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Resumen

En esta tesis se obtiene el modelo de un gasificador en configuraciéon Imbert, representandolo como un
tren de N reactores continuos de tanque agitado (RCTAs) con retromezclado; se demuestra que utilizando
30 RCTA, distribuidos de manera uniforme, se describe el comportamiento en estado estacionario de
encendido, comparando contra datos experimentales obtenidos de un reactor que forma parte de una
planta de gasificacién piloto de 10 kW, propiedad del Instituto de Ingenieria. Se consigue reducir aun maés
el orden del modelo, considerando que debido al desconocimiento exacto de algunos parametros se generan
bandas de incertidumbre; por lo que una representacién aceptable del sistema debe permanecer dentro o
cerca de dichas bandas, esto se consigui6 representando al reactor con 7'y 13 RCTAs distribuidos de forma
no uniforme. Finalmente se retoman las ideas expuestas en el método de trazadores para determinar el
numero de dispersion presente en el reactor, el cual se utiliza para ajustar el modelo; se analiza la respuesta
a un pulso de aire caliente en la zona mas sensible reactor, concluyendo que para una determinada duraciéon
de pulso, el andlisis de la respuesta obtenida con diferentes amplitudes es equivalente y ademads robusta
ante incertidumbre pardmetrica, con lo anterior se propone la configuraciéon de los elementos necesarios

para poder llevar a cabo el experimento.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Antecedentes

Un gasificador es un reactor tubular continuo, en el cual se tiene una fuente de carbono en esta-
do sélido o liquido que reacciona con un agente oxidante (O puro o aire) as{ como con agentes ga-
sificantes (C Oz, H2O, H3), dando como resultado un combustible gaseoso compuesto principalmente de
CHy, H,O,Hs,CO y COs, llamado gas de sintesis, el cual es facil de manejar y posee un poder calérico
utilizable (Badillo Herndndez, 2014). La gasificacién anade valor a materiales de bajo o nulo valor comer-
cial, convirtiéndolos en productos y combustibles que pueden ser comercializables.

El proceso de gasificacion fue descubierto de forma independiente en Francia e Inglaterra en 1798. Por el
ano de 1823 un gran numero de ciudades en la Gran Bretana eran iluminadas por gas, el costo de la ilumi-
nacién por este medio era 75 % maés barato que utilizar lamparas de aceite o velas, esto ayudo a acelerar el
desarrollo de la gasificacién. Hasta el ano de 1916 se comenzé a utilizar en los Estados Unidos de América,
siendo Baltimore la primera ciudad en utilizarlo (Basu, 2010). Alrededor de 1 millén de gasificadores se
utilizaron durante los anos de las guerras mundiales, debido a que el uso de gasolina fue prioridad para
los militares, por esta razén algunos automéviles de la época se modificaron para utilizar el combustible
generado por los gasificadores como el mostrado en la Fig. 1.1. Después de la guerra fue posible adquirir
gasolina a bajo precio de nuevo, por lo que esta tecnologia se dejé de lado (Reed y Das, 1988).

En los tdltimos anos ha habido un gran interés en el mundo por el uso de biomasa como una fuente de
energia por diversas razones. Una de ellas es que los costos para la transformacién de biomasa han dis-
minuido, debido al avance tecnolégico en el equipo necesario para llevar a cabo este proceso, de igual
forma se ha conseguido una mayor eficiencia en dicha transformacién. Otra de la principales razones es el
cambio climéatico debido a la alta emisién de gases de efecto invernadero, que ha sido un gran estimulo
para buscar diversas fuentes de energia renovables; cuando la fuente de energia es biomasa vegetal y ésta es
producida por medios sostenibles, se emite aproximadamente la misma cantidad de carbén que una planta
absorbe durante su crecimiento, por esta razén el uso de biomasa no contribuye al incremento de C'Oq
en la atmdsfera (McKendry, 2002). De igual forma existen regiones en el mundo donde el suministro de
combustibles fésiles o de energia eléctrica es practicamente nulo, debido a que su transporte es complicado
o de alto costo, por lo que el uso de biomasa como fuente de energia es comun, ya que resulta ser la opcién
que tienen a su alcance y, en general, en abundancia; los principales usos que le dan es como fuente de

calor para cocinar y para calentarse en época de frio (Bhavanam, Sastry, y cols., 2011).

En este capitulo se presentan los componentes del sistema de gasificacion, tomando como elemento

de estudio el reactor de gasificacion, de igual forma se describen los diferentes procesos que ocurren asi



Figura 1.1: Automovil con gasificador

Combustible | | Quemador
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Figura 1.2: Componentes del sistema de gasificacién

como las diferentes configuraciones de equipos para realizar esta tarea, los diferentes tipos de biomasa que
existen y algunas de sus caracteristicas. Finalmente se mencionan los resultados que se han obtenido para
esta clase de sistemas y los avances obtenidos dentro del grupo que motivan el desarrollo de esta tesis,

concluyendo con la definicién del objetivo de este trabajo y una descripcién del contenido de la tesis.

1.2. Componentes del sistema de gasificacion

Un sistema de gasificacién estd compuesto de diversos elementos, los cuales estdn incluidos de alguna
forma u otra independientemente de la configuracién que se tenga o del principio de funcionamiento, éstos
componentes son: un depdsito de biomasa, un reactor, una unidad de andlisis de gases, asi como una
de limpieza y acondicionamiento de estos, un quemador y un motor que generalmente se acopla a un
generador, en la Fig. 1.2 se puede observar su interconexion.

Este trabajo se centra en el estudio del reactor, ya que en él se lleva a cabo el proceso de gasificacién de

la biomasa.

1.3. Etapas involucradas en la gasificacion

El proceso de gasificacién involucra diversas etapas, las cuales se llevan a cabo a diferentes temperaturas,
Tabla 1.1 (Basu, 2006), las cuales son:



Tabla 1.1: Temperatura de las etapas del proceso de gasificacién
Secado ( >150°C)
Pirdlisis (devolatilizacién) || (150-700°C)
Combustién (oxidacién) (700-1500°C)
(800-1100°C)

Reduccién (gasificacion)

Biomasa
Biomasa Aire

,———> Gas I |

Secado Secado

Reduccion

Reduccion
Aire—_A Cenizas Cenizas S Gas
(a) Flujos en contracorriente (b) Flujos concurrentes

Figura 1.3: Tipos de gasificadores

= Secado. La biomasa se seca parcialmente gracias a los gases calientes provenientes de las otras zonas
del gasificador.

= Pirdlisis o devolatilizacién. La pirdlisis es el rompimiento de un material mediante calor. Se da
cuando la biomasa es calentada a una temperatura de alrededor de 350°C, formando carbonizado
(C), gases (CO,CO4, Hy, H,O,CH,) y alquitranes (T).

s Combustiéon u oxidacién. La combustién del carbonizado provee practicamente toda la energia
térmica necesaria para el secado, pirdlisis y las reacciones llevadas a cabo en la zona de reduccién.
El oxigeno suministrado al gasificador reacciona con las sustancias presentes dando como resultado
la formacién de COy y H5O.

= Reduccién o gasificacion. La reduccién involucra una serie de reacciones endotérmicas debidas al
calor producido en la zona de combustién. En esta zona se producen gases combustibles como son el

hidrégeno (Hs), mondxido de carbono (CO) y metano (CH,) mediante una serie de reacciones.

1.4. Clasificacion de gasificadores

Existen dos clasificaciones principales mostradas en la Fig. 1.3, que van relacionadas con la direccién
de los flujos dentro del reactor (Reed y Das, 1988):

= Gasificadores de flujos en contracorriente. En este tipo de gasificadores la biomasa se suministra



por la parte superior, mientras que el aire entra desde el fondo. El gas de sintesis sale por la parte

superior acompanado por una gran cantidad de alquitranes y humedad.

= Gasificadores de flujos concurrentes o paralelos. La biomasa y el aire se suministran por la parte
superior, mientras que el gas de sintesis sale por el fondo del gasificador con un bajo contenido de

alquitranes, debido a que estos se consumen en su paso por el reactor.

Dependiendo de la fluidizacién! del lecho (mezcla de estado sélido con gas), es posible obtener una
clasificacién en estos términos (Basu, 2006):

= Lecho fijo o empacado. Se refiere a un lecho estacionario de particulas que residen sobre una rejilla, a
través de la cual los gases fluyen, cuando esto ocurre se ejerce una fuerza de arrastre en las particulas

causando una caida de presion a través del lecho.

= Lecho fluidizado burbujeante. Una vez que la velocidad de flujo del gas a través del lecho fijo se
incrementa, la caida de presién se incrementa hasta que la velocidad superficial del gas alcanza un
valor critico conocido como velocidad minima de fluidizacién. Cuando se alcanza una velocidad en
que el arrastre del fluido es igual al peso de las particulas menos su fuerza de sustentacion, el lecho fijo
se transforma en uno fluidizado. En este estado, los sélidos se comportan como un liquido. Cuando se

supera el valor caracteristico llamado velocidad minima de burbujeo, comienzan a aparecer burbujas.

s Lecho turbulento. Cuando la velocidad del gas a través del lecho fluidizado burbujeante se incrementa
por arriba de la velocidad minima de burbujeo, el lecho comienza a expandirse. Si dicha velocidad
continda incrementdndose se llegard a un punto en que habrda un cambio en la expansion del lecho,

esto indica la transiciéon a un nuevo régimen llamado lecho turbulento.

= Lecho rapido. Es una suspensién gas-sélido con alta velocidad donde las particulas, separadas por
gas fluidizado a una velocidad superior a la terminal de las particulas individuales, se recuperan y
regresan a la base del reactor a una velocidad lo suficientemente alta para provocar un grado de

reflujo de solido que asegure un nivel minimo de uniformidad en la temperatura en el reactor.

s Lecho de transporte. Existe migracién de gran cantidad de particulas fuera del gasificador debido a la
accion de la fuerza de arrastre del flujo de gas saliente. El lecho fluidizado y el transporte neumético

o de flujo por arrastre son regimenes integrantes de esta categoria.

Dentro de los gasificadores de lecho fijo con flujos concurrentes existen dos configuraciones principales:
Imbert y estratificado (Bhavanam y cols., 2011). La principal diferencia entre estos dos disenos consiste
en el lugar donde estd la entrada de aire, para el Imbert existen boquillas en la parte central del reactor
por donde este se introduce y la parte superior se encuentra tapada, mientras que para el estratificado
el aire entra por arriba y se encuentra destapado. En la Fig. 1.4 se muestran ambas configuraciones, es
posible obervar que para el gasificador estratificado se posee una seccién transversal constante a lo largo
del reactor, mientras que para el Imbert se reduce la seccién transversal en la zona donde se introduce el

aire y posteriormente se vuelve incrementar.

1Operacién en la cual sélidos finos se comportan como en un estado liquido en contacto con un gas o un liquido
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x —>Gas
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———————— l:)Gas
(a) Imbert (b) Estratificado

Figura 1.4: Configuraciones de gasificadores de flujos concurrentes

Tabla 1.2: Tipos de biomasa, subclasificacion y ejemplos

i Terrestre Pasto, biomasa forestal, cultivos
Virgen — —
Acuética Algas, plantas acuaticas
Municipales || Desechos sélidos, biosdlidos, gas de basureros, aguas negras
. Agricolas Estiércol, desechos de cultivos
Desperdicios y . -
Forestales Corteza de arboles, hojas, residuos del suelo
Industriales Madera de demolicion, aceite de desecho o grasa

1.5. Caracteristicas de la biomasa

La biomasa se puede dividir en dos grandes grupos: virgen y de desperdicios. La biomasa primaria
o virgen proviene directamente de las plantas o animales, mientras que la de desperdicios o derivada se
obtiene como resultado de otros procesos, en la Tabla 1.2 se muestra una clasificacién y ejemplos de cada
tipo de biomasa (Bhavanam y cols., 2011).

La biomasa proveniente de las plantas estd compuesta principalmente por celulosa, hemicelulosa, lignina
y otros extractos. La celulosa es un polimero de glucosa, formado por cadenas lineales con un peso molecular
promedio de 100,000, representa el 40-50 % del peso de la biomasa. La hemicelulosa es una mezcla de
polisacaridos, compuestos principalmente de azicares como la glucosa, manosa, xilosa y arabinosa, asi
como &cido metil-glucordnico y galacturénico, con peso molecular promedio menor a 30,000, representa
del 20-40 % del peso de la biomasa. La lignina se puede considerar como un grupo de compuestos quimicos
amoérfos con un alto peso molecular (McKendry, 2002).

Las principales propiedades de interés de la biomasa para su utilizacién son (McKendry, 2002):

= Contenido de humedad. Existen dos formas de humedad, la intrinseca y la extrinseca. La intrinseca
corresponde al contenido de humedad del material independientemente de los efectos del medio
ambiente. La extrinseca estd relacionada con la influencia de las condiciones ambientales durante la

cocecha.

= Valor calorifico. Representa la energia contenida o valor caldrico liberado cuando un material es

quemado en presencia de aire.

= Proporcion de carbono fijo y volétiles. El contenido de volatiles o materia volatil de un combustible
sélido es la porcién de gas que se libera cuando se calienta. El contenido de carbono fijo es la masa

remanente después de que se liberan los volétiles, excluyendo las cenizas y el contenido de humedad.



Tabla 1.3: Métodos estandar para el andlisis de la composiciéon de la biomasa
Constituyente de la biomasa H M¢étodos estandar ‘

Carbono ASTM E-777 para RDF(combustible sélido recuperado)
Hidrégeno ASTM E-777 para RDF
Nitrégeno ASTM E-778 para RDF
Oxigeno Por diferencia
. ASTM D-1102 para madera; E-1755 para biomasa;
Ceniza .
D-3174 para carbonizado
ASTM E-871 para madera; E-949 para RDF;
Humedad .
D-3173 para carbonizado
Hemicelulosas TAPPI T-223 para pulpa de madera
L TAPPI T-222 para pulpa de madera; ASTM D-1106;
Lignina . o
insoluble en acido en madera
Celulosa TAPPI T-203 para pulpa de madera

= Contenido de cenizas/residuos. La ruptura quimica del combustible producido por la biomasa, ya
sea por procesos termo-quimicos o bio-quimicos, produce residuos sdlidos. Cuando se produce por
combustién en aire, este sélido es llamado ceniza y es un parametro estandar de mediciéon para

combustibles sélidos y liquidos.

= Contenido de metal alcalino. El contenido de metales alcalinos en la biomasa, por ejemplo Na, K, Mg, P
y Ca, es importante para cualquier proceso de conversion termo-quimico. La reaccién de los metales
alcalinos con el silice presente en las cenizas produce una fase movil liquida pegajosa, la cual puede

bloquear el aire entrante al reactor.

» Proporcién de celulosa/lignina. Esta proporcién es importante sélo en procesos bio-quimcos de con-
versién. La biodegradabilidad de la celulosa es mayor que la de la lignina, entonces la conversién
total del carbén contenido en la biomasa en forma de celulosa es mayor que cuando la biomasa posee
una mayor proporcién de lignina.

De igual forma para el disefio y simulacion de sistemas de gasificacién es necesario conocer la compo-
sicién del combustible as{ como su contenido energético, esto se consigue mediante (1) andlisis dltimo, (2)
anglisis aproximado y (3) valores de calentamiento. En el anélisis tltimo el combustible de hidrocarburos
se expresa mendiate sus elementos bésicos, a excepcion de su humedad M y componentes inorganicos. Un

analisis ultimo tipico esta dado por
C+H+O+N+S+ASH+ M =100% (1.1)

Donde C,H,O,N y S son los porcentajes de peso del carbén, hidrégeno, oxigeno, nitrégeno y azufre,
respectivamente, en el combustible. Cabe mencionar que no todos los combustibles contienen estos ele-
mentos, por ejemplo, la mayor parte de biomasa no contiene azufre. La humedad o agua en el combustible
se expresa por M, por lo que el oxigeno e hidrégeno en el andlisis tltimo no incluyen los valores propios de
la humedad, sino que estos representan los componentes presentes en el combustible orgdnico. El analisis
dltimo es relativamente dificil de realizar y més caro que el aproximado. En la Tabla 1.3 se presentan los
métodos estandar para realizar el andlisis de la composicién de la biomasa.

El anaélisis aproximado brinda la composicién de la biomasa en componentes brutos como son la humedad
(M), materia volatil (V M), ceniza (ASH) y carbono fijo (FC), es un proceso relativamente simple y



barato. Para este caso se cumple que
VM+FC+ M+ ASH =100% (1.2)

Los pruebas estdndares ASTM que se aplican para la determinacién individual de los componentes de la

biomasa son las siguientes:
= Materia volatil: E-872 para combustibles de madera
= Ceniza: D-1102 para combustibles de madera
= Humedad: E-871 para combustibles de madera
= Carbono fijo: determinado por diferencia

La humedad y cenizas determinadas en el andlisis aproximado son las mismas que en el tltimo, sin embargo
el carbono fijo calculado en el andlisis aproximado es diferente al carbono en el ultimo, ya que en el anélisis
aproximado no se incluye el carbono en la materia volatil sino que se considera en la ceniza obtenida
después de la devolatilizacién.

El valor de calentamiento de biomasa es relativamente bajo, en especial en una base de volumen porque
su densidad es muy baja. Se tiene el valor alto de calentamiento (HHV), el cual se define como la cantidad
de calor emitida por unidad de masa o volumen del combustible (inicialemente a 25°C') una vez que se ha
quemado y que los productos regresan a 25°C, incluyendo el calor latente de vaporizacién del agua; el valor
bajo de calentamiento (LHV), también conocido como el valor calorifico neto, se define como la cantidad
de calor liberado por la combustion total de una cantidad especificada menos el calor de vaporizacion del

agua en el producto de la combustién.

1.6. Motivacion

Se han realizado una gran variedad de estudios para el proceso de gasificacién en sus diferentes confi-
guraciones, flujos en contracorriente y concurrentes, muchos de ellos se han dedicado al diseno del reactor,
por lo que esto se ha hecho mediante el uso de software de andlisis de fluidos y mediante prueba y error.
En Patra y Sheth (2015) se presenta una revisién de diferentes técnicas para modelar gasificadores de
flujos concurrentes, incluyendo modelos por equilibrio termodindmico, modelos de transporte combinado y
cinéticos, modelos de dindmica de fluidos computacional (DFC) y redes neuronales artificiales, entre otras.
Los reactores de gasificacién de lecho fijo han sido estudiados mediante modelos eulerianos unidimensionales
y bidimensionales de dos fases termodindmicas constituidos, principalmente, por ecuaciones diferenciales
parciales de conservacién de masa y energia, empleando métodos de diferencias finitas, elemento finito y
paquetes de DFC para su discretizacion y simulacién numérica. De esta forma se obtienen modelos en
parametros concentrados de alto orden con una gran rigidez numérica y una alta sensibilidad paramétrica,
lo cual conlleva a sistemas de ecuaciones algebraicas mal condicionadas de alto orden (1,000-10,000 ecua-
ciones).

Gracias al trabajo de Badillo Herndndez (2014) se posee una metodologia para obtener un modelo en
parametros concentrados de un gasificador de flujos concurrentes de lecho fijo, realizando una particién
uniforme a lo largo del reactor, representando al sistema distribuido mediante un tren de N reactores
continuos de tanque agitado (RCTA) con retromezclado, de igual forma exploré la posibilidad de utilizar
mallas no uniformes, con base en esa idea Canales Meza (2013) obtuvo un método para determinar la
ubicacién de los nodos que definen la malla para el modelo de N-RCTA. Realizé un anélisis de perturba-

ciones a ciertos parametros para determinar la precisién del modelo reducido comparado con otro modelo



base, considerando que dichas perturbaciones son incertidumbres paramétricas del modelo, para un nime-
ro de Peclet que depende del tipo de biomasa especifica. De estos trabajos también se ha concluido que
conociendo el nimero de Peclet es posible determinar el nimero de tanques necesarios para obtener un
modelo estructuralmente estable para representar el comportamiento del reactor, por lo que el trabajo de
(Herndndez Torres, 2016) consistié en determinar, con simulaciones, el coeficiente de dispersién mediante
la inyeccion de un pulso de calor al sistema, ya que dicho coeficiente varia dependiendo del tipo de biomasa
que se utilice en el proceso.

Con los trabajos mencionados anteriomente se poseen las bases tedricas para determinar el modelo re-
ducido de reactores de gasificacién de lecho fijo en flujos concurrentes estratificado. Como el Instituto
de Ingenieria posee un gasificador piloto en configuracién Imbert, ahora se busca aplicar la metodologia

desarrollada a esta configuracién y validar experimentalmente los resultados obtenidos.

1.7. Objetivos

= Analizar la metodologia de modelado desarrollada por (Badillo Herndndez, 2014) y obtener el modelo

de un gasificador en configuracién Imbert.

= Ajustar el modelo contra datos experimentales obtenidos de un gasificador piloto y obtener una

representacién de bajo orden.

= Retomar el trabajo de (Herndndez Torres, 2016) y aplicar el método modificado de trazadores en
el modelo del gasificador Imbert, para con esto disenar los experimentos que se realizaran en el
gasificador piloto.

1.8. Contenido

= En el Capitulo 2 se presenta la metodologia de modelado propuesta por Badillo Herndndez (2014), se
identifican las adecuaciones que se deben realizar para poder aplicarla a gasificadores en configuracién
Imbert, obteniendo asi una representaciéon mediante un tren de N RCTAs con retromezclado en la

que el flujo de aire se suministra en algin tanque intermedio.

= En el Capitulo 3 se muestra la descripcién del sistema de estudio, ademaés de resultados experimentales
obtenidos por el grupo de trabajo, con los cuales se obtienen valores nominales para la composicién
del gas de sintesis y del perfil de temperatura, asi como una banda de incertidumbre debida a
la variacién de las mediciones. Posteriormente se muestran los resultados obtenidos con el modelo
matematico obtenido en el Capitulo 2, notando que no se apegan a los datos experimentales, se
analizan dichos resultados identificando que es necesario realizar un ajuste a algunos pardmetros de
la cinética quimica y de la composicién del carbonizado, de igual forma se observa que para efectos
de simulacién es posible despreciar una seccién del reactor, con esto se consigue que el modelo se
ajuste de manera aceptable a los resultados experimentales en estado estacionario. Finalmente se
explora la posibilidad de reducir el orden del modelo, consiguiendo pasar de 30 RCTAs a 7, esto
se logra considerando variacién paramétrica en algunos de los términos del modelo, lo cual define
bandas de incertidumbre que contienen a los perfiles del modelo de orden reducido, por tal razén se

consideran buenas aproximaciones.

= En el Capitulo 4 se presenta el método de trazadores con las adecuaciones hechas por Hernandez To-
rres (2016) y se aplica al modelo del gasificador Imbert representado por 30 RCTAs, con base en

los resultados obtenidos se definen las mejores combinaciones de amplitud y duracién de pulsos, los



cuales pueden ser aplicables de forma experimental sin danar los componentes del sistema de gasfi-
cacién, siendo el caso extremo cuando se considera un pulso de amplitud de 800°C, pero obteniendo
resultados favorables desde 650°C', con duracién de 10 s. Con esto se propone la configuracién del
sistema permitird aplicar el pulso de aire caliente al gasificador y se detallan los pasos a seguir para
llevar a cabo dichos experimentos.

Finalmente en el Capitulo 5 se presentan las conclusiones obtenidas a partir del desarrollo expuesto
a lo largo del trabajo.
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Capitulo 2

Modelado del gasificador

En este capitulo se presenta parte del desarrollo realizado por Badillo Herndndez (2014) como an-
tecedente para la obtencién de un modelo de orden reducido para un gasificador de lecho fijo de flujos
concurrentes estratificado, debido a que para este trabajo se tiene un gasificador configuracién Imbert se
muestran las consideraciones geométricas que deben realizarse asi como las variables que cambian debido a
ello. Siguiendo la metodologia utilizada por Badillo Hernédndez (2014) se hace una particién del reactor en
N volumenes y se realiza una analogia del gasificador mediante un tren de N reactores continuos de tanque
agitado (RCTA) con retromezclado, considerando estado cuasi-estacionario para la dindmica de la concen-
tracién de los gases y equilibrio térmico entre fases, dando como resultado un total de M = N x (ng+mns+3)

ecuaciones’, de las cuales N x (n; 4+ 1) son diferenciales ordinarias y N x (n, + 2) son algebraicas.

2.1. Antecedentes del marco de modelado

El desempefio de reactores quimicos puede ser determinado por dos factores principales: (1) la velocidad
de reaccién a la que se llevan a cabo los procesos y (2) el patrén de contacto entre fluidos y sélidos que
surge mientras avanzan a través del reactor. La diversidad de formas de flujo estd delimitada por dos
patrones ideales extremos: (1) flujo pistén o tubular sin retromezclado, (2) flujo perfectamente mezclado.
En consecuencia, todos los patrones de flujo no ideales exhiben un determinado grado de mezclado. En un
reactor tubular de flujo pistén se desarrolla un flujo sin mezclado, mientras que en un reactor continuo de
tanque agitado (RCTA) ideal se desarrolla un mezclado perfecto (Levenspiel y Bischoff, 1964).

Con el objetivo de analizar el efecto de los patrones no ideales de flujo en el desempeno de reactores, se
han formulado una diversidad de modelos de flujo que aproximan de forma razonable y simple patrones

de flujo reales, los cuales se pueden clasificar como

1. Modelos de dispersién. Realizan una analogia entre el grado de mezclado del flujo no ideal bajo
estudio y un proceso de transporte difusivo. Estos modelos se forman al agregar los efectos no ideales
de mezclado al modelo de flujo piston mediante un término de difusién efectiva o dispersién

2. Modelos de retromezclado. Dividen al reactor en regiones conectadas en serie o paralelo incluyendo
flujos de retromezclado entre ellas. El modelo de tanques (RCTAs) en serie o de celdas mezcladas de

esta categoria ha sido extensamente utilizado en ingenierfa quimica cldsica (Levenspiel, 1962).

A partir de los conceptos de retromezclado y dispersién de ingenieria de reactores quimicos, los esquemas

de modelado de sistemas de procesos basados en primeros principios se pueden formular a partir de la

!'Donde ng, ns son el niimero de especies gaseosas y sélidas, respectivamente
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ecuacién de transporte generalizada (2.1), de acuerdo al tratamiento unificado de los principios fisicos de
transferencia de momento, energia y masa (Bird, Stewart, y Lightfoot, 1960):

Almacenamiento Conveccién Dispersion — Generacién

= —
Ip = —=(V-oU) +(V-DVg)+ S(p.r) (2.1)

donde 0; es la derivada parcial con respecto al tiempo ¢, ¢ es la variable o propiedad que se conserva por
unidad de volumen, U es el vector de velocidades de flujo convectivo, D es el coeficiente de transporte por
dispersion, S es el término fuente generalizado y r es el vector tridimensional del sistema de coordenadas
espaciales adoptado de acuerdo a la geometria del equipo, V- y V son los operadores de divergencia y
gradiente en dichas coordenadas; para el caso de equipos tubulares las coordenadas naturales son r =
(Z,r,0) y V = (0z,0,,09). A partir del balance generalizado (2.1), es posible obtener las ecuaciones de
conservacién de masa, energia y momento cuando ¢ = p, ¢ = pC,T y ¢ = pU, respectivamente.

El trabajo de Badillo Hernédndez (2014) se desarrollé haciendo un estudio al modelo unidimensional axial de
dos fases, por lo que a partir del modelo de transporte unidimensional generalizado, ecuacién (2.2), produce
los balances de masa, energia y momento que describen la variacién axial y temporal de concentraciones,
temperaturas y velocidades de flujo en cada fase termodindmica.

Almacenamiento Conveccién Dispersién Generacién
~ = —
8t807r = *(8Z ‘Uﬂﬁpﬂ-)JF(aZ 'DﬂaZSDﬂ)+ Sﬂ(@ﬂar) ) m™=4g,$ (22)

Desde el punto de vista de la ingenieria de reactores quimicos, el coeficiente de dispersién D constituye
un parametro del modelo a determinar de acuerdo al tipo de lecho empacado del equipo, régimen de flujo
(laminar, transicién, turbulento), entre otras propiedades fisicas del fluido. Por esta razén, el grado de
mezclado en el patrén de flujo de una corriente en un reactor es modelado mediante el coeficiente de

dispersién D.

2.1.1. Modelo general en parametros distribuidos

El punto de partida es el modelo distribuido con dispersién formado por balances de masa y energia,
representados por el conjunto de ecuaciones diferenciales parciales (EDPs) sobre los dominios espacial axial
(0 < Z < L)y temporal (t' > 0) (Badillo Hernédndez, 2014):

0yCs =T5,{Cs}+G(C,T), i=1,...,n, (2.3a)
CsCpop Ty = T3{Ts} + QR(C,T) = Qsu(T) — Quy(T) (2.3b)
o C! =T, {C!}+ G/ (C,T), i=1,...,n4 (2.3¢)
CyCp0y Ty =TH{Ty} + Q(C. T) = Qgu(T) — Qsg(T) (2.3d)

T
WZ{CT cy ... C’T’{J , TW=S,g
T T
—lcr ¢, T=[1 T
Con condiciones a la frontera:

Z=0: By {Cs} =0, vaf{cgh By {Ts} =0, B%{Tg} =0
Z =1L: GZCS = 0, 8ch == 0, 82TS = O7 8ZTCI =0

Y condiciones iniciales:
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donde C; es el vector con las concentraciones molares C7 del i-ésimo componente de la fase m, C es el
vector de concentraciones de ambas fases, T, es la temperatura de la fase w, T es el vector de temperatura
de ambas fases, n, es el nimero de componentes en la fase 7, G es la i-ésima velocidad de generacién
(produccién o consumo) de moles por unidad de volumen del componente en la fase 7, QF, es la velocidad
de generacién de calor por unidad de volumen en la fase 7 debido a las reacciones, sy es el término de
transferencia de calor entre las fases, Q.. es la velocidad de intercambio de calor entre las paredes del
reactor y la fase . Los términos G, Q%, Qsg ¥ Qrw estén definidos como:

Gr(C,T) = Y sT;R;(C,T), i=1,...,nf
j=1
NR,
Q}T% = - Z AHJR](CaT)a T™=35,9
j=1
Qse(T) = Asgth(T)[Ts - Tg}
QT{"LU (T) = -Avhﬂ'w (T)[Tﬂ' - Tw]

sf,ij +...+ 32713,]‘92,, =0

donde Q7 es la i-ésima componente de la fase 7, s7 ; es el coeficiente estequiométrico del i-ésimo componente
Q27 en la j-ésima reaccion de la fase m, m es el numero de coeficientes estequiométricos en la reaccién, R
es la j-ésima funcién de velocidad de reaccién, NR, es el nimero de reacciones en la fase m, AH; es el
cambio de la entalpfa en la j—ésima reaccién, Asg es el drea de transferencia de la particula sélida con el
gas por unidad de volumen, A, es el drea de transferencia de calor de la pared del reactor con la fase m,
hsg es el coeficiente de transferencia de calor entre las fases, hry es el coeficiente de transferencia de calor
entre las paredes del reactor con la fase 7.

I'7;(0 I'}) es el operador de transporte convectivo-difusivo de masa (o calor) para la fase m. Los operadores
de transporte '}, I'Y; y los operadores de frontera BY,, B, B, estan definidos como:

I'9{z}(C,T) : = 9z (—uy(C, T)x + D0z )
u{zHC, T) : = 0z (—us(C, T)x)
5T }HC,T) : = 0z (—ux(C, T)CrC (T — To) + AT 02Ty ) + 02[CxChun(C, T)|(Tr — To)
By {z} : = DyOzz — uglr — z.]
By {z} =z —z,

Bi{Tx} - = D 0zTr — un[Tr — Tre]

donde u,4(0 us) es la velocidad convectiva del gas (o sélido), Cr es la concentracién molar total de la fase
m, Cp es el calor especifico de la fase m, Dy es el coeficiente de dispersion de masa de la fase gas, T f es
la conductividad térmica efectiva de la fase m, DF, es el coeficiente de transporte dispersivo de calor de la

fase 7 relacionado con la conductividad, definido por:

2\eff
DT{' — us
oL

El comportamiento dominante de la velocidad del sélido se supone que esté gobernado por una ecuacién de
balance de masa que modela los cambios de volumen de las particulas por el consumo total de combustible
sélido:
mo MNs
0y Cs + 8ZCsus(C7T) = QSZZSfJRj(C,T) (24)

j=1i=1
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El comportamiento esencial de la velocidad del flujo axial descendente del gas estda determinado por la
ecuacion de continuidad molar del gas:
m Mg

0pCy + 07Cug(C,T) = ag ¥ Y s?.R;(C,T) (2.5)

j=1 i=1
Con condiciones de fronteras:
Z=0: Cy(0,t)ug(0,") = Chetge, Cs(0,)us(0,t") = Cseuse

donde T, Cye, Tge, Cye son las temperaturas y concentraciones de la fase sélida y gaseosa de los flujos
reactantes alimentados al reactor respectivamente, mientras que use(0 ug4e) es la velocidad de flujo de
alimentacion del reactante sélido (o gaseoso).

Es posible obtener una representacién vectorial de los balances de masa y energia del modelo distribuido

del gasificador partiendo de (2.3), reescribiendo al sistema como:

Oy Cs =T3,{C,}(C,T) + SIR(C,T) (2.6a)
9y Cy =T9,{C4}(C,T) + S, R(C,T) (2.6b)
CsCpop Ty = TH{Ts} + QR(C,T) = Qusu(T) = Qug(T) (2-6¢)
CyCpovTy =T {Ty} + Q%(C, T) — Qqu(T) — Qsg(T) (2.6d)
donde
811 SpR.1
Se=1|: . i |, dim(Sy)=(mn)
57f7m SnB m
R(C,T)=[R, R. ... Rm]T

ST (0o SI') denota la matriz transpuesta de la matriz estequiométrica de la fase sdlida (o gaseosa), R
es una matriz con las m velocidades de reaccién, las cuales son de tipo Arrhenius, en el Apéndice A se
presentan a detalle las ecuaciones de la cinética quimica. Las ecuaciones mostradas anteriormente son el
punto de partida del andlisis hecho por Badillo Herndndez (2014), en la siguiente seccién se describe a

grandes rasgos la metodologia y los resultados obtenidos.

2.1.2. Reduccién de orden del modelo del gasificador

Con el modelo descrito por las ecuaciones (2.6), Badillo Hernandez (2014) llevé al sistema a la forma
estandar de perturbaciones singulares para poder evidenciar la separacién de dos escalas de variacion e
identificar el parametro singular que la origina. La forma adimensional de un modelo provee los siguientes

beneficios:

1. Se observan con claridad las contribuciones relativas de las diferentes cantidades de las ecuaciones de
balance; permite comparar el efecto de cada proceso fisico-quimico en el balance, asi como el grado
de interaccién entre ellos, de esta forma se distinguen los términos de importancia significativa y los

que son despreciables de la ecuacién de balance.

2. Reduce el error de redondeo en la simulacién numérica del modelo. La normalizacién de un modelo
trata de homogeneizar las dimensiones de las variables y parametros para que los operandos sean del

mismo orden de magnitud.
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Para reducir el orden del sistema se normalizan las variables y pardmetros del modelo distribuido del

gasificador y se expresa en términos de las siguientes variables adimensionales:

/
c. — CS c. — Cg R TS o= Tg - g t = US()t
s CsO ) g CgO ) s TsO ) g TgO ) L’ 7
V. = Ug ug D o D]\/[ s D;I g ID?-I
s — ) g — ) M — ) H — s H — S )
Uso Ugo Do Do D309
s g
B _ hsw T hgw ]jL _ hsg s CP cg _ OP
sw — ; gw ) sg — ) ) P 9
hst hng hng C;o Cpo
Cs o Ty
Cs = y Cg = y Tw =
CSO C’gO TnO

donde los denominadores son las constantes caracteristicas de referencia, seleccionados de acuerdo a las
condiciones de operacién especificas bajo estudio. Los grupos adimensionales que surgen del escalamiento

estan definidos por:

Da; = FRi(Co0Two) ARG g Caougo _ uso.
ug0Cgo CpoTgo Coso Ugo
Lh w Aﬂ thw As
Styy = 9002 gy Zow0 s
CgOCpougO C'gOC(pOugO
Lu 0 Luso Lu 0
PeM = g s es, = , Peg g
Do . Diro f Diro

donde Peyy es el nimero de Peclet de masa para la fase gas, Pe3; (o PeY;) es el nimero de Peclet de calor
de la fase sélida (o gaseosa), Stsy (0 Stgy) €s el nimero de Stanton de intercambio de calor entre la pared
del reactor y el sélido (o el gas), Stsq es el nimero de Stanton de intercambio de calor ente las fases, Da;
y B; son el niimero de Damkholer y el intercambio adiabdtico de temperatura para la reaccién j-ésima,
respectivamente.

El parametro de perturbacién singular £ es un nimero adimensional que define el cociente del tiempo
carecteristico de conveccién del gas y el tiempo de residencia caracteristico del solido, Kj; es la relacién
caracteristica entre el flujo convectivo de gas y el flujo convectivo del combustible sélido suministrado.

La forma adimensional del modelo del gasificador estd dada por el sistema de EDPs:

OiCs = ’ysc{cs}(c, T)+rs(c,T) (2.7a)
o =) 7) + prBdnle. ) + QrifeT) (2.7D)
edicy = ygc{cg}(c, T)+ %Vf{cg}(c, T)+r4(c,T) (2.7¢)
c0imy = 2Go{Ts e, ) + Pi%wﬁg{rg}(c, 7)+ Oryle, ) (2.7d)
e=[cr ] T=[n n]

Con condiciones de frontera e iniciales adimensionales:

z2=0: /Bg{cg}:07 /BS{CS}:O7 /BHg{Tg}:Oa BHS{TS} =0
z=1: aZCg = 0, 8ch - 07 azTg = 07 aZTS =0

C,; T Ci
Si1cC sic 0 — gic
Coo Two’ Cg(zv )

7s(2,0) =

t=0: c4(2,0) =
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Los términos fuente estan dados por:

rs(c,7) = KMSZDa r(c, )

K K NRs
M T T M
Qrs(e,T) = o [—Stsghsg(T)(Ts — Tg) — Stowhsw(T)(Ts — Tw)] — cocs Qs ; B;Dajr;i(c, T)
rg(c,7) = SgDa r(c,T)
K 1 NRg
Qrylc, T) = 71\@[7Stsgh5g(7')(7's —Ty) = Stguwhguw(T)(Tg — Tw)] — —5 |y z BjDajr;i(c,T)
CgCp CqCp =

donde las m reacciones se han clasificado en N Rs reacciones heterogéneas desarrolladas en la particula y
N Rg reacciones homogéneas del gas, Da es una matriz diagonal que contiene los m ntimeros de Damkholer
(Daj), By son los incrementos adiabaticos de temperatura y el vector de velocidades de reaccién en términos
de las variables adimensionales:

T R;(C,T)
r=|ry ... rm} i, T) = —L L
|: 1 J( ) Rj(CO;TnO)
Los operadores de frontera espacial estan dados por:
Dy
Bg{x} = PeMx —vglr — ]
Bs{z} =z —x.
Dg
Brgltey = =07, —uy[r, — 7]
91Ty Pe!; 17 glTg
DS
Brs{Te} = %827} — ug[Ts — Te)

Los operadores de transporte son:

'VQC{J:}(C’T) —8z(vg(C,T)l')

’Yf{x}(ch) = 0.(Du(c, 7)0,)

v {x} (e, 7) = =0 (vs(c, 7))
fYIC{g{Tg}(Ca T) = Cglcg [_8,2(1}!]((:7 T)Cgcg(Tg - TO)) + az [U!](c7 T)cgcfg](T!] - TO)]
Whalradem) = gdilegetDyle.T)oim,)
’Ygs{Ts}(QT) = cslcs [782(”5(‘37 T)csCp(Ts — 7o) + 0z [vs(c, T)escp] (s — TO)]
VR A} e, T) = cslcs 0 (cse, Dy (e, 7)0.75)

La forma adimensional del modelo distribuido del gasificador ha sido obtenida con base en el hecho de

que el tiempo de residencia promedio de una particula sélida de biomasa o carbén mineral (75 = L —

Uso

L = O(1s)) en un reactor de
90

lecho empacado. En consecuencia, el modelo normalizado consituye la forma estandar de perturbaciones

0O(1000s)) es mucho mayor al tiempo de residencia promedio del gas (7, =

singulares del modelo distribuido del gasificador, donde ¢ = Z—‘; = 0O(1073) es el pardmetro singular
g

pequeno del modelo (Badillo Hernandez, 2014).

De acuerdo al andlisis basado en pertrubaciones singulares hecho por Badillo Hernédndez (2014), el modelo

estandar evidencia una separacion de las escalas de tiempo cuando se toma el limite ¢ — 0. Entonces la



17

escala de tiempo réapida del sistema aparece como una capa limite inicial en las variables de temperatura y
concentraciones molares del gas, dando como consecuencia que éstas sean las variables rapidas del sistema.
Por otra parte, las variables lentas son la temperatura de la particula y la concentracién de las especies
quimicas del sélido.

Badillo Herndndez (2014) hace la suposicién de que la velocidad de transferencia de calor entre fases es
infinita y por lo tanto las temperaturas son iguales (Ty = T, = T), esto lo hace considerando que el
intercambio de calor por conveccién y radiacién entre las fases es poco en la mayor parte del reactor,
excepto en una zona muy reducida (capa limite de frontera) cerca de la entrada de un gasificador de flujos
descendentes concurrentes, por lo que el promedio espacial de la diferencia entre las dos temperaturas es
bajo, de alrededor de 5°C' de acuerdo al estudio realizado por Ggbel y cols. (2007). El modelo resultante
de la hipdtesis de equilibrio térmico se obtiene al igualar las temperaturas en las ecuaciones de balance de
energia de cada fase del modelo distribuido (2.6) y sumédndolas para tener un balance total de energia, el

modelo simplificado estd dado por:

0y Cs =T9,{Cs} + G5s(C,T) (2.8a)
CproyT = FH{T} + Qrr(C,T) — Quu(T) (2.8b)
0w Cy =T%,{Cy} +G,(C,T) (2.8¢)

Cpr = C,C5 + C,C4

Con condiciones a la frontera e inciales:

Z=0: By{Cs}=0, B{{C,} =0, Bg{T} =0
Z=L: 87Cs=0, 9;C, =0, 9,7 =0
t/ =0: CS(Z, 0) = Csi07 (Jg(Z7 O) = CgiC7 T(Z, 0) = angic + asTsic = Tic

Los términos fuente del modelo simplificado son:

gﬂ'(CaT) = SifR’(CvT)a m™=35,9
Qrr = ~AH"R(C,T)
wa (T) = A’uhw (T) [T - Tw]a hw = hsw + hgw

donde Cpr es la capacidad caldrica total de la particula y el gas, Qrr es la velocidad de generacién de
calor por unidad de volumen en el lecho debido a las reacciones, AH es el vector con los m cambios de
entalpia AH; correspondientes a las m reacciones, h,, es el coeficiente de transferencia de calor de las
paredes del reactor con el lecho y Qp,, es la velocidad de intercambio de calor entre las paredes del reactor

y el lecho. Los operadores de frontera:

By {z} := DyOzx — uglx — ]
Bz} i=x — x.

BH{T} = DHazT - ’LLH[T - Te]
Los operadores de transporte:

'8 {z}(C,T) := 0z(—uy(C,T)x + DyOzx)
U{xHC,T) := 0z(—us(c, T)x)
Ti{T}(C,T) := dz(—up(C,T)CsC(T — Tp) + X1 87T) + 95[Cs Coup (C, T)|(T — Tp)
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con

c,C9
uH:us+< g p)ug

C.Cs
C.C9 A\eff
Dy = D LDy = ZE
" H+<csc;) = 0,05

I _
AZT = NI 4\t

donde I'j; es el operador resultante de transporte convectivo y dispersivo total de calor, ug es la velocidad
convectiva del calor total, Dy es el coeficiente de dispersién de calor del lecho y )\f}f 7 es 1a conductividad

térmica efectiva del lecho.
El modelo adimensional correspondiente al modelo simplificado (2.8) estd dado por las variables adimen-

sionales:
o G .G L T, Z . ug
5 — ) g — o~ s — ) g — m - T - ’
Cso Cyo Tso Tyo L L
Ug Ug Dy Dy - hew
Vs = , Vg = 5 DM = ) DH = 5 hw = )
Us0 Ugo Do Do hawo
S )
oS = CP cd = Cp Cc. = CS . = Cg
D T s P g sy s T I g — ’
s, 9, Co Cyo
Tw )\0 0 TO

Tw = 77— Duo= s T = o
TnO CSOCpO TnO
y los ntimeros adimensionales:

:LRj(C907TnO) B AH; I Cyougo o s

Daj

I ] I )
Ugngo Cp()Tg() Csouso Ugo
o LthAv o Lug() o LUSO
Sty = —F~——, Pey = , Pepg =
Cs0Chouso Do Do

donde Pey es el numero de Peclet de calor del lecho y St,, es el nimero de Stanton de la pared del reactor

con el lecho. El sistema adimensional del modelo reducido esta descrito por:

Oicy = fysc{cs}(c, T)+rs(c,7) (2.9a)
Hodyr = A {r} (e, ) + %75{7}(@ )+ On(e, ) (2.9b)
Oiey =1 e} (e 1) + P (e} e,r) + r(e7) (2:9¢)
T
c=[cI ]

Con condiciones adimensionales de frontera e iniciales:

z2=0: Bg{cgt =0, Bs{cs}=0, Bu{r}=0
z=1: 0.,c=0, 0,cs=0, 0,7=0

C 9 C ; Q T i T T
t=0: cs(2,0) =" c,(2,0) =25 7(20 = 9 gietasliie . —ic
(2,0) Coo 4(2,0) Coo (2,0) T T
Los términos fuente:
ri(c,7) = KMSZDa r(c,7)
Qr(c,7) = K[~ Stwhe(T)[T — Tw] — BfDa r(c, 7))
ry(c,7) =SiDar(c,7)
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Los operadores de frontera adimensionales:

Bg{x} = %@m — Vg[T — Ten)

Bs{z} =2 — xen

Buf{x} = 8 T —vg[r — Tep)
Los operadores de transporte adimensionales:

9:(vg(c, 7))
Dys(c,7)0,x)

/—"—«
8
—

—~ o~~~ =
u(’)
\]

- 4 2 I <2
||

9:(

—0,(vs(c, 7))
’yH{x} c,7) = —0, (csc vy (e, 7)[r — TO]) + az(CSCZUH(C,T))[T — 7'0]
vy {r} (e, T 0 (cscpDp (e, 7)0.7)

con

S

cheq
vy = vs + Ky Vg
pS

Hr = c;cs + EKMcgcg

donde Hr es la capacidad térmica total del lecho. Una ventaja de la hipétesis de equilibrio térmico entre
fases es que la simulacién numérica del modelo simplificado adimensional es robusta (sensibilidad reducida
a errores de redondeo y discretizacién) y computacionalmente eficiente con relacién al modelo completo,
debido a la reducciéon de la rigidez numérica del modelo, resultando en un problema mejor condicionado
(Badillo Hernandez, 2014).
El siguiente paso que desarrollé Badillo Herndndez (2014), fue obtener una representacién en dimensién
finita del reactor de gasificacién, esto lo hizo mediante el esquema de modelado cldsico de ingenieria
de reactores (Levenspiel, 1962), ya que el cardcter distribuido de los sistemas de procesos de modelos
macroscopicos de dispersion es capturado con un conjunto de N tanques o celdas agitadas interconectadas
en dos configuraciones generales: serie y casacada-retroflujo. La configuracion que utiliza es la de un tren
de N reactores continuos de tanque agitado (RCTA) con interacciones de dos vias (hacia adelante y hacia
atras, o en direccién del flujo del sélido y en contracorriente); especificamente, la interconexién hacia atrds
toma en cuenta los efectos de retromezclado del calor y la masa en el reactor causados por la dispersion,
Fig. 2.1. Se integran los conceptos basicos de los métodos numéricos de discretizacion espacial y el modelo
de RCTAs en cascada con retromezclado para aproximar el comportamiento del sistema distribuido de
procesos de gasificaciéon mediante un modelo de dimensién finita. Dicho modelo es obtenido de acuerdo a
un procedimiento de dos pasos: (1) semidiscretizacién espacial del modelo distribuido y (2) reformulacién
de las ecuaciones discretizadas en términos de un tren de N RCTAs con retromezclado.

La idea de representar el sistema distribuido en un ntmero finito de particiones trae como consecuencia
un modelo en pardametros concentrados, tal que la naturaleza distribuida del reactor sea retenida con un
conjunto minimo de ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO) y con minima interaccién. Para el caso
de Badillo Herndndez (2014), la discretizacién espacial consiste en una particién axial de la geometria
tubular del reactor de gasificacién con volumen Vg, como se muestra en la Fig. 2.2, realizando una malla
espacial axial de N + 2 nodos con ubicaciones en Zj, obteniendo N volimenes discretos V; definidos por
las ubicaciones axiales Si_1 y Sk de las superficies de frontera A;_1 y A, respectivamente. Se utilizé el

método de diferencias finitas de primer orden basado en la formulacién de serie de Taylor, y después de una
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AO Z()
A Vi Zy

V Z.
Ay 2 2

Ag—1
Ap

An-2

Figura 2.2: Reactor tubular discretizado

manipulacién de las ecuaciones, obtuvo el modelo del tren de N-RCTAs para el gasificador en términos de

las variables adimensionales expresado en forma compacta como:

X1 = f1(x1,%2,1) (2.10a)
X = fr(Xp—1, Xk, Xpp11),  k=2,...,N—1 (2.10b)
Xy = fN(XN-1,XN) (2.10c)
donde
cs,j
x;= |1 |, u[xel j=1,...,N,e
de
Cg,j
Es posible observar que las ecuaciones de los tanques interiores (k = 2,..., N —1) dependen de los estados

del tanque anterior y el siguiente; para el primer tanque la dependencia es del estado actual, del siguiente
y de los flujos de entrada de biomasa y aire; finalmente el ultimo tanque depende del anterior y de si
mismo. Es importante recordar que el modelo obtenido por Badillo Herndndez (2014) es para reactores
de gasificacién con seccién transversal constante, por lo que para un gasificador configuracién Imbert hay
que realizar algunas consideraciones, pero siguiendo la metodologia presentada es posible obtener dicho

modelo y se presenta a continuacion.
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Figura 2.3: Reactor configuracién Imbert discretizado

2.2. Modelado de un gasificador tipo Imbert

2.2.1. Consideraciones geométricas

El gasificador tipo Imbert no posee una seccién transversal constante a lo largo del reactor, de igual
forma la entrada de biomasa y de aire se realiza por diferentes zonas con seccién transversal distinta,
considerando estas caracteristicas del sistema y analizando el trabajo hecho por Badillo Herndndez (2014)
se identificé que las variables que se ven afectadas son: los flujos ¢, ya sean de entrada o salida de los tanques,
asi como los de entrada de biomasa y de aire; los volumenes de los tanques Vi; el drea de transferencia de
calor de las paredes del reactor con el lecho A, .

Se realiza una particién del gasificador Imbert como la mostrada en la Fig. 2.3, donde N corresponde
al numero total de tanques, por lo que se tendran N 4 2 nodos representados por Z; y N + 1 areas de
secciones transversales dadas por Ay.
Para poder determinar los voliimenes de los tanques se generan sélidos de revolucion a partir del perfil que
define su geometria interna utilizando el método del disco (Thomas y cols., 2010), por lo que el volumen
del k-ésimo tanque estd definido por: ,

Vi = / | RR(Z)%dZ (2.11)

Zrk—1

donde R(Z) es una funcién que describe la geometria interna del gasificador, Fig.2.4, definida por:

71 si 0<Z<hy
R(Z) _ mi1Z +by si hy <Z <hy (212)
moZ +by si ho < Z < hg
73 st hy < Z < hy
=T
S —
rs —T9
"7 =

Para A, j en el gasificador Imbert, su definicién cambia dependiendo de la seccién del reactor que se
estudie, por lo que es posible definirla como:

App = =2 (2.13)
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Figura 2.4: Perfil del reactor

donde A, i es el drea del lecho que estd en contacto con las paredes del reactor; haciendo uso de la ecuacion
(2.12) es posible determinar esta drea de la definicién de una superficie de revolucién (Thomas y cols.,
2010):

Zy;
Aw,k- = / 2rR(Z)\/ 1+ (R'(Z))?dZ (2.14)

Zp—1

2.2.2. Modelo del gasificador configuracion Imbert

Bajo las consideraciones mencionadas anteriormente se prosiguié a llevar a cabo un desarrollo similar al
que realizé Badillo Herndndez (2014), pero se indentificé que hacer el anélisis desde las EDPs no permitia
ver claramente el efecto que ocurre cuando la biomasa y el aire entran por secciones diferentes en el
reactor, por esta razdén, y como primera aproximacién, se inicié el desarrollo a partir del modelo de un
tren de N-RCTAs sin adimensionalizar obtenido por Badillo Herndndez (2014), pero se incluy6 el término
correspondiente a la entrada de aire en algun tanque interior y se omitié en el primero, de igual forma se
hicieron las adecuaciones necesarias para que los flujos de entrada y salida de cada tanque se definieran
de acuerdo al area de la seccién transversal por la cual pasan. Se presentan las ecuaciones que modelan a

un gasificador configuracién Imbert en un tanque interno k:

dC,
Vi dt/k = 9 Co k-1 — 4" *Cok + Gk (Cr, Th)Vi (2.15a)
dT sk—1Cpr_1\ g H b, Hs Coo-1Cp 1\ b.1s
Vi —2 GoiTs -1 — @ Top + 4 Topr1 — | ———=— | a1 Ts,
k dt’' ( skcb k—1 k—1 k k k k+1 Cs,kc}ik k—1 k
Cr, TV,
1 @G TV (2.15D)
skC
dCy 1 Mg b,Mg Mg b,Mg
Vi dt’ =4 1Cgk-1 = 41" Cok —q, "Cgr + a7 "Cgitr
+ 24" Cya + Gk (Cr Tie) Vi (2.15¢)

Vk dTch _ (Cg,klcg

Cyr_ 1C
k—1 Hg Hg b,Hg g, b,Hg
G Tgk—1 = Tk + @ Togk1 — | —7—F7g— | %1 Lok
dt’ CyrCY, ) c c;k

Cg.aCY Q7 (Cg, Ty) Vi
+ ’ p,a ngT @ + k\~r>) ZR)TR 215d
<cg,kcg7k> Gea’ "9, CyiCY, (2.154)



donde
qliws us k Ag qb,Ms 0
Dok Ak K Dok Ak
H 3 b,Hs >
B qk s us,kAk: + A(Zk+1 b qk AZri1
qk = | My w At DS pAe |0 Ak = | b Mg DY Ak
oy I~ T I P
g k g Ak
q H,k q H,k
k Ug,kAk + AZwia k AZpi1

gﬂ,k = S:’R(Cka Tk)

NRg

QZ - Z AHjRj(Ckv Tk) + Asghsg(Tk)[T&k - Tg,k] - Avhgw(Tk)[Tg,k - Tw#’c]

=1
NRs

Qi ==Y AH;R;(Cy, Tr) — Asghag(Ti)[Tak — Ty k] — Avhsw (Ti) Lo — T ]

Jj=1

Si k =1, primer tanque:

_ Hs _ Hg _ b,Hs _ b,Hg _ b,Mg _
Ug,0 = 07 9 = us,0A07 9o~ = 07 %) - 07 ‘) - 07? o =0

Si k = N, dltimo tanque:

b,Hs __ bHg __ b,Mg __
QN - 07 qN — U, qN - 0
Si k = &, tanque en que entra el aire:
Mg _ Hg _
qeag - Qeaq - ug,aAea

Si k # £, tanques en que no entra aire:

M H
qeag = Qeag =0

2.2.3. Modelo adimensional del gasificador configuracién Imbert
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Bajo las suposiciones de estado cuasi-estacionario para el gas y de equilibrio térmico entre fases se

tomaron las ecuaciones (2.15) para adimensionalizarlas mediante las variables:

c _ Cg,k c _ Cs,k J— E - _ Tk,w - Z t— Usot’
g,k‘ Cgo 9 S,k‘ CSO ) k Tn07 k,w Tno ) L’ L )
Ug,k Ug | Ug.q D,k D i R;(Ck, Tk)
Vg k = y Usk = y Vg = , Dy = y Dpg=——=", =
7 Ugo ° Uso P4 ugg Do Dho R;(Co, Tho)
el T 4 el f A A A - h
Dip ="t Dpo= s oy =how+hgu, Ax= 15 A== hy ="
H,k Os,kC;k HO CSOCIS,O w sw T gw k AR ea AR th
Los grupos adimensionales:
Cootgo Lugyg Lugo
Ky = 77—, Pey=—%, Pey= ;
Csotiso’ Do Dho
Lh LR;(Cy, T, AHT
Sty = Lhwodvi - p LR;(CoTw) =~ p. _ i
Ca0Cg s ugoCyo CroTno
Obteniendo el modelo adimensional del gasificador Imbert:
Vkés,k = qi\/l_slcs,k—l — qé\/lsc&k -+ Gs,k(c, T)Vk (216&)
Vi = csp,quH_lTk_l - quTk- + qZ’HTkH — csP’qu’iTk + quTgﬂ + Qri(c, T)Vi + Qpr(c, 7)Vi
(2.16b)

_ Mg b,Mg Mg b,Mg M
0=q; Cgh—1— a1 Cok —q Cok +ay" g1 + Ggr(c, T)Vi + degCqra

(2.16¢)
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donde
b,Ms
q{ch Vs kA 9" 0
_ | _ Dy, Ak b _ bH | _ Dy, Axk
Qi = 9z - UH»kAk + PepgAzpy | 0 q; = 9k = | PegAzpia
Mg D, Ak b,Mg D,k Ak
qk‘ Ugvak + P€A4Azk+1 qk PeMAzk+1
Cs,kflc;,k_l
Csp,k = S
Cs,kCp i
g g
Cq,kCp i CpO
vk =Vsk+ | ——— | Km o | Vak
Cs,kCp PO
Bl Da1 0 ce 0 1
BQ 0 Dag ce 0 )
B, = . ) Da = . . . y Tp = .
. . : . . O
B; 0 0 Da; T
Gs,k(C,T) = KMSZDa rg
KyBTDar,
QR,]@(C7 T) = - S
Cs,kCp ks

—Stu kb (T8) [Tk — Tw ke
Quiler) = (7 )7k = 7ot
Cs,kCp

Gyil(c,7) = S Daryy

Si k =1, primer tanque:
M b,H b,M
Vg,0 = 05 qgl = US,OA()v Q0 Y= 07 q01 = 05 qO7 v = 0

Si k= N, dltimo tanque:
b,H b,M
dN = 0, aN 9=0

Si k = &, tanque en que entra aire:

g
Cg.al? C
M _ H _ 9,9"p,a Y M
Qe — Ug,aAeav Qeq = S Ky S 9ea
Cs7kcp,k PO

Si k # &, tanques en que no entra el aire:

q% =0, ng =0
Con las velocidades de flujo:
ng NR
0 =vgr—1Cg k-1 — Vg,kCqk—1 + Z Z Vi iDaj i rj i+ Vg.aCqa (2.17a)
i=1 j=1
0 = Vs k—1CCpyr — Vs,kCCpyr — (Dac1k TG1k + Dagak T2k + Dacs k Tos k) (2.17b)

Con las ecuaciones (2.16) y (2.17) se obtiene el modelo de un gasificador en configuracién Imbert que
considera los cambios en la seccion transversal a lo largo del reactor. Para cada tanque se tiene un sistema
de ecuaciones diferenciales algebracias, donde ns + 1 son EDOs (concentracién de sélidos y temperatura,
variables lentas) y ny+2 son algebraicas (concentracion de gases, velocidad del sélido y la del gas, variables
rapidas), por lo que para el tren de N-RCTA se tiene un total de M = N x (ngy + ns + 3) ecuaciones.
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2.2.4. Representacion general del modelo

Un sistema algebraico diferencial posee una estructura:

iq = fa(Td, Ta, ) (2.18a)
0= fo(zd,2zq,u) (2.18b)

Donde x4 son los estados correspondientes a las ecuaciones diferenciales, x, son las variables algebraicas,
u son las entradas al sistema. De la ecuacién (2.18b) es posible despejar las variables algebraicas mediante

una funcién g, tal que:

Ta = g(a,u)

sustituyendo en (2.18) se tiene que:

tq = fa(rq,g(xa,u),u)

ZTq = g(xq,u)

Realizando un cambio de variable con z = x, y * = x4, renombrando f = f; se obtiene el sistema

algebraico diferencial:

&= f(z,2z,u) (2.20a)
2 = g(z,u) (2.20b)

Para el caso del reactor de gasificacion se realiza un procedimiento similar al mostrado anteriormente, esto

se hace para cada tanque, obteniendo que:

X, = fl(Xl,Xz,Zl,Zz,us)

z1 = g1(X1, X2, Us)

Xy = fr(X1,. oo Xk, X1, Bh—1, Zk, Bot1)

Zj ZQk(Xh-n,Xk,XkH)

).(5 = fE(Xl, e ,Xg,X§+1,Zg_l,ZE,ZE_;,_l,ug)

Z¢ = ge(X1,...,X¢, Xep1, Ug)

Xy = fN(X1,..., XN, ZN-1,2N)

ZNZQN(Xl,...,XN) (221)

donde x; son los estados lentos (densidad de biomasa y carbonizado, pg, pc y temperatura del lecho T');
z; son los estados rapidos (concentracién de los gases C, velocidad de sélidos y del gas vs,v,); € es el
tanque en el cual entra el aire; u, es la alimentacién de biomasa (temperatura de la biomasa a la entrada
Ty y gasto mésico mp); ug es la alimentacién de aire (temperatura del aire entrante T,;.. y gasto mésico

Maire); fis g; son funciones no lineales para estados lentos y rdpidos, respectivamente; N es el nimero de



26

tanques.
X; =

z; = |Co,;i Cuyi Cco,i Cco,i CcHii Cryi

|
|

u, = [TO mB}T
|

2.2.5. Seleccién de niimero de tanques N

La seleccién del ntimero de nodos con que se discretizan los sistemas distribuidos, va directamente
relacionada con la capacidad de seguir reproduciendo el comportamiento del sistema cuantitativa y cuali-
tativamente, por tal razén no existe un criterio universal que determine la mejor discretizacién, sino que
a partir de analizar la naturaleza particular de cada sistema se obtienen criterios muy especificos. Para el
caso de reactores quimicos, existen diferentes criterios para seleccionar el nimero de tanques N con que se
discretizaran; de acuerdo al estudio de Kramers y Alberda (1953) en sistemas de baja dispersién es posible

elegir N como:
_ Pe

2

N (2.22)

donde: Pe es el numero de Peclet.
Para el caso de reactores de lecho empacado, como lo es el caso de estudio, Carberry (2001) indica que el

lecho puede ser representado por un tren de N RCTAs en serie, determinando que:

N = (2.23)

L

dp

donde: L es la longitud del reactor y d), el didmetro de particula.
Estos criterios no determinan la ubicacién de los nodos que definen a los tanques, pero se pueden utilizar
como una primera aproximacién para determinar un nimero minimo (N~) y méximo de tanques (NT):

P L
N‘:—e_Ngd—:N+ (2.24)
P

En el trabajo de Badillo Herndndez (2014) se demuestra que con una malla uniforme es posible reproducir
el comportamiento en estado estacionario de un gasificador estratificado, posteriormente explora la posibi-
lidad de distribuir los nodos de una manera no uniforme y consigue reducir el orden del modelo, llegando a
reproducir el comportamiento del gasificador con tan solo 3 tanques. En el trabajo de Canales Meza (2013)
se presenta una metodologia para formar una malla no uniforme mediante un factor de ponderacién, el
cual determina la mejor ubicacién de una cantidad dada de nodos para reproducir los perfiles en estado
estacionario del reactor de estudio de Badillo Hernédndez (2014).



Capitulo 3

Ajuste del modelo con base en

resultados experimentales

En este capitulo se presenta la descripcién del sistema de gasificacion de estudio, a partir de ésta se
obtienen las condiciones de alimentaciéon y de operacién del reactor, con dicha informacién se realizan
simulaciones para reproducir el comportamiento estatico del reactor representado mediante un tren de
N-RCTAs. Utilizando los pardmetros de la cinética quimica presentados en Badillo Herndndez (2014), se
determiné que no se captura el comportamiento en estado estacionario del reactor, por lo que se realizd
una andlisis de las reacciones involucradas en el proceso para modificar algunos parametros de la cinética
quimica, de igual forma se varié la composicién del carbonizado para finalmente conseguir una representa-
cién con 30 RCTAs que se ajusta a los resultados experimentales; también se obtuvo que con un nimero
de Peclet (Pe) de referencia igual a 4 se representa de manera aceptable el comportamiento del reactor, el
cual se calcula a partir del punto donde entra el aire hacia el fondo del reactor. Finalmente, se redujo el
orden del modelo considerando una banda de incertidumbre en los perfiles de concentracién y temperatura,
debida a la perturbacién de algunos parametros, concluyendo que una representacién aceptable del reactor
debe ser aquella cuyos perfiles espaciales estén dentro de dicha banda, para este caso se demuestra que

considerando 7 y 13 tanques se consigue dicho objetivo.

3.1. Descripciéon del sistema de gasificacién

El sistema de gasificacién de estudio es el GEK TOTTI de la empresa ALL Power Labs, en la Fig. 3.1
se muestran las zonas en que se llevan a cabo los procesos de secado, pirdlisis, combustiéon y reduccién, el
reactor integrado posee una configuracion Imbert.

El proceso de gasificacién de la biomasa en el sistema de estudio se lleva a cabo de la siguiente manera
(All-Power-Labs, 2016):

= La biomasa se almacena en una tolva, por accién de la gravedad llega al cubo de secado, el cual es
un intercambiador de calor que toma energia del gas de sintesis para incrementar la temperatura de
la biomasa a alrededor de 100 — 200°C, gracias a esto se reduce su contenido de humedad, dejandola
por debajo del 30 %.

= Posteriormente la biomasa seca llega a la zona de pirdlisis, donde se transforma en carbonizado y
una gran cantidad de alquitranes gaseosos inflamables, esto ocurre cuando se alcanzan temperaturas

entre 400 — 600°C' utilizando el calor proveniente de las zonas méas bajas del reactor y del gas de

27
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Figura 3.1: Esquema del gasificador GEK

sintesis, esa energia también se utiliza para precalentar el aire que pasa por una tuberia que envuelve

a la zona de pirdlisis, que posteriormente se suministra al reactor para llevar a cabo la combustién.

Después de la zona de pirdlisis los alquitranes gaseosos descienden a la zona de combustién, donde
una porcién de estos y del carbonizado se queman para suministrar calor para el resto de los procesos,
mientras los alquitranes restantes se descomponen en CO y Hs.

La zona de combustién se encuentra en la region comprendida entre la entrada del aire y el final
del estrangulamiento, se tienen 5 boquillas que suministran el aire precalentado alrededor de 600°C,
gracias a esto se incrementa la eficiencia de la combustion permitiendo que en esta zona se alcancen
temperaturas entre 1000 — 1300°C, facilitando que los alquitranes se consuman y se obtenga un gas

de sintesis més limpio.

El vapor de agua y el diéxido de cabono producido en la zona de combustiéon reaccionan con el
carbonizado caliente en la zona de reduccién, la cual comienza debajo del estrangulamiento y se
extiende hasta la rejilla donde se deposita el carbonizado que ya no reaccioné. En esta zona la
temperatura es mayor a 600°C, el diéxido de carbono y el vapor de agua se reducen a Hy,CO y
CHy,, con esto se obtiene un gas de sintesis con una gran cantidad de calor que se pude recuperar,
debido a que alcanza temperaturas entre 700 — 800°C'; como se ha mencionado anteriormente, dicha
energia se utiliza principalmente para precalentar el aire que entrara a la zona de combustion, asi

como la biomasa en la zona de secado.

El Instituto de Ingenieria cuenta con un sistema de gasificacién piloto que ofrece una potencia de hasta

10 kW, para el cual se recomienda utilizar biomasa lefiosa dura, seca y con una alta densidad de carbono,

tales como son cascara de nuez, cascara de coco y astillas de madera, que ademads cuenten con las ca-

racteristicas descritas en la Tabla 3.1. Cuando se utiliza esta clase de biomasa, el sistema de gasificacion

alcanza las condiciones de operacién descritas en la Tabla 3.2.
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Tabla 3.1: Requerimientos de la biomasa

Tamano de particula, in 0.5—-1.5

Humedad méaxima de la biomasa 30%

Proporcién de carbono fijo y volatiles || > 0.25

Contenido de cenizas >5%

Tabla 3.2: Condiciones de operacién del sistema de gasificaciéon

Rango de potencia de salida, kW 2—-10
Consumo de biomasa, kg/dia 160 — 320
Rango de flujo de gas, m?/hr 5—27
Flujo de calor méximo del gas, BTU/hr || 168993
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Figura 3.2: Dimensiones y ubicacién de termopares del reactor de gasificacion

En la Fig. 3.2 se muestran las dimensiones del reactor en c¢m, asi como la ubicacién de 10 termopares tipo
K instalados en él, los cuales trabajan en un rango de —200°C a 1250°C con una precisién de +2.2°C,
ubicados en: z; = 10.5, zo = 18.5, z3 = 26.5, z4 = 33.5, z5 = 38.5, 26 = 43.5, 27 = 48.5, z3 = 53.5, z9 = 62,
z10 = 75, medidos desde la cima.

De igual forma se cuenta con un analizador de gases infrarrojo portable Gasboard-3100P de la empresa
Wuhan Cubic Optoelectronic Co., Ltd, el cual registra los siguientes compuestos en el rango indicado:
CO: 0-25%,C0z: 0—25%,CHy: 0—10%, Hy: 0—25% y Os: 0—25%.

3.2. Resultados experimentales

El equipo de trabajo ha realizado pruebas con el sistema de gasificacién utilizando astillas de madera
siguiendo las recomendaciones dadas por el fabricante, se presentan las temperaturas (Fig. 3.3, Fig. 3.5) y
concentraciones (Fig. 3.4, Fig. 3.6) registradas los difas 22/Abril/15 y 15/Mayo/15.
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3.2.1. Interpretacion de los resultados experimentales

De las Figs. 3.3 y 3.5 es posible observar que las lecturas en los termopares z7 y zg se alcanzan valores
altos en los primeros instantes de tiempo, esto se debe a que son los més cercanos al punto en el cual
termina el conducto del puerto de ignicién, siendo esta zona donde se comienza a dar la combustion; de
igual forma se aprecia que los termopares zo — zg registran un aumento en la temperatura, para después,
junto con z7 y zg, tener un decremento debido a que la zona de combustién se va desplazando hasta llegar
al punto en el cual entra el aire; una vez que ésto ocurre, la temperatura en estos termopares tiende a
incrementarse de nuevo, sin observarse convergencia a un valor determinado, mientras que para zi,zg9 y
z10 se tienen sefiales con una menor variacién, en particular para el experimento del 18/05/15, Fig. 3.5.
Para el caso de las concentraciones, Fig. 3.4 y Fig. 3.6, es posible observar que en general las senales tienen
una cierta fluctuacién, por esta razoén se toman como referencia los perfiles de temperatura para definir
cuando el reactor alcanza un estado estacionario, esto se determina a partir de las mediciones registradas
en los termopares 21,29 y z19. Con base en lo anterior, se obtuvieron la media y la desviacién estdandar,
para temperaturas y concentraciones de los gases en el periodo de tiempo en que el reactor se considera
que esta en estado estacionario, dicha informacién se presenta en las Tabla 3.3 y 3.4, para temperaturas
y concentraciones, respectivamente, donde M es la media y DFE es la desviacion estandar; para el caso de
la temperatura en la Fig. 3.7 se presenta de forma grafica dicha informacién. Con el valor de la media se
determinan perfiles en estado estacionario para el caso de la temperatura y la composicién nominal del gas
de sintesis; la desviacién estdandar define una banda de incertidumbre debida a las fluctuaciones presentes.
Con los valores de la media y desviacién estandar se confirma lo observado de las graficas, notando que el
termopar con mayor desviacion estandar es zg para ambos experimentos, esto se puede ser debido a que
dicho termopar se encuentra por arriba de la zona de combustién y sus lecturas se ven afectadas por la
energia proveniente de dicha zona asi como de la proveniente de la parte superior, siendo una zona muy
sensible. Mientras que para el caso de las concentraciones es posible notar que la desviacién estdandar en
general no es tan grande.

Después de realizar los experimentos, una vez que el reactor se encontraba apagado, éste se abrié para
revisar en qué estado se encontraba la biomasa en la parte superior, se aprecié que a partir de 36 cm,
medidos desde la cima, se observaban algunos pedazos de biomasa m&s oscura e incluso carbonizada,
incrementandose la cantidad de estos conforme se bajaba hasta la entrada de aire, con esto se puede
decir que la transformacién a carbonizado no se concentra en una zona pequena, sino que se va dando

gradualmente.

3.3. Ajuste del modelo

Para analizar el comportamiento del reactor de gasificacién se toma el sistema de ecuaciones algebraico
diferencial (2.16) obtenido en el Capitulo 2, con los pardmetros de la cinética quimica reportados por
Badillo Herndndez (2014), los cuales se muestran en la Tabla A.2 del Apéndice A, asi como las carac-
terfsticas de la biomasa y las temperaturas de entrada, Tabla A.1. Se considera la ecuacién (2.23) como
criterio para determinar el nimero méaximo de tanques con que se representara al gasificador, obteniendo
que N = 33 y utilizando una malla uniforme para distribuir los nodos que la definen. Bajo estas conside-
raciones se realiz6 una simulacién y se obtuvieron las Figs. 3.8 a 3.10, cabe mencionar que los resultados
obtenidos proveen perfiles discretos, con el objetivo de recuperar una representacién continua del reactor

se interpolan los resultados obtenidos y son los presentados en las figuras.
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Tabla 3.3: Valores medios y desviaciones estandar de las temperaturas en °C'

18/05/16 22/04/16

M | DE M | DE
T | 787 ] 45| 793] 6.6
T | 222.4 | 29.7 || 269.7 | 51.9
T.s | 283.0 | 20.8 | 295.2 | 36.1
T.. | 303.6 | 14.4 || 304.1 | 34.1
T.s | 314.7 | 125 || 305.3 | 28.7
T. | 356.3 | 20.3 || 332.1 | 22.9
T, | 422.4 | 30.0 || 364.5 | 54.0
T.s | 609.0 | 92.1 || 589.8 | 95.7
T.o | 912.1 | 16.3 | 885.7 | 33.0
Too | 715.2 | 10.0 || 749.9 | 20.0

Tabla 3.4: Valores medios y desviaciones estandar de las concentraciones

18/05/16 22/04/16

M| DE M | DE
%H, | 18.94 | 1.39 || 17.55 | 0.38
%CO | 2072 | 1.15 | 15.45 | 0.51
%CO, | 877 | 1.06 | 7.42|0.35
%CHy | 218 | 029 || 1.86 | 0.16
%0, | 0.039 | 0.009 | 3.32 | 0.16

33
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3.3.1. Modelo sin ajustar

En la Fig. 3.8 se presentan los perfiles de concentracién de los gases, el marcador o representa la media
calculada para cada especie. En este caso es posible obervar que existe una deficiencia en la produccién
de Hy y CO5, mientras que el CO y C'H4 se acercan al valor objetivo, de igual forma se observa que los
gases se producen en una zona reducida muy cercana al punto donde entra el aire.

Para el caso de los sélidos, en la Fig. 3.9 se puede observar que la transformacién de la biomasa a carbo-
nizado se da en una zona muy pequena, la cual no coincide con las observaciones realizadas en la planta
piloto.

En la Fig. 3.10, con los marcadores se presentan los valores medios correspondientes a cada termopar y
con lineas la desviacién estdndar, en linea continua se presenta el perfil obtenido por el modelo, el cual
no predice el comportamiento del sistema, ya que del punto donde entra el aire hacia adelante alcanza
temperaturas mayores a las registradas experimentalmente, mientras que para la parte superior del reactor
predice que las temperaturas son menores, a excepciéon de los primeros 10 ¢m, donde se alcanzan tempe-
raturas mayores.

De lo anterior es posible concluir que:
= Con los parametros elegidos no es posible reproducir el comportamiento del reactor.

= La determinacion errénea de la composicion del gas de sintesis, asi como la concentraciéon en una
zona de la produccién de los gases y transformacién de biomasa en carbonizado, son un indicador de

que algunos parametros relacionados con la cinética quimica no son los adecuados para este reactor.

= Las altas temperaturas en la parte baja del reactor indican que las reacciones endotérmicas no estan
consumiendo la suficiente energia, con esto posiblemente también se afecta la produccion del gas de

sintesis.

Por lo anterior se analizé la Tabla A.3, para identificar las reacciones que estdn directamente involucradas
en la produccién de Hy y COs, asi como el consumo de C'O. Se llegé a la conclusion de que las reacciones
de gasificacién del carbonizado por medio de vapor de agua (g3) v la de oxidacién del monéxido de carbono
(¢3) son las que més repercuten, ya que con (g3) es posible consumir el vapor de agua contenido en el
lecho y obtener Hs, mientras que con (¢3) es posible producir CO,. Para poder modificar la forma en que
se transforma la biomasa se identificé que hay que recurrir a las reacciones de pirdlisis (pl) y (p2), ésto
con la finalidad de que la produccién de gases y de carbonizado no se concentre en una zona tan reducida
y corresponda con lo observado para el caso de los sélidos. Finalmente se identific6 que dependiendo de la
composicion del carbonizado cambian algunos coeficientes estequiométricos, con los parametros elegidos se
consideraba 100 %C' y por tal razén algunos coeficientes se anulaban, con lo cual se inhibfa la produccién

y consumo de algunos compuestos de interés.

3.3.2. Modelo con ajustes

Una vez que se identificaron las reacciones que podrian estar afectando la reproduccién del comporta-
miento en estado estacionario del reactor, se observé que las ecuaciones que determinan la velocidades de
reaccion son de tipo Arrhenius, por lo que el parametro que més afecta a dichas ecuaciones es la energia
de activacién E, debido a que ésta es argumento de una funcién exponencial. Se realizé una bisqueda en
la literatura de gasificacién de madera (Badillo Herndndez, 2014; Di Blasi y Branca, 2013; Shwe, 2004) y
fue posible observar que no existe un conjunto unico de pardmetros para la cinética quimica, siendo en
general las energias de activacion de la pirdlisis las que mas cambian en cada caso de estudio. Con base en

lo anterior se fueron modificando las energias de activacién de las reacciones (pl), (p2), (¢3) y (¢3), hasta
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modelo, los marcadores indican el valor nominal para cada experimento y su desviacion estandar
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Tabla 3.5: Energias de activacion resultantes

% de | Resultante

original [kJ/mol]

B 68 714
By 93 99.51
Es 94 118.05
By 75 163.5

Tabla 3.6: Composicion del gas de sintesis con y sin ajuste

’ H Con ajuste | Sin ajuste H Exp.
H, 17.58 10.27 17.55-20.33
co 20.26 20.66 19.57-21.87
CO, 8.236 6.789 7.71-9.83
CH, 2.033 1.848 1.89-2.47

llegar a los valores mostrados en la Tabla 3.5 donde se presenta el porcentaje de variacién respecto al valor
tomado inicialmente. De igual forma se modificé la composicion del carbonizado, tomando como referencia
el trabajo de Di Blasi y Branca (2013); se concluyé que considerando 95 %C, 2.5 %H y 2.5 %O se obtiene
un mejor resultado respecto a la primera aproximacién (100 %C). En las Figs. 3.11 a 3.13 se muestran los
resultados obtenidos al realizar el ajuste en los parametros indicados.

En la Fig. 3.11 se muestra en linea discontinua el perfil obtenido inicialmente, mientras que en linea
continua se tiene el perfil obtenido después del ajuste, los marcadores '+' y 'x' corresponden a los valores
minimo y méximo de las mediciones para cada especie quimica. Gracias al ajuste realizado se consigue
que la produccién de gases se comience a dar desde zonas mas altas del reactor, de igual forma se logra
que la composicién del gas de sintesis se encuentre entre los marcadores. En la Tabla 3.6 se presenta la
comparacion de los valores obtenidos para la composicién del gas de sintesis con y sin ajuste del modelo.
Para el caso de los sélidos, en la Fig. 3.12 se aprecia que, al igual que en los gases, la transformacion de

la biomasa a carbonizado se comienza a dar desde zonas mads altas del reactor, esto es correcto debido a
que corresponde con las observaciones realizadas al gasificador después de haberlo operado.
Finalmente en la Fig. 3.13 se presenta la comparacién de los perfiles de temperatura con y sin ajuste, asi
como las mediciones de los termopares con su desviacion estandar. Es posible observar que con el ajuste
hecho, a partir de 20 ¢m, el modelo predice la temperatura dentro de los datos experimentales, a excepcion
de los primeros 15 ¢m y los tltimos 14 cm.

Con base en los resultados anteriores es posible concluir:

» Modificando las energias de activacién de las reacciones (pl), (p2), (¢3) y (¢3), asi como la composi-
cién del carbonizado a 95 %C, 2.5 %H y 2.5 %0, es posible predecir de mejor forma la composicién
del gas de sintesis obtenido en el proceso.

s El perfil de temperatura se encuentra dentro de la banda de incertidumbre debida a las mediciones
en casi todas las secciones del reactor, sin embargo no fue posible bajo ninguna combinacién de
pardmetros acercarse a la lectura del primer termopar, lo cual indica que en dicha zona modelan

reacciones que probablemente en la realidad no ocurren.

Una vez identificado que posiblemente en la parte superior del reactor, antes del primer termopar, no
ocurre alguna reaccién, se propone realizar simulaciones despreciando los primeros 10 ¢m y analizar el

comportamiento del sistema.
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Figura 3.12: Perfiles espaciales de densidades de sélidos con ajuste, en linea continua estén los perfiles con
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las mediciones de los termopares

Tabla 3.7: Energias de activacién resultantes, despreciando 10 cm

% de | Resultante

original [kJ/mol]

Ep 63 66.15
E, 95 101.65
E.s 92 115.53
Ey 80 174.4

3.3.3. Modelo sin ajustar, despreciando 10 cm

Al igual que cuando se considera toda la longitud del reactor, se utilizan los parametros de la Tabla
A.2, pero para este caso el nimero de tanques se reduce a N = 30. Bajo estas suposiciones se realizaron
simulaciones obteniendo los resultados mostrados en las Figs. 3.14 a 3.16.

Como ocurri6 en el caso anterior, para el caso de los gases y los sélidos, Figs. 3.14 y 3.15, la transformacion
de la biomasa se concentra en una zona muy reducida cercana a la entrada de aire, mientras que la
composicion del gas de sintesis presenta deficiencia de Hy, COs y exceso de CO. En el perfil de temperatura,
Fig. 3.16, es posible observar que la predicciéon del modelo es similar al perfil experimental de forma
cualitativa, notando que en la parte superior las temperaturas son menores a las experimentales mientras

que en la parte inferior las exceden.

3.3.4. Modelo con ajustes, despreciando 10 cm

Tomando como base el ajuste realizado cuando se considera toda la longitud del reactor, se llevaron a
cabo diversas simulaciones modificando los pardametros de las energias de activacion Ep1, Ep2, Eez v Egs,
considerando que el carbonizado esta compuesto por 95 %C, 2.5 %H y 2.5 %0, en la Tabla 3.7 se muestra
el porcentaje de variacién considerado respecto al valor inicial con los cuales se obtuvo un buen ajuste.
Con los parametros ajustados se obtuvieron las Figs. 3.17 a 3.19.

En la Fig. 3.17 se presenta en linea punteada la composicién del gas de sintesis sin ajuste, mientras que

en linea continua se tienen los perfiles con el ajuste, los marcadores '+' y '«' corresponden a los valores
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Figura 3.16: Perfil espacial de la temperatura sin ajuste y despreciando los primeros 10 ¢m, la linea continua
es la prediccion hecha por el modelo, los marcadores indican el valor nominal para cada experimento y su

desviacion estandar
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marcadores +, x representan los valores maximo y minimo de las mediciones

minimo y maximo de las mediciones para cada especie quimica, es posible observar que con el ajuste
realizado se consigui6é que la zona de produccién de gases se comenzara a dar desde la parte superior del
reactor, en aproximadamente 14 ¢cm medidos desde la cima. De igual forma se aprecia que a la salida todos
los compuestos gaseosos se encuentran entre los valores médximo y minimo, en la Tabla 3.8 se compara la
composicion del gas de sintesis obtenida a partir del modelo con y sin ajuste.

Para el caso de los sélidos, en la Fig. 3.18 se muestra en linea discontinua el perfil obtenido sin ajuste y
en linea continua con ajuste. Al igual que cuando se considera toda la longitud del reactor, con el ajuste
realizado la transformacién de biomasa en carbonizado se inicia desde unos 25 ¢m medidos desde la cima
y se realiza de forma gradual.

Finalmente en la Fig. 3.19 se tienen los perfiles de temperatura, se observa que con el ajuste realizado
se consigue que el perfil de temperatura determinado por el modelo se acerque a los valores registrados
experimentalmente, presentando problemas en los iltimos 14 cm.

A partir de los resultados obtenidos después del ajuste se puede resaltar que:

= Gracias a que se desprecian los primero 10 e¢m del reactor, se consiguieron mejores resultados que
cuando se considera toda la longitud, esto se hace evidente en el perfil de temperatura, donde se

consigue predecir la temperatura en la zona cercana al primer termopar.
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Tabla 3.8: Composicién del gas de sintesis con y sin ajuste, despreciando los primeros 10 ¢m

|

H Con ajuste | Sin ajuste H Exp.
Hy 17.76 11.57 17.55-20.33
co 19.99 23.94 19.57-21.87
COs 9.222 6.233 7.71-9.83
CH, 1.992 1.876 1.89-2.47
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Figura 3.18: Perfiles espaciales de densidades con ajuste y despreciando los primeros 10 c¢m; en linea

continua estan los perfiles con ajuste, en linea discontinua es el caso sin ajuste
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Figura 3.19: Comparacién del perfil espacial de la temperatura con y sin ajuste, despreciando los primeros

10 c¢m, los marcadores indican las mediciones de los termopares
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Figura 3.20: Numero de Peclet a lo largo del reactor

= Con los ajustes de los pardametros de las energias de activacién se predice una composicién del gas
de sintesis similar a la obtenida experimentalmente, de igual forma la transormacién de la biomasa
en carbonizado y gases, se da forma gradual y no se concentra en una zona, lo cual corrresponde a

las observaciones realizadas después de haber operado el reactor.

3.3.5. Calculo del niimero de Peclet del reactor

Si se considera que el nimero de Peclet varia con el estado actual de cada etapa, se puede escribir

Ccomao:

Lvg 1.(Tk, Cr)
D r(T)

Debido a que las temperaturas a lo largo del reactor son muy distintas antes y después de donde entra

PeH,k = (31)

el aire y tanto la velocidad como el coeficiente de dispersion dependen de esta, los nimeros de Peclet son
muy diferentes como se aprecia en la Fig. 3.20, teniendo un flujo pistén en la parte superior (en rojo)
y un alto grado de retromezclado en la inferior (en negro). Para el caso de un reactor estratificado, de
acuerdo al trabajo de Badillo-Hernandez y cols. (2013), en el perfil de temperatura se puede observar que
el cambio dréstico se da en una zona muy pequena, en los primeros 5 c¢m, mientras que para el Imbert
antes de incrementar drasticamente la temperatura, se posee una zona de unos 30 — 40 cm donde hay un
incremento gradual de temperatura, aqui los nimeros de Peclet varian de 20 hasta 120 como se aprecia
en la Fig, 3.20, por lo que al determinar un nimero de Peclet de referencia del reactor este sera grande.
Por el contrario, en la zona donde entra el aire hacia abajo, se tiene un alto grado de mezclado, teniendo
valores menores a 12 en cada etapa para el ejemplo mostrado. Como la mayoria de las recciones se llevan
a cabo a partir de la zona donde entra el aire, el cdlculo del niimero de Peclet de referencia se lleva a cabo
despreciando la zona anterior al punto donde entra el aire; debido a la discretizacién por etapas el niimero

de Peclet de referencia estd dado por el promedio en los tanques inferiores mediante:

1 " ng kAZk
Pey = —5 — 3.2
Zk:g Azk ot DH,k: ( )
Si la discretizacion es uniforme se simplifica a:
1 < Lugy
Pey = 2 3.3
B n—¢ = D (3:3)
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Tabla 3.9: Porcentaje de variaciéon de los parametros

’ Parametro H Nominal H Perturbacion
Ep; [kJ/mol] 66.15 +5%
AHs [kJ/kg] —2.5 x 10* +5%

dyo [em] 2.54 +20%

Composicion 9% C 9% C
del carbonizado 25% H 2—4% H
2.5% O 1-3%0

Con estas ecuaciones se realiza el calculo del nimero de Peclet referido a la longitud total del reactor. En
el Apéndice B se presentan los perfiles espaciales obetenidos al variarlo en un rango de 2 a 10, cuando
se considera el modelo ajustado del gasificador despreciando los primeros 10 ¢m, con estos resultados se

concluye que Pep = 4 es valor que se considera nominal.

3.4. Reduccién de orden del modelo en presencia de incertidum-

bre paramétrica

Un problema que se presenta comtinmente en los modelos de reactores quimicos, es que algunos parame-
tros son inciertos o dificiles de determinar, ademas éstos pueden cambiar durante el proceso, principalmente
aquellos relacionados con las propiedades de la biomasa, por lo que su desconocimiento puede afectar la
prediccién hecha por el modelo al compararla contra datos experimentales. Debido a esto es razonable
asumir que una buena representacién del sistema serd aquella que permanezca dentro de una banda de
incertidumbre debida a la variacién, en una proporcion razonable, de algunos parametros partiendo de un
modelo nominal. A partir de esta premisa se retoman los trabajos de Canales Meza (2013) y Hernédndez To-
rres (2016), donde consideran que los pardmetros que en general son inciertos para reactores de gasificacion,
son la energfa de activacion de la pirdlisis Ep;, el tamaio inicial de la particula d,o y la entalpia de reaccién
de combustion parcial del carbonizado AH.5. Como resultado del ajuste del modelo presentado anterior-
mente, también se considera la composicién del carbonizado, ya que dependiendo de que tan buena sea
la combustion dentro del reactor y el tipo de biomasa, esta se puede ir modificando. En la Tabla 3.9 se
presentan los valores nominales de los parametros mencionados anteriormente, asi como el porcentaje de
perturbacién que se considera para cada uno.

Tomando como modelo nominal el obtenido cuando se desprecian los primeros 10 cm y una discretiza-
cién uniforme con 30 RCTAs, se realizaron una serie de simulaciones variando de manera aleatoria los
pardametros de la Tabla 3.9 dentro del rango permitido. A partir de estos resultados se generé una banda
de incertidumbre debida a la perturbacién de dichos parametros. Como una primera aproximacién para
poder reducir el orden del modelo, se propone realizar una distribucién no uniforme de los nodos a prueba
y error, hasta obtener perfiles que permanezcan dentro de la banda de incertidumbre generada anterior-
mente; como primera aproximacién se considera utilzar 13 tanques distribuidos de manera no uniforme. En
las Figs. 3.22 a 3.23 se muestran los perfiles obtenidos cuando el gasificador se representa con 13 RCTAs,
la banda de incertidumbre para cada caso y el modelo cuando N = 30, los nodos que definen la malla

elegida son

z:[O.l 0.2 0.33 043 047 0.5 0.52 0.55 0.58 0.6 0.68 0.73 0.78 0.82 0.84
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Figura 3.21: Perfiles espaciales de densidades en presencia de incertidumbre paramétrica

De las Figs. 3.21 a 3.23 es posible observar que las zonas donde la banda de incertidumbre se incrementa
son en la parte superior e inferior del reactor, mientras que en la zona central, cercana a la entrada de aire,
dicha banda es pequena. Al realizar la distribucién de los tanques, se observé que la zona que se puede
tener menos cubierta es la superior, ya que utilizando sélo 2 nodos, ubicados a 0.2 y 0.33 m medidos desde
la cima, se captura el comportamiento de dicha zona. Para el caso de la parte inferior del reactor hubo que
utilizar 4 tanques, localizados a 0.68, 0.73, 0.78, y 0.82 m, con ellos se obtiene una buena aproximacion y
ademds se captura el comportamiento del reactor al momento de efectuar las reacciones de gasificacion,
estos resultan ser clave para que la composiciéon del gas de sintesis obtenida con el modelo de orden
reducido se aproxime a los datos experimentales. Finalmente la zona central fue donde se distribuyeron
el resto de los tanques, se ubicaron en 0.43, 0.47, 0.5, 0.52, 0.55, 0.58 y 0.6 m, pues esta zona es donde
el cambio de temperatura es mas abrupto, teniendo como consecuencia que las velocidades de reacciéon
cambien drasticamente y por lo tanto se debe prestar mayor atencién para capturar el comportamiento

del gasificador.
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Figura 3.22: Perfiles espaciales de concentracién de los gases en presencia de incertidumbre paramétrica
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Figura 3.23: Perfil espacial de la temperatura en presencia de incertidumbre paramétrica
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Tabla 3.10: Comparacién de la composicién del gas de sintesis
| [ N=7|N=13]|N=30] Exp Incertidumbre
Hy 16.93 17.68 17.76 17.55-20.33 15.87-19.86
coO 19.02 19.83 19.99 19.57-21.87 17.70-21.65
COq 8.66 9.16 9.22 7.71-9.83 8.64-9.56
CHy 1.876 1.927 1.992 1.89-2.47 1.875-2.037
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Figura 3.24: Perfiles espaciales de densidades en presencia de incertidumbre paramétrica

A partir de los resultados obtenidos con N = 13, se pudo observar que la zona mas critica resulta
ser la central, mientras que la cima y el fondo pueden estar menos cubiertos, a partir de esto se explora
la posibilidad de reducir ain mas el niumero de tanques, de nuevo a prueba y error, consiguiendo una

aproximacién razonable utlizando 7 tanques, definidos por la malla:
z = [0.1 0.33 0.49 0.52 0.54 0.55 0.71 0.83 0.84

En las Figs. 3.24 a 3.26 se muestra la comparacién cuando se utiliza N = 7,13 y 30 tanques incluyendo
la banda de incertidumbre. De igual forma en la Tabla 3.10 se presenta la comparacion de la composicién
del gas de sintesis en los tres casos, asi como el rango de valores que se registraron experimentalmente y
el debido a la variacién paramétrica.

Analizando la composicién del gas de sintesis obtenida con las diferentes discretizaciones del sistema, Ta-
bla 3.10, se concluye que con una representacién de bajo orden del modelo se obtienen resultados parecidos
a los registrados experimentalmente. Utilizando la discretizacién de 7 tanques es posible observar que en
general los perfiles obtenidos permanecen dentro de la banda de incertidumbre, pero la composicién del
gas de sintesis a la salida se aleja de los valores experimentales, por lo que la ubicacién de los tanques es
de suma importancia para mejorar la prediccién del modelo, con esto se resalta la importancia de tener
un método como el propuesto por Canales Meza (2013) que permita distribuir de manera sistemadtica los

nodos para realizar la discretizacién no uniforme de gasificadores en configuracion Imbert.
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Capitulo 4

Determinacion del numero de

dispersion

En el trabajo de Badillo Herndndez (2014) se concluyé que el conocimiento del coeficiente de dispersion
ayuda a que se obtenga una mejor descripciéon del reactor mediante un modelo de bajo orden, esto es
debido a que el grado de dispersion es una propiedad intrinseca del flujo la cual depende del sistema
que se considere (van Heerden, 1958), asi como del tipo de biomasa que se utilice en el reactor, por lo
anterior contar con técnicas que permitan determinar el coeficiente de dispersion resulta de gran utilidad
para describir de manera adecuada el sistema. En la literatura de ingenieria de reactores quimicos existe
la técnica de trazadores (Levenspiel, 2012), la cual es aplicada para sistemas donde las reacciones se dan
cuando el estado de agregacion del fluido es liquido, para el caso de reactores de gasificacién las reacciones
se dan principalmente en estado gaseoso. En el trabajo de Herndndez Torres (2016) se adapta la técnica y
se extiende para poderla utilizar con gasificadores estratificados.

En este capitulo se presenta la técnica de trazadores y las adecuaciones realizadas por Herndndez Torres
(2016) para determinar el niimero de dispersién en reactores de gasificacién. Mediante simulaciones se aplica
al modelo del gasificador Imbert considerando incertidumbre en los pardmetros de energia de activacion
de la pirdlisis (Ep1), entalpia de reacciéon de combustién parcial del carbonizado (AHcs), tamaio de
particula (d,) y composicién del carbonizado, observando que el pardmetro que mds problemas causa
en la determinacién del nimero de dispersién es FEp;; a pesar de esto se determina que una estimacién
razonable se consigue introduciendo un pulso de amplitud de 200 K con duracién de 10 s pero analizando
la respuesta en el termopar zg. Con base en esto se proponen los elementos necesarios para poder realizar
pruebas experimentales y llevarlas a cabo en el reactor de gasificacién de la planta piloto del Instituto de

Ingenieria.

4.1. Meétodo de trazadores

Consiste en introducir un trazador en la corriente del flujo contenido en un recipiente, dicho trazador
sigue exactamente la direccién del flujo. Posteriormente se realizan mediciones a la salida con las que se
obtiene una curva, de la cual se obtienen dos propiedades ttiles, la media (#) que da un promedio de cuando
el trazador deja el recipiente, y la varianza (02) que indica que tan extensa es la curva de salida. Para

explicar el funcionamiento del método es necesario introducir los conceptos que se muestran a continuacién.
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4.1.1. Distribucién de tiempos de residencia

Los elementos del fluido a lo largo del reactor siguen diferentes caminos, por lo que les podria tomar
diferentes tiempos pasar a través de él, la distribucion de dichos tiempos en la corriente del fluido que sale
del recipiente se denomina distribucién de la edad a la salida E o distribucién de tiempos de residencia
(RTD, por sus siglas en inglés) del fluido. Es conveniente representar la RTD de tal manera que el drea

bajo la curva sea la unidad, esto es
/ E(t)dt =1 (4.1)
0

Este procedimiento se denomina normalizacién de la distribucién (Levenspiel, 1962).

Una restriccién que se impone a la curva E es que el fluido s6lo entra y sale una vez del recipiente, esto
excluye la existencia de remolinos en direccién contraria a la direccién del flujo a la entrada y la salida, se
le denomina condicion de frontera de recipiente cerrado. Cuando los elementos del fluido cruzan los limites

del sistema mas de una vez se le conoce como condiciones de frontera de recipiente abierto.

4.1.2. Meétodos experimentales para medir F

Una forma sencilla y directa de encontrar la curva E consiste en utilizar un rastreador fisico o que no
reacciona, para propositos especiales se podria querer utilizar un rastreador reactivo. Los experimentos

mas sencillos de interpretar son cuando se utilizan entradas impulso y escalon.

Respuesta al impulso

Considerando un sistema de volumen V' [m3] con flujo volumétrico v [m?3/s], se introducen M unidades
de rastreador en la corriente de entrada al recipiente, se mide la concentracion en el tiempo del rastreador
que abandona el recipiente. A esta curva de salida se le denomina C; entonces el drea bajo la curva queda

determinada por

e M kg-s
A= / Cdt = CiAt; = — { ] 4.2

v m3
El tiempo medio o media de la curva C se define por

S

Para encontrar la curva E partiendo de la curva C, se cambia la escala de concentracién, de forma que el
area bajo la curva sea la unidad, por lo que F se define por
C
E=—. 4.4
; (44)
Otra funciéon RTD es Ejy, para este caso el tiempo se mide en funcién del tiempo promedio de residencia

6 = t/t, obteniendo
_ Vv C v
Ey=fE=~ " ="~ 4.
0 t v M/'U MC’ ( 5)

Es importante mencionar que la relacién que existe entre C' y las curvas E sélo se cumple con exactitud

para condiciones frontera de recipientes cerrados.

4.1.3. Modelo de dispersion

Existen distintos tipos de modelos para representar el flujo en reactores reales, esto depende a qué tipo

de flujo se acerque mas al del caso de estudio, flujo pistén o tanque agitado e incluso un intermedio entre
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Figura 4.1: Esparcimiento del trazador

estos. Si se analiza el patron de flujo piston con pequenas desviaciones se tienen dos modelos para analizar
las curvas RTD: el modelo de dispersion y el modelo de tanques en serie. Ambos se aplican para flujo

laminar en tubos muy largos, flujo en lechos empacados, flujo turbulento en tuberias, etc.

Dispersién axial

Al introducir un impulso ideal de rastreador dentro de un reactor, este se esparcird conforme pasa a
través del recipiente, Fig. 4.1, a esta accién se le denomina dispersién axial para distinguirla de la difusién

molecular. El coeficiente de dispersiéon D representa la difusion general del proceso, por lo que:
= Un valor grande de D indica una rapida dispersion de la curva del rastreador.
= Un valor pequeno de D indica una dispersién lenta.

= D =0 nos dice que no hay dispersion, por lo cual se estaria hablando de un flujo piston ideal.

De igual forma, u% = Bo es el numero de dispersién o nimero de Bodenstein para los quimicos. Por otra

parte, % = Pe es conocido por los ingenieros como el nimero de Peclet.
Para calcular D ¢ %, se registra la forma de la curva del rastreador conforme pasa por la salida del

recipiente, en particular se mide:

» {: tiempo medio de la curva de salida, ecuacién (4.3).

= o2 : varianza o el cuadrado de la desviacién estandar, una medida de dispersién de la curva de salida,

ecuacion.

o Joo@—02Cdt  [TECdt
T oA ot (4.6)
Si se considera un fluido en flujo pistén, el cual tiene un cierto grado de retromezclado, cuya magnitud
es independiente de la posicién dentro del recipiente implica que no existen zonas muertas, ni grandes
desviaciones o cortocircuitos de fluido dentro del recipiente, se le conoce como modelo de dispersion. Si las
condiciones de intermezclado varian, la prediccién de este modelo oscilaréd entre el flujo pistén ideal y de
tanque agitado. Este proceso de mezcla implica una redistribucién de materia ya sea por deslizamiento o
formacién de remolinos dentro del contenedor, al repetirse un niimero considerable de veces este proceso,

se considera que estas perturbaciones son de naturaleza estadistica, lo cual es un fenémeno similar al que
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ocurre en la difusion molecular. La ecuacién diferencial que rige la difusién molecular en una direccién x
es dada por la ley de Fick:

oc 0%C

ot T ox?’
Donde © es el coeficiente de difusién molecular, este pardmetro caracteriza inequivocamente el proceso.
De forma andaloga es posible considerar que todas las contribuciones al retromezclado del fluido que fluyen

en direccién z, estdn descritas por

oC 0%C

—=D— 4.7

ot Ox?’ (47)
Donde D es el coeficiente de dispersion axial o longitudinal, el cual caracteriza el grado de retromezclado
del flujo. En forma adimensional, donde z = (ut + z)/L y 8 = t/t = tu/L, la ecuacién de dispersién (4.7)
se transforma en

(4.8)

oc_(DyoC_oc
80— \uL /) 922 0z’

donde u es la velocidad de flujo y L es la longitud del reactor. A el grupo adimensional % se le conoce
como numero de dispersion del recipiente y mide el grado de dispersion axial que existe a lo largo del
reactor, por lo que

D

w = =0 dispersion despreciable, se tiene un flujo piston.
L] % — oo gran dispersién, se tiene flujo en tanque agitado.

En términos del nimero de Peclet se tiene que
s Pe — oo dispersién despreciable, se tiene un flujo pistén.
= Pe — 0 gran dispersién, se tiene flujo en tanque agitado.

Este modelo generalmente representa de manera satisfactoria el flujo que no posee desviaciones tan grandes

de flujo pistén, como por ejemplo en lechos empacados o tuberias largas si el flujo es laminar.

Pequenas desviaciones con respecto al modelo de flujo pistén, D/uL < 0.01 6 Pe > 100

Si se introduce un impulso ideal a un fluido en circulacidén, la dispersién existente dentro del reactor lo
modificara. Para grados de dispersién pequetios, esto es D/uL < 0.01 6 Pe > 100, el ensanchamiento de la
curva de rastreador no cambia significativamente en cuanto a forma tras su paso por el punto de medicién,
Fig. 4.2. Bajo estas condiciones, la solucién a la ecuacién (4.8) queda de la forma
(1-0)

ks (49)

C = D)D) eXp{ 4(D/uL)

la cual forma una familia de curvas gaussianas también llamadas curvas de distribucién normal.

En reactores de gasificacién, Badillo Hernédndez (2014) y Hernédndez Torres (2016) han reportado que para
el caso de un gasificador estratificado se tiene que 2 < Pe < 106 0.5 > D/uL > 0.1, lo cual también aplica
para el caso del Imbert, en el Apéndice B se presentan los perfiles obtenidos al variar el niimero de Peclet

en dicho rango de valores.

Grandes desviaciones con respecto al modelo de flujo pistén, D/uL > 0.01 6 Pe < 100

La curva F generada para este caso se vuelve asimétrica, ademas lo que ocurre en la entrada y la salida
del recipiente afecta la forma de la curva del trazador, asi como la relacién entre los pardmetros de la

curva y el ntimero de dispersién del recipiente. A partir de esto se obtienen dos condiciones de frontera:
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Figura 4.2: Curva Ey para valores pequenos de dispersién

(1) donde no se afecta el flujo al pasar a través de las fronteras de entrada y salida (recipiente abierto)
y (2) cuando se tiene un comportamiento de flujo pistén fuera de las fronteras del sistema (recipiente
cerrrado). Estas condiciones de frontera generan cuatro combinaciones, cada una con su respectiva curva
de respuesta: reactor cerrado E, cerrado abierto F.,, abierto cerrado E,. y abierto E,,. Para todos los
casos es posible obtener informacién sobre el niimero de dispersién a partir de los parametros obtenidos
de las curvas del trazador, utilizando las ecuaciones correspondientes para cada uno de ellos (Levenspiel,
2012):

= Recipiente cerrado. No existe una expresiéon analitica para determinar la curva F, sin embargo se

puede construir mediante métodos numéricos utilizando su media y varianza en las ecuaciones

— — V , - tE tE’U
sV _te _tsv _ 41
g =t ” o o) 7 v ; (4.10a)
2 2
2 %t _ D D —uL/D

= Recipiente abierto-cerrado y cerrado-abierto. Para este caso tampoco se puede obtener una
expresion analitica, por lo que con los valores de la media y varianza de las curvas de trazador, es

posible encontrar la dispersion existente dentro del reactor mediante

_ D . % D
=1 5 = — |14+ — 4.11
eEuc + (UL) o tEuu v ( + UL) ? ( a)
2 2 2
2 Ot 0c O¢,0c D D
=—22¢ — J =2 —= 31— . 4.11b
O.eoc t2 (V/’U)Q (uL> + <UL> ( )

= Recipiente abierto. Esta es la condicién més conveniente y cominmente utilizada de forma expe-

rimental. De igual forma es la unica situacion fisica donde las expresiones analiticas para determinar
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la curva E no son tan complejas.

1 (1-0)? }
E 0o — €x - y 4.12a
" i (DJuL) " { 16(D/uL) (4.12a)
u (L — ut)T

E,, = exp |- |, 4.12b
VarDt P { 4Dt (4-120)

_ 1By, D _ 1% D
QEOO = % = ]. + 2 <u[1> s tEDO = ; (]. +2UL> s (412(3)
2 _Tioo _ 2 D 8 ZAN 4.12d
P =72 =2z ) TP\uz ) (4.12d)

Para calcular el nimero de dispersién se hace coincidir la curva del trazador o la 02 medida con la tedrica,
esta es la forma més simple de realizar el calculo, sin embargo no es necesariamente la mejor. De igual
forma se debe tener cuidado al elegir las condiciones de frontera para utilizar las expresiones adecuadas y

obtener una buena estimacion.

4.2. Meétodo de trazadores para reactores de gasificacién

El método descrito anteriormente ha sido probado en sistemas donde las reacciones se dan en el estado
de agregacion liquido del fluido, para el caso de reactores de gasificacién las reacciones se dan principalmente
en estado gaseoso. En el trabajo de Herndndez Torres (2016) se explora la posibilidad de utilizar las ideas
presentadas anteriormente para un gasificador, llegando a la conclusion de que la forma maés sencilla de

introducir un trazador al reactor es mediante el flujo de aire, siguiendo los siguientes pasos
s Llevar al reactor de gasificacién a un estado estacionario (punto de encendido).
= Suministrar un pulso en un tiempo ¢y de aire caliente de amplitud AT y duracién t,,.
= Observar y tomar lectura a la salida del reactor de la curva generada por el pulso.
» Tomar el tiempo medio y la varianza (¢, o2).
= Calcular la distribucion de los tiempos de residencia del rastreador.

= De acuerdo a la condicién de frontera que se ajusta a nuestro modelo se elige la ecuacién correspon-

diente, posteriormente se encuentra la solucién para el coeficiente de dispersion.
s Comparar el D/uL obtenido mediante simulacién con respecto al usado teéricamente

Siguiendo dichos pasos, Herndndez Torres (2016) identificé que la determinacién del nimero de dispersién
se dificultaba, por lo que introdujo algunas medidas de estadistica inferencial (Spiegel y Stephens, 2008),
para poder obtener una mejor estimacién .

= Sesgo (Oblicuidad). Indica el grado de asimetria de una distribucién, dependiendo de su valor se
sabe que:
e Si sesgo < 0, la mayoria de los datos se encuentran a la izquierda de la media.
e Si sesgo > 0, la mayoria de los datos se encuentran a la derecha de la media.

e Si sesgo = 0, la muestra corresponde a una distribucién normal con una simetria perfecta.
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1 N T; — W 3 1%

4 3
— E — 4.13
SESJO = N — < o ) o3 ( )

donde o es la desviacion estandar, p es la media, ug es el tercer momento con respecto a la media.

= Curtosis. El coeficiente de curtosis de un conjunto de datos mide el grado de aplanamiento relativo
a la distribucién de dichos datos, esta definido por

1 T — * W
tosis = — E U L 4.14
cUrtosts =y P ( o ) ot (4.14)

donde p4 es el cuarto momento respecto a la media.
Para el caso de una distribuciéon normal el valor de la curtosis es de 3, tomando a esta clase de
distribucién como referencia se tiene

e curtosis > 3, distribucién leptoctrtica.
e curtosis < 3, distribucién platicirtica.

e curtosis = 3, distribucién mesocurtica.

= Coeficiente de variaciéon Es una medida de la dispersién de los datos con relacién a su media,
esta dada por
o
coefv = — (4.15)
I

El procedimiento seguido por Herndndez Torres (2016) consistié en introducir el trazador al reactor, con
la curva obtenida en la salida obtuvo las métricas listadas anteriormente, esto lo repitié bajo diferentes
nimeros de Peclet, Pey. Con la informacién obtenida obtuvo una relacién biunivoca entre las métricas y
el niamero de Peclet considerado para cada caso obteniendo resultados favorables. Como se mencioné en el
Capitulo 3 hay pardmetros de la cinética quimica que en general resultan inciertos o llegan a variar durante
el proceso, por lo que considerando la variacién de algunos pardmetros en un determinado porcentaje
repitié las pruebas, obteniendo bandas de incertidumbre para cada métrica, consiguiendo asi determinar
el porcentaje de error que se puede llegar a tener al momento de tratar de determinar el coeficiente de
dispersién presente en el reactor.

4.3. Aplicacion del método de trazadores al gasificador Imbert

Considerando el modelo nominal obtenido en el Capitulo 3, se inyecta un pulso de calor cuando se

estd en un estado estacionario de encendido, en la Fig. 4.3 se muestra la respuesta a la salida del reactor,
es posible observar que un instante después de que ingresa el pulso se tiene una caida en la temperatura
por unos segundos, para después incrementarse respecto al valor inicial de estado estacionario hasta llegar
a un valor méximo, para luego regresar al valor inicial. Debido a que el fenémeno de decremento en los
instantes iniciales no esta reportado en la aplicacién de la técnica de trazadores, para realizar el analisis
se omiten los datos en los cuales la temperatura disminuye y se consideran a partir del instante en que
vuelve a pasar por el valor de estado estacionario.
De la Fig. 4.3 se observa que después de que la curva alcanza su mayor amplitud, comienza a decaer pero
antes de regresar a su valor de estado estacionario pasa una gran cantidad de tiempo en que el cambio es
minimo, lo cual, de acuerdo a Levenspiel (2012), se considera una zona de estancamiento, cuando ésta se
presenta recomienda que la cantidad de datos que se utilicen para analizar el trazador sea de tres a cuatro
veces el tiempo medio (3¢ — 4t).
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Figura 4.3: Respuesta a la salida del reactor

6 3
= K2l
&~ &~
< <

27 1

0 ‘ ‘ ‘ ‘ 0 ‘ ‘

0 50 100 150 200 0 50 100 150
t s] t [s]
(a) AT =50 K, t, =40 s (b) AT =50 K, t, =10 s

Figura 4.4: Curvas de distribucién de tiempos de residencia

Para este trabajo se consideran los datos hasta tres tiempos medios (3t). Se realizaron simulaciones
variando la amplitud del pulso de entrada (AT) entre 50 — 200°C' sobre el valor nominal al cual entra el
aire (600°C), la duracién (t,) se consideré de 10 — 40 s. En la Fig. 4.4(a) se presenta la respuesta a la
salida del reactor cuando se considera un pulso de amplitud AT = 50 K, duracién ¢, = 40 s, mientras que
en la Fig. 4.4(b) el pulso es considerando AT = 50 K, t, = 10 s. De la Fig. 4.4(a) es posible observar que
debido a la duracién del pulso se presenta un cambio en la tendencia de crecimiento de la temperatura, en
este caso cuando llega a unos 4°C se observa como continia incrementandose pero con un ligero cambio
respecto a como venia haciéndolo previamente; mientras que para una duracién pequena no se presenta
dicho fenémeno, esto se ve en la Fig. 4.4(b), lo cual corresponde a lo mostrado en la literatura (Levenspiel,
2012; Hernandez Torres, 2016). Por lo tanto, en la medida de lo posible, es recomendable no exceder 20
segundos la duracién del pulso (¢, < 20 s).

Siguiendo el procedimiento hecho por Herndndez Torres (2016) se decidié realizar las simulaciones de
los pulsos de calor considerando el porcentaje de incertidumbre en los pardmetros mostrado en la Tabla
4.1 y utilizando el modelo de 30 RCTAs. Cabe mencionar que se redujo la incertidumbre considerada
en el didmetro de particula, debido a que va relacionado con la porosidad del lecho, la cual se mantuvo

constante; de igual forma para la energia de activacion de la pirdlisis se redujo respecto a la considerada para
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Tabla 4.1: Variaciéon de pardmetros para simulacién de pulsos de calor

’ Parametro H Nominal H Perturbacion
Ep; [kJ/mol] 66.15 +2%
AHs [kJ/kg] —2.5 x 10* +5%

dyo [em] 2.54 +10%

Composicion 9% C 9% C
del carbonizado 25% H 2=3% H
2.5% O 3-2% O

15+ 1 2
_ 10l | 15
o)
z R 1
5 ]
0.5
0 0 | ‘
0 50 100 150 0 1 2 3
t [s] 0
(a) Distribucién sin normalizar (b) Distribucién normalizada

Figura 4.5: Curvas de distribucién de tiempos de residencia con AT =200 K, t, =10 s

la reduccion de orden del modelo, debido a que este pardametro es argumento de una funcién exponencial

y afecta bastante a la estimacién del nimero de Peclet.

4.3.1. Meétricas contra numero de Peclet

Después de realizar una serie de simulaciones con las recomendaciones definidas previamiente, con la
incertidumbre paramétrica descrita en la Tabla 4.1, se busco que el pulso de calor fuera lo més corto posible
y que a su vez permitiera realizar una buena estimaciéon del nimero de Peclet. En la Fig. 4.5 se presenta
la curva de distribucién de tiempos de residencia a la salida del reactor y su normalizaciéon para un pulso
de amplitud AT = 200 con duracién ¢, = 10 s, se calculo su drea y tiempo medio, con dichos valores se
normalizé y se considerd 3t para tomar hasta dicho instante de tiempo la informacién de la curva.

Con la informacién de la Fig. 4.5 se calcularon las métricas de sesgo, curtosis y coeficiente de variacion,
esto para cada caso de numero de Peclet en un rango de 2 — 10, en la Fig. 4.6 se presenta la relaciéon que
existe entre los niimeros de Peclet y su correspondiente valor de cada métrica. Para el caso de las métricas
de curtosis y sesgo se observa un comportamiento muy parecido, notando que conforme aumenta el valor
de Pey estas métricas disminuyen de forma casi lineal; para el caso del coeficiente de variacién con valores
de Pey entre 5y 10 se tiene un comportamiento parabdlico, por lo tanto en esta zona resulta complicado
distinguir el valor de la métrica que le corresponde a cada Pep. Es posible observar que la incertidumbre
en los pardmetros de dp,, AH.s y composicién del carbonizado generan curvas que se encuentran muy
cercanas a la nominal, mientras que el desconocimiento de E,; provoca que las curvas obtenidas se alejen

del valor nominal y como consecuencia dificulta la determinacién de Peg.
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Figura 4.6: Métricas con AT = 200, ¢, = 10

Del lado izquierdo de la Fig. 4.7 se compara el valor del nimero de Peclet nominal contra el estimado
cuando se utilizan las métricas de curtosis, sesgo y coeficiente de variacion, es posible notar que, como se
habia mencionado anteriormente, cuando se considera incertidumbre en E,; el valor estimado se aleja més
del nominal para todas las métricas, mientras que la incertidumbre de los otros pardmetros pareciera no
afectar tanto la estimacion al analizar la curtosis y el sesgo, pero con el coeficiente de variacién se nota que
a partir de Pey = 5 las curvas se alejan bastante del valor nominal. Por lo anterior, para poder cuantificar
la efectividad en la estimacion se define el porcentaje de error como

%54*]3;1

5 (4.16)

% error Pey =

considerando que

oy P est,j — P nom . .
Pej:| ¢ tPJ ¢ |><100%, j=s,i
€nom

donde Peom yPecs: son el nimero de Peclet nominal y el estimado, respectivamente; }7@- es el error en
porcentaje de la determinacién del niimero de Peclet para el limite j (s - superior, ¢ - inferior).

Utilizando la ecuacién (4.16), se obtuvieron las graficas mostradas del lado derecho de la Fig. 4.7 donde
se presenta el porcentaje de error que se puede llegar a tener ante incertidumbre paramétrica para cada
nimero de Peclet. Debido a que la variacién de E,; provoca errores superiores al 50 % en un rango muy
reducido, cuando Pey estd entre 5 y 6, se omite de las gréaficas de error; los otros parametros provocan
errores menores al 30 % para el caso de las métricas de curtosis y sesgo, observando que para valores de

Pey entre 3 y 7 es cuando existe un mayor error. Para el caso del coeficiente de variacién es posible
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Figura 4.8: Respuesta en termopar zg del reactor

observar que para Pepg > 4 el error aumenta tanto que no se puede determinar Pejy, esto es congruente
con lo observado en la Fig. 4.6 cuando se presenta el comportamiento parabdlico al comparar el ntimero
de Peclet con esta métrica.

De lo anterior es posible concluir

s La introduccién del pulso de aire caliente y el anélisis de la respuesta a la salida del reactor dificulta

la determinacién del nimero de Peclet.
» El pardmetro que més problemas causa en la determinacién es I, para todas las métricas.
= La métrica de coeficiente de variacién es la que mayores errores produce cuando Pey > 4.

Debido a que los resultados no fueron satisfactorios, se propone analizar la respuesta en algiin otro punto
del reactor, en particular en las zonas donde estén instalados los termopares mas cercanos a la zona donde
entra el aire. Se realizaron una serie de simulaciones y se encontré que analizando el termopar zg se obtienen
resultados mas favorables que cuando se analiza el fondo del reactor, en la siguiente seccién se presentan
los resultados obtenidos.

4.3.2. Respuesta en termopar zg

En la Fig. 4.8 se muestra la respuesta al pulso en el termopar zg, es posible observar que no se tiene un
decremento en la temperatura como en el caso anterior, de igual forma el valor maximo que se alcanza es
superior. Para el cdlculo de la normalizacion de las curvas de distribucién de los tiempos de residencia se
considera la respuesta desde el instante en que se introduce el pulso, en la Fig. 4.9 se presentan la curva
sin y con normalizacién.

Para el célculo de las métricas se consideran 3 tiempos medios (3t) al igual que para el caso anterior,
en la Fig. 4.10 se muestra la comparaciéon del nimero de Peclet contra curtosis, sesgo y coeficiente de
variacién. Es posible observar que de nuevo la incertidumbre en F,; provoca que las curvas se alejen del
valor nominal, pero en general se mantienen paralelas. Por otro lado, para el caso de los demés parametros
se aprecia que las curvas se mantienen muy cercanas a la nominal. Otra diferencia importante es que ahora
no se presentan comportamientos parabdlicos para ninguna métrica, sino que en general el comportamiento
es similar a rectas con pendiente negativa.

Para ver de forma mas clara el efecto de la incertidubre paramétrica, en el lado izquierdo de la Fig. 4.11
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se compara para cada métrica el valor nominal y el estimado del nimero de Peclet; se aprecia que la curva
debida al desconocimiento de E,; es la que vuelve a alejarse més del valor nominal, mientras que las demés
métricas permanecen muy cercanas. De nuevo se utilizé la ecuacién (4.16) para obtener el porcentaje de
error en la determinacién del nimero de Peclet, los resultados se muestran en las graficas del lado derecho
de la Fig. 4.11; en esta ocasién si se muestran las curvas de error para E,; para cada métrica, en particular
para el caso de la curtosis y el sesgo se obtienen errores entre el 40 y 50 % en un rango de Pey de 4 a
7, mientras que para el coeficiente de variacién el error se mantiene acotado entre valores de 25 a 30 %,
pero para un rango de Pey de 3 a 8. Para el caso de la incertidumbre en los demés pardmetros, se reduce
considerablemente el error comparando con los resultados obtenidos cuando se analizaba la respuesta a la
salida del reactor, llegando a tener errores menores al 5 %; también se aprecia que cuando se analiza con
la curtosis o el sesgo, la incertidumbre en d, para Pey < 4 llega a producir errores de hasta el 15 %.

Los resultados anteriores se pueden resumir como

= Si se analiza la respuesta al pulso en el termopar zg, se obtienen mejores resultados que cuando se

analiza en la salida del reactor.

» La incertidumbre en E, dificulta la determinacion de Peg, pero se identificé que mediante el andlisis
del coeficiente de variacién se obtienen los menores errores (25 — 30%), ademds de que estos se

mantienen acotados.

= La seleccién del punto de medicion se puede ver como un grado de libertad adicional, ya que depen-

diendo de este los resultados cambian.

Se concluye que un buen experimento consiste en introducir un pulso de amplitud AT = 200 K con
duracién ¢, = 10 s, a pesar de que la incertidumbre en E,; influye bastante en la determinaciéon de Peg,
por lo que resulta necesario realizar un estudio para determinar su valor y al mismo comparar con el valor
utilizado para las simulaciones. Finalmente, revisando el trabajo reciente de Badillo-Hernédndez, Néjera,
Alvarez, y Alvarez-Icaza (2016) donde disefia un observador para un gasificador estratificado utilizando
sélo una medicion, se menciona que la ubicacién donde es conveniente medir corresponde con el punto de
mayor variacién ya que se puede obtener mds informacién del sistema, en el trabajo de Bashir y cols. (1992)
se menciona que el punto de medicién corresponde con el punto de inflexion del perfil de temperatura; en
la Fig. 4.12 se muestra el perfil en estado estacionario del reactor, se observa que el termopar zg, marcador
A\, se ubica en una zona donde cambia la tendencia de crecimiento de la temperatura, por lo que cerca de
ahi esta el punto de inflexién. Con lo anterior se puede interpretar que realizar la medicién en el termopar
zg brinda mayor informacién que cuando se hacia a la salida del reactor y como consecuencia se tiene una

mejor estimacién del nimero de Peclet.

4.4. Diseno de experimentos para inyeccion de pulsos de calor

Para realizar la propuesta del equipo necesario para inyectar el pulso de aire caliente, se considera el
caso extremo, un pulso de amplitud AT = 200 y duracién t, = 10 s, ya que con este se obtiene una

respuesta a la salida del reactor de mayor amplitud respecto a los casos presentados en el Apéndice C.

4.4.1. Calculo de elemento para calentamiento

Para poder introducir el pulso de aire caliente es necesario conocer la potencia y energia necesaria para
calentar el flujo de aire con que se estd trabajando. Esto se realiza mediante la ecuacién de balance de
energia considerando como volumen de control el flujo de aire que se debe calentar, cuando se estd en

estado estacionario y considerando que no hay pérdidas en la pared de la tuberia que conduce el aire, Fig.
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4.13, obteniendo

Q = 110Cp.a(Tous — Tin) (4.17)

Donde T, corresponde a la temperatura ambiente (300 K), T,y es la temperatura requerida para el
pulso (873 + AT'), 1, es el flujo mésico de aire y C, , es el coeficiente de transferencia de calor del aire,
estos dos ultimos a temperatura ambiente. Para el cdlculo de la energia requerida para calentar un flujo
de aire de 1, = Weprhp = 19.9950 kg/hr, considerando un pulso de amplitud méxima AT = 200, con lo
cual Ty = 1073 K y Cp, , = 1.005 k]g“—JK, con estos valores se evalia la ecuacién (4.17), obteniendo que la
potencia maxima necesaria para poder suminstrar el pulso de aire caliente es de ) = 4.4656 kW .

La energia necesaria para suministrar los pulsos de calor se determina mediante

Ey = Qt, (4.18)

Si se considera que el experimento a realizar es con una duracién ¢, = 10 s, utilizando la ecuacién (4.18)
se tiene que la energia necesaria es de 44.656 kJ o equivalentemente 10.668 kcal. Con base en lo anterior
se determina que el experimento propuesto es realizable y que con una resistencia eléctrica sera posible
calentar el flujo de aire requerido.

4.4.2. Metodologia para llevar a cabo la inyeccion de pulsos de calor

Una propuesta de los elementos necesarios para generar el pulso de calor se muestra en la Fig. 4.14,

donde 1 representa el flujo de aire que se utiliza para el experimento, 2 es el flujo de aire caliente y 3 es
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Figura 4.14: Propuesta de sistema de calentamiento

Tabla 4.2: Posicion de las valvulas
A | B | C

Posicion 1 abierta | cerrada | abierta

Posicion 2 || cerrada | abierta | cerrada

el flujo de aire que entra al reactor cuando no realiza el experimento del pulso; se tienen tres valvulas (A,
By C) las cuales de acuerdo a la posicién que tengan, Tabla 4.2, permitirdn el paso de aire caliente o a
temperatura ambiente al reactor; los termopares I y II se utilizan para poder calibrar la tempertaura del

pulso. Si se considera esta configuracion los pasos a seguir para realizar el experimento son:

= Se debe llevar al reactor a una condicién de estado estacionario de encendido, manteniendo las
valvulas en la Posicion 1.

= Posteriormente se introduce aire por 1 para después encender la resistencia y comenzar a calentar
el flujo de aire, regulando la temperatura en el termopar I hasta alcanzar el valor deseado, de igual

forma se verifica que el flujo volumétrico medido en 1 sea el mismo que en 3.

= Una vez que las condiciones descritas en el punto anterior se alcancen, se considera que el flujo de
aire caliente esta listo para ser introducido al reactor. Para introducir el pulso las valvulas se colocan
en la Posicion 2.

= Al cambiar el flujo de aire a temperatura ambiente por el caliente, éste se deja pasar por el tiempo
que se requiera, mientras esto ocurra se debe verificar que el flujo volumétrico se mantenga constante
y que la temperatura en el termopar II sea la misma que la registrada en I.

= Una vez que transcurra el tiempo definido para el experimento las vélvulas se colocan en la Posicion
1. Se verifica que el flujo volumétrico se mantenga constante y se apaga la resistencia eléctrica,

manteniendo el flujo de aire para que se enfrie.
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Capitulo 5

Conclusiones

En este trabajo se demostré que, siguiendo la metodologia propuesta por Badillo Herndndez (2014), es
posible describir el comportamiento en estado estacionario de encendido de un gasificador de biomasa en
configuracion Imbert mediante un tren de 30 RCTAs. Esto se consigue a pesar de que en la literatura no
se encuentra disponible la informacion particular para este reactor, sino que tomando la reportada para
otra configuracion de gasificadores y modificando solamente cuatro energias de activacién y la composiciéon
del carbonizado, se alcanzé el objetivo de modelado, pues comparando los resultados obtenidos con los
registrados experimentalmente se consiguié una estimacién razonable de la composicion del gas de sintesis,
asi como un perfil de temperatura similar al experimental. De igual forma los perfiles de sélidos respaldan
lo observado en la realidad, ya que predicen que la transformacién de biomasa a carbonizado se desarrolla
desde zonas altas del reactor.

Se demostré que es posible reducir el orden del modelo del gasificador considerando una banda de incer-
tidumbre definida por el desconocimiento de algunos de los pardametros de la cinética quimica, asi como
de algunas propiedades de la biomasa. Utilizando un ntiimero de 13 y 7 tanques, se muestra que es posible
representar el comportamiento estatico del reactor distribuyendo de manera no uniforme la ubicaciéon de
los nodos, obteniendo un perfil de temperatura y una composicién del gas de sintesis muy parecida al caso
cuando se consideran 30 tanques, permaneciendo dentro de la banda de incertidumbre mencionada ante-
riormente. Este es un primer paso para utilizar un algoritmo como el propuesto por Canales Meza (2013)
y puede servir de guia para realizar los ajustes necesarios a dicho algoritmo para poder usarlo con esta
clase de reactores; de esta forma sera posible contar con una metodologia para obtener modelos de bajo
orden que sean manejables y permitan aplicar técnicas de control y monitoreo avanzadas para reactores
de gasificacién en configuracion Imbert.

Finalmente, mediante simulaciones se aplicé el método de trazadores mediante un pulso de aire caliente que
no danard los componentes del sistema de gasificacién, siguiendo la propuesta realizada por Hernéandez To-
rres (2016) en el modelo del gasificador Imbert, se observé que no es recomendable medir la respuesta a
la salida del reactor y aprovechando que el reactor cuanta con més termopares instalados se identificé que
midiendo en zg, el cual se encuentra en la zona mas sensible, se mejora la determinaciéon del ntimero de
Peclet, de igual forma se concluye que es necesario tener certeza del valor de la energia de activacion de la
pirdlisis Fp1, ya que dicho pardmetro es el que mayores errores produce al tratar de estimar el nimero de
Peclet.
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5.1. Trabajo a futuro

Los resultados obtenidos en este trabajo corresponden a un andlisis local de un estado estacionario de
interés, con ellos se consigié un mayor entendimiento del sistema, pero limitan el andlisis a una vecindad
cercana al punto de operacién, por lo que aiin no se cuentan con los elementos necesarios para determinar
la estabilidad estructural del modelo, ademés de que se desconoce si existen estados estacionarios espurios
en las representaciones de bajo orden que afecten las cuencas de atraccién de los estados estacionarios
que si existen en la realidad; en el trabajo de Badillo-Hernandez, Alvarez, y Alvarez-Icaza (2016) se ha
realizado este andlisis para un reactor estratificado. Para darle continuidad a este trabajo se suguieren las

siguientes acciones

= Realizar los experimentos de pulsos de aire caliente propuestos en este trabajo, para validar el

desarrollo presentado.

= En caso de que se dificulte inyectar pulsos de aire caliente, se propone explorar de forma tedrica
la inyeccién de pulsos de aire a una temperatura menor a la que normalmente lo hace (600°C),
para posteriormente realizar las adecuaciones necesarias al sistema de gasificacién y llevar a cabo las

pruebas experimentales correspodientes.

= Desarrollar experimentos que permitan recuperar algunos pardametros de interés, como son energia
de activacion de la pirdlisis, composicién del carbonizado y entalpia de reaccién de combustiéon de

carbonizado.

s Incluir al modelo los fenénemos de transeferencia de calor para precalentar el aire que entra en la
zona de combustion, debidos a la dindamica de encendido del reactor; de esta forma se podré estudiar
la estabilidad estructural del modelo mediante andlisis de bifurcaciéon y continuacién, partiendo de
los resultados obtenidos por Badillo-Hernandez y cols. (2016), para extenderlos al caso del gasificador

en configuracién Imbert.

= Realizar experimentos variando el flujo de aire entrante, para buscar una curva de histéresis que

describa el comportamiento dindmico del reactor de forma global.

s Aplicar las ideas de los trabajos de Alvarez y Fernéndez (2009) y Fernandez, Alvarez, Baratti, y
Frau (2012), los cuales estan enfocados en el diseno de estimadores geométricos para sistemas por
etapas, para extender sus resultados para el caso de un gasificador Imbert; en el trabajo de Badillo-
Herndndez y cols. (2016) se ha demostrado que es posible hacerlo para gasificadores estratificados.
De igual forma explorar la posibilidad de utilizar otro tipo de observadores, como pueden ser los de
orden completo (Filtro extendido de Kalman, observador de Luenberger) y de orden reducido, para

comparar su desempeno y determinar la efectividad de cada uno de ellos.



Apéndice A

Ecuaciones de la dinamica y cinética

quimica del sistema

A.1. Ecuaciones en derivadas parciales del sistema de gasifica-
cion
El reactor de gasificacion en configuraciéon Imbert se puede expresar por las siguientes ecuaciones de

conservacién (Di Blasi, 2000; Di Blasi y Branca, 2013).

= Biomasa

Opp  Ouspm
—_— —_— — ¥ A.o].
at | 0: B (A1)
= Carbonizado 9 5
Us
ﬂ pe = VC,lepl - (Rcf) + Rgl + Rg2 + RgS) (A2)
ot 0z
s Especies en fase gas
dp;  Opju 0 aY; . .
o + = g _ 5 <5Dipg P ) + M; zj: vi jR; + vi,plRy1 + vi, plR,o, (A.3)
i = 09,Hy,CO,CO2,CHy j=cl—c4,g91—g3,wg
= Vapor de agua
Opm,0  Opm,ou 0 OYm,0
8; + 622 [ & EDHQOPQT; + ']\/‘[HQO zj: I/HQO,jRj + VHQO,p].Rpl (A4)
7 = cl—cd,91 —g3,wg
= Alquitranes en fase gas
Opr . Oprug 0 oYr
et = — | eDrp,—— Ry —R A5
ot * 0z 0z «ZTPg 0z VT P2 (A.5)

= Energia en fase sélida

o0 ;piHss) 0O effOTs O (us -, pils,i) _ )

Hs,i:Csi(n_T0)7 i:BaCa ]205,91_93,171
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s Energia en fase gas

0(uipitlyi) _ 0 (\ers 0Ty O (ug 3 piHy.i)
ot - 0z )‘g 0z + Oz ; RjAH; + Qsg + Qqu (A7)

Hsi :Csi(Ts_TO)7 i:N2a027H27CO70027CH47H207Ta j201_047w9ap2

A.2. Ecuaciones constitutivas de la cinética quimica

» Pirdlisis primaria o devolatilizacién de la biomasa. La descomposicién térmica de la biomasa (B) es re-
presentada por un submodelo de una reaccién global tipo Arrhenius, los coeficientes estequiométricos
del carbonizado (C), los volétiles (CO,COq, Hy, CHy, HO) y los alquitranes (T") son especificados

experimentalmente.

K
CoHy,O4 =2 ve ;1€ + vc0 p1 CO + 100, p1 CO2 + vira pi Hy + ver, pt CHy + viy0 p1 HoO + vppn T
——

B

—Ep1

Ry = Kpifp1;  Kp = Aple( s )§ fo1 = pB (1)

» Pirdlisis secundaria. La descomposicién térmica de los alquitranes (") es modelada con una reaccién

global con cinética tipo Arrhenius.

Kp
T =23 VCO’pQCO + 1/0024,2002 + I/CH4YPQCH4
(552)
Rp2 = Kp2fp2§ Kp2 = Ap2€ Ry /s fp2 = QgpPT (p2)

s Combustién de voldtiles (reacciones homogéneas). El modelo incorpora reacciones homogéneas de

oxidacion de cuatro especies de la fase gaseosa.

e Oxidacion de los alquitranes en fase vapor. Los alquitranes son modelados por el hidrocarburo
T = CH1.52200.0228
C'Hi 52200005 +0.86705 =4 CO +0.761Hy0
—_——
T

_m,
Rcl - Kclch Kcl = Acle(ﬁ;); fcl = TgC%SCOQ (Cl)
e Oxidacién del metano (C'Hy)
CHy+ 1505 2 CO + 2H,0
(55)
Rcl = Kclch; Kc2 = Ac2e Ty 5 f62 = Tgcg;?MCO? (C2)
e Oxidacién del mondéxido de carbono (CO)
200 + 0z 24 200,
_ . — Agel 7). = CeoC%25C
Rz = Kes fes; K3 = Age ey fes=Cco 0, YH20 (CS)

e Oxidacién del hidrégeno (Hsz)
2Hs + Oy g 2H50

Rc4 = Kc4fc4; Kc4 = Ac4e( 715“24 )7 fc4 = CHzcoz (04)
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= Reaccién de separacién del COy con vapor de agua (reversible)

Rugs = Kugf fuwgf;

ngb = ngbfwgb;

CO + H,0 ™% cO, + H,

(—Ewgf) 1 2
Kugf = Awgre\ T )y fuop = o CcoCr,0 (wef)
g
COy + Hy ™% CO + Hy0
*E;;gb) 1 2
ngb = Awgbe /4 fwgb = o Cco,Ch, (ng)
g
ng = ngf - ngb (Wf)

= Combustién y gasificacién del carbonizado. En este estudio se emplea el modelo de contraccién de

nicleo no reactivo para representar las reacciones heterogéneas que ocurren en el gasificador. Este

proceso quimico es formado por 4 reacciones en las que el carbonizado es considerado como un

hidrocarburo sélido C = CH,Og

e Oxidacién parcial del carbonizado

C

CHLO05 +~705 %3 (2727—5+%)CO+(%)H20+<2’y+67%+1)002

o Gasificacién del carbonizado por medio de hidrégeno (Hz)

A
Res = KchcS? K5 = 1 pnpl
k/m, + chp
—E, 1
chp = ACSe( R%SS); ch = 7002 (C5)
Qg
e Gasificacién del carbonizado por medio de di6éxido de carbono (COs)
c
—— Kg1 a
CH,O05+C0y =% 200 + BH,0 + (5 - 5) H,
A
Rgl - Kglfgl; Kgl - %
k?n k?glp
—Eg1 ) 1
kglp = Agle AT ) fgl = 30002 (gl)
g
c
——N— o Kgo
CHoO5+ (2 5 +8) Hy =3 CHi + BH>0
A
RgQ = Kg?ng; KgQ = 1 pnpl
B T T2
m g<p
*Eg2 ) 1
kg2p = A4g26 AT/ fg? = ;CHQ (g2)
g
e Gasificacién del carbonizado por medio de vapor de agua (H>0)
C
—— Kg3 a
CHLOp + (1 — B) H0 24 cO + (1 - 55) Hy
A
Rg3 = K3 fy3; Kgs = %
km kg3p
CONNNE
kgsp = Agae\ s /5 fog = OTCHQO (g3)

g
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A.3. Transferencia de masa, calor y propiedades de transporte

del sistema

Coeficientes de transferencia de masa en la interfase.
Son deducidos a partir de modelos de transporte de masa difusivos y describen el intercambio de masa
entre la fase gaseosa y la superficie de la fase sélida por medio de una capa estacionaria delgada e hipotética

conocidos como modelos de capa limite.

2. |4y d~
km = %Refo‘ﬂ"&f%; km < kX, (A.8)
Qg
d
Re= Ps%. g, Hg (A.9)
Hg pgDyg

donde k7, es un limite correctivo propuesto por Di Blasi (2000) que evita que el coeficiente provoque valores
de temperaturas incongruentes y p, es obtenida mediante la ley de gas ideal.

Coeficientes de transporte de calor en la interfase.
Las ecuaciones constitutivas de transferencia de calor son obtenidas a partir de balances de trasferencia de
calor puramente convectivos en una interfase debido a que se supone que la fase gaseosa forma una capa

estacionaria paralela a la superficie de contacto de la fase soélida.

Asg = 1pAp (A.10)
hg = ¢ 200CnPeY 0575 p (A.11)
g «
g9
py = Craks (A.12)
)\9

donde ( es un factor correctivo para tomar en cuenta los efectos de transferencia de calor no estacionarios
en sistemas reactivos, A, es el area de la particula de carbonizado y 7, es la densidad de nimero de
particulas definida como el nimero de particulas de la fase sélida por unidad de volumen total, k,, es el
coeficiente de transferencia de masa difusivo correspondiente al transporte de la especie reactante a través
de la capa de la fase gaseosa que se forma alrededor de la particula. La densidad de nimero de particulas
Mp, €l tamano de la particula d,, el 4drea de la superficie del niicleo no reactivo de la particula A, y su

relacién con el volumen de la misma V), estdn dados por las siguientes expresiones:

«@
_ s A3
"7:0 ‘/;3 ( )
. do \°
dy =X3dp = X = <> (A.14)
dpo
x = U (A.15)
B Us0 ’
d, = [(1 - Xash)di + Xashdgo]% (Alﬁ)
4 c d
dy = 2re; Ay = dmr2; Vy = gl =V, = A,,% =42 (A.17)
6o
Apnp = 0 (A.18)
P
Coficientes de pérdida de calor en las paredes del reactor
= Fase gaseosa
4
Ay = — Al
krg

hgw =h (A.20)
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» Fase sélida

4
A = 5 (A.21)
how = hy—rs (A.22)

sw — wkrg T krs .
ha = 2.44K°Dy, + 0,033k, P, Red; (A.23)

1—
kO = kge <1 + d”:”) + Fy 5)1 (A.24)
) hysdy
g (i + k—) + £
dyh 14P
kg = ky |€ (1 + ”"“) 0 Tfe . (A.25)
g 1446 (%)
1—
ks = kg - (A.26)
(; n hrsdp> L2
P ks 3K
4T3
By = s (A.27)
L+ 2(1—e) ( emm)
hys = 40T3 (em> (A.28)
2—¢€
K= ks (A.29)
g

Las ecuaciones que determinan el parametro de empaquetamiento v estan dados por Hobbs, Radu-
lovic, y Smoot (1992).

Propiedades de transporte del sistema

s Fase gaseosa. La viscosidad y la conductividad térmica efectiva del gas son definidas por Aerts y
Ragland (1991):

AT =Ny = kg =48 x 1071777 (A.30)
(L) A

=1.98 x 10~ 31

fig = 1.98 % 10 <300> (A.31)

Las difusividades efectivas DZf F = Dg; se calculan de acuerdo a lo correlacién de Fuller segin Reid,
Prausnitz, y Poling (1987):

0.00243T%75

D! =D, (A.32)
’ PWyi |21 + (205’
1 11!
W =2 [ ; } (A.33)
g Wi W,

La correlacién obtenida por Koufopanos, Papayannakos, Maschio, y Lucchesi (1991) de la capacidad

especifica para reactores de lecho fijo es utilizada como referencia:

Cpg = 1005 + (T, — 300) (A.34)

= Fase sélida. La conductividad térmica efectiva de la fase sélida es modelada por la correlaciéon dada
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en Goldman, Xieu, Oko, Milne, y Essenhigh (1985):

As
d,fxis +1.43(1 — 2ay)
Arg = 40’6ng3; €g = 0.05;
Mg = doe T e, = 0.85

s = ks = 0.0013 + 0.05 T +0.63 T, \*
s ' 1000 ’ 1000

NI = dpA,g +




A.4.

(6]

Parametros de cinética quimica, entalpias de reaccién, com-

posicién de hidrocarburos y propiedades de transporte

Tabla A.1: Caracteristicas de biomasa y aire a la entrada, propiedades del lecho

Constantes y propiedades del lecho

Valor (Unidades)

Densidad de la biomasa entrante

pBo = pso = 420(kg/m?)

Densidad del aire entrante

Paire = pgo = 0.4009(kg/m?)

Porosidad del lecho

e=0.42

Altura del reactor

0.84(m)

Tamano de la particula

dpo = 0.0254(m)

Contenido de cenizas

Xash = 0.06

Factores de correccién para coeficientes

de transferencia

¢=1/2 ki, =0.045(m/s)

Temperatura de flujo entrante de biomasa Tso = 300(K)
Temperatura de flujo entrante de aire Tgo = 873(K)
Presién de operacién Py = 1(atm)

Composicién molar del aire

Xo, = 0.2095, X, =0, Xco =0,
XCOz = 07 XCH4 - 07 XHZO = 0013,
Xy, = 0.7775, Xp =0

Composicién de la biomasa

ve =0.33, vr =0.19, voo = 0.075,
veo, = 0.13, vem, =0.015, vy, =0.01
vHE,0 = 0.25

Composicion de los alquitranes

Voo = 0.57 Voo, = 03, VCH, = 0.2




Tabla A.2: Tabla de pardmetros de cinética quimica y entalpias de reaccién

Pardmetro (Unidades) Valor Referencia

Pirélisis

Apr(s™h) 1.516 x 103 (Roberts, 1970)

Ep1(kJ/mol) 105 (Roberts, 1970)

AH,, (kJ/kg) —420 (Di Blasi, 1996)

Apa(s™1) 4.28 x 107 (Liden, Berruti, y Scott, 1988)
Epo(kJ/mol) 107 (Liden y cols., 1988)
AH,(kJ/kg) 42 (Di Blasi, 1996)

Combustién del carbonizado

As(s™1) 5.67 x 10° (Kashiwagi y Nambu, 1992)
E.5(kJ/mol) 160 (Kashiwagi y Nambu, 1992)
AH.s5(kJ/kg) —2.5 x 10* (Kashiwagi y Nambu, 1992)
Gasificacién del carbonizado

Ag(s™h) 7.92 x 108 (Groeneveld y Van Swaaij, 1980)
Eg1(kJ/mol) 218(+2%) (Groeneveld y Van Swaaij, 1980)
AHg(kJ/kg) 172.6 x 103 (Bryden y Ragland, 1996)
Aga(s™h) 7.92 x 105 (Groeneveld y Van Swaaij, 1980)
Ego(kJ/mol) 218 (Groeneveld y Van Swaaij, 1980)
AHg(kJ/kg) —74.93 x 103 (Bryden y Ragland, 1996)
Ags(s™h) 7.92 x 108 (Groeneveld y Van Swaaij, 1980)
Egy3(kJ/mol) 218 (Groeneveld y Van Swaaij, 1980)
AHgs(kJ/kg) 131.4 x 103 (Bryden y Ragland, 1996)
Separacién de gas por agua

Ap- 0.0265 (Yoon, Wei, y Denn, 1978)
Eg(kJ/mol) 32.9 (Yoon y cols., 1978)
Ag(m?/(mol s)) 1390 (de Souza-Santos, 2010)
Eyg(kJ/mol) 12.6 (de Souza-Santos, 2010)
AH,4(kJ/mol) —41.2 x 10> (Macak y Malecha, 1978)
Combustién de volatiles

Aa(s™h) 9.2 x 10* (Bryden y Ragland, 1996)
E.1(kJ/mol) 80.5 (Bryden y Ragland, 1996)
AH.(kJ/kg) —17473 (Bryden y Ragland, 1996)
Apa(s™h) 9.2 x 10* (Bryden y Ragland, 1996)
Eco(kJ/mol) 80.5 (Bryden y Ragland, 1996)
AHco(kJ/kg) —50190 (Bryden y Ragland, 1996)
A(s™h) 8.9525 x 10  (Cooper y Hallett, 2000)
E.3(kJ/mol) 167.47 (Cooper y Hallett, 2000)
AH.3(kJ/kg) —10107 (Bryden y Ragland, 1996)
Aca(s™Y) 1 x 108 (Di Blasi, 2000)

Eou(kJ/mol) 84 (Di Blasi, 2000)

AHcy(kJ/kg) —142919 (Bryden y Ragland, 1996)




Tabla A.3: Coeficientes estequimétricos

7

H H b1 ‘ p2 ‘ g1 g2 ‘ g3 ‘ wg ‘ C1 ‘ C2 ‘ c3 ‘ C4 ‘ Cs H Fase H
O3 -0.867 | -1.5 | -1 | -1 —y
Hs 0.01 S-B|-2-%-8)|1-8+%| 1 -2
CO | 075 | 0.5 2 1 -1 1 1| -2 2—-2y—-6+%
CO, || 013 | 0.3 -1 1 2 27+ B8—-5 +1 Gas
CH, || 0.015 | 0.2 1 -1
H>O || 0.25 B B —(1-28) -1 | 0.761 2 2 g
T 0.19 | -1 -1
B _1 1
¢ [ o033 1 1 1 1 Sclido
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Apéndice B

Perfiles con diferentes numero de
Peclet

En esta seccion se presenta la comparacién entre los perfiles espaciales a diferentes nimeros de Peclet,
para de esta forma seleccionar un valor que se considera nominal para realizar la reducciéon de orden del
modelo.

En las Figs. B.1 a B.3 se presentan los resultados obtenidos al variar Pey de 2 a 10. Para el caso de los
sélidos, Fig. B.1, se tiene que conforme se incrementa el nimero de Peclet, la zona de conversién de biomasa
a carbonizado se acerca mas a la zona donde entra el aire, mientras que con valores pequenos se aleja. En
las Figs. B.2(a) a B.2(d) se aprecia que conforme Pey se incrementa, los valores de la composicién del
gas de sintesis a la salida del reactor se disminuyen, pero permaneciendo dentro de los valores maximo
y minimo experimentales, debidos a las fluctuaciones registradas, marcados con +, en la Tabla B.1 se
presentan los valores calculados y se confirma que permanecen dentro del rango permitido en todos los
casos. Finalmente en la Fig. B.3 se tiene el perfil de temperatura, los marcadores mostrados representan
los valores registrados experimentalmente, es posible observar que con numeros de Peclet bajos el perfil
tiende a permanecer por encima de los valores experimentales, mientras que a valores grandes tiende a ir
por debajo, de igual forma se observa que con ntimeros bajos la temperatura maxima es mayor que cuando
se consideran valores grandes de Pep. Con base en lo anterior se decide considerar un valor de Pey = 4
como nominal, ya que para todos los perfiles espaciales resulta dar una estimacién intermedia y razonable

tanto en composicién del gas de sintesis como en perfil de temperatura.

430 ‘ ‘ ‘ ‘ 140
______ . =]
L ~ 1 S
344 \“ 105 L " ,lg
N ! o
258 X 1 '
Q \‘\ QO L !,
S Ve - - Pey =2 g 70 "n' |- Pey=2
172y VY - Pey =4 ko -~ Pey =4
\‘\‘ PSHZG 3516 ’, PEHIG
86’ “‘\“\‘ ——P6[]:8 i ——P€n:8
V- Peg =10 -~ Pey =10
0 L L » ! 0 - L L !
0.1 0.248 0.39% 0544 0692 084 0.1 0.248 039% 0544 0692 084

z[m]

z[m]

Figura B.1: Comparacién de perfiles espaciales de sélidos
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Figura B.2: Comparacién de perfiles espaciales de gases
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Figura B.3: Comparacién de perfiles espaciales de temperatura

Tabla B.1: Composicion del gas de sintesis con diferente ntimero de Peclet

(Peg ] 2 | 4 | 6 [ 8 | 10 | BExp. |
| H, [ 18.0169 | 17.7636 | 17.6236 | 17.5235 | 17.4456 | 17.55-20.33 |
| €O [ 203569 | 19.9964 | 19.7790 | 19.6466 | 19.5523 | 19.57-21.87 |
| CO, || 9.2365 | 9.2218 | 9.1770 [ 9.1340 | 9.1012 | 7.71-9.83 |
| CHy || 20294 | 1.9921 | 1.9505 | 1.9182 | 1.8942 | 1.89-2.47 |




Apéndice C
Resultados con diferentes pulsos

En esta seccién se presentan los resultados obtenidos de las simulaciones al cambiar la amplitud y
duracién del pulso al medir en el termopar zg, se observé que con AT = 50 K, t, = 10 s y AT =
200 K, t, = 10 s se obtuvienen resultados similares, la diferencia principal radica en la amplitud de la
respuesta al pulso. Posteriormente se presentan los efectos de prolongar la duracién del pulso hasta 40 s,

concluyendo que a mayor duracién se producen errores mas grandes.

C.1. Respuesta en termopar zg para pulsos con duracién ¢, = 10 s
y aplitudes AT = 50, 200 K

En la Fig. C.1 se muestra la respuesta en el termonpar zg del reactor al momento de introducir dos
pulsos de aire caliente, es posible notar que no existen decrementos en la temperatura como cuando se
analiza la respuesta a la salida del reactor. En la Fig. C.2 (izquierda) se presentan las graficas obtenidas
al realizar un corrimiento a cero para tiempo y temperatura, se observa que conforme se incrementa la
amplitud del pulso también lo hace el valor maximo registrado.

Para calcular las métricas es necesario contar con la curva normalizada, se registra el valor maximo que
alcanza y se considera que cuando la curva disminuye a un valor del 0.1 % del valor méximo alcanzado,
hasta dicho tiempo se considerard para calcular el drea bajo la curva y el tiempo medio utilizando (4.2),
(4.3); posteriormente se utilizan las ecuaciones (4.4) y (4.5) para obtener la curva normalizada Fy la cual
se corta considerando 3 tiempos medios para ambos casos, obteniendo las graficas mostradas en la Fig. C.2
(derecha), es posible notar que las curvas normalizadas son muy parecidas en su forma y amplitud méxima;
con estas se calculan las métricas de sesgo, curtosis y coeficiente de variacién, utilizando las ecuaciones
(4.13), (4.14) y (4.15), respectivamente, para ntumeros de Peclet entre 2 y 10.

En la Fig. C.3 se presentan las graficas obtenidas cuando se compara el nimero de Peclet nominal vs
las métricas de curtosis, sesgo y coeficiente de variacion, es posible observar que para ambos casos la
incertidumbre en la energia de activacion de la pirdlisis Ep; es la que causa que los perfiles se alejen maés
del caso nominal. Para observar mas la desviacion respecto al valor nominal debido a la incertidumbre
en los parametros, se obtuvieron las graficas mostradas en las Figs. C.4 a C.6, donde de lado izquierdo
se presenta una comparacién del nimero de Peclet nominal vs el estimado y del lado derecho el error
correspondiente calculado con (4.16). En la Fig. C.4 se presentan los resultados analizando la métrica de
curtosis, se puede observar que el error producido por Ej; oscila entre el 40 y 50 % para ambos pulsos, pero
se aprecia que con una amplitud de AT = 50 K la incertidumbre en d,, incrementa el error hasta un 7%

para Pey > 7. En la Fig. C.5 estan los resultados analizando el sesgo, se muestra que son muy similares a
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(a) AT =50 K, t, = 10 s (b) AT =200 K, tp =10 s

Figura C.1: Respuesta a diferentes pulsos de aire caliente

los de la curtosis, preservando el mismo inconveniente con E,; y para el caso del pulso de menor amplitud
también se incrementa el error para d,. Para el caso del andlisis con el coeficiente de variacién, Fig. C.6,
se puede observar que para ambos pulsos las curvas debidas a la incertidumbre en E,; se encuentran més
cercanas al valor nominal que cuando se analiza con las métricas anteriores, a pesar de esto se tienen
errores entre 25 y 30 %; con esta métrica también se tiene que para el pulso de amplitud AT = 50 K el
error debido a d, se incrementa hasta un 5% cuando Pey > 7.

Con los resultados anteriores se concluye que basta con utilizar un pulso de amplitud AT = 50 K para
obtener resultados similares que cuando AT = 200 K, con el precio de que la respuesta posee una menor
amplitud y que con el andlisis de la métrica de coeficiente de variacién, se incrementa el efecto de dp;
por tal razén se recomienda trabajar con el caso extremo y en caso de que no se pudiera conseguir
dicha temperatura de forma experimental, queda demostrado que con amplitudes menores se obtendran
resultados similares pero los efectos de los otros pardmetros podrian afectar a la determinacion del nimero
de Peclet.
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Respuesta desplazada a cero para pulsos de aire caliente con misma duracién y amplitud
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Figura C.3: Numero de Peclet contra métricas de curtosis, sesgo y coeficiente de variacion,para pulsos de

aire caliente con misma duraciéon y amplitud diferente
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Figura C.5: Comparacién de nimero de Peclet nominal vs estimado y % de error en estimacion, con sesgo

para pulsos de aire caliente con misma duraciéon y amplitud diferente
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Figura C.6: Comparacién de ntimero de Peclet nominal vs estimado y % de error en estimacién, con

coeficiente de variacién para pulsos de aire caliente con misma duracién y amplitud diferente

C.2. Resultados en termopar z3 para pulsos de amplitud AT =
200 K y duracién ¢, = 10, 40 s

En esta secciéon se va a mostrar el efecto que existe al incrementar la duracién de los pulsos. En la
Fig. C.7 se presentan la respuesta en el termopar zg para un pulso de amplitud AT = 200 K y duracién
t, = 10 s (arriba) y para AT = 200 K y t, = 40 s (abajo); la primera diferencia estd en la amplitud
maxima de la respuesta siendo mayor para el pulso de mas largo; la normalizacién se realiz6 igual que en
el caso anterior, con ella se calcularon las métricas de sesgo, curtosis y coeficiente de variacion.

En la Fig. C.8 se muestran las métricas vs nimero de Peclet, para el pulso AT =200 K y t, = 40 s, Fig.
C.8 (abajo), se puede observar que las curvas debidas a la incertidumbre en E,; no permanecen paralelas al
valor nominal, sino que para Pey = 4 se observa una tendencia de incremento en las métricas de curtosis
y sesgo, esto no ocurre para el pulso AT = 200 K y ¢, = 10 s, Fig. C.8 (arriba); para observar més
claramente el efecto de dicha variacién se obtuvieron las Figs. C.9 a C.11.

En la Fig. C.9 se presentan los resultados analizando con la métrica de curtosis, comparando las gréaficas
de nimero de Peclet estimado vs nominal se aprecia que para t, = 40 s la curva debida a la incertidumbre
de E,; se aleja bastante del valor nominal, mientras que con el pulso de duracién ¢, = 10 s dicha curva
se mantiene méas cercana a la nominal; en las curvas de error se aprecia que a mayor duracién de pulso se
incrementa el error principalmente para dy,, pasando de tener un valor médximo de 15 % cuando ¢, = 10 s a
casi un 40 % para t, = 40 s. En la Fig. C.10 se muestra el andlisis con la métrica de sesgo, se observa que al
igual que con la curtosis la incertidumbre en E,; causa que las curvas se alejen bastante del valor nominal
para pulsos de mayor duracién; mientras que para el caso de d,, el error maximo también se incrementa al
cambiar la duracién de los pulsos, pasando de 15% a 25 %, para ¢, = 10 s y ¢, = 40 s, respectivamente.

En la Fig. C.11 se presenta el analisis con el coeficiente de variacion, es posible observar que el incremento
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Figura C.7: Respuesta desplazada a cero para pulsos de aire caliente con misma amplitud y duracién
diferente

en la duracién del pulso también afecta las curvas debidas a la incertidumbre en FE,, sin llegar a ser tan
grande como en el caso de las métricas anteriores. En las gréficas de error se puede apreciar que debido
al pulso de duracién t, = 40 s el error oscila entre 30 y 40 %, el cual es mayor que cuando se consideraba
una duracién de ¢, = 10 s. Otro aspecto que sobresale es que la incertidumbre debida a d, genera un
incremento en los errores para pulsos de mayor amplitud, pasando de 2-5% para t, = 10 s a 4-10 % para
t, = 40 s.

Con los resultados anteriores se demuestra que con el incremento en la duracién de los pulsos se obtienen
respuestas de mayor amplitud, pero esto no significa que los resultados vayan a ser mejores, sino que
afectan a la determinacién del nimero de Peclet, provocando que no sélo la incertidumbre en E,; dificulte
el andlisis, sino que los demés pardmetros, en particular d,, comiencen a generar mayores errores.
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Figura C.10: Comparacién de nimero de Peclet nominal vs estimado y % de error en estimacion, con sesgo
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