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Notación  
   Área de partícula de arena,    

   Área de burbujas,     

   Área de partícula de carbón,     

    Área por unidad de volumen de burbujas,      

    Área por unidad de volumen de solidos,      

    Capacidad calorífica de gas en burbujas,         

    Capacidad calorífica de gas en burbujas,         

    Capacidad calorífica de gas en lecho diluido,         

      Concentración de entrada del reactivo   fase burbujas, 
   

    

      Concentración de entrada del reactivo   fase diluido, 
   

    

      Concentración de entrada del reactivo   fase emulsión, 
   

    

    Concentración de   en fase  , 
   

    

    Concentración de   en fase  , 
   

    

    Concentración de   en fase  , 
   

    

    Concentración en gas de  , 
   

    

    Concentración en sólido de  , 
   

    

     Concentración inicial de fase burbujas, 
   

    

     Concentración inicial de fase diluido, 
   

    

     Concentración inicial de fase emulsión, 
   

    

   Constante superficial de carbón residual, 
   

    

  Difusividad molecular,       

   Diámetro promedio de burbuja,    

   Diámetro promedio de particula de carbón,    

    Difusividad efectiva dela gas,      

   Diámetro promedio de partícula de carbón,    

   Energía de activación,        

   Flujo de entrada al WMR, 
   

 
 

  Flujo de salida del gas del WMR, 
   

 
 

     Flujo de salida del gas dela fase deemulsión o burbuja, 
   

 
 

  Aceleración gravitacional,      

  Coeficiente de transferencia de calor,             

   Coeficiente de transferencia de calor entre pared y emulsión,            
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   Coeficiente de transferencia de calor en burbujas,            

   Coeficiente de transferencia de masa,      

    Coeficiente de transferencia entre el gas en las burbujas y el gas en la emulsión,     

    Coeficiente de transferencia entre la emulsión y la nube que rodea a las burbujas,     

       Constante cinética de fraccionamiento térmico 

    Conductividad térmica efectiva,           

   Constante cinética 

  
  Constante cinética dirección inversa 

   Longitud del lecho fluidizado,    

  ̇  Flujo molar de entrada de sólidos carbón 
   

 
 

      Moles de carbón secundario dentro del reactor,     

     Masa de tar alquitrán dentro del reactor,   

  Especie n-esima 

   Flux masico de la especie i, 
   

    
 

      Número de Nuselt en el lecho 

  Flux de calor  
   

    
 

    Tasa de reacción homogénea de fase burbujas, 
   

    
  

    Número de Reynolds de partícula 

   Tasa de reacción   [   ], 
   

    
;   [   ], 

   

    
  

       Tasa de reacción de fraccionamiento térmico de alquitrán, 
   

    
  

  Tiempo,   

   Temperatura de arena,    

    Temperatura inicial de arena,    

   Temperatura en las burbujas,    

     Temperatura en entrada de burbujas,    

   Temperatura en lecho diluido,    

   Temperatura en la emulsión,    

    Temperatura inicial de la emulsión,    

    Temperatura de operación de WMR,    

   Temperatura en sólido,    

   Temperatura de la pared del reactor,    

   Velocidad promedio de burbujas en lecho por burbujeo,      

    Velocidad para una burbuja ascendente,     

〈  〉 Velocidad promedio de burbujas,      

〈  〉 Velocidad promedio de emulsión,      

   Velocidad de la emulsión,     

   Velocidad superficial del gas,     
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    Velocidad mínima de fluidización,     

   Velocidad del gas,      

   Volumen del reactor,     

  Coordenada axial,   

 

Letras griegas 

   Coeficiente estequiométrico  

    
 Coeficiente estequiométrico para CH4 

    Coeficiente estequiométrico para CO 

    
 Coeficiente estequiométrico para CO2 

      Calor de reacción,        

  Calor suministrado a la reacción,        

   Fraccion ocupada por sólidos arena 

   Fracción vacía en la emulsión 

    Fracción vacía a condiciones mínimas de fluidización 

   Fraccion ocupada por sólidos carbón 

       Concentración superficial de una partícula de carbón 

      Fracción de carbón disponible para pirólisis 

       Fracción de carbón secundario disponible para gasificación 

   Viscosidad del gas,      

   Densidad de la mezcla de gases, 
 

    

   Densidad de sólidos, 
 

    

      Densidad del carbón,  
   

    

   Densidad promedio de gas en la emulsión,  
   

    

   Densidad promedio de gas en las burbujas,  
   

    

   Densidad promedio de gas en lecho diluido,  
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Resumen 
En este trabajo se desarrolló un modelo dinámico  unidimensional, para la 

descripción del comportamiento de un reactor, de lecho fluidizado escala banco, donde se 

llevan a cabo las reacciones de gasificación de carbón, para un tipo de carbón en particular 

(lignito aleman).  

El modelo desarrollado incluye los fenómenos de transporte de calor y masa. Dicho 

modelos está basado en la teoría de fluidización de 2 fases. Para completar el desarrollo 

del modelo se propuso un modelo cinético que permitió describir adecuadamente los 

fenómenos observados. Los resultados obtenidos con este estudio de modelado permiten 

reproducir cualitativamente los resultados experimentales.                 
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1. Introducción 
 

Las crisis energéticas y los diversos problemas ambientales han hecho que se ponga 

atención en distintas  tecnologías entre ellas las que utilizan carbón, debido a que los 

recursos combustibles sólidos como el carbón y la biomasa pueden ser fácilmente 

transformados en otras fuentes de energía a través del proceso de gasificación.  

El carbón es uno de los recursos de energía fósil más abundantes en el mundo, pero su 

estado sólido ha sido un inconveniente para su uso generalizado como combustible, 

además de que es uno de los combustibles fósiles con más alto contenido de azúfre, 

nitrógeno y otros compuestos contaminantes (ver Tabla 1-1). Un proceso que puede ser 

una solución a estos inconvenientes es la gasificación del carbón. 

En el mundo existen 160 plantas modernas  de gasificación de carbón. Los 

principales usos de estas plantas son la generación de  electricidad, amoniaco, gas de 

síntesis, metanol e hidrógeno. La mayoría de esas plantas estan localizadas en Europa o en 

Estados Unidos. El 20% de las plantas  de gasificación de carbón en el mundo producen 

energía eléctrica el 80% restante produce otros químicos [1]. 

La gasificación es un proceso mediante el cual se puede lograr la conversión de 

combustibles sólidos en combustibles líquidos o gaseosos, para su uso directo en la 

generación de energía eléctrica o en la generación de combustibles sintéticos y diversos 

productos químicos. En particular, la gasificacion de carbón consiste en que éste reacciona 

con un agente oxidante de manera controlada, a altas temperaturas, generando distintos 

productos. Para este proceso usualmente se emplea aire, oxígeno, vapor, dióxido de 

carbono, o mezclas de estos gases como agentes gasificantes. El equipo donde se realiza 

este proceso se denomina gasificador. 

Un gasificador se diferencia de una cámara de combustión en  que la cantidad de 

aire u oxígeno disponible en el interior del gasificador se controla cuidadosamente de 

modo que sólo una pequeña parte del combustible se quema completamente. Esta 

oxidación parcial proporciona el calor a otras reacciones que ocurren en el interior del 

gasificador. En lugar de  sufrir una combustion completa, la mayoría del carbón  que 

contiene la alimentación reacciona, produciendo diversos compuestos. 
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Tabla 1-1. Constituyentes del carbón [1] 

Constituyentes del carbón 

Carbono 

Hidrógeno 

Nitrógeno 

Azufre 

Oxígeno 

 

La utilización de oxígeno en lugar de aire en la alimentación permite una operación  

eficiente del equipo  además que el  O  producido se puede capturar fácilmente, ya que 

al remover el nitrógeno la gasificación y los subsecuentes procesos de limpieza del gas 

producen una corriente con un alto contenido de  O . Este proceso es conocido como oxi-

gasificación y tiene grandes ventajas sobre el proceso con alimentación de aire; algunas de 

ellas son las siguientes [2]:  

 

 El volumen y la masa de gas se reducen aproximadamente un 75%, lo cual implica 

una reducción en el tamaño del equipo. 

 Se pierde una menor cantidad de calor en el efluente de gas debido a la reducción 

de este. 

 Se reduce la producción de  Ox 

No obstante, debido al alto costo económico y energético de producción de oxígeno, 

el proceso puede volverse no competitivo con las tecnologías que utilizan  aire. 

1.1. Tipos de gasificadores 

A nivel industrial el proceso de gasificación se ha llevado a cabo en distintos tipos de 

reactores, este tipo de reactores puede ser clasificado en dos grupos, dependiendo del 

medio de gasificación y dependiendo del tipo de contacto entre el gas y el combustible. 

En la primer categoría se dividen en  alimentación con aire y alimentación  con oxígeno. El 

alimentado con  aire produce un gas de poco valor calorífico  a diferencia del que utiliza 

oxígeno el cual produce un gas de alto valor calorífico además de que no está diluido con 

nitrógeno. 

En el caso de la clasificación  por medio del tipo de contacto entre gas y solidos, los 

reactores pueden ser de distintos tipos como lecho arrastrado, lecho movil, lecho 

fluidizado, etc. Algunas de las características de estos equipos se resumen en la Tabla 1-2 

[2] [3] 
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Tabla 1-2. Tipos de gasificadores, ventajas y desventajas 

Ventajas y desventajas 

Clase Tipo Ventaja desventaja Producción de energía 
 

Lecho móvil a) Flujo ascendente Bajo valor calorífico, 
cantidad polvo generado 
moderado  
 

Pequeña a mediana 
escala 

b) Flujo descendente Alto valor calorífico, 
cantidad polvo generado 
moderado, alta 
producción de alquitrán 
 

Lecho  Fluidizado Burbujeo, o con 
recirculaciones 

Mayor rendimiento que 
los lechos móviles, 
mejor transferencia de 
masa y calor entre gas y 
combustible, alto valor 
calorífico, mayor 
eficiencia 
 

Mediana escala 

Lecho arrastrado  Puede gasificar 
cualquier tipo de 
carbón, gran capacidad, 
involucra fundición de 
cenizas 

Gran escala 

 
Características de operación 

Parámetros Lecho móvil Lecho fluidizado Lecho arrastrado 
 

Tamaño partícula en la 
alimentación 
 

<51mm <6mm <0.15mm 

Tolerancia a partículas 
finas 
 

Limitada Buena Excelente 

Tolerancia a partículas 
grandes 
 

Muy buena Buena Pobre 

Temperatura de salida 
del gas 
 

450-650°C 800-1000°C >1260°C 

Necesidad de oxidante 
 

Baja  Moderada Baja 

Temperatura de zona de 
reacción 

1090°C 800-1000°C >1990°C 

Necesidad de vapor Alta Moderada Baja 
Naturaleza de las 
cenizas producidas 

Seca Seca Fundida 
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Gasificadores de lecho arrastrado 

 

En este tipo de equipos, partículas pulverizadas de carbón con tamaño menor a  0.1mm, 

son transportadas a través del fluido de transporte y de este modo gasificadas. Puede 

utilizarse aire u oxígeno como medio de gasificación. El tiempo de residencia es de solo 

unos cuantos segundos, de modo que la gasificación ocurre rápidamente, a temperaturas 

de entre 1200 y 1500 oC. La alta temperatura asegura una conversión completa. La 

reactividad del combustible no es un factor determinante en este equipo ya que el 

proceso queda dominado por el transporte interfacial. La pirólisis y la gasificación se llevan 

a cabo al mismo tiempo.(ver Figura 1-1a )  

Lechos fluidizados 

Los equipos de lecho fluidizado operan con una mezcla fluidizada del material del lecho 

(este puede ser un material inerte, como arena de cuarzo o puede tener una actividad 

catalítica y favorecer reacciones heterogéneas que permitan eliminar contaminantes) y el 

combustible sólido. El medio de gasificación fluye a través de orificios en el fondo del 

equipo y fluidizan el material del lecho. El combustible se tritura y puede tener un tamaño 

de partícula entre 5mm y 10mm, este se alimentada en el lecho fluidizado. En el caso de 

un lecho de tipo de recirculación, el material removido de la cámara de combustión se 

precipita fuera de la corriente de gas mediante un ciclón y entonces es recirculado hacia la 

cámara de reacción. La constante turbulencia del combustible, así como del material del 

lecho asegura por un lado que exista un intenso contacto entre ambos (retro mezclado), y 

por otro lado previene que se generen áreas diferenciadas de reacción como ocurren en 

los lechos móviles. El proceso de secado, pirólisis, oxidación y reducción toma lugar en 

toda la cámara de reacción de manera casi homogénea. Las desventajas de esta 

tecnología es la gran cantidad de contaminantes como alquitránes. La temperatura de 

operación debe seleccionarse tan alta como sea posible, no obstante, los límites máximos 

deben ser fijados por el contenido de cenizas  y el comportamiento que estas tengan en 

cada tipo de combustible. (ver Figura 1-1b ) 
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Lechos móviles 

En los lechos móviles existe un llenado de la cámara de reacción con el combustible, que 

se alimenta por la parte superior del reactor, después este baja por gravedad y el proceso 

de gasificación del combustible comienza. Una caracterización de las maneras de 

operación de los lechos móviles es la dirección relativa de la corriente de gas y el lecho de 

combustible : 

a) Flujo ascendente 

En esta configuración el medio de gasificación así como los gases producidos de la 

pirólisis fluyen a través del reactor  en la dirección opuesta al lecho de 

combustible. Con este método se definen distintas zonas de reacción 

principalmente cerca de la zona de alimentación. El calor generado se utiliza para 

secar el combustible e iniciar la pirólisis. De esta manera, el gas es enfriado en su 

camino hacia la zona de alimentación. El problema de  este tipo de equipos es que 

los gases producto de la devolatilización no son transportados a una zona caliente 

y por lo tanto no son susceptibles de ser oxidados y pasan a formar parte del gas 

producido contaminándolo. 

El vapor que se acumula en la zona de secado  tiene el mismo destino que los 

vapores de la pirólisis, haciendo de esta manera que el equipo sea poco sensible a  

un alto contenido de agua en el combustible. Muchas veces es necesario añadir 

vapor de agua a  la corriente de agentes gasificantes. A través de las reacciones 

que se llevan a cabo con el agua en la zona de oxidación, el combustible se enfria 

evitando  problemas con las cenizas tales como la generación de escorias 

 

b) Flujo descendente 

En esta configuración el fluido de transporte se mueve a través del reactor de 

gasificación en dirección opuesta a la zona de alimentación del combustible. Las 

zonas de secado y pirólisis se encuentran por encima de la zona de oxidación y  se 

suministra con el calor necesario para el proceso principalmente a través de 

conducción térmica. En la zona de oxidación los productos de la pirólisis 

reaccionan con el medio de la gasificación. Los gases (  O y  O )  que salen de la 

zona de oxidación son reducidos a     y CO por el carbón de la zona de reducción 

más baja. (ver Figura 1-1c ) 
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Figura 1-1. Representaciones esquemáticas de diferentes equipos de gasificación 
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1.2. Proceso de gasificación 
 

Durante el proceso de gasificación  de carbón tienen lugar los siguientes procesos: 

secado el cual se lleva a cabo a temperaturas menores a 150 ◦C, pirólisis  entre 230-700◦ , 

combustión  alrededor de 700-1500◦  y finalmente reducción  la cual ocurre a 

temperaturas entre 800-1100◦ . Los procesos anteriores a excepción de la combustión 

son endotérmicos [2] [3]. 

 

1.2.1. Pirólisis o devolatilización 

 

Una partícula de carbón pasa por distintos procesos dentro del reactor: inicialmente 

un proceso de secado, devolatilizacion, y subsecuentemente oxidación de volátiles y 

carbón secundario, finalmente gasificación del carbón secundario con     y     . Las 

partículas de carbón son afectadas por una reducción de tamaño y una fragmentación , 

que ocurre inmediatamente después de su inyección en el lecho, como consecuencia del 

estrés térmico y la presión interna causada por la liberación de volátiles. Secundariamente 

ocurre un desgaste y fragmentación  de las partículas debido al movimiento. El 

movimiento de las partículas en el lecho distribuye el carbón secundario por  todo el 

lecho. [4] 

El proceso de pirolisis consiste en la descomposición térmica de las partículas de 

carbón, en este proceso las diversas moléculas de compuestos aromáticos que componen 

la estructura del carbón se fracmentan formando radicales libres, los cuales reaccionan 

entre si mediante reacciones de condensación formando nuevos compuestos, los cuales 

son liberados(ver Figura 1-2). 
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Figura 1-2. Reacciones y procesos que ocurren durante la pirólisis de carbón. [2] 

 

 

El proceso de pirólisis  inicia a  30◦  aproximadamente  y se puede representar de forma 

simplificada  mediante el siguiente esquema. 

 

                                         

 

La pirólisis consiste en dos grupos de reacciones: reacciones de devolatilización, es 

decir la pérdida de compuestos volátiles que son liberados de la estructura del carbón, y 

posteriores reacciones secundarias, las cuales ocurren entre el carbón y los compuestos 

liberados. Las reacciones anteriores son reacciones muy rápidas las cuales consisten en la 

formación de radicales libres, condensación  polimerización, reacciones de recombinación 

de radicales, reacciones de adición de hidrógeno, etc. 
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Los compuestos producto de la devolatilización contienen productos gaseosos 

como poliaromáticos  y compuestos líquidos como alquitrán (liquido viscoso corrosivo de 

color negro compuesto principalmente por moléculas orgánicas e inorgánicas pesadas) los 

cuales se pueden fraccionar debido a las altas temperaturas y formar hidrocarburos de 

menor longitud de cadena. El sólido que queda después de la pirólisis es prácticamente  

carbono.  

En este punto es importante destacar que, la mayor parte de reacciones de 

gasificación ocurrirán entre los agentes gasificantes y la estructura de  carbón secundario 

(carbono) que queda después del proceso de pirólisis, de este modo en  la gasificación de 

carbón, las reacciones más importantes que ocurrirán  tanto en la fase gas como en el 

sólido son las siguientes [3] [2] : 

 

        

                                
→              

        
                                
→                

        

                                
→              

     
 

 
  

                                
→             

       

                                
→              

 

 

Para la fase gaseosa 

         
                                
→                 

      
 

 
  

                                
→              

         

                                
→                   

 
 

De las reacciones anteriores, las de combustión son las más importantes, ya que 

proporcionan toda la energía necesaria para que las reacciones de gasificación que son 

endotérmicas se puedan llevar a cabo. 

La composición del gas obtenido después del proceso de gasificación depende de 

distintos factores tales como la composición del combustible, medio de gasificación, es 

decir, presión y temperatura de operación, contenido de humedad, modo de contacto 

entre reactivos, entre otros, lo cual hace muy difícil la predicción de la composición del gas 

obtenido.  
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1.3.  Modelado  

La modelación  del proceso de gasificación es compleja ya que en este  proceso 

existe un gran número de interacciones químicas y físicas que se llevan a cabo 

simultáneamente. Como consecuencia  el desarrollar un modelo riguroso para un 

gasificador de carbón es un problema  de gran dificultad teórica y computacional. 

 El tener mediciones experimentales de  distintos parámetros de operación del 

reactor como velocidades, temperaturas y concentraciones dentro del equipo, son difíciles 

desde el punto de vista técnico, en este punto es cuando las simulaciones se vuelven una 

herramienta importante para investigar el comportamiento y desempeño del reactor. 

 El modelado puede ser realizado con diferentes objetivos: desde el diseño 

preliminar de un proceso industrial a la simulación compleja de una unidad existente. Los 

experimentos, especialmente a gran escala son  frecuentemente caros y complicados; el 

modelado puede ahorrar dinero y tiempo, y  puede ayudar en el diseño y optimización de 

experimentos que pueden ser  hechos en un sistema real. Las herramientas disponibles 

para el modelado de reactores de gasificación  de lecho fluidizado son  las ecuaciones de 

conservación, de masa, energía y momento, complementadas con condiciones de 

frontera, correlaciones constitutivas, y términos que permitan expresar fuentes y 

sumideros  del sistema, y datos termodinámicos.  Es deseable mantener el modelo tan 

simple como sea posible pero al mismo tiempo deberá representar de una forma precisa 

el comportamiento dinámico del reactor bajo condiciones reales de operación. 

Actualmente se pueden desarrollar diferentes modelos, desde complejos no 

isotérmicos, en tres dimensiones, tomando en cuenta la dinámica de fluidos y el 

comportamiento térmico del lecho fluidizado,  hasta modelos simples de  caja negra de 

cero dimensiones, donde los balances de masa y calor son hechos  de manera global sobre 

todo el reactor para predecir la composición del gas. La elección del modelo depende 

principalmente de los objetivos e información experimental disponible. En principio los 

modelos complejos son más útiles, dado que la información que se puede obtener de ellos 

es mayor. Sin embargo desarrollar un modelo en el cual se incluyan los distintos 

fenómenos observados, no es una tarea sencilla ya que este tipo de modelos requieren 

una gran cantidad de mediciones experimentales. De lo contrario, los modelos simples 

pueden ser apropiados para la aplicación si uno  esta consciente  de sus limitaciones.  

Entre los modelos desarrollados existen modelos sencillos que describen el sistema 

de forma isotérmica como el desarrollado para un gasificador de lecho fluidizado por 

Angshu et al [5], en este modelo no se incluyeron las reacciones de fraccionamiento  

térmico del alquitrán producto de la devolatilización. El modelo describe al equipo 
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experimental como una sucesión de segmentos diferenciales, donde  cada segmento es 

considerardo como un reactor continuo de tanque agitado ideal. Las cinéticas utilizadas 

son de tipo ley de potencias utilizando reacciones de primer orden. 

Existen otros tipos de modelo como el presentado  por MarekSSciazko [6]en el cual 

se incorpora la descripción del proceso de pirólisis mediante reacciones instantáneas, este 

modelo incorpora los fenómenos de transferencia de calor y masa. Los modelos cinéticos 

propuestos corresponden a  cinéticas de primer orden  con  poca sensibilidad a la 

temperatura. Este modelo se desarrolló basado en la teoría de fluidización de 2 fases. 

Además de lo anterior en este modelo fueron considerados compuestos azufrados los 

cuales son importantes para el estudio de la generación de contaminantes. Los resultados 

obtenidos con el modelo dieron la posibilidad de predecir el comportamiento del reactor 

con 2 tipos diferentes de carbón. 

Por otro lado existen modelos con una gran complejidad como el propuesto por 

Liang Yu et al [7]. Este modelo describe el movimiento de las partículas dentro del lecho 

así como las colisiones que existen entre ellas. Para poder describir este tipo de 

movimientos  se utilizó la teoría cinética de flujo granular describiendo los esfuerzos entre 

las partículas en el lecho. Los resultados obtenidos en este modelo permiten predecir las 

distribuciones de presión, temperatura, velocidad y composiciones en la fase gas, lo que 

no se puede describir con modelos de 2 o tres fases. 
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1.3.1 Tipos de modelo  

En el modelado de reactores de gasificación de carbón, deben ser hechas  distintas 

simplificaciones para obtener un modelo que describa de  forma razonable el proceso y 

que a la vez permita tener un modelo tratable. A la fecha han sido publicados un gran 

número de modelos para equipos de gasificación de carbón, los cuales se pueden clasificar 

según la propuesta de Gómez et. al. [4] 

 

Tabla 1-3. Principales acercamientos en el modelado de reactores de gasificación  de lecho 

fluidizado [4] 

Nombre del 
modelo o 
aproximación 

Concepto Resultados Ventajas Desventajas Tipos de 
modelos usados 
en esta 
aproximación 

Modelos de 
dinámica de 
Fluidos 
Computacional 
(CFDM) 

Ecuaciones de 
momento 
explícitamente 
resueltas 
Relaciones 
constitutivas y 
leyes de 
cerradura 

Información 
detallada de 
campos de 
velocidades y 
patrones de flujo en 
el reactor 

Útil para 
explorar 
detalles del 
equipo 

Tiempo de 
computo elevado 
 
Incertidumbre de 
parámetros en 
relaciones de 
cerradura 
 
Usado 
generalmente para 
problemas sin 
reacción 

Simulación 
numérica directa 
(DNS) 
Modelos de 
partículas 
discretas(DPM) 
Modelos de 2 
fluidos(TFM) 
Modelos 
Eulerianos 
Modelos 
Lagrangianos 

Modelos de 
Fluidización 

Se tratan 2 fases: 
Emulsión y 
burbujas, de las 
cuales se supone 
su topología 
No se resuelve la 
ecuación de 
momento, pero 
relaciones 
semiempiricas 
describen los 
patrones de flujo 
de gas y solidos 

Perfiles para 
especies sólidas y 
gaseosas, además 
de perfiles de 
temperatura 
En algunos casos la 
información 
obtenida es 
detallada pero 
menos que la 
obtenida en CFDM, 
debido a las 
limitaciones  que se 
tienen al suponer 
los patrones de 
flujo para gas y 
solidos 

Compromiso 
entre precisión 
y dificultades 
numéricas 
 
Frecuentemente 
es suficiente 
para 
aplicaciones 
ingenieriles 

Se supone la 
estructura de flujo. 
Limitado al rango 
de aplicación de las 
correlaciones 
utilizadas. 
Aunque se pueden 
explicar los 
detalles de flujo, 
esto no es 
generalmente 
apropiado para 
diseño de equipos 

Modelo Kunii- 
Levenspiel 
 
Modelo Davidson-
Harrison 
 
Modelos de 
colección de 
burbujas 
 
Modelos de retro-
mezclado 
concurrente y 
contra-corriente 
 

Modelos de 
Caja Negra 

Balances totales 
de masa y energía 
Solo modelos 
globales 

Cantidad y 
composición del gas 
producido, además 
de su valor 
calorífico 

Muy fácil de 
usar 
Pocas entradas  

La descripción es 
mala 
No se describe el 
proceso dentro del 
reactor 

Balances de 
materia y energía 
Equilibrio 
Termodinámico 
Seudo equilibrio 
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2. Objetivos 

2.1. Objetivo general 
 

Desarrollar un modelo que describa el comportamiento dinámico de un reactor de 

lecho fluidizado a escala banco, en el cual se llevan a cabo las reacciones de gasificación 

de carbón, utilizando las condiciones experimentales reportadas por Spiegl [8].  

2.2. Objetivos particulares 

 

 

1. Proponer un esquema cinético para las reacciones homogéneas y heterogéneas 

que permita la descripción de los datos experimentales 

 

2. Estimar los parámetros cinéticos  obtenidos en el desarrollo del modelo cinético 

 

3. Realizar un modelo que incluya los fenómenos de transferencia de calor y masa, 

utilizando la teoría de fluidización de 2 fases propuesto por Kunni et al [9] 

 

4. Predecir el comportamiento en estado transitorio del reactor, obteniendo 

predicciones cualitativas de su comportamiento 
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3. Procedimiento experimental y resultados experimentales 
En esta sección se describe el procedimiento experimental y los resultados obtenidos 

en el reactor de lecho fluidizado modelado  en este proyecto. Dichos resultados son 

relevantes para proceso de modelación ya que estos permitirán validar el modelo 

desarrollado. Los resultados experimentales corresponden al trabajo desarrollado por 

Spiegl [8]. 

3.1. Selección de muestras de combustible, preparación y análisis 

 En este trabajo se seleccionaron carbones tipo lignito alemán ya que son una opción 

preferida para la gasificación en lechos fluidizados  debido a su alta reactividad, además 

de ser uno de los carbones mas utilizados en la generación de energía en el Reino Unido. 

La alimentación de solidos al lecho fluidizado requiere una distribución de partículas 

pequeñas  con un diámetro promedio de entre 200 y 300    por lo que el carbón es 

molido y posteriormente tamizado  

La composición aproximada y final del carbón utilizado se reporta a continuación en la 

Tabla 3-1, y en la Tabla 3-2.   

Tabla 3-1. Análisis  aproximado(% masa) 

Humedad % 13.2 

Cenizas % 4.1 

Materia volátil % 44.0 

Carbón fijo % 38.7 

 

Tabla 3-2. Análisis final 
 

 

 

 

3.2.  Equipo Experimental 

El sistema de gasificación consite en un reactor de lecho fluidizado, el cual es 

alimentado con una mezcla de gases y carbón. Un diagrama de flujo del equipo 

experimental se muestra al final de esta sección, este describe la configuración del reactor 

así como sus sistemas de alimentación (Figura 3-2). 

Azufre % 0.23 

Cloro % 0.02 

Carbono  % 57.39 

Hidrógeno % 4.03 

Nitrógeno % 0.61 
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3.2.1. Sistema de alimentación de combustible 

La alimentación continua de carbon se lleva a cabo mediante una válvula rotatoria  

con una capacidad de alimentación de hasta 6.5 g/min. Conforme la valvula gira el espacio 

arriba de ella se llena con carbón del recipiente almacenador, y posteriormente este cae 

dento de la línea de alimentación en el fondo. (ver Figura 3-1)  El tamaño del combustible 

que se puede suministrar esta entre las 200 y 300 micras, esta válvula está conectada a la 

línea de alimentación de gas  del reactor.  

 

Figura 3-1.Dibujo detallado de valvula rotatoria 

3.2.2. Trampa de alquitrán  y limpiado de gas 

La corriente de gas de salida del reactor tiene que ser enfriada y limpiada de 

alquitránes y de cualquier partícula fina antes de entrar en los analizadores de gas, para 

esto se debe  condensar el agua y el alquitrán. Para enfriar el gas y condesar los 

alquitránes  presentes, la corriente de gas se pasa a través de una trampa de alquitrán, 

que consiste en pasar la corriente de salida  a través de  un  tubo empacado con mallas de 

alambre, la trampa de alquitrán se enfria con hielo. En este lugar el alquitrán se condensa 

y acumula para su posterior cuantificación. La temperatura de la corriente de gas fue 

monitoreada constantemente después de pasar por la trampa de alquitrán y esta no 

excedio  los 20°C. 

Después de la trampa de alquitránes el gas se burbujea en contenedores llenos con 

100 ml de agua deionizada para absorber el amoniaco que puede estar presente en el gas, 

posteriormente la corriente de gas pasa a través de los analizadores para finalmente ser 

quemado, utilizando un quemador de propano. 



Capítulo 3.  Procedimiento experimental     
 
 

23 
 
 

3.2.3. Suministro de gas y control de presión. 

Dióxido de carbono y oxígeno se alimentan a una presión de 30 bar desde cilindros y 

se mezclan en la proporción requerida utilizando dos controladores de flujo (0-5 l/min 

    y 0-15 l/min    ). La presión en el interior del reactor se regula  mediante una válvula 

de aguja ajustable. Durante un experimento la valvula es constantemente ajustada de 

forma manual, debido al aumento en el volumen de gas causado por las reacciones de 

pirolisis y gasificación. 

3.2.4. Resistencia de calentamiento 

La pared del reactor se calienta mediante dos electrodos  de cobre. La corriente 

eléctrica suministrada a los electrodos se controla al establecer un valor para la 

temperatura de la pared del reactor.  

Para las mediciones de temperatura se utilizaron termopares tipo K con una 

temperatura máxima de operación de 1100°C. La temperatura dentro del reactor se 

puede medir en 3 diferentes posiciones: dentro del lecho, a la mitad del reactor y en la 

parte superior del reactor. Las mediciones en las partes inferiores del lecho del reactor no 

se efectuaron debido a que la presencia del termopar afecta el flujo de gas alimentado.  

3.2.5. Mediciones de los componentes de salida. 

Los analizadores de gases en línea fueron instalados para cuantificar los principales 

componentes en el gas producido por el gasificados (ver Figura 3-2). Los analizadores se 

calibrarón en cada experimento utilizando una mezcla de gases certificada. El flujo 

volumétrico del gas de salida del gasificador fue medido utilizando un medidor de gas 

seco. 

Tabla 3-3 muestra el modelo, capacidad de medición y precisión de los analizadores de gas 

en línea utilizados. Los analizadores  se calibrarón  antes de cada corrida. En el caso del 

analizador de hidrógeno este se calibró utilizando a una concentración máxima de 20% de 

hidrógeno, además de que de acuerdo las especificaciones del fabricante las mediciones 

de este analizador se ven afectadas por la presencia de hidrocarburos. En los 

experimentos realizados  el único hidrocarburo presente en una cantidad significativa es   

el metano,para  el cual la concentración máxima registrada corresponde al 3% dando un 

error máximo del 0.24% en las mediciones de hidrógeno. 
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Tabla 3-3. Características de dispositivos de medición 

Gas Tipo Modelo Rango Precisión 

    Infrarrojo Servomex xentra 4200 0-100%   1%   

      Infrarrojo Servomex xentra 4200 0-25%   1% 

    Infrarrojo ADC 0-20%   1% 

       Infrarrojo ADC 0-60%   1% 

   Conductividad térmica Hitech K1500 0-20%   1% 

 

 

3.2.6. Recolección de Alquitrán  

Para determinar la cantidad de alquitrán obtenida durante el proceso de gasificación  

el interior del reactor asi como la trampa de alquitrán se lavadas con 400mL de una 

mezcla de cloroformo:etanol (4:1 en volumen). La solución fue filtrada para remover 

partículas finas. Utilizando un roto evaporador los disolventes  fueron evaporados para 

posteriormente  pesar el alquitrán obtenido  [8]. La muestra obtenida fue secada a 45°C 

en un horno con recirculación de aire, y esta fue dejada 2 horas en un contenerdor abierto 

para alcanzar una estabilidad en el peso. 
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3.3. Reactor 

El reactor consiste de una columna de 34 mm de diámetro interno y 50.4 cm de 

longitud, la cual esta empacada con 60g de arena. Un diagrama esquemático del reactor 

se presenta en la Figura 3-3. La temperatura máxima de operación del reactor es  de 

1000°C (temperatura de la pared) y 30 bar de presión. Para disminuir el tiempo necesario 

de calentamiento, el cuerpo del reactor se  aislo con varias capas de lana de fibra de vidrio 

y un tubo de cuarzo  de 28 mm de diámetro interno (7), el cual se coloca dentro de la 

columna de 34 mm la cual contiene al lecho. La parte inferior del tubo de cuarzo es de 

forma cónica con un orificio en el fondo, por donde se alimenta  el carbón y los agentes 

gasificantes (2). Para mantener fijo el tubo de cuarzo  al fondo del reactor se utiliza un 

contrapeso. El contrapeso es un disco de acero inoxidable de 20 mm de altura y 32 mm de 

diámetro con un orificio en el centro de 12.5 mm de diámetro (6). La temperatura en el 

interior del lecho (3) se registró mediante un termopar (5).  
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Figura 3-3.Esquema del reactor, (1)Línea de entrada de gas, (2) alimentador de gas al 
lecho,(3)lecho empacado con arena,(4)pared con resistencia eléctrica,(5) termopar, 

(6)contrapeso para sellado del reactor,(7) tubo de cuarzo. 

 

3.4. Condiciones de fluidización. 

Las velocidades de fluidización utilizadas corresponden  a una mínima de fluidización 

de 1.8 cm/s   la cual está calculada con en base a los requerimientos de las condiciones de 

gasificación y limitaciones del equipo. Con estas condiciones de flujo en el reactor se 

tienen las siguientes características: 

 

 

50.4cm 

3.4cm 

25cm 

2.8cm 
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 Rápido retromezclado de sólidos (carbón y arena) 

 Minima cantidad de partículas arrastradas en la corriente de gas a la salida del 

reactor 

 Temperatura del lecho homogénea y una tasa de transporte de calor alta con las 

paredes del reactor 

 Velocidad superficial del gas suficiente que asegura un régimen de fluidización por 

burbujeo  

Las condiciones de operación del reactor para los experimentos utilizados en este trabajo 

son las siguientes: 

 Se utilizó como combustible partículas de lignito alemán de un tamaño de 200-300 

  , correspondiente al grupo B dentro de la clasificación propuesta por Geldart [9] 

para tamaños de partículas. 

 El flujo de gases se mantuvo constante  

 Debido a que la temperatura del lecho es un parámetro difícil de controlar, se 

establece como temperatura experimental la temperatura de la pared del reactor, 

la cual es controlada mediante un controlador tipo PID. Los experimentos 

estudiados corresponden a temperaturas de 750, 850 y 950°C. 

 Ya que el carbón se alimenta mediante una válvula rotatoria,  es difícil controlar el 

flujo másico suministrado al reactor. Sin embargo lo anterior establece un flujo  

másico de 1.76  6% g/min 

 La presión del interior del reactor se mantuvo constante en 1 bar 

 La relación volumétrica oxigeno a dióxido de carbono se mantuvo en 10/90 % 

(      ) 

 

3.5. Procedimiento experimental      

 

El reactor se precalienta mediante las resistencias, hasta la temperatura establecida 

para la pared del reactor (el lecho del reactor está constituido por 60 g de arena), una vez 

que la temperatura es homogénea se inicia la fluidización del sistema mediante una 

corriente de  O , la corriente de gas se mantiene constante hasta que la temperatura del 

sistema se estabiliza. Al estabilizarse la temperatura del sistema  se coloca hielo en la 

trampa de alquitrán y se comienza a suministrar la mezcla deseada de los agentes 

gasificantes (  O  y O  ) junto con el carbón. Al terminar el experimento y enfriar el 

reactor  se mide el alquitrán formado  [8].  
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3.6. Distribución de productos 

En la Figura 3-4 se muestra el cambio de la composición del gas en función del tiempo, 

para un experimento típico. El combustible alimentado reacciona rápidamente, se 

calienta y se piroliza. El carbón secundario generado reacciona rápidamente con los 

gases presentes dentro del reactor. La concentración de productos alcanza un estado 

estacionario aproximadamente a los 3 minutos de iniciada la alimentación. El nivel de 

    disminuye y el de    aumenta durante los primeros 15 minutos de reacción. El 

hidrógeno  y el metano se forman principalmente en la pirolisis. [8] 
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Figura 3-4.Concentración(%) del gas a la salida del reactor, durante operación continúa. 
arranque y estado estacionario a 850°C [8]  
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Los datos  experimentales de los productos expresados como concentración obtenidos 

para la gasificación de carbón, al estado estacionario   en el proceso “Oxy-fuel” (90%     

y 10%  ) a 850°C y una atmósfera se muestran a continuación. 

1.55 1.60 1.65 1.70 1.75 1.80 1.85 1.90

0

10

20

30

40

50

 CO

 CO
2

 H
2

 CH
4

C
o
n
ce

n
tr

a
ci

ó
n
 (

%
)

Flujo de carbón (g/min)

Figura 3-5. Distribución de productos en función del flujo de carbón [8] 

En los datos mostrados en la Figura 3-5 es importante observar que las variaciones en el 

flujo de carbón no tienen un efecto significativo en la composición del gas, además de que 

las variaciones presentes no tienen ninguna tendencia. 
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La masa de alquitrán obtenida después del proceso de gasificación se muestra en la Figura 

3-6. La cantidad de alquitrán producido es relativamente grande debido a el uso de arena 

en el lecho la cual no provee una superficie adecuada para que ocurran las reacciones de 

fraccionamiento térmico del alquitrán.  
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Figura 3-6.Masa de alquitrán recolectado a distintos tiempos de reacción [8] 
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3.7. Distribución de temperaturas en el lecho 

Como se mencionó anteriormente en este trabajo, existen distintas dificultades técnicas 

que impiden obtener mediciones de la temperatura axial del reactor, por lo que 

únicamente se cuenta con 3 mediciones de temperatura dentro del lecho del reactor. 

Los datos  de temperatura medidos en el reactor son los siguientes 
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 Figura 3-7.Temperatura del lecho medida en 3 diferentes puntos del reactor 
(fondo, centro, y lecho del reactor) [8] 

 

En la Figura 3-7 se muestran las temperaturas medidas en el lecho durante el arranque y 

durante la alimentación continua del reactor. En esta figura se muestra una diferencia  de 

100°C aproximadamente entre las distintas secciones  durante el arranque del equipo, 

debido a la alta capacidad térmica del    . Cuando el combustible comienza a ser 
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alimentado la temperatura en la parte superior del reactor disminuye debido a las 

reacciones de gasificación endotermicas. A tiempos mayores se observa una estabilización 

de la temperatura de cada sección, el cual se atribuye a un mejor retromezclado 

provocado por la alimentación de las partículas de carbón y la combustión de este.  
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4. Química del Proceso 
El modelo de transporte  de masa y energía en el reactor de gasificación contiene 

términos fuente y/o sumidero que  describen  el consumo de carbón, alquitrán y gases. El 

desarrollo de modelos que permitan describir las distintas reacciones que ocurren en el 

sistema se presenta en la siguiente sección. 

La gasificación es una combinación de distintas reacciones las cuales pueden ser 

clasificadas  en tres grupos según la propuesta de Marin et al [10] : 

a) Pirólisis. Descompocicion térmica del carbón en alquitrán y carbón secundario 

b) Oxidación. Reacciones del carbón secundario con oxígeno 

c) Reducción. Reacciones del carbón secundario con el            

El esquema de reacciones que se utilizó  para describir el proceso de pirólisis y 

gasificación  de carbón, toma en cuenta la descomposición térmica del alquitrán formado 

después del proceso de pirólisis, además de incluir las distintas reacciones de gasificación. 

En este trabajo la formación de alquitrán durante el proceso de pirólisis fue simplificado, 

dada la complejidad del proceso además de la escasa información experimental que 

permitiera  proponer un mecanismo mas complejo para su formación durante la pirólisis.  

 

 

 
 

 
 

 

Figura 4-1. Esquema de reacción 
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En la Figura 4-1 se muestra el esquema de reacción propuesto , en el cual se 

propone que el carbón alimentado se descompone en carbón secundario y alquitrán,  

después del proceso de pirólisis, a su vez el alquitrán producido generara  distintos gases 

al sufrir reacciones de fraccionamiento térmico. Por otro lado el carbón secundario, el cual 

se consideró como una estructura compuesta principalmente de carbono, reaccionará con 

los gases presentes produciendo  O    O O            O, dichos productos reaccionarán 

entre sí en distintas reacciones homogéneas. 

Las reacciones consideradas en el esquema anterior se describen de forma más detallada 

a continuación. 

4.1. Fraccionamiento térmico del alquitrán 

Como se ha mencionado anteriormente el alquitrán representa un gran número de 

especies hidrocarbonadas, usualmente moléculas aromáticas más pesadas que el benceno 

y cuyas propiedades difieren ampliamente debido a factores de operación, tales como la 

relación oxigeno carbón, detalles de diseño del equipo experimental,  como  altura del 

lecho, altura del lecho diluido. 

A pesar de la gran cantidad de trabajos publicados  el conocimiento de la cinética 

de formación y conversión de alquitrán es aún limitado. En este trabajo para poder 

describir el comportamiento del alquitrán dentro del reactor, éste se estudió  como  un 

compuesto en vez de describir cada uno de sus componentes, esto es debido a la gran 

cantidad de compuestos presentes dentro del alquitrán. 

Cabe destacar que la hipótesis  de que el alquitrán solo se descompone debido a 

fraccionamiento térmico es adecuada ya que en la operación práctica de lechos 

fluidizados la conversión de alquitrán con oxígeno esta limitada debido a que el alquitrán 

compite con los gases ligeros y carbón secundario  por el oxígeno  y los gases ligeros son 

más reactivos que el alquitrán (razón por la que no hay gasificación de alquitrán) 

La descomposición del alquitrán se lleva a cabo a través de las reacciones de 

fraccionamiento térmico del alquitrán, reformado y reacciones de oxidación parcial, 

donde muchas de estas reacciones pueden ser catalizadas por la presencia del carbón 

secundario. 
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El modelo de alquitrán se ha enfocado en hacer una representación simplificada de 

la conversión. Muchos de los trabajos que se han publicado han sido enfocados en 

obtener modelos cinéticos prácticos. Esto puede ser clasificado en 3 formas:  

a) Tomar un grupo genérico de alquitrán (no especificar un compuesto) [11] 

 

b) Mediante una molécula modelo es decir, tomando un compuesto 

cuantitativamente importante que represente la clase de alquitrán involucrado 

[11] [12] [13]. 

 

c) Suponer una mezcla continua de distintas especies, que evoluciona con el tiempo 

[14].  

La reacción de fraccionamiento térmico del alquitrán queda descrita mediante la siguiente 

expresión, la cual considera que este  al fraccionarse produce     O    O  O      y     en 

distintas proporciones, las cuales  se determinaron utilizando información experimental, 

obtenida en el reactor de lecho fluidizado para experimentos de pirólisis (ver sección 2). 

          
            
→     

 
   

  
    

   
     

   
   +   

      (4-1) 

Este tipo de mecanismos donde se trata al alquitrán como un compuesto han sido 

utilizados en distintos modelos como el presentado por Di Blasi [15] o el modelo 

desarrollado por Chaurasia et al. [16] 

4.2. Conversión química del carbón secundario 

Una vez concluido el proceso de pirólisis en las partículas de carbón  una variedad 

de reacciones heterogéneas ocurren en la superficie de las partículas. La estructura 

generada después de la pirólisis es una estructura compuesta principalmente de carbono, 

la cual reacciona con los distintos gases (O   O    O              O ) presentes dentro del 

reactor. La tasa de consumo de carbón secundario  está influenciada por distintas 

variables  como temperatura, presión parcial de agentes gasificantes, tamaño de 

partículas, porosidad, contenido de minerales, etcétera.  

Las reacciones seleccionadas para este trabajo consisten en la desintegración 

térmica del alquitrán y las reacciones heterogéneas de oxidación y gasificación. No 

obstante, la composición del carbón  secundario  contiene hidrógeno, oxígeno y algunos 

compuestos inorgánicos esta será tratada como una estructura de carbono puro, para 

simplificar el esquema de reacción. 
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De esta manera el esquema de reacciones heterogéneas queda  definido por las siguientes 

reacciones 

4.2.1. Combustión 

La oxidación o combustión del carbón es una de las más importantes reacciones 

que ocurren en el reactor, la cual provee prácticamente toda la energía térmica necesaria 

para las reacciones endotérmicas. El oxígeno suministrado al lecho fluidizado reacciona 

con el carbón resultando en la formación  de  O y  O  

                   (4-2)  

                     

  
 

 
                (4-3) 

                     

 

4.2.2. Gasificación 

La gasificación involucra  una serie de reacciones endotérmicas apoyadas por el calor 

producido de las reacciones de combustión descritas arriba las siguientes son las 

reacciones de gasificación mas importantes 

4.2.3. Oxidación parcial de carbón por vapor “water gas shift” 

La gasificación con vapor generalmente se considera como una reaccion rápida a 

bajas temperaturas comparada con la gasificación con  O .La oxidación parcial de carbón 

por vapor es una reacción en la cual el  vapor reacciona con el carbón a alta temperatura 

produciendo hidrógeno de acuerdo a la ecuación 

                     (4-4)  

                   

4.2.4. Reducción  

La gasificación  del carbono con dióxido de carbono es usualmente la principal 

reaccion de este proceso. La reaccion es endotérmica, y es lenta a temperaturas por 

debajo de los 1000°C además de que inhibe la producción de CO. En esta reacción  el 

dióxido de carbono presente en el reactor reacciona con el carbón para producir 

monóxido de carbono de acuerdo con la siguiente reacción endotérmica que es conocida 

como la reacción Boudouard 
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                        (4-5) 

                   

4.2.5. Metanacion   

Al reaccionar con el hidrógeno presente se genera metano. La formación de 

metano es preferida especialmente cuando los productos de la gasificación se utilizan 

como una alimentación para otros procesos químicos. Esta también se prefiere en 

aplicaciones  de  ciclos combinados de generación de energía eléctrica [17] 

                      (4-6) 

                    

4.3. Reacciones homogéneas 

Dentro del reactor en la fase gas ocurren distintas reacciones entre los gases que las 

componen. Las principales reacciones homogéneas son las siguientes 

4.3.1. Combustión de hidrógeno 

Esta reacción corresponde a la oxidación  del hidrógeno, producido durante el  proceso de 

pirólisis y fraccionamiento térmico del alquitrán, la cual produce agua de forma 

irreversible. 

   
 

 
                (4-7)    

                   

4.3.2. Reacción de combustión de metano 

    
 

 
                      (4-8) 

                             

4.3.3. Oxidación de monóxido de carbono con agua “Shift convertion” 

                      (4-9) 
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5. Modelo Cinético 
En el desarrollo los modelos cinéticos para las reacciones heterogéneas se 

propusieron modelos que siguen la ley de acción de masas, es decir, se supuso que la  

velocidad de reacción es proporcional a las masas de los reactivos. Este tipo de 

suposiciones no permite describir mediante pasos elementales las reacciones 

heterogéneas, pero permite establecer mecanismos fáciles de evaluar. 

Dada la complejidad  hidrodinámica y la presencia de gradientes de temperatura en el 

reactor, no es posible desarrollar experimentos que permitan desarrollar modelos 

cinéticos de tipo intrínseco, es decir, donde todos los efectos de transporte de masa han 

sido eliminados. Cualquier mecanismo cinético que sea propuesto incluirá este tipo de 

efectos en las constantes cinéticas que se calculen, haciendo difícil que este tipo de 

cinética sea utilizada en condiciones distintas a las que se calcularon los parámetros 

cinéticos. 

5.1. Modelos  heterogéneos 

Es importante destacar que los parámetros cinéticos obtenidos para el caso de las 

reacciones con carbón dependerán del tipo de combustible utilizado, en este caso lignito 

alemán.  

Tabla 5-1. Tasas de reacción propuestas 

Reacción Velocidad de reacción Ecuación 

                        
   

    
   (5-1) 

                             
       

 (5-2) 

                       
    

     
 (5-3) 

     
 

 
                

   
  (5-4) 

                      
 (5-5) 

 

Para las reacciones anteriores (Tabla 5-1)  se consideró que estas ocurren en la 

superficie del carbón, para esto se utilizó como concentración de carbono la 

concentración superficie de una partícula de carbón  
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En el caso del fraccionamiento térmico de alquitrán se propuso una cinética 

empírica de segundo orden  con respecto a la concentración de alquitrán, basados en 

distintos estudios que presentan una cinetica de orden menor se han obtenido distintos 

problemas en la predicción de datos experimentales [18]. 

Tabla 5-2. Cinética de fraccionamiento térmico 

Fraccionamiento térmico de alquitrán  Velocidad de reacción Ecuación  

         
            
→                  

        
   +   

   

 

                 
  (5-6) 

 

La obtención de los distintos parámetros cinéticos es de gran dificultad ya que  es 

difícil realizar estudios cinéticos en este tipo de reactores, ya que los resultados 

experimentales de conversión son altamente influenciados por fenómenos de transporte, 

por lo tanto muchos de los parámetros que han sido reportados en la literatura fueron 

estimados utilizando información experimental de  equipos en los cuales las condiciones 

de reacción pueden ser controladas de forma más sencilla. Además de lo anterior, el tipo 

de carbón es una variable que tiene un gran impacto en el valor de estos parámetros 

como se mencionó anteriormente. 

En este trabajo se efectuaron distintas simulaciones que permitieron obtener el 

valor de los distintos parámetros cinéticos para las reacciones heterogéneas. En el caso de 

los valores de las constantes de equilibrio estas fueron obtenidas mediante cálculos 

termodinámicos. Los valores de la energía de activación obtenidos se compararon con 

valores obtenidos para modelos similares reportados en la literatura como se muestra a  

continuación (ver Tabla 5-3) 
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Tabla 5-3. Valores de energía de activación para reacciones heterogeneas 

Reaccion Modelo Combustible  a      l  Referencia 

                       
   

    
  

No especificado       [19] 

 Carbón de Biomasa     [16] 

Lignito chino     [20] 

Carbón bituminoso 
chino  (Bin-Xian) 

    [21] 

Lignito alemán     Este trabajo 

                           
   

       
 

Carbón bituminoso 
chino  (Bin-Xian) 

    [21] 

Carbón de Biomasa     [16] 

Lignito alemán     Este trabajo 

                       
    

     
 

Carbón bituminoso 
chino  (Bin-Xian) 

    [21] 

Carbón de Biomasa     [16] 

Lignito alemán       Este trabajo 

     
 

 
                

   
 

No especificado       [19] 

Grafito       [22] 

Carbon IGT       [23] 

Lignito alemán       Este trabajo 

                      
 

No especificado      [24] 

Lignito alemán       Este trabajo 

 

Las condiciones de operación asi como el tipo de equipo que se utilizó para estimar los 

diversos parámetros reportados en la literatura se presentan en la Tabla 5-4.  

Tabla 5-4. Condiciones en las que se obtuvieron los parámetros cinéticos utilizados para comparar. 

Equipo Combustible Condiciones de 
operación 

Referencia 

Gasificador de lecho 
arrastrado 

Carbón de Biomasa 
T=900°C 
P=1Atm 

[16] 

Aparato de termo 
gravimetría (TGA) 

Lignito chino 
T=850°C y 950°C 
P=1Atm 

[20] 

Aparato de termo 
gravimetría (TGA) 

Carbón bituminoso chino  
(Bin-Xian) 

T=900°C y 1000°C 
P=1Atm 

[21] 

Lecho fluidizado Carbon IGT 
T=877°C 
P=1Atm 

[23] 

Lecho fluidizado Grafito 
T=700°C y 900°C 
P=1Atm 

[22] 

Lecho fluidizado Lignito alemán 
T=750°C, 850°C y 
950°C, P=1atm 

Este trabajo* 

*Para descripción en detalle de las condiciones de operación ver capitulo 3 
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Los resultados obtenidos para el valor de las energías de activación se encuentran 

dentro del orden de magnitud de otros valores reportados en la literatura, cabe destacar 

que en los casos que existen diferencias significativas esto puede ser atribuido a el tipo de 

carbón que se utilizó en cada trabajo, asi como a el tipo de reactor en el que se realizó 

dicho estudio. En el caso del tipo de carbón es debido a que la composición de estos varia, 

lo cual tiene efectos significativos en su reactividad, por otro lado el tipo de reactor influye 

debido a que este tendrá un impacto directo en los procesos de transferencia de masa y 

energía. 

En el modelo desarrollado para describir las reacciones de fraccionamiento 

térmico del alquitrán, es difícil comparar los valores de los parámetros estimados en este 

trabajo debido a la escaza información y la gran cantidad de modelos empíricos 

reportados en la literatura, a continuación se muestran algunos de los valores reportados 

por Gómez et al. [4] para la energía de activación de la reacción de fraccionamiento 

térmico (ver Tabla 5-5).  

 

Tabla 5-5. Valores de energía de activación para la descomposición térmica del alquitrán 
[4] 

Condiciones de generación de 
alquitrán 

Rango de 
temperaturas 
     

Energía de 
activación 
         

Lecho fluidizado con aire 750-920 97 

Lecho fluidizado con vapor 782-912 42 

Lecho fluidizado con vapor 803-882 42 

Lecho fluidizado con vapor 801-880 42 

Lecho fluidizado con aire 700-1000 160 

Lecho fluidizado con aire 800-900 114 

Lecho fluidizado con aire 750-850 72 

Vapor + oxigeno 785 58 

Lecho fluidizado con aire 700-1000 210 

Gas dopado con naftaleno 700-900 61 

Lecho Fluidizado con   * 750-950 62.2 

*Valores obtenidos utilizando los datos experimentales reportados por Spiegl [8], y valor estimado para 

energía de activación, utilizando el modelo propuesto en la sección 5.1  
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Al comparar los resultados obtenidos en la energía de activación para la reacción de 

fraccionamiento térmico del alquitrán, es difícil establecer un criterio que permita 

descartar o mejorar el valor obtenido, ya que los datos reportados en la literatura tienen 

un amplia gama de valores, permitiendo establecer únicamente que el valor obtenido 

puede contar con sentido físico, ya que su magnitud esta dentro del intervalo de valores 

reportados anteriormente. 

5.2. Modelos homogéneos 

La combustión y la reacción de reformación de especies volátiles tienen un gran 

impacto en la composición del gas de salida, la conversión y la eficiencia. Uno podría 

pensar que las reacciones homogéneas son muy conocidas, sin embargo esta no es la 

realidad. Las reacciones que ocurren entre las diferentes especies presentes, dentro del 

reactor, son una compleja combinación de distintas reacciones elementales. En particular 

las reacciones entre oxígeno, monóxido de carbono,   hidrógeno y metano  involucran una 

cadena de mecanismos  con etapas elementales de componentes estables e inestables 

como son los radicales libres. Este tipo de compuestos inestables dentro de un lecho 

fluidizado tendrá una diferente velocidad de eliminación en las distintas fases, ya que los 

sólidos tendrán un efecto significativo en su concentración, es decir,  la eliminación de 

radicales libres en la fase densa determinara la concentración de especies intermedias.  

 

Para las reacciones que ocurren en fase homogénea de la misma manera se utilizó una 

cinética que sigue la ley de acción de masas 

 

Tabla 5-6. Tasas de reacción propuestas para reacciones homogéneas  

Reacción Tasa de reacción 

                             
     

   
 

7.    
 

 
                  

   
 

8.    
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Los parámetros obtenidos fueron comparados con los reportados en la literatura(ver Tabla 

5-7). 

Tabla 5-7. Valores de energía de activación para reacciones homogeneas 

Reaccion Modelo Combustible  a      l  Referencia 

                             
     

   
  

No especificado     [4] 

Lignito alemán       Este trabajo  

      
 

 
                  

   
 

No especificado     [19] 

Carbón de Biomasa       [16] 

Lignito alemán       Este trabajo 

       
 

 
                    

   

   
 

Carbón de Biomasa     [16] 

Lignito alemán     Este trabajo  
*Las  condiciones de operación  a las que fueron obtenidos los parámetros anteriores se encuentran reportadas en laTabla 5-4 

En el caso de las reacciones homogéneas los valores obtenidos son cercanos a los 

reportados en la literatura, lo cual indica que no existe un efecto significativo del tipo de 

carbón, aunque cabe  destacar que en los parámetros obtenidos debe existir una 

influencia de los fenómenos de transporte de masa y energía.  
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6. Modelado del reactor  
 

La mayoría de los modelos publicados para  lechos fluidizados pertenecen a la 

categoría de modelos de fluidización, ya que en este tipo de modelos se evita describir los 

problemas que se tienen debido a el comportamiento complejo, pero manteniendo los 

efectos de la dinámica de fluidos al suponer los patrones  de flujo en el lecho. Lo anterior 

se logra al describir el lecho mediante la introducción de 2 o más  fases en las cuales el 

patrón de flujo, de cada fase, queda descrito mediante correlaciones semi-empíricas. Cabe 

aclarar que el término fase utilizado aquí difiere del utilizado en termodinámica ya que se 

refiere a una región con una configuración predefinida (concentración de sólidos y estado 

de mezclado entre gas y sólidos).  

En los modelos de fluidización el balance de momentum no se resuelve de manera 

explícita sino que este se utilizan distintas correlaciones, y algunas suposiciones 

adicionales que permiten estimar la división de flujo de gas entre fases, fracciones vacías, 

fracciones ocupadas por burbujas en el lecho, las distintas velocidades entre fases , y 

tamaños de burbujas. Lo anterior permite la determinación de las distintas tasas de 

transporte de materia y energía entre las distintas fases del sistema. 

6.1. Formulación del modelo 

Dado que el reactor experimental es un lecho fluidizado en un régimen de 

burbujeo, una visión idealizada del comportamiento del equipo es estudiarlo como una 

división en dos secciones, la primera está dada como la parte donde los sólidos son 

trasportados hacia arriba por efecto del gas suministrado, y ahí estos se mantienen en un 

retromezclado y la segunda parte en la cual solo existe un gas ascendente libre de sólidos.  

Una versión simplificada del funcionamiento del reactor de lecho fluidizado se puede 

representar como se muestra en la Figura 6-1, en esta figura se representan el transporte 

de materia existente en las distintas fases presentes en el reactor. De esta manera se 

puede representar al reactor como una fase gaseosa que asciende a través del lecho de 

solidos arrastrando a estos, hacia arriba. La fase gaseosa a su vez intercambiará calor y 

materia con los sólidos presentes, en este caso carbón, a su vez,  mediante distintos 

mecanismos serán transportados a la superficie de las partículas de carbón donde estos 

reaccionaran de distintas maneras, para finalmente  ser trasportados nuevamente a la 

fase gaseosa. 
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Figura 6-1.Esquema simplificado del reactor 

El modelo describe el proceso de gasificación de carbón  en un reactor a escala 

banco el cual tiene una alimentación continua de oxígeno, dióxido de carbono y carbón en 

distintas proporciones [8], el modelo está basado en la teoría de fluidización de 2 fases 

desarrollada por Kunni & Levenspiel [9] [25]. 

El modelo de fluidización utilizado consiste en modelar el sistema como dos fases 

gaseosas, emulsión y burbujas,  donde esta última asciende a través de la primera, la fase 

emulsión está formada por sólidos (arena y carbón) y gas. (ver Figura 6.2) 
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Figura 6-2. Representación esquemática de las distintas fases propuestas siguiendo el 
modelo de Kunni & Levenspiel [9] 

En el desarrollo del modelo se tomaron en cuenta las siguientes suposiciones.  

1. La fase burbuja se describe como un reactor tipo flujo pistón sin dispersión axial, 

ya que las burbujas no forman una fase continua, aunque esta fase intercambia 

calor y masa con el gas contenido en la fase de emulsión, además de esto esta fase 

se considera libre de sólidos. 

 

2. El gas en la fase de emulsión intercambia calor y masa, con las burbujas, con los 

sólidos e intercambia calor con la pared interna del reactor, que sirve como 

principal fuente de calor al sistema. Esta fase queda descrita como un flujo pistón 

con dispersión axial. 

 

3. Los sólidos presentes en la emulsión son granos de arena y partículas de carbón, 

los cuales intercambian calor con el gas de la emulsión y en el caso de las partículas 

de carbón estas intercambiaran también masa. 

 

 

𝑞 𝑁𝑖   

𝐹𝑒 

𝐹𝑏𝑜 𝑚̇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 𝐹𝑒𝑜  

𝑞 𝑁𝑖   

  〈𝑢𝑒〉 〈𝑢𝑏〉 

Burbuja Solidos Emulsión 

𝐹𝑏 
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4. En la región diluida del reactor (Freeboard) solo ocurren reacciones homogéneas 

además de que no se considera que existan solidos ni alquitrán en esta región, 

para esta fase los balances de materia y energía se describen de forma similar a los 

gases en la emulsión,es decir, se describen como un reactor de tipo flujo piston . 

 

5. En las fases gaseosas (emulsión, burbujas y lecho diluido) se consideran 

únicamente reacciones homogéneas 

 

6. Para los sólidos que constituyen la fase de emulsión se consideran reacciones 

heterogéneas del carbón: gasificación y oxidación; para los alquitránes presentes 

en el sistema se considera que estos sufren reacciones de fraccionamiento  

térmico produciendo coque y otros compuestos volátiles.  

 

Balances de masa y calor 

Para describir el comportamiento de las distintas  fases se utilizó un modelo  en 

una dimensión que considera que la concentración de  las distintas especies  y la 

temperatura varían únicamente de  forma axial.  

En  general los balances se pueden escribir de la siguiente manera: 

{           }  {
           
          

}  {
          
           

}  {
           
          

     
}  {

          
 

       
} 

Balance de materia 

    

  
    

     

     〈  〉
    

  
  +∑    

  (   
    

) 
  ∑      

 
       (6-1) 

Balance de energía 

     

   

  
    

    

               
   

  
  ∑      (     )

 
  ∑           
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Fase burbujas  

El mecanismo dominante  de transporte de masa y calor es por convección. El modelo que 

describe esta situación física está dado por las ecuaciones 6.1 y 6.2: 

En el caso del balance de materia se incluye el intercambio  de materia con la fase 

emulsión. Para esta fase se desprecian los efectos dispersivos debido a que la fase 

burbujas no se considera como una fase continua (es continua pero las burbujas no 

cambian masa  con sus vecinos arriba y abajo) 

    

  
   〈  〉

    

  
      

(   
    

)  ∑      
 
         (6-3) 

     

   

  
            

   

  
             ∑           

 
       (6-4) 

Las condiciones iniciales y de frontera son: 

 En         

   
          

         (6-5) 

            
         (6-6) 

En       

   
           

        (6-7) 

            
        (6-8) 

Fase de emulsión 

Para la fase emulsión se utilizó un modelo seudo-heterogéneo, ya que gran parte 

de las reacciones ocurre en la superficie del sólido. En el modelo seudo-heterogéneo 

unidimensional  se hace la distinción entre la fase sólida y el gas (ver  la Figura 6-3). Las 

ecuaciones de masa y calor del sólido y el gas se relacionana entre ellas a través del 

transporte en la interface  
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Figura 6-3. Interaccion de la fase emulsion con el solido 

En esta fase se incluyó el efecto del transporte  convectivo y dispersivo en la 

dirección axial, este último debido a la magnitud de los gradientes axiales de temperatura 

y concentración. Además se consideró el transporte de materia y calor hacia la fase sólido 

y la fase burbujas.   

    

  
    

     

     〈  〉
    

  
  +   

  (   
    

)     
  (   

    
) ∑      

 
    (6-9) 

     

   
  

    

    
   

            

   
  

                                       

            ∑           
 
           (6-10) 

Cabe destacar que en el caso de transporte de calor la fase solida se dividió en 2 partes, 

arena y carbón, debido a que en esta fase no todos los sólidos contribuyen  como un 

sumidero o fuente de calor, ya que las reacciones heterogéneas solo se presentan  en la 

superficie de carbón 

Las condiciones iniciales y de frontera son: 

En     

   
          

          (6-11) 

                      (6-12) 

En        

     
〈  〉      

     〈  〉     
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       (6-13) 
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   〈  〉        

       〈  〉     
   

  
|
   

     (6-14) 

En            

 
    

  
|
    

           (6-15) 

   

  
|
    

           (6-16) 

 

Solido 

Los sólidos que están contenidos dentro de la emulsión se modelan como un tanque 

agitado ideal por lotes. Esta aproximación está basada en el efecto de retro-mezclado que 

tienen los sólidos dentro del lecho. La ecuación que describe este comportamiento es la 

siguiente 

    
    

  
        

  (   
    

)        ∑      
 
   +              (6-17) 

         

   

  
   ̇    

                            
∑           

 
    (6-18) 

 

Las condiciones iniciales son 

En     

   
        

         (6-19) 

                  (6-20) 

Ya que se hizo una distinción en la fase solida entre sólido arena y sólidos carbón debido a 

la presencia de fuentes de calor solo en un tipo de sólidos, se desarrolló un balance de 

calor para los sólidos arena 

         

   

  
                             (6-21) 
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Con condición inicial 

En     

       
         (6-22) 

 

Lecho diluido 

La descripción del lecho diluido se realiza como un sistema independiente del 

lecho fluidizado en donde las condiciones de entrada a este, serán las salidas del lecho 

fluidizado(ver Figura 6-4).El lecho diluido queda descrito como un reactor tubular 

considerando el transporte convectivo como  mecanismo dominante, además de incluir 

un término de generación debido a las reacciones homogéneas.  
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Lecho 

diluido 

〈𝑢𝑏〉 

Figura 6-4. Esquema simplificado de entradas a lecho diluido  
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 El lecho diluido queda gobernado por las siguientes ecuaciones  

 

    

  
       

    

  
 ∑      

 
           (6-23) 

   
   

  
          

   

  
             ∑          

 
      (6-24) 

Las condiciones  iniciales y de frontera son 

En        

    
     

          (6-25) 

      
          (6-26) 

En      que coincide con el fin del lecho fluidizado y el inicio del lecho diluido, se tiene 

continuidad en los flujos de masa y calor, es decir 

En      

     
      

      
       (6-27) 

       
          

          
        (6-28) 

 

Balance de carbón 

Modelar el comportamiento de las partículas de carbón en un proceso muy 

complejo, ya que  las partículas combustibles  reducen su tamaño al reaccionar, y esto 

ocurre  a distintas velocidades ya que se tiene una alimentación continua de carbón, 

generando una distribución de tamaños de partículas durante la operación del reactor,  

aunque es necesario modelar este proceso implicaría un gran aumento en la complejidad 

del modelo. En este trabajo se propone un balance global masa de carbón que está 

basado en la suposición de que  la rapidez con que el carbón se consume no permite que 

se acumule de forma significativa partículas de distintos tamaños, de esta manera se 

propone la siguiente ecuación, en la cual se considera la formación de carbón proveniente 

de las reacciones del fraccionamiento térmico de los alquitránes. El balance queda dado 

de la siguiente manera: 
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{           }  {
        
        

}  {
          

 
       

} 

 

      

  
   ̇                   ∑       

 
        (6-29) 

Condición inicial 

En            

                   (6-30) 

Balance de alquitrán  

El modelado de la conversión de alquitrán encuentra una dificultad adicional 

comparado con las reacciones que ocurren entre los gases (                    ) y el 

carbón secundario ya que el alquitrán cambia su reactividad y composición durante el 

proceso de reaccion así que contabilizar su conversión mediante reacciones de 

fraccionamiento térmico no es suficiente. Esta dificultad formalmente existe también al 

modelar el consumo del carbón secundario. No obstante, el carbón secundario generado a 

altas temperaturas consiste en carbono principalmente y la conversión puede tratarse por 

su relativo cambio de masa [26] [4]. Por lo tanto un acercamiento en el que se trate al 

alquitrán como un compuesto  que  compromete toda la composicion de la  que está 

formado, aunque es simple, estará muy limitada. En cualquier caso, el modelado de la 

conversión secundaria de alquitrán  debe ser consistente con los datos cinéticos y los 

rendimientos del alquitrán que se emplea como entrada, también con los métodos de 

muestreo y con los métodos de detección usados para determinar el las cantidades de 

alquitrán. 

La descripción del consumo de alquitrán se realizó utilizando un balance global de 

masa, de forma similar al utilizado para el consumo de carbón, este balance se utilizó 

debido a la forma en que estos son recolectados y cuantificados (ver capitulo 3). El 

balance considera únicamente los términos de alimentación y de consumo debido a 

reacciones de fraccionamiento térmico, suponiendo que el alquitrán no sale del lecho, 

suponiendo un consumo instantáneo del alquitrán, el cual solo se acumulara durante los 

primeros momentos del experimento, Esta suposición permite la descripción de las 

observaciones experimentales, las cuales indican que la cantidad generada de alquitrán 

permanece constante después de cierto tiempo de operación (ver Figura 3-6) 
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̇                    (6-31) 

Condición inicial 

En            

                    (6-32) 

Los valores tomados para las proporciones de alquitrán y carbón  alimentado al 

sistema corresponden a proporciones obtenidas mediante experimentos realizados en el 

reactor de malla de alambre (WMR)  así como a  los valores reportados en los análisis de 

composición aproximada (ver Capítulos 3 y Apéndice  A)  

 

En este tipo de modelos se utilizan distintas correlaciones semi-empíricas para estimar 

distintos parámetros hidrodinámicos y algunos otros parámetros que se utilizan en las 

ecuaciones de gobierno. El criterio utilizado en este trabajo para seleccionar las 

correlaciones empíricas es el siguiente: en caso de  que distintas correlaciones para un 

mismo parámetro y den resultados significativamente distintos, se escogerán aquellas que 

hayan sido desarrolladas para un dominio que incluya las condiciones de operación del 

equipo experimental. 

 

Porosidad 

Para poder describir la estructura del lecho, debe evaluarse la porosidad o 

fracciones vacías para cada una de las regiones. La porosidad se calcula utilizando las 

correlaciones recomendadas por Kunii et. al. [9]   

si                  

           (       )         (6-33) 

Fracción vacía en la emulsión [27] 

      (
  

   
)
    

           (6-34) 
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Flujos de gas 

La fluidización ocurre cuando: la fuerza de arrastre hacia arriba del gas en 

movimiento se iguala a el peso de las partículas de solido en el lecho. Las velocidades 

mínimas de fluidización, para la fase burbuja y la  fase de emulsión dependen de las 

propiedades de los gases y las propiedades del sólido. 

Para calcular la velocidad mínima de fluidización se utilizó la correlación propuesta 

por Kunni et al  [9] 

    

   
   

(
       

  
)
 

 
   (     )

   
   

 (
       

  
)  

    (     ) 

  
     (6-35) 

De acuerdo con Toomey y Johnnstone [28] la velocidad del gas en la fase de 

emulsión puede ser simplificada debido a que la contribución al flujo total de gas, a través 

del lecho, es pequeña comparada con la contribución de  la fase burbuja [9] 

   
   

   
          (6-36) 

Basados en la teoría de 2 fases, Davidson y Harrison [28] proponen las siguientes 

correlaciones para calcular la velocidad de ascenso de las burbujas, en este modelo se 

considera un diámetro constante de burbujas a lo largo del lecho 

Para una burbuja 

              
            (6-37) 

Para burbujas en lechos burbujeantes 

                      (6-38) 

Transferencia de masa 

Dada la división propuesta en el modelo de fluidización de 2 fases es necesario 

establecer la velocidad con la que se intercambia materia entre ellas para esto se 

utilizaron distintas correlaciones derivadas para sistemas con características similares. 

Davidson y Harrison derivaron la siguiente expresión  para el coeficiente de transferencia 

de masa entre la nube y la burbuja [29] 

       (
   

  
)      (

   
        

  
    )        (6-39) 
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De acuerdo con el modelo de penetración de Hygbie y suponiendo que la difusividad 

efectiva se define como 

                  (6-40) 

Chiba y Kobayashi [30] derivaron la siguiente expresión para calcular el coeficiente de 

transferencia entre la emulsión y la nube que rodea a las burbujas 

        (
         

  
 )

   

        (6-41) 

Finalmente el coeficiente global de transporte entre la emulsión y el gas en las burbujas 

queda definido  por la siguiente ecuación 

 

   
 

 

   
 

 

   
         (6-42) 

Transferencia de calor 

En el cálculo del coeficiente de transporte de calor se utilizaron valores reportados en la 

literatura para sistemas similares [9] [25] 

Finalmente el coeficiente global de transferencia de calor se estimó utilizando la solución 

mostrada por Kunni y levenspiel [9], que propone lo siguiente 

Para      [       ] 

    
      

  
           (6-43) 

      
   

   
        

            (6-44) 
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7. Resultados y discusión  
En este trabajo los resultados experimentales obtenidos por Spiegl [8],para el proceso 

de gasificación de carbón en un reactor de lecho fluidizado  se utilizan para validar las 

predicciones obtenidas con el modelo desarrollado 

El tipo de combustible y especificaciones experimentales se reportan en el capitulo 3. 

Los modelos desarrollados fueron discretizados mediante la técnica de colocación 

ortogonal, utilizando 25 puntos de colocación axial para el lecho fluidizado y 25 para el 

lecho diluido, de esta manera se obtuvo un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias, 

el cual fue  resuelto numéricamente mediante el método Runge-Kutta-Fehlberg 

Es esta sección se muestran los resultados obtenidos para simulaciones con las siguientes 

condiciones de operación (ver Tabla 7-1. Caracteristicas del sistema de reacción  ): 

Tabla 7-1. Caracteristicas del sistema de reacción  [8] 

Parámetro Valor unidades 

Flujo molar de carbón             
 ⁄  

Radio promedio de las partículas de carbón        

Longitud del lecho fluidizado       

Longitud del lecho vacío      

Radio de partículas de arena        

Radio promedio de burbujas        

Radio del reactor        

Temperatura de alimentación de carbón       

Flujo volumétrico de gas            

Temperatura de la pared                 

 

Perfiles de concentración 

La distribución de productos en el tiempo a la salida del reactor que se calculó utilizando 

el modelo desarrollado. Los resultados obtenidos  se muestran en la Figura 7-1. La 

evolución de las concentraciones de    ,   ,   ,     ,    y     son el resultado de las 

distintas reacciones tanto heterogéneas como homogéneas, las cuales interactúan a    

distintas velocidades de reacción.                         .
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Figura 7-1.Distribución de productos en el tiempo, comparación entre datos experimentales y predicciones 

del modelo ( T=850°C) 

Los resultados muestran que existe una predicción adecuada  de la dinámica del reactor a 

tiempos menores a los 1500 segundos. Ademas de lo anterior  la predicción de dos 

respuestas experimentales se logró de forma adecuada.  

Perfiles de temperatura 

Los perfiles de temperatura en las fases de emulsión y búrbuja son comparados con 

los resultados experimentales del trabajo de Spiegl [8].En la Figura 7-2  las predicciones 

del modelo muestran que existe un incremento rápido de la temperatura del reactor para 

ambas fases (burbujas y emulsión) a lo largo del reactor. Los resultados muestran que el 

reactor opera en un régimen donde la temperatura se mantiene casi constante, 

alcanzando la temperatura establecida para la pared del reactor, como consecuencia de 

tener rápidas velocidades de transporte de calor. El perfil estimado para la fase burbuja 



Capítulo 7.  Resultados y discusión 
 
  

71 
 
 

muestra una variación de cerca de 250°C entre la entrada y puntos interiores del reactor. 

En el caso de la fase emulsión el punto a la entrada del reactor tiene un valor  mayor 

debido a que la contribución del flujo de entrada  a esta es menor además de estar 

intercambiando calor directamente con la pared del reactor y los sólidos que conforman el 

lecho. 
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Figura 7-2. Perfil de temperaturas a lo largo del reactor para la fase emulsión y burbujas. 
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7.1. Acumulación de alquitrán y carbón 

Las predicciones para la acumulación de alquitrán corresponden con las observaciones 

experimentales, que indican que la acumulación de éste permanece constante en el 

tiempo, éste comportamiento puede ser atribuido a las reacciones de fraccionamiento 

térmico que ocurren con este suponiendo que después de cierto tiempo las condiciones 

dentro del reactor son adecuadas para que el alquitrán generado sea consumido 

completamente.   
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Figura 7-3. Acumulación de alquitrán dentro del reactor como función del tiempo 
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Las predicciones sobre la cantidad de alquitrán acumulado, son mayores a los valores 

experimentales, como se muestra en la Figura 3-5 del capitulo 3. 

En el caso del consumo de carbón secundario el comportamiento es similar al del 

alquitrán aunque con una acumulación más lenta de esta misma, en este caso no es 

posible comparar los resultados obtenido ya que al terminar el experimento, las partículas 

que quedan dentro del reactor continúan reaccionando hasta que la temperatura del 

reactor es suficientemente baja para que esta se inhiba. 
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Figura 7-4. Acumulación de carbón secundario dentro del reactor 
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7.2. Simulaciones a distintas temperaturas 

Con el modelo desarrollado también se obtuvieron resultados a distintas temperaturas 

(750,850 y 950 °C), dichas simulaciones predicen las tendencias experimentales, aunque 

es necesario tener una mayor cantidad de datos experimentales que permitan validar el 

modelo propuesto.  

 

Los resultados de las simulaciones se muestran a continuación.  
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Figura 7-5. Predicciones de concentración de    vs resultados experimentales a 3 temperaturas             
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Figura 7-6. Predicciones de concentración de    vs resultados experimentales a 3 temperaturas 
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Figura 7-7. Predicciones de concentración de     vs resultados experimentales a 3 temperaturas 
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Figura 7-8. Predicciones ce concentración de  O vs resultados experimentales a 3 
temperaturas 

En los resultados mostrados  anteriormente se puede establecer que de manera 

cualitativa el modelo predice el comportamiento del equipo a diferentes temperaturas, 

aunque es necesario contar con un mayor número de mediciones experimentales para  las 

temperaturas de 750 y 950°C que  permitan establecer la validez del modelo, asi como 

mejoras a los esquemas cinéticos propuestos.  

No obstante  lo anterior los resultados obtenidos con el modelo desarrollado describen 

adecuadamente el comportamiento del reactor, considerando la complejidad del sistema. 

Es necesario mejorar el modelo cinético propuesto así como los parámetros de transporte, 

para lo cual es necesario realizar un estudio independiente que permita la estimación de 

estos. 
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8. Conclusiones 
En este estudio se llevo a cabo mediante el desarrollo de un modelo fundamental 

basado en información experimental del proceso de gasificación de carbón, se estudió el 

comportamiento, en estado transitorio, de un reactor de lecho fluidizado, a escala banco. 

Para representar el comportamiento del sistema de reacción se utilizó un modelo 

unidimensional, en donde se acoplan los fenómenos de transferencia de calor y masa, 

además de términos fuente correspondientes a las reacciones homogéneas y 

heterogéneas que ocurren en el sistema. El modelo se desarrolló siguiendo la teoría de 

fluidización de 2 fases de Kunni & Levenspiel.  

Adicionalmente se adapto un modelo cinético que describe las reacciones 

heterogéneas  utilizando la ley de acción de masas, tomando en cuenta que la interacción 

ocurre con el carbón de la superficie de las partículas. Las reacciones homogéneas fueron 

descritas de forma similar. Los parámetros cinéticos utilizados fueron estimados mediante 

ejercicios de simulación permitiendo obtener parámetros con valores de orden de 

magnitud similares a otros reportados en diversos trabajos. 

Los resultados obtenidos con este modelo  permiten la predicción cuantitativa 

aproximada  de los resultados experimentales,  a distintas temperaturas. 
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Apéndice A. 

Modelado de reactor de malla de alambre “Wire mesh reactor” (WMR) 

 

Al realizar estudios de pirólisis y gasificación existe un gran número de parámetros 

que pueden influir en los resultados experimentales, ya que durante el proceso las 

condiciones de operación, como temperatura, tipo de combustible y presión, tienen 

efectos significativos en los rendimientos de los distintos productos. Además de que gran 

parte de los compuestos volátiles son  altamente reactivos. Un  reactor de malla de 

alambre está configurado para  tener velocidades de calentamiento controladas y tiempos 

de residencia muy pequeños, permitiendo que los compuestos volátiles liberados  sean 

removidos rápidamente de la zona de reacción, evitando de esta manera  que ocurran 

reacciones entre los compuestos volátiles  y el carbón residual (ver Tabla A-1). Una vez 

que los compuestos volátiles se remueven, pueden ser cuantificados con mayor facilidad. 

[31] [26] [32]. Los detalles de la configuracion del equipo pueden ser encontrados en el 

trabajo presentado por Kandiyoti [33]. 

El desarrollo de experimentos de pirólisis y gasificación en un equipo reactor de 

malla de alambre es útil para mejorar el conocimiento sobre el papel que juegan distintas 

variables de operación, en la conversión de carbón. Actualmente  no ha sido desarrollado 

un  modelo que describa el comportamiento observado en pirólisis y gasificación en el 

equipo reactor de malla de alambre. 

 

Tabla A-1. Características del equipo experimental [32] [8] 

Tamaño de muestra 5-15 mg  

Rango de temperaturas Hasta 1200°C 

Rango de presiones Vacío hasta 160 bar 

Tasa de calentamiento Muy lenta hasta 5000 K/s 

Gas acarreador Muy lento  hasta 0.3m/s 

Reacciones secundarias Mínimas pero no cero 

 

  

 

 

Figura A-1. Equipo [8] 
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Propiedades promedio de carbón utilizado (lignito alemán) 

           
 

   
                                               

Los experimentos de pirólisis se llevaron a cabo en un tiempo de 1 s 

                           

Para experimentos de pirólisis se utilizó helio como gas acarreador a 1 y 5 bar de presion 

En gasificación se utilizó una corriente de CO2 a 10bar 

 

Formulación del modelo matemático 

En este estudio se utilizaron  2 modelos cinéticos, además de incluir  la descripción del 

transporte de masa, para poder describir el comportamiento experimental del reactor 

Modelo cinético 

Pirólisis 

Para el desarrollo del modelo se tuvieron en cuenta las siguientes simplificaciones al 

proceso el cual se resume en la ecuación (A.1) 

      
 
                                      (A.1) 

Lo cual significa que el carbón al ser sometido a altas temperaturas experimenta una 

pérdida de compuestos, que se pueden agrupar en Alquitrán y gases ligeros, dejando una 

estructura compuesta principalmente por carbono (carbón residual). 

Se cuantifica únicamente la formación de alquitrán y gases, además del consumo de 

carbón dejando de forma implícita la generación de carbón residual 

      
 
                        (A.2) 

Es decir suponer que la masa al final  después de la pirólisis es únicamente carbón 

residual, el cual estará disponible para reacciones de gasificación. Lo cual permite 

proponer el siguiente esquema de reacciones que será sujeto de estudio. 
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Las tasas de reacción propuestas para la producción de alquitrán y gases ligeros 

corresponden a una cinética de segundo orden respecto a la concentración de carbón, ya 

que diversos estudios demuestran que cinéticas de orden menor tienen  varios problemas 

al ajustar los datos experimentales [18] además se utilizó un parámetro que permite 

establecer el límite de la conversión, ya que existe evidencia experimental de 

conversiones menores al 100% [8]. 

 Las tasas de reacción propuestas son las siguientes: 

           
 (            

)
 

       (A.3)  

           
 (            

)
 

       (A.4) 

Gasificación  

El modelo cinético empírico considera únicamente la formación de CO  a partir de la 

siguiente reacción: 

                  (A.5) 

Como lo demuestra la evidencia experimental, las conversiones son menores al 100% por 

lo cual se agregó un parámetro para limitar la conversión total, quedando el modelo de la 

siguiente manera 

           
(            

)    
    

        (A.6) 

Dónde: 

        Es la fracción de carbón disponible para las reacciones de pirólisis 

        Es la fracción máxima de carbón residual que puede ser convertido  a tiempo 

infinito 

Gases ligeros 

Alquitránes 
Carbón 

𝑅  

𝑅  

Figura A-2.Esquema de 
reacción 
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 Estas fracciones están definidas de la siguiente manera 

      
     

      

  

      
     

      

 

Para considerar el efecto de la temperatura en las constantes cinéticas estas fueron 

descritas de acuerdo a la ecuación de Arrhenius 

      
 
   
   

T   es la temperatura del sistema 

   
[ ]        

Modelado del sistema experimental 

La elección del modelo está basada en función del comportamiento del reactor así como 

la cantidad y calidad de mediciones experimentales disponibles. 

El sistema en donde se encuentra confinado el carbón esta contenido entre 2 mallas de 

alambre como se muestra en la Figura A.3 

 

 

Figura A-3. Dimensiones de la malla de alambre 
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Fin Fout

 

Figura A-4.Esquema simplificado del reactor 

El espacio  por donde pasa un flujo de gas, se consideró como un cilindro de diámetro 3cm 

y una altura igual al diámetro de una partícula  

Principales suposiciones 

 Las partículas de carbón tienen una forma esférica 

 La transferencia de masa solo ocurre en la dirección axial 

 La temperatura del reactor es de 850°C 

 Al tener una tasa de calentamiento de 1000°C/s se supuso un sistema isotérmico.  

 El sistema fue descrito como un reactor de tanque agitado ideal 
 

Modelo del reactor 

 Utilizando un modelo seudoheterogéneo se describieron 2 fases una gaseosa y una sólida 

que representa la partícula de carbón. Se utilizaron coeficientes de transporte 

interfaciales para conectar la fase gas con la fase homogénea, de esta manera se  

desacoplaron los fenómenos de transporte de materia de la cinética de reacción lo cual 

permite establecer que los parámetros cinéticos obtenidos son extrínsecos, es decir que 

no se verán afectados por procesos de transferencia de masa. 

Pirólisis 

La pirólisis solo ocurre en el sólido; debido a esto, para  la fase gas solo se consideró 

únicamente trasporte interfacial, de esta manera se establecen las siguientes ecuaciones 

de balance de materia. 
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         (A.7) 

Condición inicial 

En  t=0 

   
          (A.8) 

Para la partícula de carbón, el modelo describe el transporte interfacial, generación de 

gases ligeros y alquitrán, mediante la tasa de reacción correspondiente. 

 

    

  
      (   

    )      ∑   
 
          (A.9) 

Condición inicial 

En t=0  

               (A.10) 

 i= alquitrán, gases 

Para establecer la disminución en la concentración superficial de carbón es necesario 

realizar un balance de carbón bajo la suposición de que la densidad del sólido es 

constante. Se establece que la pérdida neta de materia en la partícula es debida a las 

reacciones de producción de volátiles 

 

        

  
    ∑   

  
            (A.11) 

La concentración en la superficie se definió como 

      
     

 
     

Al sustituir en la definición de        
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Reescribiendo el volumen en términos del radio de la partícula y sustituyendo en la 

ecuación ( A.11)  al simplificar se obtiene  

   

  
  

 

     
∑   

  
            (A.12)   

Con condición inicial 

   En t=0    

 r=rp 

En términos de        

 

       

  
  

 

   
     

∑    
  
           (A.13)  

En          

                  (A.14) 

 

Gasificación 

Para continuar con el consumo de carbono en el caso de gasificación se propone un 

balance de masa de forma análoga al propuesto para el consumo de carbón  obteniendo 

la siguiente ecuación que describe los cambios en la estructura generada después de la 

pirólisis.  

      

  
  

  

     
     

          (A.15) 

En         

                      (A.16) 

Esto permitirá un mayor consumo de carbón debido a la presencia de reacciones de 

gasificación 
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Solución numérica y simulaciones 

Las ecuaciones  de transferencia de masa fueron resueltas simultáneamente, utilizando el 

método de Runge Kutta Fehlberg. Las constantes cineticas, coeficientes de transporte y 

fracciones     fueron estimados  utilizando los datos experimentales disponibles del 

programa experimental. 

Resultados 

Los modelos desarrollados en este estudio son comparados con datos experimentales [8]   

Donde     
  

   

   
  ,representa una concentración adimensional  

Tabla A-2. Valor de parámetros estimados para pirólisis 

Parámetro Valor estimado Unidades 

    5.81       

   1.45x10
12

     

   
 

    
 47.52 ± 1.06%  

     

   
 

       0.765 ±  2.06%  

    3.83x10
12

  
    

   
 

    
 47.5 ± 5.71%  
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Figura A-5. Predicciones del modelo vs observaciones experimentales en pirólisis  a  
T=850°C, P=1,5bar.  

 

Para poder conocer la masa de los gases y de los alquitránes  generados se integraron en 

el tiempo, las predicciones para ambos, en  el intervalo de 0 a 10  obteniendo los 

siguientes resultados.  

Tabla A-3. Rendimientos experimentales para pirólisis [8] 

            

0.152 0.367 

0.149 0.372 

0.148 0.375 

0.152 0.377 
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Rendimientos predichos                         

            0.15   

              

Gasificación  

Los resultados obtenidos para el proceso de gasificación son los siguientes  

Tabla A-4. Valor de parámetros estimados para pirólisis  y gasificación 

Parámetro Valor estimado Unidades Parámetro Valor estimado Unidades 

    5.81  
  

 
       

 47.5 ± 5.71%  
     

   
 

   1.45x10
12

     

   
      4.5x10

12
     

   
  

    
 47.52 ± 1.06%  

     

   
     

 56.8 ±  0.5%      

   
  

      
  0.765 ±  2.06%         5x10

12 
± 1.2%     

   
  

    3.83x10
12

  
    

   
     

  79.2      

   
  

           0.509 ± 2.49%  

 
 

 

 

El valor de las concentraciones de los gases y de los alquitránes se obtuvo mediante la integración 

en el tiempo de las predicciones  en el intervalo de 0 a 60  obteniendo los siguientes resultados. 

                                                                              Tabla A-5. Rendimientos experimentales para gasificación [8] 

            

0.105 0.751 

0.095 0.524 

0.095 0.578 

0.104 0.743 

Rendimientos predichos                                       

           0.15              
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Figura A-6. Predicciones del modelo vs observaciones experimentales en pirólisis con gasificación a T=850°C, 
P=10bar.  

 
 

Conclusiones 

Se encontró que los modelos desarrollados predicen adecuadamente el consumo 

de carbón durante la pirólisis y la gasificación, además de que aproximan  de forma 

adecuada los rendimientos para alquitránes y gases ligeros. En principio esto permite 

predecir los valores límite del consumo de carbón. 

 Se puede  establecer que existe una relación entre los parámetros        y         , 

y la naturaleza del carbón estudiado, ya que, estos parámetros establecen la conversión 

máxima. En el caso de        en pirólisis determina la máxima cantidad carbón residual 

que estará disponible para gasificación, es decir, permite calcular el carbono que se puede 
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volatilizar. En gasificación el parámetro         establece la máxima cantidad de carbón 

inerte, es decir limita el consumo carbón residual  que se puede gasificar. 

Por otro lado  para la producción de gases y alquitránes  en gasificación  los 

modelos no tienen resultados muy favorables en predecir el rendimiento, lo cual puede 

ser debido a distintas reacciones de fraccionamiento  térmico que pueden ocurrir en el 

alquitrán, y/o reacciones de gasificación de este mismo [33]. 
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Apéndice B 

Valores de los parámetros y constantes utilizados 

 

TablaB-2.Fracciones vacías 

Parámetro Valor Unidades 

Fracción vacía en la emulsión 0.2 Adimensional 

Fracción de sólidos en la 
emulsión 

0.8 Adimensional 

Fracción de solidos arena 0.9 Adimensional 

Fracción de solidos carbón 0.1 adimensional 

 

TablaB-3.Velocidad de las fases 

Parámetro Valor Unidades 

Velocidad de emulsión 9.95   
 ⁄  

Velocidad de las burbujas 32.12   
 ⁄  

Velocidad en lecho vacío 3.23   
 ⁄  

  

TablaB-4.Propiedades de los fluidos   

Propiedad Valor Unidades 

Densidad del solido carbón 0.17         

Densidad de solido arena 0.044         

   de arena 10.97           

   de sólido carbón 2.55           

   promedio de gases 10.37           

 

TablaB-5.Parámetros de transporte  

Parámetro Valor Unidades 

Coeficiente de difusividad 1.36       

   9.87      

  1.09x10^-2             
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