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RESUMEN

RESUMEN

El presente proyecto fin de carrera es un estudio tedrico que trata de predecir el
comportamiento de un gasificador de carbon de lecho fluidizado a diferentes
temperaturas. Para ello se utiliza un modelo matemaético unidimensional, en donde s6lo
se consideran los cambios en la direccion axial, y un modelo hidrodindmico bifasico
que supone que en la fase de emulsion estan todos los sélidos y parte de los gases, bajo
la hipdtesis de mezcla perfecta, y que en la fase de burbuja hay gases totalmente libres
de sélidos suponiendo sus reacciones continuas.

Este modelo se basa en los balances mésicos y energéticos de las distintas fases,
asi como de las correlaciones experimentales que definen los parametros fundamentales
del lecho tales como la fraccion del lecho en burbujas o la velocidad de los gases.

Mencion aparte se merece el modelo cinético de las reacciones presentes en el
lecho. Principalmente esta basado en el propuesto por Yan et al. [1], pero también se
utilizan las expresiones de las velocidades de reaccion de Gomez-Barea et al [5]

El modelo puede predecir la fraccion de conversion del carbon para una
temperatura de los solidos determinada. Para las fases de emulsion y de burbuja, predice
la composicion del gas y otros pardmetros fluidodindmicos. Por otro lado, el sistema de
ecuaciones diferenciales y ecuaciones no lineales de forma explicita en cada punto
mediante el método de Adams-Bashforth-Moulton.

Palabras clave: gasificador carbon, modelo bifasico, lecho fluidizado, modelo
matematico.
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NOMENCLATURA

NOMENCLATURA

a, Area interfacial por unidad de volumen entre la fase de burbuja y de
emulsion (m? /m?)

a,  Areaespecifica de la particula (m?/m?)

A Seccion transversal del lecho (m?)

C Concentracion de la especie i (mol /m3)

D,, Diametro inicial de la burbuja formado sobre el distribuidor (m)

D Diametro maximo tedrico de la burbuja formado por la coalescencia de

burbujas (m)

,  Difusividad del gas (m®/s)

)

Diametro medio de la burbuja (m)

(=2

o o

Diametro medio de las particulas de carbon (m)

=]

—h

Flujo molar de la especie i (mol /s)

Altura del lecho sobre el distribuidor (m)

o

>
= I
m

Coeficiente de transferencia de energia entre emulsion y burbuja (Jm‘3K‘1s‘1)

Entalpia de los gases que entran al lecho (J /mol)

«Q

Entalpia de los gases que salen del lecho (J /mol)

Entalpia de los s6lidos que entran al lecho (J /mol)

o

I T IT =T
%

Entalpia de los sélidos que salen del lecho (J /mol)

»
[e)

=

©

Coeficiente de transferencia de energia convectivo de una

particula (Jm°K s )

g Constante de gravitacion = 9.81m/s?

Q... Entalpia cedida debido a pérdidas (J /mol)

ke  Coeficiente de transferencia de masa entre emulsion y burbuja (m/s)

k Coeficiente de transferencia de masa de la superficie de la particula (m/s)

N NUmero de especies gaseosas del sistema
Nu NUmero de Nusselt de la particula

Pr NUmero de Prandtl de la particula
Re NUmero de Reynolds de la particula

i Velocidad de reaccion homogénea j en la fase de burbuja (molm‘3s‘1)
'  Velocidad de combustion del carbon j en la fase de emulsion (molm‘ss‘l)

sy  Velocidad de volatilizacion del carbon j en la fase de emulsion (molm‘3s‘1)
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NOMENCLATURA

sy  Velocidad de gasificacion j en la fase de emulsion (molm“”s‘l)

Velocidad de reaccion homogenea j en la fase de emulsion (molm‘3s‘1)
Sc Numero de Schmidt

T Temperatura (K)

Sc Numero de Schmidt

u,  Velocidad superficial del gas (m/s)

u,  Velocidad de ascenso de la burbuja (m/s)

u,  Velocidad del flujo en exceso (m/s)
u,  Velocidad minima de fluidizacion (m/s)
z Incremento de altura del lecho (m)

Letras griegas
a. Coeficiente estequiométrico de la especie i en la reaccion j

o) Constante de Stefan-Boltzman = 5.669:107°J /(m?sK)
ee Emisividad

AF_ Flujo neto total entre las dos fases (mol /m"’s)

AF_ Flujo neto de la especie i entre las dos fases (mol /m3s)
Entalpia de la reaccion j en la fase de burbuja (J /mol)

AHg;  Entalpia de la reaccion j en la fase de emulsion (3 /mol)

& Fraccion vacia del lecho
&y Fraccion volumétrica del lecho en burbujas
g,  Fraccion del lecho con particulas al comienzo de la fluidizacion

U Viscosidad del gas fluidizante (kg/ms)
u,  Viscosidad de la fase de emulsion (kg /ms)

p,  Densidad del gas fluidizante (kg/m?)

Subindices

B Fase de burbuja
E Fase de emulsién
c Combustion

g Gasificacion

v Volatilizacion

NUmero de especie gaseosa
NUmero de reaccion

p Particulas

S Solidos

N
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mf Condicion minima de fluidizacion
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CAPITULO 1. INTRODUCCION

1. INTRODUCCION.

1.1. Antecedentes.

Se redacta el siguiente Proyecto Fin de Carrera, titulado “MODELO NO
ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO”, por parte del
alumno que suscribe, D. Jesus Gomez Hernandez, atendiendo a la necesidad del mismo
para la finalizacion de sus estudios de Ingenieria Industrial, especialidad en Tecnologias
Energeticas.

El tutor de este proyecto es D. Domingo Santana Santana, profesor de la Escuela
Politécnica Superior de la Universidad Carlos 111 de Madrid y director del departamento
de Ingenieria Térmica y de Fluidos.

1.2. Introduccion.

La fluidizacion es un fenémeno ampliamente conocido en el area de ingenieria
energética. Tuvo su inicio a nivel industrial a comienzos de los afios 1940s, con los
procesos de craqueo catalitico y, desde entonces, se ha empleado en muchas otras areas.
A lo largo de su historia, la fluidizacién ha aunado los esfuerzos de mdltiples
investigadores, de manera que son muchos los estudios que se han publicado sobre el
tema. Una de las aplicaciones en investigacion actualmente es la gasificacion de
combustibles, como carbén o biomasa, en lechos fluidizados con el fin de obtener
energias menos contaminantes.

La gasificacion se define como un conjunto de reacciones termoquimicas, que se
produce en un ambiente pobre en oxigeno, y que da como resultado la transformacion
de un solido en una serie de gases susceptibles de ser utilizados en una caldera, en una
turbina o en un motor, tras ser debidamente acondicionados.

La gasificacion utilizando lechos fluidizados es una tecnologia atractiva para la
generacion de potencia mediante carbon. Sin embargo, el enfoque tradicional de las
plantas de lecho fluidizado de carbon se ha basado en el ensayo y error de técnicas que
suponian un alto costo de instalaciones y laboratorios a escala. Por ello, recientemente
se ha investigado en la modelizacion de dichos procesos mediante programas
informaticos, con el fin de obtener resultados fiables con un coste considerablemente
menor.

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 9



CAPITULO 1. INTRODUCCION

Respecto a los modelos posibles, cualquiera esta basado en la descripcion de los
procesos entre gases y sélidos que se producen dentro del reactor mediante la aplicacion
de balances de masa, de energia, e incluyendo la formulacién de las condiciones de
contorno y de las relaciones entre las distintas fases. En el modelo que se presenta a
continuacion se considera un lecho fluidizado divido en dos fases, de burbuja (gases) y
de emulsién (gases y sélidos) suponiendo un comportamiento no isotérmico. Por tanto,
se estudiara el efecto de los cambios de temperaturas en el lecho sobre los parametros
fluidodindmicos y sobre la composicidn del mismo.

1.3. Objetivo del estudio.

El proposito de este estudio es la modelizacion de un lecho fluidizado no
isotérmico con el fin de analizar el comportamiento del mismo. Para ello, se codificara
un programa en Matlab que consiga, a partir de unas condiciones iniciales del lecho,
obtener la composicion y el comportamiento del mismo.

Como extension de esta modelizacion, el estudio se centra en la gasificacion del
carbon en un lecho sin particulas de arena y del que se analizara:
— Composicion de los gases a la salida del lecho.
— Temperatura del lecho y de los gases.
— Factor de conversion del carbon.
— Cinética de las reacciones presentes en el lecho.

Es decir, se trata de implementar un modelo de lecho fluidizado bajo las
hipdtesis principales del modelo bifasico, con temperatura variable y tamafio de
particula constante; basandose, principalmente, en los siguientes articulos:

e “Mathematical modelling of a bubbling fluidised-bed coal gasifier and the
significance of the net flow”, de Yan HM, Heidenreich C, Zahng DK. Fuel
1998; 77:1067-79. [1]

e “Modelling of bubbling fluidised bed coal gasifiers”, de Yan HM, Heidenreich
C, Zahng DK. Fuel 1999; 78:1027-47. [3]

1.4. Alcance del estudio.

La importancia de la cinética quimica en el comportamiento del lecho implica la
dificultad de incorporarla al modelo, quedando éste restringido a la gasificacion del

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 10



CAPITULO 1. INTRODUCCION

carbén. Por ello, inicialmente se propuso seguir los articulos citados anteriormente con
el fin de tener una referencia fiable con la que contrastar resultados, y de la que obtener
la cinética quimica. Sin embargo, como se comentara posteriormente, no se pudieron
seguir estos articulos.

En definitiva, el desarrollo del estudio supone aunar los distintos procesos que se

dan lugar en un lecho fluidizado implementandolos en un programa de célculo con el fin
de comparar los resultados con los obtenidos por otros autores.

1.5. Estructura de la memoria.

La memoria se constituye en 9 capitulos que, a parte del presente capitulo de

introduccién, se estructuran del siguiente modo:

Capitulo 2. CONCEPTOS DE FLUIDIZACION

En este capitulo se explican los parametros fundamentales que describen el
comportamiento fluidodindmico de un lecho.

Capitulo 3. REACCIONES QUIMICAS.

Se establece el modelo de la cinética quimica explicandose las reacciones que se
van a utilizar y sus correspondientes expresiones de la velocidad de reaccion.
Capitulo 4. FRACCION DE CONVERSION DEL CARBON.

Se define como la relacion entre la cantidad de carbono que abandona el lecho y
la que entra. Sera un parametro importante para las reacciones quimicas de
gasificacion asi como un parametro de control de la calidad del gasificador.
Capitulo 5. TRANSFERENCIA DE MASA Y DE CALOR.

En este capitulo se definen los coeficientes de transferencia de masa y calor
entre las fases consideradas.

Capitulo 6. MODELO DEL LECHO FLUIDIZADO.

Uniendo el modelo cinético y el fluidodindmico, se obtiene este modelo que
describird con exactitud las hipétesis seguidas.

Capitulo 7. MODELO MATEMATICO.

Se trata de la aplicacién del modelo del capitulo anterior; aqui se describen los
métodos numéricos utilizados.

Capitulo 8. PROGRAMACION.

Se define la estructura del programa

Capitulo 9. ANALISIS DE LOS RESULTADOS.

Se comprueban todas las hipotesis y se compara con resultados experimentales
de la bibliografia.

Capitulo 10. CONCLUSIONES.

Se comentan brevemente los resultados obtenidos.

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 11
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Ademas, se incluyen los anexos de los datos experimentales utilizados asi como
el codigo del programa utilizado en las simulaciones.

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 12
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CONCEPTOS DE FLUIDIZACION
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CAPITULO 2. CONCEPTOS DE FLUIDIZACION

2. CONCEPTOS DE FLUIDIZACION.

2.1. Introduccion.

La razon para el desarrollo de modelos conceptuales para lechos fluidizados es
ser capaces de estimar sus principales caracteristicas tales como la fraccion volumétrica
de las fases, la velocidad de los gases, etc., a partir de las condiciones iniciales de
funcionamiento. Por ello, en este capitulo se describiran los pardmetros fundamentales
del modelo de dos fases utilizado en la programacion del lecho fluidizado.

2.2. Tipos de lechos fluidizados.
La fluidizacion es el proceso mediante el cual las particulas sélidas se comportan

como un fluido mediante su suspension a traves de una corriente de gas o liquido.
Dependiendo de la velocidad del flujo de gas, se pueden dar distintos regimenes:

12 M2 MM

Entrada de liquida o Errads de Entrada de liguido Entrads de gas
Jas (a bajavelocidad) liquido o gas

(@) (b) (©) ()

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 14



CAPITULO 2. CONCEPTOS DE FLUIDIZACION

N LA N

Entraca do gas Entrada de gas Entrada ds liguido o
2 SLLELLL qas | & alta velocidad)

(e) &3] (2 ()

Figura 1. Tipos de lechos [4]

Considerando un flujo ascendente que atraviesa un lecho de particulas, su
comportamiento a bajas velocidades sera el de un lecho fijo, en donde el flujo
simplemente se filtra a traves de las particulas (a).

Si se continua aumentando la velocidad, las particulas se encuentran suspendidas
por el flujo ascendente. Es decir, la fuerza de friccion entre las particulas y el fluido se
equilibra con el peso de las particulas, por lo que la componente vertical de la fuerza de
compresion desaparece, y la pérdida de carga por unidad de area es igual al peso de las
particulas por unidad de area. Estas caracteristicas definen un lecho en condiciones de
minima fluidizacion, (b). La velocidad superficial del fluido en este punto se denomina
velocidad de minima fluidizacion, u .

En sistemas fluidizados por gas, como el que se considera en este estudio, a
velocidades superiores a la de minima fluidizacién, se observa la aparicion y
crecimiento de burbujas conforme ascienden en el lecho, (d). Si estas burbujas se
extienden en lo ancho del deposito, por ser el gasificador estrecho y alto, se da el
fendomeno de slugging que puede ser de dos tipos. Si las particulas son finas, éstas caen
por la pared lentamente, (e), conocido como slugs axial. Por contra, si las particulas son
gruesas, la fraccion de lecho por encima de la burbuja es empujada hacia arriba, como
un piston, desde donde caen particulas desintegrando el slug. Este fendmeno se repite de
forma oscilatoria. A esta distribucién se la conoce como flat slug, (f).

Por otro lado, cuando la velocidad del flujo es suficientemente alta a través de un
lecho de particulas finas, la superficie superior del lecho desaparece y se produce el
arrastre de particulas. Dentro del lecho se puede observar una distribucion cadtica de
grupos de solidos y espacios de gas de distintos tamafios y formas. Este es el lecho

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 15



CAPITULO 2. CONCEPTOS DE FLUIDIZACION

turbulento, (g). Por Gltimo, si aumentamos mas la velocidad del fluido, los s6lidos son
transportados neumaticamente fuera del lecho, (h).

En la practica es necesario colocar sistemas de captacion de particulas a la salida
de lechos turbulentos y dispersos. Se suelen colocar ciclones, que son elementos de
sedimentacion por fuerza centrifuga, y que pueden ser internos o externos, en funcién
del tipo de lecho.

A modo de resumen esquematico, se presenta la siguiente figura en donde el
comportamiento del lecho viene definido por la velocidad del gas y por el tamafio de las
particulas:

Tamafo sélidos

_ +
< >
Lecho fijo
Clasificaciéon de \ -
Geldart C A\A B D
/ Smooth
Channeling il
Burbujeante Aumento de la
j velocidad del gas
\4

Turbulento-agitado

vy

Rapido

+
A\ A 4 v

Transporte neumatico

Figura 2. Tipos de lechos segun las particulas.

En el caso de estudio, se considerara que su comportamiento es el del lecho
burbujeante, (d), en donde se satisfacen las condiciones minimas de fluidizacion. Para

que esto se cumpla, se mantendrd la velocidad superficial por debajo de 10u_. , mientras

mf !
gue la méaxima velocidad superficial del gas estara limitada por el diametro medio de la
burbuja en el lecho. Ademas, se considerara que si el didmetro de la burbuja es mayor
que 0.6 veces el diametro del lecho, el régimen sera de slugging.
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2.3. Comportamiento de un lecho fluidizado.

Un lecho de particulas fluidizado con gas tiene un comportamiento similar a un
liquido en ebullicidn y, en otros aspectos, también es similar al de un fluido. Tal y como
podemos ver en la siguiente figura, cumple con los comportamientos de flotacion,
permanencia de su superficie libre horizontal e igualacion de niveles cuando se conectan
dos lechos. Ademas, la diferencia de presion entre dos puntos del lecho es proporcional
a la diferencia de altura entre ellos y, ante por ejemplo un orificio, las particulas se
comportan como un chorro. Este caracteristico comportamiento permite idear distintos
sistemas de contacto entre particulas y flujo de interés en aplicaciones industriales.

@) ) (© (d) ()

Figura 3. Propiedades de los lechos [4]

Cabe sefialar las principales caracteristicas del lecho fluidizado trabajando como
reactor quimico. Estas son comunes para un lecho fluidizado burbujeante y para uno
turbulento:

= Reacciones de gases catalizadas por sélidos:
Indicado para particulas granulares pequefias o polvos no friables. Se consigue
una rapida desactivacion de los solidos. EI excelente control de la temperatura
permite operaciones a grandes escalas.

= Reacciones entre gases y solidos:
Es posible utilizar un amplio rango de tamafios de particulas. Se puede utilizar
para operaciones a grandes escalas a temperatura uniforme. Es excelente para
operaciones continuas.

= Distribucion de temperaturas en el lecho:
La temperatura de las particulas es constante a través del lecho, y esta controlada
por el intercambio de calor o por el flujo y la agitacion continua de sélidos.

» Particulas:
Acepta un amplio rango de particulas de tamafio medio y pequefio. Por contra, la
erosion del deposito y las tuberias, y el desgaste de las particulas puede ser
importante.
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Pérdida de carga:

Es alta en lechos profundos, lo que implica un alto consumo de energia.
Intercambio y transporte de calor:

Eficiente intercambio de calor transportado por la circulacion de particulas, por
lo que no se suelen dar problemas de intercambio de calor para grandes escalas.
Factor de conversion:

Para procesos continuos, la mezcla de gases y sélidos da un peor resultado que
otros tipos de reactores, por ejemplo, para el lecho fijo tedricamente se pueden
conseguir conversiones del 100%, aunque en la realidad se aproximan a valores
del 60%.

2.4. Ventajas y desventajas de un lecho fluidizado.

Las principales ventajas e inconvenientes son:
Ventajas:

El comportamiento de las particulas como un fluido permite controlar los
procesos facilmente.

El buen mezclado de los solidos satisface el comportamiento isotermo a través
del reactor, de ahi que se controle de forma simple.

Ademas, el mezclado homogéneo de los sélidos genera una inercia térmica que
impide cambios bruscos de temperatura y da un amplio margen de seguridad
para evacuar el calor en procesos muy exotérmicos.

La circulacion de particulas entre dos lechos hace posible extraer, o afadir,
grandes cantidades de calor necesario en grandes reactores

Se puede utilizar en operaciones a grandes escalas.

Los coeficientes de transferencia de calor y de masa son altos comparados con
otros procesos.

La transferencia de calor entre un lecho fluidizado y un objeto sumergido en éste
es alta, por lo que se necesitan pequefias areas en los intercambiadores.

Desventajas:

La descripcion del flujo de gas en un lecho burbujeante es complicada ya que se
desvia bastante del modelo “plug flow”, que considera que la velocidad del flujo
es constante a través de la seccion de area. Cuando hay una alta conversion en
productos gaseosos el modelo es mas complicado todavia.

El rapido mezclado de las particulas en el lecho impide que su tiempo de
residencia no sea uniforme. En procesos continuos, esto genera unos productos
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no uniformes y un bajo rendimiento, especialmente con altos niveles de
conversion.

3. Las particulas friables son pulverizadas y arrastradas por el gas, por lo que deben
reemplazarse.

4. Hay una importante abrasion del depdsito y de las tuberias.

5. En las reacciones no cataliticas a alta temperatura, se puede dar la aglomeracion
y el sinterizado de las particulas pequefias.

2.5. Propiedades de los lechos.
2.5.1 Fluidizacién sin transporte de particulas.

Tal y como se ha comentado anteriormente, el modelo matematico supone que el
lecho fluidizado estara en condiciones de burbujeo gque se caracteriza por no producir el
arrastre de particulas, y matematicamente por u, <10u. . Luego no se estudiara el

transporte neumatico de particulas. Ademas, se considera que el flujo es homogéneo y
producido por un plato distribuidor con n, orificios, sobre el que las particulas solidas

se encuentran homogéneamente mezcladas segin el modelo de mezclado perfecto.

2.5.2 Velocidad minima de fluidizacion.

Si se considera un flujo vertical de gas a través de un lecho, la velocidad minima
de éste para que la pérdida de carga sea igual al peso de las particulas es la velocidad
minima de fluidizacion. Experimentalmente, se ha comprobado que esta velocidad es
dependiente del tamafio y la densidad de las particulas del lecho, de las propiedades del
gas fluidizante, y de las condiciones de presion y temperatura en las que se lleva a cabo
el proceso. Su expresion es:

0.0651d° _ 1
u, =| || 2525+ ATV PP
dppg :uf

Expresion definida en [2]. Observandola se tiene que el calculo de la velocidad
de minima fluidizaciébn pasa por conocer las caracteristicas de las particulas
(densidad p, y diametro d ), del fluido (densidad p, y viscosidad x;) y de la fase de

emulsion (g, ) durante la operacion. Ademas, es preciso saber el valor de la fraccion de

vacio al comienzo de la fluidizacion, & pardmetro que resulta complejo de

mf !
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determinar con exactitud y que se puede obtener de tablas, como la siguiente, obtenida

de [4].
Tamario de la particula, d, (mm)

Particulas 0.02 | 0.05 | 007 | 010 | 020 | 0.30 | 0.0
Arena fina - 060 | 059 | 058 | 054 | 050 | 0.49
Arena gruesa - 0.56 0.52 0.48 0.44 0.42 -
Mezcla de arenas - - 042 | 042 | 041 - -
Carbon y polvo de vidrio 0.72 0.67 0.64 | 0.62 0.57 0.56 -
Antracita - 062 | 061 | 060 | 056 | 053 | 0.51
Carbon de absorcion 074 | 072 | 0.71 | 0.69 - - -
Catalizador Fischer-Tropsch - . - 058 | 056 | 0.55 -
Carborundum - 061 | 059 | 056 | 048 - -

2.5.3 Clasificacion de Geldart.

Tablal. Valor de ¢, .[4]

La capacidad y el modo en que las particulas fluidizan varia segin su naturaleza.
Atendiendo a este hecho y en lechos sin transporte de particulas, Geldart propuso cuatro
grupos principales, que a condiciones ambientales se clasifican segin la siguiente

gréfica:

Pr - P

(kgim3) |

I. Grupo A:

G000
4000

2000 —

1000

300

|

0.01

01

Figura 5. Clasificacion de Geldart [4]

dp (mm})
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Se trata de materiales con una baja densidad ( p, <~1.4g/cm?®). Estas particulas

llegan a la fluidizacion facilmente, presentando un lecho muy suave a bajas
velocidades del flujo de gas y un crecimiento de burbujas a mayores
velocidades. Cuando se llega a la fluidizacion, el lecho se expande
considerablemente antes de que aparezcan las burbujas. A velocidades del gas
superiores a la velocidad de crecimiento de las burbujas, el comportamiento del
lecho es burbujeante; y se caracteriza por:

- Las burbujas de gas suben mas rapido que el resto del gas, por lo que se

introduce en la fase de emulsion.

- Estas burbujas se parten y se juntan frecuentemente, con un tamafio maximo

de unos 10 cm.

- Cuando las burbujas llegan al tamafio del depdsito, se forman slugs axiales.

1. Grupo B:

Particulas semejantes a la arena, con diametros comprendidos entre

40pm<d <500um y sus densidades entre 1.4g/cm® < p, <4g/cm®. Estos

solidos fluidizan bien con una alta velocidad de burbujeo y con burbujas
grandes. Por otro lado, en cuanto se alcanza la velocidad minima de fluidizacion
se forman burbujas, y a mayores velocidades:
- En el distribuidor se forman pequefias burbujas que crecen y se unen
conforme se elevan en el lecho.
- El tamafio de la burbuja es independiente del tamafio de la particula.
- El burbujeo fuerte incrementa la circulacion bruta de particulas.
I11. Grupo C:
Polvo muy fino. La fluidizacién es muy complicada de conseguir porque las
fuerzas entre las distintas particulas son més grandes que la resultante debida a
la accidn del gas.
IV. Grupo D:
Particulas grandes y/o densas. EI comportamiento de sus lechos es erréatico, con
estallidos de burbujas o chorros si la distribucion del gas no es homogénea.
Algunos ejemplos pueden ser metales incandescentes, grano seco 0 granos de
café incandescentes. Los lechos tienen las siguientes propiedades:
- Las burbujas se unen rapidamente y crecen hasta un gran tamafio.
- Las burbujas suben més despacio que el resto del gas.
- Las particulas son proyectadas como un chorro facilmente.

Las propiedades de fluidizacidn de una particula en aire se pueden predecir si se
clasifica en uno de los cuatro grupos. No obstante, se debe tener en cuenta que la
operacion a temperaturas y presiones por encima de la ambiente puede suponer que una
particula, en concreto, muestre un comportamiento tipico de un grupo diferente al que
realmente pertenece.
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2.5.4 Formacion de burbujas durante la fluidizacion.

La experiencia demuestra que, en muchas caracteristicas, un lecho burbujeante
se comporta como un liquido burbujeante de baja viscosidad. De este modo, la forma de
las burbujas es parecida en ambos casos: casi esféricas las de pequefio tamafio,
alargadas y deformadas cuando crecen, y esféricas con forma de tapon las de mayor
tamano. En los dos casos se observa el ascenso lento de las burbujas pequefias, que pasa
a ser mas rapido en las grandes, pudiendo una serie de burbujas formar por coalescencia
burbujas de mayor tamafio. Ademas, la velocidad de ascenso de las burbujas depende de
los mismos factores en ambos casos, pudiendo determinarse mediante expresiones
similares. La correlacion empirica que define la velocidad de ascenso de una burbuja es:

u, =0.711(gd,)"?

Donde d, es el diametro de la burbuja. Este es un parametro critico en la

modelizacion de un lecho fluidizado ya que afecta a la velocidad de elevacion de las
burbujas, a la fraccion de las fases de burbuja y de emulsién, al mezclado de particulas,
y a los coeficientes de transferencia de masa y calor entre ambas fases.

La coalescencia de las burbujas aumenta con la altura del lecho, y ésta se
modeliza de acuerdo a muchas correlaciones, utilizandose en este trabajo la desarrollada
por [1] Mori and Wen, vélida para particulas Geldart B y para un plato distribuidor con
n, orificios:

AU, — Uy )Y
Dgg =o.347[—( - ’”f)J

Ny
Dy, = 0.652(A(u, — ) J*
dy(2) = Dgy —(Dgy — Dgo)exp(-0.3z/D,)

donde Dy, es el diametro inicial de la burbuja, tras el distribuidor; Dy,, es el
maximo tamario de burbuja en la superficie superior del lecho; mientras que D, es el

diametro total del gasificador.

Volviendo a la velocidad de ascenso de las burbujas, ésta se define en lechos
burbujeantes como:

U, (Z) = Uy — Uy + Uy = Uy — Uy +0-711(9db)1/2
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Que es funcion de la altura ya que la velocidad superficial y el didmetro de la
burbuja lo son. La velocidad superficial se define en funcion del flujo molar total:

du,

ey St

i=1
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3. REACCIONES QUIMICAS.

3.1. Tipos de carbon.

Las clasificaciones mas tipicas del carbén ser realizan segin sus propiedades
mas importantes, que en esencia buscan determinar el poder calorifico del carbon. De
esta forma es posible construir un rango de clasificacion que permiten identificar las
condiciones bioquimicas y fisicoquimicas que caracterizan el desarrollo del carbon.
Respecto a la composicion en peso en base daf (base humeda libre de cenizas), se tiene:

Volatiles | Carbono | Hidrégeno | Poder calorifico inferior
(%) (%) (%) [MJ /kg]
Antracita 1.8-10 | 91-94.4 | 2.05-3.89 34.4-35.7
. 77.7-
Bituminoso 19-44.6 89 9 5.47-6.15 31-36.3
o 44.2-
Subbituminoso 447 73.9-76 | 5.16-5.5 29-30.7
Lignito 47 71 4.89 28.3

Tabla 2. Tipos de carbon [11]

3.2. Esquema de la cinética quimica.

El proceso de gasificacion comienza con la introduccién del carbon pulverizado
en el seno de una corriente de gas, aire pretratado u oxigeno segun el caso de estudio,
momento en el que, de forma instantanea, se produce la volatilizacion del carbon en
compuestos gaseosos.

A partir del momento en que se introduce el flujo de carbon y el de gas en el
lecho, se producen distintas reacciones segun la fase:

e Fase de emulsion:
— Devolatilizacion:
Coal-C-O0-H —» CO,CO,,CH,,H,,H,0
Coal -S —»>H.,S

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 25



CAPITULO 3. REACCIONES QUIMICAS

Coal-N - N,

— Reacciones heterogéneas:
C+¢0, > 2(1-¢)CO +(2¢-1)CO,
C+H,0=H,+CO
C+2H,=CH,

c+ino0+in,-tco+lcH,
2 2 2 2

— Reacciones homogéneas:
CO+H,0=H, +CO,
H,+1/20, > H,0
CO+1/20, -» CO,
CH,+20, - CO, +2H,0

e Fase de burbuja:

— Reacciones homogéneas:
CO+H,0=H, +CQO,
H,+1/20, - H,0
CO +1/20, — CO,

CH, +20, —» CO, +2H,0

Es decir, los productos de la gasificacion reaccionan entre si en la fase de
emulsion y al mismo tiempo son transportados mediante el flujo neto y por difusion a la
fase de burbuja, en donde se producen reacciones homogéneas.

Las reacciones que se producen en la fase de burbuja solamente conducen a un
cambio de volumen en esta fase y no contribuyen al flujo neto.

Cabe sefialar, que, si bien se ha intentado seguir el modelo de gasificacion con
lecho fluidizado propuesto en [1] y [3] lo més fielmente posible, ha sido imposible por
tener graves erratas en las expresiones de las velocidades de reaccion, como se
comentara mas adelante.

3.3. Devolatilizacion.
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La devolatilizacion es una etapa intermedia en los procesos de reaccion de
gasificacion y combustion, en la cual se liberan los compuestos gaseosos que se generan
en el carbon por un calentamiento a temperaturas elevadas. Los productos considerados
en la devolatilizacion son:

Coal-C-0-H — CO,CO,,CH,,H,,H 0
Coal -S —»H,S
Coal -N — N,

Los productos de la devolatilizacion dependen de la composicion del carbon
original, asi como de las condiciones en las cuales se dé la reaccion. Para un mismo
carbon la velocidad de reaccion se ve afectada por la temperatura de devolatilizacion,
presion en el reactor, tipo de carbon, tamafio de particula, tiempo de residencia del gas y
del sélido, y la velocidad de calentamiento.

Los productos de la descomposicion térmica del carbon se pueden dividir en
char (carbono), tar (alquitran) y gas. El char es el material no destilable que permanece
como solido. El tar es el liquido destilable con peso molecular superior a C,, llamado

también alquitran. El gas corresponde a los componentes mas livianos que C;, son los

voléatiles.

El char es un material con una gran area superficial, constituida por micro, meso
y macroporos, la estructura y distribucion de éstos depende del rango del carbén y de las
condiciones de devolatilizacion. El area superficial de los microporos aumenta durante
la devolatilizacion por la liberacion de volatiles a través de los poros, que inicialmente
eran inaccesibles.

La estructura porosa del char y su &rea superficial interna, determinan la
posibilidad de acceso a los gases reactivos como el oxigeno, lo cual es una caracteristica
importante en los procesos de gasificacién y combustion.

El proceso de evolucidn del tar, se puede describir como sigue:

1. Iniciaciéon de las moléculas de tar por evaporacion y fragmentacion de la
estructura del carbon.

2. Crecimiento de las moléculas de tar por su transporte hacia el exterior de la
particula de carbdn y la transferencia interior.

3. Evaporacion y transporte de las especies hacia el exterior de la particula de
carbon.
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4. Reacciones secundarias de las moléculas de tar generado con las de gas o char
durante su transporte.

La produccion de tar se incrementa con la temperatura. La temperatura a la cual
se inicia la liberacion del tar, asi como también la temperatura a la cual se alcanza el
maximo de tar producido depende del rango del carbén original, asi como de la
estabilidad del tar. Si se utilizan velocidades de calentamiento elevadas, la produccién
de tar disminuye debido a que se disminuye su estabilidad y éste se descompone a su
vez en hidrocarburos livianos tales como CH, y otros.

Los volatiles se originan en las reacciones de devolatilizacion o pirolisis,
causadas por una ruptura de uniones durante el calentamiento. Esta liberacion esta
influenciada por la temperatura, el tiempo de residencia, la presion, el tamafio de la
particula y el tipo de carbon, los cuales hacen que la velocidad de evolucion de volatiles
pueda estar controlada por la descomposicién quimica del carbén o por la difusién de
gases en el interior de las particulas sélidas. De hecho, este mecanismo de difusién en el
interior del sélido no se tendra en cuenta ya que se suele dar en procesos de combustion
y gasificacion de particulas de gran tamafio.

Otras variables que también afecta a la devolatilizacion es el tamafio de particula
del carbdn afecta a la cantidad de char y tar producido. Si se incrementa el tamafio de
particula se disminuye la cantidad de tar, se aumenta la cantidad de char y se mantiene
la cantidad de volatiles.

El tamafio de la particula de carbdn afecta al transporte de volatiles desde el
punto donde son generados hasta la superficie de la particula. Por tanto, si se incrementa
el tamafio de la particula se incrementa el tiempo de residencia promedio de los volatiles
en ella y se favorece la evolucion de reacciones secundarias entre las especies
generadas.

La presion tiene un efecto similar al del tamafio del particula. Un incremento de
la presion extrema durante la reaccion de un carbén bituminoso genera una disminucion
en la cantidad de tar producido. El efecto de la presion sobre la produccién de tar se
genera por la disminucion de la velocidades de difusion con un incremento de la
presion, lo que genera tiempos de residencia en la particula prolongados y favorece las
reacciones secundarias. Al mismo tiempo, la produccion de gases livianos se incrementa
con un incremento en la presion.

Existe un gran nimero de modelos matematicos de cinética y mecanismos de
reaccion segun los cuales se produce la devolatilizacion del carbon como el modelo de

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 28



CAPITULO 3. REACCIONES QUIMICAS

reaccién simple, el de reaccién de orden ny los de reacciones paralelas. Estos modelos
suponen que la etapa controladora de la reaccion de devolatilizacion son las reacciones
de descomposicion. En todos los casos, la falta de datos de velocidad de formacién de
cada una de las especies volatiles dificultan el tratamiento de la devolatilizacion y por lo
tanto la aplicacion de los diferentes modelos.

En este estudio se seguiran las siguientes relaciones empiricas propuestas en [1]
por Loison and Chauvin:

Xy, =0.157-0.868X , +1.388(X , )’
X, =0.201-0.469X , +0.241(X )’

X oo =0.428-0.2.653X ., +4.845(X )
Xco, =0.135-0.90X,, +1.906(X,, )
X, =0.409-2.389X ., +4.554(X,, ]

Donde X, se refiere a la fraccion masica de particulas volatiles que hay en el

carbon en condiciones de dry and ash-free basis.

3.4. Combustion.

La combustion del carbon se define de acuerdo a un pardmetro ajustable ¢ que
suele tener un valor aproximado a 0.8. La reaccion es:

C +¢0, - 2(1- $)CO + (24 - 1)CO,

Sin embargo, este pardmetro que determina la relacion entre CO/CO, también
se puede modelizar segun la siguiente expresion:

S

CO/CO, = 2400 exp(— 6234j

Siendo T, la temperatura superficial de las particulas de carbon. Sin embargo,

no se utilizara esta expresion indicada en [2] por las hip6tesis del modelo seguido.

La velocidad de combustion del carbon no solamente depende de la reaccion
quimica en la superficie de la particula, sino que también esta influenciada por la
velocidad de difusion del oxigeno hasta la zona de reaccion, lo que se produce mediante
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transporte difusivo. Se considera que la particula de carbdn esta rodeada por una capa
de gas a través de la cual hay un gradiente en la concentracion de oxigeno, y en la que el
CO es oxidado a CO, durante la difusion hasta la superficie reactante. Fuera de esta

capa limite no hay gradiente en la concentracion de oxigeno.

Por otro lado, con el progreso de la combustion la superficie de reaccion va
disminuyendo paulatinamente dejando una zona formada por cenizas, y aunque se
considera que esta capa limite de cenizas es retirada por la turbulencia de la corriente,
dificulta la difusion del oxigeno.

0z
o) -

: . Gas film
s ¥ -
/‘\/_ ""\-\.H\\; pS Coke particle
: | J -'-1 ] Ash layer
I'nl. l'l. A-\-\“;,'I
\j/_ * COand CO,
s ) - X
L Yo - Reaction
surface

1 PO f.:':

Figura 6. Combustion de una particula de carbén [1]

La velocidad de difusién del oxigeno por unidad de area de la superficie viene
dada por las leyes de Fick:

If-Sd = kg (C b_Cs)

Por otro lado, cuando estén en contacto el oxigeno y la particula de carbén, la
velocidad de la reaccion vendra descrita por la cinética:

r =kC,

Combinando ambas expresiones:
r

r
I =kg(cb_f)_>r3 = Cy

1
1 1
7+7
k kK,
Esta expresion determina el comportamiento de la velocidad de reaccién de la
combustion del carbén, si bien, estudiando su comportamiento con la temperatura se

pueden distinguir tres zonas principales:
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n | om
]

Figura 7. Zonas de la combustién del carbon [11]

= Region I: Zona de combustién cinética:
A baja temperatura se consume una pequefia parte del oxigeno suministrado a la
superficie ya que k <<k, y por tanto la velocidad de reaccion esta controlada

por la cinética quimica:

» Regidn Il: Zona de transicion:
La velocidad de reaccion depende de ambos mecanismos.

» Regidn I1l: Zona de combustion por difusion:
A altas temperaturas, el oxigeno que llega a la superficie del carbdn reacciona
instantaneamente y su concentracion en sobre la particula se hace nula. Sobre la
superficie de la particula se produce la reduccion de CO, a CO debido a la
deficiencia de oxigeno en la superficie, mientras que parte del oxigeno que se
transporta por difusion oxida el CO a CO, en la capa adyacente a la particula.

I =kng

En las particulas de carbon del lecho fluidizado, al estar incandescentes y tener
alta temperatura, se considerard que su velocidad de reaccidon estd controlada por
difusion. Por lo tanto, y de acuerdo con [1], la expresion de la velocidad de reaccién de
la combustion vendra dada por:

D
K, :d—g(zgmf +0.69(Sc)? (Rel £,)"?)
p
Donde:
- D, es el coeficiente de difusion.
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- d, el diametro de la particula.

- El nimero de Shmidt, que se define en relacion a la corriente del gas incidente:

-El nimero de Reynolds de la particula:

d uopaire
Re, =—2—"%
:Uaire

La velocidad de la reaccion queda:

dc
-k C

ro2 dt 9~ Eo,

D
- ey +089(S9 Rel ") Cc, =| T
P m-Ss

Para que coincidan las unidades con el resto de velocidades de reaccion, se
multiplica por el area especifica de la particula, que se define como:

as _ Aparticula _ i _ [mzm_s]
Vparticula d p
Luego la velocidad de reaccion es:
ro, =K,Ce,, 2,

3.5. Gasificacion.

La gasificacion de un solido es un proceso termoquimico que engloba la
descomposicion térmica de la materia organica y la accién de un gas que reacciona
principalmente con el residuo carbonoso procedente de esa descomposicion térmica. La
constituyen las reacciones soélido-gas (heterogéneas), o en fase gas (homogéneas),
mediante las que el sélido remanente se convierte en gas. Se trata de reacciones
fundamentalmente endotérmicas, algunas de las cuales tienen lugar en muy poca
extension, o solo tienen lugar en determinadas condiciones.

Las etapas de oxidacion y reduccion pueden considerarse conjuntamente en una
sola etapa de gasificacion en la que tienen lugar todo tipo de reacciones posibles entre el
char y la mezcla gaseosa presente.

= Temperatura

La temperatura es un parametro importante en todas las etapas, y por tanto en el
rendimiento final del proceso. En concreto, las proporciones entre char, tar y gas en los
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productos de pirdlisis dependen estrechamente de la velocidad de calentamiento y de la
temperatura final alcanzada. Como idea general puede decirse que a altas velocidades
de calentamiento y alta temperatura final se produce mayoritariamente gas, mientras que
a temperaturas finales y velocidades de calentamiento menores se producen
mayoritariamente liquidos o sélidos.

=  Presion:

En general el aumento de la presion desfavorece las reacciones de gasificacion,
aumentando las proporciones de hidrocarburos y alquitranes. Los gasificadores de lecho
movil suelen trabajar a presion atmosférica y los de lecho fluidizado suelen trabajar a
presion, alcanzandose hasta los 30 bares en algunos casos.

» Relacion agente gasificante/residuo:

Es uno de los pardmetros mas importantes en la gasificacion, especialmente
cuando esta se autoabastece energéeticamente mediante la oxidacion parcial, con aire u
oxigeno del residuo tratado. Valores excesivamente bajos de este parametro pueden no
generar la cantidad suficiente de energia para mantener el proceso en las condiciones
adecuadas, produciéndose una disminucién del rendimiento. Por otro lado, cuando el
agente gasificante es aire, existe ademas un efecto de dilucion por parte del nitrégeno.
Por ello hay un valor éptimo de la relacion gasificante/residuo para cada proceso, que
depende basicamente de la composicion del residuo gasificado.

Asi se conjuga, por un lado el aumento de temperatura que produce una
disminucion de la proporcion de residuo solido y condensables generados en la etapa de
pir6lisis, y por otro la disminucién de la calidad del gas.

Las reacciones de gasificacion que se producen se dan en la fase de emulsion y
se engloban dentro de las reacciones heterogéneas, como se explica en el siguiente
apartado.

3.5.1 Modelo de Johnson.

Este modelo de gasificacion del carbén, [7], la describe suponiendo las
siguientes etapas:

- Volatilizacion del carbon.
- Formacién rapida de metano.
- Baja velocidad de gasificacion.
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Cuando se somete un carbon con contenido en volatiles a alta temperatura, se
produce una serie de reacciones quimicas complejas en su estructura que van
acompafiadas por reacciones piroliticas mediante las que se producen ciertos
compuestos durante la volatilizacion.

Por otro lado, si la volatilizacidn se produce en presencia de hidrdgeno a elevada
temperatura, ademas de la pirolisis, el carbon muestra una alta tendencia a la formacion
de metano; y sin embargo, esta formacion no se considera inherente al proceso de la
volatilizacion, sino que lo es al de gasificacion. Es decir, dentro del carbon se tiene una
parte volatil, que se libera durante la volatilizacion, y otra parte de carbdn fijo, que bajo
las condiciones adecuadas de temperatura y presencia de hidrégeno y vapor de agua
produce gases.

Este proceso se modeliza de acuerdo a las siguientes expresiones:

. C+H,0=H,+CO
ll. C+2H,=CH,

II. C+£HZO +£H2 :ECO +1CH4
2 2 2 2

La reaccion | es la convencional entre vapor de agua y carbon, que sélo sucede
con vapor puro a elevadas presiones 0 con una mezcla de gases a baja presion y con
contenido de vapor. Se inhibe por los efectos del hidrégeno o del mondxido de carbono.

La reaccion 1l es la Unica que se produce en sistemas en los que estén presentes
tanto el hidrogeno como el vapor de agua. Depende en gran medida de la presion parcial
del hidrégeno.

Por altimo, la estequiometria de la reaccion Il limita su aparicion en sistemas en
los que haya hidrégeno y vapor. Aunque es la suma de las reacciones | y 11, este modelo
considera que debe de haber una tercera reaccion, con el fin de reflejar que las dos
primeras reacciones no son equilibrios.

Las expresiones de las velocidades de reaccion son:

gpof kmol
=&:Polo °r<><)g,-(Tp,Fz){ : }
mw, m°s

Ey

donde:
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- f,, lareactividad relativa del carbon.
- p,, ladensidad inicial del carbon [kg/m®].
- &, lafraccion volumétrica ocupada por las particulas.

- M., lafraccion masica de carbon fijo [kg C/kg carbon].

mw, , el peso molecular del carbon [12 kg/kmol].
- Y., la fraccion masica de carbono en carbon en base daf.
- T,, temperatura de las particulas de carbon.

- r(X), velocidad de conversion del carbon.

r(x) :% =M, (1- X)) exp(-aX?)

- g,(T,,R) es la contante de reaccion global [s], se define como:

exp(4704/T )
9;(T,.R) =T"kj

- k;, se definen para cada reaccion segun:

2
H, " “eql

eXp(9.0201—17613/T)[1_ Pco Py, J

1

L 11635 P 4435 Peo

Ph,0 Pu,0 Pu,o

{1 +exp(—22.216 + 24881/T )(

H, " “eq2

exp(2.6741—18375/T)[1— zpCHJ
k, =

L+ p,,, exp(1-10.452 +11097/T)|

Pﬁz Pu,0 €XP(12.4663 — 24746/ T )[1 - pCHApCO]

pH2 pHZO Keq3

H,

2
{1+ exp(—6.6696 + 8443/T)( P’ +0.85pc, +18,62F’CH4H

|Oglo(Keql) =-7.49-7070/T
|0glO(Keq2) =-5.373+4723/T
KeqS =K 'Keqz

eql

donde p; es la presion parcial de cada componente [atm].

3.6. Reacciones homogeéneas.

]
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En las reacciones homogéneas todas las sustancias reaccionantes se encuentran
en una sola fase, en estado gaseoso en este estudio. La velocidad de este tipo de
reacciones depende de la composicion de las sustancias en la fase considerada, asi como
de la temperatura y presion del sistema. No deben influir sobre la velocidad: la forma
del recipiente, las propiedades de las superficies de los so6lidos en contacto con la fase, y
las caracteristicas difusionales del fluido, es decir, sera funcion de la concentracion,
presion y temperatura.

Las reacciones homogéneas que aparecen en el lecho son:
1-H,+1/20, > H,0
2-CO0+1/20, - CO,
3-CH, +20, - CO, +2H,0

Tal y como se sefiala en [1], las velocidades de reaccién son:
e I = kcocéocco2 = [mol /m3s]
Keo =0.35
Ky,

21137

Koo = 2.4602-107 exp(- +24.74414)T°

2
o 1 =ky,Cp,Coo,

e Iy =10

Se puede comprobar a simple vista que ni la combustion del hidrogeno ni la del
monoxido de carbono dependen de la concentracion de oxigeno, es decir, son erroneas.

Segun [5], las posibles velocidades de reaccién para las reacciones anteriores

son:

H,+1/20, >H,0 1, =AT’e&"cy Cl =[kmol/m)]
a Vi 5 E, =[kJ /mol] A

1 0 109 2.210°
15 1 -1.5 28.5 5.1610"
1 1 125 1.0810%
1 1 0 42 110"

Ky, /Keo = 2.86

Tabla 3. Velocidad de combustion del hidrégeno [5]
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CO+1/20, > CO, 1y =Ae™FCECHC 5 =[kmol/m®s]
a B ) E, =[kJ /mol] A
1 0.25 0.5 167 2.3210%
1 0.5 0.5 126 1.310"
1 0.3 0.5 66.9 4.7810°
1 0.25 0.5 289 1.2810"
1 0.5 0.5 126 110"
1 0.5 0.5 126 3.2510"

Tabla 4. Velocidad de combustion del mondéxido de carbono [5]

CH,+20, >C0,+2H,0 1y, =AT’e%/f0Cs Cf =[kmol/m’s]

o i 5 E, =[kJ /mol] A
-0.3 1.3 0 285 1.10410°
0.7 0.8 0 203 5.0110"

Tabla 5. Velocidad de combustion del metano [5]

En todas las expresiones anteriores la concentracion estd expresada en
[kmol /m®s].

Para la reaccion de combustion del hidrégeno se ha optado por seguir la
expresion:
ry, =2.2010°T e*%/FOCL CL - = [kmol/ms]

En la reaccion de oxidacion del mondxido de carbono se tienen distintas
opciones, si bien se ha optado por la de menor velocidad de reaccion.

B 10 . (~126/RT) 05~05 3
I, =110 CeoCo’CPY = [kmol/m®s]

Mientras que para la combustion del metano, se opta por la expresion mas
generalista:

Iy, =5.0110%®FIC2] CF = [kmol /m®s]

Aunque muchos autores la consideran tan pequefia que se suele despreciar.
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3.6.1 Water-Gas Shift Reaction.

Se trata también de una reaccion homogénea cuya velocidad de reaccion se
define de acuerdo al modelo propuesto por Karim y Mohindra [5].

CO+H,0=H,+CO,

fuoss = 2.7810% 290 (C_ C,, | ~Cq, C,, /K )=[kmol/m’s]
_65800)

K = 0.0265e[ RT
La reaccion WGSR (Water-Gas Shift Reaction) se da solo en la fase de burbuja.

Por otro lado, en la fase gaseosa de emulsion, debido a la presencia de cenizas la
reaccién anterior aumenta su velocidad, es catalizada por éstas, con lo que su velocidad
de reaccion quedaria:

lewesz = 1.2610°%H/RD) Fug Pr [ Pco — pCOZ—KpHZJ

H,0 " “eqwg

Sin embargo, de nuevo el articulo de referencia principal, [1], estd incompleto,
ya que no se especifican ni unidades ni el valor de K, o de f, . Ademas, la

referencia de esta expresion esta descatalogada quizas por ser una ponencia de un
congreso en 1979.

En cualquier caso, ante la imposibilidad de reflejar los efectos cataliticos de las
cenizas, se opta por utilizar la expresion anterior del equilibrio de la reaccion WGSR en
la fase de emulsion.

3.7. Resumen de las reacciones.

En la siguiente tabla se presenta el resumen de todas las reacciones, la fase en la
que se dan y la referencia bibliografica consultada:

Indice Reaccion Fase Referencia
1 Coal —» CO,CO,,CH,,H,,H .0 Emulsion [1]
2 Coal -S —»H,S
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3 Coal -N - N,
4 C + 40, = 2(1- $)CO + (24 —1)CO, Emulsion [1]
5 C+H,0=H,+CO Emulsion
6 C+2H,=CH, Emulsion [7]
1 1 1 1
7 C+-H,O+=H,==CO+=CH Emulsién
2 2% 2 2 ¢
10/13 H,+1/20, > H,0 Burbuja/ Emulsién [5]
11/14 CO +1/20, —» CO, Burbuja/ Emulsion [5]
12/15 CH, +20, »CO, +2H,0 Burbuja/ Emulsién [5]
8 CO+H,0=H,+CO, Emulsién [5]
9 CO+H,0=H,+CO, Burbuja [5]

Tabla 6. Resumen reacciones
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4. FRACCION DE CONVERSION DEL CARBON.

4.1. Introduccion.

Se define la fraccion de conversion del carbon, X., como la relacion entre la

cantidad de carbon que abandona el lecho, en particulas solidas o en los gases, y la
cantidad de carbdn inicial inyectada en el lecho. Es decir:

« — fcusen (gases + slidos)
.=

f ENTRADA
Carbén

Luego a través de la composicion inicial del carbédn y de las especies producidas
tras su devolatilizacién, gasificacion y combustion; se podra conocer el porcentaje de
particulas de carbdn que quedan como residuo. La fraccién de conversion del carbon se
considera constante a traves del lecho, y depende solamente de las velocidades de
reaccion de la combustion del carbon y de la gasificacion. Por lo tanto, no serad
necesario calcular estas ecuaciones para los compuestos que no estén formados por
carbon, tales como el hidrégeno, el agua o el oxigeno, que también son productos de las
reacciones anteriores.

4.1.1 Propiedades del carbon.

Segun las propiedades del carbon, éste se puede dividir en cuatro tipos: lignito,
carbon bituminoso, antracita y grafito. Generalmente, cada uno de ellos se define segln
los siguientes parametros fisicos:

—Humedad:
Es una propiedad importante que se puede dar cuatro formas:
o En lasuperficie del carbon.
o De forma hidroscopica, el agua entra por capilaridad dentro de las
grietas.
0 En especies descompuestas.
0 Humedad mineral, el agua es parte de compuestos cristalinos como
silicatos.
— Particulas volatiles:
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Se refiere a los componentes del carbon, excepto la humedad, que son liberados
a altas temperaturas en ausencia de aire. El contenido en volatiles es
determinado mediante estandares.

—Cenizas:
Es el residuo no combustible dejado tras la combustion del carbén.

— Carbono fijo:
Es el carbono que queda tras la salida de las particulas volatiles. Se diferencia
del contenido total de carbono en que éste si refleja parte de las especies
voléatiles como hidrocarburos.

Respecto a los analisis posibles, las composiciones de carbon que se suelen
suministrar son:

e Proximate Analysis:
El objetivo de este andlisis es determinar el porcentaje de carbono fijo,
particulas volatiles, humedad y cenizas que tiene el carbén.

e Ultimate Analysis:
Se calcula la composicion del carbon en sus distintos elementos, como el
carbono (C), hidrogeno (H), oxigeno (O), azufre (S) entre otros.

4.2. Valores iniciales de carbono.

Es necesario conocer la referencia con la que comparar el contenido de carbon
que abandona el lecho, que viene determinada por el carbono fijo.

(fc )in = feoa " FC =[kg/s]

La concentracién inicial del carbono que entra al lecho se calcula de acuerdo
con:

_ (fc)in =[kg/m3]

C.) =
( C)m UmemfA

4.3. Devolatilizacion.

Al tratarse de un proceso tan rapido, se considera instantaneo y sélo se conocen
las fracciones molares de los productos de la devolatilizacion, X, tal y como se ha

comentado anteriormente.
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Representado la especie por el subindice “i”, de cada fraccion molar se puede
calcular el contenido en carbon del gas tras la devolatilizacion:

(%C)¥=xiMrC—{ g }

Mr. kgCOAL
Del mismo modo, como se conoce la composicién aproximada del carbon
(proximate analisis) en base ar (as receiveed), se puede determinar la parte proporcional

de carbon contenida en los volatiles y compararla con el porcentaje del carbon fijo y de
cenizas, que no se volatilizaran. Es decir:

co,cicH4 Mrc
Y = ®%C) 5 ' Mr,
© FC+Ash  FC+ Ash

La fraccion de conversion del carbén que actia en la combustion y en la
gasificacion es la que queda tras la devolatilizacion, ya que es el primer proceso que se

realiza mientras que los otros dos son simultaneos en el lecho. Por tanto se utiliza la
fraccion de conversion que queda tras ésta:

X'o =X (1)~ X¢
4.4. Combustion.

Los productos de la combustion contienen carbono, por lo que en funcién de la
velocidad de reaccion se obtendra la cantidad de carbono extraida. Para ello, basta con
calcular la concentracién de monoxido de carbono y de dioxido de carbono en cada
iteracion de célculo, y sumarlas a la salida del lecho. Es decir:

(Cgo )Z = (1_ ‘9b)(1_‘9mf )2(¢_1) alo, % Mre, Mr

2(0-1 Az
L= I e
20-1) Az M, 24-1
(Cgoz)zz(l—gb)(l—gmf)( ¢ )asroz_lvlrco2 . :(1_5b)(1_‘9mf)( 7
u MI‘COZ

Az
a,l, T Mr,

donde z representa la altura del lecho, e Az la longitud del paso.

Por tanto, el contenido total de carbono en los productos de la combustion es:
Z=H

e = Sifee)f [ 4]

Z=0 m
Z=H

e -3 | &

El factor de conversion del carbén para la combustion sera:
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ce +ce
(Ce),

comb __
X" =

4.5. Gasificacion.

La fraccion de conversion del carbon debida a la gasificacion esta definida por el
modelo de Johnson, [7].
XS = AW )W, -V
1-V-A
siendo:
—V, particulas volatiles, incluyendo la humedad, en el flujo de carbdn,
gramos/gramos de carbén.
— A, material no gasificable incluyendo las cenizas y el azufre, gramos/gramos de
carbon.
— AW, peso perdido durante la grasificacion.
—W,, peso inicial del carbon.

La relacion AW /W, se puede determinar igual que en la combustion, es decir,

determinando las concentraciones de los productos de las reacciones de gasificacion y
dividiéndolas por la concentracion inicial de carbono. Para una especie i:

(CC )Z =(1-¢, )(1— £ )aij r m Mr,
Realizando el sumatorio en todo el lecho:
) C0,C0,,CH, /Z=H o X
ci- X[ 3y
i Z=0
AW _ CE° +CS% +CSH
WO (CC )in

Por tanto, la fraccién de conversién del carbon es:
G _ AW /W, — (X, + Moisture)
¢ 1-(X,, + Moisture) — (FC + Ash)

4.6. Fraccion de conversion total.

Este valor sera el que se compare con el supuesto inicialmente para comprobar la
convergencia:

_ v G Comb
Xe=Xe+ X2 +X¢
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5. TRANSFERENCIA DE MASA Y DE CALOR.

5.1. Introduccion.

Los reactores de lecho fluidizado involucran una gran cantidad de fendmenos,
incluyendo la transferencia de masa y de energia. Los procesos de transferencia de masa
toman lugar entre las burbujas y el gas en la emulsion, y entre particulas sélidas y gas
en la emulsion. Debe recordarse que no se toma en cuenta la transferencia directa entre
las particulas y el gas en las burbujas, debido a la suposicion que las burbujas estan
libres de solidos. Sin embargo, no se descartan los efectos de este intercambio pues
estas transferencias se toman en cuenta indirectamente a traves del gas en la emulsion.

En la siguientes figuras se pueden observar los distintos procesos de
transferencia de calor y de masa, asi como el flujo neto:

hBE I‘<BE
: |

Fase /Fase _ |
Burbuja <] ,EMulsion | <<

T 4__Particulas
/ Gas \
/ .

\n,

Kq

AFg

Figura 7. Mecanismos de transferencia de masa y energia [3]

5.2. Transferencia de masa.

5.2.2 Coeficiente de transferencia de masa de una particula.

Se define mediante las leyes de difusion tal y como se ha explicado
anteriormente, ya que se utiliza en la combustion del carbén.

5.2.3 Coeficiente de transferencia de masa del lecho.

El coeficiente de transferencia de masa entre las particulas y el gas del lecho
tiene una modelizacién complicada. Esto es debido a que la gran area especifica de los
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solidos conduce a un rapido equilibrio, y ademas, el comportamiento burbujeante de
estos lechos complica la determinacion de las propiedades de transferencia de masa.

Considerando el comportamiento global del lecho fluidizado, se dan dos
situaciones en funcién del tamafio de las particulas:
» Particulas finas.
La mayor parte del gas que atraviesa el lecho pasa a través de éste como
burbujas, por lo que las particulas pasan desde la fase gaseosa de emulsion a la
de nube gaseosa, y de ésta a la de burbuja; es decir, se trata de un modelo
trifasico. Asumiendo que el flujo tiene velocidad constante (plug flow), se llega
a la conclusion de que el coeficiente de transferencia de una particula
(k ) es mayor que el del lecho (K .0, ) :

k <k

Por lo tanto, sélo es posible estudiarlo bajo la hipétesis de flujo de reaccion
continua (plug flow reactor model, PFR), que es asumida en este modelo dentro
de la fase de emulsion. Luego el coeficiente de transferencia de masa entre la
burbuja y la fase de emulsion queda:

g, particula

g,lecho g, particula

u 4D ¢, U
kBE _ mf + g¢mf ¥b
3 d,

» Particulas gruesas:
En este caso el gas pasa a través del lecho sin formar nube gaseosa alrededor de
las particulas. Por lo tanto, midiendo las concentraciones a la entrada y a la
salida y asumiendo que el flujo tiene velocidad constante, se considera que:

K

Lo que no se corresponde con este modelo.

g,lecho = k g,Iparticula

5.3. Transferencia de calor.
Muchos investigadores han estudiado la trasferencia de calor entre el gas y las

particulas del lecho, distinguiendo entre el coeficiente de transferencia de una particula,
h,,y el de todo el lecho, hg.

5.3.1 Coeficiente de transferencia de calor de una particula.
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Suponiendo que introducimos una particula caliente a temperatura T, en un

lecho fluidizado frio, la velocidad de enfriamiento de dicha particula representa su
coeficiente de transferencia de calor, h .

Como hemos visto anteriormente, las particulas son de tipo Geldart B, por lo que
tenemos particulas gruesas, cuya expresion se obtiene a partir de:

Nu, =2+0.6Re'? Pri’®

Tal y como sefiala [4], en donde se definen los nimeros de Reynolds, Prandtl y
Nusselt de la particula:

Re:dpuops
)7
pr = o
kg

h,d

Nu, = T( -

g

5.3.2 Coeficiente de transferencia de calor del lecho.

Representa el coeficiente de intercambio de calor entre las superficies de las
fases de emulsién y de burbuja. Este coeficiente depende del tipo de flujo de gas y de
las particulas presentes en el lecho. Ademas, debe reflejar las hipotesis de mezclado
perfecto de los solidos en el lecho, llamado CSTR (continuously stirred tank reactor); y
la consideracion de que las reacciones se consideran continuas en todo el lecho,
denominado PFR (plug flow reactor).

El siguiente coeficiente se utiliza con lechos fluidizados con particulas finas que
se hayan rodeadas por pequefias nubes, que constituyen la fase gaseosa de emulsion, y
en las que el los gases atraviesan el lecho en forma de burbujas.

Basandonos en la unidad de volumen de la fase de burbuja se tiene:

por flujo de gas por conveccion 5/4

b b

Transferencia Transferencia u.p,C k.p.Cp)'*g"*
BE:( j{ J=4.5(—mfpg 'Oj+4.5(gpg e
En donde el primer término se refiere al calor sensible transportado por los gases
gue pasan de la fase de emulsion a la de burbuja, es decir, el flujo neto; mientras que el
segundo término es el de la transferencia de calor por conveccion.
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6. MODELO DEL LECHO FLUIDIZADO.

6.1. Hipdtesis.

El lecho fluidizado con burbujas considerado estd representado
esquematicamente en la siguiente figura:

PRODUCT GAS

COAL

VoD DD
L oPD
p %%t

COALFEEDER | 8.%¢
ﬂ..a.

STEAM AND OXYGEN
Figura 8. Esquema del gasificador [1]

El lecho se alimenta continuamente con carbdn, que reacciona con el oxigeno y
el vapor del gas para producir gases sintéticos combustibles, compuestos principalmente
por hidrégeno y mondéxido de carbono y por pequefias cantidades de metano. Por otro
lado, el gas sin tratar, 0 en exceso, contiene grandes cantidades de vapor y de didxido de
carbono. En cuanto a las condiciones de operacion, el gasificador funciona a presién
atmosférica con temperaturas de 1000-1200 K.

Las hipotesis principales del modelo del lecho son:
I. El sistema se considera en estado estacionario y no isotermico.
Il. El lecho fluidizado es unidimensional. Cualquier variacion de las condiciones
interiores y de contorno se producirad solamente en la direccion de la altura, eje Z.
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VI.

VIL.

VIII.

X.

El comportamiento hidrodindmico del lecho fluidizado estd descrito por la teoria de
las dos fases de la fluidizacion, que se desarrollara en el siguiente apartado.

Se considera que tanto los gases de la fase de emulsion como los de la fase burbuja
se encuentran en “plug flow mode”, es decir, en flujo de piston, que es un modelo
simple en el que el perfil de velocidades se considera constante a través de cualquier
seccion perpendicular al eje del conducto; ademas, asume que no hay capa limite
adyacente a la pared interna del tubo.

combustion
chamber insulation

r u,, Ty, Py, /
= X4 Xz Xgq - Xqg, Kag X3z - /

flame front

Figura 9. Esquema de plug flow [16]

Ademas, también se considera que las reacciones son continuas en todo el
gasificador.

Por otro lado, los sélidos presentes en la fase de emulsién se suponen bajo el modelo
de mezcla perfecta.

El estado de fluidizacion del lecho se mantiene en fluidizacion con burbujas. Para
ello, es necesario que la velocidad superficial del gas sea menor que 10u,, . Por otro

lado, la velocidad maxima del gas esta limitada por el diametro medio de las
burbujas del lecho, por ello, si el diametro de la burbuja es mayor que 0.6 veces el
diametro del lecho, se dice que el lecho trabaja en “slugging”, explicado
anteriormente.

El tamafio de la burbuja varia en funcién de la altura del lecho. Es decir, las burbujas
tienen un tamafio uniforme en cualquier seccion transversal del lecho, pero crecen
por coalescencia con otras burbujas y por la accion del flujo neto conforme suben en
el lecho.

Se considera que la devolatilizacion del carbon se produce instantaneamente en la
entrada del lecho y produce especies volatiles, gases como CH,,H,0,H,,CO y

CO,, y cenizas (char). Ademas, se considera que los productos volatiles se

distribuyen uniformemente en la fase de emulsion, siguiendo la hipotesis de la
mezcla perfecta de los solidos.

La transferencia de masa entre las particulas y la fase gaseosa de emulsion, y entre
las fases de burbuja y de emulsién, se producen por difusion molecular y por
conveccion.

Las particulas de carbdn se suponen esféricas y de tamafio uniforme.
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XI. No se utiliza ningn medio inerte en el lecho, como pudiera ser arena.

Un esquema del modelo unidimensional es:

UnEs Wparl 1= E)
t L
]
bubble | emulsion i
=0
gas. e, | phase F"asi particles

emulsion; phase

Er 1-£x¢

E
" 1-8n

Figura 11. Esquema del modelo bifasico [1]

Como se puede apreciar, la fraccion del lecho en fase burbuja se define por &, :
& =1-1/B
Siendo “B” una correlacion experimental definida como:

B H 1 10.978(u, —u,_ )*"* p>*"°d t,ooe
TH., * 0937 _0.126
mf umf pg

Por otro lado, la fraccién del lecho en fase de emulsion es:
e =1—¢&,
Mientras que la fraccion del lecho vacio queda:

& =g, +(l-&))ey

6.2. Modelo hidrodinamico.

Debido a la compleja hidrodindmica de un lecho y a la cinética de las reacciones,
modelizar un gasificador de lecho fluidizado es una ardua tarea. Aunque recientemente
se han propuesto varios modelos matematicos, que basicamente se dividen en los que
utilizan el modelo bifasico o el trifasico, es importante destacar que muchos de ellos no
incorporan el concepto de flujo neto.

De acuerdo al modelo bifasico, los lechos con fluidizacion burbujeante tienen
dos fases:
e Fase de emulsion:
Se considera que contiene todas las particulas y una fraccién del gas que
pasa a traves de los solidos permitiendo la fluidizacién del lecho. Se supone
continua y en ésta se producen las reacciones de devolatilizacion,
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combustion y las reacciones heterogéneas y homogéneas. Todo el gas que no
se utiliza en la fluidizacion del lecho pasa a traves de éste como burbujas
libres de solidos.

e Fase de burbuja:
Estda compuesta Unicamente por gases libres de particulas que son
transportados a ésta por las leyes de la difusion y de la conveccién mediante
el flujo neto. En ella se dan reacciones homogeneas.

En la siguiente figura podemos observar los distintos mecanismos de
transferencia de masa considerados, que son:
— Flujo neto.
— Transferencia de masa por difusién entre las fases de burbuja y de emulsion.
— Transferencia de masa entre las particulas sélidas y los gases de emulsion.

Interphase mass transfer

Product gas
Interstitial gas
/ Solids
4
$ ;‘:T/"-g"c::c::
N T ...... ‘:I: ..... ‘; ...... ] ..........
...... T.-...-.E-;.- -l-l;;;””:-!-:_““”-
""" R hd==N
I T ..... ‘ii ...... ﬂ ..... ; .......
w1 SRt e oo |
Bubble phaS:+ Emjukgion phase

N
Mass transfer
between gas and solid

U, Net flow
Figura 12. Esquema de los mecanismos de transferencia de masa [1]
Ademas, cabe sefialar que el gas producto del lecho se le denomina gas en

exceso Yy lo hace de acuerdo a la velocidad:
Uy =Uy —U

ex

6.3. Flujo neto.

Es el flujo producido por las reacciones quimicas que se dan en la fase de
emulsion y que transporta por conveccion los productos hasta la fase de burbuja. El
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concepto de flujo neto es diferente al de gas en exceso, ya que el gas en exceso €s
puramente un concepto hidrodinamico relacionado con el flujo total de gas necesario
para mantener las condiciones de fluidizacion en la fase de emulsion, mientras que el
flujo neto se refiere a la generacién neta de gases en la fase de emulsiéon por las
reacciones quimicas.

De acuerdo con lo anterior, se define:

CE- N NE Nc Ng Nv
AR =4— Z (L—&,)| &ns Zaierj +(—&y)- Zasaiercj +zaiergj +Zaiervj
Z i=1 j=1 j=1 j=1 j=1
E

i=1

6.4. Comparativa con otros modelos.

A parte del modelo bifésico, existen varios modelos entre los que destacan el
modelo trifasico y el modelo que incluye la superficie superior libre del lecho.

El modelo trifasico considera que la fase gaseosa de emulsion se subdivide en
dos partes:
— Estela, que esta compuesta por particulas y gases y que rodea a la fase de
burbuja.
— Nube, con la misma composicion que la estela, pero rodeando a ésta.

-
Bubble

Bubble 4 . "t

Gas

Wake = ;
[~ valocity

Solid
valocity

(a) (B)

Figura 13. Modelo trifasico [4]

Tal y como se muestra en la figura anterior, aparecen nuevas velocidades
asociadas al movimiento de los solidos en el lecho y a la velocidad del gas de emulsion.
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Sin embargo, la aplicacion de este modelo mas complejo no aporta mejoras
significativas sobre el modelo bifasico ya que es mas influyente la cinética quimica
sobre el resultado final que la exactitud del modelo hidrodinamico.

Por otro lado, aquellos modelos que incluyen la superficie libre del lecho
(freeboard), consiguen reproducir con mayor fidelidad las emisiones de N,O y NO,,y

el efecto de la postcombustion de los volatiles de carbén. Sin embargo, no seré

considerada esta zona en este modelo al no influir sobre la temperatura del lecho.

6.5. Ecuaciones de conservacion.

Las ecuaciones de conservacion reflejan los procesos que tienen lugar en cada
fase, y se establecen aplicando los respectivos balances a la figura 14.

UpE Uparl 1- €5)

! I
bubble emulsion :
gas, &, | phase gas|

particles
emulsion: phase

En

b ta

Figura 14. Esquema lecho [1]

6.5.1 Conservacion de la masa.
» Fase de burbuja:

Se tiene en cuenta que hay transferencia de masa entre la fase de burbuja y la
fase gaseosa de emulsion, que los productos de las reacciones de la fase de emulsion
pasan a la de burbuja como se ha comentado anteriormente, y que s6lo hay reacciones
homogéneas.

Ng
% = A(aBkBEi (CEi -Cy )+ AFg; + gbzaij rBJ'J

dz =1

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 55



CAPITULO 6 . MODELO DEL LECHO FLUIDIZADO

= Fase de emulsion:

Respecto al anterior, en este caso se incluyen las reacciones homogéneas y
heterogéneas de la fase de emulsion.

df
d_ZEI = A(aBkBEi (CBi _CEi)_AFEi +(1_5b)x

Ne

NS Ng Nv
x| & Dyl +(1_5mf )X D A5yl + D, yTeg + D Ty
-1 -1 -1 -1

6.5.2 Balance masico del carbono.

Se realiza un balance masico sobre la fase de particulas en la emulsion
considerando:
e Flujo de carbono en la entrada:

(fC)IN = fCOAL C
donde C se refiere a la fraccion mésica de carbono segln el analisis quimico.
e Flujo de carbono en particulas en la salida:

(fCS)OUT = (1_ Xc) fCOAL

e Flujo de carbono contenido en los gases en la salida:

(fCG)OUT = Xc fc0A|_

e Flujo total de carbono fuera del lecho:

(fc )OUT = ( fCS)OUT + ( fCG)OUT

Es la suma de los flujos de carbono en la salida.

6.5.3 Conservacion de la energia.
= Fase de burbuja:

De acuerdo al esquema de la figura (), se considera la transferencia de energia
por conveccién entre las fases, el calor liberado o cedido de las reacciones, el calor
sensible aportado por el flujo neto y el cedido por el flujo de gases en la salida del
diferencial.
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i=1

N N — N df
€y Nge (TE _TB)_gbZAH gj Mg +ZAFEi Cp;(Te —Tg) _|:ZAHi ° }
dT, i1 = dz

dz N
=1

foi <Z>C_pi <TB>

Cabe sefalar, que la ecuacién de la temperatura en la fase de burbuja, segun la
expresion de [3] era:

N N _ N df..
A|:gthE (TE _TB)_gbzAH gjrBj +2AFEi Cpi(TE _TR):|_|:ZAHi BI}
i=1 i=1

dT, i1 dz

dz N
=1

RECTANUSIE-

Sin embargo, de acuerdo con [6] se ha optado por eliminar el segundo término
del denominador ya que refleja la variacion del calor especifico con la temperatura, lo
que es despreciable.

=  Fase de emulsion:

N _— .
terml+ term2 + term3 —term4 —term5— ZCpi(TE —TR)%
dTg i1 dz

dz > f(2)Cp,(Te)

i=1
Los distintos términos son:

- Término 1: Transferencia de calor entre las fases de burbuja y de emulsion.
Ag hge (T —T:)

- Término 2: Calor entre solidos y gases.

All-¢,)A-¢, )ozshp (T,-Te)

- Término 3: Transferencia de calor por radiacion.
Al-&,)1-&,)ae.o(T T

- Término 4: Calor sensible transportado por el flujo neto.

AAF_AH

- Término 5: Calor de las reacciones a 298 K.

As . (l—gb)ZAng Iy,
j=1

Siendo T la temperatura de reaccion de los gases en la fase de emulsion (298K).
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7. MODELO MATEMATICO.

7.1. Introduccion.

Este modelo incluye 18 ecuaciones diferenciales con coeficientes variables y no
lineares. Como se comentd anteriormente, los coeficientes de transporte, las
propiedades fisicas, y las velocidades de reaccion se calculan en cada punto del lecho ya
que son funcion de su composicion y de la temperatura. Por tanto, se trata de un
esquema numérico en el que pequefias variaciones de cualquier variable tienen un gran
efecto en el resto de pardmetros.

Entre los métodos méas comunes de resolucion de ecuaciones diferenciales
ordinarias son:
e Meétodos de un sélo paso: Euler, Runge-Kutta.
e Métodos multipaso: Adams-Bashforth-Moulton, Milne-Simpson.

Aqui se utilizara el método multipaso de Adams-Bashforth-Moulton, siguiendo
las indicaciones de [10]

7.2. Esquema numérico.

A continuacion se describe de forma general el algoritmo de resolucion del
modelo:

1. Se asumen como constantes los valores iniciales de la temperatura de los so6lidos
y de la conversion total de carbon a traves del lecho, de acuerdo con la hipdtesis
del modelo de mezcla perfecta de los sélidos en la fase de emulsion.

2. Se consideraran 8 especies de gases: CO, CO,, CH4, Hz, H,0, Nj, H,S'y Oz en el
sistema de reacciones. En cada iteracion se resolvera un sistema de 18
ecuaciones diferenciales para calcular el flujo molar de cada especie y las
temperaturas de la fase de emulsion y de burbuja. Para ello, se comenzara desde
la entrada del lecho, en z=0, donde las temperaturas y los flujos molares son
conocidos.

3. Las temperaturas y los flujos molares calculados en el paso anterior se tomaran
como valores de entrada para el siguiente intervalo y las condiciones se tomaran
como uniformes en un punto medio entre los valores de entrada y salida.
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4. Los valores calculados incluyen la velocidad minima de fluidizacion, la
velocidad superficial, el diametro de burbuja, la velocidad de crecimiento de la
burbuja, la fraccion volumétrica de burbujas, el flujo neto, el flujo en exceso, los
coeficientes de transferencia de calor y de masa, y las velocidades de las
reacciones en la fase de emulsion y de burbuja. Con estos valores, se resuelven
los balances masicos y energéticos para obtener los nuevos valores del flujo y de
la temperatura a la salida del volumen de control.

5. La condicion de convergencia en el volumen de control serad que la diferencia de
cada una de las 18 variables con su valor anterior sea menor que el 0.5%. Si esto
no se cumple, se generara una nueva estimacion a través del método Predictor-
Corrector.

6. La fraccion de conversion del carbén se calcula a partir del flujo de carbédn en la
alimentacion y del flujo de carbon a la salida, tanto en forma gaseosa como en
particulas. Este resultado es comparado con la estimacién anterior, y si resulta

una diferencia mayor que el 0.5%, se calcula una nueva estimacion de Xe

mediante el método SOR y se realimentan los pasos del 1 al 5 hasta alcanzar la
convergencia.

7.3. Método predictor-corrector.

El método de prediccion y correccion de Adams-Bashforth-Moulton es un
método multipaso que se genera a partir del teorema fundamental del célculo:

tk +1

Y(te.r) = V(t) + [ F & y()adt

ty

Para calcular el valor predictor se utiliza el polinomio de interpolacion de
Lagrange de f(t, y(t)) que pasa por los puntos (t 5, f,5), (t s fis) (tp fey) Y
(t,, f, ). Integrando este polinomio en el intervalo [t,, f,.,] y sustituyendo el resultado
en la expresion anterior, obtenemos lo que se conoce como valor predictor de Adams-
Bashforth:

Pt = Y +%(— of, _,+37f,_,-59f,_, +55f,)

El valor corrector se calcula de manera parecida, sélo que ahora usamos el valor
predictor que acabamos de calcular. Se construye un segundo polinomio interpolador de
Lagrange y se obtiene:

h
Y = Yk +£(fk—2 —-5f,, +19f1, +9fk+l)
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Los términos del error de las formulas de integracion numérica que se usan para
obtener los valores predictor y corrector son de orden O(h®). Los errores de
truncamiento local de las formulas de los valores predictor y corrector son:

Y(te) = Proy = % y®(c,,,)h® (para el valor predictor)
_19 (5) 5
Y(t) = Vi = 20 (d,.,)h® (para el valor corrector)

Si se supone que h es pequefio y que y® es practicamente constante en el

intervalo, entonces se pueden eliminar los términos de las formulas anteriores que
contienen la derivada quinta para obtener:
-19

y(tk+1) “ Y ® %(ykﬂ - pk+l)

De ahi se obtiene la razén de la importancia de este método, y es que
proporciona una estimacion aproximada del error basandose en los dos valores
calculados p,., e VY,.;, Y que no requiere conocer la derivada quinta.

El inconveniente de este método es que necesita 4 puntos iniciales de los que
comenzar el calculo. Estos se han obtenido mediante la discretizacion de las ecuaciones
diferenciales con diferencias finitas progresivas.

Cabe sefialar, que debido a la interdependencia de todos los parametros con las
variables del flujo molar y de la temperatura, resueltas por ecuaciones diferenciales, en
la aplicacion del método numérico es necesario sustituir el valor predictor en las
variables que dependian de éste; tal es el caso del coeficiente de transporte de masa
entre la burbuja y la emulsion, la velocidad de la burbuja o su diametro, entre otras
variables.

7.4. Método SOR.

El método SOR (Sucessive Over Relaxation) es una variante del método Gauss-
Seidel para la resolucién de sistemas de ecuaciones lineales que consigue una
convergencia mas rapida. También se suele utilizar en procesos iterativos de
convergencia, como el caso que nos ocupa.

Respecto a la formulacidn para un proceso iterativo del tipo:

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 61



CAPITULO 7. MODELO MATEMATICO

Xn+l = f (Xn)

El nuevo valor para reiniciar el calculo queda como:
SOR SOR SOR

Xoq =l-o)x, " +af (X,,]

En donde @ es el factor de relajacion, que suele tomarse con valores @ >1 en

procesos de convergencia lenta. Para la convergencia de este modelo se utilizara
w~04.
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8. PROGRAMACION.

8.1. Introduccion.

El programa ha sido implementado en MatLab, versién 7.6.0.324 (R2008a)
siguiendo la estructura del esquema matematico explicado en el capitulo anterior. Se ha
intentado utilizar matrices para la mayor parte de las variables y operaciones con el fin
de obtener un menor tiempo de célculo. Por otro lado, debido a los grandes diferenciales
de masa y temperatura que se producen en las cercanias del distribuidor se ha escogido
un tamarfio de paso fijo igual a:

Numero de nodos 150000
Altura del lecho 35m
Tamario del paso 2.33107°m

Tabla 7. Caracteristicas discretizacion

8.2. Variables principales.
Al igual que otros modelos, se tienen los siguientes parametros ajustables:

I. El coeficiente de la reaccion de combustion ¢, que define el grado de combustion
parcial del carbén. Este parametro se puede estimar de acuerdo con correlaciones
experimentales, tal y como se sefiala en [2] . Sin embargo, en este estudio se tomara
un valor fijo de ¢ =0.8.

Il. El parametro de reactividad a la gasificacion del carbon, f, =10. Que esta definido
en el modelo de gasificacion de Johnson, citado anteriormente.
I1l. Temperatura de los so6lidos, al considerarse la hipotesis de mezcla perfecta se

considera constante en todo el lecho. Su valor serd impuesto segin el caso de
estudio.

8.3. Estructura del programa.

El programa esta compuesto por un bucle que controla el factor de conversion
del carbon.
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En la siguiente figura se puede apreciar el esquema del proceso de célculo:

PARAMETROS DE LA

CONDICIONES INICIALES N D ETI7 AN
-Cg’=Cg? - Flujo de carbén - N° nodos.
-Te? =Tg® - Flujo de gases - Altura lecho.
Ts
BUCLE X

- Modelo hidrodinamico bifasico

- Cinética quimica.

- Ecuaciones de conservacion de la masa.

- Ecuaciones de conservacion de la energia
- Concentraciones finales

X FINAL
C
Figura 14. Esquema del programa.

Es decir, para cada temperatura de los solidos, inicialmente se supondra una
fraccion de conversion del carbon, y si la diferencia con la fraccion obtenida al final del
lecho es superior al 5%, se estimara un nuevo valor repitiendo todos los célculos
anteriores.
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CAPITULO 9

ANALISIS DE LOS RESULTADOS
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9. ANALISIS DE LOS RESULTADOS.

9.1. Introduccion.

En este capitulo se estudiara el comportamiento de la gasificacion de dos tipos
de carbon, que serdn los utilizados en [1] con el fin de contrastar la informacion.
Ademas, se conocen los datos experimentales del gasificador Winkler [1] y [3].

Luego, en primer lugar se estudiara el comportamiento del modelo en relacion
con los datos experimentales, que siempre son mas fiables; y seguidamente se
comparara este modelo con el de [1], que como se ha sefialado, tiene distintas cinéticas
de reaccion.

9.2. Datos iniciales.

Los casos simulados tratan de emular las condiciones del gasificador Winkler, y
son:
e (Caso 1, segun los datos de entrada del [1].NF1
e (Caso 2, con los datos propuestos del [1].NF2

Cada caso se subdivide en otros tres para estudiar el comportamiento del lecho
frente a distintas temperaturas de los sélidos. Es decir:

Temperatura de los
solidos (K)
Caso 1.1 1000
Caso 1 Caso 1.2 1250
Caso 1.3 1400
Caso 2.1 1000
Caso 2 Caso 2.2 1250
Caso 2.3 1400

Tabla 8. Caracteristicas ejemplos de simulacién
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Los parametros operativos referentes a las condiciones iniciales del lecho en

cada modelo propuesto son:

Unidades | Winkler | Caso 1 | Caso 2
Flujo carbon inicial kg/s 5-15 12.0 11.11
Flujo de oxigeno mol /s — 121 120.2
Flujo de vapor mol /s — 253 219
Flujo de nitrogeno mol /s — 4.1 4.0
Gas total mol /s — 409 383.32
Relacion vapor/oxigeno — 1-3.7 2.09 1.83
Presion atm 1.0 1.0 1.0
Temperatura de entrada del gas | K 400-700 | 500 500
Proximate analysis (ar) % en peso
Carbono fijo 55.49 55.49 | 52.00
Particlas volatiles 35.27 35.27 | 32.00
Humedad 4.67 4.67 6.50
Cenizas 4.67 4.67 9.50
Ultimate analysis (daf) % en peso
C 64.70 64.70 | 72.50
H 4.90 4.90 4.76
(@) 24.00 24.00 |10.60
N 0.50 0.50 1.62
S 1.00 1.00 0.36
Ash 4.90 4.90 10.16

Tabla 9. Propiedades

Otras condiciones del gasificador en lecho fluidizado Winkler, y que seran

compartidas por el resto de casos son:

Unidades | Valores
Diametro de las particulas de carbon (d ) m 1.25103
Fraccion del lecho con particulas al comienzo
de la fluidizacion (s, ) — 0.4
Densidad del carbén kg /m? 836
Densidad de las cenizas kg /m? 2500
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Diametro del gasificador (D,) m 3.90

Numero de agujeros del distribuidor — 3000
Tabla 10. Otras caracteristicas

9.3. Caso 1.

En primer lugar se analizaran los resultados obtenidos comparandolos con los de
la referencia [1] de Yan et al. para después estudiar la dependencia con la temperatura
de las variables.

9.3.1 Andlisis hidrodinamico.

Tal y como se sefialdé en la teoria, los pardmetros que describen el
comportamiento hidrodindmico estan sujetos a una serie de restricciones:

— Uy < Uy
—d, <0.6D,

Para las distintas temperaturas se tiene:

g,

15 2 25 3 1 L 1
Adura el bsch ) 0 05 1 15 2 25 3 35
Altura del lecho (m)

(a) Ts =1000K (b) Ts =1250K
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Figura 15. Parametros fluidodindmicos del lecho segun la temperatura

1
15 2

Altura del lecho (m)

(©) Ts =1400K

25

35

Tal y como puede comprobarse, la temperatura no afecta a los pardmetros
hidrodindmicos del lecho. Ademas, se observa que se cumplen las condiciones de
fluidizacion en lecho burbujeante ya que el estado fluidodinamico, definido por la
relacion u,/u., es menor que 10. Asimismo, no se dan ‘slugs’ por cumplirse

qued, <0.6D,.

Respecto al resto de pardmetros, cumplen con la teoria y es que aumenten las
velocidades de burbuja, la superficial y la del gas en exceso conforme aumenta la altura

del lecho. El diametro de la burbuja aumenta por coalescencia y por efecto del flujo

neto.

9.3.2 Flujo neto.

200 -

Maximo
150 -

100 -

N

Flujo neto (molfs)

-50 -

100 £ L 1

0 0.05 0.1

L
0.15 0.2 0.25
Altura del lecho (m)

03

0.35

04

0.45
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Figura 16. Flujo neto para Ts=1250K
El flujo neto es similar al propuesto en [1] y tiene un maximo en las cercanias
del distribuidor porque es donde se producen las reacciones de combustion.
9.3.3 Anélisis del modelo cinético.
Las graficas de la referencia [1] estdn tomadas para una temperatura de los
solidos de 1250K y unos datos de entrada iguales a los del Caso 1, que es con el que se

comparara.

e Reacciones de combustion:

A0 T T T T T T T

Fase de
35 emulsion B

a0 1

(malfs)
5 i
| |

m
|

Welocidad de reaccidn

0 I . ! . . . . . .
1} 05 1 i) 2 245 E} 14 4 45 5

Altura del lecho {m) ¥ 1D':3

Figura 17. Comparacion combustion carbon vs hidrégeno (Ts=1250K)

La reaccion de combustion es muy rapida al depender solamente del mecanismo
de difusion, mientras que la del hidrégeno, como tiene en cuenta el equilibrio quimico,
es decir, depende de las concentraciones tanto de hidrégeno como de combustible, es
mas lenta porque el hidrogeno no esta presente en el comienzo del lecho, sino que
aparece tras la devolatilizacion y la gasificacion del carbon. A mayor altura, la
combustion del carbédn se anula debido a que se agota rapidamente el oxigeno de la fase
de emulsion y el que llega mediante la transferencia de masa entre la burbuja y la
emulsion, es practicamente insignificante..

Comparando la grafica con la referencia [1], mostrada en la siguiente figura, se
puede ver que la combustion del carbon es mas lenta en el articulo. Como se verad mas
adelante, esto es debido a que la devolatilizacidn no se considera totalmente instantanea.
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g

.
.

'“‘"“ Carbon burning (rate 4)

5

o
=]

L H2buming (rate 10)

Reactlon rates (mole/s)
g

Q 0.01 0.02 0.03 0.04 0.05

Figura 18. Comparacion combustion carbon vs hidrégeno [1]

e Reacciones homogéneas:

018

Fase de
burbuja

Velocidad de reaccién
(malfs)
S [oeg e = 4
o o =] _ Py -
(=] [==) - ~N - (=]
T T T T T T

=]

o

=
T

2

o

]
T

0 0.05 0.1 015 02 025
Altura del lecho (m)

Figura 19. Velocidades de reaccion homogeéneas, burbuja.

0.14 T T

Fase de

012k emulsidn

01

o

o

=]
T

(malis)

006

Velocidad de reaccidn

0.04F

0.02F

L L L
0 0.05 0.1 0.15 02 025
Altura del lecho (m)

Figura 20. Velocidades de reaccion homogéneas, emulsion.
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En este caso, las velocidades de reaccion de la fase de burbuja son mayores
debido a la mayor cantidad de oxigeno. Por otra parte, se confirma lo establecido en la
teoria, en donde se comentaba que en muchos modelos ni se incluia la combustion del
metano por ser muy lenta.

Comparandolo con [1], no se cumple una condicion impuesta por Yan et al. que
se referia a que la velocidad de combustion del hidrogeno era entorno a 2.86 veces
mayor que la oxidacion del monoxido de carbono, tal y como puede apreciarse en la
siguiente gréafica:

4.5

s

4

\ H2 burning (rate 10) In bubble phase

5
w

£ .l
E
-
% 2.5 1
=
g 21 CO burning (rate 11)
§1-°

1

0.5

LT
0 e ———————
0 005 0.1 0.15 e.2 0.25 0.3

Figura 21. Reacciones homogéneas en la fase de burbuja [1]

Esta diferencia entre los resultados obtenidos y los de Yan et al. se debe a que se
cambiaron la cinéticas de las reacciones debido a los numerosos errores presentes en

[1].
e Reacciones de gasificacion y WGSR:
De acuerdo con la siguiente figura, inicialmente estas reacciones crecen

rapidamente, alcanzando un maximo, y disminuyendo con la altura del lecho debido a
que las reacciones en la fase de burbuja tienden la equilibrio.
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[=}
s}

' @ = @ ;

Velocidad de reaccidn

-0.04 1 I I I I I
0 0.5 1 15 2 25 3 3.5
Altura del lecho (m)

Figura 22. Velocidades de gasificacion y WGSR.

Es decir, la reaccion WGSR en la fase de burbuja (r9) tiende a disminuir con la
altura, lo que indica que se ha alcanzado el equilibrio en la superficie del lecho. Por otro
lado, la reaccion 6 tiende a ser negativa, lo que equivaldria a generar hidrogeno y
carbono a partir del metano. Sin embargo, a lo que se refiere es a establecer el equilibrio
global entre las reacciones del modelo de Johnson explicado anteriormente.

Por contra, la reaccion WGSR en la fase de emulsion (r8) no disminuye como
cabria esperar y como sucede en [1]:

7o A 04
ia — — - Rata{5) b = == Rate(5)
6.0 i = -—- Rate{6) \ —- —+ Rate(6)
------ Rate(7) ol ------Rate(7)
50 ———Rata(8) . Rate(8)
=+~ Rate(9) o2l .
40 -

Reaction rates (mole/s)

Reaction rates (mole/s)
e
r

0.05 1.05 208 .08 4.08 5.05
Bed helght (m)

Figura 23. Velocidades de gasificacion y WGSR [1]

De nuevo surge el problema de las expresiones incompletas en la referencia [1]
con la complicacion de que, la velocidad de reaccion del articulo tiene en cuenta los
efectos cataliticos de las cenizas, y por tanto, es un estudio muy especifico y restringido
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que no se ha podido obtener. Para sustituirla se opt6 por aplicar la expresion general de
WGSR a la fase de emulsion, lo que producirad nuevas diferencias.

9.3.4 Andlisis de la composicion de gases.

Para la fase de emulsién, en linea continua, para la de burbuja, en linea
quebrada, se obtienen las siguientes fracciones molares:

Fase burbuja -

e ———m—— 1
0.7 o i T Fase emulsion ——
s TR
———

06

=
e
T

Fraccian malar

o
w
T

02r-

(IR ol
-

......
______________

i —
- o ——

: T
0.1 0.1s 0.2
Altura del lecho (m)

Figura 24. Fracciones molares cerca del distribuidor

08

Fase burbuja ===
Fase emulsién ——

Fraccién molar

0 0.5 1 15 2 25 3 3.5
Altura del lecho (m)

Figura 25. Fracciones molares

Comparandolo con [1] se encontraran los efectos de los cambios en las
velocidades de reaccion:
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R | In emuslion phase
N | mmeees In bubble phase
0 co
Oz
Hg - [—
g -
/ l 1"\\
iR - _ P --.1--‘-::::7Z:::_: —ermen
.""" """"""""""""""
001 002 080 004 005 008 007 008 008 o
Bed helght (m)
(a)

b In emuslion phase

------ In bubble phase

0.1 1.1 21 ai 41 51
Bed height (m)

(b)

Figura 26. Fracciones molares [1]

Comparando con la simulacion, la fraccion molar de los gases en la burbuja es
similar pero la principal diferencia con la simulacion del Caso 1.1, se refiere a la alta
concentracion de CO que se alcanza rapidamente. Esto es debido a:

—La mayor velocidad de combustion del CO, lo elimina generando CO; en
abundancia. Esto tiene especial efecto en la fase de emulsidn ya que la diferencia
entre las velocidades de combustion del CO de la simulacién y de [1] es mucho
mayor que en la fase de burbuja.

—Esta alta velocidad de combustién del CO, produce una alta concentracion de
CO;, que afecta a r8, ya que, segun la expresion de su velocidad de reaccion:

fyose = 2.7810°%€ 29" (C €, ~Co C,p /1K)

Por lo que se hace negativa y trata de contrarrestar la presencia de didxido de
carbono produciendo agua y monoxido, aumentando ligeramente éste ultimo.

—La velocidad de gasificacion r5 utiliza este vapor de agua generado en exceso
para producir méas hidrogeno y monoxido.

En resumen, el alto contenido en CO, influye en el resto de reacciones que

tienden a consumirlo (r8).

Ademas, cabe sefialar que en [1] no se cumple la hipotesis de devolatilizacion
instantanea, ya que no se produce salto en las fracciones molares, sino que es un cambio

progresivo de las mismas.

Respecto a la fraccion de oxigeno presente:
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Figura 27. Fracciones molar oxigeno

Como se ha comentado, la combustion del carbdn es muy rapida mientras hay
oxigeno en la emulsién, y luego se mantiene con el que le llega desde la fase de burbuja.

9.3.5 Temperatura de los gases.

En funcion de la temperatura de los sélidos, se tiene:

1100

Ternperatura

]

1000 r‘
o0 |
o0 |
o0t
GO0

s00

400 1 1 1 1
1]

T
T

!
0& 1 15 2 25
Altura del lecho (m)

i

Temperatura (K]

1300

1200

1100

1000

a00 -

500

700

600

500 -
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m

m

DIS

| .
1.5 2
Altura del lecho (m)

(a) Ts=1000K

(b) Ts=1250K
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1400—Q
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0 0.5 1 15 2 25 3
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(c)Ts=1400K
Figura 28. Temperatura de los gases

En los tres casos se puede apreciar la disminucion paulatina de la temperatura de
los gases de la burbuja ya que, al no haber reacciones dentro de ésta, y ser el flujo neto
muy bajo, se pierde calor transportado por el flujo a la salida.

El ligero aumento que se produce en la temperatura de los gases representa el
lugar en el que las velocidades de las reacciones de combustién son méaximas, lo que
implica que se puedan expulsar bolsas de calor en la superficie del lecho, lo que se
corresponde con los datos experimentales de [3]. Tras esta region, la combustion en la
fase de burbuja decae al igual que la concentracion de oxigeno, como se ha comentado.

9.3.6 Efecto la temperatura de los solidos.

e Sobre las reacciones homogéneas:

En este caso, el aumento de la temperatura genera un aumento en las velocidades
de reaccion:
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Figura 29. Velocidades de reaccion homogéneas

Aumentan las velocidades con la temperatura, como indica la teoria.

e Sobre las de gasificacion y WGSR:
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Figura 30. Velocidades de reaccion de gasificacion y WGSR (Ts=1000K)

o7

08 09

1

A una temperatura de los sélidos baja, la gasificacion apenas se produce, al igual

gue WGSR que tiende rapidamente a cero.
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0.6 T T T T

Fase de emulsidn

05 -

0.4 4

(molés)
o
w

=)
[N

“Welocidad de reaccign

0.1

01 1 1 1 !
0 05 1 148 2 24 3 5.5

Altura del lecho (m)

Figura 31. Velocidades de reaccion de gasificacion y WGSR (Ts=1400K)

El aumento de la temperatura hace aumentar la gasificacion y la reaccion WGSR
en la fase de emulsion, pero no asi en la de burbuja, que permanece constante e igual a
cero. Es decir, incrementa las velocidades de reaccion segun su tendencia anterior; si se
comportan como r9 tienden a cero mas rapidamente mientras que si tienden a -0.1,
como r8, lo hacen a mayor velocidad.

e Sobre las composiciones:

En este caso, el efecto sumado sobre las distintas reacciones si que deja ver su
efecto sobre la composicion. Tomando en primer lugar la correspondiente a Ts=1000K:

07

06

Fase burbuja =——
Fase emulsion ——
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o
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Fraccion molar

o
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e e T T T e e R e e e e e e e e - s
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Figura 32. Fraccion molar (Ts=1000K)

Se aprecia que no se produce la gasificacion, con lo que el nivel de agua no
disminuye y no se forma el hidrégeno o el mondéxido de carbono propios de los gases a

la salida del lecho.
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Figura 33. Fraccion molar (Ts=1400K)

|
35

En este caso si que se produce la combustion, de hecho se aproxima mejor a los

perfiles de composicion de [1].

9.3.7 Andlisis del gasificador.

En este apartado se especifican los datos mas relevantes del gasificador,

comparandolos con las mediciones del modelo experimental Winkler [1]:

Unidades | Winkler | Caso 1.1 Caso 1.2 Caso 1.3
Temperatura de los 1090-
. K 1000 1250 1400
solidos 1220
Temperatura de K 500-1014 - | 500-1277- | 500-1391-
burbuja - 1000 1212 1359
Temperatura de K 500-1020 - | 500-1275- | 500-1371-
emulsion o 1000 1248 1400
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Fraccion de conversién % en
) 57-88 22.94 37.98 65.00
total del carbon peso
Por la combustién del
i — 13.49 11.56 13.04
carboén
Por la volatilizacion — 6.15 6.15 6.15
Por la gasificacion — 1.10 23.16 45.81
Estado fluidodinamico
7-12 3.1-6 3.5-7.5 3-6.5
Ug /U,
Composicion del gas % en
(humedo) volumen
35.2-
CcO 8.81 34.97 55.63
375
20.0-
CO, 59.33 21.72 4.33
21.8
38.5-
H, 24.18 40.45 38.24
395
CH, 1.5-1.8 5.14 2.02 1.24
N, 11 1.9 0.63 0.42
H,S 1.5 0.65 0.21 0.14
o, — 0 0 0
Flujo total de gases en
. ] mol /s — 648.10 1104.1 1497.6
la salida fase burbuja
Flujo total de gases en
. . mol /s — 604.44 701.03 862.05
la salida fase emulsién
Flujo total de gases en
. mol /s — 1252.5 1805.1 2359.7
la salida
Balance carbono
Flujo carbono entrada kg/s 7.7640 7.7640 7.7640
Flujo carbono salida en
) 1.880 2.9490 4.7686
los gases
Flujo carbono salida en
J L. 5.8840 4.8150 2.9954
los solidos
Error relativo % -8.579-10"° | -5.719-10™* | -1.1.10™

Tabla 16. Analisis del gasificador

La composicion del gas en la salida en el caso 1.1 es tan baja porque un 57.47%
es vapor de agua, ya que no se producen las reacciones de gasificacién, como se ha

comentado.
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En general, el modelo responde bien a los datos experimentales Winkler. Salvo
en el caso con la temperatura de 1000K, que no se alcanzan las composiciones minimas
en los productos, el resto de casos si que tiene cumple con las condiciones.

Cabe sefialar los bajos valores que se obtienen de la fraccion de conversion del
carbon, lo que es debido a las velocidades de reaccion citadas anteriormente, que
impiden desarrollar la gasificacion por completo.

9.4. Caso 2.

Se efectta el mismo analisis que en el anterior apartado, obviandose algunas
gréaficas porque el objetivo es la caracterizacion de la cinética del carbon utilizado que
tiene un menor contenido en volatiles y una mayor cantidad de carbono.

9.4.1 Analisis hidrodinamico.
La composicion del carbon no tiene demasiada influencia sobre los pardmetros

hidrodinamicos en el lecho, al igual que la temperatura tampoco la tiene. Sin embargo,
para que sirva como comprobacion:

0 T I I 1 1 1
0 0.5 1 1.5 2 25 3 35

Altura del lecho {m)

Figura 34. Parametros fluidodindmicos del lecho para Ts=1250K
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Se cumplen las hipétesis del estado de fluidizacion y del tamafio de las burbujas.

9.4.2 Flujo neto.

En la siguiente figura se muestra la influencia del tipo de carbdn sobre el flujo
neto:

— (CAS0 2
Caso 1
200 B

-y

w

(=]
|

—

[=]

(=)
1

Flujo neto (molis)

50 B

| _

1 1 1 | | 1 1 1 |
0 0.02 0.04 0.06 0.08 01 012 014 0.16 018
Altura del lecho (m)

Figura 35. Flujo neto con Ts=1250K

Como se puede apreciar, la diferencia es minima a pesar de que el contenido de
que varia aun poco el contenido en carbon del mismo, 64% en uno mientras que 72% en
otro. No obstante, es un resultado l6gico, ya que practicamente son el mismo tipo de
carbon.

9.4.3 Analisis del modelo cinético.

e Reacciones homogéneas:
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(b) Ts=1250K

Figura 36. Velocidades de reaccion homogeéneas, burbuja.

!
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! !
08 09

Respecto al anterior carbdn, el resultado es semejante en cuanto a érdenes de
magnitud y en cuanto al efecto de la temperatura sobre la rapidez de la reaccion. Por
tanto, no es necesario representar los valores correspondientes a la fase de emulsién, ya
que se obtendra un resultado similar al anterior, es decir, unas velocidades de oxidacién
del monoxido de carbono superiores a las de combustion del hidrogeno.

¢ Reacciones de gasificacion y WGSR:

Fase da smuisiin

(a) Ts=1000K

Alurs del lecho {m)

012 T T

0.1

1

Fase de
emulsion

Veloo'dad de reaccidn [molis)

L
4] 05 1 15 2
Alura del lacha (m)

(b) Ts=1250K

Figura 37. Velocidades de gasificacion y WGSR.

Respecto al caso anterior, se observa que es la temperatura el pardmetro mas
influyente en estas velocidades de reaccidn, mientras que la composicién del carb6n no

afecta tanto.
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9.4.4 Andlisis de la composicion de gases.

Para la fase de emulsion, en linea continua, para la de burbuja, en linea
quebrada, se obtienen las siguientes fracciones molares:

Fase burbuja ===
Fase emulsion —=—

Fraccién molar

1
15 2 25 3 3.5
Altura del lacho (m)

Figura 38. Fracciones molares Ts=1000K

08
0.7,

Y —— HO

i Fase burbuja =~ ==--
(] Y Fase emulsién =——

Fraccion molar

0 05 1 15 2 25 3 35
Altura del lecha (m)

Figura 39. Fracciones molares Ts=1250K
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08

Fase burbuja = —==-
Fase emulsién —

Fraccidén molar

1.5 ¢ 35
Altura del lecho (m)

Figura 40. Fracciones molares Ts=1400K
Igual que en el apartado anterior, la composicion de los gases producto depende
en mayor grado de la temperatura que en el tipo de carbon utilizado, ya que se tienen
practicamente las mismas composiciones al final del lecho.

9.4.5 Temperatura de los gases.

En funcidn de la temperatura de los sélidos, se tiene:

100 - T T T T T 1300
s
1000 | 1200 B
'u" TE
ol =l 1100 ol
1000 B
o <
g 900 B
©
00 g 800 F 4
5
fiag
o 700 | il
[ 1]
600 1
st
500 1
05 i3 1 15 : 25 5 35 400 : : : = : =
Altura del locha (m) 0 05 1 15 2 25 3 35
Altura dgl lecho {m)
(a)Ts=1000K (b)Ts=1250K
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1600
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Figura 41. Temperatura de los gases

1
15

2 25

Altura del lecho (m)

(c)Ts=1400K

Al igual que con el anterior carbon, se pueden apreciar bolsas de calor en el
inicio del lecho, sobre todo en el caso de Ts=1000K, pero en términos generales, la
temperatura sigue la misma distribucion.

9.4.6 Andlisis del gasificador.

Los pardmetros mas importantes para este tipo de carbdn, que no es igual al del
modelo Winkler, pero cuyos resultados deben servirnos como guia, son:

Unidades | Winkler | Caso 2.1 Caso 2.2 Caso 2.3
Temperatura de los 1090-
L. K 1000 1250 1400
solidos 1220
Temperatura de K 500-1014 - | 500-1291- | 500-1391-
burbuja o 1000 1211 1359
Temperatura de K 500-1020 - | 500-1291- | 500-1371-
emulsion o 1000 1249 1400
Fraccién de conversion % en
! onvers! ° 57-88 25.66 41.64 68.56
total del carbon peso
Por la combustion del
) — 18.45 13.49 11.57
carboén
Por la volatilizacion — 5.22 5.22 5.22
Por la gasificacion — 0.0134 24.02 50.58
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Estado fluidodinamico

7-12 2.9-6.4 3.2-7.9 3-6.5
Ug /U
Composicion del gas % en
(humedo) volumen
35.2-
CcO 8.49 34.75 55.40
375
20.0-
CO, 60.27 22.74 1.46
21.8
38.5-
H, 22.62 39.25 37.17
395
CH, 1.5-1.8 5.65 2.22 5.28
N, 11 2.75 0.97 0.64
H,S 15 0.22 0.8 0.05
o, — 0 0 0
Flujo total de gases en
. ] mol /s — 604.98 10152 1372.1
la salida fase burbuja
Flujo total de gases en
. . mol /s — 550.07 635.09 779.38
la salida fase emulsién
Flujo total de gases en
] mol /s — 1155.1 1650.3 21515
la salida
Balance carbono
Flujo carbono entrada kg/s 8.0547 8.0547 8.0547
Flujo carbono salida en
: kg/s 5.988 3.354 5.5224
los gases
Flujo carbono salida en
. . kg/s 2.0665 4.5008 2.5323
los solidos
Error relativo % -1.10" | 5513-10" 1.-10%

Tabla 17. Analisis del gasificador

La composicion del gas en la salida en el caso 1.1 es tan baja porque un 57.47%
es vapor de agua, ya que no se producen las reacciones de gasificacion, como se ha

comentado.

En general, el modelo responde bien a los datos experimentales Winkler. Salvo
en el caso con la temperatura de 1000K, que no se alcanzan las composiciones minimas
en los productos, el resto de casos si que tiene cumple con las condiciones.
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Cabe sefialar los bajos valores que se obtienen de la fraccion de conversion del

carbon, lo que es debido a las velocidades de reaccion citadas anteriormente, que
impiden desarrollar la gasificacion por completo.

9.5. Comparacion entre los carbones simulados.

Basandonos en el andlisis de gasificador para cada caso:

Unidades | Winkler Caso Caso Caso Caso Caso Caso
1.1 1.2 1.3 2.1 2.2 2.3
1090-
Ts K 1000 1250 1400 1000 1250 1400
1220
500- 500- 500- 500- 500- 500-
Ts K — 1014- | 1277- | 1391- | 1034- | 1291- | 1391-
1000 1212 1359 1000 1211 1359
500- 500- 500- 500- 500- 500-
T. K — 1020- | 1275- | 1371- | 1046- | 1291- | 1371-
1000 1248 1400 1000 1249 1400
X % 57-88 | 2294 | 37.98 | 65.00 | 25.66 | 4164 | 68.56
X Gomostion — 13.49 | 1156 | 13.04 | 1845 | 1349 | 11.57
X Jotatlizacion — 6.15 6.15 6.15 5.22 5.22 5.22
X Gestficacion — 1.10 23.16 | 45.81 | 0.0134 | 24.02 | 50.58
Ug /Uy 7-12 316 | 3575 | 365 | 2964 |3.2-7.9| 3-65
Composici6
posicion %
del gas
35.2-
Co 375 881 | 3497 | 5563 | 849 | 3475 | 55.40
20.0-
co, 218 59.33 | 21.72 | 433 | 6027 | 22.74 1.46
38.5-
H, 395 2418 | 4045 | 3824 | 2262 | 39.25 | 37.17
CH, 1.5-1.8 | 5.14 2.02 1.24 5.65 2.22 5.28
N, 1.1 1.9 0.63 0.42 2.75 0.97 0.64
H,S 1.5 0.65 0.21 0.14 0.22 0.8 0.05
0, — 0 0 0 0 0 0
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(fo )roraL mol /s — 648.10 | 1104.1 | 1497.6 | 604.98 | 1015.2 | 1372.1
(fe )roma mol /s — 604.44 | 701.03 | 862.05 | 550.07 | 635.09 | 779.38
fromac mol /s — 1252.5 | 1805.1 | 2359.7 | 1155.1 | 1650.3 | 21515
Balance

carbono

(fe ) kg/s 7.7640 | 7.7640 | 7.7640 | 8.0547 | 8.0547 | 8.0547
(£ Jour kg /s 1.880 | 2.9490 | 4.7686 | 5988 | 3.354 | 55224
(reoees )y | kats 5.8840 | 4.8150 | 2.9954 | 2.0665 | 4.5008 | 25323
Error % 85 | 5719 | 11 [ e 5513 [
relativo 10" 10™ 10™ 10

Tabla 18. Comparacion entre casos.

Analizando la tabla anterior:
—Se obtienen mayores picos en las temperaturas del Caso 2, lo que se debe al
mayor contenido de carbdn en su interior, que hace aumentar su poder calorifico.
—La fraccion de conversion del carbén aumenta con el contenido en carbdn debido
a la combustion y a la gasificacion; a pesar de que el carbon del caso 2 tiene un
menor contenido en volatiles. Utilizando los datos obtenidos se puede observar
su crecimiento:

80
70 A
60 -

50 +

——Caso 1
—m—Caso 2

40 -

30

20 ~

10 ~

0

1 2 3
Figura 41. Relacién temperatura de los so6lidos-fraccion de conversion.

Se puede observar que conforme aumenta la temperatura (‘1’=1000K, ‘2°’=1250
Ky “3’=1400K), también aumenta la fraccion de conversion. Y ademas, se
aprecia la diferencia entre ambos factores de conversion por la distinta

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO 91




CAPITULO9.

composicion del carbdn, cuyo aumento puede deberse al aumento de la humedad
o0 de las cenizas del carbon del caso 2 respecto al del caso 1.

— Los parametros fluidodinamicos se mantiene dentro de los limites validos.

—La composicion del gas si es un valor que dependa fuertemente de la
temperatura, que hace variar la velocidad de reaccion de cada proceso. Respecto
a los valores Winkler, se ve que la temperatura de la simulacion de 1250 K es la
gue mejor se aproxima a sus resultados. Por otro lado, el contenido en diéxido de
carbono tiende a ser mayor en el caso 2, por su mayor contenido en carbono,
mientras que el de hidrégeno menor por el menor porcentaje en peso.

— Cabe sefialar, que el descenso del contenido de CO a altas temperaturas se debe
a la reacciéon WGSR en la fase de emulsion, que como se ha visto en las gréaficas
anteriores, aumenta con la temperatura.

—Por ultimo, el flujo de gases de productos en el caso 1 es mayor debido a que las
velocidades de reaccion son ligeramente menores.
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10. CONCLUSIONES.

10.1. Sobre el modelo fluidodinamico.

Para los casos y temperaturas estudiadas, los parametros fluidodinamicos han
permanecido entre los valores correctos mostrando una clara tendencia a aumentar con
la altura del lecho, tal y como sefiala la teoria.

Por otra parte, la temperatura de los solidos afecta a las velocidades
caracteristicas, como la de burbuja y superficial, ya que dependen directamente de la
cantidad de flujo reaccionado; mientras que la velocidad minima de fluidizacién
permanece constante, esto es debido a que depende de las propiedades fisicas de las
particulas del lecho, ya que, segun su definicion, es la velocidad minima para
contrarrestar la fuerza de gravedad de las particulas, por lo que no depende ni de
velocidades de reaccidon ni de concentraciones de gases; y por tanto, tampoco de la
temperatura de los solidos.

10.2. Sobre el modelo cinético.

A pesar de los cambios en las velocidades de reaccidn, los resultados obtenidos
son satisfactorios puesto que se obtienen composiciones de los gases semejantes a las
del modelo Winkler, para la temperatura de 1250 K.

Sin embargo, es notorio que, al ser la oxidacion del mondxido de carbono méas
rapida que la combustion del hidrégeno, influya tanto sobre el comportamiento del
lecho impidiendo que se den las concentraciones exactas al final del lecho, y afectando
a la fraccion de conversion del carbon.

10.3. Sobre el gasificador.

La temperatura de los gases de emulsion y de burbuja cumple con los resultados
de [3], que indica un descenso de la temperatura de burbuja debido a la evacuacién de
calor sensible por el flujo que sale de ésta.
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10.4. Estudios posteriores.

El estudio se ha realizado en comparacion con [1] sin sus expresiones de las
velocidades de reaccidn, por lo que seria interesante conseguirlas y validar la veracidad
de ese modelo. Ademas, se deberia reflejar el efecto catalitico de las cenizas sobre la
reaccion WGSR, y no utilizar el equilibrio quimico de la fase de burbuja en la de
emulsion.

Por otro lado, en estudios mas completos se deberia incluir la variacion del
tamano de la particula como una variable méas. Es decir, se deberia obtener la
distribucion de tamafios de las particulas en el lecho, ya que aqui se ha supuesto un
didmetro constante, lo cual es una gran simplificacion.

Respecto al modelo fluidodindmico, es satisfactorio el bifasico por lo que no
recomendaria la utilizacion de modelos trifasicos que consideren que la burbuja no esta
libre de sélidos, ya que como demuestra la experiencia, cuando una particula entra en la
burbuja reacciona rapidamente para dar productos gaseosos; por lo que un modelo
trifasico aumentaria el grado de complejidad innecesariamente. Si seria interesante
incluir un modelo *“freeboard’, o modelo de la zona libre superior al lecho, ya que se
pueden dar procesos de post-combustion y suele disminuir el contenido de NOx de los
gases producto, aungue aqui no se hayan tenido en cuenta.

En relacion con los datos experimentales, seria conveniente tener varias fuentes
fiables para comparar el modelo, y ademas, utilizar distintos tipos de carbén para
comprobar su estudio.
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A. PROPIEDADES.

A.1. Calor especifico.

La siguiente tabla muestra el calor especifico de las particulas solidas,
teniéndose en cuenta que las cenizas se consideran con las propiedades del benceno, a
pesar de tener una composicion heterogénea.

_ Calor especifico Rango de
Especie
Cp, =[J/molK] temperaturas (K)
Carbon 1685 295-1575
Cenizas 1567 295-1500

Tabla 42. Calor especifico carbén y cenizas

Para los gases se utiliza la siguiente expresion de la temperatura:

. c3 /.. c37V C5 c5. 1
Cp;(T)=10 (C1+CZ{T/smh(T)} +C4[T/cosh(_l_)} J

_ Calor especifico Rango de
Especie Cp,(T) = [3/kmolK] tempzr(a;turas

Cl C2 C3 C4

w* | @® | @w? | @ |

CH, 0.3330 | 0.7993 | 2.0369 | 0.4160 | 991.96 273-1500
CO 0.2911 | 0.0877 | 3.0851 | 0.0846 | 1538.2 273-2500
CoO, 0.2937 | 0.3454 | 1.4280 | 0.2640 588 273-1200

H, 0.2762 | 0.0956 | 2.4660 | 0.0376 567.6 273-2500
H,O 0.3336 | 0.2679 | 2.6105 | 0.0890 1169 300-2500
H,S 0.3329 | 0.2609 | 0.9134 | -0.1798 | 9494 300-1500

N, 0.2911 | 0.0861 | 1.7016 | 0.0010 | 909.79 300-3000

0, 0.2910 | 0.1004 | 2.5265 | 0.0936 | 1153.8 300-500
Tabla 43. Calores especificos especies gaseosas
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A.2. Viscosidad cinematica.

A.2.1. Gases.

La viscosidad cinematica de los gases se calcula utilizando la formula de

Sutherland, propuesta en 1893, y que es:

/J:/"o(

donde:

3/2
T, +S l
T+S AT,

- 14, ©s la viscosidad de referencia a la temperatura T,,.

- S es la constante de Sutherland.

- T es la temperatura en grados Kelvin.

Rango de
Gas Ky T, S temperaturas F?resi()n
[kg /(ms)] [K] [K] [K] limite [kPa]
2% error
Aire 1.716-10° | 273 120 17021900 | <1800
0, 1.919.10° | 273 127 190 a 2000 | <2500
N, 1.663-10° | 273 111 100 a 1500 | <1600
CcO 1.749-107° | 293 118 100 a 1500 | <1600
CO, 1.370-10° | 273 240 360a1700 | <3600
H, 8.963-10°° | 300 72 100 a 1500 | <1600
H,O 1.12-107 350 1064 360a 1500 | <10000
CH, 1.092-10° | 300 50 200 a 1600 | <2600
H,S 1.179-107° | 273 4.5 150 a 1500 | <1600

Tabla 44. Viscosidad cinematica gases

A.2.2. Sistema multicomponente.

La estimacién de la viscosidad de un sistema multicomponente de gases a bajas
presiones se realiza con el método de Bromley and Wilke [12], siendo el error en torno

al 3%:
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N
Hi
/umezcla = z N X .
i=1 1+ Z(Qij 1
=L X

i
J#i

siendo M, la masa molecular de cada especie, y X,su fraccion mésica en la

mezcla.

A.2.3. Fase de emulsion.

Se utiliza la ecuacion de Mooney, segun [13] Bird, para emulsion de particulas
de tamafio constante:

5
lueff E¢
—exp| —=——
Ho 1_(¢/¢0)

donde ¢, ~0.63, ¢ es el valor del diametro de la particula supuesta
completamente esféricay u,, se refiere a la viscosidad del medio continuo, que en este

caso es la de la mezcla multicomponente de los gases.

A.3. Difusividad.
A.3.1. Gases.

La difusividad de un gas en aire se obtiene segun la siguiente ecuacion:

3/2 2
D, =0.1014 1,: — t .1 {m—}
P(VA +VB ) MA MB

siendo M, sus masas atomicas, y V, los volimenes atdmicos cuyos valores se

muestran en la siguiente tabla:
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Volumenes atdbmicos
Aire 20.1
0, 16.6
N, 17.9
CcoO 18.9
Co, 26.9
H, 7.07
H,O 12.7
CH, 25.5
H,S 20.96

Tabla 45. Volumenes atbmicos

A.3.2. Sistema multicomponente.

La difusividad de la fase de burbuja, considerada ésta como un sistema
multicomponente de gases a baja presion viene descrito segun [12]:

-1
N X
D, = —L

A.4. Conductividad térmica.
A.4.1. Gases.

La conductividad térmica de los gases poliatdbmicos se estima de acuerdo con la
siguiente expresién que es de tipo semiempirico y fue obtenida por Eucken:

5 R J
k=|C. +>" |u=
( P 4Mrjﬂ [m-s-K}

Siendo R la constante universal de los gases, M el peso molecular de la especie y
C, su calor especifico. Tal y como sefiala [13].

A.4.2. Sistema multicomponente.
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La conductividad térmica de una mezcla de gases suele estimarse con un método
similar al utilizado anteriormente con la viscosidad:

. ZL
X0
j

Siendo x; la fraccion molar y k; la conductividad térmica del gas de las especies.
Los coeficientes adimensionales @;; se calculan con la misma expresion que la utilizada

1 1/4
_ M.
H; M;
MJ'
Mi

\/5[1+ T

en la viscosidad:

2

b. =

A.5. Entalpias estandar de formacion.

Entalpia estandar de formacion se define como la cantidad de energia absorbida
o desprendida que acompafia a la formacion de 1 mol de una sustancia en condiciones
normal o estandar, a partir de sus elementos en condiciones estandar. Luego, en
condiciones estandar, a 298 K y a 1 atmosfera de presion:

Especie AH® =kJ /mol
CO -110.6809
CoO, -393.6463
CH, -74.9205
H, 0
H,0 -241.921
N, 0
H,S -20.509
0, 0

Tabla 46. Entalpias de formacion
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A.6. Entalpias estandar de reaccion.

Son las utilizadas en el célculo de las temperaturas de las fases de burbuja y de
emulsion. Para una ecuacion generalizada:

aA+bB - cC+dD

La entalpia estandar de reaccion sera:

0 0 0
AH r = Z (n productosAH productos) - Z (n reactivosAH reactivos)

En la siguiente tabla se muestran las entalpias estandar de cada reaccién:

Reaccion

AH? =[kJ /mol]

C +¢0, - 2(1- $)CO + (24 —1)CO,

AH? =2(1- ¢)AH°(CO) + (26 -1)AH°(CO,)

C+H,0=H,+CO 131.3410
C+2H,=CH, -74.9205
C+1H20+1H2=ECO+ECH4 28.2103
2 2 2 2

CO+H,0=H,+CO, -41.1435
H,+1/20, > H,0 -241.9219
CO+1/20, - CO, -283.0654
CH, +20, - CO, +2H,0 -802.5696

Tabla 47. Entalpias de reaccion
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B. CODIGO.

A continuacion se muestra el codigo implementado en Matlab:

%%% MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO
% JESUS GOMEZ HERNANDEZ

% JULIO 2010

clear all

%% DATOS Y VARIABLES

%ANALISIS DEL CARBON EN PESO(%):
C=0.647;

Hi=0.049;

0=0.24;

N=0.005;

S=0.01;

Ashh=0.049;

%Proximate analisis

FC=0.5539;

Ash=0.0467;

Moisture=0.0467;

Xmv=0.3527; %Fraccion masica de particulas volatiles en el carboén

%VARIABLES:

Yc=(C*(100-Ash))/100;

f0=10;%reactividad relativa del char (Johnson kinetics for char
gasification

Qloss=8;% En %

phi=0.8;

Xc=0.6142;

Ts_new=1400;

T _atm=500;

%DATOS DE LA DISCRETIZACION:
H=3.5;

M=200000;

h=(H-0)/M;

P=1;%atm

P_t=101325; %Pascales
T R=298;
tol=0.05;%Tolerancia
NR=15;

NT=8;
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%DATOS DE LA BIBLIOGRAFIA:

f_steam=253; %mol/s de vapor H20

f_COAL=12; %kg/s, alimentacidon de carbon al gasificador

f 02=121; %mol/s

f N2=4_.1;%mol/s

epsilon_mf=0.4;%Fraccion de volumen minima para la fluidizacion
u0=3;

e _E=0.86; %emisividad de las particulas

fwg=2.3; %Parametro de reactividad

dp=1.25*10"-3;%m

nd=3000;

Dt=3.9;%m

A=(pi*Dt"2)/4;%m2

epsilon_s=1-epsilon_mf; %Fraccion volumétrica ocupada por solidos
(reacciones 5-6-7)

%% DATOS DE PROPIEDADES FISICAS

rho_N2=1.2506 ;%kg/m3

rho_H2S=1.45;

rho0_ash=836;%kg/m3

rho_p=2500;

rhoO_char=1800;%densindad inicial del char (Johnson kinetics for char
gasification

rho_aire=1.18;

%CONSTANTES:

R=0.00008205; %atm*m3/(mol*k)

G=9.81; %gravedad

sigma=5.67*10"-8;

Ea=9600; %J/mol energia de activacion

Ra=8.315; %J/molK constante universal de los gases

%DATOS:

MrAire=28.9;

Mr_B=MrAire; %Valor incial de la masa molecular de los gases de la
burbuja

Mrc=12; % kg/kmol masa molar del carbono
MrAsh=12.011*6+1.0079*6;

Mr=zeros(NT,1);

Mr(1,1)=28.01;%CO

Mr(2,1)=44_.01;%C02

Mr(3,1)=16.043;%CH4

Mr(4,1)=2.016;%H2

Mr(5,1)=18.016;%H20

Mr(6,1)=28.02;%N2

Mr(7,1)=34.04;%H2S
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Mr(8,1)=32;%02
MrH=1.0079;
Mro=15.999;
MrN=14.006;
Mrs=32.06;
MrN2=14.006*2;
MrH2S=1.0079*2+32.06;
Mrc0=28.01;
Mrc02=44.01;
MrCH4=16.043;
Mro2=32;

Mc=FC; %fixed carbon weigth fraction in the original char

%Volumenes atomicos:
Vaire=20.1;
V(1)=18.9;%CO
V(2)=26.9;%C02
V(3)=25.5;%CH4
V(4)=7.07;%H2
V(5)=12.7;%H20
V(6)=17.9;%N2
V(7)=20.96;%H2S
V(8)=16.6;%02
%Viscosidad del gas:
mu_F=1.82*10"-5;%viscosidad de la burbuja a la entrada (que es la del
aire a T_atm)
muO=mu_¥/(exp(56*dp*0.5/(1-dp/0.63)));
mu=zeros(NT,1);
mu_C0=1.749*10"-5;%kg/ms
mu_C02=1.37*10"-5;
mu_CH4=1.092*10"-5;
mu_H2=8.963*10"-6;
mu_H20=1.12*10"-5;
mu_N2=1.663*10"-5;
mu_H2S=1.179*10"-5;
mu_02=1.919*10"-5;
%Viscosidad del aire
mu_aire=1.8*10"-5;

%Entalpias estandar de reacciéon: J/mol
HO=zeros(15,1);

HO(1)=0;

HO(2)=0;

HO(3)=0;
HO(4)=2*(1-phi)*(-110580.9)+(2*phi-1)*(-393646.3);
HO(5)=131341.0;

HO(6)=-74920.5;

HO(7)=28210.3;
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HO(8)=-41134.5;
HO(9)=-41134.5;
HO(10)=-241921.9;
HO(11)=-283065.4;
HO(12)=-283000;
HO(13)=-241921.9;
HO(14)=-283065.4;
HO(15)=-283000;

%% MATRIZ DE COEFICIENTES

coef=[0 0 0 2*(1-phi)/phi 1 0 05-1-1 O -1 O O -1
0; %CO

000 (2*phi-1)/phi 0 0 0 1 1 0 1 1 0 1
1; %CO2

000 O 01 0500 0 O -1 0 O
-1; %Ch4

000 O 1-2 -0.5 1 1 -1 0 ©O0 -1 O
0; %6H2

000 O -1 0 -0.5-1 -1 1 0 2 1 0
2; %H20

000 O oo 0O OO O O 0 O o0
0; %N2

000 O oo 0O OO O O o0 ©0 o0
0; %H2S

000 -1 00 0O OO0 -0.5-0.5-2 -0.5-
0.5 -2]: %02

%% DEFINICION DE MATRICES
rho_g=zeros(M+1,1);Ts _new2=zeros(M+1,1);
P_b=zeros(NT,M+1);P_e=zeros(NT,M+1);
Cp=zeros(NT,M+1);dCp_B=zeros(NT,1);CpE=zeros(NT,1);
Kt=zeros(NT,1);
C_E=zeros(NT,M+1);C B=zeros(NT,M+1);

C_char_co=zeros(1,M+1);C _char_co2=zeros(1,M+1);
C_char_g=zeros(1,M+1);C char_g5=zeros(1,M+1);C char_g6=zeros(1,M+1);C_
char_g7=zeros(1,M+1);

T _B=zeros(NT,M+1);f E=zeros(NT,M+1);

% f dev=zeros(NT,M+1);

df_b=zeros(NT,M+1) ;df_e=zeros(NT,M+1);
gB_k=zeros(NT,M+1) ;gE_k=zeros(NT,M+1);
error_b=zeros(NT,M+1);error_e=zeros(NT ,M+1);
r=zeros(NR,M+1);

inc_F=zeros(NT,M+1);

X_B=zeros(NT,M+1);

X_E=zeros(NT,M+1);
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p_e=zeros(NT,M+1); p_b=zeros(NT,M+1);s

T B=zeros(1,M+1);T _E=zeros(1,M+1);
dT_B=zeros(1,M+1);dT_E=zeros(1,M+1);
hB_k=zeros(1,M+1);hE_k=zeros(1,M+1);
error_Tb=zeros(1,M+1);error_Te=zeros(1l,M+1);
p_Tb=zeros(1,M+1);p_Te=zeros(1,M+1);
z=zeros(1,M+1);
UO=zeros(1,M+1);u_ex=zeros(1l,M+1);

inc_H E=zeros(NT,1);inc_H B=zeros(NT,1);
netflow=zeros(NT,1);

B=zeros(1,M+1);H mf=zeros(1,M+1);

D _BM=zeros(1,M+1);D BO=zeros(1,M+1);
epsilon_b=zeros(1,M+1);epsilon_f=zeros(1,M+1);
d _b=zeros(1,M+1);

u_b=zeros(1,M+1);

u_mf=zeros(1,M+1);

%% CONDICIONES INICIALES

T B(1)=T_atm;

T E(1L)=T_atm;

as=6/(dp);

rho_g(1)=rho_aire;

u_mF(1)=(((25.25"2+(0.0651*(dp”3)*rho_g(1)*(rho_p-
rho_g(1))*G)/mu_¥f~2)"~0.5)-25.25)*mu0/ (dp*rho_g(1));%0JO con mu_f y muO
uo(1)=u0;

B(1)=(1+10.978*((UO(1)-

u_ mfF(1))"0.738)*(rho_p~0.376)*(dp”1.006))/((u_mF(1)"0.937)*(rho_g(1)™0
.126));

u_b(D=U0(1)-u mF(1)+0.711*(G*d_b(1))"0.5;

u_ex(1)=Uo(1)-u mf();

f E(5,1)=F steam+f COAL*Moisture*1000/Mr(5); %H20
f E(6,1)=F N2; %N2
f E(8,1)=F 02; %02

f_B(5,1)=F _steam+f_COAL*Moisture*1000/Mr(5); %H20
f_B(6,1)=F N2; %N2
f_B(8,1)=F 02; %02

C_B(5,1)=F B(5,1)/(u_mF(1)*A); %Concentracion de H20
C_B(6,1)=F B(6,1)/(u_mF(1)*A); %Concentracion de N2
C_B(8,1)=Ff B(8,1)/(u_mF(1)*A); %Concentracion de 02

C E(1:8,1)=C B(1:8,1);
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%% WHILE

contador=0;contador2=0;
ddi=1;

dd2=1;

Ts=Ts_new;

while dd2>tol

contador=contador+1

%% FOR

for k=2:M+1
%Para un diferencial de z
Xcold=Xc;
%% Presiones parciales y totales y fracciones molares:
C_Et=sum(C_E(1:8,k-1));
CTb=sum(C_B(1:NT,k-1));
X_E(1:NT,k-1)=C_E(1:8,k-1)./(C_Et);
X_B(1:NT,k-1)=C_B(1:NT,k-1)/CTb;
p_e(1:NT,k-1)=P.* X E(1:NT,k-1);
p_b(1:NT,k-1)=P.* X_B(1:NT,k-1);

Pr_Tb=sum((p_b(1:NT,k-1)));%en atmosferas
P_Te=sum((p_e(1:NT,k-1)));%en atmosferas

%% Propiedades de las sustancias:
Mr_B=sum(X_B(1:NT,k-1).*Mr(1:NT));
rho_g(k)=10"-3*Mr_B*Pr_Tb/(R*T_B(k-1));

% Calor especifico J/molK
T=(T_B(k-1)+T_E(k-1))/2; %Temperatura media

Cp(1,k)=(0.2911*1075+0.0877*1075*((3.0851*10"3/T)/sinh(3.0851*10"3/T))
N2+
0.0846*10"5*((1538.2/T)/cosh(1538.2/T))"2)*10"-3; %CO

Cp(2,k)=(0.2937*1075+0.3454*10°5*((1.4280*10"3/T)/sinh(1.4280*10"3/T))
N2+
0.2640*10"5*((588/T)/cosh(588/T))"2)*10"-3; %C02

Cp(3,k)=(0.333*1075+0.7993*10"5* ((2.0369*1073/T)/sinh(2.0369*10°3/T))*
2+ ..
0.4160*10"5*((991.96/T)/cosh(991.96/T))"2)*10"-3; %CH4

Cp(4,k)=(0.2762*1075+0.0956*1075*((2.4660*10"3/T)/sinh(2.4660*10"3/T))
N2+
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0.0376*10°5*((567.6/T)/cosh(567.6/T))*2)*10"-3; %H2

Cp(5,k)=(0.3336*10"5+0.2679*10"5*((2.6105*1073/T)/sinh(2.6105*10°3/T))
N+ .
0.0890*10°5*((1169/T)/cosh(1169/T))*2)*107-3; %H20

Cp(6,k)=(0.2911*10"5+0.0861*10°5*((1.7016*10"3/T)/sinh(1.7016%10°3/T))
W TN
0.0010*10°5*((909.79/T)/cosh(909.79/T))"2)*107-3; %N2

Cp(7,k)=(0.3329%10"5+0 . 2609*10°5*((0.9134*10"3/T)/sinh(0.9134*10"3/T))
W TN
~0.1798*1075*((949.4/T)/cosh(949.4/T))"2)*10~-3; %H2S

Cp(8,k)=(0.2910*10"5+0.1004*10"5*((2.5265*10"3/T)/sinh(2.5265*10"3/T))
N2+
0.0936*10"5*((1153.8/T)/cosh(1153.8/T))"2)*10"-3; %02

Cp_g=sum(Cp(1:8,k).*X B(1:8,k-1));

CpCoal=(0.403*4.18)*10"3;
CpAsh=(0.370*4.18)*10"3;%

%Viscosidad cinematica de los gases:
mu(1)=mu_CO0*(293+118)/(T_B(k-1)+118)*(T_B(k-
1)/293)~1.5;%CO
mu(2)=mu_C02*(273+240)/(T_B(k-1)+240)*(T_B(k-1)/273)"1.5;
mu(3)=mu_CH4*(300+50)/(T_B(k-1)+50)*(T_B(k-1)/300)"1.5;
mu(4)=mu_H2*(300+72)/(T_B(k-1)+72)*(T_B(k-1)/300)"1.5;
mu(5)=mu_H20*(350+1064)/(T_B(k-1)+1064)*(T_B(k-
1)/350)"1.5;
mu(6)=mu_N2*(273+111)/(T_B(k-1)+111)*(T_B(k-1)/273)"1.5;
mu(7)=mu_H2S*(273+4.5)/(T_B(k-1)+4_.5)*(T_B(k-1)/273)"1.5;
mu(8)=mu_02*(273+127)/(T_B(k-1)+127)*(T_B(k-1)/273)"1.5;

%Viscosidad de la burbuja (mu_¥)
mu_¥F=0;
sumS=0;
for i=1:NT
for j=1:NT
if j—=i

Sa=(1+((mu(i,D/mu@,D)N0.5*\Mr(§ ,1)/Mr(i,1))"0.25)"2). ..
/((8N0.5)*(A+Mr( ,1)/Mr(i,1))"2);
sumS=sumS+Sa;
end
end
mu_f=mu_f+mu(i,1)/(1+sumS);
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end

%Viscosidad de la fase de emulsion:
muO=mu_Ff/(exp(6*dp*0.5/(1-dp/0.63))) ;%kg/(ms)

%Difusividad de los gases (bubble):
dif(1)=0.1014*(T_B(k-

DML .B5)*sqre(A/Mr(D)+1/MrAire)/(P_t*(V()N(1/3)+20.1M(1/3))) ;%m2/s
dif(2)=0.1014*(T_B(k-

DMLY *sqre(A/Mr(2)+1/MrAire)/(P_t*(V(2)™N(1/3)+20.1~(1/3)));
dif(3)=0.1014*(T_B(k-

DMLY *sqre(A/Mr(3)+1/MrAire)/(P_t*(V(3)™N(1/3)+20.1M(17/3)));
dif(4)=0.1014*(T_B(k-

DMLY *sqre(A/Mr(4)+1/MrAire)/(P_t*(V(4)N(1/3)+20.1M(1/3)));
dif(5)=0.1014*(T_B(k-

DMLY *sqre(A/Mr(5)+1/MrAire)/(P_t*(V()™N(1/3)+20.1M(1/3)));
dif(6)=0.1014*(T_B(k-

DML .B5)*sqre(A/Mr(6)+1/MrAire)/(P_t*(V(6)"N(1/3)+20.1M(1/3)));
dif(7)=0.1014*(T_B(k-

DMLY *sqre(A/Mr(7)+1/MrAire)/(P_t*(V(7)™N(1/3)+20.1M(17/3)));
dif(8)=0.1014*(T_B(k-

DMLY *sqre(A/Mr(8)+1/MrAire)/(P_t*(V(8)N(1/3)+20.1~(1/3)));

%Difusividad del sistema multicomponente:
d=0;
for w=1:NT
d=d+X B(w,k-1)/dif(w);
end
Dg=d™-1;

%Conductividad térmica de los gases:

Kt(D)=(Cp(1,k)+5*Ra/ (4*Mr(1,1)))*mu(l);
Kt(2)=(Cp(2,k)+5*Ra/ (4*Mr(2,1)))*mu(2);
Kt(3)=(Cp(3,k)+5*Ra/ (4*Mr(3,1)))*mu(3);
Kt(4)=(Cp(4,k)+5*Ra/ (4*Mr(4,1)))*mu(4);
Kt(5)=(Cp(5,k)+5*Ra/ (4*Mr(5,1)))*mu(b);
Kt(6)=(Cp(6,k)+5*Ra/ (4*Mr(6,1)))*mu(6);
Ke(7)=(Cp(7,k)+5*Ra/ (4*Mr (7 ,1)))*mu(7);
Kt(8)=(Cp(8,k)+5*Ra/ (4*Mr(8,1)))*mu(8);

%Conductividad térmica del sistema multicomponente:
sumb=0;

suma=0;

for a=1:NT

for b=1:NT
ab=(((1+Mr(@)/Mr(b))"(-
0.5)*(1+(mua)/mu(b))*(0.5). ..
*(Mr(b)/Mr (a))"(0.25))72)/sqrt(8);
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sumb=sumb+X_B(b,k-1)*ab;
end
suma=suma+X_B(a,k-1)*Kt(a);
end
k_mix=suma;
%% Parametros Lecho fluidizado
suml=0;sum2=0;C_T=0;
for t=1:8
suml=F_B(t,k-1)+suml;
sum2=sum2+f_E(t,k-1);
C _T=C T+C B(t,k-1)+C E(t,k-1);
end

Uo(k)=U0(k-1)+h*(suml+sum2)/(A*C_T);

u_mF(k)=((25.25"2+(0.0651*(dp"3)*rho_g(k)*(rho_p-

rho_g(k))*G)/mu_f~2)"0.5-25.25) ...

*mu0/ (dp*rho_g(k));
u_br=0.711*(G*d_b(k))"0.5;
u_b(k)=U0(Kk)-u_mF(k)+u_br;
u_ex(k)=Uo(k)-u_mfk);
z(kK)=z(k-1)+h;
D_BM(k)=0.652*(A*(UO(k)-u_mF(k)))"0.4;
D_B0(k)=0.347*(A*(U0(k)-u_mF(k))/nd)"0.4;
d_b(k)=D_BM(k)-(D_BM(k)-D_B0(k))*exp(-0.3*z(k)/Dt);
B(k)=(1+14.314*((UO(k)-

u_mF(k))*0.738)*(rho_p~0.376)*(dp~1.006)). . .

temperatura

K _be=u_mf(k)/3+(4*Dg*epsilon_mf*u_b(k)/(pi*d_b(k)))"0.5;%sta es la

correcta

7((u_mF(K)~0.937)*(rho_g(k)"0.126));

H mf(k)=H/B(K);
epsilon_b(k)=1-1/B(k);

epsilon_f(k)=epsilon_b(k)+(1l-epsilon_b(k))*epsilon_mf;
% Parametros de las ecuaciones de continuidad y de la

a_b=6*epsilon_b(k)/d_b(k);

Re_p=dp*U0(k)*rho_g(k)/mu_*F;
Pr=CpCoal*mu_f/k_mix;
Nu=2+0.6*(Re_p~1/2)*(Pr~1/3);
h_p=k_mix*Nu/dp;%

h_be=4_5*(u_mf(k)*rho_g(k)*Cp_g/d_b(k))+5.85*_ ..

((k_mix*rho_g(K)*Cp_g)"~0.5)*(G"0.25)/(d_b(k)"5/4);

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO

112



ANEXO B. CODIGO

fc_in=F_COAL*FC; %kg/s Flujo de carbdén que entra en el
lecho

%% Devolatilizacion en la entrada (k=2), instantanea
if k==2
X_C0=0.428-2.653*Xmv+4 .845*(Xmv)"2;
X_C02=0.135-0.90*Xmv+1.906* (Xmv)"2;
X_H2=0.157-0.868*Xmv+1.388*(Xmv)"2;
X_H20=0.409-2.389*Xmv+4_.554*(Xmv)"2;
X_CH4=0.201-0.469*Xmv+0.241*(Xmv)"2;

f_E(1,k)=F_E(1,k-1)+1000*X_CO*f_COAL/(Mr(1)); %CO
f_E(2,k)=F_E(2,k-1)+1000*X_C02*F _COAL/(Mr(2)) ;%C02
f_E(3,k)=F_E(3,k-1)+1000*X_CH4*F_COAL/(Mr(3)) ;%CH4
f_E(4,k)=F_E(4,k-1)+1000*X_H2*F_COAL/(Mr(4)) ;%H2
f_E(5,k)=F_E(5,k-1)+1000*X_H20*F_COAL/(Mr(5)) ;%H20
f_E(6,k)=F_E(6,k-1)+1000*N*F_COAL/(Mr(6)) ;%N2
f_E(7,k)=F_E(7,k-1)+1000*S*F_COAL/(Mr (7)) ;%H2S
f_E(8,k)=F_E(8,k-1) ;%02

for §1=1:NT

f B(i,k)=F B(i,k-1);

C B(i,k)=F B(i,k-1)/(u_b(k)*epsilon_b(k)*A);
end

C_E(1:8,k)=F E(1:8,K)./(u_mF(K)*A/B(K)):

T _B(k)=T_B(k-1);
T E(K)=T_E(k-1);
else
z(k)=z(k-1)+h;
%% Fractor de conversion de la volatilizacion

X_cv=Xmv*(X_CO*MrC/Mr(1)+X_CO2*MrC/Mr(2)+X_CH4*MrC/Mr(3))/(FC+Ash);

%Factor de conversién para la combustion y la
gasificacion
X=Xc-X_cv;

%% COMBUSTION
visc=muO/rho_g(k);

kg=(2*epsilon_mf+0.69*((visc/Dg)™(1/3))*(Re_p/epsilon_b(k))™(0.5))*Dg/
dp;
r(4,k)=kg*C_E(8,k-1)*phi ;%*as;
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%% GASIFICACION
%Reacciones 5-6-7

K_IE=107(7.49-7070/T_E(K-1));
K_11E=10"(-5.373+4723/T_E(k-1));
K_I1IE=K_IE*K_I1E;

T _L=F0*exp(4704/Ts)/60;

if p_e(,k-1)>0
k_ 1=(exp(9.0201-17613/T E(k-1))*(1-p_e(1,k-D)*p_e(4,k-
1)/(p_e(5,k-1)*K_1E)))/. ..
(1+exp(-22.216+24881/T_E(k-1))*...
(1/p_e(5,k-1)+16.35*p_e(4,k-1)/p_e(5,k-
1)+43.5*p_e(1,k-1)/p_e(5,k-1)))"2;
else
k 1=0;
end

if p_e(4,k-1)>0
k 11=(exp(2.6741-18375/T_E(k-1))*...
(1-p_ e@B,k-1)/((p_e(4,k-D"2)*K_I1E)))/. ..
(1+p_e(@d,k-1)*exp(1-10.452+11097/T_E(k-1)));
else
k_11=0;
end

if p e(5,k-1)>0 && p_e(4,k-1)>0
k_111=((p_e(4,k-1)"0.5)*p_e(5,k-1)*exp(12.4463-
24746/T7_E(k-1))*...
(1-p_e(@,k-1)*p_e(1,k-1)/(p_e(4.k-1)*p_e(5,k-
D*K_1HIE)))/. ..
(1+exp(-6.6696+8443/T_E(k-1))*...
(p_e(4,k-1)"0.5+0.85*p_e(1,k-1)+18.62*p_e(3,k-
1)/p_e(4,k-1)))"2;
else
k 111=0;
end

alpha=52.7*p_e(4,k-1)/(1+54.3*p_e(4,k-1))+. ..
0.521*(p_e(4,k-1)"0.5)*p_e(5,k-1)/...
(1+0.707*p_e(4,k-1)+0.5*(p_e(4,k-1)"0.5)*p_e(5,k-
1));

kK T=k_1+k_11+k_111;
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g5=F L*k_I;
g6=F L*k_I1;
g7=F_L*k_I11;

rx=Mc* ((1-X)"(2/3))*exp(-alpha*(X*2));

r(5,k)=10"3*epsilon_s*rho0_char*rx*g5/MrC;
r(6,k)=10"3*epsilon_s*rho0_char*rx*g6/MrC;
r(7,k)=10"3*epsilon_s*rho0_char*rx*g7/MrC;

%% Reacciones EMULSION 8-13-14-15

% WGSR- r8

K8=(2.78*10"3)*exp(-12600/(8.315*T_E(k-1)));

Keqwg8=0.029*exp(4094/(T_E(k-1)));

r(8,k)=1000*K8*(0.001*C_E(1,k-1)*0.001*C_E(5,k-1)-
0.001*C_E(2,k-1)*0.001*C_E(4,k-1)/Keqwg8) ;%mol/(m3-s)

%ri3
k13=(2.20*10"9)*exp(-109000/ (8.315*T_E(k-1)));
r(13,k)=1000*k13*((C_E(4,k-1)*0.001))*((C_E(8,k-
1)*0.001));%mol/(m3-s
%ri4
k14=(1.0*10"10)*exp(-126000/ (8.315*T_E(k-1)));
r(14,k)=1*k14*((C_E(1,k-1)*0.001)"1)*((C_E(8, k-
1)*0.001)"0.5)*((C_E(5,k-1)*0.001)"0.5);%mol/(m3-s
r(14,k)=k14*((C_E(1,k-1))*C_E(8,k-1));

%ri5
k15=(5.01*10"11)*exp(-203000/(8.315*T_E(k-1)));
r(15,k)=1000*k15*((C_E(3,k-1)*0.001)"0.7)*((C_E(8, k-
1)*0.001)70.8) ;%mol/(m3-s

%% Reacciones BUBBLE 9-10-11-12

% r9
%Opcidnl
K9=(2.78*10"3)*exp(-12600/(8.315*T_B(k-1)));
%m3/ (kmol -s)
Keqwg9=0.029*exp(4094/(T_B(k-1)));
r(9,k)=1000*K9*(0.001*C_B(1,k-1)*0.001*C_B(5,k-1)-
0.001*C_B(2,k-1)*0.001*C_B(4,k-1)/Keqwg9) ;%mol/(m3-s)

%ri0
k10=(2.20*10"9)*exp(-109000/(8.315*T_B(k-1)));
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r(10,k)=1000*k10*((C_B(4,k-1)*0.001))*((C_B(8,k-

1)*0.001));%mol/(m3-s

% %ril

k11=(1.0*10710)*exp(-126000/(8.315*T B(k-1)));
r(11,k)=1*k11*((C_B(1,k-1)*0.001)*1)*((C_B(8,k-
1)*0.001)"0.5)*((C_B(5,k-1)*0.001)"0.5) ;%mol/(n3-s

%ril2

k12=(5.01*10"11)*exp(-203000/(8.315*T_B(k-1))):

r(12,k)=1000*k12*((C_B(3,k-1)*0.001)"0.7)*((C_B(8,k-

1)*0.001)"0.8);%mol/(m3-s

%% Flujo Neto
Ctotal_E=sum(C_E(1:8,k-1));
coef_f=coef;
for i=1:NT
Q=0;
%Reaccion 4
coef 1(8,4)=0;
%Reacciones 5-6-7
it r(5,k)>0
coef f(5,5)=0;
elseif r(5,k)<=0
coef f(1,5)=0;
coef f(4,5)=0;
end
if r(6,k)>0
coef (4,6)=0;
elseif r(6,k)<=0
coef f(3,6)=0;
end
if r(7,k)>0
coef f(4,7)=0;
coef f(5,7)=0;
elseif r(7,k)<=0
coef f(1,7)=0;
coef f(3,7)=0;
end
it r(8,k)>0
coef f(1,8)=0;
coef 1(5,8)=0;
elseif r(8,k)<=0
coef (4,8)=0;
coef f(2,8)=0;
end

MODELO NO ISOTERMICO DE GASIFICADORES DE LECHO FLUIDIZADO

116



ANEXO B. CODIGO

if r(9,k)>0
coef f(1,9)=0;
coef 1(5,9)=0;
elseif r(9,k)<=0
coef (4,9)=0;
coef (2,9)=0;
end
%Reaccion 10-11-12/13-14-15
coef f(4,10)=0;coef F(4,13)=0;
coef f(8,10)=0;coef F(8,13)=0;

coef T(1,11)=0;coef F(1,14)=0;
coef T(8,11)=0;coef F(8,14)=0;

coef T(3,12)=0;coef F(3,15)=0;
coef T(8,12)=0;coef ¥(8,15)=0;

Q=(1-epsilon_b(k))*(epsilon_mf*. _.

(coef _T(i,13)*r(13,k)+coef f(i,14)*r(14,k)+coef F(i,15)*r(15,k))+...

(1-epsilon_mF)*(as*(coef _f(i,4)*r(4,k))...

+coef _f(i,5)*r(5,k)+coef Ff(i1,6)*r(6,k)+coef F(i,7)*r(7,k)));
inc_ F(i,k)=C E(i,k-1)*Q/Ctotal _E;
end

%% Conservacion de la masa
it k<7
for §1=1:NT
df_b(i,k)=A*(epsilon_b(k)*a_b*K_be*(C_E(i,k-1)-
C_B(i,k-1))+inc_F(i,k)+...

epsilon_b(k)*(coef(i,9)*r(9,k)+coef(i,10)*r(10,k)+. ..
coef(i,11)*r(11,k)+coef(i,12)*r(12,k))) ;%
expresion con a_b que se utiliza
f B(i,k)=F_B(i,k-1)+h*df_b(i,k);
end

for NT

i=1:
Q=0;
Q=(1-epsilon_b(k))*(epsilon_mf*__.

(coef(i,13)*r(13,k)+coef(i,14)*r(14,k)+coef(i,15)*r(15,k))+(1-
epsilon_mF)*. ..

(as*(coef(i,4)*r(4,k))+coef(i,5)*r(5,k)+coef(i,6)*r(6,k)+coef(i,7)*r(7

-K)));
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df_e(i,k)=(A*(epsilon_b(k)*a b*K be*(C_B(i,k-1)-
C E(i,k-1))-inc_F(i,k)+Q));
end
f E(1:8,k)=F E(1:8,k-1)+h*df _e(1:8,k);

%% Conservacion de la energia

for t=1:NT

inc_ H E(Ct)=(T_E(k-1)-T_R)*Cp(t,k);

inc_H B(t)=(T_B(k-1)-T_R)*Cp(t,k);
end
partl=A*epsilon_b(k)*h_be*(T_E(k-1)-T_B(k-1));

part2=A*epsilon_b(k)*(H0(9,1)*r(9,k)+H0(10,1)*r(10,k)+H0(11,1)*r(11,k)
+HO0(12,1)*r(12,k));
part3=0;
part4=0;
Den=0;
for 1=1:NT
part3=part3+inc_F(i,k)*inc_H E(i);
part4=part4+(T_B(k-1)-T_R)*Cp(i,k)*df b(i,k);
Den=Den+f B(i,k-1)*Cp(i,k);
end
dT_B(k)=(partl-part2+A*part3-part4)/Den;

T_B(K)=T_B(k-1)+h*dT_B(Kk);

terml=A*epsilon_b(k)*h_be*(T_B(k-1)-T_E(k-1));

term2=A*(1-epsilon_b(k))*(1-epsilon_mF)*(as*h_p*(Ts-T_E(k-
1)));

term3=A*(1-epsilon_b(k))*(1-
epsilon_mF)*(as*e_E*sigma*(Ts™4-(T_E(k-1))"4));

term4=A*(sum(inc_F(1:8,k).*inc_H E(1:8)));

term5=A*epsilon_mf*(1-epsilon_b(k))*...

(HO(4,1)*r(4,k)+H0(5,1)*r(5,k)+H0(6,1)*r(6,k)+HO(7,1)*r(7,k)+HO(8,1)*r
(8.k)...
+HO(13,1)*r(13,k)+H0(14,1)*r(14,k)+HO0(15,1)*r(15,k));
W=0;
for i=1:NT
W=W+Cp(i,k)*(T_E(k-1)-T_R)*df_e(i,k);
end
dT_E(Kk)=(terml+term2+term3-termd-term5-W)/(sum(f_E(1:8,k-
1) .*CpE(1:8,1)));

T_E(K)=T_E(k-1)+h*dT_E(K);

else
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%% Método predictor-corrector: Masa
%Predictor
P_b(1:8,k)=F B(1:8,k-1)+h*(-9*df_b(1:8,k-4)+37*df_b(1:8,k-
3)-59*df _b(1:8,k-2)...
+55*df_b(1:8,k-1))/24;
P_e(1:8,k)=F _E(1:8,k-1)+h*(-9*df_e(1:8,k-4)+37*df_e(1:8,k-
3)-59*df_e(1:8,k-2)...
+55*df_e(1:8,k-1))/24;

%Corrector
C _T=0;suml=0; sum2=0;
for t=1:8
suml=P_b(t,k)+suml;
sum2=sum2+P_e(t,k);
C_T=C_T+C_B(t,k-1)+C_E(t,k-1);
end
U_0=U0(k-1)+h*(suml+sum2)/(A*C_T);
Be=(1+10.978*((U_O-
u_mF(k))™0.738)*(rho_p~0.376)*(dp”™1.006))/((u_mF(k)"0.937)*(rho_g(k)™0
-126));
epsilonb=1-1/Be;
zeta=z(k)+h;
db=D_BM(k)-(D_BM(k)-D_B0(k))*exp(-0.3*zeta/Dt);
ab=6*epsilonb/db;
U_b=U_0-u_mFf(k)+0.711*(G*db)"0.5;
Kbe=u_m¥(k)/3+(4*Dg*epsilon_mf*U_b/(pi*db))"0.5;

for 1=1:NT
gB_k(i,k)=A*(epsilonb*ab*Kbe*(C_E(i,k-1)-C B(i, k-
D))+inc_F@i,k)+. ..
epsilonb*(coef(i,9)*r(9,k)+coef(i,10)*r(10,k)+...
coef(i,11)*r(11,k)+coef(i,12)*r(12,k)));

1-epsilonb)*(epsilon_mf*. ..

(coef(i,13)*r(13,k)+coef(i,14)*r(14,k)+coef(i,15)*r(15,k))+(1-
epsilon_mF)*._ ..

(as*(coef(i,4)*r(4,k))+coef(i,5)*r(5,k)+coef(i,6)*r(6,k)+coef(i,7)*r(7
.K)));

gE_k(i,k)=(A*(epsilonb*ab*Kbe*(C_B(i,k-1)-C_E(i,k-1))-
inc_F(i,k)+Q));

end

%Corrector:

f B(1:8,k)=F B(1:8,k-1)+h*(df _b(1:8,k-3)-5*df b(1:8,k-
2)+19*df b(1:8,k-1)+9*gB_k(1:8,k))/24;
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f_E(1:8,k)=F_E(1:8,k-1)+h*(df_e(1:8,k-3)-5*df _e(1:8,k-
2)+19*df_e(1:8,k-1)+9*gE_k(1:8,k))/24;

error_e(1:8,k)=19*(P_e(1:8,k)-f_E(1:8,k))/270;
error_b(1:8,k)=19*(P_b(1:8,k)-f_B(1:8,k))/270;

%Reasignacion de valores
df b(1:8,k)=gB_k(1:8,k);
df _e(1:8,k)=gE_k(1:8,k);

%% Método predictor-corrector: Energia
%Valor predictor:
p_Tb(k)=T_B(k-1)+h*(-9*dT_B(k-4)+37*dT_B(k-3)-
59*dT_B(k-2)...
+55*dT_B(k-1))/24;
p_Te(k)=T_E(k-1)+h*(-9*dT_E(k-4)+37*dT_E(k-3)-
59*dT_E(k-2)...
+55*dT_E(k-1))/24;

%Valor corrector:
% Th
for t=1:NT
inc_H E(Ct)=(T_E(k-1)-T_R)*Cp(t,k);
inc_H B(t)=(T_B(k-1)-T_R)*Cp(t,k);
end
partl=A*epsilon_b(k)*h_be*(T_E(k-1)-p_Th(k));

part2=A*epsilon_b(k)*(H0(9,1)*r(9,k)+H0(10,1)*r(10,k)+HO0(11,1)*r(11,k)
+H0(12,1)*r(12,k));
part3=0;
part4=0;
Den=0;
for i=1:NT
part3=part3+inc_F(i,k)*inc_H E(i);
part4=partd+(p_Tb(k)-T_R)*Cp(i,k)*df b(i,k);
Den=Den+f B(i,k-1)*Cp(i,k);
end

hB_k(k)=(partl-part2+A*part3-part4)/Den;

for t=1:NT
inc_H_E(E)=(p_Te(k)-T_R)*Cp(t,k);
end
% Te
terml=A*epsilon_b(k)*h_be*(p_Te(k)-T_E(k-1));
term2=A*(1-epsilon_b(k))*(1-epsilon_mf)*(as*h_p*(Ts-
p_Te(k)));
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term3=A*(1-epsilon_b(k))*(1-
epsilon_mF)*(as*e_E*sigma*(Ts™M-(p_Te(k))™));

term4=A*(sum(inc_F(1:8,k).*inc_H E(1:8)));

termb=A*epsilon_mf*(1-epsilon_b(k))*. ..

(HO(4,)*r(4,k)+H0(5,1)*r(5,k)+H0(6,1)*r(6,k)+HO(7,1)*r(7,k)+HO(8,1)*r
(8,k). ..
+H0(13,1)*r(13,k)+H0(14,1)*r(14,k)+H0(15,1)*r(15,k));
W=0;
for i=1:NT
W=W+Cp (i ,kK)*(p_Te(k)-T_R)*df _e(i,k);
end
hE_k(k)=(terml+term2+term3-term4-term5-W)/(sum(f_E(1:8,k-
1).*Cp(1:8,Kk)));

T_B(K)=T_B(k-1)+h*(dT_B(k-3)-5*dT_B(k-2)+19*dT_B(k-
1)+9*hB_k(K))/24;

T_E(K)=T_E(k-1)+h*(dT_E(k-3)-5*dT_E(k-2)+19*dT_E(k-
1)+9*hE_k(K))/24;

error_Th(k)=19*(p_Tb(k)-T_B(k))/270;
error_Te(k)=19*(p_Te(k)-T_E(k))/270;

%Reasignacion de valores
dT_B(k)=hB_k(Kk);
dT_E(K)=hE_k(K);

end

%% Concentraciones finales
C _B(1:8,k)=C_B(1:8,k-
1) +h*df b(1:8,k)/(u_b(k)*epsilon_b(k)*A);
C E(1:8,k)=C_E(1:8,k-1)+h*df _e(1:8,k)/(u_mF(k)*A/B(Kk));

for §1=1:NT
if C_E(i,k)<10"-5
C E(i,k)=0;
f E(i,k)=0;
end
if C_B(i,k)<10™-5
C B(i,k)=0;
f B(i,k)=0;
end
end

netflow(k)=0;

for 1=1:NT
netflow(k)=inc_F(i,k)+netflow(k);
end
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end

%% Contenido de carbon de los productos de combustion y

gasificacion

%Concentracion de carbén tras la combustion:
C_char_co(k)=((1-epsilon_b(k))*(1-
epsilon_mF)*(as*(coef(1,4)*r(4,k))))*. ..
(h/u_ex(k))*(MrC/1000) ;%kg/m3

C_char_co2(k)=((1-epsilon_b(k))*(1-
epsilon_mfF)*(as*(coef(2,4)*r(4,k))))*. ..
(h/u_ex(k))*(MrC/1000);
%Concentraciones de carbén de los productos de la
gasificacion:
if r(5,k)>0
C_char_g5(k)=(1-epsilon_b(k))*(1-
epsilon_mF)*(coef(1,5)*r(5,k))*(h/u_ex(k))*(MrC/1000) ;%kg/m3
end
if r(6,k)>0
C_char_g6(k)=(1-epsilon_b(k))*(1-
epsilon_mF)*(coef(2,6)*r(6,k))*(h/u_ex(k))*(MrC/1000) ;%kg/m3
end
it r(7,k)>0
C_char_g7(k)=(1-epsilon_b(k))*(1-
epsilon_mF)*(coef(1,7)*r(7,k)+coef(3,7)*r(7,k))*...
(h/u_ex(k))*(MrC/1000) ;%kg/m3  CH4
end

C_char_g(k)=C _char_g5(k)+C_char_g6(k)+C_char_g7(k);

end
%% Factor de conversion de la gasificacion

Cco

Cco2

C_charin=fc_in/(u_mfF(D)*(1-epsilon_mFH)*A); % kg/m3 en la

entrada

X_cC=(sum(C_char_co(1:k-1))+sum(C_char_co2(1:k-1)))/C _charin;

%conversion en la combustion
X_cG=(sum(C_char_g(1:k-1)))/C _charin;

Xc_new=X_cv+X_cC+X_cG;

dd2=abs(Xc_new-Xcold);

%Método SOR

WW=0.4;
Xc_new=(1-WW)*Xc+WW*Xc_new;
Xc=Xc_new;

end
% Comprobaciones
f T=zeros(NT,1);C_Total=0;
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Q=0;
for i=1:NT
if i~=5
ve=0;vb=0;
ve=F_E(i,k-1);
vb=F B(i,k-1);
if £ E(i,k-1)<0
ve=0;
end
if £ B(i,k-1)<0
vb=0;
end
C_Total (i)=(ve+vb)/(UO(k-1)*A);
if C_Total(i)<0
C_Total (i)=0;
end
T _T(i)=ve+vb;
end
end
sumCT=sum(C_Total (1:8));
% Composicién de los gases producto
for i=1:NT
X_T(i)=C_Total (i)/sumCT;
end

%Balance carbon que entra

fc_in=F_COAL*C;

fc_s out=fc_in*(1-Xc);

fc_g out=Ffc_in*Xc;
error_masa=(fc_in-fc_s out-fc_g out)/fc_in*100;
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