de la hematita 

incrementa a medida que la pseudobroquita lo hace con los ciclos redox como 

una consecuencia la capacidad de transportar oxígeno de las partículas de 

ilmenita disminuye con los ciclos redox. 

 

Un parámetro clave para el diseño del proceso CLC son los sólidos en los 

reactores combustor y regenerador, así como la recirculación de los 
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acarreadores de oxígeno entre ambos reactores. Ambos parámetros dependen 

de la reactividad de los materiales y de la capacidad de transportar oxígeno del 

acarreador. 

 

Existen varias ilmenitas estudiadas tanto naturales como sintéticas, entre las 

naturales se encuentran la Noruega, la Canadiense y la sudafricana. 

Generalmente, se ha encontrado una mejor conversión para el gas de síntesis 

en las Ilmenitas sintéticas preparadas con un exceso de hierro mostrando una 

conversión total para el monóxido de carbono mayor que las ilmenitas 

enriquecidas con titanio. 

 

La temperatura de operación referida para la ilmenita se encuentra cercano a 

los 950° C. De acuerdo con Azis y col., en 2010, se observó que durante la 

oxidación del combustible la temperatura del reactor aumenta 8° C, mientras 

que cuando se encuentra en reacción el reactor regenerador la temperatura 

aumenta hasta 18° C. Para llevar a cabo la activación de la ilmenita se debe 

operar a temperaturas superiores a 800° C, en los reactores industriales que no 

cuentan con precalentamiento la ilmenita no puede ser activada in situ y la 

ilmenita sin actividad requerirá temperaturas mayores en el reactor. La tabla 2.3 

muestra los calores de reacción y capacidades caloríficas de los compuestos 

involucrados a 950° C y 1 bar. 

 

Tabla 2.3. Propiedades termodinámicas de los componentes de la ilmenita. 

Calor de reacción kJ/mol 

2 Fe + 1.5O2 → Fe2O3 810.3 

2 FeO + 0.5O2 → Fe2O3 279.5 

2 Fe3O4 + 0.5 O2 → 3 Fe2O3 80.9 

2FeTiO3 +0.5O2 → Fe2TiO5 + TiO2 214.2 

Fe2TiO4 + 0.5 O2 → Fe2TiO5 219.0 

2FeTi2O4 + 1.5 O2 → Fe2TiO5 + 3TiO2 938.6 

Capacidades caloríficas J/° C/mol 

Hematita (Fe2O3)s 139.8 

Magnetita (Fe3O4)s 203.5 
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Wustita (FeO)s 60.6 

Hierro FCC (Fe)s 34.3 

Pseudobroquita ferrica (Fe2TiO5)s 217.4 

Rutilo (TiO2)s 75.8 

Ilmenita (FeTiO3)s 135.3 

Ulvospinel (Fe2TiO4)S 197.6 

Titanato de hierro (Fe2Ti2O4)s 209.9 

 

La reducción de los componentes de la ilmenita, por ejemplo, la pseudobroquita 

y la hematita con algunos combustibles gaseosos se da de la siguiente manera: 

 

Para la reducción con H2: 

𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 𝑇𝑖𝑂2 +  𝐻2 → 2𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 +  𝐻2𝑂 (2.44) 

3𝐹𝑒2𝑂3 + 𝐻2 → 2𝐹𝑒3𝑂4 + 𝐻2𝑂 (2.45) 

 

Para la reducción con CO: 

𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 𝑇𝑖𝑂2 +  𝐶𝑂 → 2𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 +  𝐶𝑂2 (2.46) 

3𝐹𝑒2𝑂3 + 𝐶𝑂 → 2𝐹𝑒3𝑂4 + 𝐶𝑂2 (2.47) 

 

Para la reducción con CH4: 

4𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 4𝑇𝑖𝑂2 +  𝐶𝐻4 → 8𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 + 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 (2.48) 

12𝐹𝑒 2𝑂3 + 𝐶𝐻4 → 8𝐹𝑒3𝑂4 + 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 (2.49) 

 

Para la regeneración del acarreador se pueden presentar dos rutas: 

4𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 + 𝑂2 → 2𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 2𝑇𝑖𝑂2 (2.50) 

4𝐹𝑒3𝑂4 + 𝑂2 → 6𝐹𝑒2𝑂3 (2.51) 

 

La regeneración de la ilmenita es una reacción rápida y durante un ciclo multi-

redox la reoxidación se alcanzará facilmente. Se ha probado la ilmenita en 

reactores de lecho fluidizado tipo batch para investigar la influencia del agente 

gasificante del combustible sólido. (Cuadrat, Abad, Luis, et al., 2012). Se 

realizaron estudios en una unidad continua de 10 kW utilizando carbón y coke 
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de petróleo como combustible (Berguerand & Lyngfelt, 2008). Sus resultados 

muestran una fluidización favorable y alta resistencia a la aglomeración. 

 

La reacción con ilmenita y gas de síntesis muestra que la capacidad para 

conversión del gas de síntesis es alta, mientras que su capacidad para gasificar 

es menor respecto a otros acarreadores como lo son los derivados de manganeso 

y hierro. (Florian, Ajay, Alexander, et al., 2014) (Arjmand, Leion, Mattisson, & 

Lyngfelt, 2014). La gasificación in-situ es cerca de 30% superior a la gasificación 

externa. Debido a las bajas temperaturas en la gasificación, esta suele ser 

quimicamente controlada, lo que deriva en que la significancia de la ilmenita en 

esta parte sea muy poca. Mientras que con una baja gasificación, cierta cantidad 

de carbón se acumulará en el reactor regenerador con la corriente del 

acarreador, significando un menor rendimiento. Sin embargo, esto puede 

cambiar a lo largo de los ciclos redox debido a la activación de la ilmenita natural 

(Bao, Li, Sun, & Cai, 2013), la cual incrementa la reactividad del acarreador pero 

disminuye su capacidad de acarrear oxígeno porque es creada una mayor 

cantidad de hematita y se descompone la broquita. La vida útil estimada para la 

ilmenita en un reactor fluidizado circulante se estimo en 1700 h (Gayan, y otros, 

2015). 

 

Cuando los combustibles sólidos se utilizan para el proceso CLC, la conversión a 

gas ocurre secuencialmente: a) secado, b) volatilización (ec. 2.52), c) 

gasificación (ec. 2.53). Los productos volátiles incluyen CO, H2, CO2, H2O, CH4 e 

hidrocarburos más pesados. El gas producido por la volatilización y gasificación 

puede ser oxidado por el acarreador de acuerdo con las reacciones de las 

ecuaciones 2.55-2.56, mientras que la reacción 2.57 muestra la regeneración 

del acarreador. Para combustibles con un tamaño de partícula menor a 250 µm, 

el secado es muy rápido, la volatilización tomará cerca de 1 segundo mientras 

que la gasificación total del combustible tomará varios minutos a temperaturas 

cercanas a los 970° C. (Linderholm, Knutsson, Schmitz, Markstrom, & Lyngfelt, 

2014). 

 

𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 → 𝑣𝑜𝑙á𝑡𝑖𝑙𝑒𝑠 + 𝑐𝑎𝑟𝑏ó𝑛 (2.52) 

𝐶 +
𝐻2𝑂

𝐶𝑂2
→ 𝐶𝑂 + 𝐻2/𝐶𝑂 

(2.53) 

𝐶𝐻4 + 4𝑀𝑒𝑥𝑂𝑦 → 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 + 4𝑀𝑒𝑥𝑂𝑦−1 (2.54) 
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𝐻2 + 𝑀𝑒𝑥𝑂𝑦 → 𝐻2𝑂 + 𝑀𝑒𝑥𝑂𝑦−1 (2.55) 

𝐶𝑂 + 𝑀𝑒𝑥𝑂𝑦 → 𝐶𝑂2 + 𝑀𝑒𝑥𝑂𝑦−1 (2.56) 

𝑂2 + 2𝑀𝑒𝑥𝑂𝑦−1 → 2𝑀𝑒𝑥𝑂𝑦 (2.57) 

 

Es deseable un bajo costo para el acarreador y más cuando se utiliza carbón 

como combustible ya que es predecible una pérdida notoria en cada ciclo ya que 

al remover las cenizas para evitar la acumulación en el sistema también se 

removerá cierta cantidad del acarreador. Es por eso que, utilizar minerales 

naturales para esta opción luce muy atractivo y en especial la ilmenita. (Bidwe, 

y otros, 2011). 

 

La ilmenita experimenta un proceso de activación durante su interacción en el 

combustor, activación que ocurre después de un número de ciclos que depende 

de la conversión alcanzada en cada ciclo. La reacción en el combustor ocurre en 

dos pasos: el primer paso es controlado por la reacción química y el segundo es 

controlado por la difusión. Al inicio de la oxidación se debe cuidar que no existan 

trazas de oxígeno en el reactor ya que este puede reoxidar la ilmenita y disminuir 

la eficiencia del ciclo, después de este periodo, aparecerá la curva de crecimiento 

del oxígeno que será diferente dependiendo de la reactividad del material con la 

que esta hecho el reactor. 

 

En la literatura se sugiere un sistema interconectado de dos reactores de lecho 

fluidizado para el proceso CLC. Un reactor regenerador que típicamente es un 

riser y un reactor combustor como un lecho fluidificado burbujeante 

(Kronberger, y otros, 2004). las ventajas de este concepto es una producción 

continua de aire caliente obtenido sin grandes diferencias de temperatura entre 

los dos reactores. La mayor desventaja debe al transporte del acarreador de 

oxígeno entre los dos reactores resultando en una necesidad adicional de energía 

y la separación de las partículas de la corriente de gas que serán administradas 

a la turbina. esta separación gas sólido representa un reto muy importante para 

el sistema CLC especialmente para los reactores de lecho fluidizado. (Lyngfelt, 

Leckner, & Mattisson, 2001). 

 

Cuando la gasificación y la oxidación son integradas y ocurren simultaneamente 

en el reactor combustor, el tamaño del reactor será controlado por el paso lento 

de la gasificación de carbón (Keller, Leion, Mattisson, & Lyngfelt, 2011). Una 
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posibilidad para acelerar la gasificación en el proceso CLC es incrementar la 

presión del sistema. Se ha demostrado que un sistema presurizado favorece la 

oxidación/reducción del mineral, comparado con el rendimiento obtenido a 

presión atomosférica. (Zhang, Saha, Yang, Bhattacharya, & Xiao, 2011). 

Además, el proceso presurizado proporciona una mejor mezcla de reactivos, y 

permite la recuperación del calor latente de vaporización del agua de 

vaporización mediante la integración térmica con un ciclo de vapor. 
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3. Metodología 
 

El presente proyecto se desarrollará de manera teórica evaluando diferentes 

combustibles (metano y gas de síntesis) los rendimientos del proceso, a partir 

de los balances respectivos de masa y energía (bajo diferentes restricciones y 

condiciones de operación), buscando aquellas que favorezcan el proceso, así 

mismo, se comparará el comportamiento de catalizadores convencionales 

respecto al óxido de cerio propuesto como candidato para mejorar las 

reacciones. Se pondrá especial énfasis en el ensuciamiento del catalizador por 

la posible coquización, ya que de darse este fenómeno disminuiría 

considerablemente la vida útil del catalizador. 

 

El desarrollo del proyecto se llevará a cabo siguiendo una evolución lógica 

(Figura 3.1) del esquema de “Evaluación de Rutas Energéticas Alternas en la 

Combustión en Ciclos Químicos”, haciendo énfasis en los puntos críticos de 

decisión para avanzar en cada etapa. 

 

 

Figura 3.1. Diagrama lógico del desarrollo del proyecto “Evaluación de Rutas 

Energéticas Alternas en la Combustión en Ciclos Químicos”. 
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4. Resultados y Discusión 
 

4.1 Análisis Termodinámico 

Los acarreadores de oxígeno, o catalizadores, estudiados para la combustión en 

ciclos químicos (CLC) son bastante diversos. Entre los más utilizados para el 

proceso CLC convencional se encuentran el óxido de níquel, el óxido cúprico y el 

complejo magnetita-óxido férrico, teniendo este último un inconveniente debido 

a que se requieren cantidades grandes del acarreador circulando entre los 

reactores. Algunas propiedades de los acarreadores antes mencionados (Tabla 

4.1), se usarán para compararlos, a fin de seleccionar el más eficiente desde el 

punto de vista de recuperación energética. 

 

Tabla 4.1. Propiedades termodinámicas de compuestos involucrados en el 

proceso CLC. 

Compuesto ∆Hf
0 (kJ/mol) ∆Sf

0 (kJ/mol K) CP (kJ/mol K) 

NiO -239.70 0.03799 0.04430 

Ni 0.00 0.02990 0.02595 

CuO -157.30 0.04263 0.04230 

Cu 0.00 0.03315 0.02444 

Fe3O4 -1118.40 0.14640 0.14330 

Fe2O3 -824.20 0.08740 0.10385 

CH4 -74.87 0.18866 0.03573 

CO2 -393.51 0.21378 0.03711 

H2O -241.82 0.18883 0.03358 

O2 0.00 0.20513 0.02935 

 

En este estudio del proceso CLC se considera como ejemplo al metano, el gas 

combustible más simple con el que se ha experimentado. Las reacciones para 

ambos reactores se describen a continuación (Ecs. 4.1-4.6), clasificándolas por 

acarreador de oxígeno. 

 

Óxido de níquel 

𝐶𝐻4 + 4𝑁𝑖𝑂 → 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 + 4𝑁𝑖 (Combustión) (4.1) 

4𝑁𝑖 + 2𝑂2 → 4𝑁𝑖𝑂 (Regeneración) (4.2) 
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Óxido cúprico 

𝐶𝐻4 + 4𝐶𝑢𝑂 → 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 + 4𝐶𝑢 (Combustión) (4.3) 

4𝐶𝑢 + 2𝑂2 → 4𝐶𝑢𝑂 (Regeneración) (4.4) 

 

Magnetita-óxido férrico  

𝐶𝐻4 + 12𝐹𝑒2𝑂3 → 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 + 8𝐹𝑒3𝑂4 (Combustión) (4.5) 

8𝐹𝑒3𝑂4 + 2𝑂2 → 12𝐹𝑒2𝑂3 (Regeneración) (4.6) 

 

En literatura, hay abundante investigación reportada sobre estos acarreadores, 

a diferentes temperaturas, buscando encontrar aquellas regiones óptimas de 

operación que permitan obtener la mayor conversión de metano a dióxido de 

carbono, y la posterior regeneración del acarreador de oxígeno. Se ha 

encontrado que, a mayor conversión del metano, menor será el gradiente de 

temperatura entre los dos reactores (Figura 4.1). 

 

 

Figura 4.1. Gradiente de temperaturas entre el reactor de regeneración y el 

reactor de combustión, en el proceso CLC, para diferentes conversiones de 

metano a dióxido de carbono sobre óxidos metálicos. (Adaptado de Hossein & 

de Lasa, 2008). 
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Entre las temperaturas más utilizadas para los estudios realizados en el 

regenerador del proceso CLC se encuentran el NiO a 1200° C, el CuO sobre los 

800° C y la hematita Fe3O4 a 900° C. Para la temperatura de operación del 

reactor combustor se propuso aquella que alcanzara la máxima conversión de 

metano a dióxido de carbono, tomando como restricciones a las constantes de 

equilibrio tanto en el reactor de regeneración como en el de combustión. Por 

tanto, el intervalo de análisis será [700° C, 1300° C], y se siguió el 

comportamiento teórico de las reacciones a estas temperaturas. 

 

Para el cálculo de la entalpía y la entropía a diferentes condiciones que las de 

referencia (como ejemplo, Tabla 4.2 para el óxido de cobre), se utilizó el CP de 

cada uno de los compuestos involucrados en la reacción. La entropía de la 

reacción llevada a cabo en cada reactor se calculó mediante la aplicación de la 

tercera ley de la Termodinámica (Ec. 4.7), la entalpía a la temperatura de estudio 

por balance de energía y por la ley de Hess (Ecs. 4.8, 4.9). 

 

∆𝑆 = 𝑆0 + ∫
𝐶𝑝

𝑇
𝑑𝑇 = 𝑆0 + 𝐶𝑝𝑙𝑛(

𝑇2

𝑇1
) 

 

(4.7) 

∆𝐻 = ∆𝐻𝑃𝑟𝑜𝑑 − ∆𝐻𝑟𝑒𝑎𝑐 (4.8) 

∆𝐻 = ∆𝐻𝑓
0 + ∫ 𝐶𝑝∆𝑇 

(4.9) 

 

Tabla 4.2. Datos termodinámicos del acarreador CuO/Cu. 

Temp (K) ∆Hcomb(kJ/mol) ∆Hreg(kJ/mol) ∆HTot(kJ/mol) ∆Scomb(kJ/molK) ∆Sreg(kJ/molK) ∆STot(kJ/molK) 

973.15 -174.0375 -620.6005 -794.638 0.361429470 -0.35726933 0.004160145 

1023.15 -174.1825 -619.9635 -794.146 0.361284170 -0.35663101 0.004653160 

1073.15 -174.3275 -619.3265 -794.654 0.361145805 -0.35602316 0.005122647 

1123.15 -174.4725 -618.6895 -794.162 0.361013742 -0.35544299 0.005570751 

1173.15 -174.6175 -618.0525 -793.670 0.360887432 -0.35488810 0.005999334 

1223.15 -174.7625 -617.4155 -793.178 0.360766395 -0.35435637 0.006410027 

1273.15 -174.9075 -616.7785 -792.686 0.360650207 -0.35384594 0.006804263 

1323.15 -176.0525 -616.1415 -792.194 0.360538496 -0.35335519 0.007183310 

1373.15 -176.1975 -614.5045 -791.702 0.360430929 -0.35288263 0.007548297 

1423.15 -176.3425 -614.8675 -791.210 0.360327209 -0.35242698 0.007900228 

1473.15 -176.4875 -614.2305 -790.718 0.360227072 -0.35198707 0.008240005 

1523.15 -176.6325 -613.5935 -790.226 0.360130277 -0.35156184 0.008568441 

1573.15 -176.7775 -612.9565 -789.734 0.360036608 -0.35115034 0.008886267 
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Ahora bien, a partir de la definición termodinámica de la energía libre de Gibbs 

de reacción (Ec. 4.10), es posible calcular las constantes de equilibrio (Ec. 4.11) 

tanto en el combustor como en el regenerador. 

 

∆𝐺𝑅𝑥𝑛 = ∆𝐻̂𝑅𝑥𝑛 − 𝑇𝑅𝑥𝑛∆𝑆̂𝑅𝑥𝑛 (4.10) 

𝐾𝑒𝑞−𝑅𝑥𝑛 = 𝑒
−∆𝐺̂𝑅𝑥𝑛

𝑅𝑔𝑇  
(4.11) 

 

Los comparativos entre las constantes de equilibrio en el combustor (Tabla 4.3) 

y sus perfiles de cambio con la temperatura de operación (Figura 4.2) se 

muestran a continuación. 

 

Tabla 4.3. Valor de las constantes de equilibrio (Kcomb) en el combustor. 

Temperatura / 

K 
Kcomb 

 KCuO/Cu KFe3O4/Fe2O3 KNiO/Ni 

973.15 1.8856E+28 1.17569E+19 6.66171E+10 

1023.15 6.5479E+27 2.41315E+19 1.67975E+11 

1073.15 2.5074E+27 4.59255E+19 3.88058E+11 

1123.15 1.0451E+27 8.18943E+19 8.31084E+11 

1173.15 4.6901E+26 1.38020E+20 1.66616E+12 

1223.15 2.2459E+26 2.21437E+20 3.15248E+12 

1273.15 1.1389E+26 3.40260E+20 4.66795E+12 

1323.15 6.0763E+25 4.03325E+20 9.74022E+12 

1373.15 3.3920E+25 7.19872E+20 1.60782E+13 

1423.15 1.9718E+25 9.99200E+20 2.56028E+13 

1473.15 1.1888E+25 1.35032E+21 3.94746E+13 

1523.15 7.4059E+24 1.78161E+21 4.91181E+13 

1573.15 4.7530E+24 2.30057E+21 8.62401E+13 
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Figura 4.2. Perfil de cambio de la constante de equilibrio en el combustor. 

 

Los comparativos entre las constantes de equilibrio en el regenerador (Tabla 

4.4) y sus perfiles de cambio con la temperatura de operación (Figura 4.3) se 

muestran a continuación. 

 

Tabla 4.4. Valor de las constantes de equilibrio (Kreg) en el regenerador. 

Temperatura (K) KCuO/Cu KFe3O4/Fe2O3 KNiO/Ni 

973.15 4.46627E+14 7.16301E+23 1.26416E+32 

1023.15 1.05398E+13 2.85991E+21 4.10857E+29 

1073.15 3.53877E+11 1.93207E+19 2.28654E+27 

1123.15 1.61246E+10 2.05771E+17 2.02765E+25 

1173.15 9.58808E+09 3.25813E+15 2.69893E+23 

1223.15 7.20020E+07 7.30280E+13 4.12965E+21 

1273.15 6.64266E+06 2.22340E+12 1.33476E+20 

1323.15 7.35445E+05 8.87855E+10 4.58799E+18 

1373.15 9.57811E+04 4.51316E+09 2.02069E+17 

1423.15 1.44233E+04 2.84631E+08 1.11083E+16 

1473.15 2.47434E+03 2.17829E+07 7.45136E+14 

1523.15 4.77374E+02 1.98437E+06 4.98020E+13 

1573.15 1.02418E+02 2.11597E+05 4.64465E+12 
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Figura 4.3. Perfil de cambio de la constante de equilibrio en el regenerador. 

 

Para tener información más detallada sobre cada acarreador específico, en un 

intervalo de temperatura determinado, se graficó la temperatura versus la 

constante de equilibrio, tanto en regenerador como en combustor en el mismo 

gráfico (Figuras 4.3-4.6). 

 

 

Figura 4.4. Constante de equilibrio para níquel/óxido de níquel como 

acarreador. 

 

Si se utiliza el acarreador [níquel/óxido de níquel], la temperatura donde se 

cruzan los valores de las constantes de equilibrio es 1300° C (Figura 4.4). En 
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este caso, también, se debe hacer la evaluación del acarreador, ya que a pesar 

de que la temperatura de operación sería mayor, también la capacidad de 

acarrear oxígeno es mayor que para los otros acarreadores, 𝑅0 =
𝑁𝑖𝑂

𝑁𝑖
= 0.21. Esto 

llevará que la cantidad de acarreador necesario sea menor, a fin de llevar a cabo 

las reacciones propuestas (Ecs. 4.1, 4.2). 

 

Analizando, de manera similar, lo que sucedería si se utiliza el acarreador 

[cobre/óxido cúprico] se aprecia que, en este caso, la constante de equilibrio 

tiende a disminuir respecto al incremento de la temperatura (Figura 4.3). 

Además, no existe un acercamiento significativo entre constantes que permita 

predecir una oxidación/reducción en equilibrio a la misma temperatura, lo cual 

reduciría la cantidad de acarreador necesario para llevar a cabo las reacciones 

(Ecs. 4.3, 4.4). 

 

 

Figura 4.5. Constante de equilibrio para el óxido cúprico como acarreador. 

 

Por otro lado, para el caso del acarreador [magnetita/óxido férrico], se debe 

evaluar la posibilidad de implementarlo, ya que este alcanza un punto de cruce 

a 800° C (Figura 4.6), lo que permite predecir éste como el mejor valor. 

Alternativamente, buscar la región de operación factible entre los 750° C y 850° 

C. El problema potencial que exhibe este acarreador es la relación de oxígeno 

que puede aportar, ya que su R0 se calcula como 𝑅0
𝐹𝑒2𝑂3

𝐹𝑒3𝑂4
= 0.034, lo que conlleva 

que la cantidad de acarreador necesario en el sistema sea alta respecto a los 
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otros acarreadores propuestos en el estudio, a fin de cumplir con el mecanismo 

establecido en las reacciones (Ecs. 4.5, 4.6). 

 

 

Figura 4.6. Constante de equilibrio para la magnetita/óxido férrico como 

acarreador. 

 

En los casos de estudio a evaluar se tomará la misma base de cálculo para el 

metano, 100 moles/h. Se consideran las constantes de equilibrio en el combustor 

y en el regenerador, como las evaluadas en el punto de operación donde las 

temperaturas de ambos reactores convergen. La cantidad alimentada de 

acarreador viene dada en función de la R0 para cada acarreador. Se estudiará la 

viabilidad de la magnetita y/o el óxido de níquel como acarreadores para el 

proceso de combustión en ciclos químicos. Al operar continuamente, como el 

proceso CLC lo sugiere, sin necesidad de agregar energía a alguno de los 

reactores, se estarían emulando las mismas condiciones de operación de la 

combustión directa (Hossain & Lasa, 2008; Abad, García-Labiano, Diego, Gayán, 

& Adánez, 2007). 

 

4.2. Balance de masa 

Se estudió la viabilidad de la magnetita, óxido cúprico y el óxido de níquel como 

acarreadores para el proceso de combustión en ciclos químicos. El esquema que 

identifica las corrientes, por ejemplo, la corriente de alimentación de metano al 

combustor, con flujo 100 moles/h, en la entrada, se identifica como [1] (Figura 
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4.7), es el que se utiliza para evaluar la operación del proceso CLC para cada 

uno de los acarreadores propuestos. 

 

 

Figura 4.7. Esquema general de referencia para el balance de masa en un 

proceso CLC. 

 

4.2.1. Balance de masa para óxido de níquel/níquel metálico (NiO/Ni) 

Se realizó el cálculo del oxígeno teórico necesario para que se lleve a cabo la 

reacción de combustión (Ecuación 4.1) a 1250° C, ya que en este punto el valor 

de las constantes de equilibrio en el combustor y en el regenerador coinciden en 

4.98x1013 (Figura 4.7). Se necesitan 4 moléculas de oxígeno por cada molécula 

de metano alimentada, y dado la capacidad del níquel como de acarreador de 

oxígeno, 𝑅0 =
𝑁𝑖𝑂

𝑁𝑖
= 0.21, la cantidad de óxido en el sistema será [19.048 moles 

NiO/mol metano]. De acuerdo con la base de cálculo propuesta se alimentarán 

[1904.8 moles/h] de óxido de níquel al combustor. El balance de masa de la 

reacción de combustión (suponiendo 𝜉𝐶𝐻4
= 1) se muestra en la Tabla 4.5. 

 

Tabla 4.5. Balances de Masa en el Combustor. 

Compuesto 𝑒𝐹1(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹3(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹4(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

CH4 100.0 0.0 0.0=100-ε1=100(1-𝜉𝐶𝐻4
) 0.0 

NiO 0.0 1904.8 0.0 0.0 

Ni 0.0 0.0 0.0 1904.8 

CO2 0.0 0.0 ε1=100.0 0.0 
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H2O 0.0 0.0 2ε1=200.0 0.0 

 

Para el caso de la regeneración del acarreador, oxidación de níquel metálico a 

óxido de níquel, en presencia de aire (Ecuación 4.2), se obtienen los siguientes 

balances de masa (Tabla 4.6). 

 

Tabla 4.6. Balances de Masa en el Regenerador. 

Compuesto 𝑒𝐹4(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹5(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹6(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

NiO 0.0 0.0 0.0 1904.8 

Ni 1904.8 0.0 0.0 0.0 

N2 0.0 3206.6 3206.6 0.0 

O2 0.0 952.4 952.4-0.5ε2 0.0 

 

Este análisis realizado para el óxido de níquel se repetirá para analizar, y poder 

comparar los resultados, el comportamiento de los óxidos de cobre y hierro en 

estudio. 

 

4.2.2. Balance de masa para óxido cúprico/cobre metálico (CuO/Cu) 

El óxido cúprico como acarreador, requiere cuatro moles de este para poder 

convertir un mol de metano en dióxido de carbono, de acuerdo con la capacidad 

de acarreo de oxígeno 𝑅0
𝐶𝑢𝑂

𝐶𝑢
= 0.20, por lo tanto, se necesita alimentar [20 moles 

CuO/mol metano], en consecuencia, se requerirá alimentar 2000 mol/h de óxido 

cúprico. El balance de masa de la reacción de combustión (suponiendo 𝜉𝐶𝐻4
= 1) 

se muestra en la Tabla 4.7. 

 

Tabla 4.7. Compuestos involucrados en el combustor. 

Compuesto 𝑒𝐹1(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹3(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹4(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

CH4 100.0 0.0 
0=100-

ε1=100(1-𝜉𝐶𝐻4
) 

0.0 

CuO 0.0 2000.0 0.0 0.0 

Cu 0.0 0.0 0.0 2000 

CO2 0.0 0.0 ε1=100.0 0.0 

H2O 0.0 0.0 2ε1=200.0 0.0 
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Para el caso de la regeneración del acarreador en presencia de aire (Ecuación 

4.4), se obtienen los siguientes balances (Tabla 4.8). 

 

Tabla 4.8. Balances de Masa en el Regenerador. 

Compuesto 𝑒𝐹4(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹5(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹6(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

CuO 0.0 0.0 0.0 2000.0 

Cu 2000.0 0.0 0.0 0.0 

N2 0.0 3761.9 3761.9 0.0 

O2 0.0 1000.0 1000.0-0.5ε2 0.0 

 

4.2.3. Balance de masa para magnetita/óxido férrico (Fe3O4/Fe2O3) 

Se evalúa la combustión en ciclos químicos utilizando la magnetita como 

acarreador de oxígeno, cumpliendo con las reacciones propuestas de combustión 

(Ecuación 4.5) y regeneración (Ecuación4.6). Se requieren 12 moléculas de 

óxido férrico para convertir un mol de metano en dióxido de carbono, y de 

acuerdo con la capacidad de acarreo de oxígeno, 𝑅0
𝐹𝑒2𝑂3

𝐹𝑒3𝑂4
= 0.034, se necesita 

alimentar [352.941 moles Fe3O4/mol metano], por ende, se requieren 35294.11 

moles Fe3O4/h. El balance de masa de la reacción de combustión (suponiendo 

𝜉𝐶𝐻4
= 1) y un solo ciclo del acarreador en ese tiempo como se muestra en la 

Tabla 4.9. 

 

Tabla 4.9. Compuestos involucrados en el combustor. 

Compuesto 𝑒𝐹1(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹3(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹4(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

CH4 100.0 0.0 
0=100-

ε1=100(1-𝜉𝐶𝐻4
) 

0.0 

Fe2O3 0.0 35,294.1 0.0 0.0 

Fe3O4 0.0 0.0 0.0 23,529.4 

CO2 0.0 0.0 ε1=100.0 0.0 

H2O 0.0 0.0 2ε1=200.0 0.0 

 

En cuanto al regenerador, donde el acarreador se oxida nuevamente para el 

proceso (Ecuación 4.6), se muestra en la Tabla 4.10. 

 

Tabla 4.10. Compuestos que participan en el regenerador. 
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Compuesto 𝑒𝐹4(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹5(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹6(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

Fe3O4 23,529.4 0.0 0.0 0.0 

Fe2O3 0.0 0.0 0.0 35,294.1 

N2 0.0 22,128.8 22,128.8 0.0 

O2 0.0 5,882.3 0=5,882.3-2ε2 0.0 

 

Las suposiciones tomadas para este ensayo están sujetas a la temperatura de 

800° C, donde se cruzan las constantes de equilibrio en el combustor y en el 

regenerador (1.93x1019), por lo que la conversión en ambos reactores se dará a 

la misma velocidad. 

 

Por otra parte, de acuerdo con los resultados obtenidos se observa que la 

cantidad de acarreador necesaria para el complejo magnetita/óxido férrico es 

muy alta respecto al óxido de níquel. Sin embargo, la temperatura de operación 

es menor para la magnetita en casi 500° C, lo que conlleva a menor inversión 

económica para el regenerador. 

 

4.3. Balance de energía 

El balance de energía (Ecuación 4.12) considera el sistema como 

pseudohomogéneo y estacionario, usando como temperatura de referencia 

298.15 K. Para fines prácticos, se subdivide en el balance de energía en el 

combustor (Ecuación 4.13) y el correspondiente al regenerador (Ecuación 4.14). 

para los acarreadores óxido de níquel, óxido cúprico y magnetita. 

 

𝐴𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 𝐸𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎𝑠 − 𝑆𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎𝑠 ∓ 𝐺𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 (4.12) 

0 = 𝑛̇1 ∫ 𝐶̂𝑝1 ∙ d𝑇
𝑇1

298.15

+ 𝑛̇2 ∫ 𝐶̂𝑝2 ∙ d𝑇
𝑇2

298.15

− 𝑛̇3 ∫ 𝐶̂𝑝3 ∙ d𝑇
𝑇3

298.15

− 𝑛̇4 ∫ 𝐶̂𝑝4 ∙ d𝑇
𝑇4

298.15

+ (−∆𝐻𝑐𝑜𝑚𝑏
0 ) ∙ 𝜀1 + 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.13) 

0 =  𝐹4ℎ̂4 + 𝑛̇4 ∫ 𝐶̂𝑝1 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

+ 𝐹5ℎ̂5 + 𝑛̇5 ∫ 𝐶̂𝑝5 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

− (𝐹2ℎ̂2

+ 𝑛̇2 ∫ 𝐶̂𝑝2 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

−(𝐹6ℎ̂6 + 𝑛̇6 ∫ 𝐶̂𝑝6 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

+ (−∆𝐻𝑟𝑒𝑔
0 ) ∙ 𝜀1

+ 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.14) 
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La suma final del calor transferido entre los dos reactores será siempre la misma 

independientemente del acarreador a utilizar (la combustión convencional), sin 

embargo, la distribución de las entalpias depende del combustible agregado y 

del acarreador seleccionado para el proceso CLC. La reacción de oxidación 

siempre es exotérmica. Pero, la reducción puede ser exotérmica o endotérmica 

dependiendo del sistema redox. La energía involucrada durante la reducción del 

metano es significativamente diferente a la del gas de síntesis. Así, en la mayoría 

de los pares redox, la reducción cuando se utiliza metano como combustible es 

endotérmica, lo contrario ocurrirá si se pretende utilizar gas de síntesis, 

demostrado por Adanéz y Abad, 2018 para el par CuO/Cu. Cuando la reducción 

es endotérmica, el acarreador del oxígeno transporta energía del reactor de 

regeneración al reactor de combustión. La integración térmica entre ambos 

reactores tiene consecuencias en el sistema de operación (Abad, García-Labiano, 

Diego, Gayán, & Adánez, 2007). Dependiendo del acarreador y las condiciones 

de operación, puede ser necesario remover calor del reactor de oxidación para 

evitar un exceso de temperatura en el mismo. Esto es escencial para el cobre 

debido a su bajo punto de fusión lo que podría ocasionar la sinterización del 

mismo. 

 

4.3.1. Balance de energía para el acarreador (NiO/Ni) 

4.3.1.1. Caso I: Temperaturas entre reactores iguales (1250° C) 

 

Para el óxido de níquel, con la base de cálculo de 100 moles/h de metano, se 

obtiene el siguiente balance de energía (Ecuación 4.15). 

 

0 = (100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−31.107

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (1904.8

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−185.4325

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− [(100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−348.0502

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (200
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−200.6845

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)] − (1904.8

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (31.7887

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
)(−150.5665

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.15) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = 𝟑𝟓𝟔, 𝟗𝟖𝟖. 𝟑𝟗
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟗𝟗. 𝟏𝟔 𝒌𝑾 

(4.15a) 
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En cuanto al reactor regenerador este balance se resolverá con la cantidad 

mínima de aire para regenerar el acarreador, este se presenta en la ecuación 

4.16. 

 

0 = (1904.8
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (31.7887

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(3206.64
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (952.4
mol

h
) (35.9537

kJ

mol
)]

− (1904.8
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−185.4325

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (3206.64

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (1904.8
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (940.7925

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.16) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟐, 𝟐𝟒𝟎, 𝟎𝟐𝟔. 𝟖
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟔𝟐𝟐. 𝟐𝟑 𝒌𝑾 

(4.16a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos será 

como se muestra en la ecuación 4.17 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de metano. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 =  𝟗𝟗. 𝟏𝟔 − 𝟔𝟐𝟐. 𝟐𝟑 = −𝟓𝟐𝟑. 𝟎𝟕𝒌𝑾 (4.17) 

 

4.3.1.2. Caso II: Temperaturas entre reactores diferentes (ΔT=60° C) 

De acuerdo con algunos estudios propuestos en la literatura como Lyngfelt y 

col., 2005; Linderholm, Mattinson, & Lyngfelt, 2009; entre otros sugieren una 

temperatura de operación para el reactor de combustión cercana a los 1000° 

C, mientras que el reactor regenerador opera a 940° C. 

 

0 = (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−40.0332

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (1904.8

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−199.1655

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− [(100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−357.3277

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (200
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−209.0795

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)] − (1904.8

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (25.3012

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
)(−151.7815

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.18) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = 𝟑𝟔𝟗, 𝟏𝟗𝟔. 𝟗𝟕
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟏𝟎𝟐. 𝟓𝟓 𝒌𝑾 

(4.18a) 
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En cuanto al reactor regenerador este balance se resolverá con la cantidad 

mínima de aire para regenerar el acarreador, este se presenta en la ecuación 

4.19a. 

 

0 = (1904.8
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (25.3012

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(3206.64
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (952.4
mol

h
) (26.8552

kJ

mol
)]

− (1904.8
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−199.1655

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (3206.64

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (1904.8
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (945.3495

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.19) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟐, 𝟐𝟓𝟑, 𝟖𝟒𝟐. 𝟕𝟗
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟔𝟐𝟔. 𝟎𝟕 𝒌𝑾 

(4.19a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos será 

como se muestra en la ecuación 4.20 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de metano. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 =  𝟏𝟎𝟐. 𝟓𝟓 − 𝟔𝟐𝟔. 𝟎𝟕 = −𝟓𝟐𝟑. 𝟓𝟐𝒌𝑾 (4.20) 

 

4.3.2. Balance de energía para el acarreador (CuO/Cu) 

4.3.2.1. Caso I: Temperaturas entre reactores iguales (700° C) 

 

Para el óxido cúprico, con la base de cálculo de 100 moles/h de metano, se 

obtiene el siguiente balance de energía (Ecuación 4.18). Se consideraron 700° 

C como la temperatura de operación, debido a que ese es el punto más cercano 

entre las constantes de equilibrio en el combustor y el regenerador (Figura 4.5). 

 

0 = (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−50.7522

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (2000

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−128.7475

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− [(100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−368.46075

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (200
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−219.1535

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)] − (2000

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (16.497

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
)(175.0375

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.21) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = 𝟏𝟗𝟕, 𝟑𝟖𝟔. 𝟔𝟗𝟓
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟓𝟒. 𝟖𝟐𝟗𝟔 𝒌𝑾 (4.21a) 
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En cuanto al reactor regenerador este balance se resolvió con la cantidad mínima 

de aire para regenerar el acarreador, este se presenta en la ecuación 4.19. 

 

0 = (2000
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (16.497

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(3761.9
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (1000
mol

h
) (19.8112

kJ

mol
)]

− (2000
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−128.7475

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (3761.9

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (2000
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (620.6005

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.22) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟏, 𝟓𝟓𝟏, 𝟓𝟎𝟏. 𝟐
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟒𝟑𝟎. 𝟗𝟕 𝒌𝑾 (4.22a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos es 

como se muestra en la ecuación 4.23 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de metano. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟓𝟒. 𝟖𝟑 − 𝟒𝟑𝟎. 𝟗𝟕 = −𝟑𝟕𝟔. 𝟏𝟒𝒌𝑾 (4.23) 

 

4.3.2.2. Caso II: Temperaturas entre reactores diferentes (ΔT=100° C) 

Forero y col. en 2011 propusieron un estudio para una planta de 500 kWth con una vida útil 

del catalizador aproximada en 2700 horas con temperaturas de operación de 800° C en el 

reactor regenerador y 900° C en el reactor combustor. 

 

0 = (100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−43.6062

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (2000

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−120.2875

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− [(100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−361.0387

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (200
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−212.4375

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)] − (2000

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (21.3850

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
)(175.6175

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.24) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = 𝟏𝟗𝟏, 𝟓𝟓𝟐. 𝟓
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟓𝟑. 𝟐𝟏 𝒌𝑾 (4.24a) 

 

En cuanto al reactor regenerador este balance se resolvió con la cantidad mínima 

de aire para regenerar el acarreador, este se presenta en la ecuación 4.19. 
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0 = (2000
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (18.941

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(3761.9
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (1000
mol

h
) (22.7462

kJ

mol
)]

− (2000
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−124.5175

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (3761.9

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (2000
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (619.3265

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.25) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟏, 𝟓𝟒𝟖, 𝟑𝟏𝟔. 𝟐
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟒𝟑𝟎. 𝟎𝟗 𝒌𝑾 (4.25a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos será 

como se muestra en la ecuación 4.26 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de metano. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟓𝟑. 𝟐𝟏 − 𝟒𝟑𝟎. 𝟎𝟗 = −𝟑𝟕𝟔. 𝟖𝟖𝒌𝑾 (4.26) 

 

4.3.3. Balance de energía para la magnetita/óxido férrico (Fe3O4/Fe2O3) 

4.3.3.1. Caso I: Temperaturas entre reactores iguales (T=800° C) 

 

0 = (100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−47.1792

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (35,294.11

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−743.71625

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− [(100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−364.7497

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (200
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−215.7955

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)]

− (23,529.40
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1007.3425

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−116.6935

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) +  𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.27) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = 𝟐, 𝟒𝟖𝟑, 𝟑𝟖𝟗. 𝟗𝟓
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟔𝟖𝟗. 𝟖𝟑𝒌𝑾 (4.27a) 

 

En cuanto al reactor regenerador, de acuerdo con el balance de masa de la tabla 

4.6 se necesitan 23,529.4 moles/h de magnetita para cumplir la base de cálculo 

de metano propuesta, este balance se presenta en la ecuación 4.28. 

 

0 =  𝐹4ℎ̂4 + 𝑛̇4 ∫ 𝐶̂𝑝4 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

+ 𝐹5ℎ̂5 + 𝑛̇5 ∫ 𝐶̂𝑝5 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

− (𝐹2ℎ̂2 + 𝑛̇2 ∫ 𝐶̂𝑝2 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

−(𝐹6ℎ̂6

+ 𝑛̇6 ∫ 𝐶̂𝑝6 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

+ (−∆𝐻𝑟𝑒𝑔
0 )𝜀1 + 𝑄̇ 
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0 = (23,529.40
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1007.3425

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(22,128.84
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (5,882.35
mol

h
) (22.7462

kJ

mol
)]

− (35,294.11
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−743.71625

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (22,128.84

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (2941.175
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (911.3475

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.28) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟓, 𝟑𝟔𝟏, 𝟗𝟑𝟎. 𝟗𝟑
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟏𝟒𝟖𝟗. 𝟒𝟐𝒌𝑾 

(4.28a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos se 

muestra en la ecuación 4.29 para el caso de acarreador necesario para los 100 

moles/h de metano. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟔𝟖𝟗. 𝟖𝟑 − 𝟏𝟒𝟖𝟗. 𝟒𝟐 = −𝟕𝟗𝟗. 𝟓𝟗𝒌𝑾 (4.29) 

 

Se debe resaltar el este cálculo de calor en el sistema, ya que este representa 

la operación de ambos reactores a la misma temperatura donde se considera 

que todas las corrientes co-existentes en ambos reactores se encuentran a la 

misma temperatura. Sin embargo, el oxígeno disponible en el aire difícilmente 

se encontrará a esa temperatura al entrar al reactor. 

 

Cuando la reducción es endotérmica el reactor de oxidación se enfría debido a 

la materia sólida (acarreador) que circula entre ambos reactores. Para prevenir 

una alta caída de temperatura, la cantidad de sólido circulando debe aumentarse 

a fin de disminuir la conversión del acarreador en este reactor. 

 

4.3.3.2. Caso II: Temperaturas entre reactores iguales (T=950° C) 

Gayán y col. (2012), propusieron como temperatura de operación para el 

complejo de óxido férrico soportado en alumina 950° C, para lo cual encontraron 

una vida útil de 1100 horas, estos datos fueron obtenidos en un modelo de una 

unidad de 500 kWth. 
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0 = (100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−41.8197

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (35,294.11

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−728.1387

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− [(100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−359.1832

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (200
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−210.7585

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)]

− (23,529.40
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−985.8475

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−112.0045

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.30) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = 𝟐, 𝟒𝟑𝟗, 𝟗𝟏𝟗. 𝟔𝟏
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟔𝟕𝟕. 𝟕𝟓𝒌𝑾 (4.30a) 

 

En cuanto al reactor regenerador, de acuerdo con el balance de masa de la tabla 

4.6 se necesitan 23,529.4 moles/h de magnetita para cumplir la base de cálculo 

de metano propuesta, este balance se presenta en la ecuación 4.31. 

 

0 =  𝐹4ℎ̂4 + 𝑛̇4 ∫ 𝐶̂𝑝4 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

+ 𝐹5ℎ̂5 + 𝑛̇5 ∫ 𝐶̂𝑝5 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

− (𝐹2ℎ̂2 + 𝑛̇2 ∫ 𝐶̂𝑝2 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

−(𝐹6ℎ̂6

+ 𝑛̇6 ∫ 𝐶̂𝑝6 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

+ (−∆𝐻𝑟𝑒𝑔
0 )𝜀1 + 𝑄̇ 

0 = (23,529.40
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−985.8475

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(22,128.84
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (5,882.35
mol

h
) (27.1487

kJ

mol
)]

− (35,294.11
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−728.1387

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (22,128.84

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (2941.175
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (905.1825

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.31) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟓, 𝟑𝟐𝟒, 𝟓𝟏𝟕. 𝟐𝟕
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟏, 𝟒𝟕𝟗. 𝟎𝟑𝒌𝑾 

(4.31a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos será 

como se muestra en la ecuación 4.32 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de metano. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟔𝟕𝟕. 𝟕𝟓 − 𝟏𝟒𝟕𝟗. 𝟎𝟑 = −𝟖𝟎𝟏. 𝟐𝟖𝒌𝑾 (4.32) 
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4.4. Análisis de la ilmenita “un mineral natural” como alternativa de 

acarreador 

4.4.1. Balance de masa para la primer ruta de reacción de la ilmenita 
 

Se realiza un balance de masa y energía de la misma forma que se generaron 

con los acarreadores convencionales, de modo que se pueda comparar el calor 

requerido en todos los sistemas. Los balances se llevaron a cabo de acuerdo con 

las ecuaciones 4.33-4.36, mismas que describen las rutas de reacción entre el 

metano y el acarreador. El balance se genera suponiendo los 100 moles de 

metano, para cada una de las rutas de forma independiente. 

 

Para la reducción con CH4: 

4𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 4𝑇𝑖𝑂2 +  𝐶𝐻4 → 8𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 + 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 (4.33) 

12𝐹𝑒 2𝑂3 + 𝐶𝐻4 → 8𝐹𝑒3𝑂4 + 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 (4.34) 

 

Para la regeneración del acarreador se pueden presentar dos rutas: 

4𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 + 𝑂2 → 2𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 2𝑇𝑖𝑂2 (4.35) 

4𝐹𝑒3𝑂4 + 𝑂2 → 6𝐹𝑒2𝑂3 (4.36) 

 

Se analizaron la ecuación 4.33 en el reactor de oxidación y la ecuación 4.35 en 

el regenerador donde la pseudobroquita se reduce a ilmenita sólida la cual 

completa el ciclo en el regenerador. Se debe tomar en cuenta que la capacidad 

de acarreo de la pseudobroquita es 6.7% para determinar así la cantidad teórica 

de acarreador requerida. 

 

Tabla 4.11. Compuestos involucrados en el combustor. 

Compuesto 𝑒𝐹1(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹3(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹4(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

CH4 100.0 0.0 
0=100-

ε1=100(1-𝜉𝐶𝐻4
) 

0.0 

Fe2TiO5 0.0 5,970.1 0.0 0.0 

TiO2 0.0 5,970.1 0.0 0.0 

FeTiO3 0.0 0.0 0.0 11,940.2 

CO2 0.0 0.0 ε1=100.0 0.0 

H2O 0.0 0.0 2ε1=200.0 0.0 
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En cuanto al regenerador, donde el acarreador se oxida nuevamente para el 

proceso (Ecuación 4.37), se muestra en la Tabla 4.12. 

 

Tabla 4.12. Compuestos involucrados en el regenerador. 

Compuesto 𝑒𝐹4(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹5(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹6(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

FeTiO3 11,940.2 0.0 0.0 0.0 

Fe2TiO5 0.0 0.0 0.0 5,970.1 

TiO2 0.0 0.0 0.0 5,970.1 

N2 0.0 11,223.88 11,223.88 0.0 

O2 0.0 2,985.1 0=2,985.1-ε2 0.0 

 

4.4.2. Balance de energía con ilmenita con la primer ruta de reacción 

con metano como combustible 

Se tomaron como temperatura de operación en ambos reactores 950° C. De 

acuerdo con el estudio reportado por Adanéz y col., 2018. 

 

0 = (100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−74.87

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (5,970.1

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,364.205

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (5,970.1
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−110.375

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− [(100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−359.1832

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (200
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−210.7585

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)]

− (11,940.2
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,110.07

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (100

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (3,721.2

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.37) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = −4,893,770.78
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟏, 𝟑𝟓𝟗. 𝟑𝟖𝒌𝑾 (4.37a) 

 

En cuanto al reactor regenerador, de acuerdo con el balance de masa de la tabla 

4.12 se necesitarán 11,940.2 moles/h de ilmenita para cumplir la base de cálculo 

de metano propuesta, este balance se presenta en la ecuación 4.38. 

 

0 =  𝐹4ℎ̂4 + 𝑛̇4 ∫ 𝐶̂𝑝4 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

+ 𝐹5ℎ̂5 + 𝑛̇5 ∫ 𝐶̂𝑝5 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

− (𝐹2ℎ̂2 + 𝑛̇2 ∫ 𝐶̂𝑝2 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

−(𝐹6ℎ̂6

+ 𝑛̇6 ∫ 𝐶̂𝑝6 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

+ (−∆𝐻𝑟𝑒𝑔
0 )𝜀1 + 𝑄̇ 
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0 = (11,940.2
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,110.07

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(2,807.1
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (2,985.1
mol

h
) (27.1487

kJ

mol
)]

− (5,970.1
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,364.205

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (5,970.1
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−110.375

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (2,807.1

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (2,985.1
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,464.0

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.38) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟖, 𝟕𝟒𝟎, 𝟐𝟏𝟐. 𝟓𝟕
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟐, 𝟒𝟐𝟕. 𝟖𝟑𝒌𝑾 

(4.38a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos será 

como se muestra en la ecuación 4.32 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de metano. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟏, 𝟑𝟓𝟗. 𝟑𝟖 − 𝟐, 𝟒𝟐𝟕. 𝟖𝟑 = −𝟏, 𝟎𝟔𝟖. 𝟒𝟓𝒌𝑾 (4.39) 

 

4.4.3. Balance de energía con ilmenita con la segunda ruta de reacción 

con metano como combustible 

Para esta ruta el acarreador involucrado es el complejo ferrita-magnetita, que 

se lleva de forma similar a lo descrito en la sección 4.3.3, sin embargo, la 

temperatura propuesta en el estudio de Adanéz y col. es completamente 

diferente, por lo que la evaluación termodinámica de este caso en particular se 

encuentra disponible en la sección 4.3.3.2 “Caso II. Temperaturas entre 

reactores iguales”. Se proponen los mismos 100 moles de metano como en la 

primera ruta y se toma la capacidad de acarreo de 3.3 %. El resultado del 

balance de energía entre los reactores se muestra en la ecuación 4.40. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟔𝟕𝟕. 𝟕𝟓 − 𝟏𝟒𝟕𝟗. 𝟎𝟑 = −𝟖𝟎𝟏. 𝟐𝟖𝒌𝑾 (4.40) 

 

Como se puede observar, la primer ruta desprende una cantidad de calor de 

1,068.25 kW, mientras que la segunda ruta es desprende 801.28 kW logrando 

así ser este acarreador mucho más atractivo para el proceso. Es de mencionar 

que estas rutas deben coexistir ya que la ilmenita es un mineral que presenta 

una mezcla de los compuestos involucrados en ambas rutas. De acuerdo con la 

tabla 2.2 que muestra la composición de la ilmenita activada y “cruda” y con un 

balance de masa y energía se puede llevar a cabo un análisis paralelo de las 
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reacciones determinando así el calor involucrado en ambos reactores. Mostrando 

en la tabla 4.13 el balance de masa en el combustor y posteriormente en la tabla 

4.14 el balance de masa para el regenerador. 

 

Tabla 4.13. Balance de masa para ilmenita preoxidada en el combustor. 

Compuesto 𝒆𝑭𝟏(
𝒎𝒐𝒍

𝐡
) 𝒆𝑭𝟐(

𝒎𝒐𝒍

𝐡
) 𝒔𝑭𝟑(

𝒎𝒐𝒍

𝐡
) 𝒔𝑭𝟒(

𝒎𝒐𝒍

𝐡
) 

CH4 100.0 0.0 
0=100-ε1-

ε2=100(1-𝜉𝐶𝐻4
) 

0.0 

𝑭𝒆𝟐𝑻𝒊𝑶𝟓 0.0 3,980.3 0.0 0.0 

𝑭𝒆𝟐𝑶𝟑 0.0 12,123.6 0.0 0.0 

𝑭𝒆𝑻𝒊𝑶𝟑 0.0 0.0 0.0 7,960.6 

𝑭𝒆𝟑𝑶𝟒 0.0 0.0 0.0 8,082.4 

CO2 0.0 0.0 ε1+ε2=100.0 0.0 

H2O 0.0 0.0 2ε1+2ε2=200.0 0.0 

 

Tabla 4.14. Balance de masa con ilmenita preoxidada en el regenerador. 

Compuesto 
𝒆𝑭𝟒(

𝒎𝒐𝒍

𝒉
) 𝒆𝑭𝟓(

𝒎𝒐𝒍

𝒉
) 𝒔𝑭𝟔(

𝒎𝒐𝒍

𝒉
) 𝒔𝑭𝟐(

𝒎𝒐𝒍

𝒉
) 

Fe3O4 8,082.4 0.0 0.0 0.0 

𝑭𝒆𝑻𝒊𝑶𝟑 7,960.6 0.0 0.0 0.0 

𝑭𝒆𝟐𝑻𝒊𝑶𝟓 0.0 0.0 0.0 3,980.3 

𝑭𝒆𝟐𝑶𝟑 0.0 0.0 0.0 12,123.6 

N2 0.0 15,088.1 15,088.1 0.0 

O2 0.0 4,010.7 0=4,010.7-ε3-

ε4 

0.0 

 

Una vez obtenido el balance de masa se realizó el balance de energía 

correspondiente. A continuación, se muestra un concentrado de los datos 

obtenidos para todos los casos estudiados de los balances de energía. (tabla 

4.15). 
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Tabla 4.15. Condensado de datos obtenidos en los balances de energía. 

Sistema 

NiO/Ni (kW) CuO/Cu (kW) 
Ilmenita 

(kW) 
Fe2O3/𝑭𝒆𝟑𝑶𝟒 (kW) 

Caso I Caso II Caso I Caso II 
Mezcla 

preox 
Caso I Caso II 

Combustor 90.41 169.4 64.55 8.25 1052.10 684.30 671.18 

Regenerador 373.04 406.24 258.58 331.79 -988.67 -4.79 −1.45x10−3 

Total 463.45 575.64 328.13 340.04 63.43 679.51 671.17 

 

De acuerdo con lo obtenido, podemos asumir que la ilmenita en mezcla es un 

excelente candidato para utilizarse en el proceso CLC utilizando metano como 

combustible, ya que, aunque se requiere una cantidad de energía para el 

sistema, esta será mucho menor a comparación con los óxidos metálicos 

convencionales, sin mencionar que la ilmenita no requiere ser soportada para 

poder utilizarse. 

 

4.4.4. Balance de masa y energía con ilmenita con la primer ruta de 

reacción con gas de síntesis como combustible 

 

Una vez concluido el análisis con el metano y determinada la viabilidad de la 

ilmenita, lo siguiente es llevar a cabo una evaluación para otros combustibles 

como es el gas de síntesis el cual, es una mezcla de hidrógeno y monóxido de 

carbono que de acuerdo con la estequiometría propuesta en las ecuaciones 4.41-

46 puede ocurrir de varias formas, por lo que se plantea un balance de masa y 

energía para cada caso, los cuales se muestran en las siguientes secciones. 

 

Para la oxidación del H2: 

𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 𝑇𝑖𝑂2 + 𝐻2 → 2𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 + 𝐻2𝑂 (4.41) 

3𝐹𝑒2𝑂3 + 𝐻2 → 2𝐹𝑒3𝑂4 + 𝐻2𝑂 (4.42) 

 

Para la oxidación del CO: 
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𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 𝑇𝑖𝑂2 + 𝐶𝑂 → 2𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 + 𝐶𝑂2 (4.43) 

3𝐹𝑒2𝑂3 + 𝐶𝑂 → 2𝐹𝑒3𝑂4 + 𝐶𝑂2 (4.44) 

 

Para la regeneración del acarreador: 

4𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 + 𝑂2 → 2𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 2𝑇𝑖𝑂2 (4.45) 

4𝐹𝑒3𝑂4 + 𝑂2 → 6𝐹𝑒2𝑂3 (4.46) 

 

4.4.4.1. Balance de masa y energía con ilmenita con la primer ruta de 

reacción con hidrógeno como combustible 

Se analizó la ecuación 4.41 en el reactor de oxidación donde la pseudobroquita 

se reduce a ilmenita sólida la cual completa el ciclo en el regenerador. Se debe 

tomar en cuenta que la capacidad de acarreo de la preudobroquita es 6.7% para 

determinar así la cantidad teórica de acarreador requerida. 

 

Tabla 4.16. Compuestos involucrados en el combustor. 

Compuesto 𝑒𝐹1(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹3(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹4(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

H2 100.0 0.0 
0=100-

ε1=100(1-𝜉𝐻2
) 

0.0 

Fe2TiO5 0.0 1,492.5 0.0 0.0 

TiO2 0.0 1,492.5 0.0 0.0 

FeTiO3 0.0 0.0 0.0 2,985.0 

H2O 0.0 0.0 ε1=100.0 0.0 

 

En cuanto al regenerador, donde el acarreador se oxida nuevamente para el 

proceso (Ecuación 4.42), se muestra en la Tabla 4.17. 

 

Tabla 4.17. Compuestos involucrados en el regenerador. 

Compuesto 𝑒𝐹4(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹5(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹6(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

FeTiO3 2,985.0 0.0 0.0 0.0 

Fe2TiO5 0.0 0.0 0.0 1,492.5 

TiO2 0.0 0.0 0.0 1,492.5 

N2 0.0 2,807.1 2,807.1 0.0 

O2 0.0 746.2 0=746.2-ε2 0.0 
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El balance de energía correspondiente al combustor se muestra en la ecuación 

4.47. 

 

0 = (100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (26.6585

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (1,492.5

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,364.205

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (1,492.5
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−110.375

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−210.7585

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (2,985.0
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,110.07

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (100

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (983.0

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+  𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.47) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = −1,234,790
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟑𝟒𝟐. 𝟗𝟗𝒌𝑾 (4.47a) 

 

En cuanto al reactor regenerador, de acuerdo con el balance de masa de la tabla 

4.17 se necesitarán 2,985 moles/h de ilmenita para cumplir la base de cálculo 

de hidrógeno propuesta, este balance se presenta en la ecuación 4.48. 

 

0 =  𝐹4ℎ̂4 + 𝑛̇4 ∫ 𝐶̂𝑝4 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

+ 𝐹5ℎ̂5 + 𝑛̇5 ∫ 𝐶̂𝑝5 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

− (𝐹2ℎ̂2 + 𝑛̇2 ∫ 𝐶̂𝑝2 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

−(𝐹6ℎ̂6

+ 𝑛̇6 ∫ 𝐶̂𝑝6 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

+ (−∆𝐻𝑟𝑒𝑔
0 )𝜀1 + 𝑄̇ 

0 = (2,985
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,110.07

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(2,807.1
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (746.2
mol

h
) (27.1487

kJ

mol
)]

− (1,492.5
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,364.205

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (1,492.5
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−110.375

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (2,807.1

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (746.2
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,464.0

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.48) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟐, 𝟏𝟖𝟒, 𝟗𝟐𝟔. 𝟕𝟒
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟔𝟎𝟔. 𝟗𝟐𝒌𝑾 

(4.48a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos será 

como se muestra en la ecuación 4.49 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de metano. 
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𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟑𝟒𝟐. 𝟗𝟗 + 𝟔𝟎𝟔. 𝟗𝟐 = 𝟐𝟔𝟑. 𝟗𝟑𝒌𝑾 (4.49) 

 

4.4.4.2. Balance de masa y energía con ilmenita con la segunda ruta de 

reacción con hidrógeno como combustible 

Para el desarrollo del balance de masa y energía se tomaron en consideración la 

ecuación 4.42 para el combustor y la ecuación 4.46 para el regenerador. Los 

condensados para el combustor y regenerador se muestran en la tabla 4.18 y 

4.19 respectivamente. La base de cálculo respecto al combustible será de 100 

moles/h. Recordar que la capacidad de acarreo de oxígeno del óxido férrico es 

3.3 %. 

 

Tabla 4.18. Compuestos involucrados en el combustor. 

Compuesto 𝑒𝐹1(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹3(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹4(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

H2 100.0 0.0 
0=100-

ε1=100(1-𝜉𝐻2
) 

0.0 

Fe2O3 0.0 9,090.9 0.0 0.0 

Fe3O4 0.0 0.0 0.0 6,060.6 

H2O 0.0 0.0 ε1=100.0 0.0 

 

Tabla 4.19. Compuestos involucrados en el regenerador. 

Compuesto 𝑒𝐹4(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹5(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹6(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

Fe3O4 6,060.6 0.0 0.0 0.0 

Fe2O3 0.0 0.0 0.0 9,090.9 

N2 0.0 5,696.9 5,696.9 0.0 

O2 0.0 1,515.1 0=1,515.1-ε2 0.0 

 

A continuación, se generaron los balances de energía correspondientes para 

determinar el calor total requerido en el sistema. 

 

El balance de energía correspondiente al combustor se muestra en la ecuación 

4.50. 
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0 = (100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (26.6585

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (9,090.9

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−694.885

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (6,060.6
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−930.1625

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−210.7585

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (100

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−40.23

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+  𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.50) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = 660,068.50
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟏𝟖𝟑. 𝟑𝟓𝒌𝑾 (4.50a) 

 

En cuanto al reactor regenerador, de acuerdo con el balance de masa de la tabla 

4.19 se necesitarán 6,060.6 moles/h de hematita para cumplir la base de cálculo 

de hidrógeno propuesta, este balance se presenta en la ecuación 4.51. 

 

0 =  𝐹4ℎ̂4 + 𝑛̇4 ∫ 𝐶̂𝑝4 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

+ 𝐹5ℎ̂5 + 𝑛̇5 ∫ 𝐶̂𝑝5 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

− (𝐹2ℎ̂2 + 𝑛̇2 ∫ 𝐶̂𝑝2 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

−(𝐹6ℎ̂6

+ 𝑛̇6 ∫ 𝐶̂𝑝6 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

+ (−∆𝐻𝑟𝑒𝑔
0 )𝜀1 + 𝑄̇ 

0 = (6,060.6
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−930.1625

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(5,696.9
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (1,515.1
mol

h
) (27.1487

kJ

mol
)]

− (9,090.9
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−694.885

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (5,696.9

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (1,515.1
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (475.8087

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.51) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟏, 𝟒𝟒𝟏, 𝟖𝟏𝟕. 𝟗𝟓
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟒𝟎𝟎. 𝟓𝒌𝑾 

(4.51a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos será 

como se muestra en la ecuación 4.52 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de hidrógeno. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟏𝟖𝟑. 𝟑𝟓 − 𝟒𝟎𝟎. 𝟓 = −𝟐𝟏𝟕. 𝟏𝟓𝒌𝑾 (4.52) 

 

4.4.4.3. Balance de masa y energía con ilmenita con la primer ruta de 

reacción con monóxido de carbono como combustible 

Se analizó la ecuación 4.41 en el reactor de oxidación donde la pseudobroquita 

se reduce a ilmenita sólida la cual completa el ciclo en el regenerador. Se debe 
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tomar en cuenta que la capacidad de acarreo de la preudobroquita es 6.7% para 

determinar así la cantidad teórica de acarreador requerida. 

 

Tabla 4.20. Compuestos involucrados en el combustor. 

Compuesto 𝑒𝐹1(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹3(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹4(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

CO 100.0 0.0 
0=100-

ε1=100(1-𝜉𝐻2
) 

0.0 

Fe2TiO5 0.0 1,492.5 0.0 0.0 

TiO2 0.0 1,492.5 0.0 0.0 

FeTiO3 0.0 0.0 0.0 2,985.0 

H2O 0.0 0.0 ε1=100.0 0.0 

 

En cuanto al regenerador, donde el acarreador se oxida nuevamente para el 

proceso (Ecuación 4.45), se muestra en la Tabla 4.21. 

 

Tabla 4.21. Compuestos involucrados en el regenerador. 

Compuesto 𝑒𝐹4(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹5(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹6(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

FeTiO3 2,985.0 0.0 0.0 0.0 

Fe2TiO5 0.0 0.0 0.0 1,492.5 

TiO2 0.0 0.0 0.0 1,492.5 

N2 0.0 2,807.1 2,807.1 0.0 

O2 0.0 746.2 0=746.2-ε2 0.0 

 

El balance de energía correspondiente al combustor se muestra en la ecuación 

4.53. 

 

0 = (100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−83.157

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (1,492.5

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,364.205

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ (1,492.5
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−110.375

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−210.7585

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (2,985.0
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,110.07

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (100

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (1,021.6

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+  𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.53) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = −1,227,668.45
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟑𝟒𝟏. 𝟎𝟐𝒌𝑾 (4.53a) 
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En cuanto al reactor regenerador, de acuerdo con el balance de masa de la tabla 

4.21 se necesitarán 2,985 moles/h de ilmenita para cumplir la base de cálculo 

de hidrógeno propuesta, este balance se presenta en la ecuación 4.54. 

 

0 =  𝐹4ℎ̂4 + 𝑛̇4 ∫ 𝐶̂𝑝4 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

+ 𝐹5ℎ̂5 + 𝑛̇5 ∫ 𝐶̂𝑝5 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

− (𝐹2ℎ̂2 + 𝑛̇2 ∫ 𝐶̂𝑝2 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

−(𝐹6ℎ̂6

+ 𝑛̇6 ∫ 𝐶̂𝑝6 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

+ (−∆𝐻𝑟𝑒𝑔
0 )𝜀1 + 𝑄̇ 

0 = (2,985
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,110.07

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(2,807.1
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (746.2
mol

h
) (27.1487

kJ

mol
)]

− (1,492.5
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,364.205

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (1,492.5
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−110.375

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (2,807.1

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (746.2
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−1,464.0

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.54) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟐, 𝟏𝟖𝟒, 𝟗𝟐𝟔. 𝟕𝟒
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟔𝟎𝟔. 𝟗𝟐𝒌𝑾 

(4.54a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos será 

como se muestra en la ecuación 4.55 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de monóxido de carbono. Como se puede apreciar, el balance 

de energía en el regenerador será igual independientemente de si el combustible 

es hidrógeno o monóxido, ya que la estequiometría es igual en ambos casos. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟑𝟒𝟏. 𝟎𝟐 + 𝟔𝟎𝟔. 𝟗𝟐 = 𝟐𝟔𝟓. 𝟗𝟎𝒌𝑾 (4.55) 

 

4.4.4.4. Balance de masa y energía con ilmenita con la segunda ruta de 

reacción con monóxido de carbono como combustible 

Para el desarrollo del balance de masa y energía se tomó en consideración la 

ecuación 4.42 para el combustor y la ecuación 4.46 para el regenerador. Los 

condensados para el combustor y regenerador se muestran en la tabla 4.18 y 

4.19 respectivamente. La base de cálculo respecto al combustible será de 100 

moles/h. Recordar que la capacidad de acarreo de oxígeno del óxido férrico es 

3.3 %. 
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Tabla 4.22. Compuestos involucrados en el combustor. 

Compuesto 𝑒𝐹1(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹3(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹4(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

CO 100.0 0.0 
0=100-

ε1=100(1-𝜉𝐻2
) 

0.0 

Fe2O3 0.0 9,090.9 0.0 0.0 

Fe3O4 0.0 0.0 0.0 6,060.6 

H2O 0.0 0.0 ε1=100.0 0.0 

 

Tabla 4.23. Compuestos involucrados en el regenerador. 

Compuesto 𝑒𝐹4(
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑒𝐹5(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹6(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 𝑠𝐹2(

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) 

Fe3O4 6,060.6 0.0 0.0 0.0 

Fe2O3 0.0 0.0 0.0 9,090.9 

N2 0.0 5,696.9 5,696.9 0.0 

O2 0.0 1,515.1 0=1,515.1-ε2 0.0 

 

A continuación, se generaron los balances de energía correspondientes para 

determinar el calor total requerido en el sistema. 

 

El balance de energía correspondiente al combustor se muestra en la ecuación 

4.56. 

 

0 = (100
 𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−83.157

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (9,090.9

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−694.885

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (6,060.6
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−930.1625

 𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

− (100
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−210.7585

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + (100

𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−40.23

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+  𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 

(4.56) 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = 671,050.05
𝒌𝑱

𝒉
= 𝟏𝟖𝟔. 𝟒𝟎𝒌𝑾 (4.56a) 

 

En cuanto al reactor regenerador, de acuerdo con el balance de masa de la tabla 

4.23 se necesitarán 6,060.6 moles/h de hematita para cumplir la base de cálculo 

de hidrógeno propuesta, este balance se presenta en la ecuación 4.57. De la 

misma forma que en la sección anterior, el balance de masa en el regenerador 

será igual independientemente del combustible, sea hidrógeno o monóxido de 

carbono, la estequiometría es igual. 
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0 =  𝐹4ℎ̂4 + 𝑛̇4 ∫ 𝐶̂𝑝4 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

+ 𝐹5ℎ̂5 + 𝑛̇5 ∫ 𝐶̂𝑝5 ∙ d𝑇
𝑇

298.15

− (𝐹2ℎ̂2 + 𝑛̇2 ∫ 𝐶̂𝑝2 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

−(𝐹6ℎ̂6

+ 𝑛̇6 ∫ 𝐶̂𝑝6 ∙ d𝑇)
𝑇

298.15

+ (−∆𝐻𝑟𝑒𝑔
0 )𝜀1 + 𝑄̇ 

0 = (6,060.6
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−930.1625

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
)

+ [(5,696.9
mol

h
) (ℎ̂𝑁2

) + (1,515.1
mol

h
) (27.1487

kJ

mol
)]

− (9,090.9
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (−694.885

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) − (5,696.9

mol

h
) ( ℎ̂𝑁2

)

+ (1,515.1
𝑚𝑜𝑙

ℎ
) (475.8087

𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 

(4.57) 

𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = −𝟏, 𝟒𝟒𝟏, 𝟖𝟏𝟕. 𝟗𝟓
𝒌𝑱

𝒉
= −𝟒𝟎𝟎. 𝟓𝒌𝑾 

(4.57a) 

 

Así, el valor total del calor en el proceso de combustión en ciclos químicos será 

como se muestra en la ecuación 4.58 para el caso de acarreador necesario para 

los 100 moles/h de monóxido de carbono. 

 

𝑄𝑇 = 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 + 𝑄̇𝑟𝑒𝑔 = 𝟏𝟖𝟒. 𝟏𝟕 − 𝟒𝟎𝟎. 𝟓 = −𝟐𝟏𝟒. 𝟏𝒌𝑾 (4.58) 

 

En la tabla 4.24 se muestra un comparativo entre las dos rutas de la ilmenita 

disponibles en literatura para la oxidación total de gas de síntesis utilizado como 

combustible. 

 

Tabla 4.24. Comparativo de calor requerido utilizando gas de síntesis en un 

proceso CLC con ilmenita. 

Ruta de 
reacción 

H2 

(Fe2TiO5) 
H2 
(Fe2O3) 

CO 
(Fe2TiO5) 

CO 
(Fe2O3) 

Combustor 
(kW) 

-342.99 183.35 -341.02 186.40 

Regenerador 
(kW) 

606.92 -400.5 606.92 -400.5 

Total (kW) 263.93 -217.15 265.90 -214.1 

 

Como se observa, la cantidad de calor en el regenerador es la misma 

independientemente del combustible, aplicando solo en este caso, ya que la 

estequiometría es igual para el hidrógeno y para el monóxido de carbono y 

ninguno de estos está involucrado en el regenerador, por lo que lo único que 
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cambiará en estos será la cantidad de calor en el combustor. La segunda ruta a 

partir del complejo hematita/óxido férrico aparenta ser más atractivo ya que 

genera un balance de 217.15 kW. Es por eso por lo que el siguiente paso debe 

ser evaluar la constante de equilibrio y la espontaneidad de la reacción a partir 

de datos termodinámicos a la temperatura de operación propuesta (950° C). 

 

4.4.5. Análisis de la factibilidad del uso de ilmenita en el proceso CLC 

para la oxidación de gas de síntesis 

De acuerdo con la segunda ley de la termodinámica, la energía libre de Gibbs 

permite determinar la espontaneidad de una reacción, así como el sentido en 

que se lleva a cabo o si la misma está en equilibrio. La segunda ley de la 

termodinámica indica que si aumenta la entropía del universo (ΔS>0) nos 

encontramos con un proceso espontáneo. Adicionalmente, la energía libre de 

Gibbs se puede definir a una presión y temperatura constante como Δ𝐺 = Δ𝐻 −

𝑇Δ𝑆. Así, cuando el ΔG es negativo nos encontramos ante un proceso espontaneo 

en el sentido original de la reacción, formando productos. 

 

En química, un proceso espontáneo es aquel que ocurre sin la necesidad de 

suministrar energía adicional al sistema. Este proceso, sin embargo, se puede 

llevar a cabo de forma rápida o lenta, pues la espontaneidad no se correlaciona 

con la cinética o la tasa de reacción. Otro aspecto para resaltar es que las 

reacciones espontáneas pueden ser tanto exo- como endo- térmicas, ya que 

esta cualidad dependerá del cambio total de entalpía. De este modo, tendremos 

que: 

 

• Cuando ΔG<0, el proceso es exergónico y ocurrirá espontáneamente en 

sentido directo para formar más productos. 

• Cuando ΔG>0, el proceso es endergónico y no es espontáneo en el sentido 

directo. Por el contrario, ocurrirá espontáneamente en el sentido inverso para 

producir más reactivos. 

• Cuando ΔG=0, el sistema está en equilibrio y las concentraciones de 

productos y reactivos permanecerán constantes. 

 

En la tabla 4.25 se muestra un concentrado de los datos termodinámicos con 

ambas rutas de reacción para cada uno de los componentes del gas de síntesis. 

Es de recordar, que las reacciones en el regenerador son iguales para ambos 
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combustibles, por lo que el valor del regenerador será el mismo. La temperatura 

de operación para este estudio fue de 950° C. 

 

Tabla 4.25. Condensado de valores termodinámicos para un proceso CLC con 

ilmenita y gas de síntesis. 

combusti

ble 

∆Hcomb(kJ/
mol) 

∆Hreg(kJ/m
ol) 

∆HTot(kJ/m
ol) 

∆Scomb(kJ/m
olK) 

∆Sreg(kJ/m
olK) 

∆STot(kJ/m
olK) 

H2 (1) -982.992 1464.00125 481.00925 -0.03965273 -0.03755633 -0.07720906 

H2 (2) 40.23 -475.80875 -435.57875 0.4207094 -0.27275273 0.14795668 

CO (1) -1021.60125 1464.00125 442.4 -0.07709977 -0.03755633 -0.11465609 

CO (2) -51.69625 -475.80875 -527.505 0.04049843 -0.27275273 -0.23225429 

 

Tabla 4.25. Condensado de valores termodinámicos para un proceso CLC con 

ilmenita y gas de síntesis (continuación). 

combustible ∆Gcomb(kJ/mol) ∆Greg(kJ/mol) ∆Gtot(kJ/mol) Kcomb Kreg 

H2 (1) -934.490762 1509.93827 575.447512 8.10745E+3
9 

3.27894E-65 

H2 (2) -474.360706 -142.191254 -616.55196 1.81265E+2
0 

1181677.68
9 

CO (1) -927.296672 1509.93827 582.641602 3.99622E+3
9 

3.27894E-65 

CO (2) -101.231908 -142.191254 -243.423162 21050.6923
1 

1181677.68
9 

 

Al finalizar este análisis, se puede concluir que la primer ruta para oxidación de 

gas de síntesis a partir de la pseudobroquita no es espontanea primero, por 

unidad en el regenerador, mientras que en el combustor si lo es. Sin embargo, 

al obtener el cambio de energía libre de Gibbs en todo el sistema, este será 

positivo tanto con CO como con H2. Por otra parte, el cálculo de las constantes 

de equilibrio en este punto permite comprobar la nula reactividad en el 

regenerador, ya que la K tiene un valor de 3.27x10-65 con cualquiera de los 

componentes del gas de síntesis. La ruta de oxidación a partir del óxido férrico 

y la hematita promete ser mucho más viable, ya que es una reacción espontanea 

de acuerdo con su ΔG negativo. Otro dato interesante obtenido de este estudio 

es el cambio de entalpía total en el sistema con la segunda ruta de reacción el 

cuál será ligeramente más favorable en caso de utilizar monóxido de carbono 

respecto al oxígeno, por lo cual podríamos decir que una corriente de gas de 

síntesis más “rica” en CO tendrá un mejor rendimiento. Es por lo que se debe 

llevar a cabo un estudio donde se analice un gas de síntesis de diferente calidad, 

para así determinar aquel que sea “óptimo” o más rentable para nuestro 
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proceso. Un aliciente para este proceso con un combustible alternativo es la 

necesidad de menor cantidad de acarreador, mismo que se reduce a una cuarta 

parte de acuerdo con la estequiometría propuesta en las secciones anteriores. 

 

4.5. Mecanismo de reacción heterogéneo propuesto para el sistema CLC 
Existen dos tipos de cinética química para estudiar una reacción la homogénea 

global y la heterogénea, la cual tiene como objetivo involucrar los sitios activos 

del catalizador sólido que estarán en contacto con los reactivos en fase gaseosa 

formando en primer lugar un sitio adsorbido, posteriormente llevando a cabo la 

reacción y solo entonces se presenta la desorción del producto final para 

incorporarse en la corriente de salida del reactor. Existen catalizadores sólidos 

másicos en los cuales el 100% de la masa presente se considera como 

catalizador, por otra parte también existen los catalizadores soportados; ahí, las 

especies activas se fijan a una matriz sólida conocida como soporte (como ya se 

ha mostrado previamente en el documento). 

 

Para considerar una cinética efectiva, se deben considerar una serie de pasos 

como se muestra a continuación: 

 

1. Transferencia de reactivo en la interfase. 

2. Difusividad del reactivo. 

3. Adsorción del reactivo en el catalizador. 

4. Reacción superficial (Interacción entre sitios). 

5. Desorción. 

6. Difusividad del producto. 

7. Transferencia de producto en la interfase. 

 

De los pasos mencionados, serán los puntos 3-5 lo que se considere como 

cinética heterogénea intrínseca, dentro de los estudios realizados en esta área 

se encuentran los modelos de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) 

considerado el modelo base de la cinética heterogénea, que propone la 

interacción descrita en los 7 puntos anteriores, publicado en el siglo XX, 

posteriormente se tienen estudios específicos como el Mars van Krevelen que 

propone un mecanismo de oxidación-reducción en los sitios activos, la cinética 

de Ealy-Riley que es una simplificación de lo propuesto en la LHHW, ya que en 

esta se considera que existe un solo tipo de sitios activos y que estos se 

encuentran distribuidos en el sistema de forma uniforme. 
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Se presenta a continuación el desarrollo del mecanismo de reacción de las 

reacciones de oxidación en el proceso CLC entre el gas de síntesis y la ilmenita 

en el Combustor. 

 

Nomenclatura: 

𝐿𝑃 = 𝑃𝑠𝑒𝑢𝑑𝑜𝑏𝑟𝑜𝑞𝑢𝑖𝑡𝑎 

𝐿𝑇 = 𝑇𝑖𝑡𝑎𝑛𝑖𝑎 

𝐿𝐼 = 𝐼𝑙𝑚𝑒𝑛𝑖𝑡𝑎 

 

Propuesta 1: Se adsorbe un hidrógeno en la pseudobroquita y el otro en la 

Titania. 

 

Paso 1: Adsorción de hidrógeno en LP: 

𝐿𝑃 +
1

2
𝐻2 ↔ 𝐻 ∙ 𝐿𝑃 𝑟𝑎𝑏𝑑𝐻∙𝐿𝑃

= 𝑘1𝐶𝐿𝑃𝐶𝐻2

1
2 − 𝑘1

′ 𝐶𝐻∙𝐿𝑃
 (4.59) 

 

Paso 2: Adsorción del hidrógeno en LT: 

𝐿𝑇 +
1

2
𝐻2 ↔ 𝐻 ∙ 𝐿𝑇 𝑟𝑎𝑏𝑑𝐻∙𝐿𝑇

= 𝑘2𝐶𝐿𝑇𝐶𝐻2

1
2 − 𝑘2

′ 𝐶𝐻∙𝐿𝑇
 (4.60) 

 

Paso 3: Desorción de agua: 

𝐻 ∙ 𝐿𝑃 +  𝐻 ∙ 𝐿𝑇 ↔ 2𝐿𝐼 + 𝐻2𝑂 𝑟𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂 = 𝑘3𝐶𝐻∙𝐿𝑃
𝐶𝐻∙𝐿𝑇

− 𝑘3
′ 𝐶𝐿𝐼

2 𝐶𝐻2𝑂 (4.61) 

 

Se involucran las constantes de equilibrio en las reacciones para determinar las 

ecuaciones correspondientes a los sitios ocupados por el hidrógeno. 

 

𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑃
=

𝑘1

𝑘1
′ =

𝐶𝐻∙𝐿𝑃

𝐶𝐿𝑃𝐶𝐻2

1
2

,   así   𝐶𝐻∙𝐿𝑃
= 𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑃

𝐶𝐿𝑃𝐶𝐻2

1

2  (4.62) 

𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑇
=

𝑘2

𝑘2
′ =

𝐶𝐻∙𝐿𝑇

𝐶𝐿𝑇𝐶𝐻2

1
2

,  así  𝐶𝐻∙𝐿𝑇
= 𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑇

𝐶𝐿𝑇𝐶𝐻2

1

2  (4.63) 

𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂 =
𝑘3

𝑘3
′ =

𝐶𝐿𝐼
2 𝐶𝐻2𝑂

𝐶𝐻∙𝐿𝑃
𝐶𝐻∙𝐿𝑇

,  así  𝐶𝐿𝐼 = (
𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐶𝐻∙𝐿𝑃

𝐶𝐻∙𝐿𝑇

𝐶𝐻2𝑂
)

1

2
 (4.64) 

 

Sustituyendo las ecuaciones 4.62-4.64 para eliminar los sitios de gas adsorbido. 
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𝐶𝐿𝐼 = (
𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑃

𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑇
𝐶𝐿𝑃𝐶𝐿𝑇𝐶𝐻2

𝐶𝐻2𝑂
)

1
2

 (4.64′) 

 

Por lo que el balance de sitios totales quedará como se muestra en la ecuación 

4.65. 

 

𝐶𝑇 = 𝐶𝐿𝑃 + 𝐶𝐿𝑇 + 𝐶𝐻∙𝐿𝑃
+ 𝐶𝐻∙𝐿𝑇

+ 𝐶𝐿𝐼 (4.65) 

 

Se supondrán desorción instantánea, por lo que los sitios ocupados por el 

combustible se consideran como cero. Así, los sitios totales quedarán en función 

de la concentración de los compuestos involucrados en la reacción en el 

combustor. 

 

𝐶𝑇 = 𝐶𝐿𝑃 + 𝐶𝐿𝑇 + (
𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑃

𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑇
𝐶𝐿𝑃𝐶𝐿𝑇𝐶𝐻2

𝐶𝐻2𝑂
)

1
2

 (4.66) 

 

Retomando la reacción general de combustor: 

𝐹𝑒2𝑇𝑖𝑂5 + 𝑇𝑖𝑂2 + 𝐻2 → 2𝐹𝑒𝑇𝑖𝑂3 + 𝐻2𝑂 

 

La velocidad de la reacción viene dada por la ecuación 4.67. 

𝑟𝐴 = 𝑘𝑟1𝐶𝐿𝑃𝐶𝐿𝑇𝐶𝐻∙𝐿𝑃
𝐶𝐻∙𝐿𝑇

− 𝑘𝑟2
′ 𝐶𝐿𝐼

2 𝐶𝐻2𝑂 (4.67) 

 

Reacomodando la ecuación con la suposición de sitios adsorbidos y sustituyendo 

los sitios de ilmenita se obtendrá: 

 

𝑟𝐴 = 𝑘𝑟1𝐶𝐿𝑃𝐶𝐿𝑇 − 𝑘𝑟1
′ (

𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑃
𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑇

𝐶𝐿𝑃𝐶𝐿𝑇𝐶𝐻2

𝐶𝐻2𝑂
)

(
1
2

)
2

𝐶𝐻2𝑂 

 

Considerando 𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑃
𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻∙𝐿𝑇

= 𝐾𝑐𝑜𝑚𝑏 

𝑟𝐴 = 𝑘𝑟1𝐶𝐿𝑃𝐶𝐿𝑇 − 𝑘𝑟1
′ (𝐾𝑐𝑜𝑚𝑏𝐶𝐿𝑃𝐶𝐿𝑇𝐶𝐻2

) (4.68) 

 



__________________________________________ 4. Resultados y Discusión 

_______________________ Doctorado en Ciencias en Ingeniería Química 78 

Se parte ahora de la segunda reacción involucrada en el reactor combustor, 

donde el óxido férrico será el encargado de la oxidación total del gas de síntesis 

como se muestra en la ecuación 4.69. 

 

3𝐹𝑒2𝑂3 + 𝐻2 → 2𝐹𝑒3𝑂4 + 𝐻2𝑂 (4.69) 

 

Nomenclatura: 

𝐿𝑂𝐹 = Ó𝑥𝑖𝑑𝑜 𝑓é𝑟𝑟𝑖𝑐𝑜 

𝐿𝐻 = 𝐻𝑒𝑚𝑎𝑡𝑖𝑡𝑎 

 

Paso 1: Adsorción del combustible 

3𝐿𝑂𝐹 + 𝐻2 ↔ 3𝐻2 ∙ 𝐿𝑂𝐹 𝑟𝑎𝑑𝑠𝐻2
= 𝑘1𝐶𝐿𝑂𝐹

3 𝐶𝐻2
− 𝑘1

′ 𝐶𝐻2∙𝐿𝑂𝐹

3  (4.70) 

 

Paso 2: Desorción de agua 

3𝐻2 ∙ 𝐿𝑂𝐹 ↔ 2𝐿𝐻 + 𝐻2𝑂 𝑟𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂 = 𝑘2𝐶𝐻2∙𝐿𝑂𝐹

3 − 𝑘2
′ 𝐶𝐿𝐻

2𝐶𝐻2𝑂  (4.71) 

 

Se involucran las constantes de equilibrio en las reacciones para determinar las 

ecuaciones correspondientes a los sitios ocupados por el hidrógeno. 

𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻2∙𝐿𝑂𝐹
=

𝑘1

𝑘1
′ =

𝐶𝐻2∙𝐿𝑂𝐹
3

𝐶𝐿𝑂𝐹
3 𝐶𝐻2

 ,   así  𝐶𝐻2∙𝐿𝑂𝐹
= (𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻2∙𝐿𝑂𝐹

𝐶𝐿𝑂𝐹

3 𝐶𝐻2
)1/3 (4.72) 

𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂 =
𝑘2

𝑘2
′ =

𝐶𝐿𝐻
2𝐶𝐻2𝑂 

𝐶𝐻2∙𝐿𝑂𝐹
3 ,  así  𝐶𝐿𝐻 = (

𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐶𝐻2∙𝐿𝑂𝐹
3

𝐶𝐻2𝑂 
)

1

2 (4.73) 

 

Se sustituye la ecuación 4.72 en la 4.73 para eliminar los sitios adsorbidos del 

combustible. 

𝐶𝐿𝐻 = (
𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻2∙𝐿𝑂𝐹

𝐶𝐿𝑂𝐹

3 𝐶𝐻2

𝐶𝐻2𝑂 
)

1
2 (4.73′) 

 

La concentración total se sitios disponibles vendrá establecido en la ecuación 

4.74. 

𝐶𝑇 = 𝐶𝐿𝑂𝐹
+ 𝐶𝐿𝐻

+ 𝐶𝐻2∙𝐿𝑂𝐹
 (4.74) 

 

Se supone desorción espontánea de 𝐻2 ∙ 𝐿𝑂𝐹 por lo que los sitios libres totales 

estarán en función del óxido férrico y la hematita. 
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𝐶𝑇 = 𝐶𝐿𝑂𝐹
+ (

𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻2∙𝐿𝑂𝐹
𝐶𝐿𝑂𝐹

3 𝐶𝐻2

𝐶𝐻2𝑂 
)

1
2 (4.75) 

 

La velocidad de la reacción general se expresa en la ecuación 4.76. 

𝑟𝐴 = 𝑘𝑟2
𝐶𝐿𝑂𝐹

3 𝐶𝐻2∙𝐿𝑂𝐹
− 𝑘𝑟2

′ 𝐶𝐿𝐻
2𝐶𝐻2𝑂  (4.76) 

Reacomodando la ecuación con la suposición de sitios adsorbidos y sustituyendo 

los sitios de hematita se obtendrá: 

𝑟𝐴 = 𝑘𝑟2
𝐶𝐿𝑂𝐹

3 − 𝑘𝑟2
′ 𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻2∙𝐿𝑂𝐹

𝐶𝐿𝑂𝐹

3 𝐶𝐻2
 

Considerando 𝐾𝑑𝑒𝑠𝐻2𝑂𝐾𝑎𝑑𝑠𝐻2∙𝐿𝑂𝐹
= 𝐾𝑐𝑜𝑚𝑏2

 

𝑟𝐴 = 𝑘𝑟2
𝐶𝐿𝑂𝐹

3 − 𝑘𝑟2
′ 𝐾𝑐𝑜𝑚𝑏2

𝐶𝐿𝑂𝐹

3 𝐶𝐻2
 (4.77) 

 

Mecanismo de reacción propuesto para la recuperación del acarreador 

(regenerador) 

 

Se debe resaltar que, para ambos combustibles, tanto CO y el H2 el mecanismo 

será similar ya que la estequiometría de la reacción es la misma. Adicionalmente, 

se debe recordar que la propuesta de combustión en ciclos químicos para un gas 

de síntesis se vuelve atractiva para una alimentación de gas de síntesis pobre 

(H2/CO≈1). Ahora bien, se debe desarrollar el mecanismo de las reacciones que 

ocurren en el regenerador, las cuales presentan dos rutas de acuerdo con la 

literatura. Sin embargo, se demostró mediante en análisis termodinámico que 

la producción de pseudobroquita es una reacción no espontánea, por lo que la 

reacción no es reversible. Es por eso que se pasará directamente al análisis de 

la regeneración del óxido férrico como se muestra a continuación: 

 

4𝐹𝑒3𝑂4 + 𝑂2 → 6𝐹𝑒2𝑂3 

 

Paso 1: Adsorción de la hematita en LH: 

4𝐿𝐻 + 𝑂2 ↔ 4𝐿𝐻∙𝑂2
 𝑟𝑎𝑑𝑠𝐿𝐻∙𝑂2

= 𝑘1𝐶𝐿𝐻

4 𝐶𝑂2
− 𝑘1

′ 𝐶𝐿𝐻∙𝑂2

4 (4.78) 

 

Paso 2: Producción de ilmenita 

4𝐿𝐻∙𝑂2
↔ 6𝐿𝑂𝐹 𝑟𝑝𝑟𝑜𝑑𝐿𝑂𝐹

= 𝑘2𝐶𝐿𝐻∙𝑂2

4 − 𝑘2
′ 𝐶𝐿𝑂𝐹

6  (4.79) 
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Se supondrá reacción instantánea, por lo que se pueden sustituir los sitios 

adsorbidos con la ecuación 4.78, obteniéndose 4.80. 

 

4𝐿𝐻 + 𝑂2 ↔ 6𝐿𝑂𝐹 𝑟𝐴 = 𝑘3𝐶𝐿𝐻

4 𝐶𝑂2
− 𝑘3

′ 𝐶𝐿𝑂𝐹

6  (4.80) 

 

Tomando en consideración la constante de equilibrio del sistema, se obtendrá la 

ecuación 4.81. 

𝐾𝑟3
=

𝑘3

𝑘3
′ =

𝐶𝐿𝑂𝐹

6

𝐶𝐿𝐻

4 𝐶𝑂2

 (4.81) 

 

A partir de la ecuación 4.81, se puede aplicar el concepto de coordenada de 

reacción para generar una ecuación que involucre la constante de equilibrio en 

el sistema con el avance de la reacción. Se debe generar una ecuación para la 

fracción molar de cada compuesto involucrado en la reacción (ecuaciones 4.82-

4.84). 

𝑦𝐿𝐻
=

𝑛𝐿𝐻
− 4𝜀

𝑛𝑇 + 𝜀
 

(4.82) 

𝑦𝑂2
=

𝑛𝑂2
− 𝜀

𝑛𝑇 + 𝜀
 (4.83) 

𝑦𝐿𝑂𝐹
=

𝑛𝐿𝑂𝐹
+ 6𝜀

𝑛𝑇 + 𝜀
 

(4.84) 

 

Se sustituyen las fracciones molares en la ecuación de la constante de equilibrio 

(ec. 4.81). 

𝐾𝑟3
=

(
𝑛𝐿𝑂𝐹

+ 6𝜀
𝑛𝑇 + 𝜀 )6

(
𝑛𝐿𝐻

− 4𝜀
𝑛𝑇 + 𝜀 )

4

(
𝑛𝑂2

− 𝜀
𝑛𝑇 + 𝜀 )

=
(𝑛𝐿𝑂𝐹

+ 6𝜀)6

(𝑛𝑇 + 𝜀)(𝑛𝑂2
− 𝜀)(𝑛𝐿𝐻

− 4𝜀)4
 (4.85) 

 

Aquí: 

𝑛𝑇= número de moles totales alimentados al sistema 

𝑛𝐿𝑂𝐹
= moles de óxido férrico alimentados al sistema 

𝑛𝐿𝐻
= moles de Hematita presentes en el sistema 

𝑛𝑂2
= moles de oxígeno alimentados al regenerador 

𝜀= coordenada de reacción 

𝐾𝑟3
= Constante de equilibrio del regenerador 
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4.6. Integración de la ilmenita en un proceso de combustión en ciclos 

químicos 
 

Hasta este punto, ha quedado demostrado que la ilmenita representa una 

mejora en cuanto a la disminución de calor requerido en la implementación del 

proceso de combustión en ciclos químicos. Se evaluó el gas de síntesis como 

potencial combustible para el mismo. Sin embargo, es conocido que un gas de 

síntesis de buena calidad (relación H2/CO) se puede canalizar a otro tipo de 

procesos, es por lo que el uso del gas de síntesis como combustible se debe 

plantear para acoplarse a un proceso de gasificación con una calidad baja como 

se muestra en la figura 4.8. 

 

 

Figura 4.8. Diagrama de decisión sobre el gas de síntesis. 

 

Así pues, se realizará el balance de energía correspondiente, considerando un 

gas de síntesis con relación H2/CO=1 obtenido de un gasificador a 650° C, 

tomando aire a 25° C. El diagrama de proceso se muestra en la figura 4.9. 
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Figura 4.9. Diagrama proceso CLC con gasificador. 

 

 

En la tabla 26 se muestra el condensado de los valores termodinámicos 

obtenidos, donde se puede encontrar un aumento en la constante de equilibrio 

en el combustor, misma que pasa de 21,050 a un valor de 29,322 esto para la 

ruta de reacción demostrada como factible en función de la energía libre de Gibbs 

en el sistema, mientras que la constante de equilibrio en el regenerador de 

mantiene en el orden de 10-65 lo que comprueba la irreversibilidad de la ruta de 

la pseudobroquita. Finalmente, la constante de equilibrio en el regenerador para 

la ruta con óxido férrico también se ve favorecida por hasta 500,000 unidades. 

 

Tabla 4.26. Condensado de valores termodinámicos para un proceso CLC con 

ilmenita y gas de síntesis proveniente de un gasificador 

combusti

ble 

∆Hcomb(kJ/
mol) 

∆Hreg(kJ/m
ol) 

∆HTot(kJ/m
ol) 

∆Scomb(kJ/m
olK) 

∆Sreg(kJ/m
olK) 

∆STot(kJ/m
olK) 

H2 (1) -971.842 1454.095 482.253 -0.01949005 -0.05546992 -0.07495997 

H2 (2) 8.98 -472.965 -463.985 0.36419965 -0.26761034 0.09658931 

CO (1) -1012.445 1454.095 441.65 -0.06054241 -0.05546992 -0.11601233 

CO (2) -48.915 -472.965 -521.88 0.0455278 -0.26761034 -0.22208254 
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Tabla 4.26. Condensado de valores termodinámicos para un proceso CLC con 

ilmenita y gas de síntesis proveniente de un gasificador (continuación). 

combustible ∆Gcomb(kJ/mol) ∆Greg(kJ/mol) ∆Gtot(kJ/mol) Kcomb Kreg 

H2 (1) -948.002743 1521.94303 573.94029 3.0615E+40 1.00705E-65 

H2 (2) -436.490804 -145.637415 -582.128219 4.37542E+18 1.658E+06 

CO (1) -938.392554 1521.94303 583.550479 1.18992E+40 1.00705E-65 

CO (2) -104.60233 -145.637415 -250.239744 29322.8025 1.658E+06 
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5. Conclusiones y Recomendaciones 
 

5.1. Conclusiones 

Después de realizar los balances de masa y energía para el proceso de 

combustión en ciclos químicos se encontró una reducción cercana a 500 % en 

cuanto a la cantidad de calor requerida por mol de combustible utilizando la 

ilmenita como acarreador de oxígeno, lo que favorece la factibilidad del proceso. 

 

Por otro lado, el utilizar gas de síntesis como combustible reduce la cantidad de 

oxígeno necesario durante el proceso, lo que significa una menor cantidad de 

acarreador entre los reactores y disminuye también el calor perdido por arrastre 

entre reactores (reportado aproximadamente como 8° C). 

 

Se encontró que, dentro de las rutas de reacción propuestas para la ilmenita, 

una de ellas no es reversible, por lo que la reacción controlante en el sistema 

será con el par hematita-óxido férrico, lo que aumenta la capacidad del 

acarreador a lo largo de los ciclos como lo proponen algunos investigadores como 

Knuttson, Rhida, Adanéz, entre otros. 

 

Finalmente, si la corriente de alimentación proviniera de un gasificador a una 

temperatura aproximada de 650° C, se obtienen aproximadamente 35,000 

kW/kmol de gas de síntesis utilizados, suponiendo la relación H2/CO= 1. 
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5.2. Recomendaciones para trabajo a futuro 

 

1. Evaluar diferentes procesos alternos a la combustión en ciclos químicos 

como la reformación de metano en ciclos químicos donde se podría 

aprovechar de mejor manera el gas de síntesis obtenido en el proceso, 

siempre y cuando la relación entre hidrógeno y monóxido de carbono lo 

permita. 

2. Realizar un comparativo entre las propiedades de la ilmenita comercial y 

la ilmenita sintética, producida en el laboratorio a fin de evaluar el 

desgaste del acarreador y la rapidez (en ciclos) a la cual se convierte el 

óxido férrico en el acarreador dominante. 

3. Mediante la cinética heterogénea propuesta, buscar el diseño de un 

reactor para determinar el tamaño óptimo del equipo, lo que favorece en 

menor inversión generando el tiempo de residencia adecuado. 

4. Simular una planta de proceso donde se acople la combustión en ciclos 

químicos para encontrar el mejor punto de operación, determinando las 

toneladas de dióxido de carbono que se podría prevenir emitir por año, 

con esto se puede generar la evaluación económica del ahorro en las 

penalizaciones por emisión de este gas de efecto invernadero. 
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