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RESUMEN. El carbén es un recurso f6sil abundante, de ahf la necesidad de desarrollar tecnologfas limpias para
un uso masivo del carbén en el futuro. Por lo tanto es necesario generar o adaptar modelos que faciliten el diseno
o escalado de gasificadores. Tales modelos permiten estudiar algunas de las diversas influencias sobre la conversion
total de carbono : presi6n, tiempo de residencia del s6lido y composicién del gas. Adicionalmente el rendimiento

en gases de interés como hidrégeno, monéxido y diéxido de carbono, metano y agua puede ser estimado usando el
modelo desarrollado.

PALABRAS CLAVES. Carbén, modelos de gasificacién, lecho fluidizado, balances de poblacién de materia.

/" ABSTRACT. The coal is an abundant fossil resource. This fact claims for developing clean tecanologies that allow
7 a future massive usc of coal. Therefore, it is necessary to generate or to adapt models that facilitate the design or
escale-up of gasifiers. Such models permit the study of some of the several influences on the carbon total conversion:
pressure, solid residence time and gas composition. Additionally, the yield of interesting gases such as hydrogen,

carbon monoxide, dioxide carbon, methane and water vapor may be estimated using the developed model.
KEY WORDS. Coal, gasification models, fluidized bed, population matter balance.

1 INTRODUCCION

La gasificacion del carbén es un proceso de transfor-
macién, con ayuda de ciertos gases oxidantes, del ele-
mento carbono en productos gaseosos como Hy y CO.
A presiones elevadas y temperaturas por debajo de los
1150 C puede obtenerse CHy. La presencia de estos
compuestos hace que el gas tenga importancia como
fuente de materias primas y como combustible limpio.

En la practica una gasificacién puede realizarse en
muy diversos tipos de reactores, entre ellos, el de lecho
fluidizado en el cual las particulas s6lidas del material
carbonoso se mantienen en suspensién con ayuda de
un gas fluidizante.

El presente trabajo busca, a través del mode-
lamiento, predecir la calidad y cantidad de produc-
tos gaseosos producidos en la gasificacién con miras a
extrapolar la informacién bésica de proceso a futuras
plantas piloto que se disenen en nuestro pafs.

Es de notar que se parte de un carbonizado, el cual
es un material al que se le han eliminado, por desti-
lacién destructiva, gran parte de las materias vol4tiles
y por lo tanto las ecuaciones de la cinética de pirélisis
no requieren ser incluidas en la estructura del modelo.

Se trata de un modelo en estado estable, y globa-
lizado, para la gasificacién de residuo carbonoso con

vapor y oxigeno en un lecho fluidizado, en el cual se
considera temperatura uniforme de las particulas y del
gas dentro del lecho.

1.1 Hipoétesis y Clasificacion de Particulas

En resumen, el conjunto de suposiciones que em-
plearon Sundaresan y Admunson (1979, de aqui en
adelante S-A) para desarrollar el modelo son las si-
guientes:

e La cinética quimica solo tiene en cuenta la etapa de
gasificacién lenta, de un residuo carbonoso que Com-
tiene “carbono base” y cenizas. Se ajusta al modelo
de Johnson.

e La gasificacién produce los siguientes compuestos:
CO, 002, Hg, HQO y CH4. .

o El lecho se divide en dos zonas: la zona de gaﬁlﬁ'
cacién y la zona de combustién, (esta ultima reagcuﬁ’)n
es instantdnea y por lo tanto la zona es despreciable
respecto a la altura del reactor).

e El tamano y la conversién Xp son iguales en todas
las particulas alimentadas.

o Las particulas arrastradas son capturadas y de-
vueltas al lecho.

e El nimero de particulas, por unidad de tiempo, que
pasan de la zona de gasificacién a la zona de combus-
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Particulas Zona de gasificacién Particulas
alimentadas agotadas
Bip
No ———» Bap —— No
tipo 1 Bsp tipos I, I y III

(tipos 1y II) Mcl

TMc (tipo III)

]

Zona de combustién
4 0,4+H,0

Figura 1. Flujo de particulas en el reactor.

ti6n es tal que su contenido de carbono es el necesario
para reaccionar con la cantidad de oxigeno alimentada
al reactor. )

e Todas las particulas que ingresan a la zcna de com-
bustién regresan a la zona de gasificacion.

e La concentracién de todas las especies gaseosas y la
temperatura del reactor son uniformes en la zona de
gasificacién.

e La densidad de las particulas es constante.

e La reaccién de desplazamiento del agua se considera
en equilibrio a la salida del reactor.

¢ Las resistencias al transporte de calor y masa, dentro
de las particulas y entre el-gas y el sélido estdn inclui-
das en las correlaciones empfricas para la cinética.

e Las particulas reaccionan siguiendo el modelo de ni-
cleo menguante, por lo tanto, la capa de ceniza for-
mada no se desprende de la particula.

Sea 6 el tiempo que una partfcula debe per- .

manecer en la zona de gasificacién, para consumir
completamente su carbono; esto posibilita tres tipos
de particulas:

e Particulas tipo I: particulas que han permanecido
en el reactor un tiempo menor que 6 sin pasar por la
zona de combustién; atin contienen algo de carbono.
¢ Particulas tipo II: Estas particulas, sin pasar por la
zona de combustién, han permanecido en el reactor un
tiempo mayor o igual a 6, por lo tanto no contienen
carbono.

e Partfculas tipo III: Las particulas de esta clase
fueron particulas de tipo I y tipo II que entraron a

la zona de combustién y agotaron completamente su
contenido de carbono.

1.2 . Balance de Particulas

Sea B; p, Bap, Bap el niimero de particulas en la zona

de gasificacién correspondientes a los tipos I, {1 y III,

respectivamente. Ademés:

Ny = total de particulas que entran al gasificador/s

Co = B.—B_:_%.— = 1:concentracién de particulas tipo I
1pT52p p

en el alimento J

M = B;p+ Bop+ Bsp : total de particulas en la zona

de gasificacién.

En estado estable la cantidad de particulas en el
reactor debe ser constante; por lc tanto, del total de
particulas que ingresan a la zona de gasificacién (Np),
la fraccién (Bip/M)se debe convertir en particulas

tipo IIl.y la fraccién ((Bip + Bap)/M)en tipos I y
11, por lo tanto:

M, = Ng%‘}a : ﬁuj’o de particulas tipo I y Il en la zona
de combustién.

Ny = Mc + Np. (-&L'MLBZE) : flujo de .particula.s ala
salida del reactor.

- La variaci6n de la concentracién en un reactor perfec-

tamente agitado estd dada por:

C=0Co <1—exp (?)) (1)

donde:
B1 '
C=—"""7~-P_
Bip+ Bap @)
es la concentracién de carbono en el reactor, y

_ Bip+Bop
T= No (3)
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Tabla 1. Correlaciones usadas en el modelo cinético de Johnson.

Variable | Correlacion
F(X) (1— ) s exp (—ax2?)
exp. 4 ~
a1 (T, Py) !6:)}91! « (Kr + K111 (5 1)
exp (4294 ~
92 (T, Py) \Te L x (Krr+ Krrr)  (S71)
Logioky 7.49 — 1010
Logioks . —5.373 + 4128
ks ki * ko
LogioKws 1.6945 — 18556
% exp(9.0201— 17§12 (1_ Pf;:;f”‘ ) |
! 7 2
[1+exp(—22.216+ag,al) ( Fryo 1635 PPFI}:O'+43.5'FPH20 )]
Pjy, xexp(2.6741— 18375 ) (1_;;{02 e )
g K [1+Pr, exp(—10.452+ 11997 )] .
/
K P;,/:*Puzo*exp(l2.4463—347?“§) (1_.%)
I i
[l+exp(—6‘6696+1‘¥3) (P1/2+0~85*Pco+18.62 PC;; )]
a* 52.5 Py, 0.521 Py)’ Pryo

1¥54.3 Pa,

140.707 Pg,0+0.50 P,‘/2 ? Pu,o

- Maxima temperatura a la cual se ha expuesto el carbonizado
Tp antes de la gasificacién (K).(Temperatura de pretratamiento).
Si Tp < T se debe hacer Tp =T.

es el tiempo de residencia de las particulas.
Reemplazando (2) y (3) en la ecuacién (1) y tomando
como el Ifmite de para que el carbono se consuma com-
pletamente, se obtiene la siguiente expresién:

No 8
Bip = (Bip+ Bap) | 1 —exp Bip + Bop (4)

Johnson (1979) asume el siguiente conjunto de reac-
ciones:

C + H,O — CO + Hy RI)
C +2H, — CHy (R1II)
Hy + HyO +2C — CO + CHa (R 1II)

Las velocidades a las cuales las reacciones I y II proce-
den en una particula de carbonizado con grado de con-

versién estdn dadas por:
ry = B2l F (X) g; (T, Px)

. kg moles de C

J= 1’ 2 vol. part |m3| 8

El cambio de la conversién con el tiempo puede es-
cribirse como:

%? = fOF(X) [gl (T)PX) + g2 (T’PX)]

donde, fy = 1.0 (valor arbitrario, pues se trata de un
pardmetro ajustable).

Las correlaciones para la cinética de gasificacién se re-
sumen en la tabla 1.

2 BALANCE DE MATERIALES

A continuacién se presentan los balances de poblacién
que sirven de marco al modelo de S-A.

2.1 Conversion de Particulas en el Lecho

e Fraccién de particulas con un grado de conversién
(X) cualquieraf1 p(X) dX =1

Donde p (X) egola funcién de distribucién de la con-

version.
o Particulas que entran a la zona de combustién y que

contiene carbono: }g L +Igzp).
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e Cantidad de vgarbono en una particula con conver-
sion X : L 2e ™ (1 - X)

Por lo tanto, el carbono total que entra a la zona de
combustién es:

Vo oo We Po Wb Bip Mc _
/ e (Bip + B2p) p(X)dX

Bip Mg Vp po Wh
(B1p + Bap) 12

1
/p<X)<1—X>dX=

Xo

Fo y:, (5)

donde el tltimo término es la cantidad de oxigeno ali-
mentado.

El valor promedio de F' (X) en la zona de gasificacién,
F (X) se calcula como:

1
X) = %)-F(X) dXx

1

Xo

. B / F(X)p(X) dX. (6)

Definiendo Z = =y Ty = N y reemplazando
la ecuacién (4) en Ta ecuacxén (6) se obtiene:

e (3]

7= [Foopn ax (@)
Xo

o

F(X

~—

La conversién media, X, en el reactor se define a través
de la siguiente expresién:

e ()
—X=——TS—‘-/P(X)(1—X)dX (8)
Xo
Con ayuda de la ecuacién (5) e igualando las inte-

grales, se deriva una expresién para Z, asi:

BipMc VopoW, (1-X)Z Py

2 =Fy (8.1)
(Bip+ Bap) 12 P — =62 2
[1 exP( Ts )]
Igualando (6) y (7) se obtiene:
M _ z (8.2)

e~ oo ()

Reemplazando (5) y (8.2) en (8.1) y usando la defini-
cién de Z se tiene:
7= Foy M

(Maﬂ';o_“q)( 1-X) Bsr
Ademds, partiendo de (M/Bsp) se puede calcular una
relacion de éste con Z, mediante

M _ M _
Bsp M—(B1p+Bzp) 1—

1 Z
=1z ' =Z1

1
Byp+Bop
M

La cual al reemplazarse en la ecuacién anterior da:

ys (1 — Xo)
Z=14+22—_— 9
donde
N()Vppo Wb(l—Xo) (10)

12 Fp

En estado estable el nimero de particulas con conver-
sién entre X y X + AX es constante.

2.2 Deduccion del Balance Poblacional de
Materia

El balance de particulas con conversién entre X y
X + AX puede escribirse de la siguiente forma:

Nopo (X JAX —

Bip (p (X) 4 |X+AX p(X) 4 |x)

donde po(X) = 6(X — Xo) y 6 es la “funcién de
Dirac”.

La ecuacién anterior puede re-escribirse como:

Nopo (X) AX —

Bip p(X) X (59 + B—:ffB?) =

Bip (p(X) %l xyax —P(X) %lx)-
N, _ 1 i
Como FrtEr = Nog B—wf—‘fm; (ver Ny en seccién

1.3), entonces:
Nopo (X) AX — Byp p (X) AX (B1PJX‘BZP) =

Bip (P(X) “dt |X+AX p(X) 4 lx)
De la ecuacién (4) se obtiene:

_Bip  _1_ _=No§
Bip+Bzp 1 —exp (31 p+B2p

Multiplicando y dividiendo el primer término del ba-
lance con ayuda de la ecuacién anterior:

Bip/(Bip+Bap) N oPo (X) AX —

Ng 8
1- exP(B1P*32P)

Bip p(X)AX (TSFQE?) =

Bip (p (X) % IX+AX p(X) & |x)
o lo que es 1gual

$

No_ po(X) _
—-p (X) AX =
Bip+Bap l—exp( 1—:;9 Zp) )

(p(X) ﬂ|X+A)\ p(X) < |)\)
sabiendo que dx = bF (X) donde
b= folo (T, PX) + g2 (T, Px)] entonces:
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(XD H20 | Composicién CO (X
(X9 Og del gas de H, X5
(X3) CO, salida CHs (Xe)

F Flujo de
(Kol / s) gases

_ Zona de gasificacitn
Flujo de C+H30 — CO+H, _ Flujo de

palticlanms.s lag | & cHTIRES, Cl — 5 particuls
de carbonizado 2 ‘ P
CO+H0 — CO, + H, de carbonizado

Gases que H, 0 %= y?
entranala 0 V.= 0
zona de 2 2 et "
gasificacion COy  F=¥, +7;
Todo el oxigeno se Zona de combustién
consume en esta zona
pasanoa CO, C+0, — CO,
F T Flujo de
ses -
(Kmol / s) ga ?{.4, 9
t U gd”ﬂmw
UNivERSIDAL NACIONAL DE CoLomnra
Composiciéen [ Ha0 (¥ 9) e
del gas de Oy (yo DFPTO, DE RIBLIOTECA S
alimento 2 S IOTECA “EFE” GO
CO, (Y3)

Figura 2. Flujo de gases en el sistema.

P 1 ’ Integrando (11) para una fraccién de particulas con
0=1 7,%—(—) conversién X:
Xo
Tomando el limite cuando AX — 0, el balance de p(X) = 4
materiales queda, [1 —exp 62 Z)}
\ Z
No po(X) ' AX = =
—-p(X) | AX = Z [ dX
B1p+Bzp 1“9"?(31_:9 92P> ) expr|*—=— / __X (12)
y : bre J F(X) .
d(p(X)b F (X)) 5

ici AL SUE T — M. g :
Por dgﬁmcn.f)n =B Vs = g ‘tiempo medio
de resistencia, luego:

/ X
T S Z / dx
N, e M pm F pord e B - | —1dX 13
B1P+OBZP i TS(B1P+BZP) ——_ Ts (X) br /exp ( stX F(X) ( )
Xo 0

lo cual al combinarse en la ecuacién (7), resulta:

El balance toma entonces la forma
2.3 Balance de Masa para las Especies

Z po (X Zp(X
di [pF] = _ﬂ’_%;_ :-_%TL_), 11) Gaseosas
! Ly ( z) Y El balance que sigue toma como referencia el flujo de

X < - X<l 1 gases que aparecen en la figura 2.
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Tabla 2. Coeficientes estequiométricos de los componentes gaseosos

| Reaccién

Componente R (j = 1) Ry (7=2) R3 (j=3)
H2O (l = 1) 1] = -1 Qi = 0 13 = -1
02 (2 = 2) Qo1 = 0 Qo = 0 Q23 = 0
002 (’L = 3) Q31 = 0 Q32 = 0 Q33 = 1
co (’l=4) ag =1 a42=0 ay3 = —1
H2 (z = 5) Q51 = 1 Q52 = -2 Q53 = 1
CH4 (l = 6) Qg1 = 0 . Qe = 1 g3y — 0

Los gases alimentados (agua, oxigeno y biéxido de car-
bono) pasan primero por la zona de combustién donde
el oxigeno es completamente consumido, la fraccién
molar de cada especie gaseosa a la entrada de la zona
de gasificacién se relaciona con la composicién de las
espec1es en el gas de alimento asf:

y1 (Para el agua (i = 1))

O (P&ra el oxigeno (i = 2))
y3 = y2 + y (Para el CO;, (i = 3))

donde y3 = ( para este caso.

La velocidad a la cual se consume el carbono en la
zona de gasificacion se calcula a partir de la ecuacién
para r; tomando como base el volumen del reactor.

MV, po Wh fo
12
j =1,2,3. Sustituyendo VRj en la ecuacién (14):
3 _
Uz; ~y; = E ai;j M VP beo (X)gj (T,PX)

=1
t=1a6. Reemplazando a y T, en la ultima ecuacién

VRJ‘ = F (X)gj (T, pX) (15)

Para el CO, Hy, CHy(i = 4,5,6), y; = y? = 0. Ya que F(X
estos gases no se alimentan al reactor. ' Uz, —y; = -m(-le_X()) Z 0595 (T, Px) (16)
En la tabla 2 se observan los valores del coeficiente j=1

estequiométrico, o;;, para cada especie de acuerdo a
las reacciones: R;, Ry y de “desplazamiento del agua”

(Rs): ' :

i=1a 6 Desarrollando la ecuacién (16) para cada
una de las especies se tiene:

CO + Hy0 — CO; + Hy RS Uzi—y aT;fof; F(X) (—g1 — g3) (16.1)
La fraccién-molar a la salida de cada especie gaseosa z; ( —_0)_ )
se calcula a partir de su balarce de masa, en Kmol/s, Uz —y; = a7sfoF (X) (g3) (16.2)
en estado estacionario alrededor de la zona de gasifi- (1 - Xo)
cacién: F(X)
Flzci - Foyi = VZainJ ti=1a6 (14) 0

j=1 )| m——

aTsfoF X
(H20,0,,C0,,CO, Hy, CH4 respectivamente) Uzs —ys = T-X(O)_) ) :
3
O su equivalente Uz; — y; = 7 > @i;VR; (91 — 292 + 93) (16.4)
= ars foF (X)
i=1a6dondeU = Uzg —yg = aoX (92) - (16.5)
— X0

Lo cual para cada espec1e gaseosa conlleva a:
F11L‘1 F0y1 =V (—'Rl - R3)

Fizy — Foy, =0

Fiz3 — Foys = V (R3)

Fl.'r4 — F0y4 =V (R1 - R3)

Fizs — Foys = V (R, — 2Rz + Rs)

Sumando las ecuaciones (16.1) a (16.5) se obtiene el
siguiente sistemas:

6 6 S
TS - L
1= 1=

6 6
Sabiendo que:Y z; = Sy =1y definiendo T segin

Fize — Foys = V (R2) Caram: = =

Como F; # Fy y ambos diferentes de cero, entonces F(X)

y2=;1;2_0 U—l = g’r(-lsi)x(—))(gl—g2)
— Xo

Ademds, la suma para todos los de (14) es: F — Fy =
V(R1 - Ry)

= TWHF (X) (9192) - (17)
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2.4 Balance Global de Carbono

El carbono se alimenta a través de las partfculas de
carbonizado(y en el gas de alimento si es que éste con-
tiene COz, CO y/o CHy ). A'su vez el carbono sale
en las particulas retiradas del reactor las cuales alcan-
zan un nivel de conversién promedio X y en los gases
producto de las reacciones de gasificacién. El balance
es el siguiente:

Fotepo e (1 - Xo) + Fo (Z/: +9, +y:) -

ToYefo B (1 —X) — Fi (%3 + 24 +26) = 0
Dividiendo por Fj y sustituyendo a (ecuacién 10) se
obtiene:

0% .
a+(y§+yf+y:)—(l—_—xo—)(1_m_

U(zs+z4+26)=0 (18)

Ahora bien, sumando las ecuaciones (16.2), (16.3) y
(16.5) obtenemos:

U (z3 + T4 + w6) — (¥3 + Y4 + o)

= 2502 (g1 + g2)

Empléando las relaciones entre las composiciones (y?)
y (%)

U(xs + 14 +z6) — (y:+yf+y:) =
(19)

donde b = fo (91 + g2) -
Reemplazando la ecuacién (19) en la (18) y despejando
X se llega a que:

(o]
y, (1 - Xo) +
(87

X = Xo+ b F (X). (20)

3 BALANCE GLOBAL DE ENERGIA

Sundaresan y Admunson (1979) proponen asimilar,
para facilidad de calculos, la ceniza al carbono (in-
troduce poco error, siempre y cuando el contenido
de cenizas del carbonizado sea bien baja); La den-
sidad del carbono , la fraccién de carbono (pg)base
en la particula (W) y el volumen de partfcula (V})
permanecen constantes, ademds se supone el reactor
isotérmico. El balance macroscépico de calor en estado

estacionario queda entonces:

ToYe p0 Wo (1 — Xo) Ho(Ts) +

NoVp pg 1-Ws)

Rty (T +

Y, gll (Tg) + y20H2 (Tg) +Y, 0113 (Tg) + _
y4H4 (Tg) + Y, Hjy (Tg) + ysHﬁ (Ty)
Novlg il (1 - X)H.(T) +

Fy

NoVp Pglz(l—Wb)Hc (T) +
F .’L‘1H17(T) + IL‘2H2 (T) + 273H3 (T) +
z4H4 (T) + z5Hs (T) + xgHg (T)

Dividiendo por Fp, empleando la definicién de o y
agrupando términos se obtiene la siguiente ecuacién:

o [ (i — Wi Xo) He (Ts) - ]
Wo(l=Xo) | (1-W,X) H.(T) |~

6 6
UzmiHi (T) + Zyz‘Hi (Ty) =0 (21)
i=1 i=1

donde H;(T) = AHOf,i+ H,;(T) parai =1 a7

"(1 =T es el carbono),

En la ecuacién anterior la wnica incégnita es la tem-
peratura T' de operacién del reactor.

4 METODO DE SOLU!CION

Se deben especificar la presién en el reactor (P), la
relacién de flujo molar de carbono a flujo molar de
gases de alimento (a), el tiempo de residencia (r),y

la, composicién de los gases de alimento (agua (y?)

(o]
oxigeno (yz)). La solucién del sistema de ecuaciones
deducidas anteriormente permite calcular el valor de
las composiciones de los gases producidos en el reactor

(z;), la conversién promedio de las particulas (X) y
la temperatura en la zona de gasificacién (T

4.1 Algoritmo y Valores “Semilla”

La solucién del sistema de ecuaciones implica:
e Suponer la temperatura (T) en la zona de gasifi-
cacién. Si Tp < T hacer T = T,,.

- o Calcular valores iniciales g; y g2 Para ello se deben

suponer las fracciones de los gases de salida (z;) y em-

" plear las correlaciones de la tabla 1.

e Determinar Z, F(X) y X, iterando con las ecua-
ciones (9), (13) y (20).
e Recalcular el vector de composiciones z usando las
ecuaciones (16.1) a (16.5) y (17) y el valor g3 de la
condicién de equilibrio para la “reaccién de desplaza-
miento de agua”, (ecuacién R%).
e Recalcular g; y g2 usando las expresiones de la tabla
1 y el vector z calculado antes.
o Comparar los valores calculados de g1 y g2 con los
valores asumidos, iterar hasta que se obtenga la pre-
cisién deseada. ]
e Calcular la temperatura del reactor resolviendo la
ecuacién (21) y compararla con la temperatura asu-
mida; iterar hasta obtener la precisién deseaca.

La escogencia adecuada de los valores “semilla” es
importante ya que se trata de un “modelo fuertemente
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Tabla 3. Términos de la solucién a la integral para X

A; (X) B; (a*)

1 3+ 1.92860* + 0.8011a* + 0.2372a*" + 0.0543a*"
(1-X)3 -~ (3 +3a* + 1.5a*" +0.50* + 0.1'25a*‘)
1-X)% 150" + 150" +0.75¢* +0.250*"

1-x)5 - (0.4286a* +1.2857a* + 1.0714a*” + 0.5a*“)
1-x% 062 +a” +0.70* V,

Qa-x)% - (0.115401*2 +0.5769a"° + 0.6731a*‘)
a-x)% 018750 +0.43750*

Qa-x)% - (0.02631a*3 + 0.1842a*‘)

a-x)%  0.045450"

a-x)%  —0.0050"

acoplado”. En éste articulo se suponen las siguientes
fracciones molares iniciales:

zo, =0, TH,0 = 0.948,
zco, = 0.05, Tco = 10-3
TH, = 10_3, TCH, = 106,

» Fn cuanto a la temperatura inicial del reactor, (T'),
sc recomienda usar la siguiente informacién para ini-
cializarla, dada su dependencia tan grande de yo,.

Fracciéon mol de Temperatura inicial

oxigeno, Yo. (K)
0.10 1050
0.11-0.14 1125
0.15-0.19 1220
0.20- 0.24 1250
0.25 - 0.29 1330
0.30 - 0.34 1350

4.2 Teécnicas Matematicas Utilizadas

4.2.1 Calculo de la conversion promedio de las
particulas (X)

Inicialmente se asume Z = 40 y X = 0, luego se cal-
cula el valor de F (7 )
Para resolver la integral indefinida se sustituye
F (X) por la ecuacién dada en la tabla 1:
X b's
g o0 = J (1= X)"Pexp (a*X?) dx
[} X

(o]
El término exponencial se expresa con la ayuda de
una serie de Taylor:

a* X2\
exp (a*XQ) — iog__n)_{'_L

Suponiendo el nmé.ximo valor que podria tomar la
conversién (X = 1)se ve que el aporte de términos
mayores al quinto es despreciable. La integral queda
expresada como:

X .2 .3 _4"/
[ (1= X)7F (14 asx? 4 20 4 20 4 a7t g
Xo

6

Se resuelve empleando el método de integracion
por partes y posteriormente se agrupan. La tabla 3
muestra los resultados.

La ecuacién (13) puede re-escribirse de la siguiente

forma:
1

FX) =5 | exp (~55 T4 (X) Bi(a")) dX,
Xo

donde }f( (1-X) " Pexp (e*X?) dX =
Xo 3
ZA,' (X) Bi (a*) .

Para resolver la tltima integral se emplea el método
de Gauss - Legendre, el cual parte de que:

b n
[1@d= ] f0 r= 3 B £ v,

donde A = 2}(1—‘_))((00“—1 (n: mimero de puntos) .

Los valores (Hy, \x)se .encuentran tabulados en la
literatura sobre el tema.

La ecuacién a integrar puede entonces escribirse en
términos de .

FX) = 38 [ exp (~ 2 32 4 () B 0))

Si f (A =exp (-% > A (\) B; (a*)) , entonces:




-Dyna 130, 2000 9

Tabla 4. Coeficientes de los polinomios de entalpfa. (a +bT +cT? + 4T3 + eT* (Kcal /K gmol)) . -Las
entalpfas de formacién AH®f,i para cada componente estdn disponibles en los textos basicos de

termodindmica-

Componente a; b; c; d; e;

H,O (i=1) -2198.70 6.8803 1.6899e3 -1.323e¢7 0.0

O, (1=2) -1958.60 6.1393. 1.5535e~3 -3.07799e™7 0.0

CO, (1=3) -2211.90 5.6550  6.6391 e3> -2.4797 e 6  3.8049 e~1°

CO (i=4) -1917.30 6.1009 1.1866e3 -1.8343e™7 0.0

H, (i=5) -212480 7.2780 -6.7557e™* 5.634e”7 -9.9287 e~ 11

CH, (i=6) -1635.50 2.7420 9.7124e™3 -1.658 ¢~® 0.0 ‘

c (i=17) :269.670 -0.57508 5.6321e™3 -2.3672e® 3.9768 e~10

Lox ] . s = 2558 _ C (91 — 292+ 93) (Cg3 + y3)
F(X) = =2 /f(,\) dn. ‘ (22) nizs [C(91—g3) + 11l [C (91 — gs)]
S 4 De lo anterior resulta la siguiente ecuacién

Se calculan nuevamente X y Z y se comparan con los
valores anteriores, la iteracién continua hasta que se
alcance la precisién deseada.

4.2.2 Calculo del vector de composiciones, z;

Con 1os nuevos valores de Z, X y F(X) se recalculan
las fracciones molares de cada componente a la salida
del reactor

Si C = g _{gg) X) se tiene

U=C(g1—92)+1 (23)
Para el HyO :

1 0
o =5C0Ca-g)+ul n=y (23.1)
Para el Oy :
T = 0 (23.2)
Para el CO, :

1 ) 0
23 = 5 (Cl93) +93] ys=1y, +y, (23.3)
Parel CO:

1
T4 =5 [C(g1—93)+ys] ya=0 (23.4)
Para el Hy :

1
75 = [C(g1 —292+g3)+ys] ys=0 (23.5)
Para el CHy :

1 .
26 = 5 [Cl02) +96] ¥6 =0 (23.6)

El valor de g3 se calcula empleando la constante de
equilibrio para la reaccién de “desplazamiento del
agua’

cuadrética: a’ gg +b'gs + ¢ =0, donde:
ad = C(-kws)
b = Cg1—2Cg +y1kws + s

¢ = ysg1 —2usg2 + Chwsar — yikwsa

Con los coeficientes se encuentran las dos rafces de
la ecuacién cuadratica correspondientes a dos posibles
valores de g3, se selecciona el valor positivo (al ser una
constante cinética cuyas unidades son seg~! no tiene
sentido un valor negativo), si las dos raices son positi-
vas se analizan las ecuaciones (23.1) y (23.6), seleccio-
nando la rafz de tal forima que las fracciones molares
sean positivas y menores que uno. Es de anotar que
para estos casos siempre hubo convergencia.

4.2.3 Calculo de la temperatura del reactor, (T)

La nueva temperatura del reactor se obtiene a partir
del balance de energfa. En la ecuacién (21) se reem-

" plazan las entalpfas, H; (T') por los polinomios de la

tabla 4 y tomando como referencia 298 K.
Al reemplazar y simplificar se obtiene un poli-
nomio de la forma

P+ AT+ P2T2 + P3T3 + P4T4,donde:
(1 - Wiy Xo) H, (Ts) -
(1 - Wy X) (AH°f,7 + ar)
6
- U Z T; (AHOf,i+ai)
i=1

1=

Po= _wb(la—“Xo)

6

Py = —qrtxgy (1= We X) br —U Y mibs
_ 6

P, = —wixy (L= WeX) er = U} mici

. 6
P3 = —_V_Vr(la——)(oj (1 — Wb.X) d7 —ngzdl

6
P4 = —W_b(]fl—_.Xo.) (1 -WbY) €7 —U;:Eiei
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Se encuentran las soluciones del polinomio em-
pleando el método de Laguerre, en todos los casos se
obtienen cuatro raices (real positiva, real negativa y
una imaginaria con su complemento). Se selecciona la
raiz real positiva. La nueva temperatura se utiliza para,
recalcular la conversién promedio y las fracciones mo-
lares de los productos, con las cuales se recalcula a su
vez la temperatura del reactor.

4.3 Resultado de la Simulacién del Modelo
de Sundaresan-Amundson

A continuacién, y solo a titulo ilustrativo, se presentan
en forma gréfica algunos de los puntos simulados. Las
condiciones fueron las siguientes: Tp = 298K, fy =
1.0, Wy = 0.8, Xo = 0, Ts = 298K, T, = 373K, se
varié en todos los casos el porcentaje molar de ox{geno
en el alimento de 10 a 34%.

Es de anotar que hay una estrecha corresponden-
cia entre los resultados aqui obtenidos y los consegui-
dos, para un caso similar, por el Instituto de Tecnologia
del Gas (I.G.T.) y los reportados por Caram y Amund-
son (1979).

Una comparacién de los resultados reportados
en las graficas 3 a 8 permite realizar los siguientes
apuntes:

e El modelo de S-A acoplado a las ecuaciones cinéti-
cas de Johnson proporciona informacién de salida que
puede servir de guia para el trabajo experimental en
unidades piloto. Sin embargo se debe tener en cuenta
que:

— El presente modelo parte del supuesto de que el le-
cho es monofasico y perfectamente agitado mientras
que los prototipos de laboratorio y piloto tienden a
comportarse como lecho en flujo tapén.

— Los resultados del modelo para bajos tiempos de
residencia ( ) dan la idea de que, para ciertos casos,
podria trabajarse alrededor de estos valores cuando la
practica experimental muestra que este no es el caso.
e En principio segiin los anteriores resultados (y de
otros aqui no reportados), pueden disefarse, para el
caso de carbonizados, reactores de gasificacién para
estudios experimentales, que operen alrededor de los
siguientes valores , porcentaje molar de oxigeno en el
alimento=26%, presi6én atmosférica y tiempos de resi-
dencia entre los 1500 y 5000 segundos. '

NOTACION

b : Una funcién que relaciona los g;, j = 1,2,3 con el

factor de reactividad relativo, s 1.

Bip, Bsp, Bsp : Tres tipos de particula de car-
bonizado en el reactor, definidas en la seccién 1.3.

Bip+, Byp- :Particulas tipo I y II en el alimento.

C : Concentracién de particulas tipo I en el reactor.
Cp : Concentracién de particulas tipo I en el alimento.

fo : Factor de reactividad relativo para la etapa de
gasificacién lenta.

Fp : Velocidad de alimentacién de gases, Kgmol/s.
F} : Velocidad de salida de gases Kgmol/s.

F (X) : Dependencia funcional de la velocidad de cam-
bio de la conversién con la conversién.

F(X): F(X) global promedio de todas las particulas
en el reactor.

.9; J = 1,2,3 : Dependencia funcional de la veloci-

dad de las reacciones con la temperatura y la presién
parcial.
H.(T)
Kcal/Kmol.
H;(T) : Entalpfa parcial molar del componente i,
Kcal/Kmol. ,

H,,; (T) : Entalpfa sensible del componente 4, referida
a T° (298 k).

KI, KIII, KIII. Parémetros de la cinética de John-
son, s~1.

Entalpia molar del carbono (sélido),

Kt : Constante de velocidad.

k1 : Constante de equilibrio para la reaccién I.
ks : Constante de equilibrio para la reaccién II.
k3 : Constante de equilibrio para la reaccién III.

kws : Constante de equilibrio para la reaccién de des-
plazamiento del agua.

M : Numero total de particulas en el lecho.

Mc¢ : Velocidad de cambio de las particulas de car-
bonizado entre las zonas de gasificacién y combustién.

- Np :Numero de particulas alimentadas por segundo.

p(X) : Distribucién de conversién de particulas en el
reactor.

po (X) : Distribucién de conversién de particulas en el
alimento.

P : Presi6n del reactor, atm.

P; : Presién parcial del componente 7, atm.

Q : Flujo volumétrico de partfculas, m3/s.

Qezt : Flujo de calor externo al reactor, Kcal /s.

R;, r; j = 1,2 : Velocidad a la cual proceden las
reacciones en el reactor, kg mol de C/m3.s.

T : Temperatura de la zona de gasificacién, K.
T, : Temperatura del gas de entrada, K.
Ts : Temperatura de sélidos alimentados, K.

Tp : Temperatura de pretratamiento del carbonizado,
K.
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t : Tiempo transcurrido en el reactor, s.

U : Relacién de flujo de gases de salida a flujo de gases
alimentados, F; / Fp.

V : Volumen del reactor, m3.
Vp : Volumen de una particula de carbonizado, m?3.
Wy : Fraccién de carbono base en la partfcula de car-
bonizado, carbono base/(carbono base + ceniza).

X : Conversién del carbono base e Ia particula de

carbonizado, carbono base gasifiado/carbono base ali-
mentado.

Xo : Conversién del carbono bage

‘ en las particulas
alimentadas.
X : Conversién promedio de lag Particulas en el lecho.
T; : Fraccién molar de los gases producidos.

y? : Fraccién molar de vapor de

. agua en los gases de
alimento,

0 .
Y, : Fraccion molar de oxfgeno en 1og gases de alimento.

¥ * Fraccién molar del componente ;

. ¢ que ingresa a la
zona de gasificacién.

Z : Relacién entre el nimero total

o de particulas y
particulas tipo II Y III en el reactor,

Simbolos griegos
a : Relacién de flujo molar ¢

. e carbono y gases
alimentados.

ai; : Coeficiente estequiométrico de] componente i en
la reaccién j.

o” : Pardmetro de la cinética de Johnsop.

po :Densidad del carbonizado alimentado, Kg/m3.

7 : Tiempo de residencia efectivo de lag particulas, s.
7s : Tiempo medio de residencia de las particulas, s.

6 : Tiempo necesario para consumir todo el carbono .

de una particula de carbonizado en ]a zona de gasifi-
cacion, s.

AHf,i :Entalpfa de formacién del componente i a
T° (298 k).

Subinices

¢ : Componente i — ésimo, 1 : agua, 2 : oxigeno, 3
: Di6xido de carbono, 4 : Monéxido de carbono, 5 :
Hidrégeno, 6 : Metano,7 : carbono.
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