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Modelado orientado al control
de una clase de reactores de gasificacion.

Ulises Badillo-Herndndez [! y Luis Alvarez-Icaza 2]
Instituto de Ingenieria
Universidad Nacional Auténoma de México

Resumen—Se desarrolla una metodologia de modelado
orientada a control de una clase de reactores de gasificacion
mediante la aplicacion del método de lineas por diferencias
finitas a un sistema de parametros distribuidos. La
metodologia es unica en la literatura abierta de control por
dos razones: a) se basa en objetivos de control criticos:
mejorar el desempeiio del reactor ante cambios de demanda
energética, y b) utiliza un enfoque de complejidad baja en
relacion con la del sistema real. El modelado se divide en tres
pasos: obtencion de un modelo con parametros distribuidos,
discretizacion espacial y seleccion de una malla espacial de
tamafio minimo. El modelo obtenido es un sistema dindmico
no lineal con tres entradas, cuatro salidas y estructura de tres
bandas que reproduce el comportamiento dinamico alrededor
de un estado de equilibrio. Los resultados de simulacion
presentan al reactor estabilizado en la cima y muestran que
las variables de interés predichas por el modelo aproximan
los valores reportados en la literatura de referencia.

Palabras clave: gasificacion, control de reactores, modelos
orientados a control, método de diferencias finitas.

I. INTRODUCCION

Un gasificador es un reactor de conversién termoquimi-
ca donde una fuente de carbono sélida/liquida reacciona
con un agente oxidante (O2 puro o aire) y un agente
gasificante (C'O4, HoO, Hy) produciendo un combustible
gaseoso con una composiciéon quimica simple, un valor
calérico utilizable y de facil manejo conocido como gas
de sintesis. Entre las caracteristicas que motivan el uso de
este tipo de reactores se encuentran la flexibilidad en los
combustibles sélidos/liquidos alimentados (en su mayoria
productos de escaso valor comercial: biomasa, coque de
petréleo, residuos sdlidos, etc.), bajas emisiones de gases
de efecto invernadero y una eficiencia energética alta.

En un sistema de generacion de energia eléctrica basado
en gasificador, el poder calérico del gas de sintesis es
utilizado en una turbina de gas o en un motor de combustién
interna acoplado mecdnicamente a un generador eléctrico.
Es comiin en este tipo de plantas que la carga energética
demandada por los dispositivos a los que es acoplado el
gasificador varie y en consecuencia, también lo hagan las
condiciones operacionales del reactor como la temperatura,
la composicién del gas de sintesis y la altura o masa del
lecho de combustible que repercuten en la eficiencia y
seguridad de la operacién del gasificador. Por ello resulta
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imprescindible disefiar esquemas de control que garanticen
un desempefno auténomo y eficiente del proceso en un
entorno de demanda energética tan cambiante.

En la literatura abierta de control de gasificadores preva-
lecen los modelos de caja negra debido a su rapidez de apli-
cacion en plantas piloto. El desarrollo de modelos basados
en principios fisico-quimicos cuya estructura sea explotada
para la sintesis y evaluacién de leyes de control es limitado:
(Paes, 2005) modela un gasificador de contraflujo de aire y
biomasa y sintetiza un controlador sin tomar en cuenta los
cambios de carga, (Dixon ef al., 1998) presenta un modelo
de un gasificador de lecho fluidizado que es validado en
distintas condiciones de carga, sin embargo, el acceso a él
es restringido, y (Gobel et al., 2007) deduce un modelo para
un gasificador de lecho fijo validado experimentalmente en
un reactor piloto, con base en el cual disefia una estrategia
de control efectiva que reduce el transitorio (de 20h a
3min) ante cambios de carga en el sistema, sin embargo, el
modelo sélo es aplicable a un gasificador experimental de
dos etapas. Tales resultados evidencian los alcances de este
tipo de modelos orientados a control en la optimizacién del
desempefio de la operacion y la eficiencia de gasificadores.

En consecuencia, este trabajo adopta una metodologia
de modelado basada en primeros principios que permitird
sistematizar el disefio de leyes de control para una clase de
reactores de gasificacion.

II. MODELADO ORIENTADO AL CONTROL DE UN
GASIFICADOR DE LECHO FIJO.

En esta seccidn se presenta la metodologia de modelado
basada en principios fundamentales en cuatro partes:

1. Descripcion del tipo de gasificadores a modelar.

2. Obtenciéon de un modelo dindmico de dimension
infinita basado en ecuaciones de conservacién de
masa y energia aplicadas a un sistema de dos fases
termodindmicas.

3. Aproximacién de dicho modelo con un sistema di-
namico de dimensién finita mediante el método de
lineas por diferencias finitas.

4. La eleccion de una malla espacial de tamafio minimo
que permita reproducir el comportamiento de las
variables de salida del gasificador.

5. Presentacién y comparacién de resultados de simula-
cién del modelo dindmico.
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II-A. Descripcion de la planta.

Condiciones Dirichlet

z=0 Biomasa o ) Aire
pﬁ:T’kg/m-i 1 7 Youo=023
Ts =300 K P Yioare = 0764
m,=18kglh Y, z0.ars= 0-006
Condiciones Neumann Tg =300 K
Gas de 3 rflg=27kg/h
z = |_Sintesis e— B
dY : Cenizas
—+=0 dT
dz \‘ S = 0
T, . = dz

dz

Figura 1. Diagrama de gasificador de lecho fijo de flujos concurrentes.

Los gasificadores de lecho fijo son reactores tubulares
de flujo continuo de dos fases (s6lido y gas) empleados en
procesos de conversion energética de mediana y pequeiia
escala. El presente estudio se enfoca en un reactor de flujos
paralelos (Fig. 1) a fin de obtener un gas de sintesis mads
limpio en relacién a uno de flujos en contracorriente.

II-B. Modelo en pardmetros distribuidos de una clase de
gasificadores.

Es un modelo euleriano unidimensional de dos fases
separadas basado en los principios de conservacion de masa
y energia aplicado a un sistema termodindmico isobdrico
donde las reacciones quimicas de mayor relevancia son la
pirdlisis, combustion y gasificaciéon (Badillo, 2009). Cada
fase es considerada una mezcla compuesta de especies
quimicas genéricas:

1. Gas: 02, HgO(g), CO, Hg, COQ, CH4, Ng y

alquitranes en vapor (7).
2. Sélido: Biomasa Cruda (B) y Carbonizado (C).

= Ecuacion de conservacion de masa total del gas.

dogpg | Dagpgvy
ot 0z

M,_.4, modela el intercambio de masa entre fases.

=M, ., (1)

= Ecuaciones de conservacion por especie gaseosa.

OagpgYyi | OogpgYyivy — M. .

ot 0z ot
. kg
i=1,.,N,—1; M,,; = ZRM —5| @®

Fuente de masa de la especie ¢ por reaccién n:

Ri, = WiinRa si Ra ['mﬂ ©)
m-s
. kg
Ri,n = Vi,an si Ry 3. (10)
m-s
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= Ecuacion de conservacion de masa total de sdlido.

dasps dasps . v
QsPs0—(7 =
ot 0z Ps0 0z

donde pgo es la densidad del sélido después de la
pirdlisis, v es la velocidad axial del s6lido en z = 0.

+ Vso _Ms—»g (11)

= Ecuaciones de conservacion por especie sélida.
En el proceso de pirdlisis:

aaspsi aaspsivso .
=R;,1;i=B,C (12-13
ot 0z ot (1213
En la gasificacién y combustién del carbonizado:

vy
aspsog > =D Rons n=c5,g1,92,03  (14)

Ps0 = PsCO = VCp1PsB0O (15)

= Ecuacion de conservacion de energia (gas).

Oagpg y i YeiHgi | Ooagpg D YoiHgivy
ot 0z

9 o OT,
-2 (%Agf d 8;) =Y Quy +Qiy  (16)

Q¢ la fuente de calor de la reaccion n asociada al
gas y Qs_.4 el intercambio de calor entre fases.

= Ecuacion de conservacion de energia (solido).

821‘ aspsiﬁsi 821 aspsiﬁsivs
ot 0z
0 oT,
_ = effZ75 ) — _
o <a5As o ) Zﬂj Qus — Qoy  (17)

Fuente de calor de la reaccion n asociada a la fase k.

kmol kJ
Qui = AH,Roi: Rox {”ﬁo ] AH, [}
mes

kmol
(18)
Entalpia y calor especifico de las fases.
Hy = YiiHpi (19)
i=1
Hyi = Cyp i Ty — To) (20)
Ny
Cok = ViiCprii k= 5,9 @1
i=1

Para dotar de cerradura al sistema de ecuaciones dife-
renciales parciales (EDP) es necesario definir las relaciones
constitutivas de las propiedades de transporte y las condicio-
nes de frontera del reactor (Figura 1) que fueron tomadas
de (Badillo, 2009). Por simplicidad, en este articulo sélo
se presenta la cinética quimica del gasificador tomada de
(Di Blasi, 2000):

Un reactor de gasificacién presenta una compleja red de
reacciones quimicas. Sin embargo, la velocidad del proceso
global estd limitada por algunas reacciones de pirdlisis,
combustion y gasificacién (Rogel, 2007).
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TABLA 1
TABLA DE FUNCIONES DE R,
R K(T}) Ji(eh) Tr
Rp1 kp1 PB = OspPsB T
Rp2 kpg WTCT Tg
Rcl Onggkcl COQCT Tg
Reo agTgkeo Co2CcHa T,
Re3 Qg ke3 COZCCO 0;.1220 Tg
Reca keca Co2CH2 Ty
ngf agkwgf CcoCh20 Tg
ngb Oéqk'wgb CCOZCHQ Tq
Res pnp( Lgixn) Co2 T
Rgl pnp (kjil‘:’::n ) CCOQ Ts
Roa | A (F272) Cra T,
Rgs pnp( q33+r::”> CH20 T

Las velocidades de reaccién son expresadas como el
producto de dos funciones:

Ry =k(Ty) - f(Cy)

En la Tabla I se presentan las definiciones de las funciones
k y f para cada reacciéon considerada. Las constantes
de reaccion k,, son de tipo Arrhenius y dependen de la
temperatura de la fase a la que estén asociadas de acuerdo
a la misma tabla:

(22)

o = Ape T (23)
Debido a que la reaccién de separacion de C'O con HyO
(Ryg) es reversible se descompone en dos direcciones:
en favor de productos (I2,,r) y en favor de reactivos
(Rwgp), por lo tanto R,y = Rygp — Ruygy. Mientras que
las reacciones heterogéneas del carbonizado (cb, gl — ¢3)
incorporan un modelo de nicleo contrayente no reactivo de
las particulas de la fase sélida definido por las relaciones:

Vs dp 3
X = ;. X =|— (24-25)
Vso de
dp = [(1 = Xasn) Xc + Xasn) Pdpo~ (26)
Govs
Ap'l’]p = df (27)
P
Transferencia de masa entre fases.
T = 2.06vy Re09756=R/3). < re (28)
Qg
d
Se= -t . pe— WPsVy (29-30)
PgDyi Hg

Al sumar las ecuaciones de las especies de la fase gaseosa
(2-8) se obtiene la ecuacién de continuidad (1) y por tanto,
el término de intercambio de masa entre fases:

Ms—>g =(1- VC,pl)Rpl +Weo(Res + Rg1+ Rgo + Rg3)
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Transporte de calor entre fases.

Qs—g = Apnphs—g(Ts — Tj) (32)

hog = C2-06Cp,gpgvg Re—0-575 pp—(2/3) 33)
Qg

pr = Cralls (34)

Ag
II-C. Discretizacion espacial del modelo.

El modelo de dimensién infinita de la parte II-B se apro-
xima ahora con un sistema dindmico de dimension finita
mediante una metodologia de andlisis numérico conocida
como método de lineas por diferencias finitas. Este método
discretiza el dominio de la variable independiente z en
un conjunto de nodos llamado malla espacial y reemplaza
las derivadas espaciales de las EDP por aproximaciones
algebraicas para obtener un sistema de ecuaciones diferen-
ciales ordinarias (EDO) cuya solucién aproxime la solucién
del problema de valor a la frontera original (Schiesser y
Griffiths, 2009). Esto es equivalente a aproximar el compor-
tamiento del reactor tubular con un conjunto de reactores
de tanque continuamente agitados conectados en serie (ver
Fig.2).

El modelo en pardmetros distribuidos es un sistema de
EDP cuasilineales de tipo hiperbdlico-parabdlico con cerra-
dura provista por una eleccién de pardmetros y condiciones
que no introducen multiplicidad de soluciones segin lo
reportado en la literatura.

e E——
. Variables de Entrada | | Variables de Salida:
Volumen j+n del Volumen j +1: V, ; Vg
T T 8sJ sJ
—_—————— . .
. g, j+1 T s, j+1 g 1
: Yo jr1 Pis,jsa ig,j Pis,j
e ——
Volumen j+1
Volumen j
Gas
S ————
Variables de Entrada Variables Internas:
Volumen j-1 del Volumen j -1: T T
S R T |
. : ig.j Pis.j
Tg,J—l Ts,f—l ki !
Yo i1 Pis,j-1

Figura 2. Reactor tubular discretizado en volimenes de control.

Antes de proceder con el esquema de discretizacion espa-
cial se realizan manipulaciones algebraicas de las Ecs. (1),
(2-8), (16) y (17) para llevarlas a una forma estandar
adecuada para el Método de Diferencias Finitas:

8@ 890 a(Deff&p) :F(QO,V),

o TV T os BB
ov Oy

9(p, v, By 82) 0; (35)

donde ¢, F, vy, D¢/f ¢ R y v, g € R? son definidos:
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T
= [YOQ Yu2 Yco Yco2 Youa Yaeo Yr Ty Ts pB pc]
T
Vi = [vg Vg Vg Vg Vg Vg Vg Vg Vg Vg Vso]
T
DT =10000000 agh ax/7 00|
T
F:[ng Fng Fsi:|
Fo; = { M, 02 — Yoo M, .,

Mg,T - YTMs—>g }

Ngy,—1 T
FTS = Qg - Zi ! Cp,giM‘g,i(Tg - To)
’ Q, = X, CposiMoa(T, = Tp)

Fy = [ 7Rp1 VC,lepl :|

(36)
M. .c =vopRpt = We Y Rn; n=c5,g1 - g3 (37)

MS,B = —1ip1

Qg, Q, el lado derecho de (16) y (17) respectivamente.
v=[v, vs ]

T
g=19 9]
o avy 1 (8 0T, :
I =Gl T Gy T, (82 (a“g 0z M

Ny—1

il
Q= Y CpM(T, —To))
CogTy \ 7 ; pgitVigildly

Ny—1
2 1 1 .
~w, S - M, — (M,_,)Yy:
Wy 2 <ng WN2>< g — ( ) 9)
(38)

vy

92 = aspso - = Zn:RC,n; n=c5gl,92,93 (39)
La deduccién de la Ec. (38) es elaborada por lo que se omite
aqui el procedimiento pero se encuentra en (Badillo, 2009).
Finalmente, la Ec. (35) es discretizada espacialmente con
el esquema de diferencias finitas hibrido:

Término Convectivo. El método upwind de primer orden
es una combinacién de los esquemas de diferencias finitas
hacia atrds(backward) y hacia adelante(forward) de primer

orden:
(9¢) _ _ Yj —Pj-1
\2 <6z>j = maz(v;,0) ( P——

+ min(v;,0) - (M) (40)

Zj+1 T Z§
Término Difusivo. E1 método de diferencias centradas que
aproxima la segunda derivada espacial de la ecuacién gene-
ralizada (35) es deducido al discretizar la derivada externa
con un esquema de direccién (backward) y la derivada
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interior con un operador de direccién contraria (forward).
0 dy
& <De‘ffaz> ‘ =aj - @j-‘rl + az - 90‘7 + as - <)0‘74—1
j

Dyt
Azj - Azjyq’
az = _< D;ff + D;ﬁ )
Azj - Azjiq Az? 7
DS,

33
Azj

a1 =

a3 = 41

El modelo resultante de la discretizacidon es un sistema
de EDO con restricciones algebraicas (EDA) de la siguiente
estructura:

dp
E_f(goav)
0=yg(p,v); o, fER"; v,gecR™ (42

donde n = (11) - (NX), m = (2) - (NX) y NX es el
tamafio de la malla espacial de discretizacion.

El sistema dindmico no lineal tiene una estructura de tres
bandas, la cual es explotada por los métodos numéricos para
la resolucién eficiente de sistemas dinamicos de alto orden.

Las variables de entrada del modelo (42) son introducidas
a través de las condiciones de frontera en z = 0:

1. Flujo de masa del aire entrante: mg ;

Ihg,l = pg,l . V971 . AR (43)
2. Flujo de masa de biomasa: mg 1
ve1- AR
v, | — (pc,1+pB1) - Vs (44)

’ 2
3. Temperatura del aire entrante: T}

Los trabajos de (Dixon y Pike, 2006) y (Gobel et
al., 2007) se tomaron como base para la eleccién de las
variables de salida del modelo cuya definicién en términos
de las variables de estado estd dada en las Ecs. (45)-(47).

1. Valor caldrico del gas de sintesis: HHYV,

Ng
HHVy = AH.;Y4inx (45)
i
AH.; es la entalpfa de combustion de la especie del
gas i y Yy nvx es el valor de la fraccion Yy, en el

ultimo nodo del reactor.
2. Masa del lecho de solidos: Mecho

NX
4 V. AR - Az,
Mlecho = Z (pCJ i pB,J) 2] (46)
, Qs
Jj=2
3. Flujo de masa del gas de sintesis: mg nx
My NX = PgNX Vg NX " AR 47

4. Temperatura del gas de sintesis: Ty nx
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II-D. Seleccion de malla espacial estdtica.

|}

La eleccion de la distribucién de la malla espacial se
realizd con base en los perfiles espaciales encontrados en
la literatura (Di Blasi, 2000): los gradientes espaciales de
las variables de interes son mayores en una zona estrecha
(de z =0 a z = 16cm) por lo que la malla debe agrupar
una mayor cantidad de elementos en dicha zona. Existen
diversas distribuciones que pueden ser empleadas a fin de
obtener un comportamiento similar como una distribucién
exponencial, polinomial (pardbola) o sinoidal. Sin embargo,
los resultados presentados en este trabajo son simulados
con una malla exponencial de 20 nodos logrando un buen
compromiso entre exactitud y complejidad.

II-E.  Simulacion numérica del modelo.

Se aplica una metodologia directa en la solucién nu-
mérica del sistema de EDA (42), la cual se basa en el
teorema de la funcién implicita que garantiza la existencia
en una vecindad de IR de una funcién vectorial Unica y
suave {G: R” — R™ | v = G(y)} si la matriz Jacobiana
Jy = 5Z es no singular (Khalil, 2002). Una aproximacién
de la funcién G: G(p) = Vv se encuentra mediante el
método de Newton vectorial y se sustituye en cada paso
de integracion en el sistema de EDO de la Ec. (42).

Empleando los valores de los pardmetros de la referencia
de (Badillo, 2009) se llevaron a cabo las simulaciones
dindmicas a partir de condiciones iniciales obtenidas de
los perfiles aproximados de las condiciones de operacién
estacionarias reportadas por (Di Blasi, 2000). Dicho estado
de equilibrio es conocido como reactor estabilizado en la
cima debido a que las reacciones exotérmicas de combustién
que proveen de la energia quimica necesaria para que la
gasificacion se lleve a cabo dominan en la parte superior
del mismo, por ello el proceso es esencialmente adiabatico.
El estado de equilibrio del sistema dindmico se alcanzé en
7000 segundos y estd constituido por los perfiles espaciales
de las variables dependientes (Figs. 3 y 4). En la Fig. 5 se
muestra la complejidad del sistema distribuido introducida
por los perfiles de las reacciones de combustién y pirdlisis
concentradas en una zona estrecha (9 cm) en la cima del
gasificador y las reacciones de gasificacion en el resto del
dominio espacial.

En la tabla II se identifican las diferencias mds im-
portantes en los resultados de simulacién que afectan la
exactitud de la prediccién de las variables de salida del
modelo dindmico propuesto respecto a modelos validados
experimentalmente con pardmetros y condiciones de fron-
tera semejantes a los utilizados en el caso de estudio.
La concentracién molar de C'O es subestimada debido al
caricter conservador de las cinéticas de combustién de los
gases utilizadas, mientras que la concentracion de C'Os es
sobreestimada por el modelo propuesto debido a la ausencia
de un término de disipacién de energia (intercambio de
calor con las paredes del reactor) que limite la combustién
del carbonizado. Estas diferencias promueven una baja
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Figura 3. Perfiles de las fracciones madsicas de las especies gaseosas.
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Figura 4. Perfiles de las temperaturas, densidades y velocidades.

prediccion del valor calérico del gas de sintesis que debe ser
tomada en cuenta en el calculo de la eficiencia del proceso.

III. CONCLUSIONES

Se desarrollé6 un modelado orientado a control de una cla-
se de reactores de gasificacién aplicando el método de lineas
por diferencias finitas a un modelo dindmico de pardmetros
distribuidos obtenido a partir de principios fundamentales
de conservaciéon de masa y energia. El sistema dindmico
deducido es no lineal con una estructura de tres bandas,
tres entradas y cuatro salidas y un orden 11 - NX con
NX el tamafio de la malla elegida. En las condiciones
estacionarias, las variables de salida predichas por el modelo
se aproximan satisfactoriamente a las reportadas en la lite-
ratura de referencia excepto en el contenido de CO y C'O2
del gas de sintesis, obteniendo un valor calérico inferior
al reportado. Con el objetivo de mejorar la prediccién de
estas fracciones molares se propone incluir un término de
intercambio de calor con las paredes del reactor e incorporar
el proceso de secado pues éste limita la temperatura mixima
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Figura 5. Perfiles axiales de las velocidades de reaccion.

TABLA 11

TABLA COMPARATIVA DE RESULTADOS.
Variable Refl 2 Ref2#> Ref3#7 Presente
Xco,NXx 0.198 0.17 — 0.18 0.17 0.13
Xmga2,NXx 0.148 0.12—0.135 0.125 0.126
Xco2,Nx 0.123 0.12 - 0.13 0.04 —0.07 0.164
XcH4,NX 0.037 —— 0.09 — 0.1 0.03
XH20,NX 0.088 —— —— 0.077
XnN2,NX 0.404 0.45 — 0.55 0.535 0.47
Ty, Nx (K) 913 831 738 830
h, (kg/h) 1 — — 2.7
LHV/HHV<' | 5.07/5.48 | —— 6.59/7.10 | 3.79/4.14

x! (M J/Nm?) Condicion Normal: T, = 293.15K, P = 101.325kPa
*2 (Di Blasi, 2000) (Simulacion)

3 (Manurung y Beenackers, 1993) (Experimental)

w4 (Rogel, 2007) (Simulacion)

del carbonizado (Di Blasi, 2000). Cabe sefialar que en este
trabajo sélo se valida el comportamiento estacionario del
modelo, sin embargo, en estudios posteriores se debe reali-
zar una validacién del comportamiento dindmico del modelo
empleando los resultados experimentales de la literatura
(Gobel et al., 2007). Asi mismo, el modelo obtenido es
atn de alto orden para propdsitos de control por lo que se
deben incorporar métodos de reduccion sistemadtica de orden
de sistemas dinamicos no lineales. A su vez, es necesario
simplificar varios submodelos a fin de reducir el nimero de
pardmetros que se deban identificar en el modelo total.
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TABLA 1III
NOMENCLATURA

Pk Densidad de la fase k
Qg Fraccién Volumétrica ocupada por fase k
Vi Velocidad axial de la fase k
Yii Fraccion de masa de la especie i en la fase k
H, Entalpia por unidad de masa de la fase k
C; Concentracién molar de la especie i
Ty Temperatura de la fase k
To Temperatura ambiente
Cp,r  Calor especifico de la fase k
W; Masa molecular de la especie i
Vin Coeficiente estequiométrico: especie i reaccién n
)\Zf 7 Conductividad térmica efectiva de la fase k

Ny Numero de especies quimicas en el gas

R, Velocidad de la reaccién n.

M;,; Fuente de masa de la especie i en la fase k
AH, Entalpia de la reaccién n

A, Factor preexponencial de reaccién n

E, Energia de activacién de reaccién n

R Constante universal de los gases

Mp Densidad de nimero de particulas

dp Tamafio de la particula

Ay Area de la particula

X Conversion del carbonizado

Xash  Fraccion de cenizas en el carbonizado

dpo Didmetro inicial de la particula de carbonizado
T'm Coeficiente de transferencia de masa entre fases
hs—g Coeficiente de transferencia de calor entre fases
¢ Factor de correccion

Ty Coeficiente de transferencia de masa mdximo
Re Numero de Reynolds del gas

Se Nimero de Schmidt del gas

Pr Numero de Prandtl del gas

Ihg Viscocidad del gas

Dy; Difusion de la especie gaseosa i

AR Area transversal interna del reactor

L Longitud del reactor



