Universidad Autonoma Metropolitana
Unidad Iztapalapa

Division de ciencias basicas e ingenieria

Posgrado en Ingenieria quimica

Modelado de la dinamica no-lineal de reactores
tubulares de gasificacion de carbon

Tesis para obtener el grado de:
Maestria en ciencias
(Ingenieria Quimica)

Alumna: Lisette Samarti Rios

Asesor: Dr. Jests Alvarez Calderén

Co-Asesor: Dr. Ulises Badillo Hernandez

17 de marzo de 2020



AN\

Casa abierta al tiempo

UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA

ACTA DE EXAMEN DE GRADO

No. 00135
Matricula: 2173802047

g N

Modelado de la dinamica
no-lineal de reactores
tubulares de gasificacién de
carboén.

-

-~

LISETTE SAMARTI RIOS
ALUMNA

NO DE LA PAZ
MAS ESCOLARES

En la Ciudad de México, se presentaron a las 16:00 horas
del dia 17 del mes de marzo del afio 2020 en la Unidad
Iztapalapa de la Universidad Auténoma Metropolitana, los
suscritos miembros del Jjurado:

DR. CARLOS MARTINEZ VERA

DR. PATRICIO JAVIER VALADES PELAYO

DR. LUIS AGUSTIN ALVAREZ ICAZA LONGORIA
DR. ULISES BADILLO HERNANDEZ

Bajo la Presidencia del primero y con caracter de
Secretario el ultimo, se reunieron para proceder al Examen
de Grado cuya denominacién aparece al margen, para la
obtencién del grado de:

MAESTRA EN CIENCIAS (INGENIERIA QUIMICA)

DE: LISETTE SAMARTI RIOS

y.de acuerdo con el articulo 78 fraccidén III del
Reglamento de Estudios Superiores de la Universidad
Autdénoma Metropolitana, los miembros del jurado

resolvieron:
APmZ)ar

Acto continuo, el presidente del jurado comunicé a la
interesada el resultado de 1la evaluacién vy, en caso
aprobatorio, le fue tomada la protesta.

PRESIDENTE

A

DR. CARLOS MARTINEZ VERA

N
VOCAL SECRETARIO
CANCELADO -
LVAREZ ICAZA DR. ULISES BADILLO HERNANDEZ
LONGORIA
i J .~ J




Agradecimientos

Mediante estas lineas quiero agradecer a todas las personas que mediante su apoyo, comprension y

amistad, hicieron posible la realizacion de este trabajo de investigacion.

En primer lugar quiero agradecer al Dr. Jests Alvarez Calderon y al Dr Ulises Badillo Hernandez por
haber compartido sus conocimientos, paciencia, consejos y correcciones, poder lograr concluir en tiempo
y forma éste proyecto. De igual manera quiero agradecer a la M. C. Fanny Ingrid Marin Trujillo por

compartir sus conocimientos y con observaciones poder aclarar mis dudas sobre el tema de investigacion.

En segundo lugar quiero agradecer a mis sinodales el Dr. Luis Agustin Alvarez Icaza Longoria, Dr.
Carlos Martinez Vera y el Dr. Patricio Javier Valadés Pelayo, que me apoyaron en la parte de

correcciones, comentarios y sugerencias para mejorar la estructura y entendimiento de esta tesis.

En tercer lugar quiero agradecer a mis padres y hermanos que con su ejemplo, consejos y apoyo

incondicional, me ensefiaron que el conocimiento y la educacién es la mejor herencia que puede ofrecer.

En cuarto lugar quisiera agradecer a mis amigos por los momentos dentro y fuera del salén de clases que
me hicieron crecer de manera intelectual, como personal, y por la ayuda que me otorgaron de manera

desinteresada para seguir adelante con mi carrera profecional.

Y finalmente quiero expresar mi mas grande y sincero agradecimiento al Consejo Nacional de Ciencia
y Tecnologia (CONACYT) por haber financiado mis estudios de MAESTRIA en el programa
MAESTRIA EN CIENCIAS (INGENIERIA QUIMICA) en UNIVERSIDAD AUTONOMA
METROPOLITANA, mediante una beca con nimero (CVU/Becario) 867063/637684, la cual fue

proporcionada a partir del 01 de septiembre de 2017 finalizando el 31 de agosto de 2019.



Resumen

Motivados por la necesidad de entender mas y comprender mejor la dinamica de reactores de gasificacion de
carbon, que son una version simplificada en el sentido cinético-transporte de los reactores de gasificacion de
biomasa con dindmica no lineal compleja, en esta tesis se estudia: El problema de modelar de manera eficiente,
para propdésitos de estimacion y control en linea, el reactor de gasificacion de carbén con dinamica no lineal
compleja, en el entendido de que es un problema no completamente resuelto en la literatura (Amundson y Arri,
1978; Caram y Fuentes, 1982; Yoon, et al., 1978)

El problema se trata combinando conceptos, nociones y herramientas de ingenieria de reactores quimicos
tubulares (Levenspiel y Bischoff, 1964; Hlavacek, 1970) transporte radiativo, cinética basada en modelo de
nucleo decreciente (shrinking core) (Levenspiel, 2004; Astarita, 1967), dindmica no lineal, métodos numéricos
para solucion de ecuaciones algebraicas (EA), ecuaciones diferenciales parciales (EDP’s) y ordinarias (EDO’s)
no lineales y modelado eficiente de EDP’s (Badillo, et al., 2019) como extension del modelo de celdas utilizado

en reactores tubulares.

La metodologia de modelado eficiente se aplicO a dos modelos: (i) de Caram y Fuentes, 1982 (con
simplificaciones cinéticas a costo de particién en regiones y sin radiacion) y (ii) la contraparte de gasificacion
de carbon del modelo de gasificacion de biomasa (sin simplificaciones cinéticas ni regiones asociadas y con
radiacién como mecanismo fundamental). Los resultados se compararon con los de gasificacion de carbon

(Amundson Arri, 1978; Badillo, et al., 2019; Caram y Fuentes, 1982) y de biomasa, encontrando:

(i) Con un modelo de diferencias finitas (DF) con 100 etapas se reproduce, explica y formaliza la multiplicidad

(3 EE’s estables y 1 EE inestable) reportada por Caram y Fuentes, 1982 para el caso sin radiacién

(i) Con la particularizacion a gasificacion de carbon a contracorriente del modelo para biomasa en paralelo
con 100 etapas se reproduce cualitativamente la multiplicidad (3 EE’s estables) del modelo de Amundson y
Arri, 1978 (perfiles no realisticamente abruptos obtenidos sin y con radiacion subestimada) y se mejora la
descripcion de perfiles con la consideracion del fenémeno de radiacion en su debida magnitud. Con 200 etapas
el reactor solo se encontraron 2 EE’s estables, sugiriendo proclividad por severo mal condicionamiento
numérico a presencia de estados estacionarios espurios (existentes en el sistema discretizado y no EDP’s) de

Badillo, et al., 2019. La descripcion del estado estacionario de interés es robusta.

En las conclusiones de discuten conexiones e implicaciones de los resultados para el estudio de problemas de
modelado, estimacion y control de reactores tubulares heterogeneos de gasificacion de carbon en particular y

de biomasa en general.



Organizacion de la tesis

En el capitulo 1 se muestra una recopilacion del estado del arte acerca del estudio de la multiplicidad de
forma inductiva y los retos a los que se enfrentan los autores al estudiar la multiplicidad de un reactor de
gasificacion de carbon emprendo cinéticas continuas y discontinuas.

En el capitulo 2 se muestra la formulacion del problema de multiplicidad de estados estacionarios
referente al reactor de gasificacion de carbon, asi como las preguntas de investigacion generadas a partir
de la presentacidn de dos modelos propuestos: el modelo y cinética de Caram y Fuentes, 1982 y un modelo
riguroso el cual es generado a partir de la motivacién del trabajo de Badillo et al., aplicado a un reactor de
biomasa, en donde consideran una cinética menos simplificada que la de Caram y Fuentes, 1982 con més
reacciones y componentes. Todo esto con el fin de generar un modelo que describa de manera adecuada
el fendmeno de gasificacion de carbon.

En el capitulo 3 se describe de forma general el modelado eficiente planteado por Badillo, et al., 2019
para determinar la multiplicidad de un reactor de gasificacion de carbén, a partir de la discretizacion
espacial de las ecuaciones diferenciales parciales del modelo del reactor de carbén.

En el capitulo 4 se muestran los dos métodos de solucion: (i) semi-analitico y (ii) discretizacion por
diferencias finitas y modelado eficiente, ambos métodos aplicados al modelo de Caram y Fuentes, 1982
para la determinacion de multiplicidad de estados estacionarios de un reactor de gasificacion de carbon.

En el capitulo 5 se determina el nimero de estados estacionarios y su estabilidad de un reactor de
gasificacion de carbdn, mediante un modelo riguroso con cinética continua, empleando discretizacion de
EDP’s, modelado eficiente y teoria de bifurcacion, en comparacion con el modelo complejo de Amundson
y Arri, 1978.

En el capitulo 6 se redactan las conclusiones generales y trabajos a futuro acerca del modelo que describa

adecuadamente la multiplicidad de estados estacionarios presentes en un reactor de gasificacion de carbén
ademas de los andlisis de estabilidad y diagramas de bifurcacion.
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Simbologia y unidades

Capacidad calorifica especifica en el
RGc:(kJ/kg*K)

(i)Subindices

Cp;

—» g: Gas
—» s: Sélido

Latin
Ap Area de particula: (m?)
A5 Area de carbon disponible en la particula
p¢ solida: (m?)
AR Area trasversal del reactor tubular: (m?)
As Area superficial de reaccion: (m?)
A Avrea de referencia del RCGc: (m?)
" Constantes de integracion definidas en las
: ecuaciones del apéndice H1 y capitulo 4
(i)Subindice
1-4: Para cada etapa en el RGc
ag Avrea adimensional transversal del RCGc
ag Avrea especifica: (1/m)
a; Avrea volumétrica de superficie: (1/m)

(i)Subindice

——»gp: Transferencia de gas-pared
—gr: Transferencia con el gas a la salida
—»p: Transferencia con la pared

—re: Transferencia con la rejilla
——»sg: Entre el sélido y el gas y visceversa
—sp: Transferencia de solido-pared

o) Capacidad calorifica especifica en el
Pi RCGc: (J/Ig*K)
(i)Subindices
—a: Ceniza
—»C: Carbén
—»CHa: Metano
——»CO: Mondxido de carbono
—»CO.: Dioxido de carbono
—»g: Gas
—ge: Gas a la entrada al reactor
—»H>: Hidrégeno
—»H20: Agua
—»02: Oxigeno
se: Sélido a la entrada
: De referencia
(j)Superindices
L »0: Gas
L——»s: Sélido

cki Conductividad térmica:
(i)Subindices

—B: De Boltzmann: (J/m*s*K%)
—F: De Fourier: (J/m*s*K)

" Constantes de integracion definidas en las
L ecuaciones del apéndice H1

(i)Subindice
1-4: Para cada etapa en el RGc

Cij Concentracion molar:(mol/m?)
(i)Subindices
—»AL: Alquitran primario
—»Bio: Biomasa

—»Car: Carbonizado
—»CHa4: Metano

——»CO: Mondbxido de carbono
—»CO2: Didxido de carbono
—»g: Gas

—»H2: Hidrégeno
—»H20: Agua

—»03: Oxigeno
(j)Superindice
——»Q: Gas

—»s: Solido

étL
Da Numero de Damkohler: ( L )
GsCpsTr
CDZ?_C Coeficiente de difusion del 0,: (m?/s)
d, Didmetro de particula: (m)
£ Energia de activacion del carbon para el

RGc: (kJ/mol)

Diferencia adimensional de la capacidad

GsCp,—G4C
F calorifica del RGc: %
stpg
L - . kg
G; Flux masico del RGc: (mz*s)
(i)Subindices
——»(: Gas:

—»s: Solido
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Coeficiente de transferencia de calor :

hs (JIm?*s*K)

(i)Subindice
—gp: Entre el gas y la pared
——»gr: Con el gas a la salida
—»re: Con la rejilla
—»sg: Entre el sélido y el gas
—»sp: Entre el solido y la pared
—Tp: Con la pared
—»0: De referencia

mg Cantidad mésica en el solido: (g)

m’ Cantidad mésica: (g)

(i)Subindices
—»a: ceniza
—»C: Carbén
(j)Superindice
s: en la fase s6lida

ha Coeficiente de transferencia de calor
P volumétrico del RGc: (kJ/ m®* s* K)
) Velocidad de difusién molar de 0,
02 (mol/m?:s)
K, Coeficiente de transferencia de masa (m/s)
K. Conductividad térmica (flujo dispersivo de
: calor): (J/m*s*K)
(i)Subindice
—»g: Gas
—»s: Sélido
—T: Total

—0: De referencia para el RCGc

kij Constante cinética en el RCGc

(i)Subindices

(j)Superindices
——»b: de reactivos a productos
—»f: de productos a reactivos

NUmero de nodos o tanques para

N Numero de nodos de diferencias finitas
Npe NUmero de particulas
n Concentracion volumétrica de particulas:
P (U/m?)
n Concentracion volumétrica de particulas a
pe la entrada: (1/m?3)
P Presion del RCGc: (kJ/m3)
P Presién adimensional
P, Presion parcial de vapor en RGc: (kPa)
P, Presion de referencia: (kJ/m?®)
PM Peso molecular del carbén para el RGc:
¢ (kg/kmol)
PM, Peso molecular promedio del gas: (g/mol)
PM; Peso molecular (g/mol)

(i)Subindices
—»C: Carbon
—»CHaj: Metano
—»CO: Monbéxido de carbono
—»CO3: Dioxido de carbono
—»H>: Hidrégeno
—»H.0: Agua
—»0O2: Oxigeno

K discretizacion por diferencias finitas

k Constante cinética tipo Astarita: (m/s)

k Constante cinéti(fa de combustidon de
e carbon: (1/s)

kg Constante cinética de combustion: (m/s)

PM, Peso molecular de referencia: (g/mol)

ko Constante de Arrhenius para RGc: (1/kPa*s)

L Longitud del reactor tubular del RCGc: (m)

Caracteristica de la ecuacion diferencial
definida comom = FY

PM; Peso molecular adimensional

(i)Subindices
——»CHa: Metano

——»CO: Mondxido de carbono
—»CO3: Di6xido de carbono
—»H>: Hidrégeno
—»H20: Agua

—»0,: Oxigeno
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Q{ Flujo de calor por reaccion: (J/m3*s)

(i)Subindices
r: En RCGC

(j)Superindices
—»g:Gas

—»s: Solido

—T: Total del so6lido y gas

Q; Flujo volumétrico
(i)Subindices

—g: Gas: (m? de gas/s)

——»ge: Gas a la entrada: (m® de gas/s)
——»g0: Gas de referencia: (m® de gas/s)
——s: Solido: (m?® de solido/s)

——se: Solido a la entrada: (m?® de solido/s)
—»s0: Solido de referencia: (m® de sélido/s)

R, Velocidad de reaccion del RCGc: (g/m®*s)

(i)Subindices
——»C: Carbén

——»CHa4: Metano

—»CO: Mondxido de carbono
——»CO2: Dibdxido de carbono
—»G: gas

—»H>: Hidrégeno
—»H20: Agua

—»02: Oxigeno

Velocidad de reaccion de gasificacion en
Te el RGc: (kmol /m3*s)

qi Flujo volumétrico adimensional

(i)Subindice
——»eg: entrada de gas
——pes: entrada de solido
——»Q: Gas

—s: Sélido

Velocidad de combustiéon del RGc:
Te (kmol /m3*s)

Ty Radio de particula: (m)

Velocidad de reaccion molar extensiva de

Rext A e
¢ carbén en la superficie (mol/s)

Velocidad de reaccién molar de carbén en

Rec la superficie (g/m?3*s)

Velocidad de reaccién masica del RCGc:

Ri (9/m3*s)

(i)Subindice

—»CC: Combustion del carbdn en la superficie
——»GCO2: Gasificacion de carbonizado con
diéxido de carbono

—»GHo>: Gasificacion de carbonizado con

NUmero estequiométrico masico en las

s;’fl reacciones del RCGc, para compuestos
gaseo0sos
(i)Subindices (DSubindices
o0 —»1-> CC

—»2-> H -
L 3. c0 —>2- GCO,
—»4- CO, —»3- GH,0
—»5- H,0 —»4—- GH,
—»6- CH,

oS NUmero estequiométrico masico en las
c.ce reacciones del RCGc, para el carbon

Temperatura a la salida del RGec y RCGc:

hidrégeno
—P»GH.0: Gasificacion de carbonizado con
agua
Re Constante universal de los gases:

Constante universal de los gases de

Reo referencia: (atm*m3/mol*K)

Constante universal de los gases

R . '
0 adimensional:

T
(K)
Ti Temperatura del: (K)
(i)Subindices
—»g: Gas

—»ge: Entrada de gas
—»gs: Gas a la salida del reactor

—»g0: Gas a la entrada

——p: Pared del RT

—»re: Rejilla del RCGc
—®r:Referencia para RGc: (carbon de
llinois)= 1,023 K

—s: Solido

—se: Entrada de solido

—»s0: de condicién inicial

—»0: Referencia del RCGc
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Capitulo 1

Introduccion

Debido a preocupaciones y ocupaciones en materia ambiental y energética en las Gltimas décadas ha
crecido el interés por disefiar, operar, monitorear y controlar reactores tubulares heterogéneos de
gasificacion a escala industrial. Estos reactores se emplean para la produccion de gas de sintesis, ya sea a
partir de biomasa (Badillo, et al., 2019; Estrada y Zapata, 2004) o de carbén (Arri y Amundson, 1978;
Malkow, 2004) y se modelan mediante ecuaciones diferenciales parciales (EDP’s) no lineales que reflejan:
(i) la interaccién entre los multiples componentes, (Di Blasi y Branca, 2013; Wei, 1979), (ii) cinéticas
complejas (Amundson y Arri, 1978; Arri y Amundson, 1978; Badillo, et al., 2019; Di Blasi, 2000; Yoon,
et al., 1978) y empleando modelo de nlcleo decreciente (Adanez y Garcia, 1990; Yoon, et al., 1978); (iii)
el trasporte difusivo y convectivo de masa; y trasporte de calor por conveccion, dispersion y radiacion
(Amundson y Arri, 1978; Badillo, et al., 2019; Marin, 2018; Wei, 1979), (iv) dinamicas complejas como
la multiplicidad de estados estacionarios (Amundson y Arri, 1978; Badillo, et al., 2019; Caram y Fuentes,
1982) y diagramas de bifurcacion (Badillo, et al., 2019; Caram y Fuentes, 1982).

Se han realizado pocos estudios acerca de la dinamica no lineal en este tipo de reactores ya que poseen
dindmicas complejas (Amundson y Arri, 1978; Badillo, et al., 2019; Caram y Fuentes, 1982),
enfrentdndose a dos retos principales: (i) gran carga computacional debido al mal condicionamiento
intrinseco del modelo dificultando la simulacion numérica (Amundson y Arri, 1978; Caram y Fuentes,
1982) y a la aplicacion de meétodos de continuacion-bifurcacion en reactores heterogéneos de
multicomponentes (el cual es proporcional al cubo del nimero de ecuaciones) (Allgower y Georg, 1990)
y (ii) generacion de multiplicidad espuria (estados estacionarios (EE’s) presentes en el modelo discreto
pero no en el modelo en EDP’s) debido a una discretizacion espacial del modelo en EDP’s con un numero
insuficiente de nodos (Badillo, et al., 2019).

El modelo del reactor de biomasa considera entre 10 a 15 perfiles de concentracion y temperatura y ademas
establece que los reactores estratificados estudiados con simulacion y experimentacion son biestables con
3 EE’s, (2 estables, uno de extincion y otro de ignicion; y una silla inestable), empleando la metodologia
de modelado eficiente para reactores heterogéneos exotérmicos en general. Por lo que, una version
simplificada de este tipo de reactor resulta ser el reactor de gasificacion de carbén, con respecto al nUmero
de reacciones quimicas y componentes.

El reactor de gasificacion de carbdn (RGc) a pesar de tener menos componentes y ser considerado como
una version simplificada del de biomasa, posee ciertas caracteristicas debido a que el modelado de
reactores tubulares a contracorriente de gasificacion de carbdn es un problema que: (i) fue estudiado el
siglo pasado (Amundson y Arri, 1978; Caram y Fuentes, 1982; Yoon, et al., 1978) y ha estado abierto y
sin solucion formal por aproximadamente 40 afios, (ii) es considerablemente mas dificil que el modelado
de reactores de gasificacion de biomasa y (iii) constituye un caso limite de estudio mediante modelado
eficiente. Esto debido a que en la gasificacion de carbon ocurre la reaccion de combustion fuertemente
exotérmica de manera explosiva y sin amortiguamiento de las reacciones, en otras palabras no existe una
reaccion que atenué la alta exotermicidad del proceso, como es el caso de la pirdlisis presente en el proceso
de gasificacion de biomasa. Cabe resaltar que una gran parte de las cinéticas de biomasa resultan ser
ajustes de la cinética de carbon (Pérez, 2009).



Los estudios de multiplicidad para reactores de gasificacion de carbon, han reportado que pueden llegar a
presentar hasta 5 EE’s bajo las condiciones de operacion 6ptimas. Por ejemplo, empleando un modelo
estatico con equilibrio térmico, cinética contina con modelo de nucleo decreciente Yoon, et al., 1978
pudieron encontrar unicidad. De igual manera, Amundson y Arri, 1978 empleando un modelo similar al
de Yoon etal., 1978 y eliminando la suposicion de equilibrio térmico pudieron encontrar 3EE"s empleado
un método de solucion numérica (diferencias finitas) y un diagrama de histéresis (Tabla 1). Ademas,
Amundson y Arri, 1978 reportaron baja velocidad y amplias oscilaciones de convergencia debido al mal
condicionamiento del modelo. Obteniendo resultados parciales ya que no pudieron calcular el EE inestable
él cual es util para determinar el tamafio de la cuenca de atraccion de los EE"s estables.

Tabla 1 Comparativa de los modelos, caracteristicas y soluciones realizadas por Amundson y Arri, 1978 y Caram
y Fuentes, 1982 aplicado a un reactor de gasificacion de carbon.
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En un estudio posterior realizado por Caram y Fuentes, 1982 ratifica los 3 EE’s reportados por Amundson
y Arri, 1978 y determinan un 4to EE empleando un modelo térmico simplificado en ecuaciones
diferenciales ordinarias (EDQO’s), con una cinética discontinua y un método de solucion semi-analitico
(Tabla 1). En ninguno de los tres casos anteriores se ha estudiado la estabilidad de los EE’s reportados,
simplemente realizan suposiciones debido al comportamiento de cada EE y a la configuracion clasica de
estabilidad que deberian tener.

El problema de multiplicidad de un reactor de gasificacion de carbdn resulta ser un problema abierto
interesante, ya que reportan multiplicidad que van desde 1, 3 y hasta 4 EE’s, sin presentar un analisis
formal de estabilidad en ninguno de los trabajos realizados por Amundson y Arri, 1978; Caram y Fuentes,
1982y Yoon, et al., 1978. Por otra parte, los modelos generados para reactores de gasificacion de carbon
(RGc) desprecian en sus balances de masa y energia, algunos fenédmenos de transporte que son
fundamentales en la descripcion del proceso de gasificacion. Se utilizan distintos métodos de solucién
para determinar multiplicidad como diferencias finitas con diagramas de histéresis (Amundson y Arri,
1978), revolvedor estandar algebraico aplicado a un modelo térmico de frontera movil (Caram y Fuentes,
1982).

Las consideraciones anteriores motivan el problema de modelar de manera eficiente y para propositos de
estimacién y control en linea un reactor de gasificacién de carbdn con dindmica no lineal compleja,
parcialmente estudiada previamente por Amundson y Arri, 1978 y Caram y Fuentes, 1982 reportando
dificultades en la solucion numérica debido a mal condicionamiento de ecuaciones y a causa de su alta
complejidad tanto computacional como de modelado. Ninguno incluyo la descripcion cabal del trasporte
de calor por radiacion (que por el nivel de temperatura debe de jugar un papel importante (Badillo, et al.,
2019)).

1.1. Objetivos

1.1.1. Objetivo general
Desarrollar una metodologia para modelar la dindmica no lineal de reactores de gasificacion de carbon y
comparando de resultados con los trabajos presentados por Amundson y Arri, 1978; Badillo, et al., 2019
y Caram y Fuentes, 1982 sobre reactores de gasificacion.

1.1.2. Objetivos particulares

e Evaluar comparativamente los métodos de solucion aplicados al modelo simplificado de un reactor
de gasificacion de carbon propuesto por Caram y Fuentes, 1982. Los métodos a evaluar son: (i)
solucion semi-analitica de problema de frontera movil de Caram y Fuentes, 1982 y (ii) modelado
eficiente con diferencias finitas (Samarti, et al., 2019).

e Deducir un modelo para un reactor de gasificacién de carbon, con cinética continua, porosidad
variable y fenémenos de transporte, y estudiar la multiplicidad de estados estacionarios empleando
la metodologia de modelado eficiente.



Capitulo 2

Formulacion del problema

En este capitulo se plantea el proceso de gasificacion de carbén y el modelo empleado para describir
dicho proceso desde la perspectiva de Caram y Fuentes, 1982 y posteriormente se compara el modelo
frente a un modelo de gasificacion de biomasa (RGb), lo que genera un cuestionamiento de los dos
modelos y se establece una serie de preguntas de investigacion que refieren al problema de multiplicidad
y estabilidad de estados estacionarios. Finalmente se genera un modelo riguroso de un reactor de
gasificacion de carbon (RCGc) con un ambito de validez mas amplio que el de Caram y Fuentes, 1982
(un reactor que se prenda y se apague) y considerando ciertos efectos de los fenémenos de transporte con
mayor numero de reacciones quimicas con multicomponentes como presenta Badillo, et al., 2019 para un
reactor de biomasa.

2.  Reactor de gasificacion

El proceso termoquimico de gasificacion se lleva a cabo para la transformacion de un combustible
(biomasa, residuos sélidos, carbon mineral, etc) a un gas de sintesis, mediante la interaccion con un agente
oxidante (oxigeno o aire y/o vapor de agua), generando reacciones homogeéneas y heterogéneas (gas-gas
y gas-sélido) de alto valor calérico (Marin, 2018; Wei, 1979). Los procesos de gasificacion se pueden
clasificar por el tipo de combustible en: (i) gasificacion de carbdn (Adéanez y Garcia, 1990; Arri y
Amundson, 1978; Caram y Fuentes, 1982) y (ii) gasificacion de biomasa (Badillo, 2009; Badillo, et al.,
2019; Di Blasi y Branca, 2013; Marin, 2018).

Se emplean diversos tipos de reactores para el proceso de gasificacion, clasificandolos por el tipo de
configuracién en la alimentacion y en el procesamiento de la misma. Dentro de las principales
configuraciones estan: (i) los reactores de lecho fijo, (ii) reactores de lecho fluidizado y (iii) reactores de
corriente de arrastre, reactores de bafio fundido y los reactores rotatorios (Castells, 2005).

De los tipos de reactores antes presentados nos enfocaremos la los reactores de lecho descendente o fijo
a contracorriente tipo Luigi por las siguientes razones: (i) la velocidad de descenso del lecho de solidos
se regula mediante la extraccion de cenizas y se efectla un modo continto (Castells, 2005), (ii) son
reportados como casos de estudio por diversos autores (Amundson y Arri, 1978; Biba, et al., 1978; Caram
y Fuentes, 1982; Yoon, et al., 1978) para reactores de gasificacion de carbén, (iii) el reactor Lurgi es el
Unico que esta comercializado a escala industrial debido a que produce gas a alta presion (Castells, 2005).

2.1. Reactor de gasificacion de carbdén contracorriente tipo Lurgi

La gasificacion de carbon es un proceso disefiado para trasformar la mayor cantidad de carbédn en gas de
sintesis, llevado a cabo en un reactor tubular heterogéneo no catalitico a contracorriente (Amundson y
Arri, 1978; Caram y Fuentes, 1982; Hobbs, et al., 1992; Radulovic, et al., 1995; Yoon, et al., 1978). En
este gasificador el s6lido es introducido por la parte superior y desciende lentamente en contracorriente
con la corriente de gas generada por loa introduccion de los agentes gasificantes (aire u oxigeno y vapor
de agua) por el fondo del gasificador, mediante las siguientes etapas: precalentamiento de sdélido,
gasificacion, combustion y precalentamiento de gas.



Precalentamiento de sélido: En esta etapa las particulas de carbon aumentan su temperatura
debido al contacto con el gas previamente calentado (aumento de temperatura por reacciones
exotérmicas), procedente de las zonas de combustién y/o de gasificacion.

Gasificacion: En ésta etapa se llevan a cabo las reacciones endotérmicas heterogéneas que se
generan para el enriquecimiento del gas de sintesis (Wei, 1979), debido a que la reaccion ocurre
sobre la superficie de las particulas solidas:

Combustion: En ésta etapa se llevan a cabo las reacciones altamente exotérmicas. Algunos
autores consideran: (i) una zona de flama vy (ii) a la combustion de carbon una reaccion
instantanea (Amundson y Arri, 1978; Caram y Fuentes, 1982)

Precalentamiento del gas: De igual manera que en la zona del precalentamiento del sélido, el
flujo de gas aumenta su temperatura debido al contacto con el sélido previamente calentado en
la zona de combustion.

Flujo de particulas
Gas de sintesis sélidas (Carbon y cenizas)

Precalentamiento
del solido

Gasificacion

Combustion

Precalentamiento
del gas

Flujo de aire y/o
vapor de agua __,

Flujo de particulas
solidas (Cenizas)

Figura 1. Diagrama descriptivo de un reactor tipo Lurgi a contracorriente para el proceso
de gasificacién de carbon con un flujo de alimentacion de particulas sélidas por la
superficie y por la parte inferior se inyecta un flujo de aire y/o vapor de agua.



2.2.  Modelo estatico simplificado del reactor de gasificacion de carbén

Las reacciones que considera Caram y Fuentes, 1982, para el reactor tubular de gasificacion de carbon a
contracorriente, se enlistan en la tabla 2, generadas a partir de las siguientes suposiciones: (i) el oxigeno
se consume en la zona de gasificacion, (ii) la gasificacion de didxido de carbono es omitida debido al
efecto de la reaccion del water gas shift y las reacciones de gasificacion, la reaccion de metanacion es
lenta e ignorada y la reaccion water gas shift es muy rdpida y poco exotérmica, (iii) en la zona de
combustion se quema la mayor parte de particulas de carbon, (iv) existe una zona de flama que actla
como fuente de energia para la zona de combustion.

Tabla 2. Principales reacciones que ocurren en el proceso de
gasificacion de Carbdn (Caram y Fuentes, 1982)

Gasificacion
G C + H,0 S CO+ H,
Combustion
c co +%02 - CO,
r C+C0, S 2C0

2.2.1. Cinética de las reacciones del proceso de gasificacion de carbon

Para el modelo cinético de la zona de gasificacion Caram y Fuentes, 1982 considera que la presion parcial
de vapor (P,) es constante (por lo que no hay un balance de masa para el vapor), siguiendo la observacion
que realizaron Gibson y Euker, 1975 los cuales mencionan que para presiones parciales de vapor bajas la
velocidad de reaccion seria de orden uno con respecto a la presion de vapor, mientras que para presiones
elevadas seria de orden cero. Por lo que finamente, se emplea una cinética discontinua por zonas, donde
la velocidad de reaccion es una correlacion de orden uno con respecto a la presion parcial de vapor y
lineal con respecto a la temperatura (variable de interés) (ecuacidn 2.1a) con validez Unicamente en la
zona de gasificacion, debido a las siguientes suposiciones: (i) la reaccion de gasificacion de vapor es la
reaccion dominante y (ii) el cambio de velocidad de reaccion a lo largo del reactor es irrelevante.

) 0o

2.1a
RgT1/ (T1—Ty) ( )

1
e = P_MCkOPspCexp(

Ademas, se considera que la velocidad de reaccion para la fase de combustién es constante (ecuacion
2.1b), debido a que existe una zona de flama que ocasiona que la reaccion de combustion sea rapida e
instantanea y el calor producido por la reaccidn debe ser igual al calor perdido en la superficie del sélido

al contacto con el gas en la zona de combustion (1).
_ GgWo,
Te =357 (2.1b)

2.2.2. Balances de masay energia

El modelo simplificado propuesto por Caram y Fuentes, 1982 se realizan mediante una serie de
suposiciones, como son: (i) eliminacion de algunas reacciones quimicas, (ii) una velocidad de reaccion

muy simple para la reaccion de gasificacion con vapor de agua y que no considera la disminucién del



tamafio de particula solida, (iii) particion del reactor de gasificacidn en cuatro zonas (precalentamiento
del gas, combustion, gasificacion y precalentamiento del sélido), (iv) no existe conduccion de calor en la
direccién axial y (v) reactor adiabatico (Figura 2).

Salida Entrada
del flujo de gas del flujo de sélido
Vg = Vg E=1
Precalentamiento del sélido
Uy = Us
Uy = U3 f=¢
Gasificacion
Ug = Ug
Vg = Vg f = g}.
Combustion A
Ug = Uy
Vy =1
. §=¢g
Precalentamiento del gas
Uy = Ugg sr
Entrada Salida
del flujo de gas del flujo de sélida

Figura 2. Representacion esquematica de las zonas del gasificador de carbdn a contracorriente,
coordenadas y condiciones limite en variables adimensionales. (Caram y Fuentes, 1982)

En consecuencia, el modelo en estado estacionario consiste en un sistema de 2 EDO’s con sus valores a
la frontera, una para la fase solida y otra para la fase de gaseosa (ecuaciones 2.2a-b) (Tabla 3) las cuales
describen el fendmeno de gasificacion de carbon de una manera muy simple y general. La
adimensionalizacion de las 2 EDO’s genera el modelo adimensional (2.3a-b) cuyas condiciones de
frontera por zonas son las ecuaciones (2.4a-i) y el consumo completo de carbdn (ecuacion 2.5), ademas
considera que existe un numero de Damkahler para la zona de gasificacion (ecuacion 2.6a) y otro para la
zona de combustion (ecuacion 2.6b), cuya diferencia se basa en considerar que en la zona de combustion
existe una region de flama en donde se llevan a cabo las reacciones (c) y (r). Mientras que para las zonas
de precalentamiento de sélido y gas el Damkéhler es cero. Este modelo se realiza para 4 casos: (i)
consumo completo de carbén, (ii) consumo incompleto de carbdn, (iii) la zona de combustion esta cerca
del fondo del reactor y (iv) sin reaccion quimica en el reactor. Donde cada caso aplicado al reactor se
genera un conjunto de 11 EA’s con 8 constantes de integracion (A, B, A,,B;,A5,B5,A4,B.) y 3
posiciones: (i) inicio de la zona de combustion (g,), (ii) final de la zona de combustién e inicio de la zona
de gasificacion (¢;) (donde el valor de 4 =5d,,) y (iii) final de la zona de gasificacion (&*).



Por otra parte, las propiedades fisicas fundamentales y parametros de disefio utilizados por Caram y
Fuentes, 1982 se enlistan en el apéndice F2.

Tabla 3. Conjunto de 2 EDQO’s que describen los balances de energia para la fase sélida y gaseosa y en sistema
adimensional para un reactor de gasificacion de carbén propuesto por Caram y Fuentes, 1982.

Balances Sistema adimensionalizado (Schaefer, et al., 1973)
de Ecuacion diferencial ordinaria du Y —0
energia w Yw-uw=
dv (2.3a)
d——Y(l—F)(v—u)+Daj =0;j=34
s (2.3b)
Condiciones de frontera por zonas
dT En E =0 ) u, = ugo (2.46.)
Gas G,Cp,—2 = ha,(T. - T, 22a))ENé=¢€ 5 w=u ; vy = (2.4b-c)
9“Pg az p( s g) ( d En E =g ; U3=Uy, ; V3= 1, (24d‘e)
Ené=¢"; u=u3 ; n=wv3=1v" (2.41-9)
Entg=1 ;o Uy =Ug (2.4h)
Condicion de consumo completo de carbon
g*
. (2.5
m=a [ oy - v'ldg
€1
Ndmeros de Damkdhler
- e Zona de gasificacion
sélido | 6.cp, =5 = ha, (T, — T, (2.2b)| _ koPspcexp(=E/RgT) (T — T,)(~AHg)L
s“Vs g7 p( g s) Daj PM_(T, —T.) G.CpT, (2.6a)f
e Zona de combustion
G —AH, — 2AH.|L
Da, = fao.l =AMy o (2.6b)
321G ,Cp,T,

2.3. Comparacion entre el modelo simplificado del reactor de gasificacion de carbén de
Caram y Fuentes, 1982 y el modelo completo de gasificacion de Badillo, et al., 2019
El modelo del reactor de gasificacion de carbon a contracorriente heterogéneo de lecho movil de Caram
y Fuentes, 1982, fue obtenido a partir de las siguientes suposiciones: (i) el reactor se divide en zonas
(precalentamiento del solido, gasificacion, combustidn y precalentamiento del gas), por lo que la cinética
es discontinua (constante en la zona de combustion y lineal en la zona de gasificacion) eso quiere decir
que las reacciones en la zona de combustion siempre permanece activa, (ii) la reaccién de combustion de
carbon es instantanea y por lo tanto todo el oxigeno entrante se convierte en C0O, mientras que en la zona
de gasificacion la velocidad de reaccién es finita y con dependencia lineal en la temperatura
(aproximacion lineal de cinética tipo Arrhenius) y (iii) no hay produccién de metano. EI modelo en estado
estacionario consiste en un sistema de 2 EDO’s con valores a la frontera, lineales en las variables de
interés (Temperaturas de la fase sélida y la fase gaseosa ambas adimensionales) y con fronteras moviles.
Este modelo se realiz6 para 4 casos: (i) consumo completo de carbon, (ii) consumo incompleto de carbén,
(iii) la zona de combustidn esta cerca del fondo del reactor y (iv) sin reaccion quimica en el reactor. Donde



para cada caso se generd un sistema de 11 EA’s, resolviéndolo de forma semi-analitica y con problemas
de mal condicionamiento numérico. Encontrando 4 EE’s y suponiendo la existencia de un 5to EE.

El modelo de Badillo, et al., 2019 realizado para un reactor tubular a cocorriente de gasificacion de
biomasa no presenta las simplificaciones como Caram y Fuentes, 1982 en el transporte ni mucho menos
en la cinética al tener: (i) 12 reacciones quimicas de la cuales 3 son muy similares (Combustién de
mondxido de carbono (CCO), Combustion de carbonizado (CCar) y gasificacion de carbonizado con
diéxido de carbono (GCOy)) a las que presenta Caram y Fuentes, 1982, (ii) una cinética finita continua
tipo Arrhenius para las reacciones de combustion y suave en todo el reactor (derivable en cualquier zona)
(apéndice B2), (iii) un reactor que no se divide en zonas, (iv) trasporte de masa por conveccion y
dispersion, (v) transporte de calor por conveccion dispersion y radiacion, (vi) una temperatura del sélido
igual a la del gas debido a un coeficiente de trasferencia de calor muy grande, por lo que se considera
equilibrio térmico local entre fases, (vii) a la temperatura y las concentraciones en el sélido (T, C3;,,
Ciq) como variables dindmicas y (viii) como variables cuasi-estaticas a las concentraciones molares en
la fase gaseosa y los flujos volumétricos de gas y de slido (CJ , Ci7, C&, Co,, Coh1.h Cil 00 Cihr Qs Qs).
El modelo es dindmico y consiste en un sistema de 3 EDP’s y 9 EDO’s no lineales, las cuales se
discretizaron por diferencias finitas y empleando un método de continuacién, analisis de bifurcacién
(computacionalmente pesado) y modelado eficiente. Pudieron encontrar que el reactor de gasificacion de
biomasa tiene 3EE’s.

Se puede realizar una fusion entre ambos modelos (RGc (Caram y Fuentes, 1982)) y el RGb (Badillo, et
al., 2019) tomado lo més relevante en el aspecto de modelado, modelo cinético y minimizando la gran
carga computacional aunada al mal condicionamiento y nimero de ecuaciones, generando un modelo
completo para un reactor de gasificacion de carbén (RCGc) que involucre los fendmenos de transporte
que realmente ocurren al interior del reactor y que esté lo mas apegado a la realidad. Por el contrario, si
se tomara en cuenta la mayor cantidad de reacciones quimicas y de componentes solidos Unicamente se
considera el carbon y la ceniza; y todos los componentes gaseosos del proceso de gasificacion, se puede
llegar a obtener un modelo riguroso para un reactor de gasificacion de carbon (RCGc) en donde
prevalezcan los efectos de trasporte de masa y energia, y considere un modelo cinético basado en la
pérdida de masa de carbon, tomando como punto de partida el modelo cinético del reactor de gasificacion
de biomasa de Badillo, et al., 2019; Di Blasi y Branca, 2013 y Pérez, 2009.

2.4. Modelo dindmico detallado del reactor de gasificacion de carbon (RCGc)

Para poder complementar y mejorar los resultados obtenidos con el modelo de Caram y Fuentes, 1982 de
un RGc, se comienza por generar un modelo para un reactor de gasificacion de carbon, el cual es modelado
como una simplificacion del RGb de Badillo, et al., 2019 y finalmente crear una semejanza con RGc
(figura 1): (i) se opta por un modelo a contracorriente, (ii) eliminacion de la zona de pirdlisis, (iii)
considerar que en la molecula de carbonizado (CH,04) los valores de o = 0y = 0, reduciendo la
molécula de carbonizado a carbédn natural (C), (iv) no se considera la reaccion de reformado de metano
ni la reaccion de combustion de metano (Adanez y Garcia, 1990; Amundson y Arri, 1978; Caram y
Fuentes, 1982) y (v) el coeficiente estequiométrico (sfg) de la reaccion de combustion de carbon (CC)

tiene valores de y = 1yy = 1/2. En la tabla 4 se muestra las principales reacciones del proceso de



gasificacion de carbon, asi como sus estados de agregacion (Adanez y Garcia, 1990; Amundson y Arri,
1978; Caram y Fuentes, 1982; Yoon, et al., 1978).

Tabla 4. Reacciones involucradas en el proceso de gasificacion de carbdn en un RCGc especificando el estado
de agregacion de cada molécula y su nimero estequiométrico masico.

Combustion
cc SEAC(s) +55,0,(9) 5 59,€0(g) + S2,C0, (9)
Gasificacion
GCO, §55C(s) + 53,C0,(9) 8 59.C0(g)
GH:O | S54C(s) + 52,H20(9) 8 55, Hy(g) + S2,C0(9)
GHs 53,C() + 5%, Hy(9) 3 52, CH, ()

En la tabla 5, se muestran los nimeros estequiométricos masicos de las reacciones del proceso de
gasificacion de carbon, mencionadas en la tabla anterior.

Tabla 5. Nimeros estequiométricos masicos de las reacciones dentro de un RCGc, para la
fase s6lida y fase gaseosa

D
2 1 PM, PM, PM, PM,
2| e PM, PM, PM, PM,
(V2]
S~
i 1 PM,,
= 0, P,
w
% 2 PMH2 2 PMH2
| = PM, PM,
5 PM PM PM
| g CPZ) (2-2y) PMCO 2 PMCO PMC °
S PM . PM g ¢
7] co; co;
2 2y —1
5| co, @y = D4 PM,
> 5 PMy,o
H,0 PM,
6 PMcy,
CH, PM,
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2.4.1. Hipotesis de modelado del reactor de gasificacion de carbén (RCGc)
Con un claro conocimiento del proceso y una solida sustentacion tedrica se genera un modelo que describa
el proceso de gasificacion de carbén, sin perder la esencia del problema en si. Con base en los siguientes
argumentos:

Se consideran 2 fases en el reactor: (i)fase gaseosa y (ii) fase sélida

Con 8 componentes quimicos: (i) 6 en fase gas (0,, H,,C0,C0,,H,0,CH,) y 2 en fase solida
(C.a)

En 4 reacciones quimicas heterogéneas (CC,GCO,, GH,0, GH,)

El reactor se modela en coordenadas cilindricas.

Efectos no ideales de mezclado al modelo de flujo pistdn mediante un término de difusion
efectiva en la direccion axial, aunque por lo general resulta ser varias veces inferior en magnitud
a los fendmenos de transporte convectivo y suele despreciarse.

Se alimentan particulas solidas esféricas y compuestas por (i) carbon reaccionante y (ii) ceniza
un compuesto inerte que entra al reactor.

Las particulas esféricas son regidas bajo el principio de modelo de nucleo decreciente.

El flujo de particulas es constante (n,)

Se considera que la fase gaseosa cumple el principio de gas ideal (Amundson y Arri, 1978;
Caram y Fuentes, 1982; Badillo, et al., 2019) debido a que a 25 atm y 1000 K la desviacion del
comportamiento ideal es del 15% por lo que es razonablemente pequefio en comparacion con
los errores de cinética y modelado.

No se plantean ecuaciones de cantidad de movimiento en la direccion radial, ni axial, ni angular
como Amundson y Arri, 1978; Caram y Fuentes, 1982; Badillo et al., 2019, debido a que la
velocidad con la que cae una particula por accion de la gravedad es rapida en comparacion con
el encogimiento de las particulas en la fase solida (apéndice B1) (Garcia, 2011). Por lo que, se
modela el efecto dominante que es el encogimiento de las particulas sélidas.

Se consideran despreciables los cambios de concentracion y temperatura en la direccion radial
debido a que la transferencia de masa y calor es infinita en dicha direccion. Por lo que, el
modelo se considera unidimensional y cuyos dominios son temporales (t, > 0) y en la
direccién axial (0 < Z < L).

Se consideran los principios de conservacion de masa, transporte conductivo y resistencia
interfacial al trasporte de masa del gas a la particula.

Se determina que el tiempo convectivo masico del gas se encuentra dentro de una escala rapida,
por lo tanto se ratifica la hipdtesis de estado cuasi-estacionario (Badillo, et al., 2019).

Se considera como variables cuasi-estaticas a las concentraciones masicas del gas
(08,3 P13 PEos PLo,s P, Pi,0) Y @ los flujos de ambas fases (Q; Q).

Se consideran los principios de transporte de calor convectivo y transporte conductivo-radiativo
(Marin, 2018) (apéndice D1) y conductivo a traves de la pared. Y ademés se considera una
resistencia interfacial al trasporte de calor considerado en el coeficiente de trasferencia de la
pared.
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e El balance de energia es dinamico debido a la capacitancia térmica sélido-pared y aislante.

e La trasferencia de calor de ambas fases es despreciable en la direccién radial (Garcia, 2011).

e Se consideran como variables dindmicas: la concentracion masica del carbon (p?), la
concentracion masica de ceniza (p;) y la temperatura (T).

e Latemperatura del gasy la del sélido son iguales al existir equilibrio térmico local en el reactor,
debido al alto valor numérico del coeficiente de transferencia de calor (apéndice C1).

e Laporosidad (¢) es variable a lo largo del reactor la cual estara en funcion de la concentracion
maésica del carbon (pg), la concentracion masica de la ceniza (pg) y de la concentracion mésica
del s6lido como sustancia pura.

e La presion total dentro del gasificador permanece constante, por lo que se requiere de un
compresor a la entrada de los gases con el fin de regular la presion al interior del reactor
(Garcia, 2011).

Expresando el modelo en codificacion matematica de un conjunto de EDP’s, EDO’s y EA’s, empleando
balances dinamicos para la fase sélida y cuasi-estaticos para la fase gaseosa, basados en los principios de
conservacion de masa y de energia. Clasificados en: (i) porosidad, (ii) el balance elemental del nimero
de particulas o fundamentos de modelo de nicleo decreciente, (iii) balances de masa por especie y
globales vy (iv) el balance de energia.

2.4.2. Porosidad
El volumen total del reactor heterogéneo (V') esta constituido por el volumen que ocupa el gas (1) y por
el volumen que ocupa el sélido (V;) (ecuacion 2.7a-c). Siendo la porosidad (&) un término que relaciona
ambos volimenes al interior del reactor (ecuaciones 2.8). EI consumo de fase sélida por reaccion quimica
ocasiona una disminucién en el volumen de sélido, generando un aumento en volumen de gas. Con base
en lo anterior, la porosidad no debe considerarse constante, como algunos autores lo mencionan Badillo,
et al., 2019; Di Blasi, 2004; Di Blasi y Branca, 2013 y Marin, 2018.

V=V+ (2.7a)

V, =¢V (2.7b)

Ve=(1—-¢)V (2.7c)

Donde la porosidad queda expresada en relacion a los volumenes de gas y de solido de la siguiente forma.
_ Y

£ = VotTs (2.8)

Por otro lado, se define el termino de concentracién masica de sélido (ps), en términos de la concentracion
pura de sélido (p.), considerando a la fase sélida como una mezcla multicomponente: (i) carbén
reaccionante y (ii) ceniza inerte.
— S s _Mms (Vs _mg (Vs _ (Vs\ o [ Vs 0
Ps—Pc+Pa—7(—)——(;)—(;)Ps—< )Ps (2.9)

Vs Vs Vg+Vs
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Despejando V; de la ecuacion 2.8 y sustituyendo ésta en la ecuacion 2.9, se genera la ecuacién 2.10 que
describe la relacion entre la densidad de solido (p;), la densidad del carbon como sustancia pura (p.) junto
con la porosidad ().

ps = (1 = &)p; (2.10)

Donde la densidad del sélido como sustancia pura (p.) estd constituida por la densidad del carbon
reaccionante y la ceniza como sustancia pura (p. Y p.) en conjunto con las fracciones volumétricas de
cada componente (V& y V3).

ps = pcVe + paV§ (2.11)

El término de fraccion volumétrica de carbon se puede expresar en términos de masa, como se muestra a
continuacion.

S

m
v mg p0
z':(scs): S Cs (212)
Vc+Va mC + mao

ms pc Ms Pq

Sin embargo, el término de masa de solido es variable debido al cambio de masa de carbon a lo largo del
reactor. Por lo que, la masa queda definida en términos de la fraccion masica de la siguiente manera:

S S
S pC S S pa S
my=m =m. Xy ; m =m( )=mx 2.13a-b
Cc S(PSC"'PZ) sV C a S pi-+p; sYVa ( )

Sustituyendo las ecuaciones 2.13a y 2.13b en la ecuacion 2.12, se obtiene la fraccién volumétrica del
carbdn en términos de las concentraciones masicas de carbon y de ceniza.

S S S
me Xc Pc
s _ Ms Pc _ Pc — Pc
VC - ms ms | x5 xs 1 s ps (2143.)
C 4 T4 b it L L)
Mmspc MsPa Pc Pa Pc Pa

De igual manera para la fraccion volumétrica de la ceniza.

mg Xg 27
Ms Pa Pa Pa
Ws = SS— = S = S 2.14b
¢ MC | Ma X, % P, Pa ( )
mspec MsPq Pc Pa Pc Pa

De modo que, la porosidad se expresa finalmente en términos de la concentracion masica de sélido y de
ceniza, en compaiiia con las concentraciones masicas de sustancias puras de carbon y de ceniza, mediante
la siguiente expresion.

S S
e(otp) =1 - (% +22) (2.15)
Pc Pa
2.4.3. Balance de numero de particulas
Parar determinar la concentracién de particulas al interior del reactor se efectla un balance de flujo de
particulas en un elemento diferencial de volumen (figura 3). En donde el flujo de particulas solidas se
inyecta en Z=L, y salen por Z=0, como el arreglo convencional pactado en un inicio (reactor a
contracorriente) y cuya expresion matematica se muestra en la ecuacion 2.16.
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z=0 _ z=L

Figura 3. Diagrama descriptivo de la concentracion de numero de particulas en el elemento
diferencial de volumen en un reactor tubular a contracorriente con flujo de sélido.

d Ny Qs NnpQs
(@A) =[] [ 216

dtq [( r) p] CEICRY) ] PRI LCEEC2rN-r3)] I (2.16)
Dividiendo la ecuacion 2.16 entre AZAy y aplicando el limite cuando AZ — 0, se generar una ecuacion
diferencial parcial que describe el comportamiento de la concentracién volumétrica de particulas al
interior del reactor (ecuacion 2.17).

9 — 0 (™%
el = 37 ((1—s(p~é.pz))AR) (2.17)

Posteriormente se emplea la hipotesis de que el flujo de particulas es constante a lo largo del reactor, y
la hipdtesis de monodispersidad debido a que se supone que no existe aglomeracion ni fragmentacion de
particulas sélidas al interior del reactor y por lo tanto, el Unico fendmeno que ocurre es la reduccion de
tamafio de la particula basado en el estudio de modelo de nucleo decreciente (ecuacion 2.18a) y su
condicion a la frontera en Z=L (ecuacion 2.18b).
a _ i ans _

dtq (] = 0z ((1—e(pz,p2))AR> =0 (2.182)

Ny Qs _ Npelse

EnZ=L: AL cse
(I_S(Pc:pa))AR (I—€e(prePae))ArR

(2.18b)

Evaluando la condicion a la frontera de Z=L (2.18b) en la ecuacion diferencial parcial (2.18a). Por lo que,
una consecuencia de haber implementado la hipotesis anterior es que la concentracion del numero de
particulas (n,) es constante, tomando el valor de 7, (ecuacion 2.19) a lo largo de todo el reactor.

Ny Qs Npelse
—_— = cte = —
(1-e(pe.pad)AR (1—€e(ptePae))AR

(2.19)

La ecuacion 2.19 se reescribe al considerar la concentracion de nimero de particulas y el area del elemento

diferencial (Ag), como constantes.
Qs _ Qse

(1-e(pEp%))  (A—ce(pPiepie))

(2.20)
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Evaluando en la ecuacion 2.20 el término de porosidad (ecuacion 2.15) se genera una ecuacién en
términos de las variables de interés, las cuales son pg y p;.

Vs Ps/ <_o pg) S, s
Qs _ (1-&) _ /V _ Ps _ Ps _ \Pc Pa) __ PctbPa (2 21)
T en T Vse, T~ Pse. = 5N\ 5 408 .
Qse (1-€e) /V o Pse C€+_pa€ PceTPae
Ps ° °
Pc Pa

Finalmente se tiene una ecuacion algebraica que representa una relacion entre el flujo volumétrico de
solido (Qs) y las concentraciones masicas de carbon (p2) y de ceniza (p;) en el sélido, con sus respectivas
variables a la entrada del reactor (Qs., p2., pi5e) 10 cuales son datos del sistema.

Qs
pe+pa=(pce +pac) - (2.22)

2.4.4. Ecuacion de gas ideal
Para determinar la concentracion molar del gas, primero se considera que es una mezcla ideal gaseosa
(gas ideal) donde se puede representar en términos de las concentraciones molares de los componentes
gaseosos (ecuaciones 2.23a-f).

C,(T) =—= 2”9 c? (2.23a-f)
Donde:j = 02, Hz, CO, COZ, H20, CH4
Por lo que, para poder determinar la concentracién masica de gas, se recurre al peso molecular promedio

de la mezcla, el cual es una contribucion entre las fracciones molares y peso molecular de cada
componente presente en la mezcla gaseosa (ecuaciones 2.24a-f).

PM, =379, x/PM; = Zj“’lcc—mPM (2.24a-f)

Donde:j = 02, Hz, CO, COZ, H20, CH4_

Sustituyendo el peso molecular promedio (PM, ) (ecuacion 2.24a-f) en la ecuacion de gas ideal (ecuacion
2.23a-f). Se obtiene el término de concentracion masica en la ecuacion de gas ideal (ecuacién 2.25a-f).

py(T) = =X 0] (2.25a-f)
DOnde:j = 02, Hz, CO, COZ, H20, CH4_
Finalmente, la expresion que relaciona a la temperatura con las concentraciones masicas del gas, es una

ecuacion algebraica obtenida a partir de la ecuacion de estado de gas ideal, como se muestra a
continuacion:

g g g g g g
P_ — pg(T)T _ pOZ + pHZ Pco pCOZ pCH4_ szO ]T (2 26)
Rg PMg PMog, PMy, PMco PMco, PMcH, PMH,0

2.4.5. Balances dindmicos y cuasi-estaticos de masa
Se realiza un balance de masa en el reactor tubular a contracorriente (figura 4), basandose en los principios
de conservacién de la materia, transporte conductivo y la resistencia interfacial al transporte de masa del
gas a la particula. El balance de masa se realizar por cada componente presente en cada fase, en un
elemento diferencial de volumen (figura 5), donde se alimenta un flujo de gas por Z=0y sale por Z=L, y
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a contracorriente se alimenta un flujo de particulas sélidas (en Z=L) que salen por la entrada del flujo de
gas (en Z=0).

Qge

Pge
Tge
Qs

Ps
T

Z=0 ‘ Z:L

Figura 4. Diagrama descriptivo del elemento diferencial de volumen en un reactor tubular a contracorriente con
flujo de gas y flujo de sélido.

Se comienza realizando el balance de masa por cada componente presente en la fase s6lida en un elemento
diferencial de volumen, lo que resulta en dos balances de masa, uno para el carbon y otro para las cenizas

Carbon
a s1— | (@sp?) | (sp?) _ 9 9 9 9 s s
at, [(AZAR)p¢] = —(1_s(psé'pfl))]z+Az a-eopoanl, (AZAR)ERC(pOerCOZ'pHZO'pHZ'pC:pa: T)
(2.27a)
. d (Qsp3) (Qsp2)
“ azag)= | ] [ @ ] 2
Ceniza 2~ [(AZAr)pal = |y p o5 sing  La—c0Eo], (2.270)

Dividiendo las ecuaciones 2.26a 'y 2.27b entre AZAg y aplicando el limite cuando AZ — 0. Se obtienen
dos ecuaciones diferenciales parciales que describen el balance de masa para el carbon y para la ceniza,
cuyas condiciones a la frontera se muestra al final (ecuaciones 3.32b-c) una para tiempo y otra para
posicion. Y los términos de reaccion se encuentran en la tabla del apéndice G1.

d [ (Qsp(sj)

, 0
Carbon = [pf] == | = R (08, 00, 000 pfpep0T) (2280

0z | (1-e(pg.p2))AR
Ceniza O ros1= 9 | @)
dtq lpal = 0z [(1—£(pé,p3))AR (2.280)
Al sumar las ecuaciones 2.28a y 2.28b se genera un balance global para la fase sélida
Fase solida (piro)
d _ 9 _ 0| _os(petp g 9 .9 g
s Lpsl = 5-lpe +pal = 3 [m] — R0, P80, Pit00 P, PE PSS T) (2.29)

De igual manera para los componentes gaseosos se realiza un balance de masa en un elemento diferencial
de volumen, posteriormente se divide entre AZAy y aplicando el limite cuando AZ — 0. Se obtienen seis
ecuaciones diferenciales ordinarias que describen el balance de masa para 0,, H,, CO,C0,,H,0 y CH,.
Considerando la hipotesis de estado cuasi-estacionario para la fase gas (ecuaciones 2.30a-f) y cuya
condicion a la frontera se muestra al final (ecuacion 2.32a) para posicién. Y los términos de reaccion se
encuentran en la tabla del apéndice G1.
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Oxigeno ] )
0 (Qgpgz)

s lend ) = 0~ =1 = R0, (00,00, 08,0 P10 PEn PEPET)  (2:308)

Hidrogeno ( g )

o [epf,] = 0 = = [ Ry (08,001,000 Do, Pl P, PR 08 T)  (2:300)
Monoxido de carbono

o = [epdy] ~ 0~ —— (QipRCO)_ +Reo (00, P11, P Peo, Pityor Py PE P&, T)  (2300)

D|0X|do de carbono

0 -(Qgpgo )
s lerlo] = 0~ = T‘ +Reo, (P5,: Pity PO PE0,» Pityor PE PG T (2.30d)

Metano -
0 (Qgng4)

d
a_ta[gngAL] =0~ _£ T] + mcm(ﬂgz»sz»PIgzo»P&qH4»Pg»Pcsl» T) (2309)

Agua

Qgp
s lenfo] ~ 0~ —2 [(QA—ZO)] +Ru,0(p0,, Pit, P0s PL0y Pityor Pin, PEPET)  (2300)

Para eI balance global de la fase gaseosa (ecuacion 2.31), donde se suman los balances individuales por
componente gaseoso (ecuaciones 2.30a-f).

Fase gaseosa

p Pa
a_t““ oot )] pg(’oOZ’pHZ’pCO’pCOz'pCHA.'szo'T)]

9 |YPyg (pOZ'pHZ'pCO'pCOZ‘pCH4‘pH2 o’ )
0z AR

] + Ry (05,011, Peor PLo, it 0r Por,» PEPET)  (2:31)

Condiciones de frontera para los balances de masa del sélido y del gas

A la entrada del reactor { Qapg(08, 011 PE0r PE0, P2 P10 T)(Z = 0;t5 > 0)

(2=0) = Qgepge(Z = 0;t, > 0)
(2.32a)
Ala sali(dZa:dLe)l reactor { Q:ps(pE,p)(Z = L; tg > 0) = Quopso(Z = L; t, > 0) (2.32b)

2.4.6. Balance dindmico de energia
El balance de energia se realiza en un elemento diferencial de volumen, donde al igual que en los
balances de masa, el balance se divide entre AZA y aplicando el limite cuando AZ — 0, se obtiene
una ecuacién diferencial parcial que describe el balance de energia para el reactor de gasificacion de
carbdn que involucra el término de acumulacion, término convectivo, el término conductivo radiativo
(apéndice D1), la pérdida de calor a través de la pared del reactor y el calor generado por reaccion
quimica. A partir de las suposiciones de equilibrio térmico (apéndice C1) y las suposiciones en un
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principio planteadas, las entalpias de reaccion se muestran en la tabla del apéndice F1. Al final se
muestran sus condiciones a la frontera.

P ng ns
— eZngpg(T)+zprpf T
Otg |\ &'/ —

j= i=

a [[Qy 2", p?Cp?(T) ns 5S(Cps ) oT
- _ g&j=1rj ~rj _Qs i=1Pi LDi T +—[KT(T)—] —apth(T—Tp)
PYA Ag (1—e)Ag EYA EYA
+Qr
donde:i = C,a; j = 05, H,, CO,C0,, CH,, Hy0 (2.33)

QF = AH¢cRee — AHgco,Reco, + AHgu,Reh, — AHgh,0RgH,0
Kr(T) = (Ko(T) + Ko (T)) = ckp + cksT3;  hyy = hoy + h,

Condiciones de frontera

[Qgepge(Tge)Cpgge] T
ge

A la entrada del reactor AR 0 9 9 9 9 g

(2=0) oT  |YgPyg ('002'sz'pco'pcoz'pCH4pr20'T)Cpg

=—Kr(T) o~ + T

YA Ag
+ arh‘r(T)(T - Tre)
(2.34a)
A la salida del reactor QsePseChie _ oT | [QsPsCPs

7-1) — [BeEe e 7, = —Kp (1) 5+ [S25E] T 4 gy (T(T = 7,)  (2:340)
Condicion inicial tqg =0:(ps,T)(Z,L) = (pso,Tso )(Z) (2.34c)

2.4.7. Cinética de las reacciones del proceso de gasificacion de carbén
Las velocidades de reaccidn son continuas y suaves, considerando diversos factores (concentracion,
presion, tamafio de particula, temperatura, etc.). Los modelos cinéticos empleados en el estudio de
gasificadores de carbon, resultan ser una versién simplificada de los modelos cinéticos de biomasa (Pérez,
2009; Souza-Santos, 2010), ya que gran parte de las cinéticas empleadas en procesos de gasificacion de
biomasa son heredadas de estudios cinéticos a nivel particula de carb6n (Pérez, 2009).

De modo que, empleando la cinética reportada por Di Blasi, 2000 y Di Blasi y Blanca, 2013, (utilizada
por Badillo, et al., 2019 y Marin, 2018) para un RGb, se concluye que la reaccion de combustion posee
una ambigiedad en la solucidn arrojando datos de concentraciones negativas. Dicho error resulta
imperceptible para RGb y Gnicamente pudo generarse al realizar la especializacion hacia el reactor de
gasificacion de carbon. Con base en lo anterior se propone una modificacion en el modelo cinético que
consiste en modelar la reduccion del tamafio de particula (apéndice E2) y la implementacion del modelo
de nucleo decreciente (apéndice E1).

Las reacciones de combustion y gasificacion tienen lugar en un amplio rango de temperatura, la velocidad
aparente puede controlarse mediante la velocidad de reaccion intrinseca y por las velocidades de difusion
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de masa a través de la pelicula gaseosa. Se asume que las tasas de reaccion intrinseca siguen las leyes de
accion en masa, y sus coeficientes siguen la ley de Arrhenius (Yoon, et al., 1978), para generar el término
de velocidad de reaccion para las reacciones de combustion de carbén (CC) y para el resto de reacciones
heterogéneas generadas en la etapa de gasificacion (GCO., GH20 y GH>) (ecuacion 2.35a-d).

52/3
Ri(p2,p3,T,pj ) = ke(T)p} be (2.35a-d)

2 s ° 1/3
o %/3 1 PaPc
Pc T
PaPc

Donde: i = CC,GCO,, GH,0,GH,; j = 0,,C0,, Hy0, H,

2.5. Conclusiones del capitulo 2 y preguntas de investigacion

Los dos modelos presentados anteriormente para el reactor de gasificacion de carbon: (i) modelo
simplificado de Caram y Fuentes, 1982 para un RGc y (ii) modelo riguroso y formal (RCGc), donde
ambos presentan una serie de similitudes que van desde el tipo de reactor heterogéneo (fase sélida y fase
gaseosa), hasta considerar que existe una zona de combustion y de gasificacion al interior del reactor.

Ademas existen una serie de diferencias entre ambos que resultan interesantes, como son: (i) los modelo
cinéticos, cinética discontinua para el RGc de Caram y Fuentes, 1982 (una velocidad de reaccion para la
zona de gasificacion y otra para la zona de combustion.) y para el modelo del reactor combustion-
gasificacion de carbon (RCGc) se propone una cinética continua y suave, (ii) 7 reacciones y 7
componentes (6 en fase gas y 1 en la fase solida) en RCGc a diferencia de Caram y Fuentes, 1982 donde
Unicamente considera 3 reacciones y 6 componentes (5 en fase gas y 1 en fase solida) para el RGc, (iii)
la implementacion del efecto de conduccion conveccion y radiacion en el balance de energia y el efecto
convectivo y dispersivo de masa, para el modelo del RCGc, mientras que para RGc se emplea un modelo
térmico con efecto conductivo y un balance de masa total de consumo de carbén relacionado con el carbon
que se quemay con el que se gasifica, (iv) la consideracion de equilibrio térmico entre ambas fases para
el RCGc, mientras que el RGc considera que existe una diferencia entre las temperaturas del gas y del
solido, (v) en el modelo del RCGc se considera que la particulas solidas reducen su tamafio a lo largo del
reactor, existe difusion de la fase gaseosa a la superficie del carbdn a través de la capa limite y que la
ceniza es un componente inerte que se elimina del reactor, mientras que el RGc presenta limitaciones de
trasporte de masa (interfacial) por difusion en la capa limite alrededor de la particula solida, (vi) un
modelo dinamico para RCGc en un conjunto de 12 ecuaciones (3 EDP’s, 6EDO’s y 3EA’s) con 12
incognitas (8 cuasi-estaticas (o7, o1, 020, P20, P, Pl 00 Agr0s) Y 4 dindmicas (e, p¢, p, T)) y para
el modelo del RGc presenta un modelo estatico con 11 EA’s y con 11 incdgnitas (8 constantes de
integracion (A, By, A,, B,, A5, B;, Ay, B,) Yy 3 posiciones (&g ,&;,¢%)) y (vii) el término de porosidad el
cual resulta ser una incognita mas para el RCGc, ya que muchos autores lo consideran una constante para
los reactores de gasificacion ya sea de biomasa o de carbdn (Amundson y Arri, 1978; Badillo, et al., 2019;
Caram y Fuentes, 1982; Di Blasi y Branca, 2013; Marin, 2018; Pérez, 2009) y (viii) se incluyd una
ecuacion que relaciona la concentracion masica del solido con el flujo volumétrico de sélido a la entrada
(ecuacion basada en el modelo de nucleo decreciente) para RCGc .

Para el modelo cinético del RCGc se tom6 como punto de partida el modelo cinético de biomasa
(realizado por Di Blasi, 2000 e implementado por Badillo, et al., 2019) al presentar una serie de
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similitudes con el modelo cinético empleado para reactores de combustion de carbdn (Amundson y Arri,
1978; Yoon, et al., 1978). Se detectaron por primera vez inconsistencias en el modelo cinético de las
reacciones heterogéneas del carbdn que se manifestaron como concentraciones masicas negativas para
solido y gases, por lo que se procedio a generar un modelo cinético con fundamento en modelo de nucleo
decreciente de particula sélida, logrando obtener un modelo que describe de mejor manera el proceso de
reduccion de particula por reaccion quimica en comparacion con el modelo cinético constante y lineal de
Caram y Fuentes, 1982.

Con base en la informacidn antes recabada, se generan una serie de cuestionamientos acerca de los
modelos empleados para un reactor de gasificacion de carbén, con el fin de determinar cual de estos dos
modelos, el RGc 0 el RCGc, que describe de manera adecuada la multiplicidad de EE’s en este reactor.

Debido a que Caram y Fuentes, 1982 logrd encontrar la mayor cantidad de EE’s (4 EE’s de los cinco que
se cree que tiene el reactor) empleando un modelo simplificado y un método de solucion semi-analitico
sin determinar la estabilidad, se propone analizar cudl es la cantidad de EE"s que tiene el RGc segun el
modelo de Caram y Fuentes, 1982 empleando un método diferente de solucién (diferencias finitas) y el
método de modelado eficiente propuesto por Badillo, et al., 2019 y determinar también la estabilidad de
cada EE’s y corroborar si la suposicion de un 5to EE que conjetura Caram y Fuentes, 1982 es correcta.

Dadas las limitaciones que presenta el modelo de Caram y Fuentes, 1982 no es posible analizar la
dindmica debido al mal condicionamiento del conjunto de ecuaciones y que ademas presenta una cinética
poco realista y muy simplificada. Por esta razdn, se propone modelar un gasificador de carbon empleando
un modelo que incorpore fendmeno de trasporte radiativo, cinética continua e igualdad de temperaturas
al interior del reactor (T, = Ty = T), con porosidad variable y no constante como manejan la mayoria de
los articulos que analizan reactores de gasificacion (Amundson y Arri, 1978; Badillo, et al., 2019; Caram
y Fuentes, 1982; Di Blasi y Branca, 2013) y demas consideraciones de modelado que sea lo mas realista
posible como el que presenta Badillo, et al., 2019 para un RGb.
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Capitulo 3

Modelo eficiente

En este capitulo se presenta la metodologia de Badillo, et al., 2019 para determinar la multiplicidad de un
reactor tubular de gasificacién de carbdn, a partir de la discretizacion espacial de las ecuaciones
diferenciales parciales (EDP’s) del modelo del reactor, empleando modelado eficiente.

3. Modelo eficiente

Como se menciono6 anteriormente (en la introduccidn), el analisis de la multiplicidad y estabilidad del
RGc mediante la aplicacion de teoria de sistemas dindmicos no lineales (teoria de bifurcacion,
continuacién numeérica, Van Heerden, graficas de histéresis) a la discretizacion del modelo en EDP’s
puede generar una gran carga computacional (Amundson y Arri, 1978; Caram y Fuentes; 1982) y EE’s
espurios (Badillo, et al., 2019). Por lo que, se requiere de un modelo eficiente que describa
cuantitativamente el comportamiento no lineal del modelo en EDP’s del reactor, con el menor nimero de
ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO’s) y/o ecuaciones algebraicas (EA) (bien condicionadas) y
carga computacional (Badillo, et al., 2019).

3.1. Discretizacion de las EDO’s del modelo del RGc de Caram y Fuentes, 1982

Se aplica un método de discretizacion espacial convergente (Carey y Finlayson, 1975; Hundsdorfer y
Verwer, 2003; Lapidus y Pinder, 1982) al modelo adimensional de EDO’s que presenta Caram y Fuentes,
1982 para un reactor de gasificacion de carbon (ecuaciones 2.3a-b), generando un modelo discreto de
orden N.

Se aplica el siguiente desarrollo para los cuatro casos de estudio que presenta Caram y Fuentes, 1982,
comenzando por la zona de precalentamiento de gas en 0 < § < ¢, a la entrada del reactor en (k=0).
Cuyas condiciones de frontera son las siguientes: en §=0;u; =uyy Y §= g ; Uy =uy; vy = v,
(ecuaciones 2.4a-c)

% —Y(wy—uy) =0 (3.4a)
‘Z—'; —Y(1 = F)(v; — u;) + Da; = 0 (3.4b)

Discretizando la derivada de las ecuaciones 3.4a-b, se obtiene lo siguiente:

(u1yk—u1,k—1) _ Y(UZ e — Uy k) =0 (3.5&)
Sk—Sk+1 ’ '

Vik+17Vik) _ _ _ =

( Ek+1—Sk ) Y(l F)(vzlk uz,k) + Da] 0 (35b)

Para la zona de combustion e, < € < g, cuyas condiciones de frontera son las siguientes: en§ = g, ; u, =
u;; v, =v; Y €= g; uz = Uy; vz = v, (ecuaciones 2.4b-e). Resultando las nuevas incognitas (u,, )
duz
ag

%

ag
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Discretizando la derivada de las ecuaciones 3.4a-b, se obtiene lo siguiente:

(uz,k—uz,k—1) —Y(Wyp — Uyi) =0 (3.5a)
Sk—Sk+1 ’ ’

Yak+17V2k) _ _ _ .=

( Sk+1—Sk ) Y(l F)(vzlk uz,k) + Da] 0 (35b)

Para la zona de gasificacion ¢, < § < €, cuyas condiciones de frontera son las siguientes: en & =
;U3 =Uy; V3=V, Y &=¢"; uy =us; v, =v3 =v" (ecuaciones 2.4d-g). Resultando las nuevas
incégnitas (us, v3)

du
%3 ~Y(1 - F)(vs — us) + Da; = 0 (3.6b)

Discretizando la derivada de las ecuaciones 3.2a-b, se obtiene lo siguiente:

(u3,k_u3,k—1) = YUz —uzK) =0 (3.7a)
$k—Sk+1 ! ’

V3 k+1~V3k _ _ _ o

(B2) = Y (@ = P)(vae = usy) + Day = 0 (3.7)

Para la zona de precalentamiento de solido €* < & < 1, cuyas condiciones de frontera son las siguientes:
eni=¢;u=us; vu=v3=v"y &=1; v, = vy (ecuaciones 2.4b-e)

d
dl; —Y(vy—uy) =0 (3.6a)

-Y(A-F)ws—uy) +Da; =0 (3.6b)

v,

d§

Discretizando la derivada de las ecuaciones 3.2a-b, se obtiene lo siguiente:

(FZE) (0 — g = 0 (3.7a)
S8kt ’ ’

Vak+17Vak) _ _ =

(PEE) — ¥ (1 = F)(vak = us) + Daj = 0 (3.7b)

3.2. Discretizacion de las EDP’s del modelo del RCGc a contracorriente

Siguiendo la metodologia anterior, se aplica un método de discretizacion espacial convergente al modelo
riguroso del reactor de gasificacion de carbén adimensional expresado en EDP’s (apéndice G1), generando
un modelo discreto de orden N (apéndice Al):

A la entrada del reactor (k=0) se tiene un mezclador, al interior una serie de n-tanques interconectados en
serie con reflujo de calor y al final del reactor se tiene un separador (k=N+1) (apéndice A2).

Para k=0 se discretiza la condicién de frontera z=0, tanto para el balance de masa como el de energia
(apéndice A4):

40408, 011,)020) 020, 021, 011,0:T)(Z = 03 > 0) = G4.0,.(z = 0;t > 0) (3.10a)
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AgeQgeSp,
— Tge

K
MH l i

g 9 9 9 9 g
1 dt KMHQgQg(QOZ,QHZ,QC():QCOZ:QCH4;QH20vT)Cpg
—|—|x()—=+ a
R

] T+ St,La, 0. (1)(t —7,.) (3.10b)

Para los nodos internos cercanos a las condiciones de frontera (k=1 hasta k=N), se discretizan los balances
de masa global y por componente y el balance de energia:
Balance de masa por fases

Fase sélida
d s s LA
E [QS] = [ Q ] qS,k+1 - [ Q ] qs'k - [ o g ] %C’k (3113.)

AZpq1aR(Zg+1)(1-€) Azgy1aR(Zk+1)(1-€) PcQso

Fase gaseosa
d 2g(tgk-1) 0g(tgx) LA
Ea [EQg,k(Tg,k)] ~ (0= [Lkl Qgk-1— [g—gk Qg — [—0] mg,k (311b)

Azp_1aR(Zg-1) Azragr(zg) PgoQgo

Balances de masa para los componentes en fase sélida

Carbon % lodx] = [ Tuktd ]Qg‘,k+1 - [L QCk — [ o ]ERCk (3.12a)

AZg+1aR(Zg+1)(1—¢) Azpag(z)(1-¢€)

o ) - ot [

AZp11aR(Zg+1)(1-€) Azpag(zr)(1-¢)

Balances de masa para los componentes en fase gaseosa

Componentes 4 g g k-1 g gk LA, p
gaseosos € SQj,k] ~0= [—AZkaR(Zk_l)] j k-1 [AzkaR(Zk)] Q] k [ngng] ?Rj,k (3.13a-9)

DOTlde:j = 02, Hz, CO, C02, CH4, H20

Balance de energia
La discretizacion del balance de energia se muestra en la ecuacion 3.14, con flujos caloricos de entrada y
salida del nodo k (apéndice A3)

T},
_(p : —
at, T,N
LA nR
Tg,in Tgou Ts,in Ts.0u
l9kg’l Tg-1— 19kg' Ty + U w1 — Uy T — Stpnp(DL ap (T — 7p) + I ° lz Ap(Ti)RR i
CQsO R=1
Donde: i = C, a, ] = 02, Hz, CO, COZ, CH4_, H20 , (314)
ng g
glom _ Kundg -1 Zj:l Cf.gk—l Spj +[ 1 ] Kp—1(T—1)
L Az ag(zy) Perl| AzAz,
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19Tg,out

ng .9 .9
[KMHqg,k—l Y21 G $pj
k =

Azyag(zy)

+[ 1 ] Kk(Tk)
Perl |AzyAzy 14
19Ts,in _ [q&k"'l Z:lgl Cls,k-f-lg;i [ 1 ][ Kk(Tk)
k Azyy1aR(Zgy1) Perl |AzpAzy i

19Ts,out _ Ask+1 Zl 1Cl k+1Cpl [ ] Kk—l(Tk—l)
* AZk+1aR(Zk+1) Perl| AzyAz

PrN = 1-¢) Z Ci,kai
i=1

Para k=N+1 se discretiza la condicion de frontera Z=L, tanto para el balance de masa como el de energia
(apéndice A4):

Z_;Qs(z - 1) - Qse(z - 1) (3153)

dseQseShe ot qs0CSHs
[ ” = ] = [PeT] [K(T) 5] - [Tp] T+ Sty Ngr L agr (v —7,) (3.15b)
Y la condicidn inicial t =0:(0s,75)(2,0) = (050, Ts0 )(2) (3.15¢)

El objetivo de emplear modelo eficiente es el obtener un valor de N que sea lo suficientemente grande
para evitar multiplicidad espuria o falsos estados estacionarios (Lafon y Lee, 1996; Liuy Jacobsen, 2004)
y tan pequefio como sea posible para evitar sobre modelado con excesiva carga computacional.

El esquema de la determinacion del orden del modelo presentado por Badillo, et al., 2019 describe y define
los términos de N expresados en la ecuacién 3.16, donde se garantizan las siguientes propiedades: (i)
confiabilidad y (ii) efectividad.

N~ (confiabilidad) < N = Ny(eficiencia) < Npge < N,
Donde: (3.16)

Ny q: orden del modelo para resolver EDP's
N.:orden suficientemente bajo del orden de computacién critica

Donde Badillo, et al., 2019, define las siguientes propiedades para modelado eficiente, como:

(i) Confiabilidad: consiste en preservar cualitativamente (equivalencia topoldgica o estabilidad
estructural con respecto a N) la dindmica no lineal del modelo de EDP’s.

(ii) Eficiencia: consiste en describir cuantitativamente (con la misma precisién) la dindmica no lineal
del modelo EDP’s tomando en cuenta los errores debido a los parametros (cinéticos y de
transporte) y de redondeo (computacional) Un modelo eficiente es un modelo discreto de orden N
que describe el comportamiento no lineal del reactor tubular con la misma precision que la
ecuacion diferencial parcial considerando que los parametros tienen errores experimentales o
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teodricos (hay diferencias entre las condiciones a las que fueron calculados los parametros y las
condiciones que se estdn modelando).

Por lo tanto, para determinar que el modelo es eficiente se debe de determinar previamente su confiabilidad
aplicando continuacion numérica y teoria de bifurcacion con respecto a N del modelo discreto, con el fin
de determinar la zona de multiplicidad sin EE’s espurios. Y para determinar la eficiencia, se elige un orden
N confiable minimo tal que su error de discretizacidn sea similar al error de un modelo discreto de alto
orden (N = N,4.) debido a errores en los parametros (cinéticos y de transporte).

El error de discretizacion se define por la diferencia de los estados calculados con un modelo de alto orden
Npqe (200 en el caso de Badillo, et al-. 2019) y un modelo discreto de menor orden N < Ny

3.3.  Conclusiones del capitulo 3 (modelado eficiente)

Un modelo eficiente es capaz de describir de manera adecuada el comportamiento dindmico de un modelo
en EDQO’s del RGce de Caram y Fuentes, 1982 como en EDP’s del RCGc, con un modelo discreto de orden
N que contenga el menor nimero de ecuaciones adecuadamente condicionadas evitando la aparicion de
multiplicidad espuria por discretizacion insuficiente y una carga computacional alta o prohibitiva por
sobre discretizacion. Por lo que, un modelo puede ser considerado como eficiente siempre y cuando
previamente se haya determinado su confiabilidad. En consecuencia, eficiencia implica confiabilidad y no
viceversa.
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Capitulo 4

Analisis de multiplicidad del modelo de Caram y Fuentes, 1982

En este capitulo se aborda el andlisis de multiplicidad y nimero de EE’s de un RGc, empleando el modelo
propuesto por Caram y Fuentes, 1982 mediante los siguientes métodos de solucién: (i) semi-analitico
propuesto por Caram y Fuentes, 1982y (ii) diferencias finitas y modelado eficiente propuesto por Badillo,
etal., 2019.

4. Multiplicidad de estados estacionarios en el RGc

4.1. Solucion numérica propuesta por Caram y Fuentes, 1982 para determinar los EE’s
de un RGc.

El sistema cuenta con 2 EDO’s adimensionalizadas (ecuaciones 2.3a-b), por lo que las ecuaciones 4.1a-b

son una version reacomodada, tal cual la presenta Caram y Fuentes, 1982, cuya solucion se encuentra en

el apéndice H1 y los datos numéricos de las propiedades fisicas y de disefio en el apéndice F2. Las

variables de interés son la temperatura adimensional del gas (u) y la temperatura adimensional del sélido

(v).

1d%u

Y aze + ng +Da;=0;i=34 (4.1a)
%‘;—’;+u +C (4.1b)

La constante (C;) de la ecuacion de balance en la zona de combustion (ecuacién 4.1b) se determina al
considerar que no existe acumulacion en la flama y que el calor producido por la misma es igual al calor
perdido por la superficie del solido hacia el gas.

GgWo, [—24H(]

Gi=- 32/12 (2ha,)Ty (4.2)
Para los 4 casos que considera Caram y Fuentes, 1982 que son: (i) conversion completa de carbon y la
capa grande de ceniza, (ii) conversién completa de carbén y la zona de combustion cerca del fondo del
reactor, (iii) conversion incompleta de carbdn por gasificacion, (iv) sin reaccién quimica. Para cada caso
de estudio se generan 8 constantes de integracion (A4, By, A,, By, A3, B3, A4, B,) y 3 de posicidn: (i) inicio
de la zona de combustion (&), (ii) final de la zona de combustién e inicio de la zona de gasificacion (&)
(donde el valor de 4 =5d, y (iii) final de la zona de gasificacion (¢*) en un sistemade 11 EA’s no lineales.

4.1.1. Primer caso (conversién completa y capa profunda de ceniza) o ler EE
Para este primer caso, se hacen a cabo las siguientes suposiciones: (i) capa de ceniza debido a la conversién
completa de carbon, (ii) la temperatura del solido a la salida del reactor es similar a la temperatura del gas
de entrada (v(0) = uy,), (iii) para valores de F<O la capa limite se ubicara en la parte superior de la zona
de precalentamiento de gas. Se puede estimar la temperatura del gas a la salida, temperatura del sélido al
final de la zona de gasificacién (ecuacion 4.3).
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DasA+ 1+ vgi — Vgg
(1-F) (4'3)

Ugy = Ugo +

Donde el nimero adimensional de calor necesario para la gasificacion () estd definido por la ecuacion
(4.4a) y la temperatura adimensional del s6lido en el fondo del reactor por la ecuacion (4.4b)
_ Gs(1-Xa5) _ Gswo, (-AHgH,0)

= (443.)

12 32 GsCpsT;

vgo = A1 (1 — Fexplv (" —e)] + By (4.4b)

La posicion final de la zona de gasificacion (ecuacion 4.5) se calcula evaluando las ecuaciones H1g y H1lh
en (E = &% Uy = Ugy; Vg = v*).
1 Fv*=(F-1)ug, —vs;

g=1—=In

m (ugl—vsi)(l—F)

(4.5)
Por otro lado, las ecuaciones que calculan la ubicacion de la zona de combustion (g,) y la ubicacién de las
cenizas en la zona de precalentamiento del gas, son las siguientes

g=g—A=¢"—-1 (4.6)

Para las ecuaciones H1g y H1lh (apéndice H1), evaluandolas en & = 1 y conociendo la temperatura de
salida del solido de la zona de gasificacion, se pueden obtener los valores para las contantes (A, y B,)

[(F-1ugs—vs]
F

_ (ugl _Vsi)

Ay -

. B, = (4.7a-b)

Se define a las constantes Az y Bz mediante un calculo iterativo de A5 y Bj iniciando con la consideracion
de que (f =0; v(0) = ugo) y realizando una aproximacion de e”"€0 « 1, ya que (—A,F) es del orden
de la unidad. Si la diferencia entre ambos es grande se recalcula el valor de la temperatura del gas a la
salida hasta que converja y acelerando el proceso de convergencia por el método de Newton.

5 = Asexplvi(e” — )] ; B = Bsexplva(e™ — )] (4.8a-b)
Por lo que, las constantes A5 y B; son determinadas a partir de evaluar (§ = &*; us = uy; v3 = v, =
v*) en las ecuaciones H2e y H2f, se obtiene:

Aézw(y+vz);3é:_A

(v2—-vq)

; (Y+vq)
3 (v+vy)

(4.9a-b)

Para calcular el valor de 7 se evalUan en la condicién (¢ = £*) las ecuaciones Hlc, H1d y empleando las
ecuaciones H2c y H2d, se obtienen las constantes A; y B>

A, = —%(% + Agvy + B3v2) +2 (4.10a)
BZ=A3(1+:—;)+B3(1+§)+%(%+81)+v*—% (4.10b)

De igual manera para las constantes de integracion A: y Bi, donde se emplean las ecuaciones H2a y
H2b.evaluadas en (¢ = g))

_ y Da C . _ Da 1 C
Ay =A™ + 222 B =B, —73(50 +E) +2 (4.11a-b)
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4.1.2. Segundo caso de estudio (conversién completa y reactor semi-infinito) o 2do EE
En el segundo caso, la zona de combustion se encuentra cerca del fondo del reactor aproximéandolo a un
reactor semi-infinito. En esta condicion la temperatura del gas y la del sélido son idénticas e iguales a la
temperatura de extincion al final de la zona de gasificacion Se realiza el calculo mediante aproximacion
semi-infinita para obtener la solucién analitica. Donde, donde Bs=0 y evaluando (¢ = £*) en la ecuacién
H2k. y empleando las ecuaciones H2e y H2f, se obtienen lo siguiente:

T

A3 =7V B3 = O (4128.-b)

()
Las constantes de la zona de combustion y precalentamiento del gas, se determinan empleando las
ecuaciones H2a, H2b, H2c, H2d.

¢, 1 (D
A, = Fl ~ (% + A3V1) (4138.)

— Vi), Das (1 «_ G
B, =4 (1+ Fy) +22 (4 81) +vr -4 (4.13b)

Da42.

= mi 4 Das G, _ Vi
A, = Ayexp™ + P oB=A; (1+2)+ 22

F2y F

+v* (4.14a-b)
De la conversidon completa de la ecuacion H2g, se obtiene el valor de &, por lo que el valor para &, es:
1 Ugo—B
g =1+ g =A+Eln[%] (4.15)
La posicion final de la zona de gasificacion (¢*) se calcula evaluando las ecuaciones H1g y H1lh en

(f =€ Uy = Ugy; Vy = v*), donde es valida la ecuacion 4.5. La distribucion de la temperatura en la
zona de precalentamiento del s6lido se puede obtener a partir de la condicion de coincidencia asintotica.

lim us(§) = lim uy(§) =v* =B, (4.162)
Empleando el valor de B4 en la ecuacion H2i, se obtiene el valor de la constante de integracion As.

_ (wsi—v™)
A, = o (4.16b)
Teniendo las ocho constantes de integracion y 3 posiciones se procede a sustituirlas en las ecuaciones
Hla-k (apéndice H1).

4.1.3. Tercer caso (conversion incompleta de carbon) o 3er EE
En el tercer caso, se considera que hay un consumo incompleto de carbon y la solucion puede ser obtenida
mediante la estimacion de que el valor de la temperatura del gas a la salida de la zona de gasificacion
(uz = uy = u*), ademas de realizar la suposicion de que la zona de combustion se encuentra cerca del
fondo del reactor y que la longitud es semi-infinita en la cima del reactor. La temperatura del gas a la
salida de la zona de precalentamiento del sélido se obtiene de realizar un balance de energia en esa zona,
obteniendo:

”;;;’;i; W = vt — 1x10710 (4.17a-b)

Ugp = U —
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Las constantes de la zona de combustion se pueden obtener a partir de la condicién de coincidencia
asintotica.

gg{}o uz(§) = (11%‘)‘100“4@ =v" =B, (4.183)
Empleando el valor de B4 en la ecuacion H2i, se obtiene el valor de la constante de integracion As.

A, = % (4.18b)
Con la ecuacion 4.5 es posible obtener la longitud de la zona del gasificador (¢* — g;) vy el resto de las
longitudes se calculan facilmente asumiendo que el origen de las coordenadas en la zona de combustién
g9 =0y g = A Las constantes de la zona de combustion A,yB, son similares a las ecuaciones 4.10a y
4.10b y se pueden usar para calcular la temperatura del gas al inicio de la zona de combustion. Las
constantes A;yB5 para la zona de gasificacion estara dada por al emplear las ecuaciones H2e y H2f:

T V7 Sl i
3 1+(1-e™)(V1/py) ’

Finalmente para las constantes A,yB,que corresponden a la zona de precalentamiento de sélido se
emplean las ecuaciones 4.14a-b.La conversion de carbdn se obtiene del balance energético.

Bys=0 (4.19a-b)

T=wW"—uy)d—-F)+ (vyqy — v*) — DazA (4.20)

En el caso de un reactor infinito y lejos de la zona de reaccion, las dos fases se aproximan a la temperatura
de entrada del gas y a la temperatura de extincién de la zona de gasificacion, por lo que los flujos de gas
y de sélido no son independientes de la solucion en estado estable que satisfaga el balance energético
global.

m=—[F(v" —uyo) + Dasl] (4.21)

4.1.4. Cuarto caso (sin reaccion quimica) 4to EE
En el caso cuando no existe reaccion quimica se modifica el modelo de EDO’s al considerar que el Da=0,
esto se reduce a modelar un intercambiador de calor, como en el caso del problema planteado por Schaefer,
etal., 1973.

4.2. Resultados obtenidos por Caram y Fuentes, 1982

La multiplicidad que obtuvo Caram y Fuentes, 1982 con respecto a cada caso de estudio, fue un conjunto
de cuatro soluciones (primero, segundo, tercer y cuarto caso). Donde el primer caso es de conversion
completa, el segundo caso es con una zona de combustion cerca del fondo del reactor y conversion
completa. Para el tercer caso, la conversién incompleta de carbén. Y finalmente en el cuarto caso no existe
reaccion quimica y por lo tanto puede funcionar como un intercambiador de calor a contracorriente.

En la figura 5 se muestran los cuatro perfiles de temperatura generados por los casos antes mencionados
0 los 4 EE’s generados para un flujo de sélido de 0.31 kg/m?s.
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Figura 5. Perfiles de temperatura del solido para el caso de multiples condiciones de estados
estacionarios (Gs=0.312913 kg/m?s) Tomado del articulo de Caram y Fuentes, 1982

Menciona Caram y Fuentes, 1982 que para el caso 1 (EE 1), cualquier aumento en el flujo carb6n se
gasificara principalmente al aumentar la longitud del gasificador, desplazando la zona de combustion
hacia la parte inferior del reactor. Por lo que a medida que la zona de reaccion se mueve hacia el fondo,
aumenta la temperatura de la fase solida que sale del gasificador. Esto aumentara la temperatura del gas
que entra en la zona de gasificacion y afectaria la cantidad de carbon que se pueda gasificar.

El desplazamiento adicional al fondo de la zona de reaccion requerira una disminucion en la cantidad de
carbon gasificado. Por lo que, al operar el reactor en esta zona (segundo caso), se generara un
desplazamiento ascendente de la zona de combustion que correspondera a una disminucién o pérdida de
energia a través del fondo y un aumento de la cantidad de carbdn gasificado con un movimiento adicional
hacia arriba de la zona de combustién. Por esta razon Caram y Fuentes, 1982 menciona que es probable
que el segundo caso (EE 2) sea inestable.

Al comparar los perfiles de temperatura obtenidos por Caram y Fuentes, 1982 y los reportados en estudios
previos de modelado (Adanez y Garcia, 1990; Amundson y Arri, 1978; Biba, et al., 1978; Hobbs, et al.,
1992; Yan, etal., 1998; Yoon, et al., 1978) y experimentales (Arthur, 1951; Buyikoglu y Sivrioglu , 2001,
Kosky y Floess, 1980; Walker, et al., 1959) se observa que: (i) la temperaturas maximas son
significativamente superiores (aproximadamente entre 400 a 600 K) a las experimentales y (ii) la forma
de los perfiles es moderadamente mas abrupta que los reportados experimentalmente o en modelos
previos.

En la figura 6 se muestra el diagrama de bifurcacion con respecto a de la longitud de la zona de ceniza 'y
el flujo sélido a la entrada, donde la region de multiplicidad se encuentra acotada en un intervalo entre
(0.24a0.32 kg/m?s), donde se ven claramente los 3 EE ya que el 4to EE (caso 4) Caram y Fuentes, 1982
lo consideran irrelevante pero no aclaran bajo qué condiciones de operacién podria llegar a coexistir con
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los otros 3EE’s. Ademas, se pudo determinar que tres de los EE’s corresponden a los reportados por
Amundsony Arri, 1978 (EE 1, 3y 4), empleando diferencias finitas y mediante este método no fue posible
obtener el ramal del EE inestable (EE 2) que reporta Caram y Fuentes, 1982.

Nuevamente en la figura 6 es posible que el reactor presente un 5to EE inestable entre el caso 3 (EE 3)
estable y el caso 4 (sin reaccion) que es estable, y de esta manera formar una configuracion clasica de
cinco EE’s, la cual es usualmente encontrada en reactores similares. Para la conjetura del 5to EE es
importante resaltar que el uso de una cinética discontinua y constante para la zona de combustién
imposibilita la obtencién de este 5to EE, como lo menciona Caram y Fuentes, 1982.

De igual manera, Caram y Fuentes, 1982 se basa en el modelo realizado por Schaefer, et al., 1973 donde
segun estos autores, el problema de multiplicidad lo resuelven de forma numérica y sencilla, empleando
el método de diferencias finitas. Obteniendo los dos EE’s estables, ya que por este método no se pudo
determinar el EE inestable, por lo que para calcular éste Ultimo se recurre a un método de iteraciones
empleando el método de Runge-Kutta.

3.0
241 C.IH-I. T
1.8 ,

1.2

Reactor de limite infinito

Longitud de la rona de ceniza (m)

0.6

Cada I L
ot S =

T
0.25 0.27 0.29 0.31 Q.33

Flujo misico de sélide (kg/m?s)

Figura 6. Diagrama de bifurcacion de tamafio de zona de cenizas con respecto a flujo
de entrada de solido Gs. Tomado del articulo de Caram y Fuentes de 1982

4.3.  Solucion del modelo de Caram y Fuentes de 1982 (reproduccion del modelo)

El modelo de Caram y Fuentes, 1982 se resuelve de manera semi-analitica, mediante las siguientes
modificaciones a: (i) flujo de alimentacion del solido, (ii) coeficiente de transferencia de calor y (iii)
tolerancia en la iteracion aplicada al caso 1.

M El flujo de sdlido a la entrada fue modificado de G, = 0.312913 kg/m?s a G, =
0.20 kg/m?s (figura 7a) y G, = 0.24 kg/m?s (figura 7b), debido a que es la zona de
multiplicidad se localiza en ese intervalo.
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(i)

(iii)

.. . . ., ha . .
El coeficiente de transferencia de calor se ajusto a ”/10 debido a que las correlaciones para

determinar este coeficiente se calculan sin reaccién quimica y para lechos empacados se
calculan bajo ciertas condiciones (velocidad, calor especifico del fluido, etc y temperatura)
diferentes a un reactor de gasificacion. Por lo que, se introduce un coeficiente de correccion
que ajuste al modelo.

El criterio de iteracion realizado por Caram y Fuentes, 1982 al caso 1 (conversién completa 'y
capa profunda de ceniza) de efY€0 « 1 al valor mayor de 1x107 obtenido de la diferencia que
existe entre la temperatura del sélido a la entrada y la temperatura del gas a la salida. Al ser
considerado un valor aceptable de convergencia. En consecuencia, si no se aplican estas
modificaciones como datos al sistema de EDO’s (41a-b) de Caram y Fuentes, 1982, no se
puede obtener una solucion empleando el método semi-analitico. Amundson y Arri, 1978 y
Caram y Fuentes, 1982 mencionan que el 4to EE (EE 4) puede coexistir con los otros tres como
se muestra en la (Figura 7) pero no se sabe en qué intervalo de flujo de s6lido existe. Ademas,
con el modelo de Caram y Fuentes, 1982 es imposible saberlo y Amundson 'y Arri, 1978 no
lo analiza porque no lo considera relevante.
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Figura 7. Perfiles de temperatura del solido generados en una longitud de 3 metros del reactor: (1) EE de
alta temperatura, (2) EE intermedio, (3) EE de baja temperatura y (4) EE de extincion. Con Gs=0.23 kg/m? s

En las figuras 8a y 8b se muestran los tres perfiles de temperatura a diferentes flujos de entrada de sélido,
generados para cada caso propuesto por Caram y Fuentes, 1982 excluyendo el 4to perfil. Se puede ver
claramente que al aumentar el flujo de solido a la entrada, los perfiles se desplazan de derecha a izquierda
(hacia una menor longitud en el reactor) y con una leve disminucién en la temperatura, esto se puede ver
claramente para el EE 1, para un flujo de sélido de G, = 0.20 kg/m?s (linea azul en figura 8a) el perfil
se localiza aproximadamente a 2.4 m con una temperatura de sélido de 1850 K, de igual manera para un
flujo de G, = 0.24 kg/m?s (linea azul en figura 8b) el perfil se localiza en 1.4 m y una temperatura de
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solido de 1750 K. Este fenomeno ocurre debido a que la zona de combustion existe una mayor cantidad

de combustible disponible (particulas de carbdn) generando que la zona de combustion se localice casi en
el centro del RGc.

En la figura 8a se observa que para un flujo de sélido de G, = 0.20 kg/m?s los EE 2 y 3 se encuentran
muy cercanos a la entrada del reactor y casi uno encima del otro, lo cual dificulta su visualizacion entre
ambos perfiles, a diferencia de los perfiles que se muestran en la figura 8b donde al aumentar el flujo de
solido a G, = 0.24 kg/m?s el perfil del EE 2 se desplaza de izquierda a derecha logrando generar una
diferencia significativa con el perfil del EE 3.
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Figura 8a Perfiles de temperatura del solido generados ~ Figura 8b. Perfiles de temperatura del solido: (1) EE de
en una longitud de 3 metros del reactor: (1) EE de alta  alta temperatura, (2) EE intermedio y (3) EE de baja
temperatura, (2) EE intermedio y (3) EE de baja  temperatura. Con Gs=0.24 kg/m? s

temperatura. Con Gs=0.20 kg/m? s

4.4. Modelo eficiente aplicado al RGc de Caram y Fuentes, 1982

Por lo que para resolver el modelo de Caram y Fuentes, 1982 con un mejor condicionamiento, se propone
aplicar el metodo del desgarre a una estructura por etapas del modelo discreto de baja dimension, tomando
como punto de partida el trabajo elaborado por Badillo, et al., 2019. En consecuencia, se discretiza
mediante diferencias finitas el modelo en EDOs (3a)-(3b), obteniendo un conjunto de ecuaciones
algebraicas no lineales con N-etapas. Ademas para poder caracterizar con mayor certeza la multiplicidad
de EE’s y determinar la estabilidad del reactor de gasificacion de carbon con el minimo ndmero de etapas
o nodos (N), se empleo la metodologia de modelado eficiente de Badillo, et al., 2019 a pesar de la alta
carga computacional comparado con el método de Caram y Fuentes, 1982.

a figura 9 se realiza una comparacion entre el diagrama de bifurcacion empleando modelado eficiente y
el diagrama de bifurcacion de Caram y Fuentes, 1982 en donde el primer punto de bifurcacion (flujo
maximo para una conversién completa de carbon) se obtiene con un flujo de sélido de 0.25 kg/m?s
mientras que para Caram y Fuentes, 1982 es de 0.312 kg/m?s. El segundo punto de bifurcacion se
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encuentra localizado en 0.19 kg/m?s y para Caram y Fuentes, 1982 en 0.288 kg/m?s. Los puntos de
bifurcaciéon (PB1y PB2) acotan el area de multiplicidad para cada diagrama de bifurcacion, se puede ver
claramente que la zona de multiplicidad de Caram y Fuentes, 1982 es menor (aproximadamente de 0.024)
(figura 8b) en comparacion con el diagrama generado con 500 etapas y modelado eficiente
(aproximadamente de 0.060) (figura 8a).
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Figura 9. Comparacion entre los diagrama de bifurcacién de tamafio de zona de cenizas con respecto a flujo
de entrada de sélido Gs. (a) Construido con N = N,4, = 500 etapas/nodos 0 1000 EAs. En linea continua EE

estable y en linea punteada EE inestable y los PB1 y PB2 son los puntos de bifurcacion nodo-sillay (b) generado
en el articulo de Caram y Fuentes, 1982 (Figura 6).

Del diagrama de bifurcacion (figura 8a) se puede inferir la dinamica aunque éste se encuentre en estado
estacionario (sistema estatico), ya que para poder realizar una transicion del EE 1 al EE 3 es necesario
aumentar el flujo de sélido mas alla del punto de bifurcacién PB1 (0.248 kg/m?s) y en viceversa se debe
disminuir el flujo mas alla del punto de bifurcacion PB2 (0.190 kg/m?s). Sin embargo, no esta claro
como se efectlan las operaciones transitorias de apagado (transicion del EE 1 al EE 4 y del EE 3 al EE 4)
y de igual manera para la operacién de encendido (transicion del EE 4 al EE 1 o al EE 3), debido a que en
el diagrama de bifurcacion comienza para un flujo de sélido de 0.1 kg/m?s, y entre los flujos de entrada
de sélido de 0 a 0.1 kg/m?s no es consistente con lo que se espera fisicamente en el reactor y por lo tanto
no es posible realizar una conexion entre el EE 4 y el resto de EE’s empleando el modelo de Caram y
Fuentes, 1982.

Fisicamente se espera que el reactor se apague debido a uno de los siguientes casos: (i) que el flujo de
solido sea lo bastantemente bajo (casi cero) como para causar una ausencia en el combustible (transicion
de EE 1 al EE 4) y (ii) que el flujo sea lo suficientemente alto como para causar una saturacion de particulas
de carbdn (transicion del EE 3 al EE 4). De igual manera para la operacion de encendido la cual se realiza
bajo ciertas consideraciones analogas. Empleando el modelo de Caram y Fuentes, 1982 resulta imposible
obtener el comportamiento de las operaciones transitorias de apagado y encendido debido a la
implementacion de una cinética discontinua y constante para la zona de combustion.
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Aprovechando el estudio de estabilidad se puede llegar a interpretar que en la zona de multiplicidad (entre
los PB1y PB2) coexisten los tres EE (EE 1, EE 2 y EE 3) la zona de atraccion es mayor en el EE 1 (linea
continua azul) con respecto a la del EE 3 (linea continua roja), debido a que el EE 2 se encuentra muy
cerca del EE 3, generando una mayor estabilidad para el EE 1 y una mayor zona de atraccion hacia éste.
Esto es importante saberlo porque permite disefiar una operaciéon de encendido y apagado confiable y
eficiente.En consecuencia, no se puede discutir que tan grande es la region de atraccion del EE 4 en
comparacién con los EE 1 y EE 3, debido a la ausencia del 5to EE (inestable) que se podria llegar a
localizar entre los EE 3y EE 4.

Con los resultados obtenidos se puede confirmar la existencia de los 3 EE’s reportados por Amundson y
Arri, 1978 asi como los 4 EE’s reportados por Caram y Fuentes, 1982 empleando un método eficiente y
confiable de orden reducido (figura 10a). Los resultados demuestran que: i) un modelo N = N4, = 500
etapas o de dimension 1000 (1000 ecuaciones algebraicas) presentando una multiplicidad practicamente
idéntica a la solucion obtenida por Caram y Fuentes, 1982 para un flujo de s6lido de 0.24 kg /m?s al igual
que la topologia del diagrama de bifurcacion y ii) hay tres perfiles de temperatura de la fase sélida de los
cuales el EE de alta temperatura (EE 1) (linea azul) y el de baja temperatura (EE 3) (linea roja) ambos
estables (linea continua); y el EE intermedio (EE 2) (linea verde) que es inestable (linea punteada),
mientras que el EE de extincion (EE 4) es estable y es considerado irrelevante (figura 10Db).
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Figura 10a. Conjunto de cuatro perfiles de Figura 10b. Diagrama de bifurcaciéon de tamafio de

temperatura del sélido generados en una longitud de 3
metros del reactor: (1) EE de alta temperatura, (2) EE
intermedio, (3) EE de baja temperatura y (4) EE de
extincion. Con N =
Gs=0.24 kg/m? s

N_pde= 500 etapas/nodos Yy

zona de cenizas con respecto a flujo de entrada de
solido Gs. Es construido con N = N, = 500
etapas/nodos o 1000 EAs. En linea continua EE
estable y en linea punteada EE inestable y los PB1 y
PB2 son los puntos de bifurcacion nodo-silla

De igual manera se realiza el estudio de multiplicidad empleando un nimero menor de etapas N = N =
95 que describa de manera cuantitativa la solucién de EDP, generando un error que va del 12 al 17% con
respecto a la solucion obtenidacon N = N,4, = 500 etapas, donde la magnitud de error es similar al error
paramétrico del modelo del reactor de gasificacion de carbon e incertidumbre experimental del mismo.
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En la figura 11a se observa el conjunto de tres perfiles de temperatura generados con 95 nodos los cuales
son iguales en numero y topologia que los generados por 500 nodos, ademas se observa una alta
sensibilidad en los perfiles debido al desplazamiento de izquierda a derecha del perfil del EE 1 con un
valor de 0.55m con respecto al célculo anterior (500 nodos). Esto se ve reflejado en el diagrama de
bifurcacion (figura 11b) presentando una ligera curvatura y una caida menos abrupta para el EE 1, lo cual
genera una ampliacién de la zona de multiplicidad que va de 0.190 a 0.262 de flujo a la entrada de sélido,
teniendo un aumento de 0.014 en comparacion con el diagrama de bifurcacion de 500 nodos (figura 10b).
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Figura 1la. Conjunto de cuatro perfiles de Figura 11b. Diagrama de bifurcaciéon de tamafio de

temperatura del solido generados en una longitud de
3 metros del reactor: (1) EE de alta temperatura, (2)
EE intermedio, (3) EE de baja temperatura y (4) EE
de extincién. Con N = N_pde= 95 etapas/nodos y
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zona de cenizas con respecto a flujo de entrada de
solido Gs. Es construido con N = Npge =95
etapas/nodos 0 190 EAs. En linea continua EE estable
y en linea punteada EE inestable y los PB1 y PB2 son
los puntos de bifurcacion nodo-silla.

El comportamiento menos abrupto del EE 1 presente en el diagrama de bifurcacion (figura 10b) lo
atribuimos al conjunto de ecuaciones generadas para 95 nodos (195 EA’s) ya que proporcionan una
trayectoria distinta a la de 500 nodos (1000 EA’s) generando un perfil menos abrupto y ampliando la zona
de multiplicidad de entre un flujo de sélido de 0.19 a 0.265, mientras que la cantidad cuantitativa no varia
con la modificacion en el nimero de nodos, por lo que se descarta la creacion de multiplicidad espuria.

4.5. Conclusiones del capitulo 4

El modelo de Caram y Fuentes, 1982 se resuelve de manera semi-analitica y con problemas de mal
condicionamiento numérico (que redundan en alta carga computacional) para cuatro casos de estudio ((i)
conversion completa de carbén y capa grande de ceniza, (ii) conversion completa de carbon y zona de
combustion cerca del fondo del reactor, (iii) conversion incompleta de carbon por gasificacion, (iv) sin
reaccion quimica)) confirmando la existencia de cuatro perfiles de temperatura y tres estados
estacionarios: (i) EE de alta temperatura (caso 1 o trayectoria continua azul), (ii) EE intermedio (caso 2 o
trayectoria punteada verde) y (iii) EE de baja temperatura (caso 3 o trayectoria lisa roja) ya que el 4to EE
que propone Caram y Fuentes, 1982 lo consideran irrelevante pero no aclaran bajo qué condiciones de
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operacion podria llegar a coexistir con los otros 3EE’s. Por otra parte, a diferencia de Caram y Fuentes,
1982 fue posible determinar la estabilidad de los 3 EE’s y eliminar la suposicion del 4to y 5to EE
empleando la metodologia adoptada de modelado eficiente. Ademas, con un modelo de 95 etapas se logré
describir la multiplicidad del RGc, con la misma precision que un modelo de 500 etapas y con la misma
exactitud que el modelo en EDP’s, sin generar multiplicidad espuria y aumentando la zona de
multiplicidad en 0.014 en comparacién con la zona de multiplicidad generada en el diagrama de
bifurcacién con 500 nodos y finalmente generando un error que va del 12 al 17% con respecto a la solucion
obtenida con N = N4, = 500 etapas, donde la magnitud de error es similar al error paramétrico del

modelo del reactor de gasificacion de carbon e incertidumbre experimental del mismo.

El modelo propuesto por Caram y Fuentes, 1982 es formulado de forma simple y dispone de un peor
condicionamiento numérico comparado con otros modelos mas complejos, como los de Amundson y Arri,
1978y Yoon, et al., 1978, al no estar tan apegado a la realidad, el modelo de Caram y Fuentes, 1982 llega
a reportar perfiles de temperatura abruptos y muy por encima de los valores reportados experimentalmente
para reactores de gasificacion de carbon. Estos problemas puede deberse a que Caram y Fuentes, 1982
desprecia los efectos del trasporte dispersivo de calor por conduccion y radiacién, el intercambio de calor
con el exterior a través de la pared del reactor y las limitaciones de trasporte de masa (interfacial) por
difusion en la capa limite alrededor de la particula. Por otra parte, Caram y Fuentes, 1982 logra resolver
el problema de multiplicidad de un reactor de gasificacion de carbon a un costo muy elevado ya que: (i)
se puede analizar con los 3EE"s obtenidos que la cuenca de atraccion es mayor para el EE 1 debido a que
su estructura es robusta, pero en conjunto generan una multiplicidad fragil y (ii) no se pueden efectuar las
operaciones de encendido y apagado lo que resulta imposible obtener el comportamiento del régimen
transitorio al simular con el modelo de Caram y Fuentes, 1982.

La aplicacion del método de desgarre (Myers y Seider, 1976) al modelo por etapas de Caram y Fuentes,
1982 aliger6 considerablemente la carga computacional del método de continuacion, lo cual facilito la
obtencion de resultados con hasta 500 etapas.

De los 4 EE’s que llegaron a encontrar Caram y Fuentes, 1982 sélo 3 corresponden razonablemente a los
reportados por Amundson y Arri, 1978 siendo el otro EE probablemente cualitativo y que ademas
empleando el modelo y condiciones de operacion de Caram y Fuentes, 1982 resulta imposible obtener en
el diagrama de bifurcacion. Por lo que, no queda clara cuél es la ventaja de los resultados de Caram y
Fuentes, 1982 al realizar una serie de simplificaciones al modelo del RGc las cuales podrian resultar ser
EE’s espurios y ademas no esta clara la version dinamica del modelo de Caram y Fuentes, 1982 lo que
resulta poco Util para dindmica y control.

Finalmente parece ser que el obstaculo al que se enfrenta uno al tratar de obtener la multiplicidad de
estados estacionarios no recae en el método de solucion empleado para resolver las ecuaciones del modelo,
sino puede ser en el tipo de modelo (transporte y cinética) y ademas se hereda el mal condicionamiento
intrinseco del mismo en el método de solucién, el modelo de Caram y Fuentes, 1982 no se apega a la
realidad debido a que esta mal fundamentado, ya que reporta la existencia de mas de 4 EE’s y no es un
buen ejemplo para tomar como base en el estudio de la multiplicidad de un RGc debido al uso de tantas
simplificaciones.
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Los resultados que presenta Caram y Fuentes, 1982 no resultan convincentes debido a que en varios
estudios de multiplicidad en reactores tubulares presentan una configuracion clasica de multiplicidad (1EE
(Yoon, et al., 1978), 3EE (Amundson y Arri, 1978; Badillo, et al., 2019, 5EE y hasta 7EE), mientras que
Caramy Fuentes, 1982 reporta 4 EE’s y para coincidir con el arreglo de multiplicidad supone la existencia
de un 5to EE. Por lo que, se recurre a emplear un modelo que no realice tantas simplificaciones y que
involucre los fendmenos de transporte en los balances de masa y energia; y que ademas empleé un modelo
cinético continuo, todo esto con el fin de describir de manera adecuada el fendmeno de gasificacion de
carbon. Por lo que, en el siguiente capitulo de consideraran estos fendmenos en el modelo del reactor de
carbon para lograr una mejor descripcion del proceso y reducir el mal condicionamiento del modelo
simplificado de Caram y Fuentes, 1982 y determinar la multiplicidad de EE de un reactor de gasificacién
de carbon empleando un modelo completo.
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Capitulo 5

Analisis de multiplicidad del reactor de gasificacion de carbén empleando

un modelo riguroso

En este capitulo se aborda el estudio de multiplicidad y estabilidad de EE’s de un reactor de gasificacion de
carbon empleando un modelo de un reactor de gasificacion de carbdn que involucra el uso de una cinética
continua, porosidad variable y fendmenos de trasporte de masa por conveccion y dispersion; y trasporte de
calor convectivo, conductivo y radiativo, generando un sistema de ecuaciones que se resuelven empleando
teoria de bifurcacion, diagrama de histéresis y modelado eficiente. Los resultados de multiplicidad se
compararon con los resultados obtenidos por Amundson y Arri, 1978.

5. Modelo dindmico detallado del reactor de gasificacion de carbén (RCGc)
El modelo de un reactor heterogéneo de gasificacion de carbon a contracorriente, es alimentado en la
superficie por particulas solidas (84% de carbon y 16% de cenizas), al mismo tiempo se inyecta por el fondo
un flujo de oxigeno con vapor de agua (12.8% de 0, y 87.2% de H,0). Generando una version sintetizada
del modelo adimensional del reactor de gasificacion de carbdn tubular a contracorriente, obtenido
previamente en el capitulo 2 empleando un analisis riguroso, en donde se consideran los fundamentos de
masa y energia, involucrados en cada una de las ecuaciones del proceso. Llegando a un modelo que
matematicamente hablando se encuentra codificado en un conjunto de ecuaciones, las cuales tienen la
caracteristica de establecer un sistema consistente, esto quiere decir que, el nimero de ecuaciones coincide
con el nimero de incognitas: 3 EDP’s (ecuaciones 5.1, 5.2 y 5.3) con sus condiciones a la frontera
(ecuaciones 5.13b, 5.13d y 5.14e), 6 EDO’s (ecuaciones 5.4-5.9) con sus condiciones a la frontera (5.13a 'y
5.13c) y 3 EA’s (ecuaciones 5.10, 5.11 y 5.12) y con doce incdgnitas cuatro dindmicas (€,0¢, 05, T) y ocho

cuasi-estaticas (0, ; 01,5 0203 02,3 0cu,: €110 ds; dg)- Ademés los términos de reaccion se muestran en
el apéndice GL1.

En primera instancia, se enuncian las primeras 3 EDQO’s las cuales son indispensables para determinar las
variables dindmicas del RCGc (o7, 03, 7). Por lo que, para poder determinar la concentracion masica de
carbon (¢7), se emplea la ecuacion de balance de carbon en el sélido.

BM-Carbon 9 y,s (asez) 1 _ | L4o
e -]

~ oz [(1—£)aR ] ERC (ng' QgOz’ QI{JIZO’ ng’ QZ’ Qé’ T) (5.1)

QsoPc

De igual manera, para determinar la concentracion masica de ceniza (o?) se emplea le ecuacion de balance
de ceniza en el sélido.

. i (QSQa)
BM-Ceniza leal =5l o (5.2)

Finalmente la dltima EDP es la ecuacién que describe el balance de energia, la cual es indispensable para
determinar el valor de la temperatura (7), empleando la teoria de equilibrio térmico.
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_t eKypye z Q] gpj (r) + (chpc + ¢Qana) T BE-Fase sélida + Fase gaseosa

ng
0 [(Kundg EiZi 0755, (D  qi(oiss, + oiss,) [ ] [K(T) ot
0z ag (1—-¢)ag Perloz
LA,
- St,n,La,(t—1 +I—l T
PP p( p) PcQsoToCpo
donde:i = C, a, ] = 02,H2, CO, COZ,CH4, H20 (53)

QF = AHccRec — AHgco,Raco, + AHgu,Ren, — AHgh,0R6H,0
Per = Peg + Pes; Sty =Stypg +Stps; Mp =Tlpg + Mps

Para determinar el flujo de gas (g,), se emplea la ecuacion de balance de masa del oxigeno.

BM-Oxigeno
6 QgQO LAy
] - Ro, (00,011,000, 011,000, 08 03 T) (5.4)

[EQOZ] ~ 0~ 6Z ag QgoPgo

Para determinar la concentracion masica del hidrogeno (ng), se emplea el balance de masa de hidrogeno
en el gas.
BM-Hidrogeno

g
d 0 |999y LAy
€5 [8932] ~ 0= _E[ 2] + (902 QHZ'QCO'QCOZ’QHZO'QCH4’QC’Q(1'T) (5.5)

ar QgoPgo

Para determinar la concentracion masica de monoxido de carbono (¢¢,), se emplea el balance de masa del
mondxido de carbono en el gas.

BM-Monoxido de carbono

qg@co] LAg
£ =0~ — [ +
at[ QCO] dz| ag QgoPgo

Reo (05,011,000, 020, 01 00 02n,» 08,05, T)  (5.6)

Para determinar la concentracion masica de didxido de carbono (07, ), se emplea el balance de masa del
2
dioxido de carbono en el gas.

BM-Diéxido de carbono

0 g _ 0 |99%co, LAg g g g g g S .S
65[39602] ~ 0= _5[ . ] + Qg0Pg0 Reo, (Qoz»QHZ.Qco'Qcoz'QHZOIQc: Qa:T) (5.7)

Para determinar la concentracion masica de metano (o7, ), se emplea el balance de masa de metano en el
4

gas.
BM-Metano

9
0 |49g9@ LA
[ g CH4] + 0 iRcm(ng» Qf]z’ Q[-g120; QgH4; QZ, QZ,T) (5.8)

0 g
€—|¢ ~0=——
at [ QCH4] 0z ar QgoPgo
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Para determinar la concentracion masica de agua (¢, ), se emplea el balance de masa de agua en el gas
2

BM-Agua

g
3] g 9 [99%H,0 LAg
€ [€QH20] ~ 0~ az[ ar ] *

QgoPgo

9 9 9 .9 g g s s
9QHZO(QOZI QHZJ QCO’ QCOZ’ QHZO’ QCH4’ Q¢ Q) T) (59)
Para determinar &, se emplea la ecuacién de porosidad

Porosidad e=1-(0¢ +03) (5.10)

Para determinar el flujo de sélido (g;), se emplea la ecuacion de balance de numero de particulas.

(octoad)
5¢ (926+QZ€¢)

Se emplea la ecuacion de gas ideal para determinar el valor de la concentracion masica de oxigeno (¢ )
2

Balance de nimero de particulas qs = (5.12)

2 g g g g g g
Ecuacionde _?_ _ RoToPgo [ o, n OH, + Qco n €co, n OCH, + %H,0 ]T (5.12)
gasideal Reo  PoPMo |PMo, =~ PMp, PMco PMco, PMcH, PMuyo

Condiciones de frontera para los balances de masa de la fase sélida y gaseosa; y para el balance de
energia

e

qg@g(quz' Ql-glz’ elor quoz' QgH4' QI-gIZO' T)(z=0;t>0) =
Qgnge(nger QgZOe,Tge)(Z =0;t>0) (5.13a)
A la entrada del QgeQge (nge' Qiqzzoy Tge)cz“:qe]
KMH Tge
reactor ==
(2=0) [_] K(T dr  [Kuny9(00, 011, 00, 00, 00y Qit,0 g |
P ag
+ StreLarnre (T) (T - Tre)
(5.13b)
B QSQS(QE" QCSI)(Z =1t > 0) =]qsere(Qge' Qie)(z =15 t> 0) (5-13C)
A la salida del
reactor  —<  [qs005e(0ces 0ae)Sp, 1 q505(0¢,03)Sp,
(z=1) _[ — a; - Tse = _[P ] ()_ — CR P +StgrngrLagr(T_Tgs)
- (5.13d)
Condicion inicial {t =0:(05,7)(z,1) = (050, Ts0 ) (2) (5.13e)

5.1. Modelado eficiente aplicado al reactor de carbon empleando el modelo del (RCGc)
El modelo adimensional del RCGc (5.1-5.13¢) antes planteado se discretizara mediante diferencias finitas
(apéndice A1), con el propdsito de aplica la metodologia de modelado eficiente de Badillo, et al., 2019 y
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determinar de manera adecuada el comportamiento dindmico del modelo en EDO’s del RCGc empleado la
menor cantidad de ecuaciones adecuadamente condicionadas y eliminando una carga computacional alta o
prohibitiva al aplicar la minima cantidad de nodos necesarios.

En la figura 12 se muestran tres perfiles de temperatura de sélido generados para un flujo de sélido de 0.23
kg/m?s, empleando las propiedades fisicas y parametros de operacion del apéndice F1. Los perfiles de
temperatura de la figura 12, se describen de la siguiente manera: (i) perfil de contenido calérico alto (linea
azul continua) es definido como un EE estable de ignicién que alcanza su maximo en 0.825 m poco después
de la entrada de la alimentacion del sélido alcanzando una temperatura de 1100 K (temperatura muy por
debajo del punto de fusién de las cenizas y del material del reactor) con un ligero error de discretizacién en
la longitud del reactor entre 0.5y 0.8 m, (ii) perfil de contenido calérico intermedio (linea roja continua)
definido como un EE estable que alcanza su maximo justo a la entrada del flujo gas a una longitud de reactor
de 0.05 m y alcanza una temperatura similar al perfil anterior (1100 K) y (iii) perfil de bajo contenido
caldrico (linea negra continua) definido como el EE de extincion debido a que no existe reaccion quimica,
por lo que Unicamente existe intercambio de calor entre las fases funcionado como un intercambiador de
calor.
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Figura 12. Perfiles de temperatura del sélido generados en una longitud de un metro del reactor: (1) EE de alto
contenido caldrico (linea azul continua), (2) EE intermedio (linea roja continua), (3) EE de baja contenido caldrico
(linea negra continua). Con N = N_pde= 100 etapas/nodos y Qs/Az= 0.23kg/m?s.

Con un modelo de 100 etapas se logré describir la multiplicidad y estabilidad de los 3 EE’s del RCGc, con
la misma precision que un modelo de 500 etapas y con la misma exactitud que el modelo en EDP’s, sin
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generar multiplicidad espuria. Por otra parte, se puede observar que el EE que pertenece al perfil de con alto
valor caldrico es similar topol6gicamente al que reporta Amundson y Arri, 1978 y Caram y Fuentes, 1982,
dicho perfil se puede clasificar como un EE robustamente estable, por lo que una conjetura es que el reactor
puede modelarse en una longitud de 0.6 m (longitud donde existe reaccién).

A diferencia del analisis de multiplicidad basado en continuacion numérica realizado al modelo de Caram
y Fuentes, 1982 s6lo se construyd un diagrama de histéresis con respecto a flujo de entrada de solido
realizando simulaciones transitorias. Es por ello que sélo fue posible determinar los 3 EE"s estables de la
figura 13, por lo que para obtener una configuracion clasica de multiplicidad faltaria determinar la existencia
de los 2 EE’s inestables que se encontrarian entre cada EE estables, esto se determinaria mediante
continuacién numérica.

El diagrama de histéresis se eligié como un primer método para caracterizar la multiplicidad del RCGc por
los siguientes motivos:

(i) evaluar la resolubilidad del problema de modelado eficiente del modelo detallado del RCGc.

(ii) estimar de forma rapida el niamero de etapas (N) del modelo eficiente.

(iii) manejar de forma tratable la carga computacional asociada a la solucion del modelo detallado de
RGc. Esto abre la posibilidad de aplicar el método del desgarre (Myers y Seider, 1976) para aligerar
dicha carga y realizar un andlisis complementario mediante continuacion numérica.

5.2. Multiplicidad de Amundsony Arri, 1978 para un RGc

El modelo de un reactor de gasificacidn de carbdn a contracorriente que presenta Amundson y Arri, 1978 el
cual es alimentado por particulas sélidas de carbon (73% de carbon y 27% de cenizas) en la superficie del
reactor, al mismo tiempo se inyecta por el fondo un flujo de oxigeno con vapor de agua (12% de 0, y 88%
de H,0). Generando un modelo en EDP’s que describe el fendmeno de gasificacion empleando fendmenos
de transporte (difusion de masay conveccion de calor) sin considerar los efectos de la radiacion en el andlisis
de multiplicidad, involucra una cinética basada en el modelo de ndcleo decreciente para las reacciones de
combustion y de gasificacion de carbon. Dicho modelo se resuelve empleando un método numeérico
(diferencias finitas). Amundson y Arri, 1978 encontraron tres perfiles de temperatura con respecto a la
longitud del reactor, empleando un flujo masico de alimentacién de solido por unidad de area 0.027
gem~2s~1, como se muestra en la figura 13

Por otra parte Amundson y Arri, 1978 menciona que los perfiles encontrados se describen de la siguiente
manera: (i) perfil de alta temperatura (linea roja continua) es un EE estable y de ignicién, con la existencia
de una capa de ceniza (conversion completa), alcanzando una temperatura de solido de 1950 K a una
longitud del reactor de 0.65 m, (ii) perfil de temperatura media (linea verde punteada) es un EE estable, sin
la presencia de capa de ceniza (conversion incompleta), alcanzando una temperatura de sélido de 1700 K a
una longitud de Om (entrada del flujo de gas) y (iii) perfil de baja temperatura (linea azul punteada) es un
EE estable y de extincion, sin reaccion quimica por lo que el reactor funciona como un intercambiador de
calor a contracorriente manteniendo una temperatura contante de 600 K (temperatura de la fase gaseosa a la
entrada).
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Figura 13. Perfiles de temperatura del sélido generados en una longitud de un metro del reactor: (1) EE de alta
temperatura (linea roja continua), (2) EE intermedio (linea verde punteada), (3) EE de baja temperatura (linea azul
punteada).Con una velocidad de difusion masica de sélido de 0.027 g/cm?s. Tomado del articulo de Amundson y Arri,
1978.

En la figura 14a se muestra el diagrama de histéresis con respecto a la conversiéon de sélido y de la
temperatura del gas a la salida del reactor, ambas en funcién del flujo masico de alimentacion de sélido por
unidad de area (Fgr). Visualizando unicamente dos de los tres ramales que tiene el reactor, ya que Amundson
y Arri, 1978 solo se enfoca en analizar estos dos ramales, considerando al 3*' ramal (EE de extincién) como
irrelevante. Por lo que, se desconoce la zona en la que coexiste este 3°" EE con los otros dos, caso muy
similar al diagrama de multiplicidad (figura 7) que presenta Caram y Fuentes, 1982.

El diagrama de histéresis lo generaron Amundson y Arri, 1978 empleando la siguiente metodologia: (i)
resuelven el problema empleando un flujo de 0.030 gcm=2s~* (flujo con la que no hubo formacién de
ceniza) obteniendo unicidad, para una conversion de solido de 0.87 y una temperatura de gas de 979 K, (ii)
resuelven el problema empleando el siguiente arreglo Fsr, = Fsp,_, (previo) —0.0005, donde
Fsp;_,(previo) es la velocidad calculada en el ciclo anterior, de esta manera el paso (ii) entra en un ciclo
consecutivo hasta alcanzar un flujo de 0.025 gem=2s~*(flujo con la que se forma una capa profunda de
ceniza) y (iii) se realiza el mismo procedimiento que en los pasos (i) y (i) comenzando con un flujo de 0.025
gem~2s~1 e iraumentando el flujo 0.0005, hasta alcanzar el valor de Fgr =0.030 gcm™2s71,
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Figura 14a Diagrama de histéresis generado por la Figura 14b. Diagrama de histéresis generado por
temperatura del gas a la salida (linea azul punteada) y la  la conversion de solido, donde se muestra la zona
conversion de sélido (linea azul punteada) ambos con respecto  de multiplicidad entre ambos ramales con respecto
al flujo masico de alimentacion de sélido por unidad de area.  a un flujo masicos de solido a la entrada.

Tomado del articulo de Amundson y Arri, 1978.

Para poder analizar la zona de multiplicidad generada por Amundson y Arri, 1978 nos enfocaremos en la
figura 14b donde Unicamente se muestra el diagrama de histéresis para la conversion de sélido en funcion
del flujo masico de alimentacion de sélido por unidad de area, visualizando que la solucién se encuentra
dividida en dos ramales, el ramal superior que corresponde al EE estable de conversién completa de sélido,
ubicado en el intervalo 0.025 < Fg < 0.0278 alcanzando una conversion constante de 1.0 con una capa
profunda de ceniza de 0.925 m y una temperatura de gas a la salida de 1095 K. Por otra parte, el ramal
inferior es representado como una linea recta con pendiente negativa, dicho ramal corresponde al EE estable
de conversion incompleta localizado en el intervalo 0.027 < Fsz < 0.030 alcanzando una conversion
méaxima de 0.967 con una capa de ceniza de 0.65 m y una temperatura de gas a la salida de 1070 K. Ambos
ramales acotan la zona de multiplicidad en un intervalo de velocidad de difusion masica de 0.027 < Fgp <
0.0278. Sin embargo, Amundson y Arri, 1978 no intentan realizar la conexién entre estos dos ramales,
generando la suposicion de que puede existir un EE entre ambos y mediante configuracion clasica de
bifurcacion éste resultaria ser inestable.

Finalmente Amundson y Arri, 1978 concluyen que en el diagrama de histéresis (figura 14a) se observa el
rapido aumento en la temperatura de los gases que salen del gasificador cuando se disminuye el flujo masico
de solido por unidad de area, por debajo del limite inferior de la region de multiplicidad (Fgz = 0.0278).
Esto se debe a que el suministro de energia al gasificador (flujo de entrada de oxigeno y el calor sensible en
la corriente) es superior a la cantidad necesaria para gasificar el carbén alimentado. Por lo que, para flujos
de alimentacién de carbén mas altas que el limite superior, las particulas de carbén reaccionaron
parcialmente a una temperatura maxima. En consecuencia, Amundson y Arri, 1978 esperan que las
condiciones de operacion Optimas se encuentren dentro de la region de multiplicidad (0.027 < Fgp <
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0.0278), la cual coincide con una region de alta sensibilidad de la zona de consumo de oxigeno. Este
comportamiento sugiere fuertemente dificultades operativas en la practica. Dado que la temperatura maxima
alcanzada en la fase solida es excesivamente alta para las condiciones de conversion completas, excediendo
en gran medida el punto de fusion de las cenizas (1500-1800 K) (Valverde, et al., 2007).

5.3. Comparacion entre los resultados obtenidos por Amundson y Arri, 1978 para un RGc
y el modelo empleado en un RCGc

Los tres perfiles de temperatura que presenta Amundson y Arri, 1978 para un flux de 0.27 kg/m?s (figura
15b) se obtuvieron empleando diferencias finitas estandares (tipicamente de 200 a 500 etapas), dichos
resultados coinciden topol6gicamente con los tres perfiles de temperatura obtenidos para el RCGc con un

flux de 0.23 kg/m? s empleando diferencias finitas y modelado eficiente con 100 nodos (figura 15a).
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Figura 15a Perfiles de temperatura del sélido generados
en una longitud de un metro del reactor: (1) EE de alto
contenido caldrico (linea azul continua), (2) EE
intermedio (linea roja continua), (3) EE de baja
contenido caldrico (linea negra continua). Con N =

Figura 15b. Perfiles de temperatura del
generados en una longitud de 1 metro del reactor: (1)
EE de alta temperatura (linea azul continua), (2) EE
intermedio (linea roja punteada), (3) EE de baja
temperatura (linea negra punteada).Con una velocidad

de difusion masica de sélido de 0.27kg/m?s.Tomado del
articulo de Amundson y Arri, 1978.

N_pde= 100 etapas/nodos y Qs/Ar= 0.23kg/m?s.

Empleando un modelo que considera una cinética continua a lo largo del reactor y sin el efecto del fendmeno
radiacion, Amundson y Arri, 1978 pudieron generar perfiles muy abruptos y con temperaturas de
aproximadamente 2000 K. Por el contrario, el modelo del RCGc que considera una cinética continua (basada
en modelo de nucleo decreciente), porosidad variable y fendbmenos conductivo-radiativo en el balance de
energia, se logro generar perfiles menos abruptos debido en gran parte al efecto del fendmeno de radiacion
provocando una disminucién en la temperatura (por debajo de los 1200 K) lo que le da un comportamiento
mas realista que el reportado por Amundson y Arri, 1978 para el reactor de gasificacion de carbon.
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El perfil de ignicién (alta temperatura (Amundson y Arri, 1978) y alto contenido calérico para RCGc) y el
perfil de extincidn (baja temperatura Amundson y Arri, 1978 y bajo contenido calorico para RCGc) poseen
una estabilidad robusta en comparacion con el perfil intermedio, siendo aplicado para ambos modelos y
también aplicado al modelo de Caram y Fuentes, 1982.

5.4. Conclusiones del capitulo 5

Se logro obtener un modelo que describe de manera adecuada la dindmica no lineal de un reactor de
gasificacion de carbdn, al considerar: (i) fendmenos de conduccidn y radiacion en el balance de energia, (ii)
cinéticas compuestas basadas en modelo de nucleo decreciente y (iii) transporte de masa por difusion.
Obteniendo un sistema de ecuaciones bien condicionadas y con poca o casi nula rigidez estructural, lo que
hace mas facil obtener una solucion empleando modelado eficiente para emplear la minima cantidad de
recursos computacionales.

Cualitativamente los resultados del conjunto de multiplicidad coinciden con los reportados por Amundson
y Arri, 1978 al ser 3 EE s estables (estabilidad determinada al emplear un método numérico), los EE’s
inestables no fueron determinaron pero pueden ser encontrados si se aplica un método de continuacion
numérica.

Con un modelo eficiente de 100 etapas fue posible describir la multiplicidad de un RCGc (comparado con
30 0 35 nodos del de biomasa con mucho menos componentes y tomando en cuenta mal condicionamiento
inherente a perfiles abruptos reportados como “muy dificiles”), reproduciendo cualitativamente la
multiplicidad reportada por Amundson y Arri, 1978. Por otra parte se mejora la descripcion de los perfiles
de interés con la inclusion del trasporte radiativo produciendo perfiles menos abruptos y mas realistas con
temperaturas muy por debajo del punto de fusion del acero galvanizado (aproximadamente 1789 K) y
teniendo un mejor condicionamiento numérico.
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Capitulo 6

Conclusiones generales y trabajo a futuro

El problema de multiplicidad de un reactor de gasificacion de carbdn se abordd empleando el uso de
conceptos, nociones y herramientas de la dindmica no lineal, diagramas de bifurcacién, métodos semi-
analiticos (Caramy Fuentes, 1982) y métodos numéricos (diferencias finitas); y modelado eficiente (Badillo,
et al., 2019), aplicados a dos casos de estudio: (i) modelo simplificado de RGc (Caram y Fuentes, 1982) y
(i) RCGc (modelo generado con cierta formalidad estructural y de concepto) modelo especializado de
biomasa a carbon.

Tomando como base el modelo de Caramy Fuentes, 1982 para un RGc se realizo el estudio de multiplicidad
empleando teoria de bifurcacion, continuacion numérica y modelado eficiente. Con un total de 95 nodos se
logré determinar la existencia de 3 EE’s con la misma exactitud que un modelo en EDP’s, ademas se realizo
el estudio formal de estabilidad encontrando 2 EE’s estables y 1 EE inestable, topoldgicamente similares a
los reportados por Caram y Fuentes, 1982, teniendo cierto cuidado en la eleccion de la discretizacion y
propagacion de error al utilizar diferencias finitas.

Debido a las limitaciones que presenta el modelo de Caram y Fuentes, 1982, se propuso un modelo para el
reactor de gasificacion de carbon (RCGc) con una cinética continua basada en modelo de ndcleo decreciente,
equilibrio térmico al interior del reactor (T,=T), porosidad variable y ciertas consideraciones en los balances
de masa y energia, que generaron un modelo mas realista como el que presenta Badillo, et al., 2019 para un
RGDb, obteniendo multiplicidad de 3 EE’s estables al emplear teoria de bifurcacion y modelado eficiente con
100 nodos, dicho resultado resulta ser cualitativamente similar al obtenido por Amundson y Arri, 1978 y
diferente al que presenta Caram y Fuentes, 1982 con su modelo simplificado.

La mayoria de los estudios previos (Caram y Fuentes, 1982; Yoon et al., 1978) tienen modelos
“simplificados” cuya sencillez es pagada a un precio muy alto: estan muy mal condicionados y son casi
imposibles de resolver ya que desprecian los fendmenos disipativos que suavizan los perfiles de temperatura
como lo son: radiacion, conduccidn, cinéticas compuestas con limitacion de transporte de masa por difusion,
finalmente hay que cuidar el uso de simplificaciones ya que no siempre una cantidad minima de ecuaciones
pueden llegar a ser mas faciles de resolver y lleguen a reducir el tiempo de computo que un modelo sin
tantas simplificaciones.

Los perfiles tan abruptos obtenidos por Amundson y Arri, 1978 y Caram y Fuentes, 1982 pueden deberse a
que en sus modelos llegan a despreciar algunos efectos como de: (i) trasporte dispersivo de calor por
conduccién y radiacién, (ii) intercambio de calor con el exterior a través de la pared del reactor y con el
ambiente y (iii) algunas limitaciones de trasporte de masa (interfacial) por difusion en la capa limite
alrededor de la particula, por mencionar algunas. En la tabla 6 se muestra un resumen de las caracteristicas
de modelado realizadas por Amundson y Arri, 1978 y Caram y Fuentes, 1982 y las realizadas en este trabajo
para el analisis de la dindmica no lineal de reactores de gasificacion de carbon.
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Tabla 6. Analisis comparativo entre los modelos de Caram y Fuentes, 1982; y Amundson y Arri, 1978 del reactor de
gasificacién de carbon frente al modelo del reactor de combustidn-gasificacion de carbon realizado en este trabajo

Modelo para el RGc

Modelo para RGc

Modelo para RCGc

Autor Caram y Fuentes, 1982 Amundson y Arri, 1978 En este trabajo
3 reacciones (cc éHrggccci;oiesWGS) 4 reacciones
Nomerode | oo e gaseomos | Scomponentes gaseosos |l e Z)
reaCC|0nesy (02 Cpo C02 |_?2 HZO) (021 CO, COZ, HZ, HZO1 (02 CO pC02 H2 ?—IZO CH4)
componentes 2 componentes sélidos cltl - 2 componentes sélidos
2 componentes solidos

Tipo de cinética

Discontinua (combustion
constante e instantanea y
gasificacion lineal con respecto a la

Continua en todo el reactor,
empleando una cinética
compleja bajo la hipétesis

Continua en todo el reactor,
con dependencia en el tamarfio
de particula s6lida y empleando

en el modelado

Sin equilibrio térmico

Sin equilibrio térmico

temperatura) que el radio de particula modelado de ndcleo
solida es constante decreciente
Consideraciones Sin radiacion Sin radiacion Con radiacion

Con Equilibrio térmico

Ndmero de

alta temperatura.
Suponen la existencia de un 5to EE
Sin estudio formal de estabilidad
(Caram y Fuentes, 1982)

Sin estudio formal de
estabilidad

. 11 EA’s 1 EDP, 8 EDO’s 3 EDP’s,6 EDO’sy 3EA’s
Método numérico de Al T E
Método Meétodo semi-analitico (solucion discretizacién de EDP’s discretizacién de EDP’s
matemético iterativa de las EDO’s y solucion (diferencias finitas) (diferencias finitas), modelado
y analitica). y eficiente
) y PRI y
Método para Resolvedor algebraico con CUINEBELE h|stere_s|s con Curvas de histéresis con
encontrar ; > . resolvedor algebraico con ;
LT continuacion respecto al flujo de . S resolvedor algebraico con
multiolicidad AT continuacion con respecto al : o
p solido. fluio de s6lido continuacion con respecto al
. ' flujo de sélido.
4 EE’s: ..
W EIEE"S eom 6B il (i) EE de?;ll]t?)EC(S).ntenido
caracteristicas (nivel de 3 EE’s: calbrico
temperatura maxima, conversion | (i) EE de alta temperatura (i) EE de contenido calérico
de carbon y estabilidad) de los de | (ii) EE intermedio intermedio
Multiplicidad y Amundson y Arri, 1978 (iii) EE de extincion sin (i) EE de extincion sin
estabilidad (if) 1 EE de conversion completa y reaccion reacCion

Con estudio formal de
estabilidad (3EE’s
estables)
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El reactor de gasificacion de carbon resulto ser un caso limite para la metodologia de modelado eficiente al
emplear un sistema de ecuaciones mal condicionadas como en el caso del modelo de Caram y Fuentes, 1982
y para un sistemas menos robustos como lo es modelo del RCGc (realizado en este trabajo). Se puede
concluir que el modelado eficiente funciona de manera adecuada para describir la dinamica no lineal de
reactores tubulares de gasificacion.

Hasta el momento, no se tiene una cantidad exacta de los EE’s que tiene el reactor de gasificacion de carbon,
ni tampoco se poder hacer mencion de cual de los cuatro modelos (Amundson y Arri, 1978; Caram y
Fuentes, 1982; Yoon, et al., 1982 y el modelo generado en esta tesis) logra describir de manera adecuada el
proceso de gasificacion de carbon, lo Unico que se tiene es un modelo més realista con temperaturas menores
a 1200 K y perfiles menos abruptos (modelo generado en esta tesis), una propuesta para resolver dicho
inconveniente seria realizar una comparacién de los modelos frente a datos experimentales y finalmente
sacar conclusiones.

Para trabajos a futuro de modelado se propone: (i) realizar un estudio cinético mas a fondo a nivel particula
de carbdn, donde se considere la resistencia a la difusion a través de la ceniza y la difusion a través de la
particula porosa al no considerar que la reaccién de combustion de carbon es instantanea (modelos cinéticos
empleados por Amundson y Arri, 1978 y Yoon, et al., 1978), (ii) realizar un estudio de multiplicidad
considerando que no existe equilibrio térmico local entre fase (solida y gaseosa), (iii) determinar el efecto
de la diferencia de temperatura con el nimero de estados estacionarios del reactor de gasificacion de carbon
con equilibrio térmico, (iv) considerar reacciones homogéneas como: combustion de metano (CH, + 20, —
C0, + 2H,0), WGS, gasificacion de metano (CH, + H,0 — CO + 3H,), etc, en el modelo quimico del
reactor de gasificacion de carbon,

Para trabajos a futuro de disefio de experimentos, simulacion numérica y estimacién y control se propone:
(i) generar datos experimentales para la comparacion de los resultados de multiplicidad del RCGc, (ii)
emplear continuacion numérica para complementar los resultados del modelo detallado, (iii) utilizar una
malla adaptable y/o otros métodos de discretizacion de soporte local como colocacion ortogonal en elemento
finito y (iv) abordar de forma tratable los problemas de estimacion y control del RCGc con base en el modelo
detallado obtenido en esta tesis.

50



Apéndices
A Diferencias finitas
Los métodos numéricos empleados para la solucidn de ecuaciones diferenciales se basan en el remplazo
de las ecuaciones diferenciales que rigen los procesos por una serie de ecuaciones algebraicas. Dentro de
los métodos numéricos mas conocidos y ampliamente empleados en la modelacién de procesos se

encuentra el método de las diferencias finitas, el método de volumen finito y el método de los elementos
finitos.

La reduccion de una ecuacion diferencial parcial a una aproximacion adecuada en diferencias finitas se
puede hacer facilmente por medio de series de Taylor (Betancourt, 2003) y polinomios de interpolacion
de LaGrange (Marin, 2018). EI método consiste en una aproximacion de las derivadas parciales por
expresiones algebraicas con los valores de la variable dependiente en un nimero finito de puntos
seleccionados en el dominio. Como resultado de la aproximacion, la ecuacion diferencial parcial que
describe el problema es remplazada por un numero finito de ecuaciones algebraicas, en términos de los
valores de la variable dependiente en los puntos seleccionados. El valor de los puntos seleccionados se
convierten en incognitas. La solucion del sistema de ecuaciones algebraicas permite obtener la solucién
aproximada en cada punto seleccionado en la malla (Carrillo, et al., 2019).

Como por ejemplo, la funcion T(z) es aproximada mediante una serie de Taylor en z, tomando un tamafio
. .. . . . ., L .

de paso e intervalos del dominio mediante el siguiente relacion Az = "t expresada en la serie con un paso

hacia adelante y hacia atrés.

dT(z) n Az* d?’T(z) | Az° d°T(2)

Tiva=Ti+ Az dz 2! dz? 3l dz3

+ - (A1)

dT(z) A_ZZdZT(Z) _ £d3T(z)

Ti_i =T;, — Az
-1 L dz 2! dz? 3l dz3

(A2)
Truncando la ecuacién Al en los dos primeros términos y despejando la primera derivada de dicha
ecuacion, se obtiene la aproximacion en diferencias finitas en forma implicita o hacia adelante:

dr(z) _ Ti+1—Ti
dz

+error (A3)
Truncando la ecuacion A2 en los dos primeros términos y despejando la primera derivada de dicha
ecuacion, se obtiene la aproximacion en diferencias finitas en forma explicita o hacia atras:

dTr(z) _ Ti-Ti—q
dz

+error (A4)

Truncando las ecuaciones A1y A2 en los dos primero términos y restado A2 de Al, se despeja la primera
derivada de la funcion, obteniendo la aproximacién de la primera derivada en forma centrada o central:
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dT(z) _ Ti+1~Ti1
dz 20z

+error (A5)

Para obtener la aproximacion de la segunda derivada mediante diferencias finitas, se truncan las dos
ecuaciones en el tercer termino (ecuaciones A1-A2) y se suman, para posteriormente despejar la segunda
derivada, que es una diferencia centrada o diferencia central

d?T(2) _ Tig1=2Ti+Tiy
dz? Az?

+error (A6)

Donde para este caso el error es muy minimo considerado con la aproximacién de la ecuacion diferencial
parcial.

Al Modelo adimensionalizado del RCGc
El modelo del RCGc planteado en el capitulo 2 es adimensionalizado al igual que sus condiciones de
frontera, empleando el siguiente grupo de numeros adimensionales (Badillo, et al., 2019):

t=Qsota; Z=£, aR=A_R’ E=@; 0 =%; 0o = opseo
LAO L AO QgO e pgo o Pc + Pa
Q?=p€; Q;‘Ei; g =2, qg=&; Goe =222, qge=%
pi Pgo QSO QgO QSO QgO
s g
S_Cpfg_ g_Cp}g_ _T_ _TP_ _Tre_ _Tgs_ _Tge_ _Tse
P epy T Cpyt T TR e T e T e Ty e Ty

donde: i = componentes solidos (C,a); j = componentes de la fase gasesa (05, H,,C0,C0,,CH,, H,0) (A7a-z)

PM]"

_P. p _Ra. _
P==; Ry ; PMy =k

Rgo

¢=§ (A8a-d)
Cc

Reescribiendo ¢l sistema de EDP’s, EDO’s y EA’s en variables adimensionales, donde la porosidad queda
expresada en términos de las concentraciones masicas adimensionales del carbén y de la ceniza.

. a 8 [ (gs0f) LA
BM-Carbén  Z[g5] =2 [(1_8)‘; R] - [Qso;‘&] Rs(08,, 080, 011, 00011, 08,05, T) (A9a)
. 2 3 [ (as05
BM-Ceniza o los] = > [& (A9b)
Porosidad e=1-(of +0;5) (A10)
Balance de nimero de particulas 08 + 05 = (03, + 05.¢) = (Al11)
Ase
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BM-Oxigeno g

0 g1 . ~_iq9902_LA
eqleet]~ 0~ -5 -
BM-Hidr6geno

g
2 d |99°H LAy
€at [sg,‘_g,z] ~0= _5[ ag 2] + QgoPgo Hz(QOZ’QHZ’QCO’QCOZ’QHZO'QCH4'QCI 05, 7) (A12b)

Ro, (05,011,080, 011,00 021, 08, 05, T) (A122)

ar

BM-Monoxido de carbono

) a [ago? LA,
Ga[&‘ggo] ~0 =~ _5[ gaRCO] + QgoPg0 CO(QOZ QHZ' Q(;o; QCOZ' QHZO’ QCH4' Qc, Qa,T) (A12c)

BM-Dio6xido de carbono

)
d g 1on— 9 [9Co0 LAg g 9 .9 .9 g
EE[SQCOZ] ~ 0= _EI: ag 2] + ngpgo 9%COZ(QOZ! QHZF QCO; QCOZ’ QHZO‘ Qg‘, Qé, T) (A12d)

aBM-Metano 5 Ta00° A
= 9 ~ ~ 9 |195CH,y 0 ) ) ) g S S
63t [SQCH4] ~0~ az[ ag ] + QgoPgo 926‘1—14(002' QHZ' QHZO’ QCH4’ Qoc, Qa'T) (Alze)
BM-Agua
971..9 9 [49051,0 LAo 9 9 .9 .9 .9 g
g ~0~ -2 2 s S
€ [SQHZO] ~ 0~ 0z [ ag ] + QgoPgo ERHZO(QOZ’ QH,»Ccor Cco,r Chy00 Ccny €0 Qv T)(AlZf)
g g g g g g
L . P RoTopgo | Qo OH Q Qco OcH CH,0
Ecuacion de gas ideal — = g [ 4 —2 — 2 4+ —2= |7 (Al13)
Rgo PoPM ?MOZ PMHZ PMco :PMCOZ PMcH, ?MHZO

_t eKype z 0; Cp] (0 + (efss. + dassy,) |7 BC-Fase solida + Fase gaseosa
9 [(Kundy 2iZ, 075p, (@ _ as(edsh + Peish,) N [L] a9 [K(T)g
- 0z ag (1-9)ag Perloz dz
- Styn,La,(t—7 +[—]Q
PP p( p) PcQsoToCPo "
donde:i = C,a; j = 0,,H,,C0,C0,,CH,, H,0 (A14)

QF = AHccRee + AHecoRcco + AHew,Ren, + AHwesRwes — AHgco,Reco, + AHgu,Ron, — AHgu,0ReH,0
Per = Peg + Pes;  St, = Styg +Styss Mp = Npg T+ Nps

Los nimeros adimensionales con sentido fisico que aparecen son: (i) numero de Peclet (Pe) que relaciona
el transporte convectivo y el transporte difusivo de calor y (ii) nimero de Stanton (St) el cual se emplea
para caracterizar la transferencia de calor en flujos de conveccion forzada.

cQs0CPoL hoA
Pe; = Pcls0CPol St, = -0 (Al5a-b)
KoAp PcQSOCPO
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Condiciones de frontera

4999 (ng' Qflz' eor Qg02» ngw Qflzo'f)(z =0;t>0) =

Qgnge(nger QgZOQ,Tge)(Z =0;t>0) (AlGa)

A la entrada del qgnge(nge' ngow Tge)%qe
KMH ge

reactor —= ag
(z=0) 1 dr  |Kunaqg04 (ng, Q;g12: ng' ngzr QgH4’ Qflzo' T)gpg
= - [— k(t)—+ T
PeT d aR
+ StreLarnre (T) (T - Tre)
— (Al6b)
7505(0¢,03)(z = 1;t > 0) =]q505 (0%, 05e)(z =1; t > 0) (Al6c)
A la salida del
reactor —= [qse0se(Oce, Qae)gge _ 1 dr q50s(0¢, Qé)cés
(2:1) — [ an ]Tse == [P_BT] K(T) E + [T T+ Stng)grLagr(T - Tgs)
L (Al6d)
Condicion inicial ‘E= 0: (05,7)(2,1) = (050, Ts0 )(2) (Al6e)

A2. Modelo discretizado del reactor completo de carbén (RCGc)

Una vez obtenido el modelo adimensionalizado del RCGc, se procede a discretizar las ecuaciones
diferenciales parciales y ordinarias, empleando el método de diferencias finitas (apéndice Al) en donde el
RT puede ser representado por una serie de tanques agitados conectados en serie.

Se toma como entrada al RT el nodo k=0, siendo un mezclador con la condicion de frontera (z=0), como
se muestra en la figura Al, donde se muestran los flujos de entrada y salida. Posteriormente los balances
de masa y energia.

Flujo de gas
qyl‘? qi(j,U

k=0

gs,0 qs

S

Flujo de sélido

Figura Al. Esquema de discretizacion para el nodo k=0, con los flujos de
Balances de masa globales

T a _ 0s,1 _ 0s,0 _ | L4
Fase solida dt [QS‘O] - (1—5)A21aR(Z1)] s (1—£)AZ1‘1R(Z1)] s.0 [POCQSO] ERs,o (Al?&)

Fase gaseosa [95,0040@)] = [95004¢] (A17b)

54



Balances de masa para los componentes en la fase solida

Carbon a70,s — ds,1 s ds,0 s LAy
dt [QC'O] (1—5)AzlaR(zl)] Qca [(1—€)AZ1aR(Zl)] QC'O [pCQ SRC 1 (A18a)
i i S —_— q5'1 S _ QS,O S
Ceniza dt [Qa,O] - (1—s)AzlaR(Zl)] Qa,l (1_£)AzlaR(Z1):| Qa’o (A18b)

Balance de energia

Qgel@ (T )gge K (T ) KMHq 1Y (‘[ )gge
Kun [( ge 2; (j)e P_> TQE] =— [PeOTAOzl Ty — To) + ij LCéeZO)ge p to 4 Strg hog L ayo(ty — 7,0
(A19)

Para el nodo k=1 el cual corresponde al primer RCTA que se encuentra proximo a la condicion de frontera
inicial, como en la figura A2 los flujos de entrada y salida del nodo. Posteriormente los balances de masa
y energia.

Flujo de gas
9ge g1 a
k=1
f?s,i [?3,2

f—

Flujo de sélido

Figura A2. Esquema de discretizacion para el nodo k=1, con los flujos de sdlido y gas

Balances de masa globales
ST d _ Q5,2 _ 0s,1 _ LAy
Fase solida dat [Qs,l] N (1—€)A22aR(Zz)] s.2 [(1—€)A22aR(Zz)] s [PZ‘QSO] ERS’l (A202)

Fase gaseosa E% [eoga(7y1)] # 0~ [ e [ 25(791) qg1 + [ L2 ]iRgl (A20b)

Azyag(zy) Azyag(zy)

Balances de masa para los componentes en la fase solida

5 arys 1= |— 92 |,s |91 |, s _ | LA
Carbon elot] = [l ot ~ [amimanl 9 [p“coso] Roa - (A219)
- i s _ qS,Z S — qs'l N
Ceniza dt [Qa'l] - [(1—£)AzlaR(zl)] Qa2 [(1—5)AzzaR(zz)] Qa2 (A21Db)
Balances de masa para los componentes en fase gaseosos
i i g ~ — qy 1 LAO g
Oxigeno €at [8902‘1] ~0= [AzlaR(zl)] Qoze [AzlaR(zl)] QOZ [pgong] g‘Roz A (A22a)
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N d Adge q LA
Hidrogeno 6&[‘9@1{712,1] ~ 0= [# 0 e —[ £ ]QHZ [ . ]ERH 1 (A22b)

Azyagr(z,) Azyag(z,) PgoQg

Monéxido de carbono e% B [L] @coe — [L] Qo1+ [ - ]mgo 1 (A22c)

Azyag(zy) Azyag(z,) PgoQg

Dioxido de carbono ¢ Z[gp? 1~0 = [ dge ] dg1 g IRZ Y
€ g l£080,] maaG0) 9C02e  |mmran) €021 500000 ] SRcoz 1(A22d)
a g ~ _[ dge ] _ g1 g [ LAy ] g
Metano €t [£QCH4,1] T 7 laziag(zy) QcH,e [Az1ag(z4)! CcH, 1t [PgoCQgo mCthl(Azze)
ar..9 -~ _[ dge ] _ [ 491 g Z P
Agua € [SQHZO,l] =5 7 azyag(zy) OH,0e Az ag(z,)] QH,0 1 + [ pg0Qg0. SRHzo,l(AZZf)

Balance de energia

Empleando la discretizacion del balance de masa previamente calculado en el balance de energia (apéndice
A3), se factorizan los términos de temperaturas de ambas fases al considerar una sola temperatura (figura
A3).

Flujo de gas
T,
Tan 19 g.out
e RN
T_:;’:"'s,mut k=1 ﬁTs,in

1
1% h
Flujo de sdlido

Figura A3. Esquema de discretizacion para el nodo k=1 en el balance de calor del flujo sdlido y gaseoso

dTl

E — ﬂ:g,lnl_e _ ﬂfg,outl_l + _19’11"s,in,l_2 _ 191TS'0utT1
1 LA
+ [_l _Stpan ap(Tl - Tp) + I 0 l Z AR(TI)RR 1
Pk cQso
Donde: (A23)
ﬁTg,In: — <L> [KMH <Qgnge (Te)gge (Tge))]
¢ Pk ag (z1)Az,

ﬁTg,out. _ 1 K Qgnge(Te)Cge(Tge) + [L] K1(T1)
1 l (pT,k MH ag (Zl)AZ]_ PeT AZ]_AZZ

gTsin, _ ( 1 ){[ 5,200 25pc ] N [ 5290225, ] N [ 1 ] [Kl(‘cl) }
1 Pk (1= 8)ag (z2)Az, (1= 8)ag (z2)Az, Perl|Az Az,

oTsout, _ ( 1 ){[ 95202 ,25p¢ ] N [ 952$02,25p, ]}
1 . DTk (1—¢8)ag (z3)Az, (1 —¢&)ag (z3)Az,

or= [0 ks, + 905155, ]
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Para los nodos de k=2, 3,..., N-1, que corresponden a los RCTA internos del reactor (lejos de la condicién
de frontera). En la figura A4, se muestran los flujos de entrada y salida de cada nodo. Posteriormente se
muestran los balances de masa y energia para cada nodo de forma general.

Flujo de gas

99,1 Qg.2 Qg3 Qg.N-2 q,N-1
g a g ) ) g 9 )
. k=2 . k=3 k=N-1

i s.3 qs, qsn- Qs N

Flujo de sélido

Figura A4. Esquema de discretizacion de los nodos k=2,3...N-1 con los flujos de sdlido y gas

Balances de masa globales

QS,k+1 _ QS,k _ LAO
(1—£)Azk+1aR(Zk+1)] Ask+1 [(1—e)Azk+1aR(zk+1)] sk |:sz50:| R x(A24a)

% o5l =

Fase solida o

i ~ ~ Qg(Tg,k—l) _ Qg(Tg,k) LAO
Fase gaseosa € - [SQg,k(Tg,k)] ~ 0= [—Azk—1aR(Zk—1) g.k—1 [—AzkaR(Zk) dgx + pa0000 Ry (A24b)

Balances de masa para el carbén en fase sélida

Carbon dr s _ ds,k+1 s . ds,k s | _LAo
dt [QC,k] N (1_5)A2k+1aR(Zk+1)] QCk+1 (1—3)AzkaR(Zk)] Qck [POCQSO] sik (A252)
Ceniza ar.s 1_ dsk+1 s _ s,k s
e [0ax] = [(1—s)Azk+1aR(zk+1)] Cakt1 [(1—s)AzkaR(zk)] Ca (A25D)

Balances de masa para los componentes en fase gaseosa

oxigeno 2[99 1~0 =~ [M g [ 99k 1.9 [ L4 Jee A
J df[ Qoz'k] Azgar(zg-1) Q0z k-1 LAz ag(zk) Q0, k | £g0Qgo] 8%02 K (A26a)
Hidrogeno 1 [ T
d g [ dg,k—1 g g,k g LAy g
€—|e ~0~r | ———— - [—— + R A26Db
dt[ QHZ'k] Azgap(zg—1) 1 CH; k-1 Az ap(zy)] CH; k [pgoQgol = Hz K ( )
Mondxido de carbono ) .
d g dgk-1 g dgk g LAg g
€—|e ~0~r | ———— — [—— + R A26¢c
dt[ Qco,k] azpag el €COk-1 7 [azranzol) €C0k pg0Qg0] *1CO K ( )
Dioxido de carbono ) ] )
d g dg.k—1 g dgk g LAo g
€e—|e ~0x | ——— - [—— — A26d
dt[ QCOZ'k] [Azgap(zg—1)] Qco, k-1 Az ap(zy)] Qco, k + [ Pg0Qgo ] ERCOZ 'k( )
Metano I 7
g qg.k-1 g dg.k g LAo g
€e—le ~0r | ——— — [—— A26e
dt[ QCH4,k] | Azearze_D) CCHak—=1 " |azrapp] €CHa k + 990240] Rew, xl )
Agua a q g 1 [ L4, |
€ [391120,1(] 0 [AzkaR(Zk—l) OH,0k-1 " |azpap(zl CH20 k + 9900g0) iRHzo,k( 6f)
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Balance de energia
Empleando la discretizacion del balance de masa (apéndice A3), se factorizan los términos de
temperaturas. Para los nodos internos (k=2, 3,..., N-1)

dt )
d_: _ ﬁlz'g,ml_k_l _ ﬁ:g,outrk + ﬁZS'LnTk+1 _ 19l'£'s,out:7'_k
1 LA, 1
+ _¢Tk —Stphp'k(Tk)L ap_k(rk - Tp) + W Z AR(TK)RR,R
f cUsol =4
Donde: (A27)
- ng g g
gTam, _ < 1 > KunGgi-1%j= Qi k—15p; + [ 1 ] [Kk—1(Tk—1)
ke \ork i ag (z)Azy Perl| AzpAzy
1\ ([Kmugr 252, 0768 (0) 1
19Tg,out. — ( > MHMYgk &j=15]k>p;j + [ ] [ Kk(Tk)
k OT K ag (z)Azy Perl|AzpAzy 4

19Ts_in__< 1 >{ T k+100k+15D¢ ]+ Tsk+1P0ak+1S, ]+[ 1 ” ki (Tx) }
oo \ore) (|(X = 8)ag (2k)Azkyq (1 = 8)ag (Zk+1)DZk 41 Perl|AzyAzy

ﬁTs_out. _ ( 1 ){[ CIs,k+1Q§,k+1§i§c ] + CIs,kaQcSi,kCiga ] + [ 1 ] [Kk—l(Tk—l) }
ko Nore) (| = 9ag (Zk+1)AZk4q (1= &)ag (Zk+1)AZ)41 Perl| AzpAz

o1 = [08kS5e + D05 k5]

Para el nodo k=N que corresponde al altimo RCTA cercano a la frontera final (z=1), En la figura A5 se
muestran los flujos del sélido y del gas a la entrada y salida del nodo.

Flujo de gas
Aoy Qgn
k=N
s.n Qsn+1

—

Flujo de sélido

Figura A5. Esquema de discretizacion para el nodo k=N, con los flujos de sdlido y gas.
Balances de masa globales
1 d Qs,N+1 Qs,N LA
Fase solida — = —] - [—] -0
dt [Qso] QS,N+1 (1-€)Azyag(zy) CIS,N 9?{s N (A28a)

(1—S)AZN(1R (ZN)

da _ O Qg(Tg,N—l) _ Qg(Tg,N) [ LAy ]
Fase gaseosa € —[e0,n(7gn)] = 0 = [A—ZNaR(ZN) qgN-1 [—Azwn(zl)] Gon + |orer Rynv  (A28D)

Balances de masa para los componentes en la fase solida

Carbon a1, 1= dsN-1 s _ qsN s LA,
dt [QC N] - (1—£)AzNaR(zN)] QcN+1 [(1—£)AzzaR(zz)] ocN [ ] SRS N (A298.)
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Ceniza “losn] = [emeo— ot wes — [t 0o (A29b)

(1-e)Azyag(zy) (1-¢)Azzag(z;)

Balances de masa para los componentes en fase gaseosa

Oxigeno
i g ~ ~ dg,N-1 g . dg,N g _ LAy g
q ¢ dt [SQOZ'N] ~0x [AZN—laR(ZN—1)] QOZ N-1 [AZNaR(zN)] Qoz N [pgong] 9%02,N (A308.)
Hidrégeno
i g ~ ~ dg,N-1 g _ dg,N g LAy g
“a [EQHZ’N] ~0x [AZN—1aR(ZN—1)] On, N-1 [AZNaR(ZN)] N T [ngng] iRHZJV (A30Db)

Mondxido de carbono

~Q0~ |—%9N-1t | 9 _ 49N g LAg g
[EQCO N] 0 [AZN_laR(ZN—l)] QCO ,N—l [AZNaR(ZN)] QCO ‘N [ ] %CO N (ABOC)
Dioxido de carbono

a g ~ ~ dg,N-1 g _ dg,N g LAy
Meteaﬁg [EQCOZ'N] - O = [AZN—laR(ZN—l)] QCOZ N-1 [AzNaR(zN)] QCOZ N + [p OQ 0] i]:{COZ (ASOd)
R € [‘SQCH4,N] ~0= [AZN—laR(ZN—l)] QcH, N-1 [AZNaR(ZN)] QcH, N [p 70040 ]mCH ~  (A30e)
gua

a g . dgN-1 g _ dgnN g LAy
€ [EQHZO,N] ~ 0= [AZN—1aR(ZN-1)] QH,0 ,N-1 [AZNaR(ZN)] On,on T [ngQ O]ER on (A30f)

Balance de energia

Empleando la discretizacion del balance de masa (apéndice A3), se factorizan los términos de
temperaturas.

dTN T n
=t = O
1
+ (,0_ Strgnrg(TN+1)L Arg (TN+1 - Tgs) - Stpnp(TN+1)L ay (TN - Tp)
T,N
LA nR
+ [ . lz Ar(tn)Re N
PcQso =
Donde: (A31)
19Tg.1n _ Kmragn- 12:1 191” 1ij [ ][KN 1(Tn-1)
€ - <PTN Azyag(zy) Per AzyAzy
<PTN

K ng g .g
Mg N 2jzs GnSo, O [— sz(m) _ nea (Tne)
ag (zy)Azy Perl lAzyAzZyy1  AZny18Znyq

Tsm1 l 1 l l QSereggse l + [ QSe(aneq;ae l}
orn| ([(A = 8)ar(zyi1)AZy 41 (1 —e)ag(zy+1)AzZy4q
Tsmz ( ) kn(tn)  Kn+a(Tw+a)
oriPer ) AzyAzy, . AzZyi1AZyyq

T, Tgi Tsi T.
g,out 5,in2 s,inl s,out
- 19N TN + 19N Tn+1 + 19N Tse — 19N TN

T,
gout __
Y, =

Tsout [ 1 l{l QSereggse l+ l QS,k¢chz,kC§a l‘l‘[ 1 ][KN—l(TN—l) }
1] ([(1 = &)agr(Zns1)AZy 14 (1 —&)ag (Zx41)DZk41 Per AzyAzy
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orn = [0 nss, + POS NS, ]

Se toma como salida del RT al nodo k=N+1, siendo un separador en la condicion de frontera (z=1), como
se muestra en la figura A6 y los balances de masa y energia para la fase sélida y gaseosa

Flujo de gas
qg‘.\' i qg.’\HlE
k=N+1
Qsn+1 q

Flujo de sélido
Figura A6. Esquema de discretizacion para el nodo k=N+1, con los flujos de sdlido y gas
Balances de masa globales

Fase sdlida [CIS N+10s N+1] [QSere] (A32a)
Fase gaseosa

d LA
e Lleognsr(tgnsn)] ~ 0~ [Lala) ) [ealfanes) | g 01 (A320)

+ [—
Azyag(zy)l 19N [AZN+1aR(ZN+1) Agn+1 PgoQso

Balances de masa para los componentes en fase gaseosa

Oxigeno
a g ~ [ qg,N ] _[ dg,N+1 ] g LAy
€ g 800, nanl = 0% | 00, v = |mmmaantur] €0 w1~ [progs| Roanea  (A333)
Hidroégeno
a.,9 ~0 ~ [ g,N g  _ [ Ag.N+1 ] g LA
“a [SQHZ’N+1] ~0x Azyag(zy) N lazyygar(znes) O, N1 T PgoQgo ERHZ n+1 (A33D)
Monoxido de carbono
i g ~ - [ dg,N ] _ dg,N+1 LA,
€ [5900,N+1] = U= aznan@n] €0 N T | azyrianren)] co n+1 P90Qg0 Réon+1 (A33c)
Didxido de carbono ] ]
a g _ [ Ag.N ] . Ag,N+1 1 g LAg g
€ [SQCOZ,N+1] ~ 0= nzwarnl €€02 N T |azy oy arnznen] €C02 N+1 + Pg0Q00. Rco,n+1(A33d)
Metano ] ]
a g _ ) o~ [ dg,N ] _ dg,N+1 1 .9 LAy g
6¢( gaQCH4’N+1] ~ 0= Azyag(zy) QCH4 N [AZN+1aR(ZN+1)] QCH4 N+1 + [ pg0Qgo ] 9%CHZ;,N+1(A33e)
i ) ~ ~ I:qg—'N] _ qg.N+1 1 g [ LAO ] g
€ [EQHZO,N+1] = U= aznan@ml CH20 N T a2y yanren) CH20 N+1 + 990000, R on+1(A33M)

Balance de energia

Gs5e0seSpge
 enei(Tved) qsN+1Q5N+1Sps N1
=— |5 |ltns1 —v] -

PerAzy., ag (z9)(1—¢) )TNH] = Strg hrg L arg(tnsa = 7g5)
(A34)
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A3 Discretizacion del balance de energia para los RCTA internos y cercanos a las fronteras
del RCGc
Se discretiza el balance de energia previamente adimensionalizado (ecuacion Al4)

9
52|l €K Z 0755, + (eEcp. + doiss,) |7

i}
0z

el w03

ag (1-9)ag

(KMHqg Z} 1 Q] CP] (1) QS(QCCpC + ¢Qa§pa )

— StynplL ap(r—rp) +[ ]Qr

Pc Qso To Cpo

Donde:j = 0,,H,,C0,C0,,CH,, H,0 (A35)
QF = AH¢R; — AHECOZRGCOZ + AH(O;HZRGHZ - AH(O;HZORGHZO
Per = Pey + Peg;  St, = Styg + Styss Mp = Npg + Nps

Se comienza con la discretizacion de los términos convectivos y dispersivo de transporte, como se muestra
en la figura A7 y se elimina el termino de acumulacion de la fase gaseosa debido a que est4 en estado
cuasi-estacionario y se separa el balance convectivo de sélido en sus respectivos componentes (C y a).

0
- e%%@%%ﬁ—}+(eéczc+¢eécéa) 7

=%
KMHqgk 121 19}g,k_1cpg]-(‘f)
Tp—1|—

ag(zx)Azy

Kuuag Z, 1 QJ kaJ ()
T
ag(zi)Azy “

s s S .S
dsk+1 QC,k+1CPC QS,kQC,RCpC

* ( - s)aR(zk+1>Azk+1>”‘+1] B [((1 - e)aR(szzk)T"]

Tsk+1POak+150, T5 kD0 kSpy 1 1[rr(ti) Thar — Tk
Tr+1|— Ti |+

(1 - &)ar(zx)Az Perl| Az,  Azyiq

] = Stpny(T)L ap(ty — 7p) + [

(1 — &)ag(Zg4+1)AzZk1q
] K—1(Tk-1) Tk — Tk—1
Per Az, Az,

— | QF
Pc QsoTOCPo] ke

(A37)

Donde el termino difusivo se realiza una discretizacién central (un paso hacia adelante y uno hacia atras)
Flujo de gas

k-1 k
<y —
k k+1
—— =
Flujo de sélido

Figura A7. Esquema de discretizacion para el balance de calor en el nodo k, con los flujos de sdlido y gas
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Desarrollando la derivada temporal de la ecuacion A37 empleando la regla del producto transformando
la derivada parcial temporal a derivada total.

dty dQc do;
E[eé,kcéc+¢eé,kc5a]+chc T + dsp, AL

dt, [do} do;
loZsh. + poasial = +[ dtc cchk]+ [—admzafk]
[ (K- 12 1Q]k 1Cp](T) KMHCngZ 1Q]ka](T)
= Te-1| — Tk

ag (zx)Azy ag(z)Azy

+ < qS,k+1Qg,k+1§1S)c >T ] _ [( QS,RQS,RCSC >T ]
\( - ag (Zk41)Dzxs1) (1—-e)ag (z)dz) *

4 < Tsc+190a k+150, >T ] B [( 51 P0a kSpq >T ] 4 [ 1 ] [Kk(fk) Tr+1 — Tk]
\(1 —&ag (Zxs1)Dzgrs) ! (1-8)ag (z)bzy) | " Perl| Az Azpyq

17 Rre-1(Tre-1) T — Ta
-PeT] [ AZk AZk - Stpnp (T)L ap(Tk - Tp) +

T
Qr,k

PZQsoTOCPo]
(A38)
Sustituyendo el balance de masa adimensional del carbdn (ecuacion A25a) y de ceniza (ecuacion A25b),
ambos presentes en la fase sélida, en la derivada total temporal evaluada en 7.
dty

[0 rs5c + D05 ks ] v

QS,k+1Q€’,k+1';z§c Q'?E@SEE% LA, s
= K S)AzkﬂaR(zkH)) ] ' K&—%@@a/ il szQso]mC"‘g’”CT"]
| "Is k+1¢9a k+15pg |+ ( WQ%E%Q \,,_ ]
((1 — &)Azy 10 (Zk+1)) J \EG—obapanten/) |
Kmuqg,— 12, 1QJ;< 1Cp1(T (KMHCngZ;Lle]ka](T))
" ag (z)Azy fle1f ag (zx)Az &
R ( Qs +10C k+15pc )T [{ dererspe )|, [( Qs )c+190aje+15pa >T ]
| (1 —¢e)ag (Zxk+1)DZk4q fert \Gl———e—}a;;—@z—,&é—z—,g/ J (1 —¢e)ag (Zk+1)DZk4q fert
_ / I PlarSPz | [ ”Kk(Tk)Tk+1 ] [ ”’Ck 1(Th-1) Tk — Te— 1]
\@—"—’—}QR—GZJQ'A%/ i Per Az Azyyq Per Az,

Sty (D)L @y )+[ L4 ]@T
- Ny,(T)L ay(t, — 7 P u—— :
PP P : PcQsoToCpo mk

(A39)
Eliminando términos y adjuntando términos la ecuacion A39 se expresa de la siguiente forma
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di
[QC kSpe T P kSHl = at

(KMHng 121 1Q]k 1§pj( )) ]
= Tk-1|—

ag (zx)Azy,

KMHngZ] 195, kaJ(T)
T
ag (z)Azy i

S S N S
As,k+10¢ k+1Spc qs.k+1¢9a,k+1§pa

i <(1 —&)ag (Zk+1)AZk+1>] (v =T + [((1 —&)ag (zk+1)Azk+1> (Tiess = Tk)]
* PeT] [K"(T") o ] [PeT] [Kk_l(Tk_l) i Tk_l] — Stpynp (DL ap (T — 7p)

Az,  Azpyq Az, Az,
LA,
et o, [ e
pCQsOTOCPO] ri ¥ cQso pek
(A40)
Desarrollando los términos de reaccién de la ecuacién A30
LA, LA,
s =] e+ e i
[pCQSOTOCPO] ot [PcQso pek PcQs0ToCpo ROk PcQso pek
LA, | &
=|—=— ZAR(Tk)RR,k
pC s0 R=1
Donde: Ag(ty,) = 22T L R o5 7, (Ad1)

ToCpo
Por lo que, el balance de energia queda expresado de la siguiente forma:

di Tgn Tg0u Ts,in Ts,0u
Ty = 9 T = 8 T+ 0 Ty — 0Ty = Sty (DL @ (r = 70) + [ | Z Ar(ti) Ry
a , SOQSO
Donde: i = C,a; j = 0,,H,,€0,C0,,CH,, H,0 , (A42)
ng g g
glom _ Kmndg -1 Zf=1QJ'.k—1 Sp; + [ 1 ] Kr—1(T-1)
k AZkaR(Zk) PeT AZkAZk
- ng g g
groout _ Kuu gk Zj:1 Qj,kqu('f) N [ 1 ] K (Tx)
k B ag (zx)Azy Perl|AzyAzyyq
ﬁTS,in _ [ qs, k+1Q§ k+1¢§c ] Qs,k+1¢in,k+1C;Saa ] [ 1 ] [ K (Tx)
k (1= e)ag (zx41)Azic1 | |(1 = €)ag (2x41)Azc1 |~ IPer] [AziAzy 4y
gTsout _ sx+10¢, k+1Spc ] qs,k(pgcsl,k(;;s)a ] [ 1 ] [Kk_l(‘[k_l)
k __(1 —&)ag (Zx41)Azy1q (1 —8)ag (Zk+1)AZ41 Perl| AzpAz
PN = [€cSp, T ¢Q§,kc§a]

63



A4 Discretizacion de las condiciones de frontera
Se reescriben las ecuaciones que representan las condiciones a la frontera ya adimencionalizadas.
Condiciones de frontera

e

9 9 9 9 9 g — Q. _
4gQyg (QOZ'QHZ'QCO'QCOZ'QCH4'QH20'T)(Z =0;t>0)=

Uge0ge(00, 00011, 000 Tge ) (Z = 0;t > 0) (A33a)
A la entrada del

reactor — qgegge(ggze'ngzOe'Tge)Cge
_ KMH Tge
(z=0) ag
1 dr  [Kundgee(00, 011, 0C0) 000, 0CH, s it 00 T)Spg
= - [— k(t)—+ T
Per d ag
- + StreLareNre (T (T — 7,0)
(A33Db)
. 7505(0¢, QZ)(Z =1;t>0) :]QSGQSG(QéelQée)(Z =1t>0) (A33c)
A la salida del
reactor QSere(QCer Qae)gze] [ 1 ] dr I:qSQS(Qg'! Qé)cgs]
Tee = — |=—|k(t) —+ | —————=|t + St Lag(t—7
p | e e sty ()
(A33d)
Condicién inicial { =0: (0,75 )(z,0) = (0,4, 750 ) (2) (A33e)

Se procede a discretizar mediante diferencias finitas hacia adelante la condicion de frontera en z=0,
aplicada para el balance de energia (ecuacion A33b).

AgeQge(Te)sp,, (Cge

ag(zo)

KMH

9
KMH [Qgegge(Te)Cpge] Tye = [KO(TO) ] ( T, —

)
aR (ZO) PeTAzl TO - Stre nre L a‘r‘e (TO - Tre)
(A34)
Remplazando las condiciones de frontera discretizadas en z=0 en el balance de energia total del 1er RCTA

(ecuacion A32 evaluada en k=1)

dTl
— |eKun ez 34 1cp, + (0265, + P0353,)

g
= KMHqgeQQE(TE)CpQB ( 7 ) QSZ(QCCPC + ¢Qa§pa) ) — 1)
Az ag(z4) ge 1 (1 - ¢e)Azyag(z;) 2 1

[ 1 K1(11)

+ P_€T Az,A7, (Tz - T1) — Stpr]p (Tl)L ap(Tl _ TP)
nR

[ LA,
+ 700 0] Z Ar(T1)Rp1 — Stye Nye L are(To — 71c)

HS0Ns0T T

(A35)
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Se procede a discretizar mediante diferencias finitas hacia atras la condicion de frontera en z=1, aplicada
al balance de energia (ecuacion A33d)

S
s, N+10sN+1Sp;

_ QSereC)SJSE _ KN+1(TN+1)
e ag(2)

T — St La,- (T -1
ag(z) PerAzyyq ] N+1 gr Ngr gr( N+1 gs)

(A36)

] (Tns1—Tn) — [

Remplazando las condiciones de frontera discretizadas en z=1 en el balance de energia total en el ultimo
RCTA (ecuacion A33 evaluada en k=N)

ng

dTN

=X ekun e ) of o @ + (0263, + posss,)
=1

Kuuqgn-1 2?51 QﬁN—1 ng
Azyag(zy) (1 —&)ar(2)Azyy

1 kn(Ty) Ky-1(Tn-1) 1 7[en-1(Tn-1)
+ - (Tn41 — TN) —
Perl |AzyAzy, 1 Azyi10Zyygq Per AzyAzy

TseQseSps,

] (ty—1 —TN) + ] (Tse — TN)

] (ty — Tn-1)

LA
= Styny(t)L ay(ty — 7p) +

nR
0
S ] Z AR(TN)RR,N - Stgr Ngr L agr(TN+1 - Tgs)
Pc@so =1

(A37)

B1 Determinacion de la velocidad de la fase solida y encogimiento de las particulas

La velocidad a la cual se mueve la fase solida en cada elemento de volumen se puede determinar a partir
de la velocidad de pérdida de masa que se presenta en el volumen de control. Una representacion de la
manera en la que se simula el movimiento de la cama debido al encogimiento de las particulas se muestra
en la figura B1. Inicialmente el volumen de la fase sdlida ocupa todo el volumen de control (Figura B1a).
Debido a las reacciones quimicas presentes, se produce una pérdida de masa de la fase solida haciendo
que una parte del volumen de control quede libre (Figura B1b). EI volumen libre se llena con fase solida
que se desplaza desde el volumen de control superior; el volumen libre se queda en la parte superior del
reactor es llenado con nueva biomasa (Figura B1c). La fase solida en cada elemento de volumen se asume
como idealmente mezclada, calculandose las propiedades correspondientes a la fase solida como la
ponderacion entre las propiedades de la biomasa existente en el volumen de control y la que se desplaza
desde el volumen de control superior (Figura B1d) (Garcia, 2011)
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(a) (b) (c) (d)
Figura B1. Modelamiento del movimiento de la fase sélida en la direccion axial (Garcia, 2011).

La velocidad a la que se mueve la fase solida en cada volumen de control esta dada por el flujo de masa
que debe desplazarse hacia el volumen de control inferior para llenar el volumen libre creado por el
encogimiento de las particulas.

C1 Equilibrio de temperaturas entre la fase sélida y la fase gaseosa

El proceso de gasificacion de carbén puede considerar una diferencia de temperaturas para cada fase al
interior del reactor como lo mencionan algunos autores (Amundson y Arri, 1978; Arri y Amundson, 1978;
Di Blasi, 200; Caram y Fuentes, 1982). En las ecuaciones Cla-b se muestran los balances de energia de la
fase solida y gaseosa en donde se consideran los efectos del término transitorio, convectivo, difusivo
(conductivo y radiativo), transporte de calor entre fases y con la pared del reactor asi como el termino de
calor por reaccion quimica.

Balance de energia para la fase gaseosa
ng
sz p]ngJ (Tg)T
j=1

Qg 272, pi Cp? (Ty)T,
_ 62( ; J 1 AR ] )+aZ[ g(Tg) aZ] asghsg(Ts_Tg)_aPth(Tg_Tp)

Donde: j = 0,,H,,C0,C0,, CH,, H,0 (Cla)
Balance de energia de la fase solida
ns
d 0 p; Cp;
E(Z .Discpig Ts) = a_Z(Ell—l—E)ALR> [K (T ) ] asghsg(Ts - Tg) - aphsp(Ts - Tp) + Qﬁ
i=1

Donde:i = C,a (C1b)
QF = AHccRec — AHgeo,Reco, — AHgu,0ReH,0 + AHgu,Ron,
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Por el contrario, otros autores reportan que dicha diferencia de temperaturas es muy minima y puede
tomarse como una sola (Badillo, et al., 2019; Marin, 2019; Yoon, et al., 1978) adjudican esta suposicion a
que existe un elevado transporte de calor entre fases. Por lo que las ecuaciones Cla y Clb se reducen a
una sola ecuacion, sin el término del transporte de calor entre fases y prevaleciendo los términos
convectivos, dispersivos y transporte con la pared del reactor.

P ng ns
FT gZp}ng}.g(T)+Zpi5Cpf T
a =1 i=1

R (QgZ}‘flprp}g(T)_Qs ?ilprpf>T

A

+6[KT6T] hro(T = T,) + QL
Ar (1 - )4 oz (K7D 57| = aphro )t Q@

Donde:i = C; j = 0,,H,,C0,C0,,CH,,H,0,A1 (Clc)
QZ = AH¢R; — AHGCOZRGCOZ + AHGHZRGHZ - AHGHZORGHZO

Ky (T) = (KS(T) + Kg(T)) = ckp + ckpT?

hrp = hgp + hgp

D1 Conjetura realizada a la conductividad térmica efectiva

La suposicion que realiza Badillo, 2014 de que la velocidad de trasferencia de calor entre las fases es
infinita con un valor muy grande del coeficiente de transferencia de calor, se puede considerar que las
temperaturas son iguales, ademas la transferencia entre fases (local) es mas alta que la transferencia no
local, esto lo hace considerando que el intercambio de calor por conduccion, conveccion y radiacion entre
las fases es menor en la mayor parte del reactor exceptuando la zona cercana a la entrada. De igual manera
Marin, 2018 analiza los tiempos de transferencia de calor entre las fases y determina que poseen valores
muy pequefios y no dominan el proceso al compararlos con los tiempos de dispersion y transferencia de
calor entre la pared del reactor y las dos fases sélida y gaseosa.

Por lo tanto, las ecuaciones de balance de energia (D1a-b) son modificadas de la siguiente manera, por lo
que es eliminado el término de conduccion entre fases:

Balance de energia
Fase solida

ns ns
0 0 vsp;i Cpi 0 aoT
— SCpST | = — SrL R — (a2 _ _ s
dt, (Z piCPi T) 62( 4 (1-9 T) + EYA (AS aZ> aSPhSP(T TP) +Qz
L= i=

Fase gaseosa

Donde:i = C,a (D1a)
ng ng
d d d aT
g _ g eff g
I sz piCpi ()T | = Y Zugp;."ij (DT |+ ﬁ(/lg ﬁ) — agphgp(T —Tp) + Q7
j=1 j=1
Donde: j = 0,,H,,C0O,C0,, CH,, H,0 (D1b)

Como se menciond anteriormente es posible adjuntar los efectos de las conductividades térmicas,
coeficientes de transferencia de energia y terminos de reaccion en las dos fases (solida y gaseosa).

Donde: AT + 477 =27 1 aghg +aghgy =aphr, Yy 0 Q@ +Q)=Qf (D2a-c)
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d Fase gaseosa + Fase solida

ng ns
ET SZP}QCP}Q(T)+ZPL'SCP§ T
a j=1 i=1

o[ < & psCps 9 T
9.9 i v eff

— 9Cp9(T)T — T +—(/1 —

FYA UQ,Z’)J pj (T = v, NEEr) az\'T 3z

Jj= =

Donde:i = C,a; j = 0,,H,,C0,C0,, CH,, H,0 (D3)

) — ayhry(T = T,) + QF

Se aplica la conjetura para modelar la conductividad térmica de las ecuaciones de calor mediante el
mecanismo de trasporte conductivo-radiativo que menciona Villegas, 1990 las cuales corrobora Marin,
2018 por medio de una adaptacion de circuito equivalente, donde ambas contribuciones estan en serie: una
dada por la conductividad de tipo Fourier (ckg) y el coeficiente de radiacion de tipo Stefan-Boltzmann
(ckg). Como se muestran en la ecuacién D5.

. . - J - J

Donde: 25/ = cky + ckpT? ; cky = 2.15x1072 ——y ckg =3.19x10710 —— (D4a-c)
9 or 30T\ _ o 2T L 0 30T\ _ . 9T o (or*
az( ke oz T ckgT az) = ckr 272 T oz (CkBT az) = ckr a7z T cky 0z (4 az) (D5)

Aplicando la conjetura anterior (ecuacion D5) al término de conduccion axial efectiva del balance de
energia de la ecuacion D4, la ecuacion queda expresada de la siguiente manera:

ng ns
0 .
FT EZ pf Cp}?’ (T) + Z piCps |T Fase gaseosa + Fase solida
a . -
j=1 i=1

ng ns

0 p;Cp; 0 oT

=—= ugz p] Cpf (T)T — v, (11 — gl) T |+ ﬁ[KT(T) ﬁ] —arhp,(T —T,) + QF
j=1 i=1

Donde:i = Bio,Car; j = 0,,H,,C0,C0,,CH,, H,0 (D6)
T o o o o
Q. = AH¢cRee — AHgeo,Reeo, + AHgu,Ron, — AHgn,0ReH,0

Ky (T) = (KS(T) + Kg(T)) = cky + ckyT3

E1 Modelo de nucleo decreciente o modelo de nucleo sin reaccionar

Para el caso de la combustion de carbon se demuestra que el modelo de nucleo sin reaccionar se ajusta
mejor al comportamiento real, ya que la reaccion tiene lugar en la superficie exterior de la particula solida;
después la zona de reaccién se desplaza hacia el interior del sélido, dejando atras el material
completamente convertido y solido inerte (al que se denomina cenizas). De este modo, durante la reaccion
existird un nacleo de material sin reaccionar, cuyo tamafo ira disminuyendo a medida que transcurre la
reaccién, como se muestra en la figura E1 (Levenspiel, 2004).
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Nucleo sin C eniza

reaccionar Conversion baja Conversion alta
K nempo uempo Zona de
reacci(m
Concentracion
de solido
i
R 0 R R 0 R R 0 R

Figura E1. Esquema del modelo del nucleo sin reaccionar (Levenspiel, 2004)

En donde se consideran tres etapas: 1) difusion del gas hacia el solido; Il) reaccién en la superficie esférica
del solido; 111) difusion del sélido al gas. Donde se considera no hay generacion de ceniza y por lo tanto
se elimina la resistencia a la trasferencia de masa debido a la capa gruesa de ceniza (Denbigh y Turner,
1984).

E2 Velocidad de reaccion para la particula solida

Para determinar la velocidad de consumo de carb6n en un proceso de gasificacion de carbdn, se comienza
por abordar el problema de forma inductiva al considerar la reaccion mas rapida, como la combustion de
carbon (C + 0, — C0,) la cual es la reaccion méas rapida en comparacion con el resto de reacciones que
se generan en el proceso de gasificacion de carbon.

Ademas, se considera que existen dos fases que conviven en un volumen arbitrario: (i) fase gaseosa, y (ii)
fase solida de pellets esféricos homogéneos que contienen carbon reaccionante y ceniza. Por lo que, las
reacciones de gasificacion y la de combustidn de carbdn generan una reduccion en el tamarfio de particula
solida a lo largo del reactor. Por lo que también se considera como una reaccion no catalitica de particula
solida con el fluido que la rodea o reaccion de nucleo decreciente.

Las reacciones heterogéneas se lleva a cabo sobre la superficie de la particula al ser consideradas como
reacciones rapidas en comparacion con las reacciones homogéneas, por lo que no existe transporte interno
hacia el interior de los poros, siendo la Unica etapa controlante la resistencia de difusion externa a la
particula (pelicula gaseosa), como se muestra en la figura E2.

La difusion de masa por unidad de area esta regida por la ley de Fick de difusién masica al considerar que
el gas fluye alrededor de la particula sélida, (ecuacion E1) (Carberry, 1976; Pérez, 2009):

dpg .
Jo,AsPMo, = AsDgT . —22 = A Kn(T)(pf, = p5,) (E1)
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Fase gaseosa

g
Po,

G

Particula de carbén

Concentracion de
oxigeno en el gas

Concentracion de oxigeno
en la superficie del sélido

Figura E2 Representacién de la difusion de oxigeno desde el seno del gas hacia la superficie de la
particula solida de carbdn, asi como los perfiles de concentracion masica alrededor de la capa
limite cuando la resistencia de masa externa es la fase controlante.

Para el término de reaccion masica extensiva intrinseca que se lleva a cabo en la superficie de la particula
que estd dada por una constante cinética de combustion tipo Arrhenius, el area disponible para reaccion
dada por el carbdn y la concentracion méasica de oxigeno en la superficie de la particula. Este término de
reaccién se basa en el estudio de los poros cataliticos o sitios activos de una particula catalitica (Astarita,
1967; Carberry, 1976; Pérez, 2009).

REE = ks(T)AsPSZ (E2)

De tal manera que el proceso se lleva a cabo de forma simultanea entre la difusion y la reaccion quimica,
como se muestra en la ecuacién E3 y considerando que no existe otra reaccion mas rapida que las
reacciones heterogéneas. Se tiene la siguiente expresion (Carberry, 1976; Pérez, 2009)

AsKy (T) (sz - PZ)Z) = Asks(T)p?)z (E3)

Como se desconoce la concentracion masica de oxigeno en la superficie de la particula solida (pg,), se
despeja de la ecuacion E3 y se sustituye en la ecuacién E2 con el fin de obtener una velocidad de reaccion
en términos de la concentracion de oxigeno en el gas.

Km(T)
REE = o s (DAspo, (E4)

Donde se tiene una cinética tipo Astarita (Astarita, 1967) que relaciona los términos de difusién y de
reaccion en una constante cinética.

1

k(1) = ———= (ES)

Km(T)  ks(T)
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En los balances de masa se requiere una velocidad de reaccion por unidad de volumen, por lo tanto se
procede a sustituir la ecuacion E5 en E4 y la ecuacion resultante se divide entre el volumen total arbitrario,
con el fin de obtener una velocidad de reaccion con variables intensivas.

ext

R _ ﬁ g
£~ k(1) pg, (E6)

Ree =

Donde el area superficial total de reaccion se encuentra en términos del nimero de particulas a la entrada

(Npe) y del area de carbon expuesta que tiene la particula solida para reaccionar ya que las cenizas son

inertes, ademas se involucra el termino de fraccion volumétrica, como se muestra en la siguiente ecuacion.
: _ e\ _

Ag = AScNpe & ASc = A, (7) = A,V (E7a-b)

As = NpoA,Vi = Np 42V (E7¢)

Por lo tanto el area especifica (ay) se define como:

A NpeApVe N
ag=2="LLL =P Y Ve =1, A,VE = n, 4nrVE (E8)

%4 %4 14

Donde definimos a n,, como una concentracion volumétrica de particulas constante y el término de
fraccion volumétrica de carbon se puede expresar en términos de masa, como se muestra a continuacion.

me
143 ms Po
Wé:<scs)= S Cs (Eg)
VetVa _Mc_, ™a

mspe MsPg

Sin embargo, el término de masa de solido es variable debido al cambio de masa de carbon, mientras que
la masa de la ceniza depende de la concentracion masica de carbdn. Por lo que la masa queda definida en
términos de la fraccion masica de la siguiente manera:

mg = mg (L) =mgXg ; m) = ms< Pa ) =mg X5 (E10a-b)

PP PP

Sustituyendo las ecuaciones E10a y E10b en la ecuacion E9, se obtiene la fraccidn volumétrica del carbon
en términos de las concentraciones masicas de carbén y de ceniza.

S S S
me Xc PC
s _ Mms Pc _ Pc _ Pc
VC — ms ms - x5 xS - o3 o3 (Ella)
C 4 Ta Lyoa Cyla
ms pc MsPq Pc Pa Pc Pa

De igual manera para la fraccion volumétrica de la ceniza.

ms, xs pa
S Ms Pq _ Pa _ Pa
Vo=l= |\ =\ = 0§ (E11b)
C+—2a; S —Libg
Mms Pc Ms Pq Pc Pa Pc Pa

Con base en lo anterior, la concentracion masica de sdlido por volumen total queda definida de la siguiente
forma:
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NpepsV, N o 0 o 0 4
— S — _'peFs'p __ pe S — S 3
ps=pctpPg=—"r"= (7) [pcVe + paValVy = nyelpcVe + paVal sy (E12)
Una vez definido el término de concentracién masica de solido en términos del radio de particula (ecuacion
E12) se despeja r,, y se sustituye en la ecuacion E8 junto con el término de fraccion volumétrica de carbon
obtenida en la ecuacion E11a. Obteniendo un area especifica con dependencia en la concentracion masica
de carbon.

S

2 £
3 Pt 4 Pa\|F| _rc
a. = n, Anr2Vs = 4 n [(—) (—o + =2 E13
S pe pVYcC pe ArNpe) \Pe  Pqg £§+£§ ( )
Pc Pa

Se sustituye el area especifica (ecuacion E13) en la velocidad de reaccion intrinseca masica (ecuacion E6)
de la siguiente forma:

s 2 1/ s2/3
Rec(p3, T, 08, ) = (3)73(4mn,,.) *k(T) e —r |nd, (E14)

2 s 1/3
o%/3 PaP¢c
pc T\t
PaPc

Ademas la constante cinética de combustion-gasificacion (k,), se expresa de la siguiente forma:

ko (T) = (3)2/3(47Tnpe)1/ 3k(T) = Ck(T) (E15)

Para finalmente determinar el término de reaccion en términos de temperatura y de concentraciones
maésicas de oxigeno y de carbon.

p52/3
Rec (T 0%, ) = koM, s (E16)

o\ /3
°2/3( Parc
Pc to s
PaPc
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F1 Propiedades fisicas y parametros de disefio para el reactor de gasificacién de carbodn
RCGc

En la tabla F1 se muestran los parametros de disefio de un reactor de gasificacion de carbén, asi como los
datos fisicoquimicos de la fase solida y fase gaseosa necesarios para resolver el conjunto de ecuaciones
generadas en el modelo del RCGc

Tabla F1. Datos fisicos y quimicos del reactor de carbon y parametros de disefio del RCGc Tomados de los
articulos de Amundson y Arri, 1978; Badillo, et al., 2019; Caram y Fuentes, 1982 y Yoon, et al., 1978

Propiedades fisicas y quimicas Parametros de disefio
Simbolo Valor/unidades Simbolo Valor/unidades Simbolo | Valor/unidades
Cpo, 1.0878 kl/kg K PM,, 31.99 g/mol Qge 22.48 m3/h
Cpy, 15.0294 ki/kg K PMy, 2.01 g/mol Qe 1,136 m%/h
Cpco 1.1767 kJ/kg K PM¢o 28.01 g/mol P 25 atm
Cpco, 1.2382 kJ/kg K PM¢o, 44.01 g/mol L Im
CPuy0 2.2813 kJ/kg K PMy,o 18.01 g/mol Xo,e 0.128
Cpcu, 4.4749 ki/kg K PMcy, 16.04 g/mol Xu,0e 0.872
Cpc 1.1 kJ/kg K PM, 12.01 g/mol Xce 0.942
Cp. 1.1 kd/kg K Pe 1.4x10° g/m® X e 0.058
Cp; 1.465 kJ/kg K o 9.8x10° g/m3 Tpe 0.005 m
Cp, 2.345 ki/kg K Pie 6.05x10° g/m® T, 298 K
Cpy. 2.1345 kl/kg K PSe 3.72x10% g/m® Tge 600 K
Cps, 1.1 ki/kg K Pse 6.42x10° g/m® T, 300 K
AH (¢ -310,900 J/mol Pge 10.05 g/m?® 14 1.17 m®
AHgeo, | 135,891 J/mol R, 8'206;%2;6"(“ m 4, 117 m?
AHgy, 168,728 J/mol n, 897,633.88 1/m®
AHgh,o -91,498 J/mol €. 0.53
cks 2.15x10%J/m K's s 300 K
cky | 3.19x101°J)/ mK*s T,. 300 K

Las siguientes propiedades K, K, hyp, involucradas en el proceso de gasificacion de carbon fueron
tomadas del articulo realizado por Badillo, et al., 2019.
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F2 Propiedades fisicas y de disefio para los parametros fundamentales del reactor de Carbdn

(RGe)

En la tabla F4 se muestran los parametros de disefio de un reactor de gasificacion de carbdn, asi como los
datos fisicoquimicos de la fase solida y fase gaseosa necesarios para resolver el conjunto de ecuaciones

generadas en el modelo de Caram y Fuentes, 1982.

Tabla F4. Datos fisicos y quimicos del reactor de carbon y pardmetros de disefio del RGc (Tomados del articulo

de Caram y Fuentes, 1982)

Datos fisicos y quimicos Parametros de disefo
Simbolo Valor/unidades Simbolo Valor/unidades
E 175.84 kJ/mol Gy 0.751 kg/m?s
ko 6.05 1/kPa s G, 0.28 kg/m?s
AH 135,891 J/mol P 2431 kPa
AH, -238,647 J/mol L 3m
AH, 167,471 J/mol X5 0.431
€ 0.526 d, 0.01 m
Cps 1.465 kl/kg K Wo, 0.2066
Cpy 2.345 kJ/kg K T,; 300 K
Pc 2000 kg/m?® T 4o 600 K
Ty 1191 K ha, 65.48 ki/ m®s K
T, 1023 K Rac 8.314472x10 kJ/mol K
PMg 12 kg/ kmol
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G1 Términos de reaccion del reactor completo de gasificacion de carbon

Tabla G1. Velocidades de reaccion para cada una de las especies (Adanez y Garcia, 1990; Amundson y Arri, 1978; Badillo, et al, 2019; Caram y Fuentes,
1982; Yoon, et al., 1978)

Especies ‘ Simbolo ‘ Velocidades de reaccion

ERC(sz' pcgozl szo' szzr pg' pg' T)
= S{1Rec(p0,, PE P&, T) + SisRaco, (0o, P& PS T) + SisRan,0 (01,00 P8 P T) + SE7ReH, (i, P& P& T)

Carbon

Rg(00,PCo, Pity0r Pity PE P T)
= S11Rcc (sz' p2,T) +S7sR 6o, (choz. p&T) + Sf,eRcHzo(szor p2T) + 53 7Reu, (.0132' p2.T)

Oxigeno Ro, (0, Pi P20, Phyor Pery PEPST) = SP1Rec (g, 08 05 T) + StaReco (03, P20s P11, 00 T) + StsRen, (P, P11, T)

9 9 9 9 .9 g
Ry, (poz, PHy Pcor Pcoys Pt 00 Pehys PEr Pas T)

Hidrégeno
= —S33Ren, (00,011, T) + S5 6Ram0(pi], 0008 P& T) — S37Rem, (011, 08 P& T)

g 9 g9 g g g
iRCO(poz: 'DHZ' pcorp(joz' szorpCH4. ,05, pg, T)
= Ség,lRCC(pgzl pgl pg.r T) - Ség'ZRCCO (pgzlngO; pgzog T) + Ség,SRGCOZ (pgoz,pg’pé’ T)
+ S?f6RGH20(ngO' pés Pas T)

Mondxido de
carbono

Di6xido de

g g g g _c9 g g g g g g
Carbono 9{COZ (sz; sz‘ pCO' pCOZ’ pHZO’ pg' pg, T) - S4,1RCC (Pg, pg» T) + 54,2RCCO (POZ, PCO. szo, T) - 54,5RGC02 (pCOZ, pé, pg, T)

g9 9 9 .9 g g s s
ERHzO(pozr Ph,»Pco’ Pco,’ PH, 07 PcH, PCr Pas T)

Agua
: = [58,Ren, (05,05, T) = S& Rus (08, 020 080, 05 0. T) = 58 Renyo (0, 0,05 05, T)]

Metano

Gaseoso

iRCH4. (pgz' pgz' szo' ng4' P(,sv pgl T) = Sg7RGH2 (P}gz; Pé; Pé. T)
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H1 Solucion general del conjunto de 2 EDO’s que describen el fendmeno de gasificacion de
carbon de Caram y Fuentes, 1982

Las soluciones generales que corresponde a las ecuaciones diferenciales lineales de segundo orden (13a-
b) se muestran en las ecuaciones H1la-j, cuya solucion ésta dada en pares (uq,vy),

(uz, v2), (U3, v3) y (Ug, v4).

Zona de precalentamiento del sélido: (0 < & < &)

uy = Ajexp[m(ey — )]+ By (H1a)
vy = A (1 = F)exp[m(ey — )] + B, (H1b)

Zona de combustion: (e, < & < g5 g, = €5 + 1);

u = Ayexplm(e, — )]+ B, — Day % (H1c)
— (f‘*(l/y))
v, = A,(1 — F)exp[m(e, — é)] + B, — Day — + C, (H1d)
Zona de gasificacion: (¢, < € < &¥)
uz = Azexp[v,(§ — )] + Bsexp[v,(§ — )] +v” (Hle)

vy = As(1+ "1/ )explvi (€ — e)] + Bs (1 + 2/ Jexplv,(§ —eD] +v*  (H1f)

Zona de pretratamiento del gas: (¢* < ¢ < 1)

uy = Asexp[m(1—8&)] + B, (H1g)
vy = Ay(1 = Fexp[m(1 - &)] + B, (H1h)
donde: m = FY (H11)
1
_ 2_ 2
Vi, = [ (m+a)i{(n;+a) 4av}]? (H1j)
a= kOPSpCeXp(_E/RGTl) (_AHG)L (Hlk)

12(Ty ~Ty) GsCps

Evaluando las condiciones de frontera en las ecuaciones (14a-j) se obtiene otro conjunto de ecuaciones
algebraicas. Donde, se determinan las 8 constantes de integracion (4,, By, A,, By, A3, B3, A4, B,) Y las
posiciones a lo largo del reactor (e, ,€" y €1 ).

Final de la zona de precalentamiento del sélido: (¢ = y; uy = uy; v, = v,)

Ay + B, = Ajexplm(e; — g)] + B, — Da% (H2a)
A(1=F)+ B, =A,(1 — F)exp[m(e; — &)+ B, — Da F(yigo) + C; (H2b)

Final de la zona de combustion: (¢ = &, = g5 + 4; uy, = u3; v, = v3)
A, + B, — Da4% = Asexplv,(g;, — €")] + Bsexplvy(e; — )] + v* (H2c)
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A,(1=F)+ B, — Da, +C;

(51 + (1/)/))
F

= A3(1 + vl/y)exp[vl(el -9+ 83(1 + vl/y)exp[v1(£1 — )]+ v

Final de la zona de gasificacion: (¢ = e*;us = uy; v3 =1, )

As + B; + v = Asexp[m(1 — )] + B,
A3(1 + vl/Y) + 33(1 + 1/1/1/) +v" = A,(1 - Fexp[m(1 - )]+ B,

Conociendo la temperatura de alimentacion del gas y del sélido

Conversion Completa:  u, = A,exp[me,] + B;
Conversion Incompleta: (e, = 4; &g =0)  uy = Ayexp[mi] + B,
A4(1 _F) +B4 = Usi

La temperatura del sélido al final de la zona de gasificacion: (¢ = %)
As(1+"1/y) +Bs(1 +"2/,) = 0
Condicion de consumo completo de carbdn
T = a[A3(1/V1 + 1/Y)(exp[v1(e* -] -1+ B3(1/V2 + 1/Y)(exp[v2(£* —&)] - 1)]

Gs(1-Xqs)  GsWo, (-AHgH,0)
12 32 GsCpsTy

Donde: m =

(H2d)

(H2e)
(H2f)

(H2g)
(H2h)
(H2i)

(H2))

(H2k)

(H21)
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