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Resumen

En esta tesis se desarrolla un esquema de modelado de orden reducido con énfasis en
aspectos fundamentales de cinética, transporte y dinamica para reactores tubulares de
gasificacion de biomasa, en la cual se desarrollan los siguientes aspectos: (i) se caracterizd
la estequiometria de la red cinética multi-componente y multi-reaccion, (ii) se identificaron
y cuantificaron los tiempos caracteristicos y nimeros adimensionales, (iii) se propuso una
simplificacion del modelo de transporte de calor conductivo-radiativo (iv) se hace una
validacién del modelo frente a datos experimentales.

El problema se abordé con modelado por etapas, teoria de redes de reaccién quimicas,
ingenieria de reactores tubulares y simulacién numérica frente a datos experimentales
existentes.

Los resultados del presente trabajo se enlistan a continuacion: (i) se identifico y corrio la
estequiometria para el esquema cinético de caso de estudio (que cuenta con 9 componentes
(incluyendo alquitranes) y 11 reacciones quimicas). Por otro lado, se encontré que cuenta
con 6 reacciones linealmente independientes y tres balances de masa globales, los cuales no
se encuentran reportados en la literatura, ademas se formalizo el método para hacerlo de
una manera sistematica para cualquier reactor. (ii) Se identificaron y cuantificaron 18
tiempos caracteristicos agrupados en tres escalas, asi como 15 numeros adimensionales y
con esto se ratifico las hipotesis de estado cuasi estacionario para los componentes en fase
gas, equilibrio térmico entre las fases y se planted la posibilidad de hacer simplificaciones
adicionales. (iii) Se comprobd que la radiacion se describe adecuadamente con modelo de
radiacion paralela a la dispersion. (iv) Se describieron datos experimentales de estado
estacionario de ignicion para el reactor a escala piloto con una exactitud aproximada del
90%.
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1.INTRODUCCION

En los ultimos afios se habla fuertemente sobre la crisis energética asociada al aumento
sostenido del consumo de energia a nivel mundial, debido principalmente al agotamiento de
las fuentes generadoras convencionales (Castello, 2014). Es por esto, que se ha buscado la
participacion de energias alternativas y renovables, para la produccion de energia a nivel
mundial a partir de la biomasa (Garcia, 2011). Una de las energias alternativas que resulta
atractiva es la gasificacion, ya que permite el uso de materiales de escaso valor comercial
como materia prima, con el fin de producir un gas de sintesis que sea utilizado como una
fuente de energia eléctrica (Canales, 2013).

Por otro lado, dentro de los problemas asociados al proceso de gasificaciéon que aun
permanecen abiertos estan: confiabilidad y seguridad de operacion, alta sensibilidad a
condiciones de alimentacion, composicion de gas de sintesis y reduccion de subproductos
como alquitranes, cenizas y escorias. Debido a esto, se han desarrollado modelos
matematicos y estudios experimentales extensivos, con el fin de abordar dichos problemas
de forma sistematica, mediante el disefio, optimizacion, control y monitoreo, como se
muestra a continuacion.

La mayor parte de los estudios han analizado el efecto de diversos parametros del proceso
como flujo de aire, tamafio de particula, agente oxidante (CO., aire, vapor de agua, etc.) y
combustible a utilizar (Milligan, 1994; Reed et al, 1999; Zainal et al, 2002; Barrio, 2002).

Por otro lado, se han realizado diferentes modificaciones al disefio del reactor, como
utilizar diferentes configuraciones (Imbert, estratificado, contracorriente) y se han
modificado las condiciones de operacion, asi como los puntos de inyeccion del agente
oxidante a lo largo del reactor (Manurung y Beenackers, 1993) y (Barrio, 2002). A través
de diversos modelos se ha caracterizado la operacion en estado estacionario (Bryden y
Ragland, 1996; Hobbs et al 1993; Souza, 2004; Badillo et al , 2018, Peréz, 2009;
Radulovic et al, 1995) y otros trabajos lo han hecho sobre el transitorio (Di Blasi, 2000; Di
Blasi y Branca, 2013; Ryu et al, 2005; Shwe, 2004).

Y existen diversas investigaciones que se basan en proponer diferentes modelos
matematicos para describir el efecto de diversos parametros que afectan en el proceso de
gasificacion, como son: el tamafio de particula, el contenido de humedad, la influencia de la
cantidad y posicion del aire secundario, los cuales afectan directamente en los perfiles de
temperatura, conversion de alquitran, carbonizado y composicion del gas de sintesis (Ryu et
al, 2005; Di Blasi y Branca, 2013; Bryden y Ragland, 1996).

Por otro lado, existen modelos que buscan describir la estabilidad y eficiencia en el proceso
de gasificacion (Shwe, 2004; Gobel et al, 2007; Badillo et al., 2018), frente a datos
experimentales. En este sentido Badillo et al, (2018), presenta un método de disefio de
modelos dindmicos en parametros concentrados de orden reducido con sentido fisico,
estructura simple y ajustable. Capaz de ilustrar caracteristicas fuertemente no lineales como
la bifurcacion y multiplicidad de estados estacionarios, que anteriormente nadie habia
realizado.
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Como se mostré anteriormente, se han hecho diferentes investigaciones respecto al
modelado del reactor de gasificacion que si bien, buscan describir el proceso de
gasificacion, estos modelos no toman en cuenta la formacion y descomposicion de
alquitranes (Gobel et al, 2007; Badillo et al , 2009). Y es importante tomarlos en cuenta en
los modelos, ya que los alquitranes son los compuestos que representan serios problemas en
la operacion y seguridad de los reactores de gasificacion. Debido a que a medida que se van
rompiendo los enlaces se van generando moléculas que pueden llegar a condensar en las
salidas de los tubos del gasificador, lo que conduce a tener obstrucciones del filtro, en las
lineas de combustible y los inyectores en motores de combustién interna (Lasa et al, 2011),
esto provoca que disminuyan la eficiencia del proceso y se eleve el costo. Pocos autores se
han dado a la tarea de considerar las reacciones de formacién y eliminacion de los
alquitranes en el modelo ( Di Blasi 2000, 2004; Di Blasi y Branca 2013; Antal, 1985;
Pérez, 2009; Shwe, 2004). En particular, los esquemas cinéticos de Di Blasi (2000 y 2004)
que consideran solo un tipo de alquitran, predicen concentraciones de alquitran efluente
mucho menores a los valores experimentales reportados sobre todo en la configuracion a
contracorriente.

Por otra parte, se sabe que los modelos basados en EDPs presentan una alta complejidad
(alta dimensionalidad), alta rigidez numérica (mal condicionamiento) y la consecuente alta
sensibilidad paramétrica, esto ha limitado el desarrollo de esquemas de optimizacion,
control y monitoreo basados en modelos de primeros principios (Badillo et al, 2014).

Alternativamente se ha desarrollado el modelo por etapas (Coste et al 1961; Levenspiel,
1962; Deans y Lapidus, 1960; Badillo et al, 2014 y Néjera et al, 2009) para:

Q) Investigar y modelar de forma confiable y eficiente el comportamiento dinamico
alrededor del estado estacionario de ignicion (Badillo et al, 2013, 2014), asi
como caracteristicas de la dindmica no lineal global, como la multiplicidad,
estabilidad y robustez. (Badillo et al, 2017) En este sentido, confiabilidad
implica evitar comportamiento no lineal espurio inducido por la utilizacion de
un bajo nimero de etapas (subdiscretizacion del modelo con el menor nimero
de estados y precision dentro de los errores de modelado y la incertidumbre
experimental).

(i) Estimacion de estados (Badillo et al, 2017) y parametros (Badillo et al, 2018).

Ademas, se sabe que uno de los objetivos del modelado es la obtencion de modelos
simplificados de bajo orden, que permitan la descripcion fisica adecuada del proceso.
Por esto se buscd hacer un desarrollo e interpretacién mejorada con base en primeros
principios de acuerdo con Ingenieria Quimica de Reactores Tubulares. Y se tom6 como
base el modelado por etapas de Badillo et al, (2013, 2018). Ya que hace una
simplificacion en el modelo al determinar el nimero de reacciones linealmente
independientes. Sin embargo, al momento de determinar los balances globales y obtener
la combinacién lineal de las especies, utiliza una metodologia denominada
descomposicién de valores singulares, la cual es una metodologia puramente
matematica que carece un tanto de sentido quimico. Adicionalmente, propone dos
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hipotesis a su modelo: 1) estado cuasi estacionario para los componentes en fase gas y
2) equilibrio térmico entre las fases solido-gas, las cuales no validd a partir de un
analisis formal de tiempos caracteristicos.

Con relacién al modelado del mecanismo de transporte de calor (radiativo-conductivo), se
ha encontrado que diversos autores (Badillo et al. 2013, 2017; Golman et al, 1984 y Aerts
y Ragland 1991, Di Blasi, 2000 y 2004; Di Blasi y Branca, 2013; Santamaria, 2017b),
utilizan conductividades térmicas efectivas, calculadas a partir de correlaciones dadas por
Golman et al, (1984) y Aerts y Ragland (1991), que corresponde al transporte de calor
conductivo y radiativo (serie-paralelo).

Sin embargo, Alvarez, (2017), sugiere que el modelo en paralelo para el transporte de calor,
deberia ser el primer mecanismo a probar, para un modelo de un reactor de gasificacién por
etapas. Esto lo sugiere con base en el analisis de modelado y resultados de Badillo et al,
(2013), asi como en resultados experimentales sobre la activacion del fendmeno radiativo
en sistemas reactivos (Alvarez, 1979) y en estudios de modelado con EDPs con énfasis en
la descripcion de ondas viajeras experimentales reportadas en reactores empacados con
radiacion actuante (Anda, 1986 y (Villegas, 1990).

Es por esto, que en este trabajo se abordan y resuelven aspectos fundamentales del
problema de modelado sobre el comportamiento de reactores tubulares de lecho empacado
de gasificacion de biomasa, basado en la metodologia de modelado por etapas, dado que en
trabajo de Badillo et al., (2013; 2018) y N4jera et al, 2009, se ha demostrado que es
confiable y eficiente.

Los aspectos fundamentales de modelado abordados son los siguientes:

- Analisis con la teoria de redes de reaccion de la red cinética multi-componente,
multi-reaccion, con la incorporacion de los alquitranes, que permitira la
determinacion de un conjunto de reacciones robustamente independiente, asi como
la clasificacidn asociada de balances reactivos y no reactivos.

- Clasificacion, identificacion y cuantificacién del conjunto de tiempos caracteristicos
y nimeros adimensionales asociados a los fendmenos de reaccion y de transporte
para sustentar cuantitativamente la hipétesis de estado cuasi estacionario para las
componentes en fase gas y equilibrio téermico entre las fases, reportados (Badillo et
al., 2013)

- Valorar la pertinencia de la conjetura (Alvarez, 2017) mencionada en la
introduccién sobre modelar la conductividad térmica efectiva, no con la correlacion
del modelo en EDPs, sino mediante la adaptacion directa de un modelo serie-
paralelo como la utilizada para la deduccién del modelo en EDPs (Anda, 1986 y
Villegas, 1990), estableciendo la ponderacion entre conduccion vy radiacién
"efectiva" para el gasificador con datos experimentales.

- Estos aspectos son evaluados frente a datos experimentales de un reactor de
gasificacion a escala piloto de cascarilla de arroz presentados en Manurung y
Beenackers (1993), modelado previamente con resolvedores de EDPs (Di Blasi,
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2000; Rogel, 2007; Roguel y Aguillén, 2006) y modelado por etapas Badillo et al,
2018b).

1.1 El problema

Dado que el modelo del reactor de gasificacion presenta una alta no linealidad debido a las
reacciones quimicas y los diferentes fendmenos fisicoquimicos involucrados, se ha buscado
obtener un modelo de bajo orden que tome en cuenta dichas caracteristicas. Es por esto que
en esta tesis se abordan algunos aspectos de modelado fundamental del comportamiento de
una clase de reactores tubulares de gasificacion de biomasa de forma confiable y con una
precisién comparable con la incertidumbre experimental. Esto se realiza con el objetivo de
obtener modelos simplificados de bajo orden, que permitan la descripcion fisica adecuada
del proceso y que hagan tratable la optimizacion Yy operacion del equipo, asi como el
disefio de sistemas de control.

1.2 Metodologia

Debido a lo que se plante6 como problema, se busco hacer un desarrollo e interpretacion
mejorada con base en primeros principios de acuerdo con ingenieria quimica de reactores
tubulares. Por lo que se desarrollaron los siguientes puntos:

1. Se presentan nociones y métodos de teoria de redes de reaccion basados en la matriz
estequiomeétrica, para determinacion del conjunto de reacciones independientes y
particion de balances globales (sin termino de reaccion).

2. Posteriormente, se proponen métodos basados en matriz atdbmica para determinacion de
componentes atdmicos con balance de masa globales y se compara con métodos previos
(Badillo et al, 2013) a través de aplicacion de esquema cinético de Di Blasi (2000).

3. Se identifican, cuantifican y clasifican los diferentes tiempos caracteristicos y nimeros
adimensionales, para validar las hipotesis hechas de estado cuasi estacionario para las
especies en fase gas y equilibrio térmico entre las fases solido y gas (Badillo et al.
2013).

4. Se valora la pertinencia de la conjetura de (Alvarez, 2017) mencionada en la
introduccion, sobre modelar la conductividad térmica efectiva, no con la correlacion del
modelo en EDPs, sino mediante la adaptacion directa de un modelo serie-paralelo como
la utilizada para la deduccién del modelo en EDPs (Anda, 1986; Villegas, 1990),
estableciendo la ponderacion entre conduccion y radiacion "efectiva" para el
gasificador con datos experimentales.

5. Se obtiene modelo por etapas simplificado a partir de discretizacion del modelo en
EDPs mediante diferencias finitas, este modelo puede ser interpretado como una
conexién de N reactores continuos de tanque agitado (RCTAS) con un cierto grado de
mezclado. Para esto, se usa informacién previa de (Badillo, 2014), el cual ha reportado
que el niamero de RCTAs adecuado para describir los fendmenos fisicoquimicos y
compararlos con datos experimentales esta entre 15 y 20.
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6. Por ultimo, se hace una validacion del modelo frente a datos experimentales de
Manurung y Beenackers (1993), mediante simulacion del modelo adimensional por
etapas, con un programa en el que previamente ha trabajado Badillo et al, (2013).

1.3 Organizacién de la tesis

En el capitulo 2, se describe el sistema de gasificacion, los alquitranes y su importancia, asi
como los diferentes métodos para la eliminacion de estos, los mecanismos fisicoquimicos
que lo componen, ademas se presentan las velocidades de reaccidn y pardmetros cinéticos,
asi como las densidades, conductividades térmicas y coeficientes de transporte de calor y
masa. En el capitulo 3, se presenta el modelo unidimensional axial de dos fases
representados en ecuaciones diferencias parciales (EDPs), sobre los dominios axial
(0<z <L) Yy temporal (t >0), para cada una de las especies que aparecen en el reactor.

Ademas, se utiliza el esquema cinético de Di Blasi, (2000), debido a que se considera un
esquema completo, ya que toma en cuenta las reacciones de formacién y eliminacion de los
alquitranes. En el capitulo 4, se hace la determinacion de las reacciones quimicas
robustamente independientes y los balances de masa globales, haciendo una comparacion
entre el método de descomposicion de valores singulares de Badillo (2004) y la
metodologia que utiliza la matriz atdbmica propuesta en este trabajo. En el capitulo 5, se
hace un analisis de los diferentes tiempos caracteristicos y numeros adimensionales
involucrados en el reactor, los cuales nos muestran informacion relevante para saber qué
tan lentos o rapidos son los procesos que ocurren en el reactor y cuéles son las dindmicas
dominantes, con esto es posible validar la hipotesis de estado cuasi estacionario para los
componentes en fase gas y equilibrio térmico entre las fases. Lo cual ayuda a reducir la
sensibilidad, rigidez numérica, asi como, simplificar y reducir el orden dindmico (nimero
de ecuaciones transitorias). En el capitulo 6, se valora la pertinencia de la conjetura de
Alvarez (2017), sobre modelar la conductividad térmica efectiva mediante la adaptacion
directa de un modelo serie-paralelo como la utilizada para la deduccién del modelo en
EDPs (Anda, 1986; Villegas, 1990), estableciendo la ponderacién entre conduccion vy
radiacion "efectiva" para el gasificador. Ademas, se determinan los nuevos tiempos
caracteristicos y numeros adimensionales, los cuales estan asociados a los términos
conductivos y radiativos. En el capitulo 7 se muestran el modelo adimensional reducido en
EDPs, obtenido en el capitulo 5 y el nuevo balance de energia adimensional obtenido en el
capitulo 6. En el capitulo 8, se hace la discretizacién del modelo en EDPs con dimensiones
y adimensional, obtenidos en el capitulo 6 y 7, respectivamente, por el método de
diferencias finitas, para posteriormente hacer una similitud entre el modelo por etapas. En
el capitulo 9, se lleva a cabo la validacion del modelo adimensional por etapas obtenido
anteriormente, y para ello se elige como caso de estudio un reactor de escala piloto de
gasificacion de cascarilla de arroz (Manurung y Beenackers, 1993). Es importante
mencionar que la soluciéon numérica se obtuvo de resolver el modelo con un programa
previamente realizado por Badillo et al, (2013). Finalmente, en el capitulo 10 se presentan
las conclusiones y trabajos futuros obtenidos en este trabajo.
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2. EIREACTOR

En este capitulo se describe el proceso de gasificacion, los alquitranes y su importancia, los
mecanismos fisicoquimicos que lo componen, ademéas se presentan las velocidades de
reaccion y pardmetros cinéticos, asi como las densidades, conductividades térmicas y
coeficientes de transporte de calor y masa.

2.1 Etapas del proceso de gasificacion
Un sistema de gasificacion estad compuesto por los siguientes elementos: un depdsito de

biomasa, un reactor, una unidad de analisis de gases y limpieza, un quemador y un motor
que generalmente se acopla a un generador, como se puede ver en la Figura 1. Sin embargo,
este trabajo se centra Unica y exclusivamente en el estudio del reactor, ya que ahi es donde
se llevan a cabo los procesos gasificacion de la biomasa.

Combustible Agente oxidante
Reactor
J | I
Quemador
. Gas de Unidad de andlisis de I
Cenizas sintesis gases y limpieza
Motor

Figura 1. Etapas del proceso de gasificacién

2.2 Alquitranes:

Son todos los componentes organicos con un peso molecular alto, un punto de ebullicién

méas alto que el benceno, que normalmente forman mezclas complejas y que son

directamente dependientes de la temperatura, conforme esta se incrementa las cadenas de

alto peso molecular se empiezan a romper haciéndolas mas “ligeras”. Sin embargo, el

aumentar la temperatura demasiado no proporciona la certeza de que exista una conversion
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total de materia sélida a gas. Es por esto, que a medida que se van rompiendo los enlaces se
van generando nuevas moléculas que pueden llegar a condensarse en los tubos del
gasificador, lo que conduce a tener obstrucciones de los filtro, las lineas de combustible y
los inyectores de los motores de combustion interna, esto provoca que disminuyan la
eficiencia del proceso y su costo se eleve (Lasa et al, 2011). Por otro lado, Maniatis y
Beenackers (2000) menciona que la eliminacion eficiente y econdmica del alquitran, sigue
siendo la principal barrera para la comercializacion de la energia a partir de la gasificacion
de la biomasa.

Como es posible observar, la eliminacion de los alquitranes juega un papel importante en el
proceso de gasificacion. Por esto, a continuacion se mencionan algunos autores que han
trabajado en posibles soluciones a este problema.

(Milne y Evans, 1997), propusieron insertar papel aluminio en la lamina del reactor para
que el alquitran se condense en el metal y posteriormente pueda retirarse. Por otro lado,
Devi et al (2003), menciona que el reformado catalitico de alquitranes es un método
efectivo para la eliminacién del alquitran, evitando que se eleven los costos en el proceso
de gasificacion. En este sentido, los catalizadores basados en Ni pueden contribuir para
convertir el alquitran, asi como reducir los compuestos que contienen nitrogeno tales como
amoniaco. Sin embargo, estos catalizadores pueden llegar a desactivarse, por el
envenenamiento con azufre, cloro y metales alcalinos, asi como por sinterizacion de
particulas de Ni y formacion de coque. Ya que mientras que el coque puede eliminarse por
combustidn, si no esta bien hecho el proceso, puede llegar a conducir a una actividad pobre
del catalizador, selectividad baja y una vida limitada del mismo y esto en la préactica,
aumenta los costos totales de energia para la operacion de la planta de gasificacion (Lasa et
al, 2011).

Sin embargo, existen algunos investigadores como (Williams y Larson, 1996), que
consideran que los alquitranes no parecen ser un gran problema, si la temperatura del gas de
salida del gasificador es suficientemente alta (>1000 °C), para que los alquitranes estén en
la fase de vapor, es incluso bueno tener alquitran por lo que el poder calorifico del gas
aumenta.

De acuerdo con Faaij et al. (1997), el alquitran puede aumentar el poder calorifico del gas
de 3 a 6%, y tal aumento puede afectar positivamente la eficiencia neta de conversion. Sin
embargo, esto puede llegar a producir problemas de operacion del reactor.

Finalmente, una solucién alternativa, es descomponer el alquitran en compuestos mas
ligeros (H2, CO, CO2, CHgs), por medio de las reacciones de craqueo térmico, la cual
consiste en la descomposicion térmica del alquitran en ausencia de aire y la oxidacion
parcial que consiste en la descomposicion térmica del alquitran, pero se lleva acabo con una
cierta relacién de aire. Estas dos reacciones, contribuyen a aumentar el poder calorifico y
enriquecen el gas de sintesis.

El cragueo térmico y la oxidacion parcial de los alquitranes han sido estudiados por Brandt
y Henriksen (1998), los cuales investigaron las reacciones en un rango de temperaturas de
800, 900 y 1000° C y en diferentes relaciones de aire. Ademas, su trabajo muestra que es
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posible reducir el contenido de alquitrdn sin afectar el rendimiento de hidrégeno o
mondxido de carbono en el gas de sintesis y que el valor de calentamiento del gas aumenta
en un 19%. Los experimentos de craqueo térmico muestran que el contenido de alquitran
disminuye con el aumento de la temperatura, aunque es considerablemente mayor que el
contenido con oxidacion parcial. Es por esto que, en este trabajo se considerara utilizar las
reacciones de craqueo térmico y oxidacion parcial, como opcién de descomposicién de los
alquitranes.

A continuacion, se hace una breve descripcion de los mecanismos involucrados en el
reactor de gasificacion, asi como de las reacciones presentadas para el esquema cinético
tomado de Di Blasi (2000) y Di Blasi y Branca (2013). Debido a que un objetivo
fundamental del presente trabajo es describir los datos experimentales con el modelo méas
simple posible, se ha elegido el esquema de Di Blasi (2000) como punto de partida para
este estudio ya que tiene un buen compromiso entre complejidad y capacidad de
descripcion, a diferencia de otros esquemas muy detallados ( Di Blasi y Branca, 2013;
Shwe, 2004; Pérez , 2009 ) o sobre simplificados (Hobbs et al. 1993; Bryden y Ragland,
1996; Ryu et al. 2005; Babu y Sheth, 2005; Souza, 2004).

2.3 Los procesos y mecanismos fisicoquimicos en el reactor de gasificacion
El proceso de gasificacion se lleva a cabo en reactor tubular, en el cual se le introduce un
combustible (biomasa) y un agente oxidante (oxigeno, vapor de agua, CO., etc.) para
producir por un lado, gas de sintesis que estd compuesto basicamente por monéxido de
carbono e hidrégeno y por el otro cenizas o (bio carbon). Ademaés, dentro del reactor
ocurren 4 diferentes etapas (secado, pirélisis, combustién, reduccion), las cuales se llevan a
cabo a diferentes rangos de temperatura como se puede observar en la Figura 2, donde se
consideran dos tipos de reacciones; homogéneas y heterogéneas. A continuacion, se da una
breve explicacion de cada uno de procesos que ocurren en el reactor de gasificacion con
base en el esquema cinético de Di Blasi (2000), en el entendido que el esquema cinético de
Di Blasi y Branca (2013) agrega los siguientes cambios: (i) menciona que existen dos tipos
de alquitranes, alquitran primario y alquitran refractario, los cuales tienen la misma
composicion y peso molecular (ii) modifica los coeficientes estequiométricos de la reaccién
de pirdlisis primaria y secundaria y (iii) agrega tres reacciones, combustion del alquitran
refractario (que es la misma reaccion de combustion para el alquitran primario, que se
encuentra reportada en Bryden y Ragland 1996) y dos reaccion de reformado una para el
alquitran refractario y otra para el metano, las cuales estan reportadas en Lindstedt, 1998;
Babu y Sheth 2005; Giltrap et al. 2003 y Pérez, 2009. Las reacciones agregadas por Di
Blasi y Branca (2013), se pueden ver al final de esta seccion.
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Figura 2. Etapas del reactor de gasificacion (Badillo et al, 2014).

f— » Gasde
sintesis

e Secado: EIl combustible sélido (biomasa), es introducido en el gasificador y es
calentado por medio de la corriente de aire precalentada a una temperatura por arriba
del punto de evaporacion del agua. A la salida de este proceso la mayoria de la
humedad ha sido evaporada y separada del combustible cuya temperatura ha sido
elevada a una cercana a la de pirolisis (Badillo et al.,2009).

e Pirdlisis primaria y secundaria: consiste en la degradacion térmica de un solido
en la ausencia de agentes oxidantes produciendo una cantidad enorme de compuestos
quimicos (Di Blasi, 2000). Esta reaccion es conocida también como gasificacion
parcial debido a las especies de fase gaseosa en las que es descompuesto el sélido
(Basu, 1999).

k
B -5 0.41 CHAR + 0.055 CO + 0.105 CO, + 0.0002 H, + 0.01 CH, + 0.23 H,0 + 0.194,
3 1 2

1. Gases volatiles

2. Alquitranes (Al): un compuesto viscoso Yy corrosivo compuesto por moléculas
pesadas.

3. Carbonizado (CHAR): un residuo solido principalmente conteniendo carbdn.

Ademas, se sabe que una descripcion razonable de la pirdlisis primaria, es proporcionada
por un submodelo de una reaccion global con cinética tipo Arrhenius, como la que se
muestra en la ecuacion 2.1.1 en el que los coeficientes estequiométricos de los volatiles, el
carbonizado (CHAR) y los alquitranes deben ser especificados de acuerdo a resultados
experimentales reportados en la literatura como se muestran en (Di Blasi, 2000).

-E

Rpl = A31e[ RTZI] (2.1)

Por otro lado, (Di Blasi, 2000, 2004 y 2013, Bryden et al. 2002, Gronli 1996, Hagge y
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Bryden 2002, ), afirman que ocurre una pirdlisis secundaria la cual consiste en la
degradacion térmica de la molécula de alquitran (CH; 55, 0.0225), Previamente obtenido a
partir de la pirdlisis primaria y se obtienen en la mayoria gases volatiles y algunas veces
carbonizado, como se muestra en la siguiente expresion:

k
T, = 0.5C0 + 0.3C0O, + 0.2CH,

Cabe mencionar que los coeficientes estequiométricos de los productos se determinan
experimentalmente y se modela con una reaccién global con cinética tipo Arrhenius, como

se muestra en la ecuacion 2.2.
-E

Ry, = Apze[ ) (22)

p2

Por otro lado, se sabe que existen muchos factores que afectan las proporciones de estos
productos como son: la temperatura, la presion, el tiempo de residencia, velocidad de
calentamiento, tipo de reactor, tiempo de reaccion y tipo de biomasa. Pues, cada biomasa
contiene diferentes rendimientos de materia volatil, carbon y ceniza, pero generalmente
maés del 80% de la biomasa seca se convierte en gases volatiles. Ademas, se sabe que la
biomasa se compone principalmente de mondmeros de celulosa, hemicelulosa y lignina
(Reed y Das, 1988).

Combustion: La oxidacion o combustion del carbonizado es una de las reacciones mas
importantes que se llevan a cabo dentro de un gasificador, ya que esta provee la energia
térmica necesaria para las reacciones endotérmicas, con base en la reaccion de los
combustibles presentes y el oxigeno suministrado al gasificador (Canales, 2013). Esta
reaccion da como resultado la formacion de CO, CO; y H.O los cuales generan la
reduccion del carbonizado producto de la pirolisis. Ademas, se sabe que existen dos tipos
de reacciones, las de combustiones homogéneas y las de combustiones heterogéneas, como
se describen a continuacion:

Combustion de los gases volatiles (reacciones homogéneas): Las reacciones de oxidacion
de alquitranes se encuentran reportadas en Bryden y Ragland, (1996) y supone que el
alquitran estd representado por la siguiente molécula CH; <,,00022¢ Y tiene un peso
molecular de 95 kg/mol. Como en las reacciones que se muestran a continuacion:

ggm;’r‘:zﬁf;je alquitran CHy 523000228 + 0.867 0, -3 CO +0.761 H,0 (3
Combustién de CHq CH, + 15 0,3 0O + 2 H,0 (2.4)
Combustion de CO 200 +0,52co, (2.5)
Combustion de H, 2H, +0, %2 1,0 (2.6)
Water-Gas-Shift €O+ H,0 kwg Co, + H, (2.7)
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Por otro lado (Di Blasi, 2004), deriva una simplificacion: las cinéticas quimicas de las

reacciones se consideran de primer orden con respecto al combustible y el oxidante.

Combustién de ( Ecy ) (2.8)
r4(C,H,0,T)=¢cArexp|————|T,C,C
alquitran primario e 21) VPN Ryry ) 941002
Combustiéon de CH E 2.9
) Te2(CHy , 05, T) = €Aczexp <_ ﬁ) Ty CenaCo2 (29)
g g
Combustion de CO 1a(C0,0,,T) = eczexp (~ 22) Ceo Con Gl 210
g9°g l
Combustion de H E
2 Tea(Ha, 05, T) = €Acsexp <_ ﬁ) Ch2Co2 (2.11)

Water-Gas-Shift CeosChi
rwg ( CO’HZO’ T) :Skwg (CcoCHZO)'gkwg K

E Ep
kwg = Aygexp <_ﬁ>:KE = Agexp <_R T >
g9'g g9'g

Combustion y gasificacion del carbonizado: La gasificacion de carbon es el proceso
endotérmico que se lleva a cabo en un rango de temperaturas entre los 800 y 1110 °C,
ademas se le considera como una reaccion de superficie entre la fase solida y la fase
gaseosa. Ya que el carbon se transforma en una mezcla gaseosa de CO, CO,, CH4, Ho y
H20 en una atmosfera reductora compuesta generalmente de CO2, H.0O y Hz. Como
consecuencia, la particula de carbonizado transfiere masa a la fase gaseosa que se ve
reflejada en una reduccion de tamafio o en un aumento en su velocidad de desplazamiento.
Es importante mencionar que en la literatura existen modelos de las reacciones quimicas
que ocurren entre una fase fluida y una fase sélida con una alta complejidad en los efectos
de transporte que consideran. Sin embargo, en el presente estudio se retoma lo propuesto
por (Di Blasi y Branca, 2013), en donde considera que una buena aproximacion para
describir este tipo de reacciones es el modelo del nicleo que se encoge sin reaccionar (ver
anexol para breve explicacién), como la mejor representacién de las reacciones
heterogéneas que ocurren en el gasificador. Cabe mencionar que el carbonizado se
considera como una molécula que contiene carbono, hidrdgeno y oxigeno (CH,0p a =

0.2526, 8 = 0.0237 yy = 0.8013).

Reacci(_)nes heterogéne_zzjls de CHa0;+7 0, ke (2 —2y—B+ E) co (2.13)
carbonizado (combustion de a 2
carbon) + (2)/ + B - 5~ 1) CcO,
(44
+ EHZO
=7 7 k
Reaccion heterogénea CHy0p + CO, 1 5c0 + B H,0 + (%—ﬁ) H, (2.14)
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Gasificacion del CO

- . f
Reaccion heterogénea CH,05 + <2 _%+ ﬁ) H, ‘g2 CH, + B Hy0 (2.15)
Gasificacion del Ha

- . i
Reaccion heterogénea CHL05 + (1— B)H,0 3 co + (1 —B +%> H, (2.16)

Gasificacion del H20

Como se menciond anteriormente, las 4 reacciones heterogéneas (ecuaciones 2.13 a 2.16),
estan fundamentadas en el modelo del nlcleo que se encoge sin reaccionar de la particula
de carbonizado. Ademas, dicho modelo define el concepto de velocidad de reaccion
efectiva, debido a que toma en cuenta la participacion simultanea de dos resistencias a la
trasferencia de masa de una fase a otra, como son:

e La cinetica quimica en la superficie, la cual esta representada por la velocidad de
reaccion de la particula, ademas se considera que es isotérmica y se representa como
un modelo de primer orden respecto al agente oxidante.

e La difusion a traves de la capa delgada de la fase gaseosa que envuelve a la particula,
que esta representada por el coeficiente de transferencia de masa, por medio de una
capa estacionaria delgada e hipotética conocida como modelos de capa limite
(Santamarfa, 2017a)

Ademas, la velocidad de reaccion esta multiplicada por Apvp, para extender la validez del
modelo de una sola particula (Levenspiel, 1999), a nivel macroscopico del lecho formado
en el reactor (Hobbs et al, 1992).
C;
rg(C,H,0,C0,T) = 1—‘1Apnp; i = 0,,H,, €O, H,0 (2.17)
Km ' Kg

kei = Agi exp (‘ REng >: K = 2'086 U8 Re-05755c2/% (218) ¥ (219)
g's

donde: k., es el coeficiente de trasferencia de masa difusivo, correspondiente al
transporte de la especie reactante a través de la capa de la fase gaseosa que se forma
alrededor de la particula, kg, es la constante de velocidad de reaccion de la superficie, Ap
es el area de la particula de carbonizado, np es la densidad de ndmero de particulas
definidas como el nimero de particulas de la fase sélida por unidad de volumen total.
Ademas, la relacion que existe entre la densidad del nimero de particulas, el tamafio de la
particula dp, el area de la superficie del nucleo no reactivo de la particula y el volumen de la
misma Vp, se muestra continuacion:

21



p po
X =u—s;
usO
1/3
dp = I:(l_ Xash)dj + Xashdzojl

3
d
»[d—p] = [(1— X ) X + X oo

po
. 2. 4 3 rc d
d,=2r; A =41}, V, =37k -V, :Apngpr
6a,
Aty = d

p

Donde X es la fraccién del carbonizado presente en la particula, X, es la fraccion de

cenizas presente en la particula seca, du es el diametro del nicleo no reactivo y d , es el
didmetro de la particula de carbonizado inicial.

Con la informacion anterior y teniendo entendidos los procesos fisicoquimicos
involucrados en el proceso, asi como las reacciones y cinéticas quimicas, se procede a
plantear los balances de masa de los componentes quimicos, para posteriormente
determinar el conjunto de reacciones independientes y componentes globales cuyos
balances de masa no tienen término de reaccion.

Por ualtimo, las reacciones que agregan Di Blasi y Branca (2013), se muestran a
continuacion:

Las reacciones homogeéneas de oxidacion de alquitranes primarios y refractarios en fase
vapor, se encuentran reportadas en (Bryden y Ragland ,1996), el cual propone que el
alquitran tiene la siguiente forma CH; s,,000225 Y Un peso molecular 95 kig/mol. Esta
misma idea la retoma (Di Blasi y Branca, 2013), pero considera que los dos alquitranes
tanto el refractario como el primario, se modelan con la misma férmula y que tienen el
mismo peso molecular. Como se muestra a continuacion:

- o K,
C/(lnmbustlon de alquitran primario CH, 572000228 + 0.867 0, “co (2.20)
(41) + 0.761 H,0
. _ : K,
Combustién de alquitran refractario CH, 57500 0225 + 0.867 0, s co (2.21)

(42) + 0.761 H,0

Por otro lado (Di Blasi, 2004), deriva una simplificacion: las cinéticas quimicas de las
reacciones se consideran de primer orden con respecto al combustible y al oxidante.

Combustion de alquitran primario r.4(C,H,0,,T) = (2.22)
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E
EAClexp (_ ﬁ) TgCAlcoz

Combustion de alquitran re5(C,H,0,,T) = (2.23)
refractario Ecs
EACSpr (_ Rng) TgCAZCOZ

Reformado: Este proceso consiste en exponer al gas de alto contenido de metano, con
vapor de agua a altas temperaturas y moderada presion. Para asi obtener hidrogeno, diéxido
de carbono, y dependiendo de la mezcla reformada, también se puede obtener monéxido de
carbono. Estas reacciones se utilizan para la obtencion de hidrogeno a partir de
hidrocarburos y se sabe que se requiere de una gran cantidad de energia para que se lleven
a cabo. Las reacciones de reformado se muestran a continuacion con sus respectivas
velocidades de reaccion (Di Blasi y Branca, 2013):

Reaccion de reformado de ksr1 2.24
alquitran refractario con vapor (42) CHy522Ovo2zs + 0978H,0 — (0 @29
g P + 1.74H,
i0 kST
\F/Q:sgflon de reformado metano con CH, + H,0 200 + 3H,0 (2.25)
Reaccion de Egq (2.26)
reformado de Tsr1(C, H, 05, H;0,T) = €Agriexp| — RT. Ca2Ch,0
g g
alquitran
refractario con
vapor
Reaccion de Eg (2.27)
reformado metano Tsr2(CHyy H20,T) = eAgrpexp | = o= | Con,y Ciyo
g'g
con vapor

2.4 La cinética: red de reacciones

El esquema de Di Blasi, (2000) incorpora la formacion y eliminacion de los alquitranes por
medio de las reacciones de pirdlisis primaria, secundaria, combustion y gasificacién. Con
esto se logra que disminuya el alquitran y que se enriquezca el gas de sintesis, debido a que
estas reacciones producen un mayor porcentaje de hidrogeno y mondxido de carbono.
Ademas, es posible observar que también se cuenta con expresiones cinéticas, de las cuales
la gran mayoria esta proporcionada por submodelos de una reaccién global con cinética
tipo Arrhenius de primero y segundo orden. Cabe mencionar que la molécula de
carbonizado estd compuesta con una molécula que contiene carbono, hidrogeno y oxigeno
(CH,03 «a = 0.2526, p = 0.0237 yy = 0.8013) .Cada una de las reacciones

anteriormente mencionadas se encuentran resumidas en la Tabla 1.
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Tabla 1 Esquema cinético segun Di Blasi (2000)

Reaccion

k
W = 0.41CHAR + 0.055C0 + 0.105C0, + 0.0002H, + 0.01CH,
+0.23H,0 + 0.194,

Nombre

De volatilizacion de
madera

k T
2 Ay 53 4£0.50C0 + 0.3C0, + 0.2CH, Alquitran se somete a
una pirolisis secundaria
k iz
3 (A1) CHy 522000225 + 0.8670, -3 CO + 0.761H,0 Combustion de
alquitran
4 CH, + 1.50, “2 o +2H,0 Combustion de CH4
S 2C0 + 0, k_C3> 2C0, Combustién de CO
6 2H, + 0, i 2H,0 Combustion de H,
kw _ _ H
7 CO +H,0 &5 Co, + H, \éVatetr_ Gas-Shift
eaction
8 Reacciones
ke a a ,
CHO0;+7 0,5 (2-2y—p+ E) co+(2y+p- 5= 1) co, heterogéneas de
a o carbonizado
T3 (combustién de carbon)
k a - <7
9 CH,0, +CO, -5 2C0 + f H,0 + (E_ B) H, Gasificacion del CO
10 Gasificacion del H2

a kgz
CH,0p + (2 —E+[3) H, -5 CH, + f H,0

k a
CH, 05+ (1-RH,0 -5 co+ (1-p +E)H2

Gasificacion del vapor
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2.5 Propiedades fisicoquimicas béasicas

En este apartado se muestran las densidades, conductividades, capacidades calorificas,
coeficientes de transporte de masa y energia para el solido y el gas. Donde:

PP VeV » son las densidades y fracciones masicas de la biomasa y el
carbonizado, PM¢,PM ,PM,, PM,PMcy ,PM, 6 o X, Xeor Xoo, s Xrjor SON loS

pesos moleculares y fracciones molares del carbonizado, el oxigeno, el hidrogeno, el
mondxido de carbono, diéxido de carbono y agua.

Densidad del sélido

1 n,7 (2.28)
ps pB pC
Densidad del gas
P-PM
Py(Tg) == (2.29)

g
PM = X0,PMo, + 74, PMyy, + 2coPMeo + 2 PM y + 7,4,PM 4,
+XCH4PMCH4 +?(coszco2 +ZH20PM H,0

Ley del gas ideal

TIRT
P% PM, = Mz, (i=N,0,,H,,C0,C0, H,0))
g i

Viscosidades y conductividades térmicas para las dos fases

La viscosidad y conductividad térmica efectiva para la fase gas, estan definidas por las
correlaciones experimentales en Purnomo et al (1990):

eff .
2 =2, = 4.8X10°T 2™ (2.30)
T 2/3
4, =1.98X10°° (ﬁgo] (2.31)

Se desprecia la turbulencia en forma de difusion de especies quimicas gaseosas por lo que
eff _
las difusividades efectivas son ' ' y se calcula de acuerdo a la correlacion de

Fuller tomada de (Reid et al, 1987).
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0.00143T"

Dy = 3 1372 (2:32)
P(PMig)M[(Zv)i +(zv)9]
PM, = 2{L+L} (2.33)
PM, PM,

Donde PM; es el peso molecular de la especia gaseosa i, PM;, es el peso molecular de la

especie en mayor proporcion, (Zv)i es el volumen de difusién de la especie i y (Zv)g es
el volumen de difusién del gas dominante en la mezcla (calculados a partir de la suma de
volimenes de difusién atdmicos que se encuentran tabulados para los elementos basicos en
(Reid et al, 1987). Debido a que el proceso es isobérico, los coeficientes de difusion sdlo
dependen de la temperatura.

Coeficientes de transferencia de masa en la interface

Son deducidos a partir de modelos de transporte de masa puramente difusivos que
describen el intercambio de masa entre las fases gaseosas y la superficie de la fase solida
por medio de una capa o pelicula estacionaria muy delegada e hipotética, conocidos como
modelos de capa limite. La correlacion en términos del nimero de Schmidt y el nimero de
Reynolds es tomada de (Gupta y Thodos, 1963). El coeficiente k,,, es multiplicado por el
factor Ayn, para extender la validez del modelo de una sola particula a todo el lecho del

reactor.

K =17, Auk, (2.34)
2.06V
k, = =2 Re "7 s¢ (2.35)
[¢]
k, <k

Donde k;;, es un limite correctivo maximo propuesto por Di Blasi (2000) que evita que el
coeficiente provoque valores irrealistas de las temperaturas producidas por los cambios
introducidos por las reacciones quimicas.

Coeficiente de transferencia de energia en la interface

Las ecuaciones constitutivas de transferencia de calor son obtenidas a partir de balances de
transferencia de calor puramente convectivo en una interface debido a que se supone que la
fase gaseosa forma una capa estacionaria para la superficie de contacto de la fase sélida.
Ademas, existen analogias entre el nimero de Schmidt que es para la transferencia de masa
y el nimero de Prandtl el cual esta asociado a la trasferencia de calor. Es por eso que la
correlacién en términos de nimero de Prandtl y del nimero de Reynolds es obtenida en
(Dogru, 2013) EI coeficiente hy_,, es multiplicado por el factor A,n, para extender la

validez del modelo de una sola particula a todo el lecho del reactor.

26



Nesg =77, A (2.36)

p°s—>g
2.06C__p,U
hHg — C pgPgYq Re 057 py-2/3 (2.37)
ag
d p.u C
Re=—2s; pro—wfhy (2.38'y 2.39)
Mg Ky
6o,
Ag =Ry = (2.40)
p
dp = [(1_ Xash)dl? + Xashdzo ]1/3 (241)
du Xl/3dp0’ X _ s

Es importante mencionar que el coeficiente convectivo de transferencia de calor entre las
fases se estima para sistemas no reactivos, lo que puede contribuir a tener diferencias
significativas entre los valores teoricos y los experimentales (Peréz, 2009), es por esto que
la correlacién se multiplica por una constante de ajuste  con valores entre 0.02-1 (Di
Blasi, 2004), (Hobbs et al, 1992).

Ademas, &g es el area de la particula de carbonizado y 77, es la densidad del numero de

particulas, definida como el nimero de particulas de la fase sélida por unidad de volumen
total, k,,, es el coeficiente de transferencia de masa difusivo correspondiente al transporte
de la especie reactante a través de la capa de la fase gaseosa que se forma alrededor de la
particula.

Coeficiente de pérdida de calor en las paredes del reactor

Los coeficientes convectivos de transferencia de energia (hgw, hsw) consideran el aporte de
conduccion, conveccion y radiacion. Para determinar los coeficientes de transferencia de
energia entre el lecho y las paredes, se adopta el modelo propuesto por (De Wasch. y
Froment, 1971) y (De Wash, 1972). Las ecuaciones que determinan el parametro de
empacamiento ¢ Yy las siguientes correlaciones se encuentran reportadas en (Hobbs et al,
1992).

4 k
Fase gas: =——: h_=h 9 242y 243
g Agw DR gw w krg N krs ( y )
PR % (2.44) y (2.45)
Fase solida: Dy Ky + Ky
h, =2.44k?D;“ +0.033k,P.R 0! (2.46)
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d h k (-
kf:kgg[1+ 0 ”]+ o ‘? Lk, =4.8X10°T0" (2.47) y (2.48)
K
g 1 hrsdp 2
7+ -
¢ K 3K
2.27X10°7T? (e o, k
h, = S h, =227x07 | 73 k=X (2.49),(2.50), (2.51)
e l-e, 2—¢ Ky
1+
21-¢g)\ e,
dh ) 014PRd* B
oy =K, | e 1o [ 20T gy d-¢) (252) y (2.53)
K, d 1 hd, )" 2
1+46| " e
D:) | ¢ K 3K

La correlacion obtenida por (Koufopanos et al, 1991) de la capacidad especifica del gas
para reactores de lecho fijo:

C,, =1005+(T, —300) (2.54)

La conductividad térmica efectiva para la fase solida

La conductividad térmica efectiva de la fase solida es modelada por la correlacion siguiente
dada en (Golman et al, 1984).

A

Al =dy g +— : (2.55)
- +1.43(1-1.2a,)
(dy2,)

Ay =406, T}, £,=0.05 (2.56)
A, =40oeT’;, & =0.85 (2.57)
T T Y
A, =k, =0.0013+0.05| —— |+0.63| —* (2.58)

1000 1000

La capacidad especifica de la fase solida

La capacidad especifica de la fase solida Cpg se considera constante y uniforme en el
gasificador y se calcula como en (Rogel A, 2007), de un promedio aritmético de la
capacidad especifica de la biomasa y la capacidad calorifica del carbonizado:

Crp+C.
Cps :% (259)
Cs :1112.0+4.85(T0 —273) (2.60)
Cc :1003.2+2.09(T0 —273) (2.61)
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3. EL MODELO DEL REACTOR EN ECUACIONES
DIFERENCIALES PARCIALES (EDPs)

En este capitulo se presenta el modelo unidimensional axial de dos fases, formado por
balances de masa y energia (ver Tabla 2), realizado por (Badillo et al., 2014), representado
por ecuaciones diferenciales parciales (EDPs), sobre los dominios axial (0<z <L) Yy
temporal (t > 0), para cada una de las especies que aparecen en el reactor, para el gasy el
solido. Se toma como referencia el esquema cinético de Di Blasi, (2000) anteriormente
explicado, debido a que se considera un esquema completo, ya que tiene un buen
compromiso entre complejidad y capacidad de descripcion, a diferencia de otros esquemas
mas detallados o sobre simplificados.

A continuacion, se muestra que los términos del modelo estan representados por colores, el
rojo indica que esos términos pueden ser cuasi estacionarios y el azul que los términos
seran dindmicos. Esto se comprobard posteriormente al hacer el andlisis de tiempos
caracteristicos y numeros adimensionales, en donde se validaran las hipotesis de estado
cuasi estacionario para los gases y equilibrio térmico entre las fases. Asi mismo, se
muestran las velocidades de reaccidn con la dependencia de cada uno de los componentes.
En la Tabla 2.a, (ver anexo 2) se muestran las velocidades de reaccion para cada uno de los
componentes y en la Tabla 2.b (ver anexo 2), las velocidades de reaccion individuales con
sus parametros cinéticos para cada una de las reacciones anteriormente descritas.

Tabla 2. Modelo del reactor en EDPs, representado por balances de masa y energia

Balance de masa para la fase gas

0| py(Ty) d
% = _E(ugpg (Tg ))+ R (7/02 1 Vh,00Vco, 0 Vi, Pes:T) (3.1)
Balance de masa para la fase sélida
0 0
§=—5(usps)+ R, (Yo, 7,01 Veo, Vi, s T) (3.2)
Balances de masa para los componentes en fase solida
Biomasa 8(,07 ) 8(,07 u )
s/ B s/ B™'s
= — + R ’TS 33
P pe s (P76 T,) (3.3)
Carbonizado P -0 u
(1217/0) = (/;sj/c S)+RChar(pS’702’yCOZ'7H2’7H20,787T) (34)
Balances de masa para los componentes en fase gas
Oxigeno a(pg (Tg)?/oz) B P .
ot _5(_%/}9( 9)702)
+R02 (pg(Tg)ij/A]j}/Oz’yCHA’yCO’}/Hzaj/HzoyT) (3.5)
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Hidro
! rogeno a(pg (Tg)]/HZ) 6

at :E(_ugpg (Tg)7Hz)
+Ry, (7/H2 170,1Vn,01Yco1 Veo, ’7CH4’/)B7/B’/7A17A1’T) (3.6)
Mondxido de
sl AT I
ot oz 9felle
+Rco(7H2 V0,1V mrVn,01Ycor Veo, 1 Ven,  Pe¥sr Pas 1) 3.7)
Dioxido de
carbone LAY =2 (~u,0, (T, ) oo
ot oz\ OV
+Req, (7/H2 170,171,010 YcorVco,  PeYB1 Pl ars T (3.8)
Met
etano 5(pg (T, )}/CHA) 5
at :E(_ugpg (T9)7CH4)
+Rey, (7/CH4 170,171,010 VH, Pe¥srPrla T) (3.9)
V d
a;LE)aor ° a(pg(Tg)7HzO)_ 0
ot _5(_ugpg (Tg)7HzO)
+RH20(7H2’702'7H20’700’7002'70H4’7A1,!pBVB’T) (3.10)
Alquitran 6(/)9 (Tg)VAl) 5

ot :5(—ngg (Tg)7/A1)+RA1(pg (T)17A1'7021pB7B,T) (311)

Balance de energia para el gas

(] {igncr o

at oz £
+A N, [Tg —TW} +Ahy [Ts —Tg]
~QF (Pes Pu? 1 Py (T V0, Vw1 Yoo Vo0 Vi, Voo, 1) (3.12)
He (Tg)=C§i (T, -T,), i=N,,0,,H,,CO,CO,,CH, H,0 A

Balance de energia para el solido

a(z o H (TS)] :_6(usg pH? (Ts)j . o

R Eﬁ —_— —
p ~ t— (,15 (Ts,Tg) pe )+ AN [T, -T,]

+A§ghsg ':Ts _Tg]_QSr(vapg (T)l 7/02 ’ yco;ﬂ/Hzo ’ ]/HZ ,]/COZ ’Ts) (313)
H? (T,)=Ca (T, - Ty), i = B,Char
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Condiciones de Frontera

En la entrada del reactor (Z=0)

At AT
T — T ’ 9 _g: T —T ’ S —5 = T —T 314'316
'Og( 9) pge( 99) pg (TQ)C; oz Ug( g ge) ,DSC; o7 us( s se) ( )
En la salida del reactor (Z=L)
0
LA (T, )Lo; o] o Mg o._y, (3.17-3.20)
lo74 0z oz oz

En donde: pg y pc son las densidades de la biomasa y el carbonizado, U, Y U, son las
velocidades del sélido y del gas, PM¢,PMy ,PM,, ,PM¢,,PMc, ,PM, ;5 son los pesos
moleculares del carbonizado, el oxigeno, el hidrogeno, el mondxido de carbono, dioxido de
carbono 'y agua, Yo,»¥u, Yco1Yco, V0¥ mi¥on, Son las fracciones masicas de los
componentes volatiles.

Por otro lado, es importante mencionar que el modelo de Di Blasi y Branca (2013), agrega
una ecuacioén de balance de masa para los alquitranes refractarios y modifica dos cosas: i) la
dependencia de algunos términos de reaccion y ii) agrega las tres velocidades de reaccion
de combustién y reformado de alquitran refractario y reformado de metano.
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4. REACCIONES ROBUSTAMENTE INDEPENDIENTES

En este capitulo se hace la determinacion de las reacciones quimicas robustamente
independientes y se hace una comparacion entre el método de descomposicion de valores
singulares de Badillo (2004) y la metodologia que se propone en este trabajo, la cual parte
de construir una matriz atémica para determinar los balances globales y los balances con
reaccion quimica. Ademas de lo sefialado en el capitulo anterior, el esquema cinético de Di
Blasi, (2000) tiene un muy buen nivel de detalle de los submodelos de los fenémenos de
transporte y tiene un buen compromiso entre complejidad y capacidad de descripcion a
diferencia de esquemas cinéticos mas sencillos como los de Souza (2004), Bryden y
Ragland (1996) y Hobbs et al, (1993), sin embargo, estos esquemas cinéticos solo
consideran la formacion de los alquitranes, pero no toman en cuenta la eliminacion de
estos.

4.1 Determinacion de las reacciones quimicas robustamente independientes
y balances globales

En este apartado se deduce una representacion simplificada de los balances de masa de las
especies quimicas aplicando el anélisis estequiométrico de la teoria de redes de reaccion, el
cual nos ayuda para determinar el nimero de reacciones quimicas robustamente
independiente y de balances globales, para obtener un modelo que cuente con la minima
dependencia de las velocidades de reaccion no lineales, para asi obtener un modelo
simplificado que ayude al disefio y control del reactor de gasificacion.

Entonces se propone construir una matriz estequiomeétrica, a partir del esquema cinético
que se quiere analizar. Para esto (.8), es el nimero de componentes con el que cuenta el
esquema cinético, (n,.) es el nimero de reacciones quimicas totales.

S11 ++ S1in, 5 81
Sz[sssg]z[: P ];5:[8;]:[5:] (4.1)

Sn,1+- Sn,m,

donde: Los subindices s o (g) representan a la fase soOlida (gas), S es la matriz
estequiométrica. Posteriormente se procede a calcular el rango de la matriz: Rango de S =
Ngp < N,

De acuerdo a la teoria de redes de reaccion (Aris, 1965), (Badillo, 2009), (Feinberg, 1977),
si n. > ng es posible aplicar una transformaciéon lineal T para llevar el conjunto de
balances de masa de las 10 especies a una forma “simplificada” en la que se tiene una
particion de balances sin reaccion y balances con reaccion, de acuerdo a la siguiente
expresion:

0, X = —0;[vX] (4.2)

0,6 = —9;[vG] + STR(C,T) (4.3)
_1X

TC = [ G] (4.4)
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Esta forma reactiva-no-reactiva de los balances de masa de las especies es importante,
porque facilita el manejo de la complejidad por la alta dimensionalidad de modelos de redes
de reaccion multicomponente como la del gasificador y ayuda en el de desarrollo de
controladores y estimadores avanzados.

Por lo tanto, el problema se traduce entonces a la matriz de transformacion. La matriz de
transformacién puede ser obtenida por diferentes métodos (método de inspeccidn, teoria de
grafos y complejos de reaccion (Feinberg, 1987,1995). Descomposicion de valores
singulares (Aris, 1965; Badillo, 2009; Feinberg, 1977). Sin embargo, estos métodos pueden
ser complicados o perder el sentido fisico. Es por esto que, este trabajo se propone una
construccion simple de la matriz de transformacion, a partir de la matriz elemental o
atdmica, la cual debe de tener un rango completo y estar bien condicionada.

La matriz de transformacién se construye de la siguiente forma:

Ti1 - Tip, 1 0 O
r=[""];11= T2=[0 1 0] (4.5)
T2
TCAl"TCAnC 0 0 1

Donden.: nimero de componentes; T¢ ,1: componentes atémicos,
ng;: numero de reacciones independientes ;

Es posible observar que la matriz de transformacion, estd compuesta por dos matrices, La
matriz T1 es una matriz elemental o atdmica, en donde las columnas representas los
compuestos quimicos presentes en el esquema cinético y las filas representan los
componentes atomicos de los cuales estan compuestos todos los elementos quimicos
(carbono, hidrégeno y oxigeno) y la matriz T2 es la matriz identidad rectangular, en la cual
en las columnas estas estan representados los componentes y en las filas las reacciones que
son linealmente independientes.

Por otro lado, si se hace una comparacion de esta metodologia para la construccién de la
matriz de trasformacion, con la metodologia propuesta por Badillo (2013), en donde se
utiliza un cambio de coordenadas basado en la descomposicion de valores singulares
(DVS), en la cual la matriz estequiométrica trucada st se escribio de la siguiente forma:

T T
SiZ' - Uﬂ'zﬂ'vﬂ'
. . . . . R R
donde U”(OV”T)GS una matriz unitaria de dimensiones N,_X N_ cuyas columnas son los
. . . T . .
vectores singulares izquierdos (o derechos) de S_ , X, es la matriz diagonal con los valores

. T , f .
singulares de S, . Asi pues, P,,Ry P,',\' son las matrices de cambio de coordenadas de

concentraciones correspondientes a las pseudo-componentes reactivas y no reactivas, las
cuales son determinadas por medio del método de DVS:

PR [s:] [T2
RN &
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donde T2 = r es construida a partir de las Ultimas |,T columnas de U yT1 = S 6s
obtenida de acuerdo a la siguiente expresion:
s, =V, U]

donde X es la matriz pseudo-inversa de X_, la cual se obtiene tomando el reciproco de

cada elemento de la diagonal que no es cero, dejando los ceros en su lugar y trasponiendo la
matriz resultante.

4.2 Comparacion entre método de DVS Badillo et al, (2013) y metodologia
propuesta en este trabajo.

Con el propésito de aplicar e ilustrar la metodologia propuesta y hacer una comparacion
entre la metodologia de este trabajo y la descomposicion de valores singulares utilizada en
el trabajo de Badillo et al, (2013). Se analiza la red de reaccion presentada, la cual cuenta
con 7 reacciones gquimicas y 8 componentes quimicos, como se muestra en la siguiente
Tabla 3.

Tabla 3. Esquema cinético de Badillo et al, (2013)

Pirolisis R, B — 0.54C+0.098H,+0.119C0O+0.083C0O, +0.273H,0+0.064CH,

Combustion de R C+0. 5CO
. 2 2 2
carbonizado

Gasificacion de R, C+CO, »2CO
carbonizado con

COo2

Gasificacion de R, C+H,0>H,+CO
carbonizado con

H20

Water Gas Shift R5 CO+ HZO = H2 +CO2

Combustion de R, 2C0+0, - 2C0,
CO

Combustion de R, 2H, +0, - 2H,0
H2

Se construye la matriz estequiométrica el esquema cinético de la Tabla 3:
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B -1 0 0 0 0 0 0
C 054 -1 -1 -1 0 0 O
o, 0 -1 0 0o -1 -1
ST=| H, 0098 0 0 1 0 -2 (4.7)
CO 0119 0 2 1 2 0
Co, 0083 1 -1 0 1 2 O
H,O 0273 0 0 -1 -1 0 2
CH, 0064 0 0 0 0 0 O

Al evaluar el rango de la matriz se encuentra que hay N, =4 reacciones quimicas

linealmente independientes y componentes reactivos del total de especies (gaseosas y
solidas).

De acuerdo con esto, existen 4 reacciones quimicas que son redundantes, esto implica que
las Gltimas 4 reacciones son dependientes y pueden ser escritas como combinaciones
lineales de las 4 primeras. Por lo tanto, el conjunto de reacciones independientes es provisto
por la factorizacion de rango de la matriz s™ a partir de su forma escalonada reducida por
filas eliminando las filas de ceros:

10000 0O
01000 1 1

M = (4.8)
0010 -1 -1 1
00011 0 -2

Por otro lado, el vector N con las velocidades de reaccion independientes esta dado por la
siguiente matriz:
Rl
R,+Rs +R,
N(C,T)= (4.9)
R,—R.—R, +R,

R, +R. —2R,
Como se muestra, la primera reaccion independiente es la pirdlisis y las ultimas reacciones
independientes son combinaciones lineales del resto de las reacciones de la Tabla 3.

R R ,
Dado que N" =8y N_=4 y por lo tanto ( N > N_ ) el nlmero de componentes excede el
p . . . R . . .
nimero de reacciones, entonces existe un conjunto de N” —N_ combinaciones lineales de

R . .
las N_ concentraciones de las componentes de la fase 77, o de forma equivalente, un

cambio de coordenadas de las concentraciones, que para el caso de estudio tiene la
siguiente forma:
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PX1 |S)
e

donde F’ﬂR es calculada a partir de la pseudo-inversa obtenida mediante la DVS de s'

-0.78 024 -0.09 0.1675 0.194 015 0.12 0.05

PR _g* = -0.089 -0.28 -0.39 -0.135 0.022 032 0.17 0.006
i ® 1-0.005 -0.13 -0.077 -0.23 0.334 -0.204 0.23 0.0003
-0.091 -0.05 0.143 048 0.022 0.09 -0.45 0.006

(4.11)

y P”N se construye de las Ultimas 4 filas de la matriz U™ proveniente de laDVS de S':

037 063 -053 0.13 037 0.107 -0.13 -0.0154
N | _ 015 0.0 057 -0.22 038 0668 0.07 -0.0044 412)
© 91023 -005 009 066 -0.011 0033 071 -0.005 '

0.06 -0.005 0.005 -0.006 -0.005 -0.005 -0.006 0.99

Es importante resaltar que el cambio de coordenadas de las concentraciones no es Unico,
Badillo et al, (2013), propone una combinacion en la cual separa las fases del sélido y del
gas. Y el cambio de coordenadas solo se hace para el gas, ya que el solido es igual a

R
(ns = Ns ) Por otro lado, probando la metodologia propuesta en esta tesis y partiendo del

esquema cinético mostrado en la Tabla 3 y debido a que la matriz de estequiométrica y el
rango es el mismo, es posible hacer una combinacion lineal, la cual se construye con la
matriz de transformacion de la siguiente forma:

B Char CO CO, H, H,0 CH, 0,]
Co086 1 1 1 0 0 1 0
H 098 0 0 0 2 2 4 0
O 058 0 1 2 0 1 0 2

T=/1 1 0 0 0 O 0O 0 O (4.13)

2 0 1 0 0 0 0 0 0
3 0 0 1 0 0 0 0 0
4 0 0 0 1 0 0 0 0
5 0 0 0 0 1 0 0 0

A partir de la matriz de transformacion (4.13), es posible determinar que el rango de dicha
matriz es de 8, por lo tanto es de rango completo y ademas es posible observar que este

esquema cinéticos cuenta con 3 balances de masa globales (C, H y O) sin reaccion y 5
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reacciones quimicas linealmente independiente. A continuacion, se muestran los diferentes
valores propios calculados para la matriz de transformacion anterior:

2.96109+0i,-1.50783+0.304637i-1.50783-0.304637i,-0.195225+0.9057i,-0.195225-
0.890269i, 0.701676+0.58028i, 0.701646-0.58028i, 0.82171+0.1.

En el entendido de que existe una incertidumbre considerable en algunos coeficientes
estequiométricos y peso molecular, se busca que la matriz de transformacion de
componentes sea robusta. En consecuencia, se evalla el condicionamiento de la matriz
propuesta mediante el calculo de los valores propios anteriormente mostrados, encontrando
que el namero de condicion es de 3.603, valor que implica un buen condicionamiento o
baja sensibilidad a errores de parametros y de redondeo.

Entonces, es posible obtener la combinacion lineal de los componentes y los balances de
masa sin reaccion, como se muestra en las ecuaciones (4.14 a 4.16).

yC =0.806y;5 + Veppg Vo + Veoo  Vers (4.14)
yH =0.998y; +27,,, + 4714 + 271420 (4.15)
70 =0.958y5 + 7o +27cos Va0 T 2702 (4.16)

Es posible elegir 3 de las 8 componentes que seran transformados y los otros 5 quedan
igual. Se elige el O> y H> y CH4 para ser calculados a través de balances globales no
reactivos y reactivos restantes. Despejando las fracciones de O,, CO y H,, en término de los

otros componentes:

Vo, =0.124y, —0.57C + 0.5y, +0.57cpr —0.57c0, —0.57,0 +0.570 (4.17)
Vip =—0.499y, =2y, +0.57H = 7,50 (4.18)
Vena =—0.8067, +7C —¥eumm — Veoo (4.19)

Por lo tanto, el conjunto de balances de masa globales sin términos de reaccion queda:

apg M)ye B (9[(0.806}/B + 7/CHAR),DSVS] B a|:(7/co +7co2 t 7/CH4)pg (T)Vg:l

_ (4.20)
ot 0z oz

AU 0[(0.998y5)pV,] 6[(27Hz + 47 s+ 271420) Py (T)Vg] (4.21)
ot oz oz '

op, (M) 7o _ 5[(0.558;/BpSVS] B a[(Vco +2Yc05 + Vhzo +2702) Py (T)Vg] (4.22)
ot oz oz '

Remplazando las expresiones para Oz, H2, CH4 quedan de la siguiente manera:
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opyMyre 0[Py (MreY, | 9] (080675 +7euma) PV —V,) ]

= (4.23)

ot 0z 0z
opy (M7 _ 0Ly MrVy ] 29[ (099875)p, (V. -Vy)| .
o oz - oz (4.24)
op, (Mo 0[Py MireV, | 0](0.5587,)p,(V,-V,) | 105
a oz - oz (4.29)

Se muestra que la metodologia propuesta en este trabajo para construir la matriz de
transformacién es mas simple y tiene sentido quimico, pues refleja de manera clara el
principio de conservacion de materia: Todo el carbono, oxigeno e hidrégeno atbmicos se
conservan, solo se combinan de diferentes maneras (moléculas), que la obtenida por el
método de descomposicion de valores singulares. Sin embargo, el método propuesto por
Badillo et al, (2013) para la transformacion (T2= v ) de la parte reactiva de los
pseudocomponentes, tiene una ventaja sobre el método que se propone en este trabajo
(matriz identidad rectangular), ya que los pseudocomponentes reactivos solo dependen de
una reaccion independiente, por lo tanto son méas simples, ademas de que el numero de
balances globales para este esquema cinético son mayores.
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4.3 Determinacion de reacciones quimicas linealmente independientes y
balances globales con esquema cinético de Di Blasi y Branca (2013).

A continuacion, se aplica de nuevo la metodologia desarrollada, pero para la cinética de Di
Blasi y Branca, (2013), en el cual existen diferentes cambios: (i) los coeficientes
estequiométricos de la reaccion de pir6lisis primaria son diferentes a los que presenta Di
Blasi (2000), (ii) la reaccién de pir6lisis secundaria, se descompone el alquitran primario en
gases volatiles y en alquitran refractario, sin embargo la molécula de alquitran primario y
refractario, consideran que es la misma y que tienen el mismo peso molecular. (iii) se
agregan tres reacciones, una de combustion de alquitran refractario que es la misma
reaccion de alquitrdn primario que se encuentra reportada en Bryden y Ragland (1996) y
dos reacciones de reformado, una para el alquitran refractario y otra para el metano que se
encuentran reportadas en Lindstedt, 1998; Babu y Sheth 2005; Giltrap et al. 2003 y Pérez,

20009.

A continuacion se presenta el esquema cinético completo de Di Blasi y Branca (2013):

Reaccion Nombre

1

k
W = 0.32CHAR + 0.041C0 + 0.112C0, + 0.0002H, + 0.002CH,
+0.11H,0 + 0.4154,

De volatilizacion de madera

k s - -
2 4, 3 +0.50C0 + 0.12C0, + 0.035H, + 0.12CH, + 0.17H,0 + 0.0584, | Alquitran primario se somete a
un agrietamiento secundario
kC -z - 7
3 (A1) CHy 522000226 + 0.8670, — CO + 0.761H,0 Combustion de alquitran
primario
% 1A
4 CH, + 1.50, -3 CO + 2H,0 Combustion de CH4
ke P
5 200 + 0,5 2c0, Combustion de CO
ke iz
6 2H, + 0, -5 2H,0 Combustion de H,
i — -
7 (A2) CHi 522000226 + 0.8670, -5 CO + 0.761H,0 Combustion de alquitran
refractario
kW - _ - -
CO + H,0 <2 CO, + H, Water-Gas-Shift Reaction
kST 16
9 (A2) CHys2,00.0226 + 0.978H,0 =5 CO + 1.74H, Reaccion de reformado de
alquitran refractario con vapor
kST 16
10 CH, + H,0 =3 CO + 3H, Reaccion de reformado
metano con vapor
11 Reacciones heterogéneas de
k¢ a a a . ..
CH,05+v 0,5 (2 —2y—-B+ _) Co + (zy +B—=— 1) €O, + = H,0 carbonizado (cpmbustlon de
2 2 2 carbon )
k a e s
12 CH,04+CO, -5 2C0 + B H,0 + (5_ l?) H, Gasificacion del CO
a k e s
13 CH, 04+ (2 _§+B) H, % CH, + B H,0 Gasificacion del H2
14 Gasificacion del vapor

kys a
CH,0p+ (1-p)H,0-BCo+ (1-p +5)H2
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Como se puede observar en la Tabla anterior la reaccidén de pir6lisis secundaria, muestra
que no se cumple la conservacion de la materia para esta reaccién, dado que la molécula de
alquitran primario y refractario son la misma (CH; 5,,00.0225)-

Por lo tanto, se hace la suposicion de que Di Blasi y Branca (2013), consideran que estas
dos moléculas son dos isémeros y por lo tanto tienen la misma molécula y el mismo peso
molecular. Entonces con esa suposicion se intentd balancear estequiométricamente esta
reaccion, pero no se obtuvo ningln resultado favorable, ya que los coeficientes
estequiométricos daban valores negativos. Posteriormente se intentd cambiar la molécula
de alquitran refractario, pero aun asi no se lograba un buen ajuste estequiometrico. Es por
esto que en este trabajo se decidié utilizar el esquema cinético de Di Blasi (2000).

4.4 Determinacion de reacciones quimicas linealmente independientes y
balances globales con esquema cinetico de Di Blasi (2000).

A continuacion, se aplica de nuevo la metodologia desarrollada, para el esquema cinético
de Di Blasi (2000) anteriormente presentado, pero se hacen dos modificaciones, una en la

molécula de carbonizado (CHo.zoo.oz) y la otra en la molécula de Alquitran, ya que se
puede observar claramente que la molécula de alquitran como la presenta Di Blasi (
CH, 0500 ), No satisface el balance estequiométrico de la reaccién de pirdlisis

secundaria, por lo tanto se optd por modificar la molécula de alquitran de CH, .0, 000 @

CHys0,; y con esto se asegura que la ecuacion de pirélisis secundaria esté bien

balanceada estequiométricamente. Ademas se puede ver que si se hace este cambio en la
molécula de alquitran, también se ve afectada la reaccién de combustion de alquitran
estequiométricamente, por lo tanto se balancea y queda de la siguiente forma:

(A)) CHyg0,, +0.150, “co+ 0.4H,0
Entonces con estas modificaciones es posible construir una matriz estequiométrica, la cual
cuenta con 9 componentes (8 =9), 7 en fase gas y 2 en fase solida, y 11 reacciones
quimicas (n,, = 11). La matriz estequiométrica queda de la siguiente manera:
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HO O, H, CO CO, CH, A, B CHAR
R, 023 0 00002 0055 0105 001 019 -1 041
R, 0 0 0O 050 030 020 0 0 O
R, 04 015 0 1 o 0 -1 0 0
R, 45 0 1 0o -1 0 0 0
o _| Res -1 0 2 2 0 0 0 0 @.26)
R, 2 -1 =2 0 O 0 0 0 ©
Ry -1 O 1 4 1 0 0 0 0
R, 01 075 0 058 042 0 0 0 -1
R, 002 0 008 2 -1 0 0 0 -1
R, 002 0 -192 0 o 1 o0 o0 -
R, -098 0 108 1 o 0 o0 o0 -

g3
Rango de la matriz=7, Balance global=2

A continuacion, se presenta la matriz de transformacion, la cual estd representada por la
matriz elemental T1, que cuenta con 3 filas y 9 columnas, las primeras tres filas son los
atomos de carbono, hidrogeno y oxigeno, que son los atomos de los cuales estan
compuestos todos los componentes y las 9 columnas representas la composicion atémica de
los componentes quimicos. Por otro lado, la matriz T2 es una matriz diagonal rectangular,
que representan las reacciones quimicas linealmente independientes. Construyendo la
matriz de transformacion queda de la siguiente manera:

H,0 O, H, CO CO, CH, A, B CHAR
c o 0o 0 1 1 1 1 077 1
H 2 0 2 0 0 4 08 0734 02
O 1 2 0 1 2 0 11 07122 002
1 1 0 0 0 0 0 0 © 0
T= (4.27)
2 0 1 0 0 0 0 0 © 0
30 0 1 0 0 0 0 0 0
4 0 0 0 1 0 0 0 0 0
5 0 0 0 0 1 0 0 0 0
6 0 0 0 0 0 1 0 0 0

Con esto podemos observar, que este esquema cinético cuenta con 3 balances de masa
globales (C, H y O) sin reaccion y 6 reacciones quimicas linealmente independiente. A
continuacion, se muestran los diferentes valores propios calculados para la matriz de
transformacion anterior:

3.37762+000i, -1.0677+1.42013i -1.06772-1.42013i, -0.682371+0.729272i, -0.682371-
0.729272i, -0.635303+0i, 0.253205+0.242379i, 0.253205-0.242379i, 0.251467+0i
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En el entendido de que existe una incertidumbre considerable en algunos coeficientes
estequiométricos y peso molecular, se busca que la matriz de transformacion de
componentes sea robusta. En consecuencia, se evalla el condicionamiento de la matriz
propuesta mediante el calculo de los valores propios anteriormente mostrados, encontrando
que el nimero de condicién es de 13.432, valor que implica un buen condicionamiento o
baja sensibilidad a errores de parametros y de redondeo.

Entonces, es posible obtener la combinacion lineal de los componentes y los balances de
masa sin reaccion, como se muestra en las ecuaciones (4.28 a 4.30)

YC=0.77yg +Vermr + Yoo + Vo2 T Vena ¥ Ve (4.28)
yH=0.7344y, +0.27 100 + 27115 + 47 cria + 271150 +0.87 (4.29)
y0=0.7122y +0.02y ¢ + Voo + 2702 + V2o 7117 + 270, (4.30)

Es posible elegir 3 de las 9 componentes que seran transformados y los otros 6 quedan
igual. Se elige el CO y Ha (por el gran nimero de reacciones en las que intervienen y su
dependencia no lineal en H2) y CH4 (para generar un menor numero de términos bilineales)
para ser calculados a través de balances globales no reactivos y reactivos restantes y

despejando las fracciones de CO, H. y CHg, en término de los otros componentes:

Veo ==0.7122y5 =270, = 0.02y cuipg =117 4 = 71420 T7O =27, (4.31)
Vena = 0.1y, =0.0578y5 +yC =0.98ypuz + Veor + Va0 =70+ 270, (4.32)
V2 =270 —-0.2516y5 +1.86y 03 = 0.6, =470, =27C =270, +0.5yH =3y, (4.33)

Por lo tanto, el conjunto de balances de masa globales sin términos de reaccion queda:

apg (M __ a[(0-7775 + VCHAR)/OSVS] B 6[(7co +Vcoz2 t VecHa +7/A1)pg (T)Vg:l

(4.34)
ot oz oz
9Py (M7 _ 0[(0.7344y, +0.2yc) PV, |
ot 0z
[ (2710 4 T 271120 +087,) 2 (T, | (4.35)
oz |
0py(M)ro _ _0[(0.712275 +0.02yc,) PV,
ot oz
_ a[(?/co + 27000+ Voo T 1.1y +270,) pg (T)V, } (4.36)
oz |

Remplazando las expresiones para CO, H2 y CHa, quedan de la siguiente manera:
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op,Mre 0l pMreVy | 0[(0.7775 + o) 2 Ve -V, |

N ) (4.37)
ot oz 0z

00,y __ 2L p My ]| 0] (073447, +0.27610)p, Vs =Yy (4.39
ot oz 0z |

0py (M7 _ 0[PV | 0] (0.71227, +0.027c0) Vs -V, ) (4.39)
" P oz |

Por lo tanto, los balances de masa reactivos son los de las especies

Venar: Ve Vo2 Vo2 Vioor Var €ON Yewar Voo Vua » Sustituidos en términos de las nuevas

coordenadas Jcuar: Ve Ve Vi Vo1 Veor Voo Voo Vet -

Por otro lado, en el Anexo 2 se muestra la Tabla 2.c, la cual contiene las nuevas
velocidades de reaccion para cada uno de los componentes, en donde se sustituyeron las
concentraciones de CO, Hz y CHa, por las ecuaciones (4.34 a 4.36):

Yeo =—0.7122y5 =276, —0.02ycipr =117 = V1120 77O =200,
Vera =01y, =0.0578y5 +yC —=0.98)cpan + Voo 7120 =70+ 270,

Vo =270—-0.2516y; +1.86y 05 —0.670, =470, —=27C =270, +0.57H =3y,

Por otro lado, es posible observar que la Tabla 2.d estd compuesta por dos partes, la
primera parte indica las velocidades de reaccion que no tienen dependencia de CO, H, y
CHs y por lo tanto son iguales a las que se muestran en la Tabla 2.a. Ademas, en la Tabla
2.a se puede ver que existen expresiones cinéticas que si dependen de las concentraciones
de CO, Hz> y CH4pero al momento de sustituir las ecuaciones (4.34 a 4.36), se elimina esta
dependencia y en la segunda parte de la Tabla 2.d se pueden ver como es que quedan las
nuevas velocidades de reaccién sin dependencia de CO, Hz y CHa4,

Entonces, los balances de masa reactivos-no reactivos para las especies en fase solida y gas
quedan de la siguiente manera:

Balance para la fase gas

o) &

ot :_a(ugpg(Tg))+RG(yOZ’yHZO’yHZ’pByB’yAl’yc’yH’]/O,psj/char’T) (440)

Balance para la fase sélida
op,

0
at :_E(USPS)_F Rs(yOZ’yH2017/H217/A117/C17/H17/oapB]/B;psychar,T) (441)
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Balances de masa para los solidos
8(1057/8) 8(p57/BuS)

o =- o _VglRB(psyB’Ts) (442)
O(Pelerar) __ O(PVearls) | s
( ath ):_ ( 8zh )+RCHAR(psyB’psychar’pg(T)’yoz’7"'2’szo’}/Al’yc’yH’7O’T) (443)

Balances de masa para los gases

o(py(T)r,,) o

ot ZE(_UQ'DQ (T9)7/oz)
-|-Rg2 (pg (Tg)iij/B’psychar’7/A1’7/oz’7/H2 ’7H20’7/H ,]/C,}/O,T) (444)
a(/Ozrl(-l-g”/coz) 0
—ed a(_ugpg (Ty) 7o, )
+RY (P, Y0, V1,00 P ohar Pe¥s: Pra? s Ve Ve Vi Yo, 7o 1) (4.45)
o\ p, (T, )7Hzo 0
% =5(_ugpg (Tg)j/HZO)—'— Razo (j/HZ’)/OZ’yHZO’yAl”OB;/B’psychar’)/(:’j/H]/OsT) (4_46)
ol py(Ty)r d
% - 5(‘“9% (T, )7A1)+ RA(2y (Ty) 70 70,: Ty) (4.47)

Balances de masa no reactivos
op,Mye LMYy ] 2L O7775 +reua) V. =Vy) ]

(4.48)
ot oz 1074
o0, (M 0[PV | 0 (0.7384y, +0.2y00) p, (V. -V,) ] ia9
.  a oz (4.49)
op,(Mro 0L PyMreVy | 0] (071227 +0.02ycy) p, (V. -V, | 150
a a oz (4.50)
Veo ==0.7122y5 =20, —=0.02)cpap =117 4 = 7120 70 =21, (4.51)
Vena = 0.1y, —0.0578y5 +yC =0.98y g + Voo + V2o = 7O+ 270, (4.52)

Yy, =2y0—-0.2516y, +1.86yypr —0.67 4 =470, —27C = 2yc0, + 0.57H = 37,0 (4.53)
Balance de energia para el gas

(Seurpnem)]  ouSenrmem)

0 (ur (1T
= - - +§(/lg (TQ)E + Ay [T, - T, |
AN [T, =T, |- Q¥ (0 Pus¥as Py (T)s Vo, Yo, Yoo Vinor Vit Yoo, T) (4.54)
HE (T,)=Ca(T, - T,), i=N,,0,,H,,C0,CO, CH,, H,0 A
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Balance de energia para el sélido

a[iﬂsiHis (TS)J a(usipsiHiS (TS)j
- ot T - oz

AN [T, =T, 1=Q% (05, 2y (M) 7o, Vo Pro P, Voo, ) (4.55)

H’ (TS) =C (T, —T,), i =B,Char

Condiciones de Frontera

g eff aTs _
= [/15 (T.T,) pe j+ AN [T, -T,]

En la entrada del reactor (Z=0)

A aT A at
T )= T ) ————2=u (T, -T ), —=——=u(T.-T 4.56-4.58
'Og( 9) 'Oge( ge) ,Og(Tg)C; oz ug( g ge) ,OSCS o7 us( s se) ( )
En la salida del reactor (Z=L)
0
—[pg (TQ)LO; dod_q To_g o _,, (4.59-4.61)
oz oz oz oz

5.TIEMPOS CARACTERISTICOS Y NUMEROS
ADIMENSIONALES

Los reactores de gasificacion son sistemas dinamicos que manifiestan la presencia de
multiples escalas de variacion tanto en el tiempo como en el espacio, esto se debe a la
interaccion de diferentes procesos que ocurren en el reactor de gasificacion y a las
velocidades caracteristicas a las que ocurren cada uno. Debido a esto, los modelos de los
reactores de gasificacion presentan una alta sensibilidad y un mal condicionamiento con
relacion a los parametros cinéticos y de transporte (Badillo, 2014).

Es por esto, que en este capitulo se hace un analisis de los diferentes tiempos caracteristicos
involucrados en el reactor, los cuales nos muestran informacion relevante para saber que
tan lentos o rapidos son los procesos que ocurren en el reactor y cuales son las dinamicas
dominantes, con esto se realiza un analisis dimensional y se obtiene un modelo
adimensional para reducir la sensibilidad, rigidez numérica, asi como para simplificar y
reducir el orden dindmico (nimero de ecuaciones transitorias).

Las ventajas que presenta un modelo adimensional son las siguientes:

1. Permite observar y comparar con claridad las contribuciones de cada uno de los
procesos involucrados en la dindmica del reactor, ademas de poder comparar el
grado de interaccion entre ellos y poder tomar una decisién de cuéles son los
términos de importancia significativa y los que son despreciables y poder hacer una
simplificacion en el modelo (Santamaria, 2017a).

2. Permite hacer una reduccién en la propagacion del error de redondeo en la
simulacién numérica del modelo, ademas con la identificacion de los tiempos
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caracteristicos, es posible homogeneizar las dimensiones de las variables y
parametros, para que la mayoria de estos sean de un orden de magnitud semejante.

Es por esto que, en este capitulo se analiza el modelo en EDPs empleado en estudio
previos (Di Blasi, 2000; Badillo et al. 2013, etc.), con el esquema cinético de Di Blasi
(2000) con modificaciones en la molécula de carbonizado y alquitran, con los parametros
cinéticos ajustados por Badillo et al. (2018) para las reacciones de pirdlisis secundaria,
combustién del alquitran primario y gasificacion. Ademas, se caracterizaron y cuantificaron
los diferentes tiempos caracteristicos y nimeros adimensionales. Esto permitira: (1) validar
la hipétesis de estado cuasi estacionario para los componentes en fase gas y equilibrio
térmico entre las fases, (I1) establecer nuevas hipotesis simplificantes y (111) obtener un
modelo de orden reducido en EDPs.

Ademas, en el anexo 4 se muestra la Tabla con los pardmetros cinéticos ajustados y las
velocidades de reaccion, los diferentes tiempos caracteristicos se muestran en la Tabla 6 a 8
y los numeros adimensionales se muestran en la Tabla 9, se ordenaron de mayor a menor
para saber cuéles son los mas rapidos y cuales son los més lentos.

Por otro lado, partiendo del modelo simplificado (con particidn reactiva y no reactiva de los
balances de masa (4.43 a 4.66), obtenido anteriormente en el capitulo 2, se normalizan las
variables y parametros del modelo del gasificador (Ec. 4.43 a 4.66) y se expresa en
términos de las siguientes variables adimensionales:

u
tazi; Cén png1 : Sm pr; : Ts:l; g:l’ ‘L'O:T—O, Z'W:T—W, Z:E; Vg:—g;
t cr cn 7T T T L U
us u hW hS . CS g /fLSeff Aeﬁ
Vs:_’VH:_H’ hWA_h_; hsgA_hg ;CpA:_sp; cE'JA_ gp , ﬂ’TsA__’ﬂTgA:L;
Uso Uso W0 590 CpO Cpo Aro Aro
DSHO f]’oS : gHO_ r?‘TOg ; Cg: pgnz/l’ Csm_psi/l’
CSOCpO CgOCpO CgO CgO
Py o2
PM, . PM, .
C, = . i=C0O,CO,,H,,A,A,,0,,CH, H,0 y C,=——%: i=CHAR, B
g0 s0
,=3180's; C,,=0.0122KM% e =0.3422 K0 .. =5.0864 ML o 1005 K9 T =1000 K;
J . s J
L=0.5m; u,,=1.5723x10* ; u,, =0, 5 hst:l'Slsm—zK’ Nyp =6.0024C;o=1250; =
2
CJ,=1705—— ) ; 13°=0. 06795 . /1;;’ : :D*,,,=4.456x10"° m.
kg K smK S

D9, =1.1646x10° M
S

Donde los denominadores son las constantes caracteristicas de referencia, seleccionadas de
acuerdo con las condiciones de operacion especificas, bajo un estudio previo.
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Es por esto que sustituyendo las variables adimensionales en las ecuaciones (4.43 a 4.66),
de los balances de calor y masa es posible obtener los siguientes tiempos caracteristicos,

nameros adimensionales y los siguientes balances de masa y energia adimensionales, (para
ver los pasos intermedios ver Anexo 3):

Balance de masa para la fase gas
ocr  o(v,Cy)
¢ =—— 9 27 Da,r, 5.1
" oz el 1)

a

Balance de masa para la fase sélida
acrm  o(v.Cl)
=— —Da,r, 5.2
ot, o(Z) °® 5:2)

Balances de masa para los sélidos
acn  9(vCH)

ot =— 8(2) —Dagrg (5.3)
m o(v,Cq

OC har - _ ( s ~schar ) —Da o Mehar (5.4)
2, 2(2)

Balances de masa para los gases

gacg‘oz - 8(v,Cip)

o B —Da,r,, (5.5)
B aC;g:‘Zoz - 8(vg§;mcoz) Dar., (5.6)
& aC;::” =— a(vgaczg,“H 20) —Da, 0l 0 (5.7)
& agth” =— a(v;(;&l) —Da,,r,, (5.8)

a

Balances de masa que no cuentan con términos de reaccion quimica:

schar

gacg‘c Z_a(vgcg“c) 8(0.77CH +CL (v, —Vy))

_ (5.9)
at, oz 24
acr,  o(v,Cq) 0(0.7344CH +0.2CY,, (v, —V,)) 5.10
ol 2CE) - (5.10)
. aC:o _ a(VgC;no ) ) 8(07122C:E]; + 0'02Csnghar (Vs _Vg)) (5 11)
ot oz oz

Yeo ==0.71122y5 =2y, —0.02ycppg =117 x = V20 t70 = 276,
Yerna = 0.1y —0.0578y5 +yC—0.98ycpg + 7coz + V120 =70+ 270,

Yz =270 —0.2516y5 +1.86y ¢y 03 — 0.6 =470, —27C =270, +0.57H —=3y,,50
Condiciones de frontera:

En la entrada del reactor (Z=0)
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1 0Ot 1 or )
Py (7)= P (7 )i 5 = U (7T )i g =g (7= 7q0 ) (5.12-5.14)
s,H g,H

En la salida del reactbr (Z=L)
oC! m 0
9 —0; oc, =0; i =0; or, =0; (5.15-5.18)
oL 0z 0z 0z

Balance de energia para el gas

ng ng
a(ch‘CsA(rg —ro)] a(ngcg‘ch(rg —ro)j _ .
+ —(m —QJ

£ =—
at, o(ZL) Pe,, 0z\"™ oz

+St_,h I:rg—rw] +St2 h ':z's—z'g]—DaiBil’i (5.19)

gw’ 'gwA sg ' sgA

i=N,,0,,H,,CO,CO,,CH,,H,0, A

Balance de energia para el solido

o Eerents ) a(vsic;“csA<rs—ro)j L
i=1 =— = (X’TA j

ot - o(ZL) PesH oz

a

+Sty, . [z, -7, ] +Sth

SW' SWA
I =B,Char
donde Pe,,, ,(PegLH ) son los numeros de Peclet de calor para de la fase sélida (o gaseosa),

-7, |-DaBr, (5.20)

SgA

es el nimero de Stanton de intercambio de calor entre la pared del reactor
Stan, ( Stgw)

y las fases (sélido, gas) respectivamente, Stjg (Stsgg) es el nimero de Stanton de intercambio
de calor entre las fases. Ademas, Da j son los niimeros de Damkdler de cada una de las

reacciones, BJ- es el incremento adiabatico de temperatura para las reacciones, K es la

relacion caracteristica entre el fluido convectivo de gas y combustible solido, ¢ es un
namero adimensional que relaciona el tiempo caracteristico de conveccion del gas con el
tiempo caracteristico de conveccion del solido.

En las Tablas 4 a 6, se muestran los diferentes tiempos caracteristicos clasificados de
acuerdo con tres diferentes escalas de tiempo, la escala rapida (3.09x10° a 0.143),
intermedia (0.167 a 27.399) y lenta (2.146 x103 a 6.81302x103).

En la Tabla 4, se muestra la escala rapida, la cual esta integrada por los tiempos de reaccion
para las reacciones de pirdlisis primaria, combustion de hidrégeno, mondéxido de carbono,
carbonizado, alquitran y de metano. Es importante mencionar que la reaccion de
combustién de carbonizado ocurre en la fase sélida y todas las demas en la fase gaseosa.
Ademas, esta primera escala también cuenta con el tiempo de transferencia de calor entre
las fases sélido y gas.
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Tabla 4. Tiempos caracteristicos de escala rapida (3.09x10 a 0.143)

Significado Tiempos Valor (s)
Tiempo de reaccion de pirdlisis primaria C. 3.09x10°3
_ g
Ro, —| B /~ 1\
" {Ru(Co )
Tiempo de transferencia de calor entre el y cm C 8.946 x10®
gas-sélido gs
Tiempo de reaccion de combustién de H2 0.018
RC4 (Cgo ,T
Tiempo de reaccion de combustién de CO 0.021
CS(CgO’T
Tiempo de reaccion de combustion de 0.126
carbonizado Py —
"R, (Cgo,T )
Tiempo de reaccion de combustion de Al 0.143
cl(Cgo,T )
Tiempo de reaccion de combustion de 0.143
CH4 ther =| =—=——==
RCZ (CgO’Tr)

Por otro lado, en la Tabla 5 se muestra la segunda escala (0.167 a 27.399), la cual esta
compuesta por dos reacciones que ocurren en el gas, el tiempo de reaccion para las
reacciones de wgs y la pirolisis secundaria. Asi como, las reacciones de gasificacion con
H20 y CO2, que Badillo et al (2018a), considera que son reacciones lentas, pero como se
muestra en la Tabla 5, son comparablemente rapidas con las reacciones que ocurren para la
fase gas, por lo tanto es posible descartarlas y hacer una simplificacion adicional, ademas se
cuenta con el tiempo convectivo del gas, el tiempo de transferencia de calor entre las fases
solido-gas y el tiempo de transferencia de calor convectivo entre el gas y la pared del
reactor.
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Tabla 5. Tiempos caracteristicos de escala intermedia (0.167 a 27.399)

Significado Tiempos Valor (s)
Tiempo de reaccion de WGS C. 0.167
_ 9
g = | —2—
" ng (CgO ’Tr)
Tiempo de conveccion masica del gas {ng _ L 1
o VgO
Tiempo de transferencia de calor entre . CXac 1.916
el solido-gas by = A
Sg° 39
Tiempo de reaccion de pirdlisis C 2.26
secundaria thp, =| =~
RpZ (CgO'Tr)
Tiempo de reaccion de gasificacion del C 3.32
carbonizado con H20 togs =| =————
RgS (CgO ’Tr)
Tiempo de reaccion de gasificacion del C 7.3
carbonizado con CO2 thg, =| =— ==
Rgl(CgO'Tr)
Tiempo de transferencia de calor entre Cg‘ocgo 27.399
el gas y la pared ty = oA,
9" 9w

Por altimo, en la Tabla 6 se encuentra la escala mas lenta y dominante, en la cual se
incluyen los tiempos de transferencia de calor entre la pared y las fases (solido-gas),
ademas cuenta con los tiempos de dispersion de calor del sélido y del gas, el tiempo
convectivo del solido y el tiempo de reaccion para la reaccién de gasificacion del
carbonizado con hidrégeno, que como ya se habia mencionado anteriormente esta reaccion
ocurren en la fase sélida y es la Unica reaccion dominante para el sélido.
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Tabla 6. Tiempos caracteristicos de escala lenta (2.146 x10° a 6.81302x10°)

Significado Tiempos Valor (s)
Tiempo de dispersion de calor del ., 2 2.146 x10°
gas t; 9 = D
HO
Tiempo de conveccién masica del e L 3.180 x10°
sélido t"=—
VsO
Tiempo de reaccion de gasificacion C 1.2328x10*
del carbonizado con H2 togo = T80
RgZ (Cgo ’Tr)
Tiempo de transferencia de calor chCs, 2.0863x10*
entre el sélido y la pared E ﬁ
Tiempo de dispersion de calor del y |2 5.6104x10*
sélido ty " =—
D HO
Tiempo convectivo de calor @ CrcSL 6.81302x10°
8 _Zs0—Ps-
Cénocgguso

Con la descripcion anterior, se demostro que las reacciones mas rapidas estan relacionadas
con las reacciones que ocurren en la fase solida (combustion de carbonizado y pirdlisis
primaria), seguidas de la transferencia de calor entre las fases (s6lido-gas) y las reacciones
que ocurren en la fase gas (reacciones de combustion). Después se encuentra una escala
intermedia (0.143 a 12.3), en donde se encuentran las reacciones en fase gas (reacciones de
reformado), el tiempo convectivo de masa para la fase gas y reacciones para la fase sélida
(reacciones de gasificacion). Y por Ultimo, esta la escala lenta (27.399 a 6.813x10°) en
donde se encuentran los tiempos dominantes, aqui se encuentra el tiempo de transferencia
de calor entre la pared y las dos fases (sélido o gas), el tiempo de dispersion de calor del
solido y gas, tiempo convectivo masico del solido y la reaccion de gasificacion del
carbonizado con hidrégeno.

Por otro lado, haciendo un analisis similar con la Tabla 7, es posible ver que se muestran
diferentes nimeros adimensionales, los cuales estan representados como una relacion de
dos tiempos caracteristicos, como se puede ver a continuacion:
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Tabla 7. NUmeros adimensionales

NUmeros

Stanton de
transferencia de
calordel gas ala
pared del reactor
Stanton de
transferencia de
calor del sélido a la
pared del reactor
DaRg2

DaRp2

DaRwg

DaRc1

DaRc2

Peclet del sdlido

DaRc3

DaRc4

Stanton de
transferencia de
calor entre fases del
solido y gas

DaRg1

DaRg3

m,g

st5 ==

th

st ==,

th
e | FReCoT))_t
ot C(;nouso thZ
Da _ LRpZ(CsO’Tr) _t(r:n'g
v Cgr]nougo tRp2
pa. | FRuCo )|t
e C;nougo tng
Da _ LRcl(CSO’Tr) _t(r:n’g
i Cgr;nOugO tRcl
Da _ LRCZ(CSO’TI‘) _t(f:‘ﬂ,g
" Cénougo tRcZ

Pe, = tnﬂHs = Lusso
tcy DHO

Da _ LRCS(CSO’Tr) _t(r;n,g
o Cgr]nougo tRc3
Da _ LRc4(CsO’Tr) _t(r:n’g
o C;nougo tRc4

e

Stg ==

S9
oa | FRuCaT))_t
! Cgr]nouso thl
oa - PR T) |t
e Cgr]nouso th3

Valores
0.036

0.149

0.26

0.442

5.978

7.00

7.00

17.668

48.189

56.4

111.782

439

963
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Stanton de tms 1659.71

transferencia de St:g = CS
calor entre fases del [
solido y gas
Peclet del gas the  Lu, 2146.659
Pe =1_—=—2
" D,
N\
DGRCS D B LRCS (CSO,Tr) _ téﬂ,s 255)(10 4
R it
g0™'s0 Rc5
DaRp1 LR 1(C501Tr) tén,s 1.04x10"6
Daep: = C"u T
g0™~'s0 Rp1

En la Tabla 7, se muestra que el nimero de Damkadler es una relacion adimensional entre el
tiempo convectivo de masa respecto al tiempo de reaccion. EI nimero de Stanton es una
relacion entre el tiempo convectivo de masa y los tiempos de transferencia de calor entre
las fases y la pared del reactor y, por ultimo, el nUmero de Peclet es una relacion entre el
tiempo de dispersion de calor y el tiempo de trasferencia de masa convectivo.

Dentro de la Tabla 7 se muestra, que los nimeros mas pequefios estan representados por el
numero Stanton de transferencia de calor del sélido a la pared del reactor, el nimero de
Damkoler para la reaccion de gasificacion con H2, el nUmero de Peclet del gas, los
numeros de Damkohler para las reacciones de combustion y pirdlisis secundaria, el namero
de Peclet del solido, el nimero de Stanton de transferencia de calor del gas a la pared del
reactor, los nimeros de Damkdler para la reaccidon de gasificacion con CO2 y H20, el
namero de Stanton de transferencia de calor entre fases del solido y gas y por ultimo, los
namero de Damkdler para las reacciones de pirolisis primaria y combustion del
carbonizado.

Por otro lado, es importante hacer un anélisis de los nimeros de Damkdler con los que
cuenta este sistema, en funcion de los tiempos de conveccion y reaccion. Entonces, es
posible ver que contar con nameros de Damkdler menores de 0.1, indica que la velocidad
del reactante es muy alta y el tiempo de reaccion es muy pequefio, por lo tanto, la
conversion es muy pequefia. Por el otro lado, cuando se tienen Damkdler mayores a 10,
indica que velocidad del reactante es lo suficientemente lenta y alcanza a reaccionar una
mayor parte del reactante y por lo tanto se tiene una mayor conversion. Sin embargo, el
tener un numero de Damkdler de 1, seria el modelo 6ptimo, ya que indicaria que los
tiempos de reaccion y conveccion son aproximadamente iguales y que en el reactor no
existen zonas muertas en donde no estd reaccionado el reactante, por lo tanto todo el
reactante alcanza a reaccionar y la conversion seria alta.

Entonces con base en lo anterior se encontr6 que el Damkdler dominante y éptimo para este
proceso, es Damkdler para la reaccion de gasificacion del carbonizado con vapor de agua (
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DaRQS). Entonces se dividen todos los deméas nimeros de Damkdler entre el dominante, por
lo tanto se construye la Tabla 8.

Tabla 8. NUmeros de Damkdler

. Dbadominante

Darg? 0.58823529
Darp2 1

Darwg 13.5248869
Darcl 15.8371041
Darc?2 15.8371041
Darc3 108.934163
Darc4 127.60181
Dargl 993.21267
Darg3 2178.73303
Darcb5 57692.3077
Darpl 2352941.18

Con lo anterior es posible observar que el sistema cuenta con 20 tiempos caracteristicos y
17 nameros adimensionales. Por otro lado, es posible concluir que los procesos que
dominantes, son los procesos de transferencia de calor entre la pared y las dos fases (sélido
0 gas), el tiempo de dispersion de calor del sélido y gas, tiempo convectivo masico del
solido y la reaccion de gasificacion del carbonizado con hidrogeno. Ademas, dentro de la
escala rapida e intermedia es posible encontrar el tiempo de transferencia de calor entre las
fases, las reacciones de combustion, el tiempo convectivo masico del gas. Y por tanto es
posible ratificar la hipotesis de estado cuasi estacionario para la fase gas que propuso
(Badillo, 2014), en donde hizo la misma hipdtesis, pero la obtuvo aplicando el método de
perturbaciones singulares. En dicho estudio se llevo al sistema a un modelo de orden
reducido y se evidencié la separacion de dos escalas de tiempo e identifico el parametro
singular que la origina.

Asi mismo, (Badillo, 2014) hace la suposicion de que la velocidad de transferencia de calor
entre las fases es infinita y por lo tanto las temperaturas son iguales, esto lo hace
considerando que el intercambio de calor por conveccion y radiacion entre las fases es
menor en la mayor parte del reactor, exceptuando la zona cercana a la entrada. Por lo que el
promedio espacial de las diferencias de temperaturas esta alrededor de 5°C de acuerdo a un
estudio realizado por (Gobel et al, 2007). Ademas, fue posible corroborar esta hip6tesis, ya
que los tiempos de transferencia de calor entre las fases son muy pequefios y no dominan el
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proceso en comparacion con los tiempos de dispersion de calor y los tiempos de
trasferencia de calor entre la pared del reactor y las fases solido y gas.

Ademas dentro de las escalas réapidas e intermedias se encuentras los tiempos de reaccion
de combustion de carbonizado, pirélisis primaria. Estas reacciones ocurren en la fase sélida
y son mas rapidas que las reacciones que ocurren en la fase gas. Por lo tanto, es posible
proponer simplificaciones adicionales al modelo.

Entonces, el modelo simplificado de orden reducido se obtiene al utilizar como tiempo de
referencia el tiempo de conveccion del sdlido. Al hacer tender a cero el pardmetro singular
épsilon del modelo adimensional y al igualar las temperaturas en los balances de energia de
cada fase y sumarlas para tener un balance total de energia. Dicho modelo reducido se
muestra a continuacion:

5.1Modelo simplificado en variables originales

Balance para la fase gas

0
0 ~ —E(ngg (Tg ))+ RG (7/02 17/H2017/H2 1pBJ/B17/A117/C,]/H ,)/prsychar,T) (521)
Balance para la fase sélida
(P o
(at ! =25 (UsP )+ R0, Frior Vo, Vi Ver Vit Vo1 Pl PsT tar: T) (5.22)

Balances de masa para los solidos
a(psj/E‘) 8(Iosj/Bus)

ot == oz _VglRB(psj/B’Ts) (523)
0 PsV char 0 PsY charUs s
( ath ):_ ( 8Zh )+RCHAR(psyB’psychar’pg(T)’j/oz’7H2’7/H20’7/A1’7/C’7/H’7O’T)(5'24)

Balances de masa para los gases

8
0~ 5(—ugpg (Ty) 70, )+ RE, (05 (Ty). Ps7s: Puerars Vit Yo, Vi, Voo Prin Vs 7on 1) (5.25)

0

0~ 5(—ngg (T,)7co, )+ RY (i, 70, 7,00 PV eharr Pa¥er Pra¥ mr Ve Ve Vo Yo, Yo 1) (5.26)
0

Ozg(_ugpg (Tg)7H2o)+Rizo (7/H217/02’7/H2o17/A11pB7/vas7charv7/cJ/H,VO’T) (5.27)
0

0% — (=02 (Ty) 7 )+ REu(Py (T). 70,70, Ty) (5.28)
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Balances de masa no reactivos

0 oL, MV, | [Ty + 7wV, -V, |
oz oz
0e oL, My, | [ (073447, +02y,,)p,(V, -V, |
oz oz
0 o[ p, M7V, | ) 0 (0.7122y, +0.027 ) 2, (V, - V,) |
oz oz
Veo =—0.1122y5 =2y, =0.02ycpag =117 4 = V20 T70 =276,
Vena = 0.1y —0.0578y5 +yC —0.98ypaz +Vcos 7120 =70+ 27,
Vi =270 —0.2516y; +1.867 ¢y —0.67 =470, —27C =270, +0.57H =3y,56

(5.29)

(5.30)

(5.31)

Balance de energia total (gas + sélido)

a((‘fipgi(-r )Cgi(T _To)"‘_nzspsicgi(-r _To)]

ot

ng ns
a(ugngi(T )CSI(T _T0)+uszpsiC;i(T _TO)] 5 oT
-—— = +—| A8 (T —j+ T-T
— [ M AT
—Q/ (pB’pAﬁ/Al’pg (T)J/oz17/CH417/CO’7/H20’7/H2’7/COZ’T) (5.32)
i=N,,0,,H,,CO,CO,,CH, H,0,ACHAR,B

en donde:

ng ns
82_1:pgi (T)Ca(m —T0)+Z_1:,osiCFs,i (T —T,) : la capacidad calorifica total de la particula y el

gas
Pero se sabe que O, > Py, por lo tanto:

ng ns ns
gngi (T )Cgi (T _T0)+Zpsicl§i T -T)~ ZpsiC;i(T -Ty)
i=1 i=1 i=1
A1) = agxigeﬁ M) +a A" (T): La conductividad térmica efectiva total.
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h,=h,, + hgW . Coeficiente de transferencia total

Q. (s P sar Y nor Po (T Vo, Ve, Veor Vinor Yy Voo, T ) = AHR R, (04, T,)

+AH R o, (0070, T) +AHG R (05 (T)7 a0 5 (T 76, T) + AHG R, (04 (T e, » 25 (M6, T)
+AH R (04 (Mo 25 (T 70, P (M 7100 T+ AHG R (0, (M7, £ (T 76, T)

+AH 3 R (0, (M0 2y (M0 P (M7, 5 (M7 eo, T+ AHG R 5 (0, (T)7 000 25 (T 76,.T)
+AH G R (0 ()7 020 Py (T V11,00 T )+ AHG, R, (0 (T Yy, P (T 100 T)

—AHZ R (P7c Py (T)70, TN —AHL R (P 7c Py (Ty) 7 co,: T2)

~AHG, R 4, (03760 Py (Te) 70, T) = AH G R 5 (057, 25 (Ty) V00 T)

Por lo tanto, considerando que la densidad del solido es mas grande que la del gas, el
balance de energia total queda de la siguiente forma:

a[nzslpmclfsn(-r _TQ)] a{“SipsiCSi(T _TO)J 5

oT
=— ! | 28 (T)=— T-T
at oz +az(ﬂ’r ( )azJ+A”hW[ ]

_Qrg(PBaPMVApPg(T)J/OZ’VCH417CO’7/H20v7/H2v7(:021T) (5.33)

i=N,,0,,H,,CO,CO,,CH,,H,0, A CHAR, B
Condiciones de frontera:
En la entrada del reactor (Z=0)
Py (T)= Py (T.): L T, (T-T.) (5.34y5.35)

’ ’ p.C: oz
En la salida del reactor (Z=L)
0 T 0

[2(T)] o el oo, (5.36-5.37)

oz 0z oz
5.2Modelo simplificado en variables adimensionales

Balance para la fase gas
o(v,Cy)
————~2~—Da,r 5.38
7 o (5.38)
Balance para la fase sélida
m o(v.CI
o, __ (v.C) —Da,r, (5.39)
at, o(2)

Balances de masa para los sélidos

~
~
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acm  (v.CR)

& = oz) Dagry (5.40)
a
OClipar _ OVsCothar) Da,_r 5.41
ot - a(z) - char ' char (5.41)
Balances de masa para los gases
o|v,Cx
0-- 28] oo, 54
olv,Cx
0~- ( gaZgCOZ) —Dago,leo, (5.43)
olv,Ch
0~ _%_ DaH 20Mh20 (5.44)
o(v,CT
0~ _%— Da,,r,, (5.45)

Balances de masa no reactivos

8(veCar) 2(0.77CH +C . (Vs —Vy))

schar

- ). < (5.46)
_9(vCq) (0.7344CH +0.2CL ., (v, V) (5.47)
T a(2) 0(2) |

0m_ a(ngé“o ) i 8(071220313 +0'02Csr2har (Vs _Vg)) (5,48)

5(2) 0(2)

Yoo =—0.71122y5 =270, =0.027 g =117 = V120770 = 27,
Yena = 0.1y, —0.0578y +yC =0.98yar + 7002 + 7120 =70 + 275,
Yz =270 —0.2516y5 +1.867 ¢y 05 —0.67 4 =470, —27C =270, +0.57H =3y,50

Con la hipotesis de equilibrio térmico anteriormente ratificada es posible decir que:
Tg ~T, =T | por lo tanto, es posible hacer un solo balance de energfa, sumando el balance

de energia del sélido y del gas. Haciendo esto, es posible observar que el término de
transferencia de calor entre las fases se elimina y surgen nuevos nimeros adimensionales,
como el nimero de Peclet de calor para el término dispersivo, el cual consiste en la suma de
las dos conductividades térmicas del solido y del gas y el nimero de Stanton para el
término de transferencia de calor para la pared del reactor y las fases solido y gas.
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Balance de energia total (suma del sélido y gas):

ns ng
a(zc:‘csm —ro)] a(vszcg“csm —ro)] L

i=1 _ i=1
ot B oz Pe az(ﬂ“‘ j

a

+St [z —7,]-DaBr, (5.49)

w' WA

i=N,,0,,H,,C0,CO0,,CH,,H,0, A ,B,Char

Condiciones de frontera:
En la entrada del reactor (Z=0)

1 0
Py (1) =P (7 )i 5 ézuH(z' -7,); (5.50—5.51)
s,H

En la salida del reactbr (Z=L)
oCy ocm ot ot

=0 s =0 =0 $=0; (5.52-5.53)
oL oz oz oz
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6. MECANISMO DE TRANSPORTE CONDUCTIVO-
RADIATIVO

En este capitulo, se valora la pertinencia de la conjetura de Alvarez, (2017) mencionada en
la introduccion sobre modelar la conductividad térmica efectiva, no con la correlacion del
modelo en EDPs, sino mediante la adaptacion directa de un modelo serie-paralelo como la
utilizada para la deduccion del modelo en EDPs (Anda, 1986; Villegas, 1990),
estableciendo la ponderacion entre conduccion y radiacion "efectiva” para el gasificador.

Partiendo del balance de energia total (s6lido +gas) en variables originales y ratificadas las
hipétesis de equilibrio térmico entre las fases se tiene el siguiente balance de energia:

a(zpsiC;i (T _To)] a(usZPsiC;i (T _To)j o oT
= = = +—| 2T —j+ T-T,
ot 01 b4 (/17 ( )62 An| o]
_Qrg(pBlpAl7Alvpg (T)!7/0217CH4vyco!ﬂ/Hzo!szvycoz T ) (61)
i=N,,0,,H,,C0,CO,,CH,,H,0, A CHAR, B

Es por esto que, tomando como base la conductividad térmica efectiva para la fase solida y
la fase gas que son modeladas por las correlaciones propuestas en (Golman et al, 1984) y
(Aerts y Ragland, 2001) y en las cuales estdn englobados términos de conduccién y
radiacion para el caso de la fase sdlida y para el gas solo existen términos de conduccion,
como se muestran a continuacion:

Conductividad térmica efectiva para el solido:
y)

Al =d A+ — : (6.2)
- +1.43(1-1.2cr,)
(dp/IrS)

/Irg = 40'8ng3; &y = 0.05

A, =40 T’ & =085

T T ¥
A, =k =0.0013+0.05| —— |+0.63| —=
1000 1000

Donde:

o . Constante de Boltzman
d, : Diametro de particula

: Radiacién del gas

A.. . Radiacion del solido

A, : Conductividad del sélido
a, - Fraccion volumétrica
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Conductividad térmica efectiva para el gas:
A=A, =48X107T )™ (6.3)

A partir de las correlaciones (6.2) y (6.3), se construye las Figura 3, en donde se grafican
las conductividades térmicas efectivas del gas (linea naranja) y del s6lido (linea azul) en
funcion de la temperatura en un rango de 200 a 1500 K. Para la conductividad del s6lido es
posible observar que existen dos zonas: una que esta dominada por la conduccién que se
encuentra en el rango de 200 a 400 K, y otra (que comprende temperaturas mayores a 400
K) en la que la radiacion domina sobre la conduccion. Por otro lado, para la conductividad
del gas es posible observar que es constante en compracién a la conductividad del sélido y
que en este caso solo gobiernan fenémenos de conducion de calor.

2.5 :
|
|
2 ! Aeff (sélido )correlacion
|
|
: Aeff (gas ) correlacion
1.5 1 |
0 I
< |
- 1
(%]
~< |
1 4 |
|
i
0.5 !
|
|
|
I
0 L I T T T T T
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600

Temperatura (K)

Figura 3. Conductividad efectiva del gas en funcion de la temperatura

Con lo mostrado en la Figura 3 se plantea la opcion de poder hacer una suma de las dos
contribuciones tanto para el s6lido como para el gas, entonces la conductividad total queda
de la siguiente manera:

A5 (T) = g 45" (T) + r, AST (T) (6.4)

Sustituyendo las ecuaciones (6.2) y (6.3) en la ecuacion (6.4) queda de la siguiente forma:
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A7 (T) =, [ 4.8X107T)™ ]

0.0013+ 0.05(

TS
1000

s

TS
1000

;

+a, | d, [40{5ng3] +

n

TS

0.0013+0.05 LE +0.63
1000 1000

2
) +1.43(1-1.2at,)

(6.5)

(d , [40555T53 })

Graficando la ecuacion (6.5) en funcion de la temperatura se obtiene la Figura 4, que
contiene a la conductividad efectiva del solido y del gas en un rango de temperaturas de
200 a 1500K y puede observarse que aun existen dos zonas, una gobernada con la
conduccion entre 200-450 K y una gobernada por la radiacion (mayor a 400K). Ademas, si
se hace una comparacion de la Figura 3 y la Figura 4, es posible observar que la
conductividad del gas es despreciable en comparacion a la conductividad del sélido, esto se
debe a que el reactor de gasificacion opera en un rango de altas temperaturas, por lo tanto,
el fendmeno fisico que gobierna en el reactor es mayormente la radiaciébn como se puede
observar en la Figura 4.

1.2

0.8 ~ o

0.6 .

AT

0.2 - o ®
..

0 ....?...

0 200 400

600 800 1000 1200 1400
Temperatura (K)

1600

Figura 4. Conductividad total en funcién de la temperatura

Partiendo de estos resultados y con base en la conjetura (Alvarez, 2017) mencionada en la
introduccién sobre modelar la conductividad térmica efectiva, no con la ecuacion (6.5),
sino mediante la adaptacién directa de un modelo serie-paralelo como la que se muestra a
continuacion en la ecuacion (6.6):
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K =K, +ka3 (6.6)
Donde:

K : la conductividad del sélido tipo Fourier

K, : coeficiente de radiacion de tipo Stefan-Boltzman

La cual indica que la conductividad termica efectiva puede estar representada por dos
contribuciones, una dada por una conductivad kf de tipo Fourier, que captura la
dependencia débil (casi constante) de la temperatura en el rango de 200 a 400 Ky k, T3
que estd dada por el término de radiacion tipo Stefan-Boltzmann o de difusién térmica
radiativa, en el cual la conductividad tiene una dependecia de la temperatura al cubo.
Partiendo de esta conjetura hecha por el Dr. Alvarez, a continuacion se demostrara si esta
conjetura es valida o no lo es.

Para saber si la conjetura es valida o no, se graficd la ecuacion (6.6) en funcion de la
temepratura en un rango de 200 a 1500 K y se construyé una linea de tendencia con un
ajuste polinomial de tercer orden como se puede ver en la Figura 5, para tener una idea del
orden de magnitud de las conductividades.

1.2

[
q"‘q-) 04 - ®— Seriesl o~
<

0 .-.n.--...?-........n

0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600

Temperatura (K)

Figura 5: Conductividad termica efectiva con ecuacion (6.6) y con un ajuste polinomial de
tercer orden en funcion de la temperatura. Por lo tanto, los parametros kf y k, que se
obtuvieron fueron los siguientes:

J

k. =3.19x10%° —~
smK 2 smK*

k. =k, +k T2 k. =2.15x107
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En la Figura 6, se muestra que la curva resultante de graficar la ecuacion (6.6) en amarillo,
es una buena aproximacion de la curva obtenida para la correlacion (Ec. 6.5) en negro con
un error menor del 5%. Por lo tanto, el representar a la conductividad térmica efectiva con
la ecuacion (6.6) en lugar de la ecuacion (6.5) indica que la conjetura (Alvarez, 2017) es
valida.

1.2
1 | .
®— Seriesl
£ 0.8 -
Q prouesta nueva
>
)
o 0.6 -
o
T 0.4 A
024 e
0 srseses . | ...... | | | | |
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600

Temperatura (K)

Figura 6. Comparacion de las conducividades termicas efectivas en funcion de la
temperatura

Por lo tanto, demostrando que la conjetura es véalida y partiendo de que en el capitulo
anterior se ratificd la hipotesis de equilibrio térmico, se toma el balance de energia total en
donde se suman el balance de energia del sélido y del gas y se incorpora la nueva expresion
para el termino de conductividad efectiva en el balance de energia, quedando de la
siguiente forma:

2 2 4
20 Tk D)ok T 2 (kT ot T 22T 67)
0z 0z 0z 0z 0z 0z 0z o0z\ 4 oz
Sustituyendo en el balance de energia:
0 ZpsiC;i (T-Ty)+ 0 uszpsiCFs’i (T-Ty) 4 2
= = o(1loT o°T
=— +Ky—| =— |+ K, —
ot 0z oz\ 4 oz 0z
~AN,[T-T,]+AHR(C,,T) (6.8)
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6.1 Adimensionalizacion del nuevo balance de energia
Se sustituyen las variables adimensionales en el balance de energia (6.8) y se obtiene el
balance de energia adimensional (Para mayor detalle ver Anexo 4):

a(iz_llcsmC;A(T _70)] __5[VS§C?C;A(T _To)j N 1 o N 1 &2r
ot, oz Pe; 0Z? Pe, - o0Z*
_Sts.whWA [T - TW] + Daj BJ rj

Y partiendo de los valores de referencia que se muestran a continuacion, es posible
determinar el nimero de Peclet de radiacién y el namero de Peclet de conduccién de calor.
J .

cn=10049 T =1000 K; L=05m; u,,=15723x10* ™; C?, =1250 .
s g

m3

Se obtienen los siguientes valores:

2 2
A,o=1.72x107 ;4 =6.38x10™ r:; ;i=2.193x10'3;Pi=8.116x10'3 Y se obtienen
S

S s,f eR
los tiempos de calor por radiacion y conduccion:

t! =1.46x10°%t% =3.918x10°; Pe, =455.97; Pe,=123.2075

Por lo tanto, debido a que se comprobo la hipotesis de equilibrio térmico y que se hizo un
solo balance de energia (s6lido + gas), es posible eliminar los tiempos de transferencia de
calor entre el solido y el gas, asi como los tiempos de dispersion y sustituirlos por los
tiempos de radiacion y conduccion obtenidos. Es por eso que en las Tablas 9 a 11 se
muestran los nuevos tiempos caracteristicos (conduccion y radiacion), y las modificaciones
que se hicieron a las Tablas 4 a 6. Ademas, en la Tabla 12 se muestran los nimeros
adimensionales agregados a la Tabla 7. Las Tablas 9 a 11, se muestran los diferentes
tiempos caracteristicos clasificados de acuerdo a tres diferentes escalas de tiempo, la escala
rapida (3.09x10-3 a 0.143), intermedia (0.167 a 27.399),) y lenta (27.399 a 1.45x10°).
En la Tabla 9 se muestra la primera escala, que como se vio anteriormente en la Tabla 4, se
conservaron casi los mismos tiempos, excepto por el tiempo de trasferencia de calor entre
las fases, el cual se elimino por la hipotesis ya ratificada de equilibrio térmico.
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Tabla 9. Tiempos caracteristicos de escala rapida (3.09x10 a 0.143)

Significado Tiempos Valor (s)
Tiempo de reaccion de pirolisis C 3.09x10°3
. . g0
primaria oo, =| =— = =<
Rpl(CsO’Tr)
Tiempo de reaccion de combustién de C 0.018
H2 tRc4 = Cgo T
RC4( go? r)
Tiempo de reaccion de combustién de C 0.021
go
CO b =| ————
RCS(CQO'Tr)
Tiempo de reaccion de combustién de C 0.126
carbonizado toes =| ——2—
RcS (CgO'Tr)
Tiempo de reaccion de combustién de C 0.143
Al R, =| T
Rcl (CgO'Tr)
Tiempo de reaccion de combustion de C 0.143
go
CH4 tRCZ = m
c2\~g0" 'r

Por otro lado, en la Tabla 10 se muestra la segunda escala (0.167 a 27.399), que si se
compara con la Tabla 5 se puede observar que se conservan los mismos tiempos
caracteristicos y no se agrega ningun tiempo.

Tabla 10. Tiempos caracteristicos de escala intermedia (0.167 a 27.399)

Significado Tiempos Valor (s)
Tiempo de reaccion de WGS C., 0.167
_ g
g =| ————
" ng (CgO ’Tr)
Tiempo de conveccion masica del mg _ L 1
gas k" YR
go
Tiempo de reaccion de pirolisis C 2.26
secundaria thp, =| =~
RpZ (CQO'Tr)

Tiempo de reaccion de gasificacion C 3.32
del carbonizado con H20 Rg3 = L
RQS(CgO’Tr)
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Tiempo de reaccion de gasificacion C 7.3
del carbonizado con CO2 Rg, = 70
Rgl(CgO’Tr)

Tiempo de transferencia de calor Cé“ocgo 27.399
entre el gas y la pared ty = W
[’} w

Por ultimo, en la Tabla 11 se encuentra la escala mas lenta y por lo tanto dominante, y esta
escala es la que tiene mas cambios en comparacion con la Tabla 6, ya que se eliminan los
tiempos de dispersién del sélido y del gas. En su lugar se agregan los tiempos de
trasferencia de calor por conduccién y radiacion, que como se puede observar son los
tiempos mas lentos y por lo tanto mas dominantes, en comparacion a los tiempos de
conveccidn masica y los tiempos de trasferencia de calor por entre las fases y la pared.

Tabla 11. Tiempos caracteristicos de escala lenta (3.180 x10%a 1.45x10°)

Significado Tiempos Valor (s)

Tiempo de conveccién masica (ms L 3.180 x10°
del sélido c T

VsO
Tiempo de reaccion de C 1.2328x10*
gasificacion del carbonizado Rg2 = — 0
con H2 RgZ(CQO’Tr)
Tiempo de transferencia de . CoCro 2.0863x10%
calor entre el sélido y la pared t, = W
Tiempo de transferencia de " L2 3.918x10°
calor por radiacion =

p D /’lROT3
Tiempo convectivo de calor = ChCaL 6.81302x10°
h = Ame0
CooCpoU

g0 ™~Pg™'s0
Tiempo de transferencia de o 1.45x10°
calor por conduccion tp = i

fo

Por otra parte, a partir de la cuantificacion y clasificacion de los diferentes tiempos
caracteristicos, es posible construir la Tabla 12, en la cual se presentan los diferentes
nameros adimensionales y dentro de los cambios mas significativos que existen entre la
Tabla 12 y la Tabla 7 se eliminan los nimeros de Peclet de calor por dispersion y el nimero
de Stanton para la transferencia de calor entre las fases y se agregan los nimeros de Peclet
por transferencia de calor por conduccién y radiacion.
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Tabla 12. NUmeros adimensionales

NUmeros
Stanton de transferencia
de calor del gas a la
pared del reactor
Stanton de transferencia
de calor del sélido a la
pared del reactor
DaRg2

DaRp2

DaRwg

DaRcl

DaRc?2

DaRc3

DaRc4

Peclet de conduccidn de
calor por radiacién

DaRg1l

Peclet de calor por
conduccién

DaRg3

St9 = &

t;

st ==

ty
Da — LRgZ(CSO’Tr) _ tgn’s
s Cénouso thZ
Da _ LRpZ (CSO ’Tr) _ t(l;ﬂn'g
v Cgr]nougo tRpZ
Da _ LRWg (CSO ’Tr) _ t(r;n'g
o C;nougo tng
Da. _ LRcl(CSO ’Tr) _ téng
i Cénougo tRcl
Da _ LRCZ (CsO ’Tr) _ t(I:”ﬂg
i Cénougo tRcZ
Da _ LRC3 (CSO’TI‘) _ t(r:ng
o Cgr]nougo tRc3
Da _ I‘Rc4 (Cso ’Tr) _ téng
ot Cg]ougo tRc4

tR

Pe, = tc”?s
Da — LRgl(CSO’Tr) _ t(r;n'S
! Cénouso thl

t' Lu
T W
C fo

o - LRy5(Coo T) |t
o Cgr]nouso thS

Valores
0.036

0.149

0.26

0.442

5.978

7.00

7.00

48.189

56.360

123.2075

439

455.97

963
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DaRCS LRCS (CSO ,Tr) t(f:'ﬂ,s
Daees = Chu T

g0™'s0 Rc5

DaRpl LRpl(CSO’Tr) tén’S
Do = CMu i

g0™~'s0 Rp1

2.55x10*

1.04x108

Como se muestra ahora el modelo cuenta con: 18 tiempos caracteristicos y 15 ndmeros
adimensionales. Comparandolos con los obtenidos en las Tablas 4 a 6, el nimero de
tiempos caracteristicos y numeros adimensionales (20 y 17), disminuyo debido a la
hipdtesis de equilibro térmico y ademas es posible concluir que dentro de los fenGmenos
fisicos que dominan el sistema, ahora se encuentran la transferencia de calor por
conduccion 'y radiacion, seguido de la transferencia de calor por convencion entre el solido
y la pared de la transferencia de masa para el solido, ademés de la reaccion de gasificacion
del carbonizado con H,. Ademés, se cambian las condiciones de frontera quedando de la

siguiente forma:

Condiciones de frontera:

Z 207 ps :pse; ng(TO)A)ugo = A\eug,epge (Te); psOAus,O = Aus,epse

4
i faﬁ_‘_ikraaizcsmC;AvH(r_Te)
Pe, “6Z Pe, ™ oZ

Z=L; pa = Pavs Ponsa(Ty) = pon (Ty);

4
Ly o, raaizhy(f_fa)
Pe, "6z Pe, ™ 0Z

(6.10) y (6.12)
(6.12)
(6.13) y (6.14)

(6.15)
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7. MODELO ADIMENSIONAL EN EDPs CON LA NUEVA

SIMPLIFICACION DEL TERMINO RADIATIVO

En este capitulo se muestran el modelo adimensional reducido obtenido en el capitulo 5y el

nuevo balance de energia adimensional obtenido en el capitulo 6.

Balance para la fase gas
o(v,CJ')

g9
————=—Da,r

az aGI’ g
Balance para la fase sélida
ocr  a(v.Cr)

=— —Da,r,

ot o(2)

a

Balances de masa para los sélidos
ocr  a(v.Cy

s7sj

=— )—Dajrj; j=By Char

~ —
~

ot, o(Z)
Balances de masa para los gases
olv,C™
~ —%— Da,r;; j=0,H,H,0A A,

Balances de masa no reactivos

a(vgcgj) a(vécsnl; +chharCsn;har (Vs _Vg))

) 2(2) I=eRo

Veo =—0.7122y5 =2y, —0.02y cpinr —1.17 0 = V1120 70 =275,
Yena =017 —0.0578y5 +yC =0.98ycppr + Veo2 + Vhzo 7O+ 270,

Yz =270 —0.2516y5 +1.867 ¢y 05 —0.67 4 =470, —27C =270, +0.57H =3y,

Balance de energia con la simplificacion del término radiativo

a(iz_llcsmCIiA(T _To)j a(vs;C?CSA(T _To)j+ 1 8 N 1 0%

ot oz Pe, 0Z° Pe,, 0Z°
_Sts.wth [T - z-W] + Daj Bj rj
Condiciones de frontera:

Z = 0’ ps = :Dse; ng (TgO)A\)ugo = A%ug,epge (Tge); psOAus,O = Aus,epse
4

1 kfag_i_ 1 kra aT

Pe, “0Z Pe, "™ 0Z

=C'Civy, (7—7,)

1 or 1 or'
Z:L’ psN+1:psN; pgN+1(Tg):pgN (Tg)’P_k K =

o Tk Y _h(r—
e "oz Pe, "oz (7-7)

(7.1)

(7.2)

(7.3)

(7.4)

(7.5)

(7.6)

(7.7)y (7.8)

(7.9)

(7.10- 7.12)
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8. MODELO DE N-ETAPAS CON LA NUEVA
SIMPLIFICACION DEL TERMINO RADIATIVO

En este capitulo se hace una discretizacion del modelo obtenido en el capitulo 7, con el
meétodo de diferencias finitas y haciendo una similitud con CSTRs interconectados con
retro-mezclado de calor, para el modelo con dimensiones y adimensional obtenido en el
capitulo 7 (Ec. 7.1 a 7.12). Ademas, es importante mencionar que el modelo por etapas ya
ha sido abordado anteriormente y se encuentra reportado en Badillo et al, 2018b; Najera,
2012; Levenspiel, 1962; Deans y Lapidus, 1960 y en este capitulo s6lo se aplicara a este
nuevo modelo obtenido.

Por otro lado, es importante mencionar que el modelo de tanques o etapas en casada con
retro-flujo, es un modelo que agrega efectos de retromezclado en la interconexidn en serie
de N tanques mediante la introduccion de retro-flujos en sentido contrario al flujo principal
del proceso. Dicha estructura constituye un modelo de un tren de tanques agitados con
interconexion de dos vias (Badillo, 2014).

Este modelo se considera una equivalencia al modelo distribuido con dispersion axial
anteriormente mostrado, en el sentido de que ambos modelos son aproximaciones discretas
espaciales que pueden ser obtenidos mediante un método numérico de discretizacion de las
derivadas espaciales en los operadores de transporte.

La interpretacion fisica de la similitud, entre el comportamiento de un modelo de N tanques
con retro-flujo y el modelo del reactor tubular. Se basa en la naturaleza heterogénea del
lecho empacado y lo huecos por los cuales se hace pasar el fluido. Especificamente, se
considera que los espacios vacios entre las particulas son reactores agitados, donde el
mezclado es de origen turbulento debido a las grandes diferencias de las velocidades de
flujo existentes en ellas, es decir el flujo a través de un lecho empacado es el responsable de
que el sistema se comporte como un conjunto de N celdas mezcladas de un tamafio
determinado (Aris y Amundson, 1957). Ademas, es posible englobar estos efectos de
turbulencia en el mecanismo de dispersion, el cual se considera como un mezclado rapido
en regiones del tubo producido por remolinos que intentan compensar las fluctuaciones de
las propiedades fisicas de las celdas.

Es por esto que un reactor tubular con un lecho empacado de solidos, es posible modelarlo
mediante un arreglo unidimensional de N tanques con retro-flujo con el mismo volumen,
el cual esta determinado por la porosidad y tamafio de particula del lecho en relacion a la
dimension axial del reactor.

A continuacion, se hace la discretizacion del modelo en CSTRs interconectados con retro
mezclado, primero para el modelo con dimensiones y después para el modelo adimensional
para ver el desarrollo de la discretizacién ver Anexo 6.

Para discretizar el reactor se utiliza el método de diferencias finitas, el cual es un método
numérico que permite aproximar las derivadas a partir de series de Taylor y polinomios de
interpolacién de LaGrange. EI método de aproximar las derivadas de primer orden es

utilizando diferencias finitas hasta atras que tienen la forma de:
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aC C;—Ci_4 L
— = Az=—
0Z Az N
Donde L es el dominio de solucion y N es el nimero de intervalos del dominio

Y para las derivadas parciales de segundo orden se utilizan diferencias finitas centrales que
tienen la siguiente forma:

0°C  Cipy —2C;+ Ci_q
0z% Az?
Y para las condiciones de frontera

: : . aC _ Cip1—Cj
Z =0=1Z, Condiferencias hacia adelante Frie %
9C _ Ci=Ciy
0z Az
Aplicando la discretizacion por el método de diferencias finitas al modelo de ecuaciones

diferenciales parciales anteriormente planteado, queda de la siguiente manera.

Z = L = Zy,, Con diferencias hasta atras

8.1 Discretizacion del modelo con dimensiones
Es decir, en el nodo de entrada, en la condicione de frontera (Z=0), se tiene el mezclador de
masa Yy calor:

Z = O’ ps = pse; ng (TQO)A)UQO = A\eug,epge (Tge); psOAus,O = Aus,epse (81_83)
R,H H 4 4 H.,C p50C;0

qo (To _Tl) + 001 [To _Tl :' =0, (Te _To) T A~s (8-4)

pslcpl

Balance para la fase gas

0~ 02,051 (Tt ) =6 24 (T )+ Ro (o, o Vot PoTe Vo Ve Ve Vi Yo P etars T) (8.5)

Balance para la fase sélida

d

(d—/tOS) ~ 01 51— 0 Py + Rs()/o2 1 Vr,00 Vv, YV arYazs Ve Vn 1701 Pa¥es PsVenarr 1) (8.6)

Balances de masa para los sélidos

d p57 s s .

% 01054~ ps —R;; J=B Yy Char 8.7)

Balances de masa para los gases

0~0% 054 (Tya) 7~ 05 (Ta) 7 + RS T =V ¥o, Vs Vo Vo (8.8)
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Balances de masa no reactivos

[Vijsi 7B (q|S -0 ) +Va P17 (qis—l - qig—l)]

0~ qig—lpgi—l (Tgi-1)7/j _qigpgi (Tgi)Vj - . _ (8.9)
[Véharpsi?/ Char (QiS -0 ) +Venar Psi 1 char (qis—l -q, )}

j=C,H,0

Veo =—0.71122y5 =2y, —0.02y pipg =117 = 71420 170 =276, (8.10)

Vera = 0.1y, —0.0578y5 +yC = 0.987 ¢y + Veor + V2o =70+ 270, (8.11)

iz =2y0—0.2516y; +1.86y 05 = 0.6y =470, =27C =2y, +0.57H =3, (8.12)
Balance de energia total (gas + sélido)

dT Z psi—lcli,,1

Vi d_tl ~ J:rlm— Gy [T.-T]+q™" I:Ti—l -Ti ]"‘ q™" I:Ti+1 -Ti ] +ar’, (Ti‘—ll _Ti4)

thi [TI - TW]

4
i+l (Ti+1_ i )_(_J ns
o zpsiclii
i=1

+ViQr (pB’pAlyAl’)/AZ’pg (T)J’oz77CH4’7CO’7H2017H2:7’C02’T ) (8.13)

Z PsChi
i1

Para el nodo de frontera a la salida (Z=L), decir el separador 2:
pSN+l=pSN;pgN+1(Tg):pgN (Tg)’ (814)

Ah
g " [Ta-T]+ VA I:Tiil _Tiq = pSié;i
Sustituyendo las condiciones de frontera:

(T-T.) (8.15)

a

Balance para la fase gas

0% 08 Py (T ) =0 2 (T )+ Re (o, V01 Vi, P60 Vs Ve Ve Vit Yo Peerarr T) (8.16)
Balance para la fase sélida

d(ps) 5

gt S %P~ WP+ R (o, V00 Vi, Vs Va2 Ve Vi1 Vo0 Peler PsVenar: 1) (8:17)
Balances de masa para los solidos

@ ~ quse _Qispsi - RJ’ J =By Char (818)

Balances de masa para los gases

quegpge (Tge)j/j _qigpgi (Tg|)7/1 +R?! J :yA]_’]/ozvj/Hzaszo17/A2 (819)
Balances de masa no reactivos
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Vjpsi7/ q —q’ +Vjpsi77 . —0;
0~ Py (Toe )7, — 08 2y (Ty ) 7 — [ o Jrvapuars )J } (8.20)

|:Vtharpsi7/Char (qis - qig ) + Véharpsi—lychar (q: - qg ):|

j=C,H,0
0 =—0.7122y5 =270, =0.02yar =117 4 = V1120 T7O0 =270, (8.21)
Yera = 0.1y, —0.0578y, +yC —=0.98y 1 ar + 7coo + V2o — 7O +270, (8.22)

iz =2y0—0.2516y5 +1.867 400 —0.671 =476, =27C =20, +0.57H =3y, (8.23)
Balance de energia total (gas + sélido)

CS

dT ;pso P hWV]_ [Tl _TW]

0 [T -T]+a™" [T, =T, ]+ary, (T, Tl4)_(Dir]

1 3 T Tns ns
dt s s
ZplePl ZpslcPl
i=1 i=1
ViQ, (pB'pAlyAl’j/AZ’pg(Tn)S’yoz’7/CH4’7/CO’7/H20’7/H2’)/COZ’T ) (8.24)
Zpslclil
i=1
8.2 Discretizacion del modelo adimensional por etapas
Balances de masa para el gas
O~ —qigCé? +q’,Cx a1 HViDag I, (8.25)
Balances de masa para el solido
dC;
V. ot ~-0;Cg +q ,CJ , +V.Da, (8.26)
Balances de masa para los sélidos
dCg i
4t ~—0;Cg; +q,CJi, +V;Dar;; J=B, Char (8.27)
Balances de masa para los gases
OZ—qgcg;l qg Cg}l +V. DaJrJ, J :7/Al’702’7H2’7/HZO’7/A2 (828)

Balances de masa no reactivos
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o Jlvica(ar-ar) e vichi (a7 -aty)

0~—-q’C:,+0q’,C (8.29)

i -1~

gi, ai, I:chhar sChar,i (OI. qig ) + ch;harC:éhar i1 (qf,l - qig,l )]
j=C,H,0O
Yoo =—0.7122y5 =270, =0.02ycppr =117 = V120 770 =27,
Vera =01y, =0.0578y5 +yC —=0.98)cpan + Voo 7120 =70+ 270,

4> =270 —0.251675 +1.867¢, s 0.6 — 47, —27C =270, +0.57H =370

Balance de energia

Zc Cin

dTi si-1~7PAi-1 1 1
Vi R z Jizscmcs quflyC (Tifl _Ti)+ P_eR qrii—n (Ti4,1 —Z'i4)+ P_eR qrifH (Titl —Ti4)
PAi

+|:Pl:3|- }qRYH (Til_fi)-i{ : }qR’H (Ti+1_fi)_ M (7i-z,)+ ”SV& (8.30)
F ZCmCSAu ZCmC;A'

Condiciones de frontera:

Condicion de frontera en Z=0:

Z=0; p,=p,; pgo(Tgo)q:;’ =02 Py, (Tge): Peos = e Ps (8.31)y(8.32)

1 ClC;
K RH (- _ + _ _ ZS07PAD 8.33

Pe, fa,  (To—71) qr0—>l I:To T :' G Te TO)(CQC;A;] (8.33)

Z = L’ psN+1 :psN’ pgN+l(Tg) :pgN (Tg)! (834) y(835)
1 ru 1 4 4 Ahy

—0q, |7, —7 [+—0. T..—T, |=——(7,,—T 8.36

Pef ql [ i+l |] PeR qr|+l—>l|: i+1 1} p51C;1( 1+1 a) ( )

Sustituyendo las condiciones de frontera
Nodo Z=0

Balances de masa para el gas
0~qlC! — ngm +V,Da, T, (8.37)

e ~gi
Balances de masa para el solido

ddCSl 9,Cg —q,C;; +V, Dar, (8.38)
Balances de masa para los sélidos

V,
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m

S)

1
dt
Balances de masa para los gases

~-0,CJ, +0,Cy, +V,Dar;; J=B, Char

0 ~—q3 +Q.g1C§}1 +V Da,r,’ j =V Vo0, Hy VR0 7 a2
Balances de masa no reactivos

[vich, (o -a?)+viCh (o -af) ]

_ g g
O I:VChar Char, (q: _qg)—i_VCharCsnéhan 1 (qi —a; )}
j=C,H,0

co =—0.71122y3 =2y, =0.02y ppg =117 4 = 71120t 70 =256,
Vena = 0.1y, =0.0578y5 + 7C =0.98)cpap + Vo2 + V2o =70+ 270,

Vo =270—=0.2516y; +1.86y 05 —0.670, =470, =27C =270, +0.57H =3y,

Balance de energia

>.CiCho
v, dZ'l jn:sl qg’c(fe_fl)'i' i qrzil(z.;_z_f)_l_ 1 qR,H (72_71)
dt ZCmCs PeR PeF
S1~PAL
i=1
_ VStswth (Ti _TW)+ SV&
ZC:IC;M ZCSTC;AJ
i=1 i=1

Para los nodos intermedios:
Balances de masa para el gas
~—aC" 1 9
O~ qi Cgi +qi—1 gl 1 +V, DaGr g
Balances de masa para el solido
dC;
dt
Balances de masa para los sélidos
d m
' dt
Balances de masa para los gases

V q| +q| 1CST 1 +Vi Dasrs

~ ql 51|+q|1 SJI1+VDar j:B;Char

~ gom 9 m I
0~-0°Cy; +0,Cy, . +ViDayr; J=Va1 70, Y h, Vh01 Y a2
Balances de masa no reactivos

(8.39)

(8.40)

(8.41)

(8.42)

(8.43)

(8.44)

(8.45)

(8.46)
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sBi (ql qig)+VB sBi— 1(q| 1 qig—l)
0~-g’CJ,+02.Co, - [ o . i ] g (8.47)
|:Vchar sChar i (ql -G )+VcharCsChar i-1 (qi—l —0; )]
j=C,H,0
Veo ==0.71122y5 =2y, =0.02y ypg =117 4 = 71120 770 =27,
Vera =01y, =0.0578y5 +yC —=0.98)cpan + Voo 7120 =70+ 270,
Vi =270—-0.2516y; +1.86y 05 —0.674, =470, =27C =270, +0.57H =3y,
Balance de energia
ZC Coui

dZ’- __ si-1~7PAi-1 1 1
V,—~= Jis— qiﬁic (Ti—l _Ti) qr, 1—>|( : _Ti4) qr |+1—>| ( iil _Ti4)

dta ZCmC;AI PeR PeR
‘{Pl }qR'H (Tifl -7 )"'{ Pl }qR'H (Tm_fi )_ Vit (7i-7) +| Vi (8.48)

" " ZcmcsA. 2.CICh
Para nodo Z—L

Balances de masa para el gas
Oz qlgl g: 1 qlgl+1 gN+1 +V DaGr g (849)
Balances de masa para el solido

dc’ s ~m
V, dSI ~q| 1¥si- 1 — Oy, Cova VDA, (8.50)
Balances de masa para los sélidos

d - i

d ~ ql 1 SJI 1 qliHl sj,N+1 +V Da r J:B' Char (851)
Balances de masa para los gases
0~q Cn}|1 Ox.1C 1N+1'|'VDar j:7A1’702’7H2’7H20’7A2 (8.52)
Balances de masa no reactivos
sBi (qN+l qEI+1)+VB sBi— (ql 1 qig—l)

0~ qlgl 3}. 1 qN+1 g;ml [ ] (8.53)

I:VcharCsTthar i (QE+1 - qgu)"‘ VnarCothari1 (qis—l e )J
j=C,H,0

co ==0.71122y5 =2y, =0.027c1ipp =117 = 71420 170 =270,
Verna =01y, —=0.0578y5 +yC =0.98y a2 +Vcor + V1420 =70 + 270,

w2 =270 —0.2516y; +1.86y ¢y — 0.6 =470, —27C =270, +0.57H =356
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Balance de energia

ns
m S
Z Csi—lcPAi—l

dr. i 1 1
V, FTI ~ Fis— q°° (t—7)+ [¥:| ar (Til -7/ ) + [E} arty (Ti4—l - Ti4)
= | 2.CiChy i "
i1
+|: L }qR'H (Ti—l_ri )+|: L }qR'H (Ti+l_z-i )_ }éiStSWhWA (ri-70) + s Vs (8.54)
e e > CIC:, Y.CiChy
i=1 i=1
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9. VALIDACION DEL MODELO FRENTE A DATOS
EXPERIMENTALES

En este capitulo, se lleva a cabo la validacion béasica de parametros del modelo
adimensional por etapas simplificado obtenido al aplicar los aspectos de modelado
fundamental propuestos en la presente tesis, para ello se elige como caso de estudio un
reactor de escala piloto de gasificacion de cascarilla de arroz (Manurung y Beenackers,
1993), analizado previamente con resolvedores de EDPS ((Di Blasi, 2000), (Rogel, 2007) )
y ( Roguel y Aguillon, 2006) y con modelo por etapas (Badillo et al, 2018b). Este caso de
estudio se selecciond por la riqueza de datos experimentales en estado estacionario de
interés (conjunto de 11 mediciones axiales de temperatura, concentracion H2,CO Y CO2 y
carbonizado) y a que ya se cuenta con un modelo por etapas calibrado en un estudio previo
(Badillo et al, 2018a) en dicho trabajo se encontrd que el reactor es biestable de acuerdo a
modelo de alto orden (resolvedor de EDPs) y que un modelo de 20 a 30 etapas (60 a 90
EDOs) describe dicho comportamiento global no lineal y cuantitativamente el
comportamiento experimental de estado estacionario con error similar al de modelos
previos de alto orden (diferencias finitas con mallas de 250 a 700 nodos/etapas o 2000 a
7000 EDO:s).

En el presente estudio estos resultados se toman como punto de partida para abordar
aspectos fundamentales de modelado y aplicar las estrategias de simplificacion resultantes a
la metodologia de modelado por etapas eficiente y confiable de Badillo et al. (2013, 2018a).
En la Figura 7, se presenta el esquema del reactor de gasificacion de corriente descendente
de nucleo abierto tomado de Manurung y Beenackers (1993), en donde utilizan como
biomasa la cascara de arroz y como agente oxidante, aire. Ademas en la Tabla 13 se
muestran las condiciones de operacion tomadas del mismo articulo y que fueron utilizadas
para poder validar el modelo.

L]
..__L_Ia_o__l
1 T
e
f/’ |
é | %
:I ;’: / | castable
N | Z
g | 7 |
s ? | / |
o
guny I AN
1 % ) L
- % {7 -
g |
b |
i_
|

Figura 7 .Esquema del reactor estratificado con dimensiones
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(Manurung y Beenackers 1993)

Tabla 13. Condiciones de operacién y dimensiones del reactor

Propiedad (unidades)

Temperatura de los flujos enfrantes (K)
Temperatura a la salida del gas (K)
Presion de operacion (atm)

Rango de flujo de gas de sintesis (m3/h)

Consumo de biomasa (cascara de arroz)
(kg/h)

Flujo volumétrico de aire (m“3/h)

Flujo mdsico de combustible (kg/h)

Densidad de la Biomasa enfrante (kg/m3)

Porosidad

Tamano de particula inicial (m)

Contenido de ceniza

Tamano de particula (in)

Proporcidn de carbono fijo y voldtiles
Humedad mdxima de la biomasa
Rango de potencia de salida (kW)
Altura de la cama (cm)

Flujo de calor mdximo del gas, (BTU/hr)

Ty =Ty =298

T, =1223

Pyo = Pgo =100
=05

0.5-1.5

X o = 0.105
0.5-1.5

>0.25
11.5-12.5%

2-10

50

168993
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Ademas es importante resaltar que se hizo un reajuste en las moléculas y pesos moleculares
de biomasa, alquitran y carbonizado, como se muestra en la siguiente Tabla:

Biomasa PM Alquitranes PM Carbonizado PM
Original 18.28 13.89 12.6318
de Di C0.77 H 0.893145 00.509049 CH 1522 C)0.0228 CH 0.252600.0237
Blasi
(2000)
En este 21.37 30.4 12.52
trabajo CO.77 H 0.734400.7122 CH 0.801.1 CHO.ZOO.OZ

Por otra parte, se modifico la estequiometria de la reaccién de combustion de alquitran.
Dado que se modificd la molécula de alquitran.
k
(A4,) CHyg0,4 + 0.150, -5 CO + 0.4H,0

Posteriormente se calibrd cinética de pirolisis secundaria y/o combustion de alquitran
primaria teniendo en cuenta que dichas reacciones estan en paralelo entre ellas y en serie
con pirdlisis primaria, como se muestra en la siguiente tabla:

Y por ultimo se modificaron los siguientes parametros cinéticos:

Pirdlisis Pirdlisis Combustion de Gasificacion Gasificacion kJ
primaria Secundaria Carbonizado con CO2 con H20 AH - (mj
mo
Original KJ KJ KJ KJ KJ -3.9x10°
de Di Epl(—jz Epz(—jz EC5(—):160.4; Ejol —|= Eys| =— |=
Blasi mol mol mol mol mol
(2000) 105 107 1 218
A.| = |=9200
S

En este KJ KJ KJ KJ KJ -71.99x10"
trabajo  E, (—j = E, (—j = E, (—j =23258; E,, (—j - E,, [—) =

mol mol mol mol mol
63 133.75 1 o 213.64 207.1
Al =|=567x10
S

Y partir de estos cambios de moléculas, pesos moléculas y parametros cinéticos, del
esquema cinético de Di Blasi (2000), fue posible describir los datos experimentales que
reporta Di Blasi (2008) de alquitranes a la salida del reactor, lo cual Di Blasi no tiene
reportado hasta el momento.
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A continuacién, se presentan los diagramas de paridad para el modelo descrito en el
capitulo 5, estos diagramas se utilizan para hacer una comparacion entre los datos
experimentales y lo obtenido por el modelo, en donde la linea continua negra representa los
datos experimentales para cada una de las variables (CO, CO2, H2, CHAR), las lineas rojas
discontinuas representan una incertidumbre del 10% de los datos experimentales y los
puntos que se muestran son los valores que se obtuvieron a partir de la solucion numérica
del modelo. Ademas para la temperatura se presentan en una linea roja continua los datos
experimentales con una sus respectivas bandas de incertidumbres y los cuadros negros
representan lo obtenido con el modelo.

Por lo tanto, en la Figura 8 se muestra el diagrama de paridad para la temperatura y se
puede observar que la incertidumbre no es constante para todos los datos experimentales,
ya que los termopares se encuentran en diferentes posiciones del reactor y la incertidumbre
no es la misma para cada uno de los valores experimentales. Ademas es posible ver que
existen tres valores que el modelo no puede representar de manera adecuada, ya que estan
muy alejadas de las bandas de incertidumbre experimental, pero aun asi es posible
considerar que el modelo es adecuado para describir los valores experimentales.

Por otro lado, en la Figura 9 se muestra el diagrama de paridad para el CO2 y es posible
notar que existe una incertidumbre mayor al 10% de error entre los datos experimentales y
el modelo, para algunos valores. Esto nos da un indicio de que es necesario revisar los
parametros cinéticos y hacer una estimacion de los mismos para reducir el error del
modelo.

Ademas, en las Figuras 10,11 y 12 se muestran los diagramas de paridad para el Char, el
CO e H2 que al parecer son los que presentan una menor desviacion del modelo frente a
los datos experimentales, ya que solo tienen 1 o 2 puntos fuera de la banda de
incertidumbre de los experimentales y los otros valores se encuentran dentro de esta banda,
por lo tanto el modelo representa de manera adecuada los valores experimentales.

16 T T T T

14+

Modelo
N
N
o
o

1100

1000 -

Temperatura (K),

©

o

o
T

Fraccion mol de CO2 (Xcoz) Modelo
[e)

800 . . . . . . . L . . . \ ,
800 850 900 950 1000 1050 1100 1150 1200 1250 0 2 4 6 8 10 12 14 15

Temperatura (K), Experimental Fraccion mol de CO2 (xcoz) Experimental

Figura 8. Diagrama de paridad que compara los datos  Figura 9. Diagrama de paridad que compara los datos
experimentales de temperatura contra los valores de  experimentales de CO2 contra los valores obtenidos
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temperatura obtenido con el modelo con el modelo

oo
]
N
o
T

(2} ~ ~ (o]
o o [¢)] o
T T T T
- -

o (&)}

T T

(o))
o
(6]

Conversion de CHAR, Modelo
&
Fraccion mol de CO (XCO) Modelo

()]
o
T

45 - u ! : . : : . - 0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
55 57 59 61 63 65 67 69 71 73 75 Fraccion mol de CO (XCO) Experimental
Conversién de CHAR, Experimental

Figura 11. Diagrama de paridad que compara los datos
experimentales de CO contra los valores obtenidos con
el modelo

Figura 10. Diagrama de paridad que compara los
datos experimentales de Char contra los valores
obtenidos con el modelo

- -
o &)}
T T

L

Fracciéon mol de H2 (XHZ) Modelo
(6]

o

4 6 8 10 12 14
Fraccién mol de H2 (XH2) Experimental

Figura 12. Diagrama de paridad que compara los datos
experimentales de H2 contra los valores obtenidos con el modelo

o
N

Por otro lado, en la Figura 13 se muestra el perfil de temperatura axial del reactor de
gasificacion frente a los datos experimentales. Los puntos rojos representan los datos
experimentales, con sus respectivas bandas de incertidumbre y la linea continua negra
representa lo que se obtuvo con el modelo. Se muestra que después de los 25 cm del
reactor, lo que se obtuvo con el modelo se encuentra dentro de la banda de incertidumbre,
por lo tanto, el modelo ajusta adecuadamente a los datos experimentales. Sin embargo, si se
observa el perfil de temperatura la entrada del reactor es posible ver que las mayores
desviaciones del modelo contra los datos experimentales se encuentran en esta zona. Esto
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puede ser atribuido a que en esta zona es donde se llevan a cabo las reacciones de pirdlisis y
estas reaccion suelen ser muy exotérmicas y los parametros cinéticos llegan a presentar
bastante incertidumbre y por lo tanto el modelo sobreestima el perfil de temperatura e
incluso llega a salir de la banda de incertidumbre. Pero aun asi se considera que el modelo
es aceptable y que representa de manera adecuada a los datos experimentales.

1400 .

Modelo

1200

K]

—

1000 [

—

800
Experimental

600 b

Temperatura (T

400 i

200 1 1 1 1
50 40 30 20 10 0

Altura del reactor (Z) - [cm]

Figura 13. Perfil de temperatura axial

Por otro lado, en la Figura 14, se muestra el perfil axial de CO2 frente a los datos
experimentales, los puntos negros representan los datos experimentales y las lineas
discontinuas rojas el error experimental del 10%. Ademas, se muestra una linea continua
morada, que representa lo que se obtuvo numericamente al resolver el modelo. Es posible
ver que la mayor desviacion entre el modelo y los datos experimentales se encuentra a la
entrada del reactor, ya que el modelo se encuentra por debajo de los datos experimentales y
los representa de manera adecuada. Esto puede deberse a que las reacciones que favorecen
el incremento de CO, son las reacciones de combustion las cuales se llevan
aproximadamente de la mitad del reactor en adelante, es por eso que en esa zona se ve
favorecida la produccion de CO2 y el modelo puede representarlo de manera adecuada. Por
otro lado, se propone revisar los parametros cinéticos de las reacciones de pir6lisis, ya que
son las que presentan una mayor desviacion al momento de representar el modelo.
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Figura 14. Perfil axial de CO2

Asi mismo en la Figura 15, se muestra el perfil axial de CO e H2, los puntos negros
representan los datos experimentales y las lineas discontinuas rojas el error experimental
del 10%. En la Figura 15, se muestra una linea continua verde que representa el perfil axial
de CO obtenido con el modelo y la linea continua azul el perfil axial para el H2. Es posible
observar que existe una menor desviacion del modelo frente a los datos experimentales, en
comparacion con los otros perfiles mostrados anteriormente. Por otro lado, es importante
considerar que, si dividimos la longitud del reactor en tres zonas, (zona 1 de 50 a 45 cm,
zona 2 de 45a20 cmy la zona 3 de 20 a 0 cm), es posible hacer un analisis por zonas y ver
en donde estan dominando cada una de las reacciones quimicas. En la zona 1, es donde se
llevan acaba las reacciones de pirdlisis, como se vio anteriormente estas reacciones son
muy rapidas y casi no producen CO y H2. En la zona 2 se llevan a cabo las reacciones de
combustién, de reformado y la reaccion de WGS, que son igual que las anteriores bastante
rapidas, pero son las que producen los mayores porcentajes de CO y H2. En la zona 3, se
llevan a cabo las reacciones de gasificacion y combustion del carbonizado, estas reacciones
consumen un porcentaje de CO y H2, para poderse llevar acabo y esto hace que disminuya
el porcentaje de estos gases a la salida del reactor de gasificacién. Entonces podemos
observar que para la zona 2 la concentracion de CO y H2, se encuentra dentro del error
experimental y presenta el mejor ajuste del modelo frente a los datos experimentales.

Por otro lado, para la zonal es posible ver que el CO y H2 presentan la mayor desviacion
de los datos experimentales y la zona 3 el CO se encuentra dentro de las bandas de error,
pero el H2 se encuentra fuera de las bandas de error, pero en general es posible decir que se
obtuvo un buena representacién de los datos experimentales frente al modelo.
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Figura 15. Perfil axial de CO y H2

Asi mismo en la Figura 16, se muestra el perfil axial de CHAR, los puntos negros
representan los datos experimentales y las lineas discontinuas rojas el error experimental
del 10%.En esta Figura es posible observar que el modelo representa de manera adecuada a
los valores experimentales y que se encuentra dentro del error del 10%, excepto por dos
puntos que estan localizados a la entrada del reactor, esto posiblemente se deba a que en
esta zona gobiernan las reacciones de pirdlisis y que estas reacciones cuentan como
anteriormente hemos visto con una incertidumbre mayor del 10%, en los parametros
cinéticos y sea necesario volver a calcular estos parametros para que el modelo pueda
representar de una mejor manera a los datos experimentales.
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Figura 16. Perfil axial de Char

Finalmente, en las Figuras 17 se muestra el perfil axial de la fraccion molar de alquitranes
obtenido con el modelo y debido a que no se tienen datos experimentales de todo el perfil
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no fue posible compararlo, sin embargo en Di Blasi (2008), hace una recopilacion de
diferentes trabajos y menciona que se obtienen datos experimentales a la salida del reactor
entre un 1-5 % de alquitranes, como se muestra en la Figura 17, el valor obtenido en este
trabajo se encuentra dentro del rango que se encontré en la literatura, por lo tanto es
posible validar de forma preliminar el modelo para los alquitranes.
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Figura 17. Perfil axil de alquitran primario
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10. CONCLUSIONES Y TRABAJO FUTURO

Incorporar un enfoque de ingenieria quimica con énfasis en aspectos fundamentales de
cinética quimica, estequiometria y transporte, ayuda a obtener un modelo simple para
entendimiento y descripcion del comportamiento experimental del proceso. Respecto a la
cinética quimica, se encontrd que, a partir de la metodologia propuesta, es posible obtener
de manera sistematica, simple y con sentido quimico, un conjunto de balances globales de
masa que reflejan de manera clara el principio de conservacion de materia: todo el carbono,
oxigeno e hidrégeno atdmicos se conservan, solo se combinan de diferentes maneras
(moléculas). Sin embargo, el método propuesto por Badillo et al. (2013) para la

transformacion (T, = LL) de la parte reactiva de los pseudocomponentes tiene una ventaja

sobre el método que se propone en este trabajo (matriz identidad rectangular), ya que los
pseudocomponentes reactivos solo dependen de una reaccion independiente, por lo tanto,
son méas simples. Ademas, se logro obtener 3 balances globales de carbon, hidrogeno y
oxigeno (sin termino de reaccion) y 6 balances de materia con reaccion quimica.

Ademas, se cuantificaron 20 tiempos caracteristicos y 17 numeros adimensionales del
modelo en EDPs. Dentro de estos tiempos caracteristicos se encontrd0 que se pueden
clasificar en tres diferentes escalas de tiempo, la escala rapida (3.09x10° a 0.143 s)
intermedia (0.167 a 27.399 s) y lenta (2.146x10° a 6.81x10°s). Ademas, dentro de la escala
rapida se pueden observar los tiempos de las reacciones de pir6lisis primaria, reacciones de
combustion de CO, Ha, alquitran, CHs y combustion de carbonizado, ademas del tiempo de
trasferencia de calor entre las fases. Dentro de la escala intermedia se pueden encontrar los
tiempos de la reaccibn de WGS, pirolisis secundaria, reacciones heterogéneas de
gasificacion con H.O y CO». Y tiempos de conveccion masica del gas, transferencia de
calor entre las fases y de transferencia de calor entre el gas y la pared. Por ultimo, en la
escala lenta y dominante, es posible encontrar el tiempo para la reaccion de gasificacion
con Hy, los tiempos dispersivos de calor del gas y solido, transferencia de calor entre el
solido y la pared y el tiempo convectivo del sélido. Y a partir de obtener los diferentes
tiempos caracteristicos es posible determinar los nimeros adimensionales, los cuales estan
representados por los numeros de Damkdler, Peclet y Stanton. Con esto fue posible ratificar
las hipdtesis de estado cuasi estacionario para las componentes en fase gas y equilibrio
térmico entre las fases, previamente hechas por Badillo et al, (2018b) y debido a que las
velocidades de las reacciones de combustion de carbonizado, pirdlisis primaria y
gasificacion son muy rapidas, se sugiere suponer que ocurren a velocidad infinita y
considerar el efecto de esta suposicion cuasi-estacionaria en modelo.

Ademas, al ratificar las hipotesis hechas de estado cuasi estacionario y equilibrio térmico,
es posible decir que las temperaturas son aproximadamente las mismas, por lo tanto es
posible plantear un solo balance de energia y esto hace que el modelo se simplifique en
terminos de tiempos caracteristicos, dado que se eliminan los tiempos de dispersion del
solido y del gas y solo existe un termino de dispersion de calor, ademas tambien se elimina
el tiempo de trasnferencia de calor entre las fases.
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Por otro lado, a partir de validar la conjetura hecha por el Dr. Alvarez, en donde indica que
la conductividad térmica efectiva puede ser representada por dos contribuciones
(resistencias térmicas en paralelo): (i) conductividad térmica de tipo Fourier y (ii)
conductividad radiativa tipo Stefan-Boltzmann o de difusion térmica radiativa con
dependencia cubica de la temperatura. Entonces al incorporar el término conductivo-
radiativo al balance de energia simplificado, obtenido anteriormente, se agregan dos
tiempos de transferencia de calor dispersivos, uno conductivo y otro radiativo. Esto hace
que el modelo adimensional al final cuente con 18 tiempos caracteristicos y 15 ndmeros
adimensionales. Los cuales se pueden clasificar en tres diferentes escalas de tiempo, la
escala rapida (3.09x10° a 0.143), intermedia (0.167 a 27.399) y lenta (3.180x10° a
1.45x10°%). La unica escala que tuvo cambios, fue la escala lenta y dominante, ya que se
incorporan los tiempos de radiacion y conduccion de calor. Posterioremente se discretiz6
modelo en EDPs mediante diferencias finitas obteniendo el modelo de CSTRs
interconectados con retromezclado con mecanismo de transporte radiativo simplificado.

Finalmente se llevo acabo la validacion del modelo frente a los datos experimentales
tomados de Manurung y Beenackers (1993), se selecciono este caso de estudio debido a la
riqueza de datos experimentales en estado estacionario de interés y ademas que contaba con
11 mediciones axiales de temperatura, concentracion H2, CO, CO2 vy carbonizado.
Ademas, el modelo se validd con un programa previamente hecho por el Dr. Badillo
Hernandez, en el cual se le hicieron algunas modificaciones, ya que ese programa contenia
un modelo por etapas calibrado en un estudio previo (Badillo et al., 2018a). Con lo
anterior, se encontr6 que un modelo de 15 CSTRs simplificado representa de manera
adecuada los perfiles de temperatura, conversion de CO, H2, carbonizado y alquitran con
una exactitud similar a la de estudios previos (Bryden y Ragland, 1996; Hobbs et al 1993;
Souza, 2004; Badillo et al , 2018, Peréz, 2009; Radulovic et al, 1995) con modelos mas
detallados. En particular, el valor de salida de concentracién de alquitran obtenido fue de 2
% mol, el cual es una prediccion adecuada dentro del rango reportado (1-5%) en estudios
similares (Badillo et al, 2009; Di Blasi 2000, 2008, Di Blasi y Branca 2013; Antal, 1985y
Pérez, 2009)

Trabajo Futuro

Como primer punto es necesario destacar que los esquemas cinéticos que se utilicen en este
trabajo o posteriores cumplan con un principio basico y es el de conservacion de materia,
ya que como se observd anteriormente aun existen esquemas cinéticos que no cumplen con
la conservacion de masa.

Posteriormente teniendo en cuenta que el esquema cinético es el adecuado (que se conserve
la materia y que no cuente con isbmeros), se propone utilizar un esquema mas complejo de
los que se mostrd en este trabajo, por ejemplo: el esquema cinético de Pérez, (2009) el cual
cuenta con 9 componentes y 14 reacciones quimicas, dentro de las cuales considera pir6lisis
primaria, reacciones de combustién, gasificacion y reacciones de reformado de alquitranes
y metano, pero no toma en cuenta la reaccidn de pirdlisis secundaria y considera que existe
un solo tipo de alquitran, el cual estd compuesto por la siguiente molécula: (CoHg200.2).
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Ademaés el esquema cinético usado en este trabajo, tenia limitaciones en cuestion de que el
balance estequiometrico de la reaccién de pirdlisis secundaria no estaba bien balanceado y
el alquitrdn tampoco esta bien caracterizado, como se muestra en Pérez (2009).

Por otra parte, partiendo de la calibracion de estequiometria y de los parametros cinéticos
ajustados, es posible tomarlos como punto de partida para realizar experimentos que
permitan mejorar la estimacion de los parametros cinéticas de reacciones de alquitranes.
Ademas es necesario obtener datos experimentales mas precisos de las concentraciones a la
salida de los alquitranes para poder hacer la validacion del modelo. Adicionalmente, seria
interesante hacer el calculo del poder calorifico y el rendimiento del gas de sintesis con y
sin alquitranes, para hacer una comparacion de cuanto es lo que se enriquece el gas de
sintesis.

Ademas podrian hacerse simplificaciones adicionales en el modelo, dado que los tiempos
caracteristicos de las reacciones heterogéneas, especificamente las reacciones de pirolisis
primaria, combustion de carbonizado, gasificacion con agua y dioxido de carbono, son muy
rapidas en comparacion a las reacciones homogeneas en fase gas. Debido a esto es posible
suponer que ocurren a velocidad infinita y considerar el efecto de esta suposicion cuasi-
estacionaria en modelo y simplificarlo ain mas.
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Anexo 1. Modelo nucleo que se encoge sin reaccionar

Para las reacciones no cataliticas de particulas sélidas con el fluido que las rodea, se
consideran dos modelos simples idealizados, el modelo de conversion progresiva (PCM,
Progresive-Conversion Model) y el modelo de nicleo que se encoge sin reaccionar (SCM,
Shrinking-Core Model).

A continuacién se describira el Gltimo modelo:

Este modelo considera que la reaccion se produce primero en la superficie exterior de la
particula. La zona de reaccidn se desplaza hacia el interior del s6lido, dejando tras de si
material completamente convertido y solido inerte. A este solido se le llama “ceniza”. Asi,
en cualquier instante existe un nucleo de material sin reaccionar que se encoge durante la
reaccion, como se muestra en la Figura 1. 1 (Levenspiel O. , 2004).

Conversién
alta

Ceniza

Nucleo
sin reaccionar

Conversion baja

Tiempo

Tiempo

NJZona de
Reaccion

Concentracién
del reactivo
solido

Posicion Radial

Figura 1. 1 Esquema del modelo de ndcleo que se encoge sin reaccionar

En la Figura 1. 1, se puede observar que si se hace un corte y se examina la seccién
transversal de unas articulas solidas que han reaccionado parcialmente, en general se
encuentra material sélido que no ha reaccionado rodeado de una capa de ceniza. La frontera
de este nucleo sin reaccionar puede no estar siempre tan claramente definida como se
supone en el modelo, no obstante, las pruebas en un gran nimero de situaciones indican
que en la mayoria de los casos el modelo (SCM), se ajusta mejor al comportamiento real
de las particulas que el modelo de conversion progresiva (PCM). Aplicando el modelo NSC
para particulas esféricas de tamafio constante, se sabe lo siguiente:

Este modelo fue desarrollado primeramente por Yagi y Kunii, quienes consideraron que
durante la reaccion se presentan cinco etapas sucesivas.
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Etapa 1. Difusion del reactivo gaseoso A traves de la pelicula gaseosa que rodea a la
particula hasta la superficie de ésta.

Etapa 2. Penetracion y difusion de A través de la capa de ceniza hasta la superficie del
nacleo que no ha reaccionado.

Etapa 3. Reaccion del reactivo gaseoso A con el s6lido en esta superficie de reaccion.

Etapa 4. Difusion de los productos gaseosos formados a través de la capa de ceniza hacia la
superficie exterior del sélido.

Etapa 5. Difusion de los productos gaseosos a traves de la pelicula gaseosa de regreso al
cuerpo principal del fluido (Levenspiel O., 2004).

Nota: El modelo adoptado para el gasificador solo considera etapas 1,3y 5
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Anexo 2.Tabla de velocidades de reaccion

Tabla 2.a Velocidades de reaccion para cada una de las especies
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(Voo Rea (0 (M7 10 Py (T )76, T ) +veo Rea (0 (T )7, + Py (T )70, T ) =ved Rea (2 (T ) V01 Py (T )0, P (T )70, T)

+(PMgo )| —vEs Rug (0g (M7eor 2g (T )00 Ps (T )7, 25 (T )7co, T ) +via Res (0, (T )76, T)

+Vco gl(pg (T )7/co2 T )‘H/co g3(pg (T )?/HZO’T )

Reo, (7/H2 170, 7H,01Yco Vo, PV Pnlar 1) = (Vgészl(pB7B’T) +V(|23022RP2(pA17/A17T))
) (Veo, Res (0 (T )70 Py (T )V, Py (T )7 i00 T )+ Ve, Rug (05 (T ) o P (T ) ii00 Py (T 71,2 Py (T Vo, T)

+ PMCO2
( +Vco Res (o (T )70 T)- Vcoz Ry (o (T )7/coz1T )

RCH4 (VCHAJ/OZ’?/H 0!7/H21p5731pA17/A11T):(Vgli Rpl(pByB’T)+Vgl-214RP2(pAlyAl’T))+
(PMey, )| (V&S Rea (g (T )7eu, 2 (T )76, T ) +VEh, Ryz (06 (T )71, T) |

Rio (Yo, V00 Yeor Voo Tery Vaas PoTer T) = (VioRos (0876, T))
(Vio Rea(0g (T)7e, P (T)70,. T ) +viio Rea (0 (71, 25 (T )76, T ) +

H(PMyy0 )| =118% Rog (g (T )0 £ (T )70 25 (T )71, £ (T e, T) Ve Rz (04 (T 71000 T ) +io Res (2 (T ), T)
o Rt (06 (T )70, T ) =Vio Raa (P4 (T ) 71,00 T )+ Vi Res (06 (T )70 2 (T )76, T)

RAl(pg(T)’VAlv7oz’pB7B’T) :(VE:Rpl(pB}/B’T)_Vf\’lZRPZ(pAlyAl’T ))_(PMA)RCl(pg(TQ)17/Al’7/021T)
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Q:(Pss Pra? i Py (T)s Vo, Ve, Veor Vior Viny Yoo T ) = HaiR i (06, T ) + AHZR o, (0,07 00, T) + AHG R, (04 (T)7 a1, 24 (T) 76,5 T)
ARG, R (0, (M) 2y (Mo, T+ AHE Ry (0, (Mo, 24 (M, £y Mo T+ AHE R (0, (T, 2y (M7, T)

FAHS, Ry (0, (M7 eor 23 (M7 0025 (M7 P (M eo, TN =AHEG R 5 (0,7c 23 (T,) 76, To)

—AHS R (0376 £y (Ty) o, T) = AHG, R, (27, £y (T4, T) = AHL Ry (0,76, 2o (T) 710 To)

Tabla 2.b Cinéticas quimicas de las velocidades de reaccion individuales

Pirolisis primaria

Pirolisis secundaria

Combustion de Al

Combustion de

CHa

Combustién de CO

E
Rpl(pB7B’T) =Ay eXp[_ - ]/7373

R, T

9

E
R (Pa/p T) = gApZ exp[—R—p_lz_] Pl m

g

PM PM,,

T T
R0y (M7 pg(T)yOQ,T):%exp[_ E. JT[pg( )mJ[pg( )yozj

R,T

T)7en 7o,
Rcz(pg(T)yCH4,pg(T)yoz,T):gAczeXp[_ E., JT(pg( )y Aj[pg( )7 j

RgT I:)I\/|CH4 PM02

T T Vs 05
RC3('09(T)]/C0"09(T)7/02’pg(T)7/Hzo,T):c?pxse)(p(— REC_F jT (Pg( )?/COJ(’OQ( )yozl[pg( )7 2 )

PMq PM,, PM,,

9
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Combustion de H»

e g )7
Rc4(pg(T)7Hzapg(T)7/oz,T):gﬁmexp[_FEC_T_]('DQ;D(M)y j(pP(M)7 j

Water gas shift

o (T7co
Rug (,Og (Mo, Py (T)szO Py (T)7/H2 ' Py (T)ﬂ/co2 1) = gkwg (pg (M7eo )(pg (T)VHZO)_é‘kWG ((p :

M%ang

KE
Combustién de (pg(T)yfozj
Char con O Res (20 (M7 TV = PMoi Av,
K, " Kea(T)
Gasificacion de (pg (Moo ]
2 Po\ 1)V cor
- Ry (0 (Mo, T) =022 A,
Ky K (T)
Gasificacion de H; (pg(T);/sz
Ry (0, (M7, T) =2 Ly,
Ky kg (T)
Gasificacion de Pg(T) V20
H.0 {PI\/IHZO]
Roa(0g (M0 T =27 AV»
K, k(M)
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Tabla 2.c Nuevas velocidades de reaccion para cada componente

Gas
Re (7o, 7101 7co, 7, Pades T) = Rog (0676, T) + (V& Res (0 (T) 76, T ) +VE R 1 (0, (M) 7o, T)

+V32F92(pg (T),701P373,P57chan7/m:7/02’Vc’Vcon/H ’7H20)_Vg3 Rg3(pg(T)7/HzO’T )

Sélido
R, (7o, V01 7co, Vi, T) =S Res(0, (M6, T) +VER 4 (0, (M7eo, T ) =VER 13(0,(M1.0.T))
+V32F92(pg (T)’70'p373’p37char’7A1’702’7/0’7/(302’7/“ ’yHZO)

RZ (psyBlTs) = _asvglRB(psyB’TS)

R char (P55 Y0, Yco,1VH,171n,0.PsY 8 T =a (0'54Rp1(p378 , T))

+at, (PM)| (vE® Res (0570, T)=VE R 1 (Ps Vo, T ) =VEFyo(Pg (T). Vo1 Pe¥as Lo arars Vs Yo, Vo Veo,s Vi Vo) =VE Rya(Ps71.0:T)) |

Ro, (P (Tg): Va1 Vo, Ven, Voo Vi, Voo 1)
(_V;l Rcl(pg (M7 nas Py (T)7/o2 ,T) _V;Z F. (pg (M), Vo,V m1VePBYeharPs1 7o, VH,00 70170, )

=a, (PMOZ) _Vg:Fca(pg(T)’pBVB’psychar’7/A1'7/cozv7oz!7Hzo’7/o’T)_V§24Fc4(pg (T)a7/02’70’pB7/B'ps7char!7A1'7/oz’7/c’7/cozv7H ’7/HZO)
_ngs Rcs (pg (T)7/o2 'T))

Ry, (7/H2 170,171,017 cor Vo, 1 Ven,  PeYer Pula 1) = (_VlziRpl(pByB’T))
(_VS:Fm(pg (T)J/oz’VOvPBVBnDs?’char’?/Al’?/oz Y1 Vco, 1 Vh 17/H20)+
0y (PMy,, )| VEF, (0 (T), Vs Pa¥er P ar i Fisor Yo, Yo Teo DAV Ry (04 (T )70, T)

_y92
Vi,

Fo2 (g (T). Y61 Pa¥es Peloar Vaws Vo, Vs Voo, Vi Vo) F Ve Ras(0g ()00 T);
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Reo(Fn, 70, 71 Vi00 Veos Voo, Vor, s Paes Pas 1) = 0y (VEoR 1 (9675, T) +VESR ey (0p7a1: T)
(Véo Ree (2 (T) 710 25 (T )76, T ) +VeoFoa (2 (T): Vo, V10 V6 P8 Verar Pos Vo, Vo1 Vo Yo, T)

+(PMco )| —veaFea (04 (T)s Pa s O enars ¥V as Voo Vo, Vo Yoo 1) =Veo Fug (P (T)s Va1 P66 sV erars Vi Va1 Yo, Vo1 Veo,s T)
oo Res (24 (T )76, T ) +VE R 1 (05 (T )7, T) +vE Rys (05 (T )70, T))

Reo, (7, Yo, V00 Yeor Voo, PeYer Pt T) = (Ve Ros (P67, T) +vES Rep (Pra710: T) )
(V((::é2 Fea(Pg (1) Pe¥er PV enars ¥ ars Veo2s Yo, Vo1 Voo 1) "'Vcccl)z Fag (Pg (T)s ¥ a0 Pa¥es Ps¥char Vit V00 Vo, Vo1 Veo, 1)

+(PMC02) c1 c1
+Veo, RCS(pg (T )7/02 T )_Vco2 Rgl(pg (T )VCOZ’T )

RCH4 (7CH4 170,171,001V H, Pe¥er Pular 1) = (Vg:uRpl(pB}/B’T) +VCPI-2|4RP2(IDA17/A1’T))
(PMCH4)|:(_VCCI:-L|4FCZ(pg (T)s 7o, Va1 Y8 Pes Venar Ps» Veo, V00 Yoo Yo, 'T)+Vg|-l|4 Fo2 (0, (T)’yO’pByB'psychar'?/Al’7/0277/C77/COZ7J/H’yHZO)}

Rivo (i, 7o, V01 7eor Yoo, Yoy Vi PoTer T) = (VidoRen (0675, T))
VioFea (05 () o, 7 a1 Y6 P8 Yerar Pos Vo, Vo0 Yor Yo, 1)+ Viio Fea (05 (T)s Vo Vo P67 P etars Vs Vo, Ve Voo, Vs Vo) +
F(PMyo )| =915 Fag (0 (T), 7000 P P Vit Yo Yo, Yor Yoo 1)+ Vel Fya (0 (T), Vo1 oY ss s enars Vass Yo, Ve Veo,s Vit Vino)
80 Ryt (03 (T )70, T) =Vido Rya(0g (T )741.0: T ) +Vio Rea (24 ()70 25 (T )76,,T)

RAl(pg(T)vyAy]/oz’pB]/B’T) :(V,zllRpl(pBysiT )_VAplzRPZ(pAlyAlfT ))_(PMA)Rc1(pg(Tg)17/A1’7/021T)
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Tabla 2.d. Nuevas velocidades de reacciéon
Velocidades de reaccidn sin términos de CO,H2 Y CH4

E E
R p1(PB7BvT) = A eXp ——" 1 PaYs Rey (0n7a: T) = gApZ EXp -2 Pl m
RgT RgT
E, AQRVAUY
Rcl(pg (T)?/Aﬂpg (T)}/Oz’T):gA:lexp{_ Rg-? jT[ QIJDMAl TDM02
Py (1)1, T Py (M7,
Res(py UWONT):%APVP {ng('\/l)%ozj Rs(0y (M71,0: T =T 1ZO‘APVP
KJrkcs(T) Rgl(pg(TWCOz’T):%APVP E+w
4
km kgl(T)

Velocidades de reaccion con términos de CO,H2 Y CH4

Fcz(Pg(T)aVOZ17/A1!7Bp3v7charps'7coz17H2017o’702’T): RcZ(pg(T)yCHa’pg(T)%z’T) =

0.1p, (T T T
{—p (1) AlJ—O.O578;/BpB+[—p o (1) C]—0.98ycharps+(—p o (1) C02j+
A exp[— Ech [PQ(T)VOQJ PM PM¢ PMco,
URT)U PMo (Mo ) (2o ) (22,1,
PM, 0 PM, PM,
Fc3(pg(T)va?/vachhar’7/A1v7002170217H201701T):Rcs(pg(T)yco’pg(T)Voz’pg(T)VHQO’T):

11p, (T
0.7122y,p, —0.02p,7,.. —[%J
Al

eALEXp| — E.s (pg(T )702](/09(1- )szO )015
3 RgT PMo, PM,, _ 2pg (T)7002 | Py (T)yH2O + Py (Mo _ 2pg (T)}/OZ
PM¢,, PM, o PM, PMo,
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Fug (Pg (1), V10 Pe¥er PsVerar Vit Vo1 Vo, Vo1 Voo, 1) =
ng (pg (T)7coipg (T)yHZO’pg (-I-)j/H2 ’pg (-I-)j/CO2 ’T) =

~(0.7122 575 )~ (24 (T 76, ) = (0.02, ¥ e )~ (1204 (T) 70 ) = (25 ()10
+(py(M7o)=(2p,(M7s,) }
K, (o ){(Zpg ()76 )—(0.25169575 ) +(1.86 0,7 ) = (062, ()71 ) (42, (T) 75, ) = (204 (T ) -
Ke 00 7 (204 (M7, )+ (050, (M) =(30, (M)
Fea (0 (T)s Y020 Vo1 Pa¥er PV etar s Vi Vo, Ve Veo, Vs Vo) = Rea (P (M7, P5 (T 76,,T)
E, J[ P (M7 J[(ng (T)70)~(0.2516575 ) +(1:86 7 ) ~(0:6, (T )= (45 (M, ) =(20, (M) )J
RT U PMoz )| (20, (T)co, )+ (050, (M7 ) ~(305 (M0
Foa(Pg (1), Y0, Pe¥er PsVenars Vais Vo, Ve Veo, Vs Vo) =Rga(Pg (M1, T)
C Ave [(204(T)76) = (0.25160575) + (1860, 7 )~ (084 (T ) = (45 (D76, ) = (205 (M1 )
1,1 [(ZpQ(T)ycoz)+(0.5pg<T)yH)(3pg(T)7Hzo) }

£Kog (24 (Tmzo){

=eh, exp(—

_|_
km kg 2 (T)
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Anexo 3. Desarrollo de Adimensionalizacion:

Partiendo de los balances de masa y calor se adimensionaliza el sistema con las siguientes
variables.

Las variables adimensionales son las siguientes:

u
ta=£; Cy = 'ori; neLe rs=l; rg=l, rO=T—°; rW=T—W; z=2, V= —;
t cn cn T, T, T, T, L Uy
hy, o % a
V, = = 'V _U_H’ th_h_W’ hsgA CS _s; C?)A__gp; ﬂ’rA_ﬂrr !
usO usO hWO hng CpO CpO j'TO
pgyi
_ : PM
DSHOZ ﬂ'ros ;DgHO_ ﬁ'TOg Cm:pgri/l; Csmzpsi/l;cg: 9;
CyClo CyCS cn cn Cyo
psyi
. PM .
i=CO,CO,,H,,A ,A,,0,,CH,,H,0;C, = >; I=CHAR, B
s0
kmol

1,=8180; Cjy=0.0122 5~ (C[,=0.3422 % K.c. =5.0864- - kmol- e 100 9 1 1000 ;

L=0.5m; U, =1.5723x10°* M 0,205 h,,=1.51—>— )  hyy=6 0024;c;0=1250L;
S sm? K kg K
_ J J s _ sm? _ m’
CE,=1705—— s =0.99— ;D =7.9948x10° ~—; D*,,=0.001714 -~

Adimensionalizacién del balance de masa para el gas

Haciendo un cambio en la dependencia velocidades de reaccion:
o :pg(T)J/oz’7/H2017H2H7A1’7A2'7c’7H 70.Cs = Pe¥s1 Ps¥ char

Sustituyendo las variables adimensionales en la ecuacion del balance de masa para el
gas queda de la siguiente manera:

(CiCy)  A(VyugeCiiCy

g-9g0~g0~g

)
L) - ~R¢(C,,C,T) (3.0)

A los términos de reaccion se les divide y multiplica por velocidades de reaccién a
condiciones de referencia:

105



0(CCy) _ A(vyuyeCiiCy) - R (C..CT Rer (Ce:CooT, ) 42
o(tt,) o(zL) Rer (Ce0:Coo: Ty )

se sacan los términos constantes:

Cyy 0(C7) _ UGy a(vgcg)—RG(Cg,Cs,T)
t. ot,) L 9(2)

Despejando

an] :_[ tr jEUQOCS]OJa(VgC;n)_( tr JRG(C ,C ,T){ RGV (CSO’CQOT">} (34)

a C@TO L 8(2) CQTO RGr (CSO’CQO’TI’)

RGr (CSO ! CgOTr) ] (33)

Rer (C0:Cyn )

g0 'r

a

L
Por otro lado sabiendo que: {, =u— y sustituyéndolo:
s0

acg‘ =_{ L J{ugocéﬂoja(\/gcijﬂ)—E L jRG(Cg,CS,T)[RRGr (CSOngOTr) J (35)

8ta CgTOusO L o(Z Cgr;nouso Gr(CSO’CgO’TI’)
Simplificando:
aCr u, \o(v,Cl Rs, (C.y:CT.

g :_( QOJ (v 9)_( L jRG(Cg,Cs,T) o (Coo Cos,) (3.6)
8ta usO G(Z) Cgouso RGr (CSO ! CgO ’Tr)

T , f ., ugO
Multiplicando el térrmino de reaccién por (—]

g0

o :_(ugoja(vgcgﬂ)_( L J(@JRG(CQ,CS,T)[ RGr(Cso,CgoTr)] a7

ata usO 8(2) Cénouso go RGr (CSO ! CgO ’Tr)
u
y se define 8=£L°J
Uy
acr a(v,Cr Ca0sCoo,
o __1 \Z 9)_1 mL R.(C,,C,,T) Rer (Coo-CoaT:) (3.8)
o, & 0(Z) e\ Chuy Rer (Ce0:Cyo:Ty)
Se pasa del otro lado ¢
oc™ —-o(v,CY (Cy, C,o T,
Pt T vy 9)_[ m" JRG(CQ,CS,T) Rer(Cao:Coa:) 3.9
ot a(2) Chug, Rer (Ce0:Cyo: Ty )

Y para los términos de reaccion:
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e — LRs (Co+CooT, ) oo Ry G | (3.10) y (3.11)
’ Cglougo ’ Rer (CSO’CgOTr)

Donde: Dag, : El nimero de Damkholer ; 1, :la velocidad de reaccion

Sustituyendo y eliminando términos queda de la siguiente manera:

ocy __9(vCy)
a, oz

Para los balances para las especies en fase gas, se hace un procedimiento similar al
anterior, quedando los balances adimensionales de la siguiente forma:

&

—Dag,r, (3.12)

; och, . a(vgcg‘Al)
ot oz

a

Para los otros componenetes:

—Da,,r,, (3.13)

) ocr, a(vgcg‘oz)

at, i —Dag,r,, (3.14)
& agi“ = a(vga(;;“H :) —Da,,,,, (3.15)
£ aC;tn:ZO = 8(vg§ngH z0) —Day, 0N 00 (3.16)
& agg“ =— a(V;(Z:gn;\Z) —Da,,r,, (3.17)

a

Y para los balances que no tienen término de reaccion se hace un procedimiento similar
llegando a:

acn  o(v,Ci) 0(0.77CH +Clhy (v, —V,))

_ 9~oC ) schar
&, o(z) o(2) o
g __ofvCh) 0(0734C5 +02C, 1, ~v,) @19
a,  o(2) o(2) |
5 __0(4Ch) 2(omzzcs +002Cz, 1) @20
a, 0(2) o(2) |

Para el balance del s6lido se hace un procedimiento similar:

Cambiando la dependencia de la velocidad de reaccion:

Co =70, Vu0rVh, Var Va2 Ve Vs Yoo Cs = Pa¥ar Ps¥rar

Sustituyendo las variables adimensionales en la ecuacién del balance de masa para el sélido
queda de la siguiente manera:
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o(CICr o(vu,CrCl
( s0 s):_ (s s0™~s0 s)—RS(CS,Cg,T) (321)
a(tt,) o(ZL)

A los términos de reaccion se les divide y multiplica por velocidades de reaccién a

condiciones de referencia:

a(cacr)  o(vulcacr) rc.c.ml (Ceo:Cyor ;) (3.22)
G(trta) 8(ZL) ’ Rsr (CSO’CQO'Tr)

Sacando las constantes

C_:c; G(Csm) __ UssCoo a(VSCSm) ~R.(C,,T) Ry (CSO’CQO 'Tr) (3.23)
L o) L az) R (CoCuT) |

Despejando

ata Csng) L 8(2) Csn;) Rsr (CSO’CQO’Tr)

ﬁz_[t_rj[uwcgj@(vsc?)_( & ]R (C..C ,T)(Rsr (CS‘”CQ(”T')J (3.24)

L
Por otro lado sabiendo que: t, =— y sustituyéndolo:
s0

ac;”:_( 1 J[usocgja(vscﬁ‘)_[ ] jR“’ . T)(Rsr(cso,cgot)} (.25
s\~Ms1 g R '

ot Coug, L o(2) Colso st (Cso Coo 'Tr)
Simplificando
oy ) (L e | RelCoCon ) (3.26)
o, 0(2) \Cxuy "R (CrCoon )
Das: LRsr(C:)’CQO’TI’) ;rS: RS(CS’CQ’T) ; (327)y(328)
Cyolso Ry (Cso ! CgO ’Tf)
Sustituyendo:
m olvecm
ocr _ v S)—Dasrs (3.29)
a,  a2)

Para los balances por especies se hace un procedimiento similar:

8C5”;har _ a(VsCsThar) _Da r

= 3.30
at a ( Z ) char "char ( )

a

Adimensionalizacion del balance de energia para el gas:
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AEnmmm)] dudammm)

oT
= : +—| A (Ty) == |+ Auhg, | T, - T,
ot oz 52( 9 (9) aZJ &W QWI:Q W]
+Aghy I:Ts _Tg]_Qrg(pB’pAlyAl'pg(T)lyoz’}/CHA'7CO77/H2077/H2'7/COZ’T) (3.31)
Hig (Tg):Cgi(Tg _TO)’ i=NzyozyHz;CO,COZ,CHNHZO,AL

sustituytendo las variables adimensionales

u
tazl; Cy = prﬂ ; Cl = 'Or; ; rS:l; rg=l, rozT—O; rW:T—W; Zzi; Vv, =L
t, Coo Coo T, T, T, T, L Ugo
h h (o (0% eff
Vs = - Vi zu_H1 hswA_ hSW J hgwA_ = J hsgA = 'CSpA _5p1 C?)A gp ’ ﬂ’FA_ﬂ’r ’
usO usO hst hng hng Cp0 C po ﬂ’TO
pgyi
_ : PM
DSHOZAT—OS;DQHOZAT—OQJC;:pg_nz/I; Csm:ps_ri/l1cg:—g'
CSOCpO CgOCpO CgO CgO CgO
psyi
. PM, .
i=CO,CO,,H,,A ,A,,0,,CH,,H,0; CS=C—5; i=CHAR, B

sO

ng ng
a[z ClCaCaCe (7, T, - rOTr)j a(vgugoZc:;“cg;ochc:!g,o(rgTr -~ ToTr)j
i=1 i=1

6(tatr) 6(2'_)
0 8(1 Tr)
@y {WT o2 |* Al [ (75T )= (2T) ]+ Ashisio [T, =T,
_Qrg (pB’pAlj/Al’pg (T))ﬂ/oz17/CH417/CO,7/H20,}/H2 ’}/COZ ,T ) (332)

i=N,,0,,H,,C0O,CO,,CH,, H,0A
sacando los terminos constantes

ng ng
n 0 CI'C2 (r, -7, )j " 6(V Cl'C2 (r, -1, )j
(CQOC%OTrJ [; 9 PATe ° :_(CQOC%OUQOTr] g; 9 TPAT °

t at L a(zL)

r a

Tr 0 0 8rg
+ (Tﬂ;ja_Z(/lTA a_zj + ( A%WhngT ) hgwA I:Tg - TW:' + ( A%g hngTr ) hsgA I:Ts — Ty :I

-Q; (Pes Pas? ar Py (T)J/OZ’VCHA’7c0!7H20!7/H2!7(:027T) (3.33)
i=N,,0,,H,,CO,CO,CH, H,0 A

Despejando:
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ng ng
0 crc? - o crcy _

o, CInCo,T, L o(ZL)

t (TﬂToja[ arg] ( t J
+| = r — | An— |+ AuhyeoT: )| == (hyun| 74 — 7w
CQOC%OTr L2 oz A oZ ( gwo ) CgOC%OTr g A|: g :I
t
+ m—r A¥ hs Tr hs T, 7
CgoCrolr ( om0 ) gA[ g]
t
- Cmég T Qrg (pB1pA17/A1’pg(T)17/oz170H4:7CO,7H20,7H2,]/CO2,T) (334)
g0™~p0°r
i=N,,0,,H,,C0,CO,,CH, H,0 A
Simplificando
ng N ng i
0 ZCQCSA(TQ_TO) 0 ngchSA(Tg—TO)
:_(Ej e )2f, 2
at, £ a(ZL) Cncou,L joz\"™ oz
h,.oL h L
" ) ”?WOQ hQWA[Tg_TW:I_'_ Angsgog thA[Ts_Tg:I
|"ISO('\’QO('\’pO USOCQOCPO
LQr (Ps: Pua¥ 1 P (T Yo, Yen, 1 Veor Yo Vi, Yoo, 1)
- C"CYTu (3.35)
g0~ p0 'r-s0

i=N,,0,,H,,CO,CO,,CH,,H,0,A

£
Multiplicando el termino de acumulacion de (3.35) por (—j
&

o, o(ZL) CICoyu,L oz

e ng g _ ng Mg 3
(8}3(; C, CPA(Tg To)j (]J@(Vgizl“Cg CpA(Tg To)] [ A, J 2 [ afgj
- = + A’TA
- oZ

h,.oL h,,L
+ Al Ngua [rg —rW]+ Aglgol hyga [rs—rg]
UsoCQ"oC%o usocglocfno

_{ LQ2 (5. Pra¥ aar P (T Yo, Yem, s Yoo Vo Yoty Voo, s T )J (3.36)

m ~g
CQOCpOT Ugp

r

i=N,,0,,H,,CO,CO,,CH,,H,0,A

Pasa multiplicando ¢ todo el balance
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a(icgch(Tg _To)] a(vg iC;CSA(Tg _To)j
i1 i-1 Aroé
=-— +[ J o7 [ﬂ’TA j

ot o(ZL) ClC2uL
&Whgwo Lg A%g hsg 0 L8
(U C Cg QWAI:T T] C Cg SQAI:TS_TQ}
_[SLQr (P Pra¥aar Py (T): Yo, Yer, Veor Vinor Yoty Yeo,s T )J (3.37)
Cy0ChoT U

i=N,,0,,H,,CO,C0O,,CH,,H,0,A

u .
Ademas se sabe é=—% y D}, = Arg ; sustituyendo

g0 CETOC%O
ng n ng "
0| D CIC(r, —7,) 0| vy ClC(r, — 7o) .
PN __ i1 N Do | O /11
ot, a(ZL) u,L Joz\"™
h, oL h,,L
+[ gwomA%\g ]thA[Tg_TW:I_F(&g sgr: ?Q]hsgA[TS_Tg}
Us0Cq0Cro Ug0CqoCro
[ LR (s Pua¥ nr Py (1) Vo, Vem, Yoo Vigor Vi, Voo, T ) (3.38)
CauCoT U '

i=N,,0,,H,,C0O,CO,,CH,,H,0,A

Ademas se sabe que:
Q’ (s Pua¥ Py (1) Yo, Yen, Yeor Yior Vi, 1 ¥eo,s T ) =AH R (C,,C, T)
sustituyendo en el balance de energia:
ng ng
G(ZC;CEA(TQ —z'o)j 8(VQZC;C§A(TQ —To)j D B
c i=1 - i=1 + HO ﬂ-TA
at, o(ZL) u,L oz
h, L h,,L LAHR®, C,.Cs,
o SowoAw Ngwn | 76 =T |+ Aalol Ay 00 ?g heal 7, -7, |- (g o To) (3.39)
Uy0Cq0C o CgoChoT Ugg

UQOCQTOC?)O
y multiplicando el término de reaccién por: M
. (CSO’CgO’T )

111



at, a(ZL)

ng ng
8(;C?C§A(Tg _To)j a(vg ;C;CSA(TQ _To)j D¢ 0 arg
. + Ho | 2 p — 9
Ugol oZ oZ
h L h, L
+£%&\g Ngua [Tg _TW]Jr{A%QL’:A;g Mign [rs—rg]
UgoCruCS, UgoCyoCpo
_{LAH Rgr(cg’CS’Tg) ][R(CSOaCQOaTr)J

CQTOC?)OTrugo R(CSO’CgO’Tr)
Definiendo los niimeros adimensionales:

(3.40)

1 D¢ . ,
=| —H% |- el inverso del nimero de Peclet
PegH Ugo

hng LA\SW -
Sty=| =n~—— |* €l numero de Stanton de la pared
C40CoUqo

Lh . .
Sty = mLoAsg :el nimero de Stanton de las tranferencia del s6lido-gas
C40Crolqo

Y para el término de reaccion:

Dai = ( LR(CSO ’Cgo ’

T) .
: numero de Damkholer

CyoUgo
AH. ) . e
B == L | incremento adiabético de la temperatura
po'r

_[Rgr(CQ,CS,T)

. relacién de las velocidades de reaccion
R(C,.Cyo. T))

sustituyendo los nimeros adimensionales, queda el balance de energia para el gas
adimensional de la siguiente forma:

ng ng
0| D ClCa(r,—70) | 0| vy, D CICo(z, —7,)
i=1 i=1 1 0 afg
£ =— + —| Ap— +StgwhgwA[rg—rW]
at, a(ZL) Pe,, 0Z oz
+St8hy[ 7. — 7, |- DaBr,
i=N,,0,,H,,C0,CO,,CH,,H,0,A

(3.41)
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Balance de energia para el sélido

a(zp; ) _a[uz,;zH (TS)]%W )T eAn

+A%ghsg [Ts —Tg]—QSr(PB,Pg (T), 7/02’7/00’7H20’7H2’7C02’Ts) (342)
HF (T,)=Ca (T, - To), i =B,Char

Sustituyendo las variables adimensionales:

(ZC"‘C C, CSO(rST,—z'OTr)j 8( s soZ:C”‘C Cs CSO(rSTr—TOTr)]

at, t) 2Z0)
8(ZL) ATTO 6(ZL) W' SWA" 'sw0 g sgA ng s'r g'r
~Q° (Pe: Py (T) Yo, Yeor Viaor Pty s Yoy Ts) (3.43)

i =B, Char
sacando los términos constantes

ng ng
0 cr'C; - 0 CI'"C; -
(CST)CSPOTr j (Zﬂ: P (TS TO)J — _[Csn(])CSPOusOTr J (Vsizﬂ: ) PA(TS TO)]

t ot L a(ZL)

r a

(Ti;j (ATA j (AueT ) n 7, = 2]+ (AgPigsT: Ve [ 7. -7, ]

-Q° (Per Py (1) 70, Ycos Vhyor Yy Voo, Ts) (3.44)
i =B,Char

Despejando:
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0 chmC;A(Ts _To)j t
i=1 - _ r
ot {C;T(‘,CSF,OTr

a

t T Ao ) @ ot t
+ r 10 | 2| a4 (AN, )| ———— |h =
CSrT(])CZOTr ]( Lz )GZ(ATA 62) (AEW swO r)LCSnéCSPOTrJ SWA [Ts TW]

t t
M- ](AgghsgoTr)hsgA[rs—TQJ—LC%C:OTJ
S p0'r

"~ 0| v, » ClCl(r,—7 )j

L a(ZL)

Csn(])CSpOTr
_er(pB’pg (T)1702 ’ycoJ/Hzo’]/Hz 17/co2 'Ts) (345)
i =B,Char
Simplificando
G(ZC?C;A(TS _To)j a(VsZCSmC;A(Ts _To)j
i1 __ i1 Aro i(& arsj
ot, a(ZL) CHCou,L Joz\"™ oz
h,,L
+ M hSWA[TS _TW]+ AS(_Z]—SQO hsgA':TS _Tg:l
UsoCsoCro UsoCsoCro
LQ® (Ps, £y (T): 7o, Yoo+ V01 Yoty Yo, Ts) (3.13) 4
- cre,Tu (3.46)
sO™~p0 'r+s0
i = B,Char
Ademas se sabe Dj,, = m/ITOS , sustituyendo en (3.46)
CSOCpO
(Sereae-m) o[vEecne-n) ooy,
i1 __ = 4| Pho _(ﬂ'r ij
ot, o(ZL) (usol_jaz "oz
h,,L
+ hSWOLA&W hswA [TS_TW]+ &9 - A%g hsgA I:Ts_rgil
UsoCoCro UsoCeoCho
LQSr(pB’pg(T)lyoz’Q/COJ/HZO'}/HZ'j/COZ’Ts) 3.47
- crhee,Tu (3.47)
s0~p0 'r+'s0

i =B, Char
Por otro lado el término de reaccion se puede representar de la siguiente manera:

er(psipg(T)170217co'7Hzo’7H2’7coziTs):AH Rsr(Cg1Cs1T)

sustituyendo
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a[;CsmC:’A(Ts_TO)J__a(vs;CSrnC;A(TS_TO)j+ D;O i(ﬂ-r aTsJ
at, - o(ZL) u,L joz\"™ oz
h, L LAHR® (C, ,C.,T
+£ h5W0 Ir;&:v JhswA [Ts _TW]+( Agg sgrg ':%g ]hSQA I:Ts _ngl_( m rS( . : )] (348)
USOCSOCpO usOCSOCpO CSOCpOTrUSO
I =B,Char

Multiplicando el término de reaccion por: M
. R(CSO’CgO’Tr)

a(ZCSmC;A(TS _To)j 6(V52CsmC;A(Ts _To)j DS
i=1 i=1 HO i aTs hst L&W h _
+ Z’TA + m s SWA [TS Z—W]

at a(zL) uL Joz\ "™z )" | ucnc,

h,,L LAH R®.(C_,C,,T) )( R(C,,.C.,. T,
+ A%g sg0 '%g thAI:Z_S_Z_g:I_ . rs( g s ) ( s0'~g0 ) (349)
CsOCpOT u R(CSO’CQO’Tr)

a

mes
usOCsOCpO r—'s0

i =B,Char
Definiendo los nimeros adimensionales:

1 D¢ . ,
—— = ZHO |- ] inverso del nimero de Peclet
usO

I:)esH

h,.L .
St = (;W"—f*WJ el nimero de Stanton de la pared
CsOCpOUSO

S thgOA‘sg - . Ly
St;, =| =5 =~s—— |- €l nimero de Stanton de las tranferencia del sélido-gas
CSOCpOuso

Y para el término de reaccion:

LR(C,,.C,,,T,) ,
Da, = —J : nimero de Damkholer
Csouso

i s

AH, . S
B =[ ' J: incremento adiabético de la temperatura
p0°'r

R°.(C,.C,,T) - . .
IL=| ————— |: relacion de las velocidades de reaccion
R(CsO,Cgo,Tr)

Sustituyendo los nameros adimensionales, queda el balance de energia para el gas
adimensional de la siguiente forma:
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0 ZCS”’CSA(TS—%) 0| v, ClCi(z,—1,)
i = 1 o0
== A’FA StswhswA [T ]
a(ZL) PesH oz
+St, SgA[ 7, |-DaBi, (3.50)
i =B,Char

Balance de energia adimensional simplificando (sélido gas)

Sumando los balances de energia del sélido y del gas y validando la hipétesis de equilibrio
térmico, se obtiene el siguiente balance adimensional:

ng ns
(5szC3A(T Zb)"‘Z:CmC;A(T TO)j 5[VSZC?C§A(T _TO)+VgZCsmCI§A(T _To)j
_ = i

=1

ot T oz

a

1 0
Pe aZ[ﬂTA j StwhWA[ ]_DaiBiri (351)

i=N,,0,,H,,C0O,CO,,CH,,H,0, A ,B,Char

Pero se sabe que C;' < C_", por lo tanto

gZCngA(T 2'0)'1'2(-:mC|§A(T —7y) ® szC;A(T_O)

i=1 i=1

Entonces simplificando queda de la siguiente forma:

ns ng
G(ZC?CSA(T _To)j G(VsZC;CEA(T _To)j 1 5
= _ i-1
ot - oz Pe az(’lTA ]
+St h [ ]—Dai Bir, (3.52)

w' WA

i=N,,0,,H,,CO,CO,CH, H,0, A, B,Char
Condiciones de frontera adimensionales:

Z = O' ps = pse; pgo (Tgo)Aougo = &ug,epge (Tge); psOAus,O = Aus,epse (353)y(354)
1 ar 1 or'
—Kk —k, —=CI'C},v - 3.55
pe, %27 " e, oz ~ G Crat (7 7) (3.55)
Z=L; pya = Povs Pona(Ty) = P (Ty); (3.56) y (3.57)

4
lkér 1k61

Pe, "oz Pe, “ oz (7-7) (3:58)
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Anexo 4. Tabla de pardmetros cinéticos ajustados

REACCION

Velocidad de reaccién

0

Pirdlisis —E 63 1 -8975.23
primaria R, = A exp[ oL j(ij(ﬁl 1.516x10° (—j
(Rpl) RTs (o PMB S
Pirdlisis E ) 133.75 4.98x10° 1 583.8
secundaria R T)=¢A  exp| ——2= .£0X -
(Ro2) b2 (Pp¥ g) 02 EXP Rng Pa¥ m S
Combustion E 80.5 9200[ m3 J( K)* -24.28X104
de Alquitran R T Lo (T T )=¢cA.,exp| —— sK)~
(RC].) cl(pg( g)7A1 pg( g)}/OZ g) A\:l p Rng kmOI
T pg (Tg)}/Al pg (Tg)j/OZ
g PM PM,,
Combustion E 80.5 9200[ m3 J( K)* -80.30X104
de CH4 R T o, (T T )=¢eA, exp| ——2 sK)”
(RCZ) c2 (pg( g)}/CH4 pg ( g)}/o2 g) A\:z p Rng kmOI
T Py (Tg)7/CH4 Py (Tg )02
’ PMCH4 PMOZ
Combustion R (0, (T,)7eor 23 (T,) 7o, £ (T ), Ty) = 125.6 s\ 28.29X10¢
deCO(Re3) o 9 ¢7rcorTetielno Fat e i e 1.3x10™ (—km I] (s)*
mo

eAexp| - Eey T Py (Tg)7eo |( P (Tg)702
3 9
RQTQ PMCO PM02

pg (Tg )}/HOZ ”
PMg,

|

117



REACCION

Velocidad de reaccidn

A w (L

kmol

Combustion R T o.(T T)= 83 3 -28.58X104
deH2(Rc4) C4(pg( (_;)7/H2 pg( g)yO2 g) 1X108 [ :] IJ
gp‘:4exp[_ Ec4 J(pg(Tg)yHZJ(pg(Tg)yOZJ S Kmo
Rng PM,, PM,,
WGS (Rwg) E,, =12.6 m? -41.2x10°
ng(pg(Tg)j/CO’pg (Tg)yHZO’pg(Tg)sz'pg(Tg)j/C027Tg) EE :329 A\Ng :2780 kmOI S
= K, (25 (Ty)7c0 ) (24 (Ty) 710 A, =0.0265
{(pg (Tg)}/CO)(pg (Tg)}/HZO)J
—&K,
KE
E E
k = exp| - —= c ke = exp| ——E
wg ANQ p[ Rng ] E AE p{ Rng J
Combustidn - 4
Py (T)70, 232.58 1 71.99x10
de RCS(psyC’pg (Tg )7/02 ’Ts) = 1 k : 10 APVP 567X109 —_—
carbonizado i S
(Rc5) Kn  Kes(T)
s (T,) = Ay oxp| ——
c5\ s 5 RgTs
K — 2'06Ug R 0575 213
m 8 e C
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REACCION

Velocidad de reaccidn

kmol

v

Reaccion de T 213.64 m 172.6x10°
gasificacion Ry, (0, (T)7co, To) = M Av, 1x10’ (—j
con CO2 sy sk
(Rgl) km kgl (Ts)
kyy(T,) = Ay exp| — =
one R, T,
Reaccion de T 218 m -74.93x10°
gasificacion R, (p, (T,)7y, ,T.) = M AV, 10000(-)
con H2 iy s k
(Rgz) km kgz (Ts)
o(T.) = Ay exp| —2
u2t’s R,T,
Reaccion de T 207.1 m 131.4x10°
gasificacion R 5(0, (T, )7/Hzo T) = M Av, 1x10’ [—j
con H20, =4 sk
(RgS) km kgS(Ts)
e (T,) = Ay exp| =2
g2t s R, T
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Anexo 5. Adimensionalizacién del nuevo balance de energia
Partiendo de la suma del balance de energia del s6lido mas el gas

0 C(T-T 0 3 C(T-T
(me PI( 0)+j_ (usiz_l:pm P|(T 0)]+k 8(16T4] ) aZT

at o oz b 5z

4 0z

i=1
f
0z°

-Ah, [T _Tw]+Qr (pB'pA17A117A2’pg (T)’702’7/CH417CO’7H20’7H2’7(:021T ) (5.1
Pero se sabe que el término de reaccidn puede ser representado de la siguiente forma:

Q: (Par Pw¥m ¥ azs Py (1) Yo, Ven, s Veor Vo Vi, Yoo, T ) = AHR(C,,T)

Sustituyendo en el balance de energia

a(ipsiclii (T _To)j a(usipsiC;i (T _To)j

i=1

ot 0z
o(1etT? o°T
k —| = +k —Ah |T-T |+AHR(C.,T 5.2
baz(4 82] fazz A\NW[ w] (s ) ( )

sustituyendo las variables adimensionales

a[zc:“cs“sc;Ac:o(r T —rom] a(vsusozc:“cs"scsAcz()(r T —romj
i=1 i=1

o(tt,) (ZL)
o [10(sT)" ), &(eT) _
" b<’>’(ZL)L4 a(ZL) }kf Dy~ Ao 7 T =2, T ]+ AHR(EC,T) (5.3)

Sacando los términos constantes

s 0| Y CI'Ci(r -7 )j N s 6(Vs Cl'Cia(r —1, ))
(cwcpﬂ Sereuc {cm} ZOCul

t ot tL oz

r

a

1kT* o (a(r)' ) kT &z
+Z b|_2 a_z( gz) J+ If_z K, 8(22)—A\NhWAT,hWO[r—rw]+AHR(CS,T) (5.4)

Despejando y simplificando
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0| D ClCiu(r —ro)j 8[VSZC£“CSA(r _To)j
=y _ i=1
o, B oz
3 2_4 k 2
" 1 kar 8 Tz + f a l; _ AthoL hWA [T_TW]+ W (55)
4 Lcsng)CspOusO oz LCST)C?JOUSO oz CST)CSDOUSO USOCSTJCS‘)OTr

Definiendo a Dy, = EoL D;y = —kf ; tituyend 5.5
efiniendo a ; , y sustituyendo en (5.
%0 4 C4Cory o CioCro y SUSHILY (5:5)

a(zcsmC;A(T _To)j a(+VsZC?C;A(T _TO)J
i1 _ i=1

at, - Vi
3 2_4 D 2
o Dl |ET [ o | O | Ao [, ]+ S2RCeD) 5
Lu, )ozZ Lu,, joZ CeoCholso U0CeoChoT,
Multiplicando el término de reaccion de (5.6) por: R(Cy.Tr)
R(C.T)
a[ZCSmC:’A(T _To)j a(VsZC:C;A(T _To)j
i=1 _ i=1
at, - oz
3 2_4 D 2
N Dy, T, arz L[ Pro arz_ ,r‘;\Nh:wL ho[7— 7]+ LAHE((},T) R(C,,.T,) (5.7)
LusO az LUSO az CSOCpOUSO usOCSOCpOTr R(CSO’Tr)

Definiendo los niumeros adimensionales:

3
i: M : numero de radiacion
Uy, L

1 D . . L ) .
= f|°_ . el inverso del nimero de Peclet de conduccion de calor tipo Fourier
usO

Sts,wz(%}: el nimero de Stanton de la pared
Csonouso

Y para el término de reaccién:
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Cxau

j: ndmero de Damkholer
s0™'s0

AH .
B, =( — }: incremento adiabatico de la temperatura

po'r

. :( RC,T) |.

J. : relacion de las velocidades de reaccién
R(C,,.T,)

Finalmente se obtiene el balance de energia adimensional:

a(;CSmC;A(T _To)j 5(Vsizl:CSmCFS,A(T _To)j 1 &% 1 &%

ot oz Pe, 072

Pe_ 077

Anexo 6 Desarrollo de discretizacion del modelo

Discretizacion para el balance de masa del gas
o(v,Cy)
Orx———2/ _Da_r
oz Farly
se discretiza con diferencias finitas la ecuacion (6.1)
0~ —vgicg? +vgi_1C§’]‘}_1
AZ
se multiplicé por (V; = AAZ) a (6.2)

+ DaGrrg

0. VaCHAAZ +, .Cf ANZ
AZ

+V,Da, T,
donde:

Flujos de masa

q° = Av,, : Flujo convectivo del gas

q¢, = AV, : Flujo convectivo del gas

sustituyendo queda de la siguiente forma:

gi-1

0~-q°Cy +02,Cy, +V,Dagr,
Discretizando el balance de masa para el solido:

ocr  o(v.Cr)

a,  o(z)
se discretiza con diferencias finitas a (6.5)

—Da,r,

(5.8)

(6.1)

(6.2)

(6.3)

(6.4)

(6.5)
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dC ~ VSICSI +VSI 1C5| 1 Dasr-5
dt AZ

se multiplica el término de acumulacién de (6.6) por (—

v 9C§ _ ~VCIAAZ +v, ,Cf  ANZ
ot AZ
donde:

+V;Da,r,

Flujos de masa

o’ = Av, : Flujo convectivo del sélido
o, = AV, , : Flujo convectivo del sélido

Sustituyendo:

dC .
dt

V.

q| + qis—lCST—l +Vi Das rs

Se hace un procedimiento similar para los otros balances de masa del solido y del gas

quedando de la siguiente forma:

Balances de masa para los solidos

Vi dg:tSB z_ql sBl +q| 1 sB| +V Da 'y

dcsm ar
Vi d;h ~ ql CsCharl +q| 1 sCharl +Vi DaCharrchar

Balances de masa para los gases

0~ ng;nom +ng 1 gr;nozu 1 +Vi Daozroz

0~ q.gCgr;ncom + qi 1 gCOZi—l +Vi Dacozrcoz
O~ q.gC;nH 20i +q|g 1 grjnH 20i— +Vi DaH 20M20
O~ q.g CgTAll + q|g 1 gmAll +V.Day,
Balances de masa no reactivos

[0 77Ck, (o —q° ) +0.77C]

gBi-1

0~ —Qigcg]c;i + qig—lcgr;nCi—l

0~-q’C}

g m
gH|+q| 1™gi- 1

|0.73444C, (7 -q? )+0.73444C]

gBi-1

_AAZ
V. AAZ

) y se despeja

(0 -0% )|

+[Csr2har,i (qls 0 ) +Cootarir (qf_l ~0 )}

(0 -a%)]

[0'2Csnéhar,i (Qis - qig )+ 0'2C;T(]:har,i71 (qisfl - qigfl ):|

(6.6)

(6.7)

(6.8)

(6.9)

(6.10)

(6.11)
(6.12)
(6.13)
(6.14)

(6.15)

(6.16)
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[0.7122C1, (of ) +0.7122C%, , (o, — 0, )]
+ |:0'02CsT:har,i (qiS - qig ) + O'OZCsT:har,i—l (qis—l - qig—l )J
==0.7122y5 = 2y0, = 0.027pupp =117 = 7120170 = 27,

Yera = 0.1y, —0.0578y5 + yC —0.98yap + Vo2 + V2o =70 + 270,
o =270 —0.2516y5 +1.867c1pp —0.67 4 =470, —27C = 2y0, +0.97H =3y150

0= _qigCgr;nO,i + qig—lcgr;no,i—l - (6.17)

Discretizacion para el balance de energia

Partiendo del balance de energia adimensional

a(izl:CSmC;A(T _To)j __a(vsizllcsmC;A(T _To)]+ 1 o7 N 1 &%r
ot oz Pes 0Z? Pe, 0Z*

a

=St ha[7—7,]+Da;Bir (6.18)

J700
Discretizando el término convectivo

a(vsiCSCQA(T _TO)J
= _|: . :|( si 1ZC5| 1CFS>A(T| 1_2-0) VgZCmCSA(Ti _To)j

0Z

Desarrollando la derivada temporal por regla del producto:

ﬁ[iCSmCSA(T _To)j ns ( )
i=1 ~ Z si CPA(T _TO)_'_[ZCmCs j

a i=1

Sustituyendo en el balance de energia (6.18)

Z—C( SI) PA(T TO)+[ZcmCS] |: A7 :|[ s|—lZCSI—lC;A(T|1 TO) szcmCsA(Ti_TO)J

1 0°c* 1 0t
+ 2 + 2
Pe, 0Z Pe, . 0Z

-St, ha[7-7,]+DaBr, (6.19)

Sustituyendo el balance de masa del sélido en el balance de energia:
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-v,CJ +v, ,C n~s 107
Z( - Lol DaSrS]CPA(r ro)+(ZC C: jdt =

j=1

{ }( si- lZCS| LCea(Tiy —7) - VaZCmCSA(Ti _To)j

2_4 2
N 1 872 N 1 o°r 2 Stswth[
Pe, 0Z° Pe, . 0z

Simplificando (6.20)

mes dT
(Seren )2
[ }( si 1ZC5| LCoa(Ty —7) — Vg 1ZCs| LGz, _TO)J—I—

1 0°* 1 0t
+ + [z

-7,]+Da;Bjr, (6.20)

~St,h
Pe, 82> Pe.0z® "™

Eliminando términos

-7, ]+ Da;B;r;+Da,,.C;, (7, - 7,) (6.21)

1 o°¢* 1 ot
CiCs Cr.C: |z, —7)++ +
(Z j |: Zi :|[ m—lz si—1 PAJ(Tl—l T|) PeR azz PesyF azz

—St, N [7—7,]+Da;B;r;+Da,r,C,(z; — 7,) (6.22)

s.w' WA IR
Discretizando los términos conductividad térmica tipo Fourier y el coeficiente de radiacion

tipo Stefan Boltzmann.

4 2
Llp, 2|, tp oF (6.23)
Pe, 0zZ\ 0Z ) Pe. oz

Discretizando las derivadas de segundo orden de la ecuacion (6.18) con diferencias

centradas:

4 2 _
15 i[@r ]+ 15 9 1 DB{ 27! +f,+l}+P1 Df{ —2r, +f,+l}(624)
eF

Pe, 0Z\dzZ ) Pe. "oz A4Pe, AZ? AZ?
También se puede escribir la ecuacion (6.24) de la siguiente forma:
1 =2t + 1 AN 1 -7
D i+1 D i-1 i + D i+1 i 625
4Pe, B{ AZ® } 4Pe, B{ AZ® } 4Pe, B{ AZ® (6.23)
1 D, Ti—l_zri2+ri+l _ 1 D, Ti—l_:-i + 1 D, Ti+l_27i (6.26)
Pe. AZ Pe. AZ Pe. AZ

Sustituyendo las ecuaciones (6.21), (6.25) y (6.26) en la ecuacion (6.18):
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i

}( si lZCSI 1CFS’AJ(Ti1_Ti)+4

4

D, [z‘il -7 1
R

4Pe,

1
Pe

D z'i4+1 — Ti4
AZ 2 BA AZ 2

.

1 r.o-r | 1 T
o Dm[ "Alzz' t o Dm[ HAZ } St,,ha[7—7,]+Da;B;r,+Da,r.Ci. (5, —7,)  (6.27)
F i F
Despejando el término de acumulacion:
c:.Cs
dr S'_lz STLTPA D AP 1 D AP
d_lz_i_ (Tifl_ri)+4p BA i 1ZZ| +4P BA |+lZZ|
t AZi Zcmcs er ZCmCS A € zcmcs A
+ 1 Dy, |:Ti1_z-i }_ 1 D —Ti+l_Ti:|
ns 2 ns 2
Pe ZCSTC;A AZ ZCmCs L AZ
i=1
Da;B;r,+Da,r,C;. (7, — 7
St ,, L [r-7,]+ — on (7 = 76) (6.28)
ZCmcs Zcmcs
Redeflnlendo.
D
A = L s Ain = —
Zcmcs Zcmcs
Sustituyendo en (6.28)
Vsi—lZCsT—lC;A 5| 1ZCSI 1CI§A
dT~ 1 A 4 4
d_lz - Tia—| T+ P rA22 (Ti—l_ri)
t AZi zcmcs AZi ZCmCS eRA
A A A A
N %N _ (Ti4+1_fi4)+ A . P A e+ A P A P
| PegAZ Pe,AZ Pe.AZ Pe.AZ Pe,AZ
Da;B;r;+Da,r,C;, (7, —
O o et el ~ %) (6.29)
Zcmcs Zcmcs
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Arreglando (6

ns
S
Vsi—l Z Csi—lC PA
j=1

.29) se llega a lo siguiente:

m

%z{%} - (ril—ri)+{PﬂZZZ}(ri‘11 Tf)
Pl Y, i
i1

_ A A A A
+ Lo 2 (Ti4+1_7i4)+ = 7 |Tia— = 7 |G T = 7 [T~ Lz T

| PegAZ Pe.AZ Pe.AZ Pe.AZ Pe AZ

DaB.r +DarC:, (r, —

_ nsStSWhWA (r,-7,)+ el bl pal(7i — 7o) (6.30)

2 CiC 2.CiCaa

i=1 i=1

Similitud con los CSTRs

Partiendo de la ecuacion del balance de energia (6.30), discretizado por diferencias finitas,
. . - ” AAZ
dividimos y multiplicamos el término de acumulacion por Ny ; donde AAZ =V, es el

volumen de los tanques:

AAZv_ cr.c: -

AAz \dz. svlé si—-1~"PA /’i,A A .
i o (2 =5)*| gpguaze (27
a AZ) CIC;, RES

i=1

I Aea 1 4 A A ]
+ ——— T, -7 )+ T..—T |+ Ti—T:

_4PeRAZZ_( i ) [PeFAZZ ( - ) PeFAZZ_( e )

Da B.r.+Da.r.C;,(z, —

_ nSStSWhWA (Ti -Z'W) N iPili _ sls PA(T| To) (631)

Y. CiCia D.CiCis

i=1 i=1

Pasa multiplicando AAz
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AAZVsi—l Z Csr?—lcliA

AAZ % ~ s = (Ti—l _Ti)‘{rl;AZj;z }(Tilll —Ti4)+{%}(ril _Ti4)
t, AZY CIC;, r "
i=1
[ AAZ A AAZ A AAZSt_ h
"\ Pe Azﬁz}(ri-l_r‘){Pe Azfﬂ(riﬂ_fi)‘ = |En)
L FC F ZCSTC;A
i=1
. Da;Br; :DaSrSCSA(ri —7,) (6.32)
>.crcs,
i=1

Simplificando y sustituyendo AAZ =V,

ns
m s
Vi Vsi—l Z Csi—lCPA
j=1

dr; - A4 A4
Vi——= s (Ti—l_Ti)+|:—rAj|(Ti4—l_Ti4)+|:—rAj|(TiA;1_Ti4)
dt, AZZCSTCFS’A 4Pe AZ 4Pe AZ
i-1

+ MfA :|(Ti1_Ti)+|: MfA (Ti+1_7i)_ M (Ti-TW)

Pe AZ Pe-AZ O ~ M
- CsiC
Zzl: PA
V.(DaB.r.+DarC;, (r, -7
n |( g jns S'S PA( i 0)) (633)
2.CiC,
i=1

Es posible definir los flujos convectivo, conductivos y de radiacién:
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q",¢ = Au,,_, : Flujo de convectivo
[ AL

grf_, =| —220 |- Flujo de radiacion
AZ
S
grt = —220 |- Flyjo de radiacion
AZ

Al
qtH = { AZfA } : Flujo conductivo

Sustituyendo los flujos en (6.33) queda de la siguiente manera:

Yl Ciy
V. dz T 0 (ra )+ = a5, (Ti4—l -7 ) b o S (Ti4+1 B Ti4)
. Z o Pe, Peq
si 7PA
i

1 1 V;St,,h
"1 pe }qR’H (Til_ri){Pe }qR’H (T”l_fi)_ = @)
e ¢ crc;
; si ~PA
. Vi(Daijrj:Dasrsch(ri—ro)) (6.3
2.CiCos
i=1

Ademas el término de reaccidn puede representarse de esta manera:
Q: = ( Da;B;r, +Dar,Ce, (7 — To))
Sustituyendo en (6.34)
ns
chi—lcPA
NE!

dr. - 1
V, d_? ~ ic—mcs qu—iC (Ti—l g ) + |:P_8R} qri:—n (Ti4-1 - Ti4 ) + |:P_R:| qn51—>i (Ti4+1 - Ti4)
si ~PA
i=L

{Pi }qR'H (Til—fi){Pi }QR’H (a7 )= M (7i-7)+ & (6:39)
F F ZCSTC;A ZCSTCFS’A
i=1 i=1

Condiciones de frontera:

Condicién de frontera en Z=0:
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Z=0; P, =P Pyo(Tyo) 8 =08 P (Tye )i P =040
CeoCrao j

1 1
—k M, —r)+—=——qf | -7 |=q (7, — 1,
Pef fa, ( 0 1) PeR qr0—>l|: 0 i :I qO ( e 0)(CQC;A11

Z=L; pya=Pwi pgN+1(Tg) = Py (Tg);

EE PR UT R R o A
Pe, 0" [ra 7]+ Pe, Oris11 I:Tm 2} ] = 2.C:, (71-7a)

(6.36), (6.37)

(6.38)
(6.39) y (6.40)

(6.41)
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