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Resumen

La transformacion de un combustible sélido carbonoso a un combustible gaseoso
(gas de sintesis) ha provocado gran interés como una alternativa para la generaciéon y con-
version de energia, debido a la necesidad de incorporar mas sistemas energéticos basados
en combustibles renovables y sustentables. Con el proposito de interpretar mateméaticamen-
te dicha conversion en la actualidad los estudios realizados por Amundson y Arri (1978)
y Caram y Fuentes (1982), para gasificacién de carbon y de acuerdo con el modelado es-
tandar de reactores quimicos, més la discretizacion del espacio por diferencias finitas, son
retomados y aplicados en los procesos de gasificaciéon de biomasa. El resultado reciente de
Néjera (2012) para un reactor tubular exotérmico, de un solo componente y temperatura,
en donde el ordenamiento del conjunto resultante de ecuaciones diferenciales algebraicas
obtenidas de la discretizacion espacial por diferencias finitas del modelo distribuido produce
un modelo que representa un tren de reactores continuos de tanque agitado (TRCTA) inter-
conectados. En este trabajo, donde los volumenes de cada tanque son considerados iguales
(Vi =Va =,...,=Vy), el analisis de esta representacion exhibe un comportamiento cualita-
tivo similar (multiplicidad de estados de equilibrio, fen6menos bifurcacion) al que presenta
un gasificador de lecho mévil. En el modelo distribuido multicomponente de un gasificador
llevado a la representacion de TRCTA presentado por Badillo et al. (2012), ademas de con-
sideraciones estequiométricas la fase gaseosa se encuentra en estado cuasi-estacionario. Se
obtiene reduccion significativa en el orden del sistema discretizado al considerar volimenes
distintos. El nimero de tanques y sus voliimenes se eligen en funcion del objetivo de modela-
do y de manera heuristica. En este trabajo se de un primer paso hacia la obtenciéon de manera
sistematica del nimero y volumen de los tanques del TRCTA para el modelo que representa
la dindmica de un reactor tubular de gasificacion. Se desarrolla un método de eleccién de
los voliimenes. La reduccién en el ntmero de tanques es motivada por la conveniencia de
obtener un modelo de menor dimensién que represente el fendémeno original dentro de una
banda de incertidumbre paramétrica predeterminada. Estos modelos de menor dimensién
pueden ser utilizados para el diseno del equipo, determinacion de la colocacién de sensores,
control y optimizacién del proceso. La propuesta del método esta basada en la generacion de
un vector que concentra las variaciones de las variables significativas a lo largo del reactor
para un instante de tiempo. La asignacion de los volimenes de cada tanque del TRCTA
es determinada por el &rea contenida bajo este vector y una cobertura espacial apropiada.
El método es sencillo e intuitivo. Los aplicacién del método es presentada para un caso de
estudio, donde se concluye que para representar el comportamiento nominal del sistema, con
un error de aproximacion establecido del 4 %, son necesarios 5 tanques para el TRCTA.






Capitulo 1

Introduccion

La gasificacién es un conjunto de procesos en los que una fuente de carbono soélida o li-
quida reacciona con oxigeno y vapor de agua produciendo un gas combustible que puede ser
empleado en diversas aplicaciones. Un reactor de gasificacion, o también llamado gasificador,
es esencialmente un reactor en donde tienen lugar procesos fisicos y quimicos complejos y
un combustible solido (biomasa, carbon mineral, residuos solidos, etc.) es secado, calentado,
pirolizado, parcialmente oxidado y reducido dentro del reactor cuando fluye a través de él.
Aunque hay una superposicion considerable, muchos fabricantes de estos equipos consideran
que cada proceso puede ser visto como ocupando una zona separada en la que tienen lugar
cada una de las reacciones quimicas y térmicas. Lo interesante de estos reactores es que una
vez que el combustible solido ha pasado a través del reactor bajo ciertas condiciones, este
puede ser convertido a un combustible gaseoso llamado gas de sintesis, compuesto en su
mayoria por mondxido de carbono, didéxido de carbono, vapor de agua, metano e hidrégeno.
De esta manera es que el proceso de gasificacion resulta atractivo debido a que es posible
utilizar materiales de escaso valor comercial para que a partir de la energia calérica del gas
de sintesis sea posible generar energia eléctrica con alta eficiencia y baja producciéon de gases
de efecto invernadero a un costo capital relativamente bajo.

De forma general Badillo (2009) define un gasificador como un reactor de conversion ter-
moquimica en donde una fuente de carbono solida/liquida reacciona con un agente oxidante
(O2 puro o aire) y un agente gasificante (CO2, H2O, Hs) produciendo un combustible ga-
seoso con una composicion quimica simple (Hy, CO, CO4 principalmente) un valor calérico
utilizable (5 — 10MJ/kg) y de facil manejo conocido como gas de sintesis.

Los origenes del proceso de gasificacion se sitiian en Francia e Inglaterra en el siglo XIX
donde se empleaba para la producciéon de un gas combustible cuyo uso era doméstico. Duran-
te la Primera Guerra Mundial su uso se extendio hacia la fabricaciéon de motores alimentados
por biomasa o carbén para vehiculos automotores, barcos, trenes y generadores de energia
eléctrica de pequena escala. Sin embargo, la llegada de combustibles fosiles relativamente
de menor costo y facil procesamiento y adecuacion para su uso final desplazaron a los ga-
sificadores de la industria energética. En el inicio de la segunda Guerra Mundial surgié un
interés por formas alternativas de producir combustibles, retomando el uso de gasificadores



en la industria automotriz. Un caso destacable de este hecho surgié en Suecia, donde en
1943 alrededor del 90 % de los vehiculos contaban con un motor basado en gasificador. En el
periodo de posguerra, la baja en los precios de la gasolina motivé el abandono del desarrollo
de tecnologias de gasificacion por parte de la industria automotriz (Reed y Das 1988).

No obstante, debido a la probleméatica actual relacionada con los combustibles derivados
del petroéleo, las tecnologias de gasificacién han sido redescubiertas recientemente como una
fuente de energia alternativa que ofrece ventajas sobre la combustion o quemado directo de
combustibles fosiles como la gasolina y el carbén. En la practica es posible convertir del 60 %
al 90 % de la energia contenida en la biomasa a energia en forma de gas.

Considerando que la principal fuente de contaminacion del aire es derivada de la quema
de combustibles fosiles (boilers, motores, reactores u otros dispositivos) que producen emi-
siones de gases contaminantes como: Oxidos de azufre (SOs), Oxidos de Nitrogeno (Oxido
Nitrico (NO) y Diéxido de Nitrogeno (N20)), Oxidos de Carbono (Monéxido de Carbono
(CO) y Dioxido de Carbono (COz2)), Mercurio (Hg) y compuestos volatiles organicos, para
los gasificadores existen mecanismosos para la reducciéon de emisiones de gases con efecto
adverso al medio ambiente (Tabla 1.2), esto permite cumplir con los niveles de emisiones
contaminantes (Basu 2006). En la actualidad, existe una tendencia en los diferentes campos
de generacion de energia en la que se busca incrementar la eficiencia termodinamica de la
plantas agregando calor a temperaturas y presiones de operaciéon altas, basado en que existe
una correlaciéon clara entre el aumento en la eficiencia y la reduccién de emisiones y gases de
efecto invernadero, por lo que los procesos de gasificaciéon tienen un gran futuro como una
fuente de generacion de energia alternativa.

1.1. Clasificaciéon de los gasificadores

En la literatura existen diversas formas de clasificar los gasificadores, algunas de las mas
comunes se enlistan a continuacion (Badillo 2009):

= Fuente de energia térmica del proceso de gasificaciéon: Directa, cuando la
fuente de energia térmica principal es el calor producido en la oxidacién parcial del
combustible sélido. Indirecta, cuando la energfa calérica es proporcionada por una
fuente externa funcionando como intercambiador de calor.

» Estado termidindmico de operacién: Basado en el punto critico de operacion
definido como el valor de la temperatura y presiéon cuendo un liquido tiene la misma
densidad que su fase gaseosa correspondiente. Subcritico, la presién y temperatura
del gasificador se encuentran abajo del punto critico del agente gasificante dominan-
te:vapor de agua (Presion de 220.9(bar) y temperatura de 374°C). Supercritico, la
presion y temperatura del gasificador se encuentra por encima del punto critico.

= Movimento relativo de los gases y el combustible sélido. Flujos paralelos
(downdraft o concurrent), la fase solida y la fase gaseosa se desplazan de forma des-



cendente . Flujos contracorriente (updraft o countercurrent), la fase solida se desplaza
de forma descendente mientras que los gases lo hacen en sentido ascendente.

Caram y Fuentes (1982) mencionan que el gasificador de flujos en contracorriente pue-
de ofrecer alta eficiencia térmica y de conversion del carbonizado, baja contaminacién
de gases con solidos, y es capaz de operar en elevadas presiones. Sin embargo, algu-
nas desventajas son la baja capacidad, una pobre adaptabilidad a diferentes tipos de
combustible s6lido y contaminacién de gases por alquitranes. La principal limitacién
de esta configuracion son las altas temperaturas impuestas por la fusiéon de cenizas
ademas de las grandes cantidades de vapor de agua necesarias para controlar la zona
de combustién produciendo un decremento de la eficiencia térmica.

Aunque el significado los términos “contracorriente” y “paralelos” parecieran ser trivia-
les, en la practica, las diferencias radican en que los gasificadores contacorriente toleran
alta humedad en el combustible alimentado, lo que produce ventajas para producir gas
que serd utilizado directamente en un quemador, sin embargo, esta clase de gasificador
produce de 5% a 20 % de alquitranes, lo que signfica que el gas de sintesis producido
es inapropiado en el uso de motores de combustion. Por otro lado, los gasificadores de
flujos concurrentes regularmente producen menos del 1% de alquitranes, reflejandose
en la pureza del gas de sintesis y favoreciendo su uso en motores de combustion.

En el gasificador de flujos a contracorriente (Fig. 1.1a), la biomasa entra a través de un
sello de aire en la cima del reactor y desciende dentro de una corriente de gas caliente.
En la seccion de pirdlisis, el gas caliente piroliza la biomasa produciendo alquitranes,
carbonizado y algunos gases, en la zona de reduccién el carbonizado reacciona con el
COy y el Hy0 para producir CO y Hs, finalmente, bajo la zona de reduccion el aire
entrante quema el carbonizado para producir COy y calor. Cabe mencionar, que la
combustién hacia C'Og es exotérmica, y el calor producido en el gas es absorbido en
las recciones endotérmicas de pirélisis y reduccion.

En el caso de los gasificadores de flujos paralelos (Fig. 1.1b), el aire contacta el carbo-
nizado y pasa la zona de combustiéon para después tener contacto con la biomasa que
serd pirolizada. El calor provocado por la combustién mantiene la zona de pirélisis. Al
final de la zona de pirdlisis, los gases consisten muchas veces de CO9, HoO, CO y Hs
produciendo la mayor parte de los gases combustibles generados durante la gasificacion
de corriente descendente y al mismo tiempo consume 99 % de los alquitranes. Aunque
el gasificador de lecho fijo y flujos concurrentes es ampliamente usado, la principal des-
ventaja es que no puedes ser llevado a grandes escalas debido a que el aire entrando
en los lados del reactor seria incapaz de penetrar a lo largo del didmetro del lecho.

Tipo de agente oxidante utilizado. Aire, el medio de gasificacién y reactivo oxi-
dante es el aire. Este tipo de gasificacién produce un gas de sintesis de bajo valor
calérico (de 3 a 6 (M.J/m?)) debido al alto contenido de disolventes como el nitrogeno
en el aire. Oxigeno, El reactivo oxidante y medio de gasificaciéon es oxigeno puro por
o que el gas de sintesis producido posee un mayor valor calérico comparado con el
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Figura 1.1: Diagrama esquemético de un gasificador a) contracorriente y b) concurrente
mostrando las reacciones que ocurren en cada zona.

gasificador de aire (de 10 a 12 (M.J/m?)). Aire/ Vapor de agua y Oxigeno/ Vapor de
agua, en ambos casos podria agregarse vapor de agua para regular la velocidad de
reaccion de oxidacion.

Basu (2006) considera otra clasificacion ligada al estado de fluidizacion definido como
la operacion a través de la cual los solidos finos (fase solida) se comportan como en un
estado liquido a través del contacto con la fase gaseosa formando un "lecho". Una propiedad
de este lecho es que la fuerza de gravedad sobre las particulas fluidizadas es compensada
con el arrastre del flujo ascendente del gas, manteniendo las particulas en una condicién
semisuspendida y mostrando un comportamiento similar a un liquido con las siguientes
caracteristicas:

= La presion estatica a alguna altura es aproximadamente igual a la del peso del lecho
solido por unidad de area transversal en ese nivel.

= Un objeto més denso que el lecho se hundira, mientras que uno més ligero flotara sobre
el lecho.

= Los sélidos del lecho podran ser drenados como un liquido.

= Kl lecho en la parte superior mantiene un nivel horizontal y también toma la forma
del contenedor.

= Las particulas estan bien mezcladas y el lecho mantiene una temperatura cercanamente
uniforme cuando se calienta.



Bajo el criterio de fluidizacion, los gasificadores pueden ser clasificados dependiendo de
la velocidad a la que fluye la fase gaseosa a través de la fase solida (Basu 2006), conforme la
velocidad de la fase gaseosa aumenta se pueden tener los siguientes tipos de gasificadores:

Explosién de burbujas L
en la superficie del lecho Sélidos
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Figura 1.2: a) Lecho fijo de particulas a través del cual el gas fluye. b) Lecho fluidizado
burbujeante mostrando la circulacion del gas alrededor de las burbujas. ¢) Lecho fluidizado
turbulento. d) Lecho de transporte.

Lecho fijo o empaquetado. Se refiere a un lecho de particulas solidas reposando
sobre la rejilla, a través del cual el gas fluye (Fig. 1.2a). Las particulas no se mueven
entre si y el gas fluye a través del lecho empaquetado de sélidos ejerciendo una fuerza
de arrastre sobre las particulas y causando una caida de presion a través del lecho.

Lecho fluidizado burbujeante. Cuando se incrementa la velocidad superficial de la
fase gaseosa en el lecho fijo, la caida de presion aumenta hasta que la velocidad super-
ficial del gas alcanza un valor critico conocido como wvelocidad minima de fluidizacion
(Ving) v la fuerza de arrastre del gas es igual al peso de las particulas menos la fuerza
que suspende las particulas en un estado incipiente de fluidizacion (Fig. 1.2b). Al ele-
var la velocidad superficial del gas por encima de a velocidad minima de fluidizacién
hasta un punto conocido como velocidad minima de burbujeo (Vy,p) el exceso del gas
en la suspension del sélido genera burbujas.

Lecho turbulento. Cuando la velocidad de la fase gaseosa a través de un lecho
fluidizado burbujeante alcanza la velocidad minima de burbujeo, el lecho comienza
a expandirse y un incremento sostenido en la velocidad de la fase gaseosa podria
eventualmente inducir un cambio en la expansion del lecho, iniciando una transiciéon al
nuevo régimen de lecho turbulento. En este régimen las burbujas pierden su identidad
debido a la rapida fusién y a su rompimiento. Esto resulta en una violenta actividad
y rapida expansion (Fig. 1.2c).



Lecho rapido. Es una suspension sélido-gas de alta velocidad mantenida con una
velocidad del gas fluidizante superior a la velocidad terminal de las particulas indivi-
duales. Es este estado hidrodinamico las particulas tienen una tasa de reflujo hacia
la base del reactor que garantiza un nivel de uniformidad espacial de la temperatura
en el gasificador. Este régimen hidrodinamico se caracteriza por la formaciéon de aglo-
merados de particulas que circulan a lo largo de la suspensién promoviendo un buen
transporte de calor y masa. Estd condicion se presenta cuando la cantidad de s6lidos
aglomerados aumenta, acumulandose en la columna y provocando una obstruccién del
flujo del gas que se ve reflejado en un incremento abrupto en la presiéon. La velocidad
correspondiente a la caida de presiéon minima en el lecho sélido-gas para una tasa de
circulacion de solidos (velocidad de la particula) dada es denotada como velocidad
de transporte. Esta velocidad constituye un punto de transiciéon entre el régimen de
transporte neumatico y régimen de fluidizacién répida.

Lecho de transporte. Existe migracién de gran cantidad de particulas fuera del
gasificador debido a la accién de la fuerza de arrastre del flujo de gas saliente. El lecho
fluidizado y el transporte neumético o de flujo por arrastre son regimenes integrantes
de esta categoria.

En Reed y Das (1988) se menciona que los gasificadores més importantes son los de lecho
fijo en su configuracion de flujos contracorriente y flujos paralelo. Aunque los gasificadores
son equipos relativamente sencillos en sus mecanismos de alimentacién y purificacién del gas
los principios termodinamicos que dictan la temperatura, suministro de aire y otras variables
no son triviales.

1.2. Descripciéon del proceso de gasificacion

Basu (2006) menciona que en un gasificador se llevan a cabo diferentes procesos fisico-
quimicos a diferentes rangos de temperatura (Tabla 1.1).

1. Secado > 420 K

2. Pirolisis (devolatilizacion) 420 — 970 K
3. Combustién 970 — 1770 K
4. Reduccion 1070 — 1370 K

Tabla 1.1: Procesos presentes en un gasificador.

Los procesos 1,2 y 4 absorben el calor proveniente del proceso exotérmico de combustion.
En el proceso de secado, la humedad en el combustible sélido se evapora. El proceso de
pirdlisis separa el vapor de agua, liquidos orgénicos y gases no condensables del carbonizado
(carbon solido del combustible). El proceso de combustion oxida el combustible mientras
que el proceso de gasificacion lo reduce a gases combustibles en una reaccién endotérmica.
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1.2.1. Pirdlisis

El proceso de pirdlisis o devolatilizacion consta de una serie de complejos eventos fisicos y
quimicos, el cual comienza lentamente a una temperatura menor a los 620° K, acelerdndose
casi instantaneamente a 970°K. La composicién de los productos es funcién de la tempe-
ratura, presion y composicién del gas durante la devolatilizaciéon. Este proceso es iniciado
alrededor de los 500°K, cuando los componentes (lignina en la biomasa o volatiles en el
carbon) son térmicamente inestables y se desprenden del combustible solido evaporandose
con otros componentes volétiles. De manera general, el proceso se puede representar por la
siguiente reaccion:

Carbon 6 Biomasa + Calor — Carbonizado + Gases + Vapores 6 Liquidos (1.1)

El carbén y biomasa estan compuestos de coque o cenizas, mondxido de carbono (CO),
metano (C'Hy), humedad (H20) y diéxido de carbono (C'O2), mientras que los liquidos o
vapores producidos son principalmente alquitranes. Debido a la viscosidad de los alquitranes,
estos representan un desafio para los componentes de los equipos de gasificaciéon como filtros,
motores, etc. El proceso de pirdlisis principalmente genera tres productos:

1. Gases ligeros como: Hs, CO, COs, HoO, CHy.
2. Alquitranes (7"), un liquido viscoso y corrosivo compuesto por moléculas pesadas.
3. Carbonizado (C), un residuo solido principalmente conteniendo Carboén.

Di Blasi (2008) afirma que en la literatura se suele simplificar la red de reacciones de la
pirdlisis de biomasa en dos reacciones quimicas secuenciales:

1. Pirolisis del combustible solido (pirélisis primaria).

2. Descomposicion térmica de los alquitranes (pirolisis secundaria).

1.2.2. Combustién

La oxidacién o combustion del carbonizado es una de las reacciones mas importantes que
se llevan a cabo dentro de un gasificador ya que esta provee la energia térmica necesaria
para las reacciones endotérmicas, con base en la reaccién de los combustibles presentes y el
oxigeno suministrado al gasificador. Esta reacciéon da como resultado la formacion de C'Oq
y H20O los cuales generan la reducciéon del carbonizado producido de la pirélisis. Una de las
reacciones de combustion es la oxidacién del carbonizado produciendo el diéxido de carbono.

C+ Oy = CO3 + 393.77 kJ/mol carbon (1.2)

La otra reaccién de combustion es la oxidacién del hidrégeno en forma de combustible
para producir vapor de agua.

1
Hy + 502 = HO + 724 k‘J/mol Ho (1.3)
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1.2.3. Gasificaciéon

La gasificacion involucra una serie de reacciones endotérmicas a través del calor producido
en las reacciones de combustion. La gasificacion produce gases combustibles tales como
hidrégeno, monoéxido de carbono y metano a través de cuatro reacciones principales:

= Water-Gas Reaction. Es la oxidacién parcial del carbén con el vapor de agua. El
vapor de agua reacciona con el carbonizado caliente de acuerdo a la reaccién agua-gas
heterogénea.

C + Hy0 = Hy + CO — 131.38 kJ/kg carbon (1.4)

= Boudouard Reaction. FEl diéxido de carbono presente en el gasificador reacciona
con el carbonizado para producir CO de acuerdo a la siguiente reacciéon endotérmica,
conocida como la reacciéon de Boudouard:

CO2+C =2C0 — 172.58 kJ/kg carbén (1.5)

= Shift conversion. El valor calérico del hidrégeno es mas alto que el del monéxido
de carbono. Por lo tanto, la reducciéon del vapor de agua con mondxido de carbono
produce hidrégeno:

CO+ HyO=COy9+ Hy —41.98 k:J/mOl (1.6)

Esta reaccién endotérmica, conocida como water-gas shift, resulta en un incremento
en la relaciéon de hidrégeno con el mondxido de carbono en el gas, v es empleda en la
fabricacion del gas de sintesis.

= Methanation. El metano podria también formarse en el gasificador a través de la
siguiente reaccion:

C+2Hy = CHy + 74.9 kJ/mol carbon (1.7)

Esta reacciéon puede ser acelerada por un catalizador basado en niquel. La formacién
de metano es preferida especialmente cuando los productos de la gasificaciéon seran
usados como alimentacién para otros procesos quimicos.

El apéndice A muestra a detalle las ecuaciones constitutivas para las especies quimicas
que intervienen en las reacciones consideradas en este trabajo.
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1.3. Motivacidon

La problematica actual en la disposicién de combustibles ha provocado un gran interés en
las tecnologias de gasificaciéon como una fuente de energia alternativa. Como reflejo de esta
situacién, diversos investigadores presentan en la literatura abierta modelos mateméticos
que representan el comportamiento dindmico espacial y temporal para diferentes configura-
ciones o tipos de gasificadores. Aun existe, sin embargo, un vacio considerable en las formas
de controlar el desempeiio del reactor, ya que la dindmica de los fenémenos fisicoquimicos no
es totalmente entendida y empleada para lograr la autonomia del proceso, principalmente
por la alta dimensionalidad del modelo matematico. Por este motivo, lo que se busca en este
trabajo es proponer una metodologia sistemética para reducir el orden del modelo matema-
tico considerando como grado de libertad la asignaciéon del ntmero de tanques y su volumen
en la representacion de un reactor de gasificador descrito por un tren de reactores continuos
de tanque agitado (TRCTA), tal que, la estructura del modelo reducido sirva para mejorar
el disenio de los esquemas de control de las variables criticas del proceso, las condiciones ope-
racionales, la eficiencia del proceso, la seguridad y la posicién de los elementos de medicién
en el reactor.

1.4. Objetivo

Con la idea de utilizar modelos mateméticos reducidos para el analisis de sistemas y el
desarrollo de esquemas de control basados en modelo, el objetivo de este trabajo es proponer
una metodologia para la asignacién del nimero minimo de tanques y el volumen correspon-
diente de un tren de reactores continuos de tanque agitado (TRCTA), que logre reproducir
cualitativa y cuantitativamente la dinamica espacial del modelo dindmico de un gasificador
de biomasa de lecho fijo.

1.5. Contenido

En el capitulo 2 se presenta el estado del arte del proceso de gasificaciéon, se exponen las
diferentes formas en las que el proceso se ha modelado, asi como las herramientas utilizadas
para resolver el problema de control del proceso. Se plantean algunas razones por las cuales
el proceso de gasificacién no se ha consolidado en las areas de generacion eléctrica. En la
seccion 2.2 se describe el modelo dindmico distribuido de una clase de gasificadores, asi como
las herramientas de anélisis estequiométrico y de perturbaciones singulares aplicadas a este
modelo original. Finalmente, en la seccién 2.4 se presenta el modelo en el cual se basa este
trabajo.

El capitulo 3 muestra algunos algortimos de eleccién de malla existentes en la literatura,
asi como estudios previos dirigidos al reactor de gasificacion (seccion 3.1). En la seccion 3.3
se presenta el método de colocaciéon de nodos por factor de ponderaciéon que da solucién
al problema planteado en la secciéon 3.2. Por tltimo, se presenta una ecuacién que relacio-
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na el error de aproximacién del modelo reducido con el niimero de nodos de la malla espacial.

Finalmente, el capitulo 4 presenta el caso de estudio, al que sera aplicado el método
de factor de ponderacion (seccion 4.1). La seccion 4.2 describe a detalle la aplicacion del
método de factor de ponderacién dando como resultado la malla espacial para el modelo
reducido. En la seccién 4.3 se presentan los perfiles espaciales de las variables involucradas
en el proceso de gasificacion comparadas con el modelo nominal. Finalmente, en la seccién
4.4 se compara el comportamiento transitorio del modelo reducido con el modelo nominal.
En el capitulo final se presentan las conclusiones de este trabajo.
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Capitulo 2

Modelado y control de una clase de
gasificadores

En la actualidad el proceso de gasificacién de biomasa no se ha consolidado como una
tecnologia madura, ya que en la mayoria de los mercados no puede competir con los otros
métodos de conversion de energia. En Ruiz et al. (2013) se habla de los obstaculos que
no han permitido el desarrollo definitivo de esta tecnologia para convertirse en una forma
atractiva de generar electricidad. En la seccion 2.1 se da una breve introduccion acerca de la
actualidad del proceso de gasificacion, asi como de la dificultades atn existentes relacionadas
con el control del proceso. La seccién 2.2 describe el modelo presentado en Badillo et al.
(2012) asi como las herramientas utilizadas para la reduccion de orden y rigidez del modelo
original. Finalmente en la dltima seccién de presenta el modelo reducido del gasificador en
estudio.

2.1. Estado del arte

Al dia de hoy, los procesos de gasificacion integrados a ciclos combinados (IGCC) estan
siendo ampliamente usados alrededor del mundo. Una planta demostrativa de 250 MW se
construye en Tianjin, China. En la India, Andhra Pradesh Power Generation Corporation
Ltd en asociacién con Bharat Heavy Electricals Limited instalaréon una planta de IGCC de
125 MW en Vijayawada. En EU plantas de IGCC 262 MW y 250 MW fueron puestas en
marcha en Indiana y Florida, respectivamente. Este tipo de prototipos han sido tutiles para
entender la fisica del proceso y disenio de sistemas de control (Yun 2012). El rendimiento de
una planta generaciéon eléctrica basada en un gasificador de flujos paralelos conectado a la
red ha sido insatisfactoria , operando solo 70 h sobre 1000 h presupuestadas (Dasappa et al.
2011).

Dentro de un enfoque de modelado de gasificadores orientados al diseno de estrategias de
control, Gobel et al. (2007) modela un gasificador de lecho fijo de dos etapas para carbon
mineral con flujos descendentes, donde en la primera etapa se desarrolla inicamente el ca-
lentamiento, secado y pirdlisis del combustible sélido y en la segunda etapa se llevan a cabo
las reacciones de combustion parcial de volatiles y carbonizado y la gasificaciéon del carbo-
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nizado. La estrategia de control propuesta ofrece una reduccion del transitorio de la altura
del lecho ante cambios en las condiciones operacionales del reactor. Esta estrategia consiste
en cambiar de forma simultanea la entrada de aire y la entrada de biomasa, provocando una
mejora considerable del transitorio, de 3 min si cambia la carga de 100 % a 50 % respecto
a 20 horas de transitorio si s6lo aumenta el flujo de un elemento (biomasa, aire 6 vapor de
agua) de manera proporcional al cambio de carga.

Vapor
pre-calentado

Oxidaciéon
parcial

U].@- :’/ B

Aire
pre-calentado%
(

Analizador

Gasificacion del
~— carbonizado

de gases
Salida £ 9 k === —
de gases <% BQ Tj;
@
BFD

Figura 2.1: Reactor de gasificaciéon de carbonizado equipado con dispositivos de medicion,
T:Temperatura

Por otro lado, el reactor estudiado por Gobel et al. (2007) (Fig. 2.1) muestra que las
mediciones a lo largo del reactor en requieren més de 30 dispositivos lo que en principio
elevaria el costo y mantenimiento de estos equipos y la eleccién de los puntos considerados
para realizar una estrategia de control no estarian bien definidos o bien podrian ser excesivos.

Un trabajo de interés es el realizado por Baldea y Daoutidis (2007), donde se menciona
que existen tres desafios importantes para la implementacion de leyes de control de reactores
tubulares:

= Las temperaturas a la salida y en algunos puntos a lo largo del reactor estan comtnmen-
te disponibles. Sin embargo, las mediciones de la composicién solo estén disponibles a
la salida del reactor y son regularmente medidas en intervalos de tiempo relativamente
largos, limitando el uso de estas para algoritmos de control.

= Las entradas que pueden ser manipuladas regularmente incluyen la velocidad de entra-
da de los reactantes y su composicion, siendo esta tltima mas dificil de emplear para
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un caso practico. La adicion de una camisa de enfriamiento representa una opcion,
pero el uso de esta podria producir una distribuciéon radial irregular de la temperatura
en el reactor.

» Larigidez del modelo y su tamano impiden la implementacién practica de controladores
basados en modelo.

A la luz de estos hechos se implementa un controlador proporcional, que usa la veloci-
dad de entrada del combustible como la senal a manipular. Se asume que es posible medir
dos temperaturas: la temperatura mas alta (temperatura "pico") a lo largo del reactor y la
temperatura a la salida del reactor. Se disenan dos leyes de control para cada una de las
salidas concluyendo que la implementada con la temperatura "pico" estabiliza el reactor
alrededor de un estado de ignicién tomando como perturbacion el cambio de velocidad de
uno de los reactantes. Por otro lado, la segunda ley de control propuesta con base a la tem-
peratura a la salida del reactor no logra estabilizar la operacion del reactor en un estado de
ignicién. Se explica que el pobre desempeno del segundo controlador se debe al hecho de que
la migracion de la ola de calor hacia la salida del reactor se manifiesta inicialmente a través
de una pequena disminucién de la temperatura, seguida de un aumento durante un periodo
prolongado de tiempo de la temperatura en la salida del reactor seguida de un descenso de
la temperatura agudo que corresponde con la extincién del reactor.

En Septiembre de 1997 GEC ALSTHOM Mechanical Engineering Center (ahora ALS-
TOM Energy Tecnologhy Center), lanzé un desafio abierto a la comunidad de control de
cerca de 20 instituciones interesadas. El desafio consistio en evaluar y comparar algoritmos
de control sobre una planta real de gasificacion (Fig. 2.2). El desafio incluia tres modelos
lineales (alrededor de tres puntos de operacion) obtenidos de un modelo no lineal desarro-
llado por ALSTOM. Fisicamente el gasificador tiene 4 entradas principales que pueden ser
manipuladas para controlar el proceso:

= Flujo de aire
= Flujo de vapor
= Flujo de carbén

» Extraccién de carbonizado

El controlador debe de ajustar estas entradas para regular las principales variables de
salida del gasificador, las cuales son:

= Temperatura del gas
= Presion del gas
= Valor calorifico del gas

= Masa del lecho
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Gas
Combustible
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Piedra —>—"
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Figura 2.2: Gasificador ALSTOM con varaiables de salida y controladores PID por presion
y temperatura.

Los controladores propuestos se presentan en Dixon (1999) donde se listan los siguientes:

= Control PI en términos de la parte proporcional e integral multivariable que se selec-
cionan por medio de ajuste éptimo.

= Control predictivo basado en modelo, basado sobre las herramientas de MATLAB
(Model Predictive Control Toolbox).

= Control predictivo con un lazo interno 6ptimo cuadratico lineal, que esta supervisado
por un lazo de control predictivo exterior que incorpora el manejo de restricciones y
accion integral para dar seguimiento libre de offset.

= Controles H-infinto en formas variadas para solucionar el problema de sensibilidad
parametrica.

= Control por modos deslizantes, plantea el problema de pasar de un punto de operacion
a otro y disefia una superficie de deslizamiento tal que un solo controlador pueda
operar a través de toda la envolvente.

Mientras todas las soluciones presentadas alcanzan un éxito razonable, ninguna de ellas
logra cumplir con todos los criterios de desempeno para los diferentes puntos de operacion.
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Esto deja ver que las entradas de control tienen un impacto considerable sobre la compleji-
dad del sistema (Dixon 1999). Considerando que se trata de un reactor tubular, se puede ver
que la eleccion de la posicion y cantidad de mediciones (salidas) necesarias para proponer
algoritmos de control juega un papel importante.

Paes (2005) modela un gasificador de flujos a contracorriente con lecho fijo por medio
de ecuaciones diferenciales parciales lineales unidimensionales dindmicas para las especies
quimicas, masa total y la temperatura de cada fase termodinamica (solido-gas).

Con base en simulaciones en lazo abierto del modelo dinamico obtenido se establecen los
objetivos de control:

= Control de seguridad de operacién. Un control de temperatura del gas de sintesis
a la salida del gasificador (restriccion: Ty sqride < 600K) y de las temperaturas maximas

y minimas del gas dentro del gasificador (restriccion: 1300 < Ty mazima < 1600K).

= Control del flujo masico del gas de sintesis. El flujo mésico saliente del gas de
sintesis es variable y es deseable que sea regulado para el acoplamiento adecuado del
gasificador con otros dispositivos.

» Control de la concentracion de gases volatiles (provenientes de la pirdlisis)
contaminantes en el gas de sintesis.

Finalmente, propone un controlador lineal PI en cascada de dos lazos con un control de
flujo masico saliente de gas donde la sefial de control se dirige al controlador de temperatura.
Se concluye que sblo se puede lograr un control efectivo de 3 de las 4 variables de interés
con una variable de control: la temperatura maxima del reactor, la temperatura del gas de
sintesis, el flujo saliente de gas y la concentracion del gas de pirolisis.

Ruiz et al. (2013) concluye que en primer lugar, es complicado elegir el gasificador ade-
cuado para un determinado tamano de planta de generacién eléctrica ya que existe una muy
amplia gama de disefios y montajes, muchos de los cuales se encuentran todavia en fase de
investigacion, aunado a que la biomasa no tiene el mismo comportamiento estable que los
combustibles fosiles.

Ademas, la operacion de la planta es més compleja y sensible a numerosos parametros, los
cuales se pueden producir inestabilidades de funcionamiento. El régimen de funcionamiento
de una planta depende de variables que no siempre pueden ser controladas, principalmente
la uniformidad y disponibilidad de la biomasa. En este estudio las conclusiones son las
siguientes:

» Los parametros de mayor impacto en el proceso de gasificacion son la temperatura y
la reaccion de gasificacion. El control de estos parametros asegura i) un gas de sintesis
con un aceptable contenido de alquitranes y ii) reduccion de los efectos de produccion
de cenizas causadas por las altas temperaturas en el reactor.
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= El contenido de humedad de la biomasa es un pardmetro de funcionamiento que reduce
la eficiencia de gasificacién, ya que parte de la energia se utiliza para el secado de la
biomasa. Ademas, el contenido de humedad por encima del 15 % lleva a variaciones
en la concentraciéon de los componentes del gas de sintesis generado, y por lo tanto
en su poder calorifico, haciendo asi, el proceso inestable. Procesos de preparacion de
biomasa anteriores, tales como pirélisis, pueden ayudar a proporcionar el combustible
con regularidad energética. Una estimaciéon de los costes energéticos de los procesos
anteriores tendria que realizarse para evualuar la viabilidad.

= La presencia de alquitranes en el gas de sintesis generado es uno de las principales
barreras tecnologicas para el desarrollo de la gasificacion.

= Una vez que el gas de sintesis se ha obtenido, es dificil y costoso asegurarse de que
cumple las condiciones ideales necesarias.

Finalmente, considerando que las principales cuestiones que se plantean en el disefio de
una planta de generacion eléctrica basada en gasificacion son dirigidas hacia el gasificador,
su funcionamiento, el tratamiento y adaptacion del gas de sintesis generado, sin olvidar la
importancia en la preparacién de la biomasa, la gasificacién parecer ser una tecnologia rigida,
ya que requiere una adaptacion completa del combustible para ser procesado y , una vez que
este se ha logrado y los parametros de funcionamiento han sido sintonizados, la flexibiidad
que permite el proceso es poca. Esto significa que cualquier variaciéon en las caracteristicas
especificas de la biomasa tendréan consecuencias no deseadas para el proceso de gasificacion,
tales como inestabilidad en el funcionamiento, pérdida de rendimiento, problemas de es-
calamiento, etc. De lo anterior, se destaca la importancia de obtener un modelo dindmico
que permita utilizar herramientas de teoria de control con el fin de mejorar el desempeiio y
ofrecer autonomia y adptabilidad al proceso de gasificacion.

2.2. Modelo dinamico de una clase de gasificadores

Los gasificadores son considerados como sistemas termodinamicos abiertos (alimentacion
continua de flujos masicos de aire y combustible sélido) en los que se producen fenomenos de
transporte de masa, energia, cantidad de movimiento y especies quimicas principalmente.
Asi, el modelo utilizado en el presente trabajo toma como punto de partida las leyes de
conservacion de las diferentes variables de transporte. Con base en esto, Di Blasi (2000)
plantea el modelo de un gasificador de lecho fijo y flujos descendentes. Estas unidades son
utilizadas para procesos de pequena escala (< 500kWe) ya que producen un gas de sintesis
més limpio comparado con los gasificadores de lecho fijo y flujos contracorriente. Ambas fases
fluyen a través del reactor de forma descendente llevandose a cabo los procesos descritos en
la seccion 1.2 (figura 2.3). Las consideraciones realizadas en el método de modelado son las
siguientes:

1. Modelo Euleriano de dos fases (flujo de fases separados).

2. La pirdlisis de la biomasa (pir6lisis primaria), la descomposicion térmica de los alqui-
tranes (pirdlisis secundaria), las reacciones heterogéneas de combustion y gasificacion
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10.
11.

12.

13.

del carbonizado, la combustion de los gases (volatiles) y la reaccion de separacion del
CO3 con agua (water-gas shift reaccion) se realizan a una velocidad finita.

Se incluye la transferencia de masa entre las particulas sélidas y el gas, la transferen-
cia de calor entre fases y la transferencia de calor con las paredes del reactor para
ambas fases mediante los coeficientes de transferencia incluidos en las ecuaciones de
transporte.

La velocidad de la fase gaseosa es calculada de la ecuaciéon de continuidad y la densidad
de la ley del gas ideal. El flujo mésico del s6lido es obtenido de la ecuacién de masa
del carbonizado.

La caida de presién en el reactor se considera uniforme.

Las reacciones heterogéneas de combustiéon y gasificacién del carbonizado son descri-
tas mediante un modelo de contraccién de particula con niicleo inerte en un proceso
isotérmico.

La pirdlisis se considera como un proceso que no modifica la estructura del lecho sino
su densidad, la cual es obtenida de la ecuaciéon de balance de masa del carbonizado.

No existe equilibrio térmico entre las fases en las zonas de combustién y pirdlisis.
Hay tranferencia de calor por radiacion en el lecho poroso.
Flujos de masa de las dos fases variantes en el tiempo.

Las particulas de combustible sélido alimentadas son del mismo tamano y de forma
esférica.
La hidrodinamica es mucho mas rapida que los procesos de intercambio de energia y

masa.

El modelo de turbulencia se incluye en las propiedades de tranporte de masa y energia
de los coeficientes de transferencia de masa y energia entre fases.

Tomando las consideraciones anteriores Badillo et al. (2012) propone un modelo dinami-
co, donde a diferencia de lo mencionado anteriormente, las temperaturas de ambas fases son
agrupadas. El modelo presentado, basado en primeros principios, esta formado por balances
de masa de las componentes quimicas y balances de energia de cada una de las fases, la fase
gaseosa (Cy) considera como especies quimicas el oxigeno (Oz), hidrogeno (Hz), mondxido
de carbono (CO), bioxido de carbono (COs), vapor de agua (H20), metano (CHy), alqui-
tranes (7") y nitrogeno (N2), mientras que la fase solida (Cs) estd constituida por biomasa
(B) y carbonizado (C) que representan el combustible sélido crudo y el combustible solido
carbonizado respectivamente.

Asi, la descripcion de la dindmica espacial y temporal del reactor tubular, en términos
de la red de reacciones descritas en la secciéon 1.1, esta dada por el siguiente conjunto de
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Figura 2.3: Gasificador de lecho fijo y flujos paralelos.

ecuaciones diferenciales parciales (EDPs) sobre un dominio espacial (0 < Z < L) y temporal
(t' > 0):

6t’Agi = —82(Agi ug) + 82(2)/\/( 8ZAgi) + Qg,; (2.1)
at/iAsi = _aZ (Asz us) + gsi
OyT = —0z(T ug) +0z(Dy 0zT) + Qr

Ori = ngj R; T=4g,5 (2.4)
j=1
QR — Qw

_ 2.

or = |7 (25)
¢ 4
Qr="- ; AH;R; Qu = Avhy [T = T As=5-
cyc, R Al

= Ug Dy = T = AT(’i

e *[C;CJ“Q Toag o2

Ag =[Ao, Am, Aco Aco, Ach, Amo Ar Ap,]
A= [Ap Al
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donde A; es la concentraciéon molar por unidad de volumen de la i-ésima componente en
la fase w, T es la temperatura de ambas fases, G.; es la tasa de generaciéon por unidad de
volumen del componente i en la fase m, Qg es la tasa de generaciéon de calor por unidad de
volumen, R; y AH; son la tasa de reacciéon y el cambio de entalpia de la j-ésima reaccién
respectivamente, S?,j es el coeficiente estequiométrico del i-ésimo componente en la j-ésima
reaccion de la fase m, u, representa la velocidad convectiva de la fase 7, ugy es el coeficiente
de conveccion de calor, Das v Dy son el coeficiente de dispersion de la fase gas y el coe-
ficiente de difusion de calor respectivamente, Cr y C es la concentracién molar total y el
calor especifico de la fase 7, respectivamente, h,, es el coeficiente de transferencia de calor
de la pared del reactor y Dg es el didmetro interno del reactor. Los términos de reacciéon
para la generacion de las componentes gaseosas y solidas se presentan en el Apéndice A, los
términos de generacion de calor se presentan en el Apéndice B.

De acuerdo al flujo relativo de alimentaciéon de la fase solida y la fase gaseosa para un
gasificador de flujos paralelos y descendentes, las condiciones de frontera en la cima del
reactor (Z = 0) para las componentes quimicas y la entalpia de ambas fases son:

Dt 07 A yi(t, 0) = uy (1, 0) [Ayi(t,0) — Agi] (2.6)
Asi(t,O) Us(t,O) = Asi,e u57€ .
Dy 07T (t,0) = up(t,0) [T (¢,0) — Te] (2.8)

donde A . son las concentraciones de alimentacion de la i-ésima componente de la fase 7 y
T es el promedio de las temperaturas de alimentacion de las fases solido y gas. En el fondo
del reactor (Z = L) se establecen condiciones tipo von Neumann:

07A4i(t,L) =0 (2.9)
0z7A(t,L) =0 (2.10)
07T(t, L) =0 (2.11)

2.3. Meétodos para la reduccién de orden del modelo dinaAmico

El modelo en ecuaciones diferenciales parciales (2.1)-(2.3) es un sistema dinamico de
dimension infinita cuya utilidad en control es limitada. Bajo esta limitacién y con el objetivo
de reducir la dimension del sistema, Badillo et al. (2012) desarrolla un modelo dindmico de
bajo orden utilizando métodos para la reducciéon de dicho modelo los cuales se enumeran a
continuacion:

1. Simplificacion de la dinamica de algunas componentes gaseosas basada en considera-
ciones estequiométricas. Se realiza un analisis del rango de la matriz de coeficientes
estequiométricos de las componentes de la fase gas para determinar el ntmero de
reacciones independientes existentes en la cinética quimica del modelo.
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2. Método de reducciéon de orden no lineal basado en el método de perturbaciones singu-
lares. Se obtiene una forma estandar de parturbaciones singulares del modelo dindmico
distribuido de los reactores de gasificacion de lecho fijo mediante una normalizaciéon
de sus variables conservativas.

3. Método de agrupamiento del modelo distribuido de un gasificador representado me-
diante una interconexion en serie de CSTR’s no isotérmicos con flujos bidireccionales
mediante una discretizacion espacial del modelo utilizando diferencias finitas.

2.3.1. Matriz estequiométrica

Basado en el analisis algebraico de la matriz estequiométrica, Badillo et al. (2012) dedu-
ce que las cinéticas de reacciéon s6lo afectan un subconjunto del total de especies de cada
fase llamadas componentes clave y el resto de las componentes constituye el conjunto de
invariantes de reaccion del sistema, es decir, aquellas componentes con balances de masa
asociados cuyo término fuente es cero.

Considerando la red con j reacciones, N componentes totales, nf componentes reactivos
y nl componentes inertes (N, = nff +nl) (Aris 1965) y representando la tasa de generacién
molar, ecuaciéon (2.4), en forma matricial se tiene:

G-(A,T) =8 R(A,T) (2.12)
T

Go(A,T) = 0T G5+ Gl

RAT)=[Ri Ry -+ Ry]"

Sy = [sgj] dim(S,) = (nf, §) rank(Sz) = Ny < j I, =nk

S )
S = [Sg] rank(S) = N, < j I, = nf +nf — N,

s

S, es la matriz estequiométrica de la fase m, considerando tinicamente los componentes
reactivos, N, es el nimero de reacciones independientes y [, es el nimero de concentracio-
nes invariantes en el sentido de combinaciones lineales de los componentes cuya dinamica
depende solo de los mecanismos de transporte y no de la tasas de reaccién no lineal.

En términos de la factorizacion por rango y la reduccion por escaléon, la matriz estequio-
métrica (S;) puede ser expresada en la forma

Sy =8y My dim(Sy) = (n®, Ny) dim(Mz) = (Ny, 5) (2.13)

donde S, son las columnas linealmente independientes de S; y M, es formada por los N
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renglones diferentes de cero de la reducciéon por escaléon de la matriz S;. De esta forma el
vector de tasas de generacion

Gr(A,T) =8 Nz (A, T) NA(A,T)=M;R(A,T) (2.14)

es escrito en términos del vector NV con tasas de reacciéon independientes segin la estequio-
métria de la matriz S,. De esta forma la matriz S, determina un cambio de coordenadas
lineal de las concentraciones

_ Wr _ _ Vr OnﬁXn{r B S;rr
W, =[wr wg - wg]" E.=[& I
=6 & - & =1 77 - 1]

W, contiene las concentraciones clave y E, contiene las concentraciones invariantes (&)
mas las inertes (Z,) para la fase m, C; es el cambio de coordenadas de la concentracion

de la fase 7, I,; es la matriz identidad de dimension nl, 0,5, es la matriz de ceros de
v Ky Ky

dimension nf x n!, ST es la matriz pseudo-inversa de S; y Ly es la matriz cuyos I, renglones

producen el espacio nulo de S. De esta forma, el cambio en las tasas de reaccién para las
concentraciones principales (W) e invariantes esta dado por (&;):

(2.16)

riem =[]

it [s,t Qﬂ(A,T)] B [ M, R(C,T) } _ [RW(C,T)}

LG (A, T)| — |LL Sy Na(A,T) 0

Con el cambio de coordenadas se agrupan los términos de reacciéon y se reduce la depen-
dencia de las tasas de reaccién no lineales del modelo.

8,5/./49,‘ = —82(Agi ug) + 82('DM Oz .Agl) + fgi (2.17)
at’Asi = _8Z(Asi us) + fsi (218>
opyT = —az(TuH) —+ az('DH 827-) + 97 (2.19)

2.3.2. Perturbaciones singulares

La esencia de la teoria considerada en esta seccién es que la discontinuidad de las solu-
ciones causada por las perturbaciones singulares puede evitarse si se analizan en escalas de
tiempo diferentes. Esta aproximacién con multiples escalas de tiempo es un rasgo distintivo
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del método de las perturbaciones singulares (Khalil 2002). de Bajo un analisis analogo al
desarrollado por Baldea y Daoutidis (2007), Badillo et al. (2012) lleva acabo la reduccién
del reactor de lecho fijo y flujos paralelos considerando las diferencias de densidad, velocidad
de flujo y capacidad caldrica entre la fase solida y la fase gaseosa y basado en el método
de perturbaciones singulares obtiene un modelo cuasiestacionario distribuido a partir del
modelo de gasificador (2.17)-(2.19). Se introducen en el modelo las variables y ntmeros
adimensionales:

T 4 ul
A= 2 =1 R "=
D D A Lh
Dur = 3 D= B0 Pro ng; o= C(;Upi)
Pey = éj\tjs Pey = 1;;:; Da; Ul;opgjo Bj = CA,;%

Pejr y Pep son los nimeros de Peclet de la masa de gas y de calor, respectivamente, St,,
es el nimero de Stanton de pared, Da; y B; es el nimero de Damkholer o el aumento de
temperatura adiabatica para la j-ésima reaccion. De esta manera, la forma adimensional del
modelo distribuido del gasificador es obtenida.

0 Ay = —0.(Agivy) + PiM@Z(DM 9. Ay) + fi(A,T) (2.20)
Ot Agi = —0.(Agivs) + i (A, T) (2.21)
&Fz—@@wﬁ+é¥@@H@m+Qr (222)
£,(A,T') = M, Da £(A,T) (2.23)
£,(A,T) = K3y M, Da f(A,T) (2.24)
Qr(A,T) = —St, [[ = Tw] — Ky Bl Da £f(A,T) (2.25)
fAD)=[f1 fo - fna

£;(AT) = ;éi:?% vg =vs + Ky [cf;; Cﬂ Vg

=18 Uy >> U, >0 (2.26)
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con condiciones de frontera en la cima del reactor (z = 0)

Dy

P a,21ng (t, O) = ’Ug [Agz (t, 0) — Agi,e]
EM

Asi (tv 0) Vs (t7 O) = Asi,e Vs,e
Dy
ZH 5.1(t,0) = vy [[(£,0) — T,
D 10,0 = v [0(1,0) T

y en la parte baja del reactor (z = 1)
O0zA4i(t,1) =0

9, As(t,1) =0
8.T(t,1) =0

(2.27)
(2.28)

(2.29)

(2.30)
(2.31)
(2.32)

El modelo normalizado dado por las ecuaciones (2.20)-(2.22) constituye la forma estan-
dar de perturbaciones singulares del modelo distribuido del gasificador en estudio ya que
evidencia una separaciéon de las escalas de tiempo de forma adimensional del modelo distri-
buido del gasificador cuando se considera que € — 0. En consecuencia, las variables rapidas
del sistema son las concentraciones gaseosas. Por otro lado, la escala lenta y dominante del
sistema esté descrita por los balances de masa de los componentes solidos y la temperatura
en el modelo de orden reducido. La ecuacién (2.20) se encuentra es estado cuasiestacionario
y su comportamiento estd determinado por el comportamiento dinamico de la variables len-
tas. Finalmente, haciendo esta consideracion el comportamiento del reactor en estudio esta

descrito por las ecuaciones (2.33)-(2.35).

1
0= —8Z(Agi . Vg) + 78Z(DM . GZAgi) + fgi(A, F)
Peyy
O Agi = _az(Asi : Vs) + fsi(Aa F)
1
o' =—-0,(T-vy)+ =——0,(Dg - 9.T') + Qr
Pey

fy(A,T) = M, Da f(A,T)
fs(A,T)s = Ky Mg Daf(A,T)
Qr(A,T) = —St, [[ —T,] — K3y Bl Daf(A,T)

f(A,I‘):[fl fa - fNR]
R;(C,T) e
£i(AT) = L~ =vs+ Ky | 22 vy

(2.39)
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con condiciones de frontera en la cima del reactor (z = 0)

D
Do 0:Agi(t,0) = Vg [Agi(t,0) — Agic] (2.40)
EM
Asi(tv 0) © Vs (t, 0) = Asi,e *Vse (2.41)
D
2 H.T(t,0) = vy [T(t,0) — T] (2.42)
Pey

y en la parte baja del reactor (z = 1)

dzAgi(t,1) =0 (2.43)
9:Asi(t,1) =0 (2.44)
d.T(t,1) =0 (2.45)

Finalmente, el modelo distribuido presentado anteriormente es una versiéon reducida del
modelo original, con menos ecuaciones dindmicas: Ng + 1 ecuaciones diferenciales parciales
y N4 ecuaciones diferenciales ordinarias.

2.4. Representacion del modelo como un TRCTA

Siguiendo el agrupamiento de reactores tubulares de Coste et al. (1961), Deans y Lapidus
(1960) y recientes estudios de Néajera (2012) el ordenamiento del conjunto de ecuaciones
diferenciales y algebraicas obtenidas de la discretizacion del modelo distribuido (2.33)-(2.35)
produce el modelo de N reactores continuos de tanque agitado (TRCTA) con volumenes
Vi, Va, ..., Vi como describe la figura (2.4).

Malla en diferencias finitas

Zk—-1 Zk Zk+1 ZN  2ZN+1

Figura 2.4: Analogia entre discretizacion espacial de la malla y TRCTA con flujos de
retromezclado.

Las velocidades convectivas (v y v) v los coeficientes de difusion (D y Dyy) del reac-
tor tubular (2.33)-(2.35) estan relacionados con los vectores de flujo hacia adelante (qx) y
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flujos de retromezclado (qi) del conjunto de ecuaciones del TRCTA que se muestra en el
Apéndice C.

Por otro lado, la asignaciéon de volimenes tal y como lo muestra la figura 2.4 se realiza
mediante la siguiente ecuacién:

Vg = LA = Z Vi Vi = ALx AR (2.46)

donde Vi y Vg son el volumen del k-ésimo tanque y del reactor tubular respectivamente, L
es la longitud del reactor y Ag su seccion transversal y A, ;. es la distancia entre los nodos
k 'y k — 1 de la discretizaciéon de la malla espacial. Para mayores detalles consultar Badillo
et al. (2012)
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Capitulo 3

Malla espacial para modelos de
gasificadores

En los capitulos anteriores se ha hablado acerca del modelo diftamico del reactor de
gasificaciéon de flujos concurrentes mencionando los procesos y reacciones que rigen su com-
portamiento espacial y temporal. También se han mencionado los métodos bajo los cuales
se ha buscado la reduccién de orden y rigidez del modelo con el objetivo de que este modelo
pueda ser utilizado tanto en el anélisis del sistema, como en el diseno del control del proceso.
Sin embargo, el sistema de ecuaciones que representa el comportamiento del reactor tubular
como TRCTA es un modelo en el que el nimero de tanques y su volumen pueden conside-
rarse como grados de libertad tales que la dimensién final sea considerablemente menor a la
de un modelo de referencia. La elecciéon del niimero de tanques, y su volumen, es esencial si
lo que se busca es reducir el namero de variables que se consideraran en la ley de control y
lleva a pensar inmediatamente en donde seran colocados los sensores a lo largo del reactor
tomando en cuenta las zonas donde existan mayores cambios y sin dejar de lado el cubrir
todo el largo del reactor. Asi, lo que se busca, en principio, es elegir el nimero de tanques
y su volumen tales que reproduzcan una solucién aproximada a una solucién de referencia
con un error aceptable.

Sin pérdida de generalidad, las herramientas de discretizaciéon analizadas en la secciéon
(2.4) aluden a la solucion numérica de ecuaciones diferenciales parciales, las cuales son lleva-
das a la forma de un sistema de ecuaciones definidas sobre un dominio discretizado. A partir
de esta seccién se toma en cuenta el analisis en términos de mallas y nodos, bien conocido en
la literatura, que es relacionado intrinsecamente con la representacién del TRCTA a través
de (2.4).

3.1. Tipos de mallas

Dentro de la literatura se ha probado que existen mejoras significativas en la aproxima-
cién y eficiencia de la solucién de ecuaciones diferenciales parciales si en la discretizacion se
concentran puntos de una malla en las zonas de mayor cambio de la soluciéon. Huang et al.
(1994) menciona que para una solucion numérica de ecuaciones diferenciales, los metodos
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de mallas adaptables se pueden dividir en dos categorias, las estéaticas y las dindmicas. Para
los métodos estaticos de redistribuciéon de nodos, la posibilidad de agregar nuevos nodos y la
interpolaciéon de variables dependientes de una malla anterior a una nueva se realizan en un
tiempo fijo. Para los métodos dinamicos, o métodos de malla moévil, se emplea una ecuacién
que involucra la velocidad de los nodos, para mover una malla que conserva el ntmero de
nodos fijo de tal manera que los nodos permanecen concentrados en regiones de rapida va-
riacién de la solucion. Estos métodos han recibido diversas criticas debido a su complejidad
y sensibilidad con respecto a ciertos parametros de entrada definidos por el usuario.

Hay que considerar que los principales desarrollos en métodos de mallas moviles se basan
en la formulacién satisfactoria de la ecuaciéon de malla y muchas veces esta es dificil de
obtener de manera consistente y confiable. Adicionalmente a la capacidad de concentrar un
suficiente niimero de puntos en regiones de rapida variacion de la solucién, una ecuaciéon de
malla satisfactoria deberia de ser simple, facil de programar y razonablemente insensible a
la eleccion de sus parametros. Por otro lado, la construccion de la ecuaciéon de malla moé-
vil muchas veces debe ser guiada més por principios matematicos que por argumentos fisicos.

Otras formas tipicas para distribuir los nodos dentro de una malla espacial son las pre-
sentados por Romero y Alvarez-Icaza (2011):

= Distribucién uniforme: Se entiende por una malla uniforme a aquella que tiene el
mismo tamano de paso.

22 TRl =R3 —RQ=‘'""=ZN —ZN-1

= Distribuciéon de Chebyshev-Gauss-Lobatto: Los puntos internos de la malla lle-
gan a estar més cercanos a los limites del dominio de acuerdo con la siguiente relaciéon

1 1
zi:2(lcos]if_17r> i=2,.. . N—1

= Las raices de los polinomios de Legendre: En este caso, los poliomios asociados
de Legendre se deducen de forma recursiva

(2n+1)z2P,(2) — nPp—_1(2)

Fri(2) = n+1

con Py =1y P, = z. Las raices de estos polinomios z € (—1,1). Para desplazar las
raices a un dominio de z € (0, 1) se aplica la transformacion z = 2z — 1.

Aunque estos métodos de distribucion han sido muy utilizados y dado resultados satis-
factorios como en (Romero y Alvarez-Icaza 2010), la desventaja se presenta en la ausencia
del modelo del sistema fisico para la eleccion de las coordenadas de la malla.

Un caso mas cercano al relacionado con esta trabajo y a la discretizacion espacial no
uniforme de gasificadores es el presentado en Badillo et al. (2012), en donde las coordenadas
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elegidas dan resultados satisfactorios. El procedimiento es heuristico y el nimero de nodos y
su separacion (z; = 0, 22, 23, - -+, 2y = 1) son escogidos con un procedimiento de dos pasos
de sintonizacién, de acuerdo a los objetivos del modelo y resumido en el siguiente enunciado:

" Primero, los nodos son ajustados de forma uniforme, y el niimero de estos es aumentado
hasta obtener un comportamiento adecuado, con respecto a los requerimientos del modelo.
Con base en la forma del perfil obtenido, el segundo paso consiste en decrementar el nimero
de nodos y ajustar las distancias entre ellos y asi obtener un modelo de bajo orden con una
malla no uniforme."

Considerando los aportaciones senialadas anteriormente el propoésito de este capitulo sera
definir de manera practica la seleccién de una malla espacial tan pequenia como sea posible

que capture los perfiles espaciales de los estados del reactor de gasificaciéon dentro de una
banda de error preestablecida.

3.2. Planteamiento del problema

Considerar el sistema de ecuaciones

1
0= —6Z(Agi ’ Vg) + 782(DM ) 6zAgi> + fgi(Aa F) (3~1)
PeM
8t-Asi = _8Z(A5i . Vs) + fsi(A7 F) (32)
1
PeH

con un dominio espacial 0 < z < 1, condiciones de frontera en la cima del reactor (z = 0)

D
P O=Ai(t,0) = Vg [Agi(£,0) ~ Agi] (3.4)
M
Agi(£,0) - vy(£,0) = Agie - Voo (3.5)
DH 5 1(t,0) = vir [D(t,0) — T.] (3.6)
Pey

y en la parte baja del reactor (z =1)

Dz Mgi(t,1) =0 (3.7)
0:Asi(t,1) =0 (3.8)
9.I'(t,1) =0 (3.9)



34

donde se asume que existe una solucién aislada [Agi , Asi , I'|g considerando una malla es-
pacial de referencia 8 : 0 =251 < zg2 < -+ < zg N, , < 23N, = L.

El problema de seleccién de malla es: dado el sistema (3.1)-(3.3) y un error de
tolerancia p , encontrar una malla

m: 0= Zr1 < 2p2 < < ZxNp_y; < Zg,Np = 1 (3.10)

tal que Ny < Ng y el error en la solucion [Agi, Asi, I'|z como una aproximacion de
[Agi , Asi, I'|g es menor que p.

3.3. Meétodo de factor de ponderacién para la selecciéon de una
malla espacial

El método propuesto en este trabajo esta basado en la obtencién de un vector general de
cambios que logra concentrar las variaciones, sobre el dominio espacial, de las variables de
estado para un instante de tiempo . Estas variaciones se evaluan sobre la malla espacial de
referencia. Para buscar la malla reducida se busca un compromiso entre el vector de cambios
y la cobertura apropiada de todo el dominio espacial. Se trata de evitar que, al considerar
solamente los cambios, cuando estos son abruptos, se descuide la cobertura del dominio
espacial por la malla reducida. La soluciéon es un método recursivo que realiza este balance.
Al definir cada punto de la solucion espacial, a partir de un extremo del reactor, se pondera
entre los cambios de las variables y la longitud del reactor que falta por cubrir a través de
una mezcla convexa. El factor de ponderacién para la misma es la relacién entre el area de
los cambios, a partir del dltimo nodo asignado y evaluado sobre la solucién de referencia,
y el area total que inducen los cambios de las variables para la solucién de referencia. El
método se describe a continuacién:

1. Vector general de cambios: Como primer paso en este método de de asignacion
de nodos, los perfiles espaciales de la solucion de referencia [Agi , Agi, I'lg para el
instate de tiempo t se colocan en la matriz de agrupamiento p; (3.11), es decir, cada
renglon de esta matriz representa la solucion a lo largo del reactor para los n estados
en el instante de tiempo t:
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Agini Agiz -+ AginNg
Ag21 Agz2 -+ AganNg
Ang1 ANg2 - AN Np
P(na Nﬁ)t - [Agi 5 Asi 5 F],B,t = Asl,l Asl,2 te Asl,NH (311)
As21 As22 -+ AsaNg
Ang1 Ang2 0 AN Ng
B 'y - TIng

- ﬂ?t

Con el propésito de capturar la dindmica espacial para el instante de tiempo t, se
genera la matriz de variacion d; que representa los cambios de las variables a lo largo
del reactor, cada elemento de la matriz d; es obtenido de la siguiente forma (3.12):

5t(l7k) = N ) 5t(lvk) :’ pt(lvk + 1) - pt(lak) ’7 Nt,l :” 5t(l) H (312>

1=1,2,...,n, k=1,2,...,N5—1

donde Ny representa la norma 2 de la solucion a lo largo del reactor para el estado
[ y los elementos &;(l, k) normalizados (d;(l, k)) dan el mismo peso a la solucion para
cada estado.

Una vez obtenida la matriz de variacion &(l,k) se calcula: ) el vector general de
cambios Ay (3.13) que concentra las variaciones a lo largo del reactor para las variables
del espacio de estados en el instante de tiempo ¢ y i) su vector en el espacio za
correspondiente:

At(k') = Z&g(l, k‘) , ZAk = 28kt | ZB,k+1 — 2B,k | (3.13)

k=1,2,...,Ng—1

El objetivo del calculo de los vectores A; y za es utilizar el drea bajo la curva generada
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por estos dos vectores. Al considerar que esta contiene informacién disponible en la
que se pueden observar de forma clara las variaciones que ocurren a lo largo del reactor.

Los siguientes pasos (2-4) ayudaran a la eleccién o aproximacion de los ny — 1 no-
dos internos (zr2 < -+ < 2zx n,_,) considerando que los nodos frontera, z;1 = 0y
Zr N, = 1, son nodos fijos (N; = n, + 2). Cabe mencionar que este método es imple-
mentado de forma recursiva, y los pasos (2-3) deberan ejecutarse para las iteraciones
i=1,2,...,n; — 1 mientras que para i = n, Gnicamente se ejecutara el paso (4).

2. Nodo interno z, ;. : Mediante la distribucién del &rea bajo la curva generada
por los vectores A; v za el criterio se reduce a la busqueda de la posicién de los nodos
internos de la malla 7 tal que se cumpla la igualdad (3.14). Puede considerarse la
interpolacion de los vectores A; y za cuando la resolucion de la malla de referencia 5
no permita que se cumpla la igualdad:

Zr,i+1 A A
/ Ay(za) dza = ?B Ap = 7R j=nr—i+1 (3.14)
z

5,1

ZANg-1
Ag :/ Ay(za) dza Zry 25 € ZA
V4

S,%

donde zs es la posicién de inicio para la bisqueda de z,, Ag es el area restante bajo
la curva desde A¢(z,;) hasta A.(za, Ng,l), Ap es la distribucion homogenea del area
restante par cada iteracién y %B permite encontrar el “centroide” zr ;11 de Ag que
corresponde con el limite superior de la integral (3.14). Para el caso de la iteracion
1=1 Zs1 = 0.

3. Nodo de inicio zgj,1: El célculo de la posicién de inicio zs;41 se desarrolla
mediante la distribucién de una malla uniforme (3.15), con un namero j de nodos
internos en el dominio de interés, es decir:

Zui = [Zsﬂ' Zsi TV Zsi+ 20, ..., Zsi + Jv; 1] (3.15)

1— .
v = j=na—itl
J

en donde para la iteraciéon ¢ = 1 z51 = 0. Con el area A, contenida entre los nodos z ;
hasta z, ;+2v; y el area bajo la curva total (Ar) entre los vectores A y za se determina
el factor de ponderacion que servira para calcular la posicion de inicio zg ;41 (3.16):
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Zsit1 = [pi Zmit1 + (1 — fpi) (25 + vi) (3.16)
An Zs,i+271i
fpi=t» by = / Av(za)dza
At 2

S,%

donde f,, es un factor que muestra la informacion contenida en A, con respecto al area
total Ar. El primer término de (3.16) tiene el proposito de ponderar el peso de zx 11
que representa los cambios en las variable ssignificativas y el segundo término pesa la
distribuciéon espacial uniforme z, ;. Ambos términos tienen el propésito de balancear
los avances de z;.

4. Nodo z 5, : Conociendo la condicién de frontera en z = 1 es necesario que el nodo
Zrm, quede lo mas cercano a este limite por lo que el nodo zr . es elegido de manera
uniforme bajo la siguiente relacion (3.17):

Zrng — —_— (317)

cabe mencionar que este tltimo paso estd enfocado a compensar la ultima zona del
reactor, ya que para los casos en que N < Ng la asignaciéon de n, mediante los pasos
(2-3) no logra cubrir lo largo del reactor.

3.4. Tolerancia

Para completar la solucién del problema de selecciéon de malla se prob6 el método pro-
puesto en la secciéon anterior para diferentes mallas de referencia con ng nodos internos
(Ng =ng+2) y variando tembién el ntimero de nodos internos para la malla reducida (nr),
con la malla espacial que produce el método de asignacion por factor de ponderacion. El
resultado de analiz6 para encontrar el tamafio del error de aproximaciéon p como una funciéon
de ng y ny. La funcién encontrada es:
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[n,% + c(ng) n. + d(ng)] p(ng,nz) = a(ng)n. + b(ng) (3.18)

a(ng) = —=1651 nz* % 4+ 0.1861
b(ng) = 2.346 x 1079 n%* + 0.01475
c(ng) =3.486 x 107 n%'? — 1.674

d(ng) =3.45 x 107" 3" + 1.831

El error de aproximacion p estd definido como el promedio del valor absoluto de las
diferencias entre los elementos de la solucién de referencia [Agi , Asi, T y la solucion
aproximada [Agi , Agi, I'Jz. Como ambas soluciones tienen diferente nimero de nodos y
colocacion espacial, la solucion de referencia se interpold sobre los puntos més cercanos de
la colocacion espacial de la solucion aproximada. La relacion (3.18) puede ser utilizada de
manera directa, si lo que se busca es saber el error de aproximaciéon dado un ntmero de
nodos internos n,, y de manera indirecta, si lo que se busca es conocer el nimero de nodos
internos n, necesarios dado el error de aproximaciéon p. En ambos casos serd necesario co-
nocer el ntimero de nodos de la malla de referencia ng.
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Capitulo 4

Resultados

En los capitulos anteriores se ha hablado acerca del proceso de gasificacion y la red de
reacciones que interviene en estos complejos sucesos de conversion termoquimica, los cuales,
tienen como propoésito convertir un combustible sélido a un combustible en fase gaseosa.
También se ha dejado ver de manera clara algunos métivos por los cuales el proceso no ha
sido consolidado como una herramienta convincente para la generacién de energia eléctrica
alternativa. Se ha detallado el modelo dindmico que representa fisica, matematica y quimi-
camente el proceso de gasificacion, el cual incluye dindmica temporal y espacial, y que bajo
estas condiciones las herramientas de control son limitadas, debido principalmente al alto
orden del modelo en el espacio y que la eleccién de los nodos de discretizacién en el dominio
espacial sigue siendo un tema poco estudiado. Asimismo, se han descrito algunas de las
formas bajo las cuales el modelo en ecuaciones diferenciales parciales ha logrado acercarse
a los dominios de la teoria de control.

Anteriormente, también se han descrito algunos métodos de eleccion de mallas de dis-
cretizacion, en donde para este caso los métodos de eleccion de malla van dirigidos hacia el
dominio espacial, con el propoésito de reducir la dimension del sistema en ecuaciones dife-
renciales parciales. También se ha propuesto el método de elecciéon de malla por factor de

ponderaciéon que permite la eleccién 6 aproximaciéon de los nodos sobre una malla en un
dominio espacial de interés.

Para este capitulo final el método de elecciéon de nodos por factor de ponderacion es
llevado a cabo. El caso de estudio es presentado en la seccién 4.1, mientras que los pasos
descritos en la seccién 3.3 son presentados en la segunda parte de este capitulo. Finalmente
en la seccidén 4.3 se muestran los resultados en estado estacionario a lo largo del reactor
para el modelo reducido del reactor en estudio comparado con el modelo de referencia y la
seccion 4.4 muestra el comportamiento dindmico en el tiempo de algunos de los nodos que
conforman la malla espacial del modelo reducido.
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4.1. Caso de estudio

De acuerdo a las simulaciones y experimentos reportados en gasificadores de flujos para-
lelos y lecho fijo (Di Blasi (2000), Rogel (2007), etc.), estos presentan dos modos de funcio-
namiento: estabilizacion en la cima del reactor (zona de pirélisis) y estabilizacion en la parte
inferior del reactor (zona de combustiéon). En el trabajo realizado por Badillo et al. (2012),
la malla de referencia II cuenta con Ny = 14 nodos para representar el comportamiento del
reactor tubular con una precisiéon similar a la de los estudios realizados anteriormente. El
modelado propuesto se aplicé con el siguiente objetivo: aproximacién en la cima del reactor,
ya que es el modo maés eficaz de funcionamiento (Di Blasi 2000), con el menor nimero posible
de nodos internos de la malla espacial y descripciéon similar a la de los estudios anteriores.
Utilizando los pasos de sintonizacion descritos en la secion 3.1 se concluye que es posible
reproducir estos perfiles, en estado estacionario y con un error de aproximacion aceptable,
con una malla 7 = 0, 0.08, 0.2, 0.7, 1 (Fig. 4.1), donde claramente se observa que dos de
los tres nodos internos estan colocados en la zona de mayor variacion.

Para este caso de estudio se ha considerado la misma malla de referencia (ng = 12). Con
el proposito de justificar la eleccion del error de aproximaciéon p y la aplicacion del método
en forma indirecta (secciéon 3.4), a partir de la solucién nominal se generé un conjunto de
soluciones obtenidas al variar, uno a uno, algunos parametros criticos relacionados con los
términos de reaccién. En el apéndice D se muestran dichos términos que corresponden con
aquellos en los que se indica un porcentaje de variaciéon. Estas soluciones se muestran en la
Fig. 4.2 como lineas punteadas.

Los resultados presentados por Badillo et al. (2012) (Fig. 4.1) reflejan un comportamiento
muy cercano a la soluciéon nominal. Asimismo, al observar los errores de esta aproximacién
dentro de las bandas de incertidumbre (Fig. 4.3), es posible ver que la solucion, en estado
estacionario, no llega a estar dentro de las bandas de incertidumbre propuestas este trabajo.

Por otro lado, la Fig. 4.4 muestra los errores obtenidos para mallas distribuidas uniforme-
mente (seccion 3.1), mallas en Badillo et al. (2012) y mallas obtenidas mediante el método
de factor de ponderacion (seccion 3.3). Las curvas presentadas relacionan los errores p como
funcion del valor n, € [1,11] y la malla de referencia de ng = 12 . Se observa claramente
que los errores disminuyen conforme el valor de n, aumenta, sin embargo, es evidente que el
error p para la malla uniforme y la malla obtenida con el método de factor de ponderacién
presentan un comportamiento distinto, donde este tltimo muestra mayor eficiencia en su
convergencia al error p = 0. Asi, para el caso de estudio y conforme a lo mostrado en la
Fig. 4.4 el valor de n, = 5 es el ntmero de nodos internos requeridos para cumplir con
los objetivos de encontrar una malla 7 tal que la solucion [Agi , Agi, I'|x sea una aproxi-
macion al comportamiento nominal [Ag; , Agi, I'|s dentro de la bandas de incertidumbre
establecidas.
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utilizadas en Badillo et. al (2012) y mallas obtenidas con el método de factor de ponderacion
contra las bandas de incertidumbre (lineas punteadas).
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4.2. Aplicaciéon del método de distrubucién espacial por factor
de ponderaciéon

En la seccién 4.1, se concluyé que para obtener una aproximacioén aceptable en relacién
a una solucion nominal de referencia con una malla espacial uniforme de ng = 12 nodos y
un error p que considera unas bandas de incertidumbre generadas por la variabilidad pa-
rametrica de los términos de reaccidn, es necesario una malla de n, = 5 nodos internos.
Para tal caso de estudio y siguiendo los pasos presentados en la seccion 3.3, sabemos que
es necesario obtener los vectores A; y za asi como el area bajo la curva (Ar) generada por
estos dos vectores (Fig. 4.5).

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
ZA

Figura 4.5: Curva generada por los vectores A; y za y area total Ay, N = 14

Una vez obtenidos los vectores A; y za, para la primera iteracion, donde el area res-
tante es igual al area total (Ag = Ar) (Fig. 4.6a), de acuerdo al método se sabe que lo que
se pretende es buscar la posicion, dentro del vector za, posiblemente interpolado, z; 2 tal
que se cumpla con la igualdad 3.14 (Fig. 4.6 b), la figura muestra, tal y como se comento
en la descripciéon del método la posicién de inicio de busqueda zs1 = 0 en esta iteracion.
Continuando con la aplicacion del método, se determinan las posiciones zs 1 +v1 y 25,1 + 201
(Ec. 3.15), y se célcula el area contenida entre estos nodos (A,) (Fig. 4.6¢). Finalmente con
ayuda del area de nodo A, y el area total Ar se calcula el valor del factor de ponderacion y
la posicion de inicio para la segunda iteracion zg o (Ec. 3.16) (Fig. 4.6d).

Asi mismo, la aplicaciéon del método para la iteracion 2, nos dard la posicion del nodo 2z 3
para la malla reducida 7 y la posicion de inicio para la iteracion 3 (z,3) (Fig. 4.7). En este
caso, el area restante (Ag) (Fig. 4.7 a), sera desde A¢(zs2) hasta A¢(za Ny, ), ¥ Duevamente
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Iteracion 1

_AB
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A
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Zu,l =+ U1 | L
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c) Za d) ZA

Figura 4.6: Aplicacion del método de factor de ponderacion para colocacién de nodos para
la iteracién 1.

lo que se pretende es buscar la posicion de zr 3 tal que se cumpla con la igualdad 3.14 (Fig.
4.7 b). Continuando con la aplicacién del método, se determinan las posiciones zs2 + v2 y
zs2 + 2v9 (Ec. 3.15) y se célcula el area contenida entre estos nodos (A,) (Fig. 4.7c) donde
finalmente con ayuda del area de nodo Ay y el area total At se calcula el valor del factor de
ponderacion y la posicion de inicio para la tercera iteracion z, 3 (Ec. 3.16) (Fig. 4.7d).

Una vez que han sido colocados n; — 1 nodos con el criterio de distribucién de area y
cumplidas las iteraciones para ¢ =1, ..., 4, tal y como se menciona en la descripciéon del
método propuesto (Seccion 3.3), para la iteracion ¢ = 5 = n,, con el fin de cubrir lo largo del
reactor y conociendo la condicion de frontera del comportamiento espacial del sistema (Ec.
3.7-3.9), una vez conocido el valor de z; 5 el valor de z,, 6 sera determinado con la ecuaciéon
(3.17) (Fig. 4.8) y finalmente 277 = 25 n, = 1.

La aplicaciéon del método de colocacién de nodos por factor de ponderacién ha permitido
obtener una malla espacial 7 = 0, 0.09, 0.16, 0.24, 0.42, 0.77, 1, las simulaciones de la
solucion en estado estacionario utilizando esta malla son mostradas en la seccion (4.3).
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4.3. Comportamiento espacial del modelo reducido

Utilizando la malla espacial no uniforme obtenida en la seccién anterior mediante el mé-
todo de factor de ponderacién, se ha obtenido la solucién en estado estacionario del reactor
de gasificacién descrito por ecuaciones diferenciales parciales.

La Fig. 4.9 muestra la solucion nominal [Ag; , Ag;i , I'|s, considerando 8 como una malla
uniforme con ng = 12. Junto con la solucién nominal, se presenta la solucién aproximada
[Agi, Asi, Tz, conm =0, 0.09,0.16, 0.24, 0.42, 0.77, 1, n, = 5. Las graficas muestan
de manera evidente que, la solucién aproximada representa cualitativa y cuantitativamente
el comportamiento espacial del reactor de gasificacion.

Por otro lado, la Fig. (4.10) muestra el error de la banda de incertidumbre considerada
en es te trabajo. Se puede observar que el error de aproximaciéon del modelo reducido com-
parado con la solucién nominal, cae en su totalidad dentro de la banda de incertidumbre
que se ha puesto como objetivo.

Finalmente, la Tabla 4.1 muestra los valores de las componentes gaseosas a la salida del
reactor, los resultados son comparados con los presentados anteriormente en Di Blasi (2000),
Rogel (2007), Badillo et al. (2012).

Tabla 4.1: Valores a la salida del reactor de algunas variables involucradas. Resultados
presentados en la literatura.
Variable Di Blasi (2000) Rogel (2007) Badillo et al. (2012) Este estudio

%Xco 18.5 —20.3 20 — 28 18.4 18.13
%X, 9.8 -16.8 5.45—-10 12.8 12.79
%Xco, 9.4 —-15.3 9.78 — 10.75 14 13.13
%Xcom, 24—-4.5 4-7 3.5 3
%X m,0 8.8 10.5 - 11 8 8.6
%Xn, 43 — 60 46.9 — 47.2 43.5 43.37

TK 810 — 942 741 900 902
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Figura 4.9: Soluciones en estado estacionario utilizando la malla obtenida a través del método
de factor de ponderacion ng = 12, n, = 5.
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Figura 4.10: Errores en estado estacionario para la solucion utilizando la malla obtenida a
través del método de factor de ponderacion ng = 12, n, = 5 contra las bandas de incerti-
dumbre (lineas punteadas).
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4.4. Comportamiento temporal del modelo reducido

El método de factor de ponderacién permite la eleccién de una malla espacial, una vez
que la solucién para un instante de tiempo t es conocida. Para el caso de estudio y en este
trabajo nos hemos ocupado sobre el instante de tiempo en el que el reactor de gasificacién ha
llegado a un estado estacionario conocido como zona de estabilizacion en la cima del reactor.
Sin embargo, la versatilidad del método nos permite pensar que este puede ser aplicado para
diferentes instantes de tiempo 6 para el dominio temporal completo, teniendo asi un método
de malla moévil o adaptable en el tiempo.

Se llevo a cabo la evaluacién del comportamiento dinamico del modelo reducido, es de-
cir, la evolucion en el tiempo de los nodos obtenidos para el instante de tiempo ¢ (sec-
cion 4.2). Considerando la respuesta transitoria de estos nodos mediante la eleccion de una
condicion inicial cercana al modo de establizacion en la cima del reactor (7 = 700 K,
Ap =5 kmol/m3, Ac = 1.7 kmol/m?). Las repuestas correspondientes para los nodos 2, 3,
4,5y 6 de la malla 7 se presentan en las Figs. (4.11)-(4.15) respectivamente.

Al observar los resultados se puede decir que en términos de tiempo (16 min aprox)
y sobreimpulso el comportamiento transitorio del modelo reducido se asemeja cualitativa-
mente a la solucién nominal, es decir, las trayectorias en el tiempo de las soluciones del
modelo reducido siguen la misma direcciéon que las del modelo nominal, y cuantitativamente
las trayectorias se encuentran dentro de la banda de incertidumbre propuesta en este trabajo.

Con base en lo anterior, se puede decir que la eleccién de una malla espacial, en donde los
nodos que la integran sean correctamente elegidos, la aplicaciéon de métodos de malla mdvil
puede ser evitada, asi, la tinica malla obtenida en este trabajo servira, para que el modelo
reducido sea utilizado para disenar esquemas de control de las variables criticas del proceso;
tal que, las condiciones operacionales, la eficiencia del proceso, la seguridad, el disenio y la
posicién de los elementos de medicion en el reactor se vean favorecidas.
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Figura 4.11: Respuesta en el tiempo para el segundo nodo del modelo reducido contra res-
puesta en el tiempo de las bandas de incertidumbre consideradas en este trabajo.
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Figura 4.12: Respuesta en el tiempo para el tercer nodo del modelo reducido contra respuesta
en el tiempo de la bandas de incertidumbre consideradas en este trabajo.
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Figura 4.13: Respuesta en el tiempo para el cuarto nodo del modelo reducido contra respuesta
en el tiempo de la bandas de incertidumbre consideradas en este trabajo.
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Figura 4.14: Respuesta en el tiempo para el quinto nodo del modelo reducido contra respuesta
en el tiempo de la bandas de incertidumbre consideradas en este trabajo.
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Figura 4.15: Respuesta en el tiempo para el sexto nodo del modelo reducido contra respuesta
en el tiempo de la bandas de incertidumbre consideradas en este trabajo.
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Capitulo 5

Conclusiones

Con el proposito de reducir el orden del modelo en ecuaciones diferenciales parciales de un
gasificador de flujos paralelos y lecho fijo, una herramienta para la eleccién 6 aproximacién
de nodos sobre un dominio espacial es propuesta en este trabajo. La aplicacién del método
de eleccién de nodos por factor de ponderaciéon serviré para:

= Reducir el orden de la malla espacial con el propésito de utilizar herramientas de teoria
de control y promover la autonomia, adaptabilidad, eficiencia y seguridad del proceso.

= La colocacién de los nodos ayudara andlogamente a la posicién de los elementos de
medicién a lo largo del reactor.

» La funcion que relaciona los valores del error p, niy y n, (seccion 3.4) ayudara a la
aproximaciéon del ntiimero de nodos requeridos para minimizar un error en la aproxi-
macién del modelo reducido 6 daré el valor error p aproximado dado un ntmero de
nodos ng .

El comportamiento dindmico espacial nominal del reactor de gasificacion puede ser des-
crito, dada una precisiéon requerida, por un modelo reducido de 5 nodos internos. Los valores
de las variables a la salida del reactor se asemejan a los resultados presentados anteriormente
por Di Blasi (2000), Rogel (2007), Badillo et al. (2012).

El método puede utilizarse como una herramienta de malla mévil, sin embargo, los resul-
tados del comportamiento dindmico temporal indican que en este caso de estudio el modelo
reducido se asemeja cualitativamente a la solucién nominal y cuantitativamente las trayec-
torias se encuentran dentro de la banda de incertidumbre propuesta en este trabajo.

La eleccién de una malla espacial en donde los nodos que la integran sean correctamente
elegidos puede evitar, la aplicacion de métodos de malla mévil. Con la malla espacial obte-
nida en este trabajo el modelo reducido es un buen prospecto para ser utilizado como una
aproximaciéon del comportamiento nominal del sistema.
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Apéndice A

Ecuaciones constitutivas de la
cinética quimica

» Pirélisis primaria o devolatilizacién de la biomasa. La descomposicién térmica de la
biomasa (B) es representada por un submodelo de una reaccion global tipo Arrhenius,
los coeficientes estequiométricos del carbonizado (C), los volatiles (CO, CO2, Hy, CHy,
H>0) y los alquitranes (T') son especificados experimentalmente.

K
pl
Co Hy Og —— ve p1C+vco p1 CO+vco,,p1CO2+VH, pr Ha+von, p1 CHatvH, 0, p1 H2O+vr 51 T

B
E

5,
Rp1 = Kp1 - fp1; Ky = Ap -e( s )? fo1 =pB (p1)

» Pirdlisis secundaria. La descomposicion térmica de los alquitranes (7') es modelada
con una reaccion global con cinética tipo Arrhenius.

K.
T =2 vcoCO 4+ veo,CO + vop,CHy

()
Rpa = Kpa - fp2; Kpy = App - e\ *1s /3 fr2=ag - pr (p2)

» Combustion de volatiles (reacciones homogéneas). El modelo incorpora reacciones
homogeneas de oxidacion de cuatro especies de la fase gaseosa.

e Oxidacién de los alquitranes en fase vapor. Los alquitranes son modelados por el
hidrocarburo T' = C' Hy 5920g.02928-

C'Hy 59500 0298 +-0.86705 X% CO + 0.761 HyO
—_—

T
—E.q

Ra =Ko fa; Ko =Aa- 6(727759); fa =T,-C3° - Co, (c1)
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e Oxidacion del metano (CHy)

CHy +1.505 X2 CO + 2H,0

Ro =Ko fo; Keo=Ax- 6(%&’2); fao="T4- C?j?h -Co, (c2)
e Oxidacién del Monéxido de Carbono (CO)

200 + 0y ¥ 200,

R3=Ks3- f3; Kez=Acs- 6(%); fes =Coo - C&2° - Cryo (c3)
e Oxidacion del Hidrégeno (Hz)

2H5 + Oy —k—C4—> 2H50

—Eeq
Rey = Kea - feaCr,Coys Kea = Acy - (7 >; fea=Cuy - Co,  (ca)
= Reaccion de separacion del COq con vapor de agua (reversible).

CO + H,0 ™, co, + H,

(St 1)2

ngf = kwgf : fwgf;kwgf = Awgf ~e\ Ry ;fwgf = <a> -Cco - C1[—]20 (wgf)
g

COy + Hy % CO + Hy0

(), gy (L)

ngb = kwgb ) fwgb; kwgb = Awgb -e\ RTg J: fwgb = (Ol) : 0002 ) CHQ (U)gb)
g

ng = ngf - ngb (’LUf)

= Combustion y gasificacion del carbonizado. En este estudio se emplea el modelo de
contraccién de nucleo no reactivo para representar las reacciones heterogéneas que
ocurren en el gasificador. Este proceso quimico es formado por 4 reacciones en las que
el carbonizado es considerado como un hidrocarburo sélido C = CH,Og:

e Oxidacién parcial del carbonizado

c

ch
CHoOg +702—"5(2-2y— B+ %) CO+(§ ) HoO+(27+B8—$+1)CO2

A
Res = kes - fes; kes = %;
m chp
() 1
kc5p = Ac5 exXp s/ ch = — COQ (05)

Qg
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e Gasificacion del carbonizado por medio de Diéxido de Carbono (CO3)

c
—— kg1 «
CHL0p +COy ™% 200 + BH,0 + (5 - 5) H,
A
Ry1 = kg1 - fg1; kg = 1 pnpl ;
km kglp
<ﬂ) 1
kglp - Agl exp R~Ts ; fgl = E . CCOQ (gl>
g

e Gasificacion del carbonizado por medio de Hidrégeno (Hz)

C
—
CH.Op+ (2 _ % n 5) Hy 22 CH, + BH,0

A
RgQZng’ng; ngZ%;
m k'g2p
(=) !
ngp = Ag2 exp\ RTs /J; fg2 = OT ’ CH2 (92>
g

e Gasificacion del carbonizado por medio de vapor de agua (H20)

C
—
CHL0; +(1 — B)H0 225 0O + (1 — B+ %) Hy

Rgs = kg2 - fg3; kg3 = 1&'%%1;
[
(E) 1
kg3p = AgS exp\ RTs /J; fg3 = OT : CHQO (93)
g

Por simplicidad el carbonizado C es tratado como carbono atémico por lo que o = 0,
B8 =0y v = 1. Los coeficientes de transferencia de masa entre fase y de transferencia de
calor son presentados en el apendice B.
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Apéndice B

Transferencia de masa, calor y
propiedades de transporte del
sistema.

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

- %Rewﬁ%scﬁ/:}; K < K5, (B.1)
Qg

Re = BPs% g Fa (B.2)
Hg PgDy

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

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

Asg = mpAp (B.3)
2.06C,
heg = C apgpg”g Re—0-575 pp—2/3 (B.4)
g
pr = Crats (B.5)
>\9

donde ( es un factor correctivo para tomar en cuenta los efectos de transferencia de calor
no estacionarios en sistema reactivos. A, es el area de la particula de carbonizado y 7,
es la densidad de ntmero de particulas definida como el ntimero de particulas de la fase
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sélida por unidad de volumen total, k,, es el coeficiente de transferencia de masa difusivo
correspondiente al transporte de la especie reactante a través de la capa de la fase gaseosa
que se forma alrededor de la particula. La densidad de nimero de particulas 7,, el tamano
de la particula d,, el area de la superficie del nicleo no reactivo de la particula A, y su
relacion con el volumen de la misma V), estan dados por las siguientes expresiones:

Qg
=2 B.6
7710 ‘/p ( )
d.\3
dy = XY3dyy — X = <“> (B.7)
dpo
Vs
== B.8
o (B.8)
dp = [(1 - Xash)dg + Xashdgo]l/3 (B.Q)
4 C d
dy =2re; Ap= 412, Vp = gwrg’ =V, = Ap% = APEP (B.10)
60
P
Coeficientes de pérdida de calor en las paredes del reactor.
= Fase gaseosa.
4
Apw = — B.12
g D ( )
hgw = h g (B.13)
gw — tw k?rg + kfrs .
= Fase sélida.
4
Agy = — B.14
5 (B.14)
Psw = hy - _hes (B.15)

krg + krs
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he =244 - k2 - DR 4 0.033k, - Pr- Re - d;! (B.16)
dy - hyo kg (1 —
K=k <1 +2 > + hg(d ) (B.17)
dy-heo\ 0.14-Pr-R
kg = kg | € <1 + ) + e (B.18)
g 1+ 46 (%P)
1—
ks = kg < (B.19)
(l + hrs'dl’) + 2
P ks 3K
4o - T3
By = 91 (B.20)
1+ 2(16—6) ( ;:Lm>
hyps = 40 - T3 <2ef€> (B.21)
ks
g

Las ecuaciones que determinan el parametro de empaquetamiento 1 estdn dadas por
Hobbs et al. (1992).

Propiedades de transporte del sistema.

= Fase gaseosa. La viscosidad y la conductividad térmica efectiva del gas son definidas
por Purnomo et al. (1990):

NIF = 2 = kg = 4.8 x 10741077 (B.23)
T \2/3
g =1.98 x 107° <3090> (B.24)

Las difusividades efectivas D;Zf - Dg; se calculan de acuerdo a la correlacion de Fuller
segin Reid et al. (1987):

0.0014371-7

DY —p,. = B.25

T Pw ) e o
1 117!

Wyi =2 [m + Wg] (B.26)

(B.27)

La correlacion obtenida por Koufopanos et al. (1991) de la capacidad especifica del
gas para reactores de lecho fijo es utilizada como referencia:

Cpg = 1005 + (T, — 300) (B.28)
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» Fase sélida. La conductividad térmica efetiva de la fase so6lida es modelada por la
correlacion dada en Goldman et al. (1984):

As

AT = dNg + (B.29)
As
S dp)\rs + 143(1 - 2ag)

Arg = 40’6ng; €g =0.05 (B.30)
s = 4doe,T3; €5 =0.85 (B.31)
T, T, \?

= ky = 0.0013 + 0. : B.32
As = ks = 0.00 3+005<1000>+063<1000> (B.32)
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Apéndice C

Modelo TRCTA



Apéndice D

Parametros de cinética quimica,
entalpias de reaccidén, composicion de
hidrocarburos y propiedades de

transporte
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Constantes y propiedades del lecho

Valor (Unidades)

Densidad de la biomasa entrante

pBo = pso = 200(kg/m?3)

Densidad del aire entrante

Paire = Pg0 = 118(kg/m3)

Porosidad del lecho e=0.5
Altura del reactor 0.5(m)
Diametro interno del reactor D = 0.45(m)
Tamano de la particula inicial dpo = 0.01(m)
Contenido de cenizas Xash = 0.105

Factores de correccién para coeficientes de trans-
ferencia

(=1/2 Kk, =0.045(m/s)

Temperatura de los flujos entrantes

Ty = T40 = 300(K)

Presion de operacion

Py = 1(atm)

Composicion molar del gas a la entrada (aire)

Xo, = 0.2095, Xp, =0, Xco =0,
Xco, = 0, Xen, = 0, Xp,0 =
0.013, Xy, = 0.7775, X7 = 0

Composicion de la biomasa

I/C = 0.337 I/T == O,]‘97 ]jCO = 0.0757
vco, = 0.13, vou, = 0.015, vy, =
0.01, vg,0 = 0.25

Composicion de los alquitranes

vco = 0.5, veo, = 0.3, vom, = 0.2

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

del reactor.
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Parametro (Unidades)

Valor(Incertidumbre) Referencia

Pirolisis

Ap (s~ 1.516 x 103 Roberts (1970)

Epi(kJ/mol) 105 (£2 %) Roberts (1970)

AH,(kJ/kg) —420 (+5%) Di Blasi (1996)

Apa(s71) 4.28 x 107° Liden et al. (1988)
Epa(kJ/mol) 107 Liden et al. (1988)
AH,(kJ/kg) 42 Di Blasi (1996)

Combustiéon del Carbonizado

Aes(s7h) 5.67 x 107 Kashiwagi y Nambu (1992)
Ecs(kJ/mol) 160 (£2 %) Kashiwagi y Nambu (1992)
AH5(kJ/kg) 2.5 x 10* (£5%) Kashiwagi y Nambu (1992)
Gasificaciéon del Carbonizado

Agi(m/s) 7.92 x 108 Groenveld y van Swaaij (1980)
Eg1(kJ/mol) 218(4+2 %) Groenveld y van Swaaij (1980)
AHgi(kJ/kmol) 172.6 x 103(£5 %) Bryden y Ragland (1996)
Ago(m/s) 7.92 x 10° Groenveld y van Swaaij (1980)
Ego(kJ/mol) 218 Groenveld y van Swaaij (1980)
AHg(kJ/kmol) —74.93 x 103 Bryden y Ragland (1996)
Agz(m/s) 7.92 x 108 Groenveld y van Swaaij (1980)
Eg3(kJ/mol) 218(£2%) Groenveld y van Swaaij (1980)
AHg3(kJ/kmol) 131.4 x 103(£5 %) Bryden y Ragland (1996)
Separacién de gas por agua

Ap— 0.0265 Yoon et al. (1978)
Eg(kJ/mol) 65.8 Yoon et al. (1978)
Awg(m3/mol - s) 2.78 de Souza-Santos (2005)
Ewg(kJ/mol) 12.6 de Souza-Santos (2005)
AH,y(kJ/mol) 41.2 x 103 Biba et al. (1978)
Combustién de volatiles

Ac1((m3/mol)/sK) 9.2 x 10% Bryden y Ragland (1996)
E.i(kJ/mol) 80.5 Bryden y Ragland (1996)
AH.(kJ/kg) —17473 Bryden y Ragland (1996)
Aea((m3/mol)/sK) 9.2 x 10* Bryden y Ragland (1996)
Eco(kJ/mol) 80.5 Bryden y Ragland (1996)
AH(kJ/kg) —50190 Bryden y Ragland (1996)
Ag((em?/mol)3/*/s) 3.98 x 1014 Cooper y Hallett (2000)
E3(kJ/mol) 125.6 Cooper y Hallett (2000)
AHcs(kJ/kg) —10107 Bryden y Ragland (1996)
Aca((m?/mol) /sK) q x 10% Di Blasi (2000)

Ec(kJ/mol) 84 Di Blasi (2000)

AH(kJ/kg) —142919 Bryden y Ragland (1996)

Tabla D.2: Tabla de parametros de cinética quimica y entalpias de reaccién.
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i ~Ri | m P2 ¢ gl g2 g3 wyg c1 c2 c3 ¢4 | Faser

Oq - - -1 - - - - -08670 -15 -1 -1

Hy, |0.0975 - - - 21 1 . - -9

CO |0.052 02495 - 2 - 1 -1 1 1 -2 -
CO, |0.0581 0093 1 -1 - - 1 - -2 - A
H,O | 02727 - - - - 1 -1 07610 1 - 1
CH, |0.0184 01742 - - 1 - - - 1 -

Ny - - - - 1 - - - - - -

Ty 0.2672 - - - oo 1 S

Bs 1 1 - - - - - - T —

¢ 05400 - 1 -1 -1 -1 - ] .. | Solida

Tabla D.3: Coeficientes estequiométricos s; ; para las componentes i de las fases gaseosa y
solida en las reacciones R; involucradas en el proceso de gasificacion.
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