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CAPiTULQ 3. MODELIZACION NUMERICA DEL PROCESO DE
ABSORCION.

3.1. INTRODUCCION.

En este capitulo se presenta el desarrollo de modelos matematicos para la simulaciéon del sistema
reaccionante.

Se ha dividido en dos partes. En la primera se modela el estudio de las reacciones gas-solido no
cataliticas, con deposicion de producto solido, o variaciéon de las propiedades del mismo, aplicables a la
absorcion y regeneracion de los sorbentes para desulfuracion. En la segunda se hace lo correspondiente
con los reactores de lecho fluidizado en los que tendrian lugar las reacciones anteriores.

Se ha intentado abarcar la mayor parte de posibilidades en las reacciones gas-solido, de forma que se
pueda incluir cualquier tipo de sorbente de los citados en el capitulo 2: tanto para aquéllos cuyo 6xido
activo esté mezclado o soportado con un inerte, como para los que no lo esté; con incremento o
decremento del volumen, es decir con variacion del area superficial o porosidad. En general, se
consideran los efectos cinéticos, difusivos, de transferencia de masa entre fases, ademas de aspectos
estructurales en la particula de so6lido. En el capitulo 5 estos modelos se aplicaran a un sorbente
experimental, integrados en los modelos de reactores.

En los reactores se han considerado los fluidizados de burbujas, asi como los de lecho mévil y fijo,
aunque en estos dos ultimos no se han realizado pruebas experimentales que permitan su validacion.

3.2. ESTUDIO CINETICO CON VARIACION DE LA ESTRUCTURA DEL
SOLIDO

El proceso de purificacion del gas consiste en reacciones gas-sdlido no cataliticas con deposicion de
producto so6lido. A causa de esto las caracteristicas del sélido, tales como porosidad, diametro de poro,
distribucion de didmetros, area superficial, composicién quimica, y otras, varian con el grado de
conversion de la reaccion.

Las reacciones, tal como se ha visto en el capitulo 2, se pueden expresar como:

A tbB - > ¢C tdDy (3.1

En la que b, ¢, d son los coeficientes estequiométricos, A el reactante gaseoso, B el sorbente sélido, y Cy
D los productos gas y solido respectivamente.

Se acepta que tanto las reacciones de absorcion, como las de regeneracion, son de primer orden respecto
al reactante gaseoso (esto se comprobara experimentalmente en el capitulo 5):

_ L,

3.2
vodr G2

La reaccion gas-solido consiste en varios pasos en serie:

- Transferencia del gas reactante desde el seno del gas hasta la superficie del sélido.

- Difusion a través de los poros del solido.

- Difusion a través de la capa de solido reaccionado que rodea al reactante solido que todavia ha de
reaccionar.

- Reaccion gas-so6lido no catalitica.

- Difusion del producto gaseoso a través de la capa de sélido reaccionado.

- Difusioén a través de los poros, hacia la superficie de la particula.

- Transferencia de masa desde la superficie del s6lido al seno del gas.
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Hay varias posibilidades para tratar matematicamente toda esta serie de pasos:

- Modelos de nucleo sin reaccionar, figura 3.1, o de conversién progresiva, figura 3.2. Son los
utilizados comunmente [Levenspiel, 1981].

- Modelos que se podrian denominar estructurales, ya que tienen en cuenta la evoluciéon de la
estructura del so6lido: de granulo (figura 3.3) [Szekeley, 1976], de poro [Froment, 1979] [Petersen,
1957] (figura 3.4), con distribucion de tamafios en granulos y poros o sin distribucion de tamafios
[Sotirchos, 1987], con solapamiento de formas [Lindner, 1981] [Sotirchos, 1988] (figura 3.5) o sin
solapamiento, con inertes [Ramachandran, 1982] (figura 3.6) o sin ellos.
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Figura 3.1. Esquema del modelo cinético de nucleo decreciente (MND) o de nucleo sin reaccionar
[Levenspiel, 1981].
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Figura 3.2. Esquema del modelo cinético de conversion progresiva [Levenspiel, 1981].
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Figura 3.3. Esquema del modelo de granulo sin superposicion: a) velocidad controlada por todas las
resistencias (difusion en poros, cinética y en capa de producto), b) controlada por cinética, c)
controlada por difusion en poro intergranular [Szekeley, 1976].
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Figura 3.4. Esquema del modelo de poro sin superposicion de formas [Froment, 1979] y con
superposicion [Petersen, 1957].

Figura 3.5. Esquema correspondiente a modelo de granulo con solapamiento [Lindner, 1981]

ACTIVOS

Figura 3.6. Modelo de granulo con inertes [Ramachandran, 1982].

Los que permiten el solapamiento de formas se han desarrollado ultimamente para explicar las
variaciones, los maximos, que se producen en las reacciones tales como las de gasificacion de carbon, en
la que se da una volatilizacion del so6lido, o las de absorcion de SO, con CaOy), en la que los poros de
esta ultima especie van disminuyendo del tamafio, hasta obturarse, impidiendo la total conversion o
aprovechamiento del sélido. Han dado buen resultado en estos casos, por lo que se estan extendiendo a
todos aquellas reacciones gas-solido en las que se da deposicion de producto sélido.

Los modelos de granulo han sido muy estudiados para modelizar cambios estructurales en medios
porosos que reaccionan con una mezcla gaseosa. En modelos de estructura de grano, la fase so6lida del
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medio poroso se visualiza como una matriz densa de granulos solidos de alguna forma geométrica
(usualmente con forma cilindrica, esférica o de plato), la cudl no estd superpuesta, y que reacciona segun
el modelo MND.

Szekeley y colaboradores [Szekeley, 1976] realizaron un completo trabajo en la aplicacion del modelo de
grano en el estudio de reacciones gas-solido con producto sélido utilizando diferentes expresiones
cinéticas.

Cuando los modelos de granulo se aplican a reacciones gas-solido con producto sélido, se asume que el
granulo de reactante solido decreciente esta envuelto en una capa de producto sélido de espesor uniforme.
Los modelos de granulo superpuesto se desarrollaron para reacciones gas-solido con producto sélido
[Lindner, 1981], e inicialmente se les denominaba de ‘solido sinterizado’. El desarrollo de los modelos
esta basado en la suposicion de que tanto las superficies de poro (superficies en contacto con el gas, con
el hueco), como las superficies de reaccion (las que separan la capa de cenizas o producto de reaccion del
reactante solido no reaccionado, segin la vision propuesta por el modelo de nucleo decreciente o de
nucleo sin reaccionar (MND) y que sigue considerandose valida para los granulos que componen la
particula o pellet), se pueden representar por dos poblaciones de granulos superpuestos (las formadas por
las zonas externas y las internas de los granulos) que comparten los mismos centros (granulos en forma de
esfera), los mismos ejes longitudinales (cilindros) o planos (los que tienen forma de plato) de simetria.

Estos modelos se aplicaron inicialmente a la sulfatacion con SO, de CaO calcinado [Kakaras, 1995]. Los
resultados obtenidos revelan una fuerte dependencia sobre la reactividad global del sélido poroso de la
superposicion de los granulos y del tipo de distribucion del tamafio de grano. La comparacion de los
resultados con las predicciones de los modelos de poro aleatorio mostré que, en general, las estructuras
capilares tienen mayores reactividades que los propios granulos.

La mayoria de modelos presentados en bibliografia y utilizados para analizar la reactividad y la evolucion
de datos de reacciones gas-sdlido consideran poblaciones de granulos no superpuestos de tamafio
uniforme. Szekeley y Porpster [Szekeley, 1975] presentaron modelos estructurales que contemplaban
distribuciones de tamafio de granulo. Dichos autores hicieron un extenso calculo computacional probando
varias distribuciones de tamafio, las cuales se vio tenian una marcada influencia en el comportamiento
conversion-tiempo de las reacciones gas-solido. Especificamente se encontré que habia grandes
diferencias en los resultados al considerar distribuciones de tamafio frente a considerar unicamente un
tamafio promedio en modelos de grano uniforme.

Como se asume que cada grano reacciona independientemente, el modelo de grano predice una
disminucion progresiva de la superficie de reaccion. Para un niimero de sistemas gas-solido esto
contradice la evidencia experimental que sugiere un maximo en la superficie de reaccion con la
conversion. Lindner y Simonsson [Lindner, 1981] mostraron que este inconveniente de los modelos de
granulos puede ser obviado si se permite que los granulos se superpongan o ‘sintericen’ (figura 3.5). Un
sistema de cilindros de longitud infinita de igual radio, e intersecciones aleatorias, y un agregado de
esferas truncadas de tamafio también uniforme, se utilizd por los anteriores autores para modelizar
cambios en reacciones gas-solido con producto solido. La nocion de modelos de granulo con
superposicion fue también estudiado por Sotirchos [Sotirchos, 1987], que mostré que el andlisis de
Avrami [Avrami, 1940] de reacciones de transformacion de fase, puede ser utilizado para derivar
expresiones analiticas o semianaliticas para las propiedades estructurales de medios porosos, cuya fase
solida esta representada por una poblacion de granulos superpuestos de tamafio uniforme o con una
distribucion de tamafio. Estas expresiones se utilizaron en las reacciones de gasificacion de sélidos
pOrosos.

Después del inicio de la reaccion, en que empieza a aparecer el producto solido, el sélido poroso se
caracteriza esencialmente por una estructura de tres fases descrita por dos superficies moviles, figura 3.4,
la interfase reactante solido-capa de producto y la superficie que configura los poros. Aunque la distancia
de difusion en la capa de producto es considerablemente menor que la escala de difusion en la estructura
porosa, el valor de la difusividad en la capa de solido es considerablemente menor, en algunos 6rdenes de
magnitud. Por ello pueden existir gradientes de concentracion significativos en esta capa, incluso sin
haber gradientes en la fase gas. Bajo tales condiciones, la concentracion del reactante gas en la interfase
de reaccion no es uniforme, y granulos de diferente tamafio puede exhibir velocidades de reaccion
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diferentes. Se puede complicar adicionalmente el proceso si el producto sélido ocupa mas volumen que la
cantidad equivalente de reactante solido, pudiendo aparecer obstruccion de poros.

Adicionalmente a los diferentes modelos de granulo, varios modelos de poro han aparecido para
reacciones gas-solido con producto solido [Bathia 1983, 1985]. Los modelos de poro representan el
espacio vacio de las particulas solidas por una poblacion de cilindros usualmente capilares. Una clase
general de modelos para poro aleatorio se realizé por el grupo de Sotirchos [Sotirchos 1985, 1987] para
su utilizacion cuando el control es cinético o de la difusion en la capa de producto. Los modelos toman en
consideracion los efectos de la superposicion de los poros sobre el flujo en la capa de producto y sobre la
evolucion de las superficies de reaccion y de poros, y pueden describir casi todos los fendmenos que se
dan en reacciones gas-solido con formacion de producto sélido incluyendo la formacion de espacio de
poro inaccesible.

En este estudio se presentan modelos de granulo superpuesto para reacciones gas sélido con producto
solido. Las ecuaciones son lo suficientemente generales para, con unas modificaciones minimas, poder
ser aplicado a cualquier poblacion de granulos superpuestos.

En esta tesis se han desarrollado algoritmos para la resolucion numérica de cualquiera de las posibilidades
que se deseen resolver, aplicando posteriormente las que se ha considerado mas apropiadas. En lo que
sigue se explican las bases de los modelos y las simplificaciones que conducen de uno a otro, es decir se
desarrollan los modelos mas completos, con los que se pueden obtener todos los apuntados en los parrafos
anteriores.

El modelo mas completo es el de formas de tamafio distribuido con inertes y superposicion, no estudiado
hasta ahora, que se desarrolla a continuacion.
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3.2.1.REACCION EN UNA PARTICULA DE SOLIDO (PELLET).

El balance de masa de gas, para una particula esférica, en coordenadas esféricas es:

8(8PCP)_ 5
T_DeV C,-R, (3.3)
oe,C,)_19(, ), o

ot rPor|l ¢ or ’
la velocidad de reaccion R, se puede expresar, para reacciones de primer orden como:
R, =k, (X)C, (3.5)

es el producto de un coeficiente cinético volumétrico k, (unidades: s™), por una concentraciéon de
reactante gas en los poros del pellet, C,,.

La concentracion C, varia radialmente, por lo que se ha de evaluar esta velocidad de reaccion en cada
punto de la particula de solido, donde también se ha de obtener el coeficiente cinético k,(X), funcion de la
conversion del sélido.

Para facilitar la resolucion de balance de materia del gas en el interior del pellet, se puede suponer que el
perfil de concentraciones en su interior se establece rapidamente, comparado con la variaciéon en la

conversion del solido, mucho mas lenta. Es decir se tendria estado pseudoestacionario, con lo que la
ecuacion del gas queda:

14 daC 19 L dC
O0=——|D,r* P1-R =— | Dr* Pl=k (X)C 3.6
VS e 8}" v VS a]" e v( ) P ( )
y para el reactante sélido:
k (X

y_ (1_80)

r1e . 3
donde n; es el volumen molar de reactante sélido sin poros, m’/mol.
Ambas ecuaciones se han de resolver simultaneamente.

El coeficiente cinético depende de la conversion. Para el modelo de reaccion gas-sélido elegido, que tiene
en cuenta la evolucion de la estructura del solido con el transcurso de la reaccion, se ha de evaluar este
coeficiente de una forma adecuada. Se ha de obtener el valor de ky(X) teniendo en cuenta que en la
particula de solido (pellet) se da toda una gama de valores de conversion X, por lo que el valor de ky(X)
es un valor ponderado. Para ello se expresa la ecuacion cinética en funcion de la superficie de reaccion
del frente de reaccion, y de un coeficiente cinético superficial intrinseco:

R, =k, (X)C, = [k,C,dS (3.8)

el valor de esta integral varia con la conversion global del solido. La superficie del frente de reaccion dS,
se define por unidad de volumen de sélido.
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3.2.2. EVOLUCION DE LA ESTRUCTURA DEL SOLIDO.

Se utilizan los modelos de poro y de granulo con superposicion [Sotirchos 1985, 1987]. Son los mas
completos en reacciones gas-solido con o sin producto sélido, como se ha visto en el apartado anterior.
Los modelos de poro aleatorio consideran que el espacio inicial de poros del sélido sin reaccionar se
pueden describir como una poblacion de capilares de tamafio uniforme o no, aleatoriamente distribuidos
en el espacio tridimensional. Para el modelo de poro, la poblacion de cilindros se describe por la funcion
de densidad 1y(Rg), en la que Iy(R¢)dR, es la longitud de ejes de poro por unidad de volumen
pertenecientes a capilares en la gama de tamafios de [Ry, Ry+dR,]. Para una distribucion discreta de
tamafios: Ro;, Roz, Ros, ... Ron, se puede obtener la longitud de poro mediante:

N

| 1-Ye,

_ j=itl
Ly, = — In N
S RENH
J=i

(3.9)

ecuacion que se obtiene de la expresion que relaciona el volumen extendido con la porosidad:

Vew (3.10)

l-e=¢
Para dos tamafios de poro consecutivos, teniendo en cuenta que el volumen extendido (sin contar con las
superposiciones entre poros) por unidad de volumen es:

N N
Vwor =TRo 1y, =Inf 1= g, |-1n| 1= D g,

exi

(3.11)

j=i Jj=i+l

Para el modelo de granulo distribuido con superposicion, se obtiene una expresion semejante, pero en este
caso, el volumen extendido corresponde al sélido [Sotirchos, 87], por lo que la ecuacion de partida es:

l—p=e= (3.12)
4 N N
Veoi :nOigﬂRgi = In 1_Z¢Oi —Inf1- Z(pﬂi (3.13)
J=i J=i+l
N
1- 2%’
1 J=i+l
ny = 1 (3.14)

4
3
3 | 1-29,
J=i

gneralizando para otros tipos de granulos, no sélo granulos esféricos como en este caso, mediante el uso
de los factores de forma y factores geométricos: s, f (Tabla 3.1)

Tabla 3.1. Factores de forma y geométricos para diversos tipos de granulos.

Factor de | Factor Dimension
forma: s geométrico: f | caracteristica
Granulo tipo pastilla (slab) 0 2A Espesor/2
Granulo cilindrico 1 nL R
Granulo esférico 2 41/3 R
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se obtiene la siguiente expresion general:

(3.15)

doj es la fraccion de volumen de fase sélida que pertenece a granulos de tamafio Ry; incluyendo la
superposicion con otros granulos.

Se definen dos radios para la evolucion de la estructura sélida con el transcurso de la reaccion: R, R;, con
las variables: g, qr,

Rpi = Roi + qp
Rri = RO[ + qr

(3.16)

utilizando estos radios se pueden definir las superficies y porosidades de poro y de frente de reaccion de
la tabla 3.2:

Tabla 3.2. Expresiones de superficies y porosidades del frente de reaccion.

Modelo de poro Modelo de granulo

Superﬁcie S(r,p)i = 271’.(1 - 8(/‘ p)i )R(r,p)ilﬂi S(r,p)z (S + l)fg r p)l )in0i

Porosidad s+1
=1- R = R
rup) =7 ”,i (rop)0r | | %rp) = ffl (rpyo

La superficie total de poro o de reaccidon por unidad de volumen es:

S = 200y (3.17)

Para obtener la concentracion C, de gas reactante, asi como la superficie de reaccion del soélido (frente de
reaccion), se plantea un balance local de este reactante gas a través de la capa de producto sélido ya
reaccionado, hasta alcanzar la superficie donde reacciona con el sélido:

0 doC
R [S D, aR] 0 (3.18)

que puede integrarse con las condiciones de contorno siguientes:
1-  La concentracion en la superficie del poro es C, :

para R=R,, C=C, (3.19)

2- Lo que alcanza la superficie de reaccion es igual a lo que reacciona en ella. Es decir se supone
también aqui estado pseudoestacionario:

ParaR=R,, - D, a£ =k,C (3.20)
oR

54



Desulfuracion de gas de sintesis a alta temperatura y presion por absorcion en oxidos regenerables. C-3

Integrando una vez:

aoC
SD, a—R = cte, (3.21)

aplicando la segunda condicion de contorno:
cte, ==S, k,C, (3.22)

sustituyendo cte;, integrando de nuevo, y aplicando la primera condicidon de contorno:

dcC = _%dj (3.23)
D S
P
S k.C. & dR
C=—"""1 —+cte, (3.24)
D, s
SkC
C= Cp _MJ.R d7R (3.25)
D, s
Para R=R,, se tiene que C=C;:
S k.C, & dR
C,=C,- TJ& 5 (3.26)

P

de donde se obtiene la concentracion en la superficie o frente de reaccion, en funcidn de la existente en el
poro:

C

_ 14
€= "5k war 327
1+#J'

D, s

La ecuacion cinética queda ahora, sustituyendo este valor de C;:

Cc S(x)
R =k,(X)C,6 =k |C.dS, = s 3.28
v v( )Cp SJ. r r 1+Sr(X)k_s erj ( )
D, &S
La relacion entre los coeficientes cinéticos superficial (intrinseco) y volumétrico, es:
S, (%)
k\X)=k - 3.29
L (X) 51+WIR’M (3:29)
D, s
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Si se supone concentracion unitaria en los poros de la estructura, se puede resolver esta parte
independientemente de la resolucion de todo el pellet. Se obtiene la funcion k(X) desde X=0, hasta
X=Xmax, €s decir el coeficiente cinético medio referido a volumen, suponiendo una concentracion
unitaria, y estos valores pueden utilizarse para la resolucion posterior de las ecuaciones del balance de
solido y gas en el pellet de solido.

3.2.3. DIFUSIVIDAD EN LOS POROS DE LA ESTRUCTURA.

Al igual que este coeficiente cinético, se obtiene asimismo el valor de la difusividad efectiva del reactante
a través de los poros del so6lido conforme avanza la reaccion: D(X).

La difusividad para un gas a través de un medio poroso, se puede tomar [Szekely 1976]:

D,=D, (3.30)

€
n

7 es la tortuosidad , cuyo valor estd entre 1 y 10. Para un sistema discreto de poros, se tiene:

1 N
D,==-YD, (R, E, (3.31)
n i=m
donde m es el poro mds pequeiio no obturado, y €, es la fraccion de volumen de poros de tamafio Ry;:
J 2 J 2
€, =exp| -1 Y I, R |-exp| - I, R’ (3.32)

Jj=i+l j=i

Para una estructura de granulos, la difusividad efectiva se calcula obteniendo el radio promedio de los
poros con la expresion:

P (3.33)
P Sp :
£
D, = ?”DA (®,) (3.34)

3.2.4.’RESOLUCION SECUENCIAL DE LOS MODELOS ESTRUCTURA Y
PARTICULA.

Si se prescinde del efecto de la temperatura, es decir se supone que la particula se mantiene en estado
isotérmico, la evolucion de la estructura del sélido a lo largo de la reaccion, hasta conversion completa, o
hasta la completa oclusiéon de los poros, es un proceso acumulativo. Es decir se obtiene el mismo
resultado para dos concentraciones diferentes que actien en intervalos de tiempo tales que cumplan la
igualdad:

C'At'=CAt (3.35)
o expresado en forma integral, con una equivalencia de tiempos:

t':i "C dt (3.36)
c'o
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Dudukovic [Dudukovic, 1976], Fue el primero en plantear este tipo de resolucion, utilizaba un tiempo
equivalente, que definia :

t,=[Cadt (3.37)

Por tanto, se plantea la resolucion de modo secuencial, primero se calcula numéricamente el coeficiente
cinético para cada valor de conversion del solido, asi como la difusividad. Estos pares de valores se
utilizan posteriormente en la resolucion de los balances de materia para la particula completa de sélido.
Con estos dos pasos se resuelve el tema de la reaccion de una sola particula de sélido.

3.2.5. OTROS MODELOS DE REACCION GAS-SOLIDO.

Son cronolégicamente anteriores, mas simples. No calculan la evolucion de la estructura del solido a lo
largo de la reaccion, y por tanto s6lo necesitan un tnico balance de materia, el de la particula completa.

Por orden de complejidad serian los de nucleo sin reaccionar (MND) o de conversion progresiva, y los de
granulo sin superposicion.

Nucleo sin reaccionar o de conversion progresiva.

Desarrollado por Yagi y Kunii [Levenspiel, 1981]. Para particulas sin poros. Supone que el tiempo total
de reaccion de una particula es la suma de los tiempos necesarios para cada uno de los tres procesos
siguientes (en serie):

-Transferencia de reactante gas desde el seno del mismo hasta la superficie de la particula.
-Difusion del reactante gas desde la superficie hasta el punto de reaccion.
-Reaccion quimica.

_ 14N, _ c,S

" vVd 1 RR-r) R?
—+ +

k r.D, r’k

g cs

(3.38)

en este caso la superficie S se refiere a la superficie exterior de la particula esférica, no a la del frente de
reaccion.

Otra consideracion es que la difusividad D, empleada en este modelo, no tiene nada que ver con la
difusividad del modelo anterior, pues engloba dos tipos de transporte, el que hay a través de los poros del
solido, y el existente en la capa de ceniza. Es ampliamente utilizado.

Modelo de granulo sin superposicion.

En éste vuelven a aparecer los dos tipos de difusividades, en poros y en la capa de producto solido que el
gas ha de atravesar hasta llegar a la superficie de reaccion:

Se postula que el tiempo necesario para alcanzar una determinada conversion es la suma de los necesarios
con resistencia puramente cinética, difusiva intergranular, o difusiva intragranular:
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4,
k,C, A (=ekCF, k,C
S =g (s e A A CUV N
e p | A 2D, *
L p Vp - g

Esta ecuacion es una aproximacion. Hay posibilidad de utilizarla para particulas de tipo esférico, pastilla
o cilindro. También los granulos pueden ser de cualquiera de los tres tipos. Para definirlos se utilizan los
factores de forma F, y F,, para particula y granulo respectivamente, y que toman los valores: 1 para
pastillas (slabs), 2 para cilindros, y 3 para esferas. Hay tres funciones geométricas, cuyos valores son:

gr (X)=1-(1-x)" (3.40)

slabs —F, o’ F, :1:>pr =P, =Xx?
cilindros > F, o' F,=2=p, =p, =X +(1-X)In(l-X) (3.41)
esferas > F, o’ Fg=3:>pr:ng=1—3(1—X)2/3+2(1—X)

Este modelo de Szekeley [Szekeley, 1976] supone un avance respecto al de nucleo sin reaccionar, por
cuanto es aplicable a particulas porosas, de ahi que se utilicen las dos difusividades: en poros, y a través
de la capa de sélido reaccionado que recubre los granulos individuales. Estos granulos reaccionan de
acuerdo con el modelo de niicleo sin reaccionar.

Las limitaciones de aplicacion de este modelo se dan por ejemplo cuando el volumen de producto sélido
es superior al del reactante, con lo que varia la porosidad con la conversion del sélido, pudiendo llegar a
la oclusion total de los poros y con ello de la posibilidad de alcanzar la conversion completa. Esto no se
podria obtener con este modelo. Por otro lado cuando la superficie de reaccion aumenta durante el
transcurso de la misma, produciéndose un méximo en la velocidad de reaccidon, tampoco se puede
modelizar.

3.3. ALGORITMOS DE RESOLUCION DEL MODELO DE PORO O
GRANULO DISTRIBUIDO.

La resolucion de las ecuaciones de balance de materia de gas y sélido, teniendo en cuenta todas las
posibilidades remarcadas, solo es posible mediante la implementacion en un algoritmo de calculo
numérico. Los diagramas de flujo para los tipos de granulo distribuido, y de poro distribuido se presentan
a continuacion en la figura 3.7.

Estos algoritmos, implementados en programas FORTRAN, permiten calcular la evolucion de la
estructura del sélido con el avance de la reaccion, evaluando para cada valor de conversion del reactante
solido, el area superficial de poro Ssp(X), y de frente de reaccion, Ssr(X), la porosidad &(X), la
difusividad del reactante gas en los poros del material De(X), y el coeficiente cinético kv(X).
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definicion de variables

Inicializacion de valores Porosidad:e

% poro granulo tamafio (i)
@ Dimension granulo(i) : RO(i)
lectura de datos de entrada Coefte. cinético Ks(T)

Temperatura: T
Calculo de n0=n° granulos/(volumen sélido+vol. poros) Relacion volumétrica:Z

Determinacion de RO maximo

Numero maximo de bucles, m=Mayor dimensién de granulo/A radio

si-p er(j)=e0; ep(j)=e0; qp=-(z-1)+qr

¢ primer
gpt=qp; qrt=qr

bucle?

Inicializacién de superficies medias: Srmed=0; Spmed=0

1
i=1, tipos
granulo

v

no

si

¢ Granulo activo? no——  Sr(i,j)=0
(Rr(1)>0? Sp(i.j)=0
si

Sr(i,j)=area extendida del frente de reaccion de granulo i
Sp(i,j)=area extendida deporo de granulo i
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1 Srt(j)=area total extendida del frente de raccion
Spt(j)=area total extendida del frente de raccion
Srt(j)=Srt(j)+Sp(i,j)

Spt(j)=Srt(j)+Sp(i.)

Spm(i,j)=Sp(ij); Srm(i,j)=Sr(ij)
¢granulo tipo slab, y ; ]
Rr(i,j)>0?

Spm(i,j)=media logaritmica;
Srm(i,j)=media logaritmica
¢granulo tipo cilindro, y

Rr(i,j)>0?

Spm(i,j)=Sp(i,j); Srm(i,j)}=Sr(i.j)

v

Spm(i,j)=media geométrica;
Srm(i,j)=media geométrica

¢granulo tipo esfera, y
Rr(i,j)>0?

Spm(i,)=0

si Srm(ij)=0
]

no %

Srmtot=Srmtot+Srm(i,j)
Spmtot=Spmtot+Spm(i,j)

v
¥

Calculo de integral .[

P

dR
s

Volumen de sélido reaccionado

Salida de datos a archivo
Conversion del sélido: X

Porosidades: ep(X), er(X)

Difusividad: De(X);
Coeficiente cinético: Kv(X)

Figura 3.7.a. Algoritmo de resolucion de la evolucidn estructural en el sélido con el modelo de granulo
distribuido.
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definicion de variables

Porosidad:e
. . s 0, A i
Inicializacion de valores % poro tamaiio (i)

Radio poro(i) : RO(i)
Coefte. cinético Ks(T)
lectura de datos de entrada Temperatura: T

Relacion volumétrica:Z

¢ (conversion(j)-conversion(j-1))/conversion(j)<0.0017?

no

si-p er()=e0; ep(j)=e0; gp=-(z-1)+qr
qpt=qp; qrt=qr

¢ primer
bucle?

Salida de
datos a
archivo

no——p Sr(i,j)=0
Sp(i,j)=0

¢ Poro activo?
¢Rr()>0?
si

v

Sr(i,j)=area extendida del frente de reaccion de poro i
Sp(i,j)=area extendida de poro i

;

Srt(j)=area total extendida del frente de reaccion
Spt(j)=area total extendida del frente de reaccién
Sri(j)=Srt(j)+Sp(i,j)
Spt(j)=Srt(j)+Sp(ij)
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Spm(i,j)=media logaritmica;
Srm(i,j)=media logaritmica

Srmtot=Srmtot+Srm(i,j)
Spmtot=Spmtot+Spm(i,j)

% dr
Calculo de integralj 5

P

Volumen de solido reaccionado

Conversion del solido: X

Porosidades: ep(X), er(X)

Difusividad: De(X);
Coeficiente cinético: Kv(X)

Figura 3.7.b. Algoritmo de resolucion de la evolucion estructural en el sélido con el modelo de poro
distribuido.
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3.4. RESOLUCION DE MODELO DE PARTICULA O PELLET.

Una vez se han obtenido resultados de evolucion de la estructura del sélido con la reaccidon, de
difusividad del gas, y del valor de la velocidad de reaccion, se ha de resolver para obtener para una
particula de sélido, cudl es la velocidad en funcion de la conversion global de la misma. Para ello se
resuelve los balances de materia de gas y solido, cuyas ecuaciones son:

Para el gas (simetria esférica):

‘9(3’tcg) = rlzjr r’De 7€, —k(X)C, (3.42)
y, para solido:

0:: _ Clsobk(X)Cg (343
siendo:

Cy, :(1_81’“)(:g (3.44)

Se supone isotermicidad en el interior del pellet.
3.4.1. RESOLUCION NUMERICA.

Se ha solucionado utilizando dos métodos numéricos. Explicito ¢ implicito. Se han desarrollado
subrutinas propias porque las diferentes librerias matematicas comerciales existentes, tales como la
libreria IMSL, que incluyen las rutinas de resolucion de sistemas de ecuaciones diferenciales: MOLCH y
DMOLCH (simple y doble precision), se han mostrado no aptas para este caso.

3.4.2. METODO EXPLICITO.

La ecuacion del balance de masa del gas se puede transformar para facilitar su tratamiento segiin:

P Ple de.C,)
> r’De é?rg =1’ 5‘[ £+’ k(X)C, (3.45)

epe?Cs - 2 96:C)
ar ot

+r’k(X)C, fr (3.46)

que, con diferencias finitas, dividiendo la particula esférica en sucesivas capas concéntricas o nodos,
queda:

nodo central (nodo 1):
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(3.47)

C,,-C,. r C..u—-C.
r'De,,— Sh= e, B KX )C,,
B At > gl,

Ar 3

en el que el primer término corresponde a difusion desde el nodo que envuelve a este nodo, nodo 2, el
segundo a acumulacion y el tercero a reaccion.

nodos 2 an-1:

Cyini —Clis Coi—Cyi (1) -1 C,iin —Cis
rjz Dej,i gjtl, gJ, :rjz_lDej_Li gJs gj-1, +| -1 gpj’i gj,itl gJs +k(Xj,i )ng’i
Ar Ar 3 At

(3.48)

nodo exterior, n:

Cni_C n—1,i r3_r3 Cni _C n,i
rnzkg(cext _ani)= 112—1Den—1i = gn-l + . = gpni et = +k(Xni)ani
’ ’ Ar 3 ’ At ’ ’

(3.49)

siendo:

k o> coeficiente de transferencia de masa gas exterior a superficie de particula (m/s).

Cg i concentracion de gas en los poros del nodo j, en el intervalo de tiempo i.

En el resto de variables el primer subindice corresponde al nimero del nodo y el segundo al intervalo de
tiempo.

Despejando las concentraciones del intervalo i+1:

nodo interior,1:

i -C i 1 At
Cg1,1+1 :Cgl,i + rlzDel,i & L \ 3 _k(Xl,i)CgLi S (3.50)
Ar J . €,
3

nodos intermedios, 2 4 n-1:

At

giitl T Vg J Ji
Ar _ , .
] j-1 pJt
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nodo externo:

Ceni ~Coni 1 At
2 2 on,i on-1,i
an,iH = an,i + rn kg (C ext an,i )_ I.n—l Den—l,i : : \ 3 3 _k(X n,i k:gn,i D
r —r .
AI' J n n-1 gpn,l
3
(3.52)
Las ecuaciones para la variacion de la conversion en cada nodo:
1
Xj,i+1 = Cj,i + C bk(Xj,i )At (3.53)

SO

Los calculos realizados se han comprobado utilizando balances de masa en cada uno de los nodos, y
balances de masa para toda la particula. Como se observa en las ecuaciones, para cada uno de los nodos
se ha de cumplir que la cantidad de reactante que llega por difusion a un determinado nodo ha de ser igual
a lo que se difunde hacia el nodo interior, mas lo que se acumula en ese nodo, mas lo que reacciona en ese
nodo. El balance global para toda la particula hace que lo que llega a la superficie de la misma ha de ser
igual a lo que reacciona en todo el interior de la misma, mas lo que se acumula en los poros de su interior.

Se ha escogido el incremento de tiempo mayor que cumple estos balances.

El diagrama de flujo simplificado del programa desarrollado en FORTRAN para la resolucion de
balances en un pellet de solido es el de la figura 3.8.
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Lectura de datos calculados en programa de evolucion de la
estructura:Kv(X), De(X), ep(X)
Lectura de datos de sdlido, y de las condiciones de operacion.

¢ Conversion total del sélido?

Interpolacion de los valores: kv(X), De(X)

v

Obtencién de C(i, t+At), X(i,t+At)

p(X)

y

9

Chequeo de balance de masa por nodo o
Inicializar t

y global.
A
8
¢ Se cumplen balances?

Reducir At

Resultados a archivo: X, kv(X)

Figura 3.8. Algoritmo simplificado del programa de resolucion de ecuaciones en pellet de sélido.
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3.4.3. METODO IMPLICITO.

Se ha supuesto estado cuasi-estacionario para resolver el sistema. Se supone que la variacion de
concentracion en el interior del pellet es muy lenta comparada con la variacion de conversion, es decir
que se alcanza muy rapidamente el perfil de concentraciones en el interior de la particula, y ésta se

mantiene con una variacion muy lenta comparada con la conversion.

Entonces se puede considerar el sistema como:

gas:
1 0 dC
0= R rzDeO,Tg —k(X)C, (3.54)
solido:
a;t( = Clbk(X)Cg (3.55)
SO

La primera ecuacion se puede discretizar considerando una serie de nodos en la particula. El sistema

resultante es lineal y puede resolverse sin mayor dificultad.
El sistema de ecuaciones queda ahora:

nodos 2 4 n-1:

C.. -C. C.-C... (rP-1
rszeji %—I}ZJDeyn : A o 3 = kvjiCji =0 (3.56)
’ r ' r T
agrupando términos:
3 3 3 3.3 2
1;De;; [ De; N r;,De, ; N -1 N r ., De, ; o
A L A Ar 30 W A T
(3.57)
nodo exterior:
C.-C .. _p
2 2 n,i n-1,i 1
L kg(cf -C.; )_ rDe, Ar - 3 ~k,,C,; =0 (3.58)
agrupando términos:
3 3 3 2
r.De .. r’—r r-.De .
r;Ck, —| ik, + e npk L C 4+ C, =0 (3.59)
Ar 3 ’ ’ Ar ’

nodo central:
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C, -C,. r’

r’De,, —= Y _Lpk C.=0 (3.60)
1 L,i Ar 3 vl,i 1,1
y agrupando:

3 3

r; De, r’De,; r’

IA - C,i— IA - +§bkvli i =0 (3.61)

r . r . .
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La matriz de coeficientes del sistema de ecuaciones lineales queda para 5 nodos, nimero que se ha demostrado suficiente para el estudio de una particula:

[ 2 3 2
r’De,. 1 r; De,
S Tk, ST 0 0
Ar 3 ’ Ar
r'De, r’De,; 1,;De,; 1) -1} . r;De,, 0
Ar Ar Ar 3 Dr
0 r;De,; r;De,; r1;De;; s r} -1 . ryDe,;
Ar Ar Ar 3 Ar
0 0 r32De3,i r32De3,i N r42De4,i r33 «
Ar Ar Ar Vi
2
r; De,.
0 0 0 “Tr“" ik, +
(3.62)
La matriz de términos independientes queda:
(0 )
0
0 (3.63)
0
rszbk ng
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3.5. MODELIZACION DE UN REACTOR DE LECHO FLUIDIZADO.

Hay varias posibilidades en la modelizacion de lecho fluidizado de burbujeo (Bubbling Fluidized Bed en su
denominacion inglesa: BFB). Para incluir todo los aspectos que pueden influir en el sistema se ha planteado
un desarrollo que integra el conocimiento presente y conceptos del reactor avanzados.

Se muestra en figura 3.9 un esquema de las diferentes partes de un BFB multietapa.

A continuacién se explican las diferentes zonas que se contemplan en este tipo de reactor con vistas a su
simulacién matematica, para desarrollar posteriormente las ecuaciones en diferencias finitas que componen el
modelo del reactor.

Este tipo de contactor para la reaccion gas-solido es solo una de las posibilidades. Se han realizado también
modelos para los tipos de lecho fijo, y lecho movil.

3.5.1. MODELO FLUIDODINAMICO.

Las tres partes principales que se han considerado son: la zona de lecho de particulas existente justo sobre el
distribuidor horizontal de entrada de gas, la zona de evolucion de las burbujas de gas formadas y su ascension,
y la zona con menor densidad de so6lido, situada sobre el lecho del mismo (freeboard).

Para posibilitar el funcionamiento de lechos en serie, de manera que el flujo se acerque en su funcionamiento
al de piston, se pueden utilizar diferentes pisos o etapas de reaccion, tal como se muestra en la figura
siguiente, con gas y solido en contracorriente:

ﬁ Salida de gas

a 9_ & [N Zonas del reactor:
¢ it ]
Freeboard
it & ]
Entrada de s6lido I::> ) 1 Lecho fluidizado
= Distribuidor
¢ & 0y 5 Freeboard
o U T Lecho fluidizado
L 1 T Fracbons uidor
1o b Lecho fluidizado
Distribuid
) ) [ 0 o b s Frocboard O
Salida de solido <":| il t Lecho fluidizad
g Lecho fluidizado
Distribuidor

5 4 &

ﬁ Entrada de gas

Figura 3.9. Esquema de un reactor de lecho fluidizado multietapa.

70



Desulfuracion de gas de sintesis a alta temperatura y presion por absorcion en oxidos regenerables. C-3

3.5.2. ZONA DEL DISTRIBUIDOR.

La mayor parte de la conversion de la reaccion gas-solido tiene lugar en la parte inferior del lecho de
particulas [Yang 85]. Consecuentemente, la zona del distribuidor se ha considerado por separado para estudiar
su influencia en el comportamiento del reactor. La figura 3.10 muestra el modelo que describe el flujo de gas
considerado en esta region. La existencia de jets depende del tipo de distribuidor [Yates 84], empleando
distribuidores de plato poroso, o constituidos por elementos que obligan al gas a realizar recorridos mas o
menos laberinticos, se eliminan. Pero al precio de incrementar la pérdida de carga del gas al atravesarlos. En
cualquier caso se desarrolla esta zona modelizandola para conseguir un conjunto mas completo.

El modelo realiza una separacion de flujo entre el jet y la region densa con particulas. El limite de esta zona
viene dado por la longitud de penetracion del jet, en términos de Li/D,, [Massimilla 85].

Zona de Burbuja
burbujeo
Emulsion o zona de burbujeo
t 5
Zona jet g = B @' D2
5
' E p p
Distribuidor
EO N S S A A A |
D ][ S

i i

a) b)
Figura 3.10. Esquema de la region del distribuidor de un BFB.
a) Esquema de la zona jet. b) Flujo de gas en la zona jet.

J=zona jet. B=Fase burbuja. D=Fase densa. p=flujo piston. s=zona en calma.

Una vez se ha calculado al altura del jet, esta zona se divide entre zona densa o emulsion (la que contiene las
particulas de s6lido), y zona diluida (el jet).

Para el modelo se han considerado las siguientes hipotesis, de acuerdo a la figura 3.10. b):
- Laporosidad en la zona densa es la que corresponde a la minima velocidad de fluidizacion (ey).

- La fase diluida esté libre de so6lido, y cada jet de gas tiene forma cilindrica con un area transversal igual a
la del orificio que origina el jet en el distribuidor.

- El gas del jet tiene una composicion radial homogénea, con flujo pistdn en direccidn axial.

- El solido en la fase densa se presume en mezcla perfecta debido a la alta turbulencia generada por los jets
de gas.

- El coeficiente de transferencia de masa en la region jet se relaciona con el de la zona de burbujeo a través
del llamado factor de mejora (enhancement factor) [Massimilla 85]. Se ha tomado un valor inicial de 50

para el mismo.

- La concentracion del gas en la fase densa varia axialmente (eje vertical)
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3.5.3. ZONA DE BURBUJAS.

La zona de burbujeo esta descrita matematicamente teniendo en cuenta una serie de detalles que condicionan
su funcionamiento:

- el crecimiento de burbujas.
- laexistencia de nubes alrededor de las burbujas.

- lavariacion de concentracion del reactante con la altura en las diferentes fases: emulsion y estela o nube
que rodea la burbuja.

Se ha planteado un modelo con tres fases para esta zona, tipo III seguin la clasificacion de Kunii y Levenspiel
[Kunii 91], con burbujas de tamafio variable. Se divide el lecho en varios compartimentos o nodos, con una
version que mejora la forma en que lo hicieron Kato y Wen en su 'Bubble Assemblage Model' en el que se
permite el crecimiento de la burbuja por coalescencia [Kato 69]. La correlacion que describe el crecimiento de
la burbuja es el propuesto por Mori y Wen [Mori 75].

Se han considerado dos posibilidades para modelar esta region. Ambas corresponden a modelos de nivel I1I:

gas a freeboard

T

Eartnyga Lureold fase densa
de [ermlsion]
Tartayja
Q 4 Kbc (e A E o
h B ]
Ce
Ce
g %
. Z
a =
G &
i i
- Umf I i

zas provenlente de la mona
del distrivador

Figura 3.11. Esquema de flujo hidrodindmico en la zona de burbujas.
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Se localiza entre la zona jet anterior y el limite superior del lecho de particulas expandido. En los modelos
hidrodindmicos clasicos se consideran dos o tres zonas. Primera la subregion asociada con el gas que pasa en
forma de burbujas. La segunda, no siempre incluida en los modelos de lecho fluidizado, esta asociada con dos
zonas densas que rodean a las burbujas: Nube y estela. La tercera estd constituida por la fase densa o
emulsion.

Estas tres subregiones son la base de la division vertical de la zona de burbujeo, siendo el tamafio de la
burbuja el principal parametro de esta zona. En vez de tomar un valor medio para este tamafio, se ha
incorporado al modelo el crecimiento continuo de las misma, junto con el efecto de todas las variables
dependientes (velocidad de ascension, fraccion volumétrica, coeficientes de intercambio, etc.)

Se consideran las siguientes hipotesis respecto a esta region:

- La fase diluida (burbujas) esta libre de solido.
- El s6lido se considera en mezcla perfecta, debido al movimiento inducido por las burbujas.

3.54. REGION SOBRE EL LECHO DE PARTICULAS (CAMARA O
FREEBOARD).

Otra zona de estudio dentro de los reactores de lecho fluidizado es la parte superior de los mismos, donde se
produce no so6lo por la separacion y recuperacion por gravedad de las particulas solidas elutriadas desde la
zona de burbujeo, sino también la reaccion adicional del gas con este solido.

Se ha adoptado el modelo propuesto por Briens y Bergougnou [Briens 86], y segun el 'Freeboard-Entrainment
Model' propuesto por Kunii y Levenspiel [Kunii 91].

Las variaciones de concentracion de sélido se describen mediante leyes exponenciales en funcién de las
caracteristicas de particulas y de las condiciones de operacion.

gastsolido

=

2
g
2 gas+solido S
< 5]
2 &
2]
& Is E
solido =
1 > conc. s6lido
solido
= 2
ﬁ solido

gas

Figura 3.12. Esquema de la zona ‘freeboard’ de un BFB.
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3.5.5. SISTEMA DE CICLONES.

Con el fin de posibilitar un balance de particulas global del sistema, se ha incluido el funcionamiento de
captadores ciclonicos, que permiten simular el retorno selectivo de las fracciones de s6lido capturadas por los
mismos. De esta forma, se consigue realizar un fraccionamiento de particulas, en funciéon de su tamafio y
densidad, tal como ocurre en los sistemas reales, en los que las particulas finas producidas por rotura o
atricion, son arrastradas fuera del reactor.

Aunque se suelen utilizar etapas de ciclones en serie de un maximo de 2-3 etapas, no se ha impuesto esta
limitacion al modelo, pudiendo tomarse el nimero de etapas serie-paralelo que se deseen.

STAIRMAND' | SWIFT_HE' LAPPLE' SWIFT_HF' | PETERSON' ZENZ'
High Efficiency |High Efficiency| General use | General use | General use | General use
a/D 0.5 0.44 0.5 0.5 0.583 0.5
b/D 0.2 0.21 0.25 0.25 0.208 0.25
| s/D 0.5 0.5 0.625 0.6 0.583 0.75
De/D 0.5 0.4 0.5 0.5 0.5 0.5
h/D 1.5 1.4 2 1.75 1.333 2
H/D 4 3.9 4 3.75 3.17 4
B/D 0.375 0.4 0.25 0.4 0.5 0.25
v 3 3.2 4 3.5 23 4
Kk 0.659 0.674 0.729 0.729 0.671 0.729

Figura 3.13. Tipos de ciclones considerados en simulacion.

gas sin

gas de
reactor

solido 3

sélido 2

Figura 3.14. Ejemplo ilustrativo de posibilidades de modelizacion en sistemas de captacion de finos con
ciclones.
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Figura 3.15. Ejemplo de distribucion sélida en tamafio y densidad dentro del reactor BFB [Perales 97].
a) Solido en la fase densa o de burbujeo.b) Sélido no capturado por ciclones.

3.5.6. FENOMENOS DE ATRICION.

La atricion de particulas, debido al movimiento y friccion con otras particulas o las paredes del reactor se ha

considerado con una ley proporcional. El cambio en el tamafio de las particulas afecta a la hidrodinamica de la
totalidad del sistema.

Se ha asumido que la atricién produce un polvo fino que no es captado por los ciclones.

3.6. BALANCE DE UN REACTANTE GAS EN UN LECHO FLUIDIZADO DE
BURBUJAS.

3.6.1. BALANCES DE MASA'Y CALOR.

Se realiza mediante elementos finitos, una vez se ha obtenido la division horizontal del lecho utilizando el
programa de resolucién hidrodindmica, asi como el resto de caracteristicas: velocidades de gas y fracciones de
volumen de gas y solido en cada una de las zonas.

Se parte pues de una serie de nodos estratificados que se agrupan en tres clases diferentes:

a) nodos pertenecientes a la zona justo encima del distribuidor (‘zona grid’)
b) nodos de la zona de burbujeo, y
¢) nodos de la zona de freeboard.

En la zona jet, se considera que los nodos horizontales son atravesados por cilindros de gas del mismo
diametro que las perforaciones del distribuidor. En estos jets se considera que existe una fraccion volumétrica
de solido (1- &, ). Se ha tomado esta posibilidad entre otras tales como jets conicos, porque no es una zona
bien estudiada, y por ello se ha tendido a la sencillez. La zona no ocupada por los jets se considerada formada
por s6lido que se mantiene con una fraccion de gas €, .

El balance molar de reactante gas es:
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JET DE ZONA GRID:

Despreciando el efecto del transporte de reactante gas por difusividad, queda la ec. diferencial:

i [— dCALZ(Z))— Kl2)Cy(2)- (2] - [1- (2] [ 1(6.9) €y aF(0.0) () 52 =00
’ (3.64)

y por elementos finitos:

nodo jet i+1
(4] % oo emuisi
L nodo emulsion
nodo jet i < de jet |

9]

nodo jet i-1

[(1)Gas entra desde nodo inferior]- [(2)Gas sale a nodo superior]- [(3)Gas transferido a emulsion]- [(4)Gas
reaccional- [(4)Gas acumula]=0.0
g AR Cgli=1,t)=ug Ag Cy (i) = Az(i) n; A A g Ko (i) [ C (i.1) — C oo (i) -
Cy(i,t+At)—Cy(it)
At
(3.65)

=00

Ac(i)n; A jAg [1-24(i)] zzFV(l,m)kv(l,m)]ng(i,t)—Az(i)njAjARsgj(i)

EMULSION DE ZONA GRID:

<

-y (2
C nodo emulsion
nodo jet i < de jet i

[(1)Gas transferido a jet]- [(2)Gas reacciona]- [(2)Gas acumula]=0.0
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Az(i)n; A AR K, (i)[ng (i,6) = Cye (i, t)] -

Ar(i)[1-nj A AR [1=£4 ()] DD FY (Lm)k, (1,m) [Cye (i,t) -

Ce (i, t+At) = Cy (i)
At

=00

Ar(i)[1-njA AR e (i)

BURBUJA:

nodo burbuja
i+1

O

nodo burbuja
i-1

@@J@

e O g
nodo emulsion i g nodo burbuja i

(3.66)

nube y estela
burbuja i

[(1)Gas entra desde nodo inferior]- [(2)Gas sale a nodo superior]- [(3)Gas transferido a nube y estela de la
burbuja]+ [(4)Gas entra desde emulsion por incremento de flujo visible]- [(5)Gas reacciona]- [(6)Gas

acumula]=0.0

[ug = e [(i-1)AR Cpli—1t) = [up = upe |¥(I)Ag C (i, t) = Az(i) A 8(1) Ky (i)[C (i, t) = C (i, t)]+

Im

Hug = (1) = (i - 1)]A g Cp (i) — Az(i) AR(S(i)[l—sb(i)]{z FY(I,m)k, (I,m)

Cy(i,t+At)-Cy(i,t)
At

A(i) A 8(i)e, (i) =00

ESTELA Y NUBE QUE RODEA A LA BURBUJA:

]CB(i,t)—

(3.67)

0 2)

SRR
L nube y estela
nodo burbuja i < burbuja | <+

emulsion i
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[(1)Gas transferido a nube y estela a/desde la burbuja]- [(2)Gas transferido a/desde emulsion]- [(3)Gas
reaccional- [(3)Gas acumula] =0.0

Az(i)AR5(i)Kbc(i)[CB(i,t) ¢ (i, )]+ Az(i) A g 8(1) K e (i) [Cr (1. t) - Cc (1. )]

~Az(i) Ag 8(i)f, ZZF (1, m)k, (1,m) [Cc (i, t) - (3.68)

Cc(l,t+At)—CC(1, t)
dt

=00

—Az(i) A 8(i)f, (i)e. (i)

EMULSION DE LA ZONA DE BURBUJEO:

nodo emulsion
i+1

(3 1 Olmny
nube y estela m emulsioni e burbuja i
burbuja i

ol

nodo emulsion
i-1

[(1)Gas entra desde nodo inferior]- [(2)Gas sale a nodo superior]- [(3)Gas transferido a nube y estela de la
burbuja]- [(4)Gas transferido a burbuja por incremento del flujo visible]- [(5)Gas reacciona]- [(6)Gas
acumula]=0.0

{uo[1=9(i=1)] - u e P(-1)}A R Cp (i =1 ) = {u[1 = P()] - u e P()} AR Cp (i) +

+Az(i) A 8(i) K, (i)[Cr (1.t) - Ce (1. 1)+

~ug —upe J[¥() - P -1)]ARCE (i 1)- (3.69)

~Az(i) A g [1-8(i) L()][1-e. ZZF Lm)k, (I, m) |Cg (i, t)

i t+At) CE(l,t)
dt

=0.0

—Az(i) A [1-8(i) - 8(i)f. (i) |e.. (i)
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FREEBOARD:

nodo freeboard i+1
Ol

3
podo freeboard i

nodo freeboard i-1

[(1)Gas entra desde nodo inferior]- [(2)Gas sale a nodo superior]- [(3)Gas reacciona]- [(3)Gas
acumula]=0.0

uoAgCr(i—1,t)—ugAg Cp(i,t) - uOARAz(i)[l—sf(i)]{zEFV(I, m)k, (1, m) |C (i, 1) -

I m
Cr(i,t+At)—Cp(i,t)
At

=00

-ugA RAZ(i)sf (1)
(3.70)
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3.6.3. PREPARACION DEL SISTEMA DE ECUACIONES PARA LA
RESOLUCION DEL BALANCE MOLAR DE GAS.

De las ecuaciones anteriores, se despejan las diferentes concentraciones de los nodos, resultando un sistema
de ecuaciones por nodo:

JET DE LA ZONA DEL DISTRIBUIDOR:
Cyli-11t) {up}-
~C g(ist) {u0+AZ()nJAJKJe()+Az( [ ]ZZF 1,m)k ”
(3.71)
+C e (iv1) {Az(i)njAjKje(i)}=

Cy(i,t+At)—Cy(ist)
At

+Az(i )ngAgEg]( )

EMULSION DE LA ZONA DEL DISTRIBUIDOR:
Cy(it) {Az(i)n;A K (i)}~
~Coe (iv ) {Az(i) njA; K (i) +Az(i)[1-n A, [1-2, (i)][z D FY (L m)k, (L m)” = (372

Ce (I, t+At) = Cye (i, t)
At

= Ar(i)[1-1,A, | £, (i)

BURBUJA DE LA ZONA DE BURBUJEO:
Cyi-1t) {[ug—unm]¥(i-1}-
Cp(int) [ug = upp [¥(i=1)+Az(i) (i) Ky (i) + Az(i) 8(i) 1 - & (i ][ZZFV(L m)k, (1, m)”Jr

)
Celint) {Az(i)8(i)Kpe (i)} +
Cr(irt) {[uo —upe J¥() - ¥(i-1)]} =

(3.73)
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ESTELA Y NUBE EN LA ZONA DE BURBUJAS:

Ce(i, t+At)=Ce(i,t)

= Ad(i) 8()F. (i)e. (i)

At
(3.74)

EMULSION EN LA ZONA DE BURBUJEO:
CE(l—lt {uo[l ‘Pl—l)] e W(i-1)} +
Cc(i, {AZ K. ()}-

uo[(1- l111—1))] U P(i—1)+

Az(i) 8(i)K . (i) +
Cr(it) {[ug—um [¥{)-¥i-1)]+ = (375)

2(i)[1- 8(1) - 8(i) . [ZZF (L m)k }

Cg(i, t+At)-Cg/(i,t)
At

= Az(i)[1-8(1) - 8(i)f. (i) e (1)
FREEBOARD:

i-11) fup)-
C(int) {u0+Az g [zmm ]} (3.76)

Cp(i, t+At)— Cg(i,t)
At

= ugAz(i)e(i)

Para el estudio en estado estacionario, las derivadas respecto al tiempo se igualan a cero, anulandose por tanto
los términos a la derecha de la igualdad. En el estudio dinamico se sustituye esta derivada por los incrementos
finitos correspondientes, y se reordena la ecuacion resultante.
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3.6.4. BALANCE TERMICO.
Los esquemas son los mismos del balance molar de gas.
TEMPERATURA EN ZONA JET.

[(1)AH entra desde nodo inferior]- [(2) AH sale a nodo superior]- [(3) AH transferido a nube y estela de la
burbuja]- [(4) AH de reaccion]- [(4) AH acumula]=0.0

g AR Py Cpy Ty (i=1,1) =g Ag Py Cpy T (i) = Az(i) 1 A A g Ky (i) Tg (i 1) = Tye (i, 1)+

Ar(i)n A AR [1-£4(D)] DD FY (Lm)k, (1 m) |Cy (i, t)(-AH, ) -

Ty (i, t+ At) = Ty (i, t)

~Az(i)n;AjAgey(i)pyCpy — ~ =00

(3.77)
TEMPERATURA EN ZONA BURBUJAS.
[(1) AH entra desde nodo inferior]- [(2) AH sale a nodo superior]- [(3) AH transferido a nube y estela de la
burbuja]- [(4) AH reaccion]- [(4) AH acumula]=0.0

[up = |P(i-1)Ag pCp, Ta(i—1,t)=[ug —upe | ¥())Ar oy Cp, To (i t) -

—Az(i) A g 8(3) K pype (i) [ T (i, t) = T (i, )]+

Hug = e |[¥(E) - P(i-1)]A g p, Cp, Te (i, t) + (3.78)
+A7(i) A 8(i)[1-2, (I)] D D FY (L m)k, (1, m) |Cp (i, t)(-AH, ) -

Tg (i, t+At) - Ty (i, t)
At

=00

—Az(i) Ag 8(i)€y (i)ngpg
TEMPERATURA EN ZONA DE FREEBOARD.
[(1) AH entra desde nodo inferior]- [(2) AH sale a nodo superior]- [(3) AH reaccion]-[(4) AH acumula]=0.0
UgAg Py Cpy Ti(i—1,t) —ugAg p, Cp, Te(i,t) +

AgA(i)[1- ef(i)]|:2zFV(l,m)kv(l,m):|CF(i,t)(—AHr) - (3.79)

Te(i,t + At) - Ty (i,t)
At

=00

~Agbali)e;(1)p,Cp,
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TEMPERATURA DE LA EMULSION.

Se toma la hipotesis de que la temperatura del sélido es uniforme independientemente de la fase donde se
halle. Es razonable, ya que se supone CSTR para el solido en todo el reactor. Aunque en el freeboard la
composicion de particulas varie con la altura. Se hace por ello un balance global, tomandose 0°C como base
de entalpias:

[(1)AH entra en corrientes de entrada de solido]+[(2)AH entra en corriente de entrada de gas]- [(3) AH
sale en descarga de solido]- [(4) AH sale en solido atricionado ]- [(5) AH sale con gas] + [(6) AH
transferido desde burbujas y desde jet] + [(7) AH de reaccion]- - [(8) AH transferido a superficies de
refrigeracion]- [(9) AH acumula]=0.0

[Entalpia entra con solido] = <Z 2 Z {N K FN (l, m) V(l, m) p(l, m) Cp(l, m) TSO (k)}>

(3.80)
[Entalpia entra con gas] =Ay {uo [1 - ‘P(l)] + U ‘P(l)}ngp ngO
(3.81)
[Entalpia sale en solido sin atriccionar | = z Z {NoutFN (1, m)V(1, m)p(1, m)Cp(1, m)Te(t)}
I m
. . e 1de
[Entalpia sale en solido atriccionado] = Z ; {NR FN(1, m)A (1, m)(— Ea)p(l, m)Cp(1, m)Te(t)}
[Entalpia sale en gas] =Ay {uo [l - ‘P(n)] +Upr ‘P(n)}ngp o Te(t) (3.82,83,84)
[Entalpia int ercambiada con burbujas| = Z {A rAZ(1)8(1)K g [Te(t) - Ty (i, t)]}
i (3.85)
[Entalpia int ercambiada con jet de gas] = Z {A RAZ(i)n ;0 K e [Te(t) = Tey (i t)]}
(3.86)

[Entalpia de reaccion] =

¥ {15, 0 -ee ]cee i) }]+

Ap(-aHy) ZZFV(L“‘)““’“‘)} : {Az(o[l-a(o—6(i>fc(i)][l—se(iﬂcxs(iat) H

Az(i)5(i)f, (i)[1- €, ()]Cn (i.1)

I m

(3.87)

[Entalpia int ercambiada con sup erficie de refrigeracion] = SW hW [Te(t) - Tw] (3.88)
[Entalpia int ercambiada con burbujas por incremento del factor ‘I’] =

fin burbujeo (3 89)

> {Ar[ug = [ ¥(i) - ¥(i-1)]p,Cp,Te(t)}

nodo 2 de burbujeo
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[Acumulacion de entalpia en emulsion] =

>3 {N e (1m) V(1. m)p(1, m)Cp(1, m)

Te(t + At) - Te(t) (3.90)

At

> {araz(i)cp,[1-nja Je ()} [+

| nodos jet

> {arazi)cp, [8()F. (e, () + (1-8() - 8(i)L. (). ()]}

nodos zona burbujeo

3.6.5. CONDICIONES INICIALES Y DE CONTORNO.
CONDICIONES INICIALES.
Para el estudio del sistema en estado dinamico, normalmente se toman las siguientes condiciones iniciales:

Cyjp Cee» Cg, Cg, Cn, G =Cy , t=0; para todo i. Es decir se supone que el reactor contiene una gas a la
misma concentracion que la de entrada.

Tgi, Tee, To, Te, Ty, T =Ty , t=0; para todo i. Se toma una temperatura inicial Gnica para todo el gas del
interior del reactor.

T, = Ty , t=0; Se considera temperatura uniforme para todo el sélido como hipdtesis de trabajo. La
temperatura inicial es un valor de entrada.

CONDICIONES DE CONTORNO.

Centrada =Co , para z=-0.0 . El signo menos significa que se tiene la concentracion de entrada un infinitésimo
antes de entrar en contacto con el gas. Para z=0.0, si existe reaccién, y en estado estacionario, la
concentracion serd inferior a ese valor. Se toma la concentracion de entrada al nodo inferior = C, , t>=0;
siendo C, la concentracion de la corriente de entrada al reactor. Hay que hacer notar que esta concentracion
no se dara normalmente en ninguno de los nodos del reactor, a no ser que no exista reaccion.

Condiciones de interfase (de contorno):

-Se ha de cumplir que el caudal molar de gas que sale de la zona jet sea el que se introduce en la zona de
burbujeo, altura zg. Para un balance diferencial:

uCy (75) = ¥(2p)[ug — s [ (25) + (o [1 = W(2) |+ s ¥(25 ) )C (25) (3.91)
-Igualmente entre la zona de burbujeo y el freeboard. Altura zg:
W(z¢)[ug —Ups ]CB(zf)+<u0[1—\y(zB)]+umf\y(zB)>CE(zf) =u,Cr(z;) (3.92)

Para esta dos tltimas condiciones también es valido lo dicho para la condicién de contorno de la entrada del
gas del reactor.
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3.7. RESULTADOS.

Para facilitar la tarea de andlisis de los sistemas se han desarrollado una serie de interfases. Se muestran unos
ejemplos de estas pantallas, y de la forma como se presentan los resultados.

= - Y
Data management Execute MNumeric results Graphic results Window Help
= Overall gas phase [reactor 1) -« =-| C bubble phase [reactor 1) [~]~
'] 0 002
'L} 0o 0o
o /’F_ Pl o004 ¥
'] 0 oo
“nn [E [} [ l“ml“l'lﬂ [E o [3
Hagh [l Hughe [
=| Mass transfer conversion [reactor 1) [+]= =| Specific area [reactor 1) [=]=
q 50
z 40
w1l 2 [mivms) ;:
1 1
nnn [E] [} [} %ﬂ [E] [} [}
Haghu ) Hagh [
= Th [reactor 1) [=]= =| Bubble volume fraction [reactor 1) (=]~
11an ood
150 006
) oo »al ood
950 oo
°"°nn (K] [} [} nnnﬂﬂ [E] [} [}
Haght [m) FHlaghe [m)
= C dense phase [reactor 1) | - | — =-| Bubble diameter [reactor 1] | vI —
[ETH] ood
b 0 wos
feonlmi)  0oals =) o od
gg:;g ™ /
nnnnn“ u o [} Dﬂﬂnn [E] o 13
Heght [m) Hugh [=l
= - i
Data management Execute MNumericresults Graphicresults Window Help
IR -] sodcowesion oI
10
in 08
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a0 o4
0z
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1 Height(m)
5
. . . . . =| Temperatures |v|‘l|
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Height (] L ~
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Figuras 3.16- 3.17. Ejemplos de pantallas de la interfase de usuario [Perales 1996].
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3.7.1. ANALISIS DE SENSIBILIDAD.

Se ha comprobado el funcionamiento de los modelos con simulaciones de comportamiento de un BFB,
utilizando el sorbente estudiado por Tamhankar a base de 6xido de hierro, descrito en el capitulo 2. El analisis
de sensibilidad de las diferentes variables que intervienen [Perales 1995] permite obtener efectivamente
informacion acerca de como operaria un reactor de estas caracteristicas con el sorbente. Esta informacion
puede ser empleada en el disefio y optimizacion del equipo.

A continuacidon se muestra graficamente el efecto de las variable mas importantes en el funcionamiento
mediante simulacion, que servira para una primera comprobacion de la coherencia del modelo desarrollado.
El estudio de escenarios reales comportara un ajuste mas detallado de los parametros del modelo, segiin ha
sido previsto.

Efecto de la conversion del solido en el nivel de purificacion del gas.

Aqui queda patente que al ser la velocidad de reaccion dependiente de la conversion del solido, cuanto mayor
sea la conversion del mismo menor la velocidad de reaccion (capitulo 2), al ser el BFB en lo que respecta al
solido de flujo de mezcla perfecta, el efecto es de disminuir el grado de purificacion del gas conforme
aumenta la conversion del solido. Para el tipo de solido empleado, esto empezaria a notarse para muy altas
conversiones del solido, y mas cuanto menor la altura del lecho.
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X, Conversion del sélidol[-]
Ug = 0.15 m/s
Diametro de reactor = 5.80m
Tipo de solido = [Tamhankar 81]
Caudal de gas = 50 Nm3/s
Tipo de gas = Gasificador Shell
H2S conc. = 4000 ppm
Temperatura = 350°C
Presion = 30 Bar
Diametro de sdlido = 100 micras

Fig. 3.18. Efecto de la conversion del solido en conversion del gas (X,), para diferentes alturas de reactor, en

una sola etapa.
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Efecto de la velocidad de reaccion gas-solido en la conversion del gas en funcion de la longitud del reactor.
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X solido=0.9
—V¥— X solido = 0.99 \ 4
0.2 v
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=4
0.0‘k v T T T T T T T
0 4 6 8 10
Altura de reactor [m]
Ug = 0.15 m/s
Diametro de reactor = 5.80 m
Tipo de solido = [Tamhankar 81]
Caudal de gas = 50 Nm3/s
Tipo de gas = Gasificador Shell
H2S conc. = 4000 ppm
Temperatura = 350°C
Presion = 30 Bar
Diametro de sdlido = 100 micras

Fig. 3.19. Efecto de la conversion del solido en la purificacion del gas, en funcion de la altura del reactor .

Como cabria esperar, cuanto mayor es la altura del lecho de particulas que ha de atravesar el gas, mayor el
tiempo de residencia del mismo, y con ello mayor grado de purificacion. El efecto de la conversion del sélido
empleado (caudal del mismo) es la esperada, de disminucion de la velocidad de reaccion gas-solido y con ello
disminuye la conversion del gas. Para las dimensiones del reactor empleado, el tiempo de residencia del gas
permite que este efecto se vea bastante amortiguado.
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Efecto del tamario de particula de sdlido.

En funcién de las condiciones de operacion, se observa un minimo en la absorcion del contaminante, que
indicaria que en la operacion habria que huir de ese tamafio de particula, si se tiene ya definido el
dimensionado del reactor, el caudal de gas a tratar y las condiciones de operacion.
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080] m _/
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0.651 "spgunt”
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Diametro de particula[micras]

Ug = 0.15 m/s
Diametro de reactor = 5.80 m

Tipo de solido = [Tamhankar 81]
Caudal de gas = 50 Nm3/s

Tipo de gas = Gasificador Shell
H2S conc. = 4000 ppm
Temperatura = 350°C

Presion = 30 Bar

Fig. 3.20. Influencia del tamafio de particula en la purificacion del gas.
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Influencia del numero de etapas en que se divide la altura total del reactor.

Manteniendo constante la altura de lecho de particulas de solido, éste se divide en varios tramos como en la
figura 3.9, de forma que el gas pasa sucesivamente por cada una de estas etapas. En cada tramo se obliga al
gas a pasar a través de un distribuidor, antes de entrar en la etapa correspondiente, iniciando el crecimiento de
la burbuja desde él. La ventaja de esta distribucién es que el gas que en una etapa asciende en forma de
burbuja, con una reducida transferencia de masa con el sélido, se homogeneiza en el freeboard con el resto del
gas ascendente, iniciando de nuevo el ciclo en una nueva etapa de reactor.

Cada una de las etapas de reactor, se calcula subdividiéndola en nodos con el modelo matematico. No hay que
confundir etapa, que tiene posibilidad de existencia fisica, y nodo, que es un mero artificio matematico.

Al final se ha de conseguir la convergencia del célculo, ya que la concentracion de salida del gas de una etapa
es la de entrada en la inmediatamente superior. Igualmente ocurre con el sélido, cuya conversion de salida de
una etapa es la de entrada en la inmediatamente inferior. Gas y sélido circulan asi en contracorriente (figura
3.9)

1.00 T - 7 3
095] ' .
0.907 =—= —
0.857 I
0.807]
X9 075
0.707]
0651 8 etapas
1 6 etapas
0.607] T * 4 etapas
0.557 " 2etapas
0.507] 1 etapa
0.457
0.40 y T y T y T T T T 1
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
X s6lido [-]
Ug = 0.15 m/s
Diametro de reactor = 5.80 m
Tipo de solido = [Tamhankar 81]
Caudal de gas = 50 Nm3/s
Tipo de gas = Gasificador Shell
H2S conc. = 4000 ppm
Temperatura = 350°C
Presion = 30 Bar
Diametro de sélido = 100 micras
Altura de reactor = 2m

Fig. 3.21. Efecto del numero de etapas en la purificacién del gas, para un mismo caudal de sélido y gas, con
igual conversion final de aquél, para una altura total del medio de reaccion en un lecho fluidizado
de 2 metros.
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Para un reactor de altura de lecho de particulas de 2 metros, el nivel de absorcion de acido sulfhidrico por el
oxido de hierro es muy dependiente del nimero de etapas en que esto se haga. Logicamente se emplea el
mismo caudal de sélido en todas las posibilidades, pero en cada caso las velocidades de reaccion son
diferentes en cada una de las etapas, determinando la conversion final del gas.

En el siguiente ejemplo, figura 3.22, se especifica la diferencia en conversion del sélido entre 1 6 2 etapas, y
su influencia en la conversion del gas:

'|§ reaccion= 24000 s

(N - L
] g = ®E = ®E m ®E ® = ®= =® =
0.97 f \

4 = Kreaccién = 5300 s~
0.8 n

1 m
071 m _ge00**%®

1 e X

Xg 067 { Kreaccion = 4900 s

=
0578
0.4

® 1 Reactor de altura=1 m
0.3 ® Primera etapa de un reactor en serie de 2 etapas. Altura=0.25 m
Segunda etapa de un reactor en serie de 2 etapas. Altura=0.25 m

0.2
0.1

0.0 T T T T T T T T T
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Altura total de reactor [m]

Fig. 3.22. Efecto del numero de etapas en serie en la purificacion del gas, especificando las velocidades de
reaccion que se tienen en cada etapa, dependientes de la conversion del sélido. El sélido es 6xido
de hierro segun cinética de Tamhankar [Tamhankar 81].
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Influencia del tipo de flujo del gas en la fase densa o emulsion.

Se han estudiado dos posibilidades: Flujo piston y mezcla completa (CSTR). Son los dos extremos que
enmarcan las posibilidades de flujo. En las figuras siguientes [Perales 1995] se muestran los resultados, para
particulas de dos diametros diferentes 69 y 200 micras sometidas a las condiciones de la tabla 3.3, en un

reactor de 1 4 6 etapas.

Tabla 3.3 Condiciones de operacion empleadas para simular diferentes tipos de flujo en las figuras 3.23 4

3.26.

Composicion del gas (%) (planta ELCOGAS, Puertollan
CcO

H2

COy

N2

HoO

HoS
Caracteristicas del s¢lido (Tamhankar 81) :

Diametro

Densidad

Porosidad del sélido

Area superficial

Volumen de poro

wt% FepO3

wt% SiOp

Conversion inicial

Conversion final
Dimensiones del reactor:

Diametro

Altura estética
Condiciones de operacion:

Presion

Temperatura

Velocidad del gas

Caudal de gas

0)

56%
20%
4%
9%
10%
1%

69um 6 200um
2250 kg/m®
0.43%

4.97 m2/g
0.2030 cc/g
45%

55%

0.0%

99%

1m
3 m (de una a seis etapas)

25 Bar

650 C

1/2 velocidad terminal
0.065 m/s (69um)
0.220 m/s (200 um)
184 m3/h (69um)

622 m3/h (200pm)
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Conversion del gas (-)

1 Diametro de particula: 69 micras
Hujo piston en la fase densa
08
B | ectapa de reaccion
J ‘ @ 2 etapas de reaccion
3 etapas de reaccion
06 ;x W 6 etapas de reaccion
1V
04 ¥
w
1=
02y
00 T . . , . , .
0 1 2 3 4
Altura total de reactor (m)

Fig. 3.23. Conversion de gas conseguida respecto a la altura del reactor. Una a seis etapas. Flujo piston en la
fase densa. Particulas de 69 micras.

Xel-]

3 Etapas

2 Etapas

1 Etapa j

0.0
0

1 2
Altura dindmica [m]

Fig. 3.24. Conversion de gas conseguida respecto a la altura del reactor. Una a seis etapas. Flujo CSTR en la
fase densa. Particulas de 69 micras.
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Fig. 3.25. Particulas de 200 micras. Resultados de modelizacion con flujo piston en la emulsion.
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Fig. 3.26. Particulas de 200 micras. Flujo CSTR en la emulsion del lecho fluidizado.
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Las diferencias obtenidas utilizando diferentes tipos de particulas provienen principalmente de que el caudal
de gas a tratar esta condicionado por la velocidad terminal de las particulas, tabla 3.3.

Utilizar flujo pistén o de mezcla completa para el gas que circula por la fase densa produce diferencias
unicamente en el caso de las condiciones utilizadas en las particulas mas pequefias, porque la proporcion en
caudal que pasa por la emulsion respecto del total es mas importante. Los datos experimentales pueden ayudar
a discriminar entre ambos flujos en cuanto a cudl sea mejor o esté mas cercano a las condiciones reales.

Influencia del tipo de particula segun la clasificacion de Geldart.

Se muestran graficamente los resultados de modelizacion para las condiciones del sistema detallado en la
tabla 3.4.

Tabla 3.4 Condiciones de operacion utilizadas en modelizacion a titulo de ejemplo para andlisis de disefio de
un sistema de purificacion de gas.

Composicion del gas (%) (planta IGCC ELCOGAS, Puertollano):
CcO

56%
H2 20%
COp 4%
No 9%
HpO 10%
HoS 1%

Caracteristicas de las particulas de sélido:
Diametro 69um, 250, 1000um

Densidad 2250 kg/m®

Porosidad del solido 0.43%

Area superficial 4.97 m2/g

Volumen de poro 0.2030 cc/g

wt% FepO3 45%

wt% SiOp 55%

Conversioén entrada  0.0%

Conversion salida 90%
Dimensiones del reactor:

Diametro 1im

Altura inicial 3 m (de 1 44 etapas con esa altura total)
Condiciones de operacién:

Presién 25 Bar

Temperatura 650°C

Velocidad del gas desde minima hasta turbulenta o de pistoneo (slagging)
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e Turbulencia Slugging

Hmkiama par: Gama para particulas tipo D probadas

tipo A

100

. 2

80

60

40

Régimen turbulento
v

Conversion del gas, Xg [%]

Gama para particulas tipo B

20 Diametro de reactor = 1 m
Altura de lechoa U, (= 3m
Tipo de distribuidor = Perforado. 625 agujeros/m2.
1 M 69 micras. Tipo A de Geldart.
@® 250 micras. Tipo B de Geldart.
VW 1000 micras. Tipo D de Geldart.
0 T | ' | ' | T T
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8

Velocidad del gas [m/s]

Figura 3.27. Influencia del tipo de particula segun la clasificacion de Geldart en el comportamiento del
sistema de purificacion. Condiciones especificadas en tabla 3.4.
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Particulas de 69 micras: Cada punto de la figura 3.27 se ha obtenido ejecutando los modelos del sistema, en
los que se calculan los parametros de funcionamiento del reactor. En las figuras siguientes se muestran los
mas importantes. En las mismas se puede evaluar la operacion con una, dos o cuatro etapas en serie.
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Figura 3.28.a. Variacion de diferentes parametros calculados segiin la longitud del lecho de particulas de 69
micras de tamafio (tipo A de Geldart).
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Figura 3.28.b. Variacion de diferentes parametros calculados segiin la longitud del lecho de particulas de 69
micras de tamaflo (tipo A de Geldart). En la tltima grafica se obtiene la conversion final del

gas, en la que se muestran tres de los valores incluidos en la figura 3.27.

98



Desulfuracion de gas de sintesis a alta temperatura y presion por absorcion en oxidos regenerables. C-3

Particulas de 250 micras:
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Figura 3.29.a. Variacion de diferentes parametros calculados segun la longitud del lecho de particulas de 250
micras de tamafio (tipo B de Geldart).
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Figura 3.29.b. Variacion de diferentes parametros calculados segun la longitud del lecho de particulas de 250

micras de tamafio (tipo B de Geldart). En la ultima grafica se obtiene la conversion final del
gas, en la que se muestran tres de los valores incluidos en la figura 3.27.
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Particulas de 1000 micras:
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Figura 3.30.a. Variacion de diferentes parametros calculados segun la longitud del lecho de particulas de 1000
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Figura 3.30.b. Variacion de diferentes parametros calculados seglin la longitud del lecho de particulas de 1000
micras de tamafio (tipo D de Geldart). En la tltima grafica se obtiene la conversion final del
gas, en la que se muestran tres de los valores incluidos en la figura 3.27.
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3.7.2. DISCUSION DE LOS RESULTADOS DE MODELIZACION.

El analisis de sensibilidad realizado muestra que las variables especificamente mostradas:

- Tamaio de particula,

- Tipo de la misma segtn la clasificacion de Geldart,

- Tipo de flujo considerado para el gas en la fase densa (emulsion),

- Conversion del solido (caudal del mismo),

- Numero de etapas de contacto a igualdad de altura total de lecho de particulas,
- Altura total del mismo,

tienen un efecto considerable en la conversion final del gas, que se ha de mover en valores lo mas cercanos al
100 % como sea posible para maximizar la captura de los compuestos de azufre contaminantes. Cualquier
variacion de las condiciones de operacion, por pequeiia que sea hace que este valor final de conversion se vea
afectado.

Durante el diseflo se puede actuar sobre el nimero de etapas y dimensiones del reactor. Durante el
funcionamiento las variables que muestran mayor importancia son las que se han visto: caudal de gas, caudal
de solido (ya que la operacion es en continuo), temperatura, presion, altura del lecho, y otras que se han
empleado implicitamente en las ejecuciones del modelo, como la naturaleza del sélido, su composicion,
porosidad, etc.

Por otro lado variables tales como caudal de gas, presion de operacion, etc., vendran marcadas por el disefio
de la planta de gasificacion en su conjunto que precede a esta planta de depuracion situada a la salida de la
misma.

La velocidad de reaccion depende del tipo de sorbente solido empleado, es decir composicion quimica del
o6xido u o6xidos que lo componen, y caracteristicas fisicas, como ha quedado patente en la primera parte de
este capitulo: area superficial, porosidad, tamafio, y estructura granular/porosa, por citar so6lo los mas
importantes, y cuyo efecto se estudia con detalle en el capitulo 5 para un sorbente real.

La composicién en contaminantes vendra determinada por el tipo de gasificador (de lecho fijo, fluidizado, de
arrastre) tal como se ha descrito en el capitulo 1, tabla 1.2, y en el capitulo 2, tabla 2.1, y por las
caracteristicas de la materia prima empleada como combustible (tipo de carbdn, residuos carbonosos de
diferente origen, biomasa, mezclas de diferente origen, etc.).

Dado el numero relativamente elevado de variables y posibilidades, s6lo se ha presentado una muestra
reducida de la respuesta del sistema a las variaciones de las mismas. Dicho estudio indica la adaptabilidad del
modelo desarrollado en esta tesis para contemplar las condiciones especificas de un disefio real particular.
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