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Resumen

La innovacién y mejora de procesos en el uso de energias renovables ha evolucionado,
generando una reduccién en las emisiones de dioxido de carbono y otros agentes
contaminantes a la atmdsfera. Un ejemplo son los biocombustibles que se producen a partir de
residuos organicos o también llamada biomasa, que es toda aquella materia organica con la
capacidad de ser aprovechada energéticamente mediante diferentes procesos. Tal como la
gasificacion, un proceso termoquimico donde la biomasa es calentada sin ser quemada, en un
ambiente con un agente gasificante, que finalmente sera transformada en un gas de sintesis.

Algunos pardmetros de control e hidrodinamicos, tales como la velocidad de las reacciones
quimicas, velocidad del agente gasificante y temperatura del lecho, son muy importantes en
un gasificador de lecho fluidizado burbujeante, pues determinan la calidad del syngas. Esta
investigacion se baso en el analisis y la revision bibliografica de modelos matemaéticos de
gasificadores de lecho fluidizado, con la finalidad de obtener un modelo matemético
unidimensional, es decir, con respecto a la altura del reactor, basado en la teoria de las dos
fases (llamadas fase emulsion y fase burbuja), para determinar la composicion del syngas y su
poder calorifico inferior (PCI) mediante ecuaciones empiricas, y conociendo la composicién
de la biomasa y geometria del reactor.

El modelo matematico de esta tesis fue validado con los datos experimentales encontrados en
una fuente bibliogréafica. Asi mismo, el modelo matematico en cédigo MATLAB permite
obtener gréficas de la evolucion de las fracciones molares a lo largo de la altura del reactor de
los principales gases que componen al syngas. De esta manera, el modelo matematico de esta
investigacion presenta una precision promedio del 71% con respecto a los valores
experimentales de las fracciones molares del mondxido de carbono, hidrégeno y metano,
debido a la incertidumbre que se tiene en el proceso de gasificacion real. Por otro lado, se
determiné tedricamente que el gasificador UDEP debe operar entre 750°C y 775°C con un
Equivalence Ratio igual a 0.2 para alcanzar una mayor eficiencia energética entre 5.6 a 6.2
M]/Nm3. Estos datos tienen la finalidad de mejorar y analizar dicho proceso para futuras
implementaciones fisicas de gasificadores en Piura y Peru.

Finalmente, los resultados de validacion del modelo matematico se presentaron en un articulo
cientifico, el cual fue aprobado en el 2021 IEEE International Conference on
Automation/XXIV Congress of the Chilean Association of Automatic Control. Al momento,
fue integrado en la base de datos de IEEE Explorer e indexado a SCOPUS con DOI:
10.1109/ICAACCA51523.2021.9465257. Asi mismo, los resultados aplicados al analisis del
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gasificador UDEP se presentaron en 16" SDEWES Conference DUBROVNIK 2021,
realizado en Croacia octubre 10-15, 2021. Al momento, el articulo cientifico fue aceptado y
presentado en la plataforma virtual de la conferencia.
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Introduccion

La gasificacion de biomasa es un proceso termoquimico que se produce con
temperaturas inferiores a 1000°C y se ve influenciada por las condiciones de disefio,
composicion de la biomasa y parametros de operacion, por ejemplo, durante la conversion del
carbono, la formacion de alquitranes y la composicion del gas de sintesis. Ademas, representa
uno de los grandes retos durante los siguientes afios para ser potencialmente comercializable,
debido a las desventajas econdmicas de su acopio Yy distribucion, asi como a la complejidad
para modelar el proceso, por ello, aunque la biomasa difiera del carbon en términos de
composicion, se han utilizado ciertas analogias del proceso de gasificacion del carbon para
tratar de comprender las reacciones de la biomasa.

En un gasificador de lecho fluidizado ocurren diferentes procesos y reacciones
quimicas como: pirdlisis, oxidacién, combustion, reduccion, devolatilizacion y gasificacion,
ademas, tiene un comportamiento hidrodinamico muy complejo que ocurre dentro de un
reactor de geometria variable, y su materia prima es la biomasa de segunda generacion;
aquella proveniente de residuos de la industria maderera, explotacion forestal, desechos
agricolas y plantas herbaceas. Para lograr la gasificacion, debe existir un material inerte, arena
o alimina precalentada por un quemador sobre una rejilla, posteriormente, la biomasa de
alimentacion debe ingresar al reactor con un tamafio de particula pequefio sobre el material
inerte, formandose un lecho. Posteriormente ingresa el agente gasificante, aire o vapor de aire,
a una velocidad por encima de la velocidad de minima fluidizacién, creando un ambiente en
donde los solidos suspendidos presentan el comportamiento de un fluido. Dentro de los
gasificadores de lecho fluidizado existen dos tipos, el gasificador de lecho fluidizado
circulante que tiene un ciclon para devolver la biomasa al proceso dentro del reactor y
presenta una mayor velocidad de fluidizacion que el gasificador de lecho fluidizado
burbujeante, en donde la velocidad de fluidizacion es menor y la mayor parte de los solidos
del lecho permanecen en el reactor.

Los intentos por mejorar los procesos que satisfacen una demanda con energias
renovables (gasificacion) ante un crecimiento exponencial de la poblacion mundial van por
buen camino, pues es posible pasar de una matriz energética tradicional basada en madera,
carbén y combustibles fosiles a un suministro energético actual mas diversificado. La
tecnologia de gasificacion en paises como Francia, Alemania, Suiza y Estados Unidos es
altamente desarrollada y ampliamente utilizada como energia renovable para la generacion de
energia eléctrica y como combustible para ciertos automdviles. Dentro del Perd, las



20

investigaciones en el uso de biomasa son escasas, y la mayoria estan financiadas por centros
de desarrollo cientifico, por entidades privadas o por universidades, tal es el caso de la
Universidad de Piura, que ha desarrollado algunos temas sobre el uso de diferentes tipos de
biomasa en gasificadores como alternativa de energia renovable y limpia para uso particular o
para poblaciones rurales donde no hay servicio eléctrico, siendo una gran oportunidad para el
desarrollo del pais.

Este trabajo de investigacidn tiene como objetivo realizar y aportar un estudio tedrico
del proceso de gasificacion y de los parametros de control que favorecen la calidad del gas de
sintesis obtenido, ademés, de contrastar los modelos mateméticos propuestos para el
comportamiento fluidodindmico en gasificadores de lecho fluidizado burbujeante para obtener
un modelo matematico unidimensional con respecto a la altura del reactor, dicho modelo fue
implementado en codigo MATLAB.

En el primer capitulo, se presentan los conceptos que definen a la biomasa como su
clasificacion, ventajas y desventajas, ademas, se explican los conceptos tedricos y algunas
formulaciones matematicas del proceso de gasificacion. A continuacion, se expone en el
segundo capitulo, los tipos de modelacion para gasificacion, asi como la formulacién y
explicaciéon de los parametros del modelo matematico utilizado con sus hipoétesis. EIl tercer
capitulo explica el método de solucion numérica y el algoritmo de célculo para determinar la
composicion del gas de sintesis. Los resultados y validacién del modelo matematico de un
gasificador de lecho fluidizado burbujeante se encuentran en el cuarto capitulo, asi como el
andlisis del gasificador UDEP frente a la variacion de sus dos principales pardmetros de
control.



Capitulo 1
Biomasa y proceso de gasificacion

1.1 Biomasa

El potencial energético de la biomasa ha sido utilizado por el hombre desde principios
de la prehistoria, mediante combustion directa con el descubrimiento del fuego para la
coccion de alimentos y realizar otras actividades, hasta los dias de la revolucién industrial
donde se empez6 a desarrollar diferentes procesos para obtener fuentes de energia de mayor
potencial calorifico utilizando los combustibles fésiles, donde la biomasa cobraria menor
interés, pero no dejaria de ser tema de estudio.

Actualmente la biomasa se define como toda aquella materia formada por una parte
orgénica, inorgéanica y agua cuya fuente es renovable, y que tiene la capacidad de ser
aprovechada energéticamente a través de diferentes procesos.

1.1.1 Tipos de biomasa

Existen diversas clasificaciones para la biomasa, por ejemplo, segin la composicion,
seglin su estado o por su humedad. Segun Basu (2010) existen dos grandes tipos de biomasa
de acuerdo con la forma de origen: (i) la biomasa virgen y (ii) los desechos. Tal como se
observa en la Tabla 1, la primera clasificacion incluye la materia vegetal lignocelul6sica,
cultivos, algas y hortalizas, es decir, toda aquella biomasa que se produce de forma
espontanea en la naturaleza o por la agricultura. En la segunda clasificacién se encuentran los
residuos que son generados por la actividad humana, entre ellos tenemos los de origen:
municipal, animal e industrial, todos ellos con capacidad energética. También se clasifica la
biomasa segun la composicion fisica o quimica, y para ello es necesario realizar un analisis
elemental de compuestos como el carbono, hidrégeno, nitrégeno y azufre. Como se menciond
anteriormente, la biomasa contiene una parte de agua que puede ser medida en base seca o en
base humeda, ademas, estd formada por una carga organica e inorganica, la primera produce
una conversion biologica y la segunda influye en el proceso de combustion y es responsable
de la formacion de las cenizas.

Al no existir una clasificacion Unica, se opto por elaborar un esquema que engloba la
mayor parte de criterios que toman los autores. Segun la Figura 1, la biomasa se clasifica en
tres grandes grupos de acuerdo con su origen primario: animal, vegetal y municipal, y a partir
de ello, se subdividen en otras clasificaciones o categorias que seran explicados en los
aparados 1.1.1.1, 1.1.1.2 y 1.1.1.3, ademas, en la Gltima columna de la Figura 1 se nombran
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los principales procesos o tratamientos que recibe la materia prima o biomasa para ser
aprovechada energéticamente.

Tabla 1. Grupos de biomasa y sus subclasificaciones

Pastos
Biomasa terrestre Cultivos

. . Madera
Biomasa virgen

Algas

Biomasa acuatica -
Plantas acuaticas

Residuos sélidos urbanos Biosoélidos

Desechos municipales ;
P Aguas residuales

- . Abono
_ Desechos solidos de la agricultura Residuos de la agricultura
Residuos
. Cortezas
Residuos forestales .
Hojas
Aserrin

Residuos industriales . .
Residuos de grasas 0 aceites

Fuente: Obtenida de Basu (2010)

1.1.1.1 Biomasa de origen animal. Este tipo de biomasa es producida después que
los animales de tipo vacuno o porcino han transformado la energia de diversos alimentos, por
ejemplo, herbaceos, lignocelulésicos, cereales, mediante la digestion. El producto final con
caracter energético son las excretas, esta biomasa es clasificada por Basu (2010) y De Lucas
Herguedas et al (2012) como un residuo, sin embargo, una clasificacion méas adecuada es de
acuerdo con su origen primario, ya que esta materia prima es un subproducto con valor
econdmico y puede ser utilizada con fines energéticos y como fertilizante para los cultivos de
la agricultura alimentaria.

La carga organica presente en las excretas del ganado es alta y para un correcto
aprovechamiento energético es necesario un proceso de digestién anaerobica, con ello se evita
la contaminacion ambiental y problemas de salud que conlleva el inadecuado tratamiento de
esta biomasa. Durante la digestion, los microorganismos transforman la materia organica en
ausencia de oxigeno en un biogads de alto contenido en metano, con un poder calorifico
inferior estimado en 23 MJ/m3, siendo Util en motores de combustion interna, en accionar
turbinas de generacion eléctrica o también para uso doméstico.

1.1.1.2 Biomasa de origen municipal. Dentro de esta clasificacion se encuentra
aquella biomasa generada directamente por actividades humanas bioldgicas y cotidianas.
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ORIGEN COMPOSICION MATERIA PRIMA
Tipo de material* PROCESO
4 Carga organica, Excretas de ganado Digestion
< | Potasio, Fosforo, (vacuno o porcino) L, anaerobica.
2 Nitrégeno
4
< |- """ -—"—"—"—"————— 1
Cultivos | Oleaginosos* j_' Semillas de girasol, Transesterificacion
agrarios maiz, trigo : Esterificacion
2’ | |
1 *
‘ | Aleoholigeno - L,| cafiadeazicar, |
' | pulpa de cacaoy
| pulpa de frutas |
| Amilaceo* | Fermentacion
| Destilacion
| ; Hidrdlisis
| Tubérculos de |
| _ papa, tallos, raices ||
| Primera granos de cereal
| Generacion |
N e e e ., ¥ A -
L%% F— — R skt & ™ — — [
=] | B
< . Residuos: de la |
i Residuos| . . industria maderera | |
< Q - | Lignocelulésico™ (aserrin), de la | —
%) > ¢ il I agroindustria (hueso HI(_jl_’olls_|§
é bRy, de aceituna, cascara | | Gasificacion
o I dearroz, hojasy || Pirdlisis
(i | bagazo de cafiade || Licuefaccién
o | az(icar), forestales || id
s | (cortezas, ramas) |
- |
Tws | Segunda |
©° 7| Generacion |
e e N (V) Se— v
__________________ Fermentacion
. | Proteinas, | heterotrofica.
z?cltlzglt\if;s | carbohidratos, Plantas acuaticasy [T Biofotolisis )
| acidos nucleicos, microalgas T_ransgsterlflcacm_n
| acidos grasos | Digestion anaerobia
I I
| Tercera Generacion |
Residuos solidos L Conversion biolégica
<—(' Carga organica e A e Tratamiento de
o guas servidas fanaos
) inorgéanica > -I" g
z
=) - - .
Aceites alimentarios
= usados —I_. Transesterificacion
Figural. Clasificacién de la biomasa de acuerdo con su origen

Fuente: Basado en De Lucas Herguedas et al, (2012)
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Como producto dentro de la primera actividad se encuentran las aguas servidas, por
otro lado, las actividades cotidianas incluyen la generacion de residuos soélidosl o
comunmente llamada basura y los aceites alimentarios residuales utilizados a gran escala en la
industria de alimentos procesados.

El aprovechamiento energético de los residuos solidos se puede dar de dos formas:
mediante la separacion de materiales aprovechables (organicos) y mediante rellenos
sanitarios, cada uno de ellos utiliza diferentes procesos de conversion de la biomasa. La
recuperacion o separacion de los residuos sélidos con fines energéticos crece lentamente, esta
forma de aprovechamiento de la carga organica utiliza tecnologias como la gasificacion,
hidrdlisis e incineracion, pero presenta un inconveniente debido a una minuciosa separacion
de los residuos, ya que muchas veces es de forma manual. Por otro lado, existe el proceso de
conversion bioldgica, esto se da en un relleno sanitario; que se diferencia de un botadero
abierto, pues este ultimo genera gases de efecto invernadero directamente a la atmosfera
porque los residuos son dejados dentro de un fosa, mientras que el relleno sanitario es un
espacio disefiado a cierta profundidad, con un fondo y lados revestidos, donde se deposita la
basura de forma ordenada, es compactada y sellada con una capa de tierra, ademas, posee
gasoductos para captar el biogas rico en metano y dioxido de carbono producido por la
conversion bioldgica de la materia organica cada dia.

En Peru existen pequefias y medianas industrias que aprovechan la biomasa de manera
independiente, dentro de este contexto, Petraméas es una empresa peruana que desde hace mas
de 25 afos se dedica a la gestion integral de residuos sélidos a gran escala, para la produccién
de energia eléctrica a partir de la biomasa o residuos solidos de la poblacion limefia con su
propia central térmica de biomasa, generando un impacto positivo con respecto a los
compromisos internacionales adquiridos por el Perd en la lucha mundial por el cambio
climatico. En la Figura 2 se muestra el ciclo de generacion de energia mediante el
aprovechamiento de los residuos sélidos en la planta Huaycoloro de Petramas, iniciando con
la generacion y distribucion de la materia prima, seguidamente es depositada en el relleno
sanitario por capas y cubiertos de tierra, luego mediante un sistema de succion el gas metano
es captado para ser procesado y enviado a la central térmica para generar electricidad.

Existen diversos métodos para la gestion de los residuos urbanos, algunas de estas
alternativas se muestran en la Figura 3. El primer grupo es llamado Reduccion de residuos,
donde se busca generar un sistema de reciclaje y tratamiento de los materiales organicos
mediante el compostaje dentro del hogar. Aquellos materiales que no sean posibles de
clasificar o reciclar conforman el segundo grupo llamado Recuperacién de Energia de los
desechos (RER), que deben ser tratados en un relleno sanitario mediante gasificacion,
incineracion o combustion (Moratorio, Rocco, & Castelli, 2012)

1 En su mayoria, son un conjunto de desechos organicos e inorganicos domiciliarios generados a partir de las
actividades de consumo del ser humano.
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Figura 2. Ciclo virtuoso: De la basura a la energia verde
Fuente: Petramas (2021) https://www.petramas.com/nosotros.html#. 4/feb/2021
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Figura 3. Alternativas para la recuperacién y gestion de residuos urbanos
Fuente: Obtenida de Moratorio, Rocco & Castelli, (2012)

1.1.1.3 Biomasa de origen vegetal. Es el tipo de biomasa mas antigua utilizada por
el hombre. La biomasa de origen vegetal tiene como principales fuentes de generacion a los
residuos lignocelulésicos (biomasa forestal primaria), residuos agricolas y a los subproductos
generados por las industrias de transformacion de la madera (De Lucas Herguedas et al,
2012).

e Residuos lignocelulésicos

Los residuos lignoceluldsicos conforman la mayor parte de la biomasa existente en el
planeta y poseen un alto interés econémico por su contenido energético. La lignocelulosa
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representa la parte fibrosa de las plantas (herbaceas o lefiosas), y estd compuesta por la
celulosa, hemicelulosa y lignina (Ruiz Bermejo, 2013). En la Figura 4 se observa un esquema
para representar la estructura celular de los residuos lignocelulésicos, donde la lignina es un
polimero orgénico complejo y amorfo que funciona como un relleno para dar rigidez y
soporte al tallo, por otro lado, las hemicelulosas son microfibras de estructuras amorfas que
conforman la pared celular de las plantas, de forma similar la celulosa est4d formada por
microfibras fuertemente empaquetadas y ordenadas (Prinsen, 2010). Dentro de los principales
residuos lignoceluldsicos en la naturaleza tenemos a las ramas secas, tallos secos y plantas.

Enlaces de Celulosa Lignina Hemicelulosas
hidrégeno

Figura4. Representacion esquematica de la organizacion estructural de
los diferentes biopolimeros de la pared celular de un material
lignoceluldsico

Fuente: Obtenida de Prinsen, (2010)

e Residuos agricolas

Dentro de la industria agricola se generan residuos con cierta capacidad energeética
tales como tallos de cafia, tallos de maiz, hojas de cafia de azUcar, semillas, cascaras.

e Subproductos de la industria maderera

La industria maderera genera subproductos como astillas, virutas o aserrin que
necesitan de ciertos procesos como el de compresion o prensado para generar los pellets. El
producto final es de mayor densidad y presenta un mejor poder calorifico inferior.

1.1.2 Ventajasy desventajas de la biomasa

El uso de biomasa de origen organico como materia prima representa una gran ventaja
a nivel medioambiental, pues se utilizarian los principales residuos de diferentes actividades,
ademas, permitiria la reduccién de agentes contaminantes a la atmdsfera. En contraparte, los
inconvenientes de esta materia prima se centran en los costos de transporte y almacenamiento,
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asi mismo, en el bajo potencial energético en comparacion con los combustibles fosiles. Sin
embargo, estas desventajas podrian ser superadas facilmente mediante mejoras de tecnologia
para el procesamiento de la biomasa, por ejemplo, para evitar grandes volumenes se deberia
estudiar el proceso de compresion o palletizado en diferentes tipos de biomasa, para que la
materia prima sea de mayor densidad y menor volumen. En la Tabla 2 se listan las principales
desventajas y ventajas que representa el uso de la biomasa para la generacion de energia.

Con respecto a las ventajas durante el proceso de gasificacion, la biomasa presenta
diferencias con respecto al carbén. Segun Kaushal, Abedi y Mahinpey (2010) la biomasa
presenta una pirélisis mucho mas réapida, la liberacion de especies volatiles es mayor, posee
menor densidad energética y produce menor cantidad de cenizas y sulfuros. Johari et al
(2014) sefialan que la relacion entre materia volatil y carbono fijo para la biomasa es mayor a
4, en comparacion con el carbon que es menor a 1.

Tabla 2. Listado de ventajas y desventajas del uso de biomasa como energia renovable

Ventajas Desventajas
- Fuente renovable. - El almacenamiento requiere de grandes areas.
- Menores emisiones de o&xidos de azufre y - El transporte de grandes volimenes de biomasa
nitrégeno. suele ser costoso.
- Utiliza el diéxido de carbono como fuente para - Se obtiene un gas de sintesis de bajo poder
almacenar energia mediante la fotosintesis (ciclo calorifico.
neutro del C0O,). - La modelacion para predecir su comportamiento es
- Aprovechamiento de residuos agricolas. compleja.
- Oportunidades de mejora tecnoldgica en - La biomasa posee una baja densidad energética.
energia renovable. - El proceso de filtrado y limpieza del gas de sintesis
- Desarrollo de las poblaciones rurales para acceder suele ser costoso en comparacion a los combustibles
a servicios de electricidad y consumo de biogas. fosiles.

- Independencia energética del exterior.

Al analizar el sistema de utilizacion de la biomasa para la generacion de energia, este
combustible presenta una ventaja con respecto al costo y rentabilidad de la materia prima para
la generacion de dicha energia. En la Figura 5 se muestra una planta de cogeneracién para
producir energia eléctrica y energia térmica en forma de vapor, a partir de la biomasa como
unico medio combustible, sin embargo, esta aplicacion presenta la desventaja de tener una
capacidad de generacion limitada (Mahmood AL-Farraji, 2017).

El sistema de cogeneracion a partir de biomasa presenta ciertos porcentajes de
generacion para cada tipo de energia. La Figura 6 muestra que el 50% del potencial energético
de la materia prima puede convertirse en energia térmica (en forma de vapor), ademas, un
30% del total se aprovecha para la generacion de energia eléctrica, finalmente un 20% se
pierde al ambiente debido a los mecanismos del proceso.

1.1.3 Métodos de aprovechamiento energético de la biomasa

Los procesos que se deben realizar para la conversion de la biomasa en energia
aprovechable dependen de ciertos factores, por ejemplo, del tipo de biomasa utilizada, de la
calidad energética del gas de sintesis, de las condiciones econdmicas, del tipo de combustible
que se quiera obtener, entre otros.
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Figura 5. Biomasa para generacion de energia eléctrica y calor en ciclos combinados
Fuente: Obtenida de Mahmood AL-Farraji, (2017)
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Figura 6. Porcentajes durante la cogeneracion
Fuente: Obtenida de Moratorio, Rocco & Castelli, (2012)

En el apartado 1.1.1 se mencionaron de manera general algunos de los procesos que se
utilizan para aprovechar esta materia prima (ver Figura 1). Estos procesos se pueden clasificar
en dos grandes grupos: (i) aquellos que utilizan un sistema de conversion termoquimico o (ii)
un sistema de conversion bioquimico/biolégico.

El primer grupo estd conformado por cuatro procesos mayormente conocidos:
combustion directa, pirolisis, gasificacion y licuefaccion (todos presentan reacciones quimicas
irreversibles). Por otro lado, dentro de los sistemas bioldgicos estan: el proceso de digestion
anaerdbica para la produccion de biogas, y el proceso de fermentacion.

A continuacién, se describen brevemente las caracteristicas y conceptos de diversos
procesos de conversion de la biomasa encontrados en bibliografias y que son comercialmente
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utilizados en las industrias, asi mismo, se toman en cuenta los procesos mencionados en el
parrafo anterior.

1.1.3.1  Procesos termoquimicos
e Pirdlisis

La pirolisis es un proceso de degradacion térmica de la materia prima, que ocurre en
un ambiente en ausencia de oxigeno a una temperatura controlada y cercana a 500°C. Como
producto de esta degradacion, se obtiene una separacion de las fracciones solidas (coque),
liquidas (bio-aceite) y gaseosas (gas combustible). En la Tabla 3 se listan los tipos de

pirdlisis, donde cada una de ellas tiene diferentes condiciones de operacién que favorecen o
no en el contenido porcentual de los tres productos mencionados anteriormente (Klug, 2012).

Tabla 3. Proporciones tipicas de los productos obtenidos por los diferentes modos de
pirdlisis de la madera

Modo Condiciones Liquido Carbon Gas?

Gasificacion 800°C 5% 20% 85%

500°C, corto tiempo de residencia

ANi 0, 0, 0,
Flash/rapida del vapor caliente (1 s) 75% 12% 13%
Intermedio 500°C, tu_ampo de residencia del 50% 2506 2506

vapor caliente entre 10-30 s
Carbonizacion 400°C, largo tiempo de residencia 30% 35% 35%

del vapor caliente (horas-dias)

Torrefaccién 25 C Sy de_ residencia de - 82% 18%
los solidos (30 min)

Fuente: Obtenida de Klug, (2012)

e Combustion directa

Este mecanismo ocurre en presencia de oxigeno, mediante la quema de la biomasa,
donde se libera la energia presente en esta debido a la oxidacién del hidrégeno y el carbon del
combustible, y asi la energia quimica se convierte en calor, ademas, es un método
ampliamente utilizado para generar vapor o gases calientes (entre 800°C y 1000°C) y ser
utilizado en intercambiadores de calor.

e Gasificacion
La gasificacion consiste en someter a la biomasa del tipo organico a una combustion

parcial a elevadas temperaturas (800°C a 900°C), para obtener un producto gaseoso con altos
niveles de monoxido de carbono e hidrégeno, que puede ser quemado en turbinas de gas y

2 La composicion del gas puede variar dependiendo de las condiciones del proceso y de operacién. Los

contenidos porcentuales de los principales componentes del gas son: N, (60%), €O, (60%), H, (5%), CO
(35%) e hidrocarburos hasta un 10%.
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motores de combustion interna. Este proceso termoquimico serd visto a profundidad en el
apartado 1.3, donde se describe todo el proceso y algunas formulaciones matematicas.

e Licuefaccion

Es un proceso de conversion muy complejo y costoso. Tiene lugar en un reactor a
bajas temperaturas (entre 250°C y 450°C) y altas presiones (27 MPa), y se basa en la
hidrogenacion indirecta. Durante el proceso, las moléculas de celulosa y lignina son
fragmentadas por efecto del calentamiento, se remueve el oxigeno y al mismo tiempo se
adicionan atomos de hidrogeno, originando una reaccion quimica. El producto final es una
mezcla de hidrocarburos que al enfriarse se condensa en fase liquida. Una caracteristica de
este proceso es que el contenido de humedad presente en la biomasa no es un parametro de
interés como en los anteriores procesos (Afanasjeva, Castillo, & Sinisterra, 2017).

1.1.3.2  Procesos biolégicos/bioquimicos

e Fermentacion

Se conoce también como fermentacion alcoholica y sirve para producir etanol a partir
de la fermentacion de los azucares de la materia prima triturada rica en carbohidratos (frutas,
vegetales, cereales y tubérculos).

e Digestion anaerdbica

Es un proceso bioquimico que ocurre en un ambiente sin oxigeno, debido la reduccién
0 descomposiciéon de componentes organicos de estructuras complejas (sustratos) a unos mas
simples, a esto se le conoce como catabolismo (Fernandez, 2020). Las reacciones bioquimicas
tienen lugar en un biorreactor donde se obtienen tres compuestos: metano, debido a la
reduccion del carbono, didxido de carbono, debido a la oxidacion del carbono (Valladares,
2017) y un componente solido que sirve para ser utilizado como abono, llamado digestato
(biofertilizante). EI proceso de digestion anaerobica se divide en cuatro etapas que ocurren de
manera secuencial: hidrdlisis, acidogénesis (fermentacion), acetogénesis y metanogénesis,
esto se describe en la Figura 7, donde los nimeros que aparecen representan el orden de
aparicion de los subprocesos debido a las colonias de bacterias presentes, sin embargo, estos
subprocesos ocurren de manera simultanea en la realidad, por ello, el caracter secuencial no
debe ser interpretado estrictamente (Merino, 2019).

1.1.3.3  Procesos quimicos

e Transesterificacion

La transesterificacion es un proceso sencillo, donde un ester de los aceites organicos
extraidos previamente de la biomasa se combina con alcohol y la mezcla se altera
quimicamente para obtener un éster etilico, que comercialmente recibe el nombre de
biodiesel. Las reacciones tienen lugar en un reactor a presion atmosferica, a una temperatura
controlada de 60°C y con un sistema de agitacion constante durante todo el proceso, donde se
agrega un 20% de agente esterificante y un 0.8% de hidroxido de sodio.
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Figura7. Esquema de las etapas del proceso de biodigestion de materia organica
compleja
Fuente: Obtenida de Merino, (2019)

e Esterificacion

Ocurre mediante la reaccién quimica de equilibrio de un &cido carboxilico y un
alcohol para producir un éster, mediante la eliminacion de una molécula de agua. La
esterificacion mediante catalisis acida y alcalina presenta mejores resultados cuando la
materia prima son aceites alimentarios residuales en comparacién con el proceso de
transesterificacion, pues no se necesitan elevadas temperaturas paras las reacciones y largos
tiempos de residencia, todo ello para producir biodiesel de calidad media, puesto que se
necesita una purificacién para ser comercializado (Medina, Ospino, & Tejada, 2014).

1.2  Biomasa de estudio: bagazo de cafia de azUcar
1.2.1 Agroindustria de la cafia de azucar en Peru

Perl es un pais con alta biodiversidad y posee microclimas Optimos para el
crecimiento de diversos tipos de cultivos. Entre ellos se encuentra la cafia de azUcar, que es la
especie dentro del género Saccharum, que presenta un tallo grueso y fibroso, ademas, puede
alcanzar una altura de 6 m en su etapa de cosecha. Por otro lado, es importante considerar que
los cultivos presenten los mayores rendimientos o contenidos de sacarosa (el porcentaje
cambia segun la variedad), para ello se debe evitar la floracion de la cafia de azlcar.

Durante el primer trimestre del 2019 a nivel nacional, Perld alcanzé un nivel de
volumen producido de 4.8 millones de toneladas de cafia de azlcar, siendo Lambayeque el
departamento con mayor produccion anual (Ministerio de Agricultura y Riego, 2019). Los
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valores de produccién y superficie cosechada de los 5 principales departamentos productores
de cafia de azucar durante los Gltimos cinco afios se muestran en la Tabla 4, donde se observa
que la cantidad de produccion tiene un comportamiento dindmico, entre bajas y altas, debido a
diversos temas ambientales y climéaticos como el Fendmeno del Nifio.

Tabla 4. Produccion anual de cafia de azlcar segun la region

Region 2015 2016 2017 2018 2019 (ene-
jun)

Produccion (t)
Nacional 10 211 856 9791 699 9399 617 10336 178 4755 850
Lambayeque 2022870 2241978 2 489 374 2 648 009 1 153 900
La Libertad 5529 691 5 047 662 4473133 4795513 2 365 986
Ancash 988 272 1001 408 904 749 870 729 410 731
Lima 1614043 1 459 303 1480 137 1528 325 688 031
Arequipa 56 980 41 348 52 224 55 859 30 950
Superficie
cosechada (ha)
Nacional 84 574 87 696 77 525 84 838 37 659
Lambayeque 23 430 25 874 24 065 27 600 10 904
La Libertad 40 928 41776 34078 35 055 17 267
Ancash 6 594 7 267 7321 6 874 3106
Lima 12 992 12 279 11 492 11 707 5 407
Arequipa 630 501 568 545 309

Fuente: Obtenida del Ministerio de Agricultura y Riego, (2019)

1.2.1.1 Produccion de etanol en Peru. El etanol es conocido también con el
nombre de bioetanol, asi mismo puede ser llamado alcohol etilico rectificado, que es el
producto final a partir de la fermentacion de los azlcares. Este combustible presenta ciertas
caracteristicas, como un elevado indice de octanaje (105), su toxicidad es baja, no emite
compuestos que contienen azufre, entre otros (Barrientos , 2014). En la zona norte del Peru se
encuentra Cafia Brava, que pertenece a tres empresas del Grupo Romero, dedicada
exclusivamente a la produccién de etanol y a la generacion eléctrica a partir del bagazo de
cafia de azucar. Esta empresa posee 9400 ha de cafia cultivadas en una zona arida e irrigadas
por un sistema de goteo, y su capacidad de generacion es de 370 mil litros de etanol por dia
con un consumo de 4300 toneladas de cafia de azucar.

El método de produccion de etanol mediante la fermentacion de la cafia de azlcar
permite una reduccién significativa de la cantidad de didxido de carbono generado en el ciclo
de produccion industrial con respecto a los combustibles fosiles. Esto quiere decir, que por
cada galdn de etanol usado en un automovil se emiten en promedio 6 kg de CO,, y que,
gracias al proceso de fotosintesis durante el periodo de vida de la cafia de azlcar, segun Cafia
Brava (s.f.), éstas absorben 26 kg de CO, del aire por cada galon de etanol producido, con ello
se puede entender que el proceso contrarresta las emisiones contaminantes de manera
positiva, a esto se le llama el ciclo de energia renovable del carbono.
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El proceso de fermentacidn de cafia de azlcar tiene ciertas etapas que se describen en
la Figura 8 de forma esquemaética. El primer paso es la recoleccion y distribucion de la
materia prima, acto seguido, la cafia de azucar es lavada y transportada para su molienda en
un trapiche para obtener el jugo de cafia rico en sacarosa. Luego se realiza el proceso de
clarificacion, con el objetivo de tener un pH adecuado mediante la adicion de dxido de calcio
y una pequefia porcion de &cido sulfurico (Montoya, Quintero, Sdnchez, & Cardona, 2005),
ademas, se remueven las impurezas precipitadas mediante un filtro rotativo vacio donde se
genera la cachaza (conjunto de sélidos removidos humedos). A continuacion, el proceso de
dilucion tiene lugar, aqui se adiciona agua caliente a la mezcla para controlar los niveles de
azucar y alcohol. La fase siguiente es la conversion, proceso que se encarga de convertir la
celulosa o almidon en azucares, asi mismo, el jugo de cafia se concentra en los evaporadores
para quitar el excedente de agua de la mezcla, que seré enviada al proceso de fermentacion.
La fermentacién es un proceso anaerébico que se produce por el metabolismo de la levadura
Ilamada Saccharomyces cerevisiae, dicha levadura es afiadida al proceso para la produccion
de alcohol a partir de la glucosa y fructuosa del jugo de cafa, y es recirculada mediante
centrifugacion hacia el tanque de fermentacion contiguo (Estremadoyro, 2015).

Finalmente, los gases generados en la fermentacién pasan por un proceso de
destilacion, esto se realiza con la finalidad de concentrar el etanol, mediante dos columnas o
torres, la primera es llamada torre de absorcidn y se encarga de retirar el C0O, disuelto y el
mayor porcentaje de H,0, mientras que la segunda columna concentra el etanol rectificado de
entre 95° 0 96° de pureza. Para que el etanol pueda ser comercializado es necesario que pase
por el proceso de deshidratacion, donde se retira los pequefios porcentajes de agua para
obtener una pureza de 99.7° (Uyazan, Gil, Aguilar, Rodriguez, & Caicedo, 2004).

1.2.2 Ciclo de vida de la cafa de azlcar

La cafia de azlcar es un cultivo semi perenne® de alto rendimiento, su periodo de
crecimiento (en general de 12 a 18 meses) depende de la variedad y de la zona en donde se
cultiva la cafia de azucar. Ademas, factores como la temperatura, la humedad del suelo, y la
luminosidad solar controlan el desarrollo de la planta. Independientemente de los factores
mencionados anteriormente, el ciclo de crecimiento de la cafia de azucar es el mismo, y esto
se muestra en la Figura 9. Las etapas son las siguientes (Aguilar, 2015): la primera del ciclo
es llamada establecimiento, e implica la germinacion, donde aparecen los primeros brotes de
cafia, y la emergencia, que es el desarrollo inicial de la planta donde visualmente se aprecian
hojas de 10 cm aproximadamente, todo ello en un periodo entre 30-40 dias (ver Figura 9a), la
segunda etapa esta conformada por el crecimiento, donde se necesita de una buena humedad y
fertilizante para nutrir el suelo (esto favorece el crecimiento y maduracion del tallo), asi
mismo, el amacollamiento o ahijamiento tiene lugar, que es el proceso fisiolégico de
ramificacion subterranea, ademas, aparecen cierta cantidad de hojas que le dan robustez a la

3 Después de cada cosecha, surgen nuevas plantaciones con el mismo sistema de raices iniciales. Sin embargo,
el rendimiento de este sistema de brote disminuye con el tiempo, por ello después de 5 afios las raices se
eliminan por completo.
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planta entre los dias 50 o 70 (ver Figura 9b). La tercera etapa es llamada crecimiento rapido, y
por su mismo nombre se sobreentiende que el tallo de la planta de cafa crece hasta su altura
final, ademés, esta etapa se caracteriza porque la planta alcanza su maxima foliacion o
produccion de hojas, asi como por el aumento de nimero de tallos con un alto contenido de
sacarosa (ver Figura 9c). La ultima etapa es la maduracion, donde se debe controlar el
contenido de humedad, pues debe ser bajo, y ocurre en un periodo de dos a tres meses antes
de la cosecha?, donde la planta de cafia de aztcar deja de desarrollarse y sus hojas empiezan a
marchitarse (ver Figura 9d).
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Figura8. Esquema del proceso de obtencién de etanol a partir de cafia de azlcar
Fuente: Obtenida de Montoya, Quintero, Sdnchez & Cardona, (2005)
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Figura9. Etapas fenoldgicas del cultivo de cafa de azucar
Fuente: Obtenida de Aguilar, (2015)

4 La cosecha ocurre durante los 12 0 16 meses después de la plantacion, dependiendo de la variedad de cafia de
azlcar.
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1.2.3 Residuos del proceso de produccion de etanol y aztcar

La problemética con la gestion de residuos después del proceso de cosecha para
pequefios y medianos agricultores radica en los espacios para su almacenamiento. Ante ello,
la facilidad que encuentran los agricultores para solucionar el problema de los residuos es la
guema inmediata, esto es una practica ampliamente utilizada por ser un método de
eliminacion rapida. Sin embargo, el método mencionado anteriormente repercute en los
nutrientes de la tierra y ademas genera contaminacién ambiental por la liberacion de los gases
de combustion.

Durante el proceso de produccion de etanol y azlcar a partir de la cafia de azlcar a
gran escala, se generan ciertos residuos lignocelulésicos con capacidad energética. Estos
residuos se pueden clasificar en dos grupos: aquellos que provienen de la planta de cafa de
azucar y aquellos residuos finales del proceso de produccion de etanol. Dentro del primer
grupo mencionado se encuentran las hojas verdes, hojas secas y el cogollo de la cafia de
azucar, cada uno de estos residuos presentan diferentes porcentajes de humedad,
concentracion de alcalinos y otras caracteristicas fisicas, sin embargo, su composicion basica
en carbono, hidrégeno, oxigeno y nitrégeno son semejantes. El segundo grupo lo conforma el
bagazo de cafia de azucar, un residuo con alto contenido de humedad y que se utiliza para la
cogeneracion y produccion de vapor en procesos industriales (Estremadoyro, 2015).

1.2.4 Caracterizacion del bagazo de cafia de aztcar

La caracterizacion de la biomasa se basa en analizar principalmente su composicion
béasica (C, H, O, N) , tamafio de particula y contenido de material volatil que presenta durante el
proceso de gasificacion, con la finalidad de predecir la calidad energética del gas de sintesis.
Para ello son necesarios ciertos procedimientos o ensayos que se describen a continuacion.

e Ensayos de granulometria

Este ensayo permite conocer las fracciones en peso de cada componente de la
biomasa.
e Analisis inmediato

Con este analisis se puede conocer el contenido porcentual de humedad, de cenizas y
material volatil presente en la biomasa de trabajo.
e Analisis elemental

Determina el contenido porcentual respecto al peso de carbono, hidrégeno, oxigeno y
azufre. Dependiendo del tipo de biomasa, el contenido de nitr6geno puede ser insignificante
en comparacién con las cuatro especies mencionadas anteriormente, por ello no se toma en
cuenta.

e Analisis del poder calorifico

Permite tener una nocién de la calidad energética de la biomasa de trabajo durante
cualquier proceso para su aprovechamiento.
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Es necesario conocer la composicion quimica del bagazo de cafia de azlcar para poder
predecir la composicion del gas de sintesis durante la gasificacion, mediante el modelo
matematico desarrollado en el Capitulo 2. La Tabla 5 agrupa los porcentajes obtenidos
durante el anélisis ultimo e inmediato practicados al bagazo de cafia de origen mexicano.

Tabla 5. Caracterizacion quimica del bagazo de cafia de azucar*

Parametro Magnitud (en peso)

Andlisis elemental (base seca)

@)

44.62%
H 5.99%
N 0.51%
S 0.25%

48.62%
Andlisis préximo
Humedad 4.42%
Materia volatil 81.66%
Carbén fijo 8.82%
Cenizas 5.41%

*Muestras obtenidas del ingenio Mahuixtlan, Veracruz
Fuente: Obtenida de Neri, (2002)

1.3 Proceso de gasificacion

La gasificacion es una tecnologia de conversion de la biomasa mediante un proceso
termoquimico, donde el combustible sélido es transformado por oxidacién parcial en un gas
de sintesis. El producto estad conformado por las siguientes especies gaseosas: CO, C0O,, H,0,
H,, 0,, CH,, N,, char (carbén) y tars (alquitranes), y para ser utilizado con fines industriales,
el gas de sintesis debe someterse previamente a un proceso de filtrado.

A continuacién, en los siguientes apartados se describe la naturaleza vy
comportamiento de las etapas que conforman el proceso de gasificacion, asi mismo, los
mecanismos hidrodindmicos que tienen lugar al interior de un reactor de geometria variable,
pues esto dependera del comportamiento del lecho.

1.3.1 Etapas del proceso de gasificacion

Las etapas en gasificadores de lecho fluidizado no tienen un limite de distincion y
estas se superponen entre ellas (Ruiz Bermejo, 2013). Sin embargo, durante la modelacion
matematica es necesario considerar que las etapas ocurren una a continuacion de otra.

1.3.1.1 Secado. El secado es la primera etapa, donde la biomasa sélida contiene
siempre cierto porcentaje de humedad después del secado manual o inducido. Durante la
gasificacién se recomienda que la biomasa tenga entre 20% al 30% de humedad, para evitar
que la energia liberada durante la combustion tenga que evaporar el agua contenida en la
biomasa. La etapa de secado se puede considerar como una accion externa al proceso de
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gasificacion, sin embargo, durante un instante de tiempo cuando la biomasa es alimentada y
llega al lecho fluidizado, ocurre un proceso de secado al estar expuesta a una temperatura de
100°C a 200°C. Durante ese periodo se libera vapor de agua, siendo este un proceso
irreversible y considerado para efectos de esta investigacion instantaneo, ademas no existe
ninguna reaccion quimica.

1.3.1.2 Devolatilizacion o pirolisis. En esta etapa ocurren una serie de reacciones
quimicas endotérmicas muy complejas y transformaciones fisicas de la biomasa de trabajo,
como pérdida de masa debido al calor cedido en la etapa de combustion. En teoria, este
proceso tiene lugar entre 200-500°C en una atmosfera ausente de oxigeno, donde los sélidos
se descomponen en: volatiles, alquitranes y carbon, debido a la difusion de los gases en el
interior de los sélidos. Los volatiles liberados reaccionan con el agente gasificante para
producir las especies principales que componen al gas de sintesis. EI carbon o char es un
compuesto sélido, cuya estructura posee micro y macro poros, ademas, la distribucion y
forma de estos dependera del tipo de biomasa. Durante la temperatura de devolatilizacion, el
area superficial de los microporos en el char aumenta, permitiendo liberar una mayor cantidad
de volatiles de los que habia inicialmente, favoreciendo a la formacion de las reacciones
heterogéneas que seran vistas en el apartado 2.4.1.2.

Para modelar la pirdlisis del carb6n o char y la pirdlisis de la biomasa se utiliza el
modelo de nucleo de contraccion5 representado en la Figura 10, donde la particula se ha
dividido en dos regiones de acuerdo con la secuencia de conversion fisica de la biomasa, es
decir, la primera region representa la formacion de una capa char a partir de un nucleo de
biomasa, a continuacion, el nucleo de biomasa es carbonizado y la capa exterior de char
reacciona para formar una capa de cenizas (ash) con un ndcleo de carbén.

El proceso de carbonizaciéon y pirdlisis de la biomasa ocurre en una superficie
infinitesimal, donde el calentamiento de la particula inicia desde la superficie hacia el centro,
por ello existird un gradiente de temperatura hacia el interior de la particula solida. Ademas, a
medida que la conversion se complete, se iran formando capas de cierto espesor
(normalmente considerado infinitesimal), que estan directamente influenciadas por la tasa o
velocidad de difusion de oxigeno y de los gases liberados en la devolatilizacion (Fatehi,
2014).

La mayoria de las literaturas coinciden en analizar la composicion del combustible o
biomasa utilizada para asumir que los volatiles estdn formados por dicha composicién:
carbono, hidrégeno, oxigeno, nitrégeno y azufre.

> Este modelo se basa en la disminucién o contraccion de la particula inicial a una temperatura constante,
debido a la pérdida de masa y de volatiles, por lo tanto, las propiedades del solido cambiaran.
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Figura 10. Vista esquematica del modelo de nucleo de contraccion para pirdlisis de carbon
y biomasa
Fuente: Obtenida de Fatehi, (2014)

Para algunos autores, este proceso lo consideran instantaneo y produce gases libres de
alquitranes, esto ocurre después de la etapa de secado. Autores como De Souza-Santos (1989)
y Jiang & Morey (1992) modelaron de forma simplificada la devolatilizacion para carbon y
biomasa de maiz respectivamente, y determinaron el rendimiento y la composicion de los
volatiles durante el periodo en donde ocurre esta etapa, mediante las relaciones de Arrhenius,
tamafio de particula del lecho y la transferencia de masa y calor. Por otra parte, en la
investigacion de Bates et al (2017), hace referencia que existen autores que consideran que la
devolatilizacidn es instantanea para particulas con un tamafio menor a 0.5 mm, y para aquellas
particulas que son mayores a 6 mm la devolatilizacién ocurre en un determinado tiempo.

En general, se puede decir que la pirolisis es instantanea, ya que al calcular el tiempo
en que esta etapa sucede, no representa un periodo muy significativo, ademas, la composicion
de los gases de pirdlisis varia con el tipo de biomasa y las condiciones de operacién. Este
parametro se puede modelar de forma experimental. Las correlaciones de Loison y Chauvin
(1964) sobre los volatiles del carbdn se presentan en la investigacion de Yan, Heidenreich y
Zhang (1997), y son aceptadas por algunas literaturas (Tosina, 2013), (Torres, 2012) para la
biomasa (ver Ecuaciones 1-6), sin embargo, se considera que al utilizar estas correlaciones se
adquiere cierto error de calculo, porque la proporcion de materia volatil contenida en la
biomasa sera mucho mayor que para el carbon.
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Xmy—co = 0.428 — 2.653%,,,, + 4.845%,,,° (1)
Xmv—coz = 0.135 — 0.9x,,,, + 1.906x,,,,> (2)
Xmv—pz = 0.157 — 0.868x,,, + 1.388x,,,° (3)
Xmv—nz0 = 0.409 — 2.389x,,, + 4.554%,,, (4)
Xmv—cha = 0.201 — 0.469x,,,, + 0.241x,,,° (5)
Xmy—char = 1 — Z Xmy—i (6)
Donde:
Xy Fraccion masica de materia volatil [—]
Xpp—i * Fraccion masica por especie volatil del carbén [—]

Las Ecuaciones (1)-(6) mencionadas, describen un comportamiento valido para
valores entre 0.05 y 0.5 correspondientes a la fraccion masica de materia volatil (x,,,) del
carbén como fuente de energia. EI comportamiento de cada ecuacion se describe en la Figura
11, donde se observa que para valores intermedios de x,,, la especie de mayor proporcién
sera el alquitran o tar, por el contrario, si este valor aumenta hasta su valor maximo (x,,,, =
0.5); acercandose a los valores tipicos que posee la biomasa (x,,,, = 0.6 — 0.82), las especies
dominantes liberadas seran: vapor de agua (H,0), monoxido de carbono (CO) y didxido de
carbono (€C0,), asi mismo, especies como el metano (CH,), hidrégeno (H,) y tar tienden a
disminuir su contenido durante la devolatilizacion.

El estudio del proceso de devolatilizacion de biomasa debe ser directamente
dependiente de la temperatura interna del proceso, pues es aquella energia que permite la
liberacion de las especies volatiles. Esto se refleja en la investigacion de Pauls, J. (2015),
donde se proponen una serie de ecuaciones empiricas desarrolladas en investigaciones sobre
pirdlisis de biomasa en un rango de temperaturas, ademas, estas ecuaciones son validas para
una gran variedad de combustibles (biomasa).
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Figura 11. Fracciones masicas de especies volatiles liberadas por el carbon
Fuente: Basado en Tosina, (2013)

Las Ecuaciones (7) y (8) determinan las fracciones masicas de material volatil del
metano y del didxido de carbono (especies volatiles) liberado durante la pir6lisis en funcion
de la temperatura. La Figura 12 muestra la evolucion de las dos especies mencionadas, asi
mismo, se observa que la liberacion del CO aumenta al incrementar la temperatura de
operacion, y el CH, tiene un ligero aumento, pero se puede decir que su variacion es baja.

VYmv—co = 2.55 * 1076(T?) — 0.0025T + 0.8247 (7)
Ymv—cha = 3.75 % 1077(T?) — 0.0004T + 0.1414 (8)
Donde:
T: Temperatura interna del reactor o del proceso [°C]

Ymv—i: Fraccion masica por especie volatil de la biomasa [—]
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Figura 12. Evolucion del CO y CH4 durante la devolatilizacion de la biomasa para
diferentes temperaturas
Fuente: Basado en las ecuaciones de Pauls, (2015)

Otra consideracion valida para determinar la cantidad de material volétil liberado es
relacionando la caracterizacion quimica de la biomasa en base seca (ver apartado 1.2.4), las
fracciones de material volatil (y,,,—;) Y la fraccion masica de materia volatil (x,,,). Esto se
realiza mediante un modelo de tendencias dominantes, analizando los productos gaseosos de
la pirélisis, obteniendo las Ecuaciones (9)-(11) (Wojnicka, Sciazko, & Schmid, 2019).

Obio 1 (9)
_ = 0.0065 ( )
Ymv-H20 Hyio) %o
11 4Ymv—co | 8Ymv-n20 1
Ymv-co2 = ? [Obio - 0-1(1 - xmv) e ( m.; + ml(; )xmv] o (10)
mv
Hpio  Ymv-cHa Ymv-H20 (11)
ymv—HZ - xmv 4 9
Donde:
Hyio: Fraccion porcentual de hidrégeno contenido en la biomasa [—]
Opio: Fraccion porcentual de oxigeno contenido en la biomasa [—]

Es necesario mencionar que las Ecuaciones (10) y (11) han sido simplificadas, pues
esta investigacién no considera la formacién de especies volatiles como amoniaco (NH;),
acido sulfarico (H,S), etano (C,Hg) y alquitranes, para mas informacion revisar la
investigacion de Wojnicka, Scigzko, & Schmid, (2019).
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1.3.1.1 Combustiébn u oxidacién. EI material inerte precalentado a cierta
temperatura actia como auto sustento para generar la combustion, en donde se producen
reacciones exotérmicas entre el combustible (biomasa) y el oxidante para generar calor, que
sera cedido para: las reacciones del tipo endotérmicas, la etapa de secado y la pirdlisis. Los
principales gases producidos en esta etapa son el dioxido de carbono y el vapor de agua
cuando se alcanzan temperaturas entre 800 y 1000°C, asi mismo, la cantidad de aire
suministrada al interior del reactor debe ser adecuada, pues un exceso de aire enfriard los
productos de la combustion, y dicho parametro estd directamente relacionado con las
caracteristicas fisicas y quimicas de la biomasa (Mahmood AL-Farraji, 2017).

Como se menciond en el parrafo anterior, la etapa de combustion genera dos
compuestos gaseosos principales. Dicha formacion tiene su origen después de la
devolatilizacién o pirdlisis, donde la biomasa es convertida en una particula carbonosa que
posee cierta porosidad que permite el ingreso de un flujo o corriente de oxigeno, asi mismo, la
proporcion del mondxido de carbono y el didéxido de carbono dependerd estrictamente del
tamafio de particula inicial de la biomasa. El andlisis cinético de los productos se realiza
mediante las correlaciones utilizadas en la gasificacion del carbon en reactores de lecho
fluidizado, debido a la similitud del proceso.

Para optimizar el proceso de oxidacion, se debera controlar el ingreso del agente
oxidante, de la relacion aire-combustible, las condiciones de temperatura, y el tipo de biomasa
0 combustible (Estremadoyro, 2015).

1.3.1.2 Gasificacion o reduccion. Durante esta etapa propiamente se habla del
proceso de gasificacion debido a las reacciones de reduccion endotérmicas en ausencia de
oxigeno, y se habla asi porque en la etapa de combustion el oxigeno se ha consumido, por lo
tanto, la biomasa estara sometida a una reaccién de oxidacion parcial con el agente oxidante,
con la finalidad de obtener un gas de sintesis que puede ser utilizado para determinadas
aplicaciones ingenieriles.

La gasificacion se realiza a diferentes temperaturas, puede ocurrir entre los 500 y
1100°C y a presiones entre la atmosférica hasta los 3.3 MPa. Los gases resultantes de esta
etapa son: el mondxido de carbono, didxido de carbono, nitrogeno y el hidrogeno. Durante
esta esta se puede llegar a producir un gas de sintesis que posee un poder calorifico inferior
entre 4 a 7 MJ/m3. Normalmente es utilizado para el funcionamiento de calderas, motores de
combustion interna y turbinas de baja potencia.

El proceso de reduccion o gasificacion estd constituido por dos pasos previos: (1) La
pirélisis descrita en el punto 1.3.1.2, que representa un proceso quimico de descomposicion
de la biomasa debido a una velocidad de calentamiento que dependiendo de su magnitud y del
tiempo de residencia producira cierta cantidad de material carbonizado (char) mas un material
reactivo gaseoso Y liquido. (2) El segundo paso es una serie de reacciones quimicas paulatinas
del tipo exotérmicas y endotérmicas producidas entre: el agente gasificante, una temperatura
relativamente alta y los materiales producidos en la pir6lisis.
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Durante esta etapa la temperatura juega un rol importante. A medida que ésta
incrementa, la proporcion entre H, y CO aumentard, por el contrario, los niveles de CO, y
CH, disminuyen. En general, se busca obtener en el proceso de gasificacién el méaximo
rendimiento o proporcién de hidrégeno y monoxido de carbono en el gas de sintesis, al
utilizar un determinado agente gasificante (Mahmood AL-Farraji, 2017). Ademas, se busca
que el contenido estequiomeétrico de oxigeno sea el adecuado para dar prioridad al proceso de
gasificacion y asi favores la produccion de las especies mencionadas.

1.4 Tipos de gasificadores

A lo largo de los afios se ha visto necesario el uso de reactores de geometria variable
para mejorar el proceso de gasificacion. En sus inicios, los pioneros en la construccion de
gasificadores fueron los cientificos alemanes, especificamente fue Gustav Bischof, quien en
1840 construyd un gasificador utilizando la madera como biomasa y lo introdujo
comercialmente a gran escala en una fabrica de hierro de Audincourt, en Francia. Después de
largos afios de trabajo en la mejora del proceso de gasificacion, la empresa Siemens en 1861
produjo una unidad eficiente y comercial de gasificador de lecho fijo con vapor de aire como
agente gasificante, a una temperatura de trabajo de 900°C. Afios mas tarde, en 1926 la
compafiia alemana Rheinbraun AG desarrollé el gasificador Winkler, introduciendo un nuevo
método de gasificacion con un lecho fluidizado a una temperatura del reactor menor a 900°C,
esto representaba una gran ventaja, pues se trabajaba con cualquier tipo de biomasa y con
tamafos de particula mas flexibles. Actualmente, se utilizan ciertas tecnologias de
gasificacion resumidas en la Tabla 6.

Tabla 6. Principales tipos de gasificadores comerciales

Proceso Presion Agente Gasificante
_ _ Lurgi 85 bar Aire-oxigeno
Sin fus_lon de Foster Wheeler Stoic Atm Aire
Lecho fijo cenizas —
Babcock W-D Atm Aire-oxigeno
Con fu_3|on de Lurgi British Gas 25 bar Oxigeno
cenizas
Lecho Sin aglomeracion Winkler 40 bar Aire-oxigeno
fluidizado Con aglomeracion Westinghouse 30 bar Aire-oxigeno
KBW Atm Oxigeno
Alimentacion seca Shell 30 bar Aire-oxigeno
Lecho de Combustion Engineering Atm Aire-oxigeno
arrastre X - X -
Alimentacion slurry Texaco 30-80 bar Aire-oxigeno
Medio de reaccion Saaberg-Otto 25 bar Aire-oxigeno
fundido
Reactor rotativo KILnGAS 8 bar Aire

Fuente: Obtenida de Sanchez, Gallardo & Edo, (2014)

Existen diversos modos de clasificar los gasificadores, por ejemplo, segin el agente
gasificante, segln la direccion de la corriente del agente gasificante, segin la geometria del
gasificador o segun el modo de operacion. Algunas clasificaciones incluyen la presion de
funcionamiento del gasificador, aquellos que funcionan a presiones medias o elevadas
permiten incrementar las interacciones entre la fase volatil y la fase sélida, mejorando la
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extraccion de volatiles de la biomasa (Gomez, Klose, Rincon, & Wiest, 2004). Las elevadas
presiones permiten incrementar la concentracion de metano y didxido de carbono, mientras
que las concentraciones de hidrégeno y mondxido de carbono disminuyen. Operar a altas
presiones tiene sus ventajas, pues los requerimientos de compresion de la energia son menores
(Sénchez, Gallardo, & Edo, 2014).

Para efectos de esta investigacion, se clasificaron segin el comportamiento que
presenta el lecho durante el proceso de gasificacion. Ademas, en la Tabla 7 se comparan de
manera general las diversas ventajas y desventajas de las propiedades que presenta realizar la
gasificacion con un lecho fijo o de lecho fluidizado, y en los puntos 1.4.1 y 1.4.2 se ahondara
en las diferentes configuraciones geométricas y de operacion que presentan los gasificadores.

Tabla 7. Cuadro comparativo entre gasificadores de lecho fijo y lecho fluidizado

Lecho fijo Lecho fluidizado
- El costo de fabricacion es menor. - Excelente contacto entre particulas y gas.
- Mayor conversion de char. - Mayor transferencia de calor.
- Son eficientes con HIOR> ZEE - Comportamiento isotérmico en el reactor.
densidad.
; - Pueden trabajar a presiones medias o a J .
Ventajas presion atmojsféricg. - La relacién aire-combustible es controlable.
- Mayor tiempo de residencia de las - Se trabaja con d_|versos tipos _de bloma_sa.
particulas solidas. - El gas gje sintesis presenta bajo contenido de
alquitran y cenizas.
- Altas velocidades de reaccion.
- Eghsct)e puede controlar la temperatura del - Mayor complejidad del disefio.
- Menor eficiencia térmica. - Se necesita de un material inerte.
Desventajas - El gas de sintesis presenta mayor - No se pueden distinguir las zonas de las
contenido de alquitran. reacciones o etapas.

. ., - Mayor costo de fabricacion.
- Bajas temperaturas de reaccion.

1.4.1 Gasificadores de lecho fijo

1.4.1.1 Gasificador de contracorriente o Updraft. Este disefio de gasificador
utiliza la gravedad como sistema de alimentacion de la biomasa, al igual que al gasificador
Downdraft, el sistema de alimentacion est& ubicado en la parte superior. En forma simultanea
el agente gasificante ingresa con una direccion (ascendente) contraria al del sistema de
alimentacion. Como se observa en la Figura 13, debido a esta configuracion geomeétrica, al
interior del reactor se pueden distinguir las zonas o etapas del proceso de gasificacion. El
producto final es un gas de sintesis de baja temperatura y de elevado contenido en alquitran,
por ello se necesita de un sistema de filtrado.
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Figura 13. Gasificador de lecho fijo Updraft
Fuente: Obtenida de Sanchez, Gallardo & Edo, (2014)

1.4.1.2 Gasificador de corriente paralela o Downdraft. El gasificador Downdraft
difiere en disefio y ubicacion de los sistemas de entradas y salida en comparacién con el
disefio Updraft, ademas de la direccién del agente gasificante (paralelo a la direccion de la
alimentacion). Las cuatro etapas también se diferencian, sin embargo, debido a la inyeccién
del agente gasificante en la parte media o garganta del reactor, la zona de combustion se ubica
en el tercer nivel (ver Figura 14a), esto favorece a la obtencion de un gas de alta temperatura
(700°C) limpio de alquitranes con una elevada conversion del carbono o char, liberdndose por
la parte baja del gasificador.

1.4.1.3 Gasificador de corriente cruzada o Crossdraft. La configuracion y disefio
geomeétrico de este gasificador es de complejidad media-baja, puesto que el agente gasificante
ingresa por la parte lateral media del reactor y el gas de sintesis sale por el lateral contrario a
una alta velocidad. Debido al disefio, las etapas de gasificacion ocurren de manera concéntrica
a la zona de entrada del medio gasificante (ver Figura 14b), y la escala de los reactores es
pequefia, a nivel de laboratorio, cuyo producto gaseoso presenta un alto contenido en
alquitran y se puede afirmar que el syngas presenta caracteristicas intermedias con respecto al
gasificador de contraflujo (Updraft) o flujo directo (Downdraft).
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Figura 14. Gasificador de lecho fijo a)Downdraft y b)Crossdraft
Fuente: Obtenida de Sanchez, Gallardo & Edo, (2014)

1.4.2 Gasificadores de lecho fluidizado

En los gasificadores de lecho fluidizado el comportamiento de los sélidos se asemeja a
los fluidos, debido a que el agente gasificante ingresa al reactor con cierta velocidad, ello
permite que los sélidos queden suspendidos. Ademas, para lograr la gasificacion, debe existir
un material inerte (arena o alimina) precalentado por un quemador sobre una rejilla,
posteriormente, la biomasa de alimentacion ingresa al reactor con un tamafio de particula
pequefio y cae sobre el material inerte, formandose un lecho. Una caracteristica por la que se
diferencia de los gasificadores de lecho fijo es que las etapas del proceso de gasificacion no se
pueden distinguir a lo largo de la altura del reactor, por el intenso movimiento fluido del
lecho, ademas, en este tipo de gasificador se puede variar la relacion aire-combustible para
controlar la temperatura del lecho.

La ventaja de este tipo de gasificadores radica en que pueden manejar mayores flujos
masicos de biomasa en comparacion con los de lecho fijo (Sanchez, Gallardo, & Edo, 2014).
Segun la geometria del gasificador se pueden encontrar los siguientes tipos:

1.4.2.1 Gasificador de lecho fluidizado burbujeante. La velocidad de fluidizacion
dentro del reactor de este gasificador es menor y la mayor parte de los sélidos permanecen en
el lecho, en comparacion al gasificador de lecho circulante. Ademas, la conversion de char o
carbono no es completa. En este sentido, se ha demostrado que a temperaturas entre 850-
950°C la conversion de carbono esta entre el 30-70%, y que el metano representa el 4-12%
del total del producto del gas de sintesis (Bates et al, 2017). El disefio de este gasificador se
puede observar en la Figura 15.
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Reactor

Figura 15. Disefio en 3D de un gasificador de lecho
fluidizado burbujeante
Fuente: Obtenida de Klug, (2012)

e Gasificador UDEP

El gasificador que se encuentra en la Universidad de Piura es del tipo de lecho
fluidizado burbujeante (ver Figura 16) y ha permitido realizar diversas investigaciones en el
uso de biomasa residual producida en la ciudad de Piura. Esta tecnologia tiene sus inicios en
los afios 2003-2005 donde se desarroll6 un prototipo de gasificador con la participacion de
grupos internacionales y profesionales del area, y se utilizé cascarilla de arroz como materia
prima para la parte experimental. Esto permitio a Héctor Rivera Pinzas en 2004, el desarrollo
de una investigacion orientada al balance energético de un gasificador de tiro invertido, para
determinar de manera practica sus parametros de operacion y establecer una serie de mejoras
para incrementar la eficiencia del gasificador. Afios mas tarde, en 2010, Carlos Quispe estudio
la mejora de parametros energéticos de cogeneracion con ciclo combinado y gasificacion de
una planta azucarera.

La investigacién en 2015 del entonces bachiller Jorge Estremadoyro logré un estudio
de factibilidad y aprovechamiento energético de las hojas de cafia de azlcar en un prototipo
de gasificador. Esto comprendio el disefio, dimensionamiento y mejoras a futuro de un
gasificador de lecho fluidizado en base a un modelo matematico de caja negra. Durante el
2017 se realizaron dos investigaciones, una de ellas a cargo de Pedro Alegria, quien realiz6 el
proceso de instalacion y puesta en marcha de un gasificador de lecho fluidizado burbujeante
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basado en la geometria obtenida en la tesis de Jorge Estremadoyro. Por otro lado, Ricardo
Garcia, valido la planta piloto del gasificador de lecho fluidizado burbujeante con el calculo
de las potencias de los equipos auxiliares.

Figura 16. Gasificador UDEP de lecho fluidizado

La ultima investigacion del prototipo de gasificador en la Universidad de Piura fue
realizada en el 2018 por Favio Suarez, quien realizd un estudio de caracterizacion de la
cascara del café como biomasa alternativa y ademas realizé mejoras en el disefio y geometria
del gasificador, pues se encontraron algunas deficiencias, por ejemplo, la obstruccién de
biomasa en el sistema de alimentacidn. La mejora de la tecnologia de gasificacion continda
hasta el momento.

1.4.2.2 Gasificador de lecho fluidizado circulante. El gasificador de lecho
fluidizado circulante tiene un ciclon para devolver la biomasa en forma de particulas sélidas
al proceso dentro del reactor, porque presenta una mayor velocidad de fluidizacién (entre 4.5-
6.5 m/s) que el gasificador de lecho fluidizado burbujeante, ademas, de tener una mejor
conversion de los sélidos sin reaccionar, por la incorporacion del sistema de recirculacion (ver
Figura 17).

Este tipo de gasificadores es comercialmente utilizado en la industria para la
gasificacion de biomasa y carbon, por ello se puede afirmar que presenta una gran flexibilidad
con respecto a la conversion de diversos tipos de biomasa con tamafios de particula finos de
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distribucion uniforme, lo que requiere de un procesamiento previo. Las desventajas de este
gasificador radican en el costo de inversion, asi como la complejidad del disefio y los
problemas de erosion del material de construccion del gasificador (Mahmood AL-Farraji,
2017).

Intercambiador

de calor

Ciclén de

recirculacion

Gas
producido

Lecho
Material inerte

Biomasa 2 .
calentado + Biomasa sin

WAVAVAVAVAVAS

<

reaccionar

Tornilio de

alimentacion Rejilla + Distribuidor

o

Compresor

Figura17. Esquema de un gasificador de lecho fluidizado circulante
Fuente: Obtenida de Mahmood, AL-Farraji, (2017)

1.4.2.3 Gasificador de lecho arrastrado. Los gasificadores de lecho arrastrado
operan como calderas de carbon pulverizado con un tamafio de particula muy fino (didmetro
menor a 0.2 mm), por ello el tiempo de residencia es muy bajo. Ademas, al interior del reactor
la temperatura de operacion es alta, y como resultado se obtienen altas conversiones del
carbon y un gas de sintesis con un porcentaje casi nulo de alquitranes (Sanchez, Gallardo, &
Edo, 2014). La desventaja de este tipo de gasificador es la poca diversidad de materia prima
como combustible, pues no hay estudios al respecto de su funcionamiento con biomasa,
debido al tamafio de particula requerido. La Figura 18 muestra la geometria poco
convencional de este gasificador, pues presenta un sistema de doble inyeccion de aire (un
sistema para transportar el carbon y otro para la combustion) y de carbdn, ademas, el
gasificador esta recubierto de un material refractario para soportar las altas temperaturas
(Fonseca, 2003). Es necesario mencionar que en este tipo de gasificador se pueden distinguir
tres zonas del proceso de gasificacion en el siguiente orden: combustion, pirolisis y
gasificacion del carbon.
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Gas producido + Char T .

Ciclén
i Reduccion
Gt ¢ LRl Carcaza del
Gasificacidn del char recipiente

Pirdlisis del carbdn al refractario

Combustion del
carbdn y char

Descarga de las
cenizas fundidas

EZ.b Aire para transporte ' i
1:>J-'\ire para combustién Residuos

Figura 18. Gasificador de lecho arrastrado
Fuente: Obtenida de Fonseca, (2003)

1.4.3 Comparativa de los tipos de gasificadores

En la Tabla 8 se establece una serie de caracteristicas generales que permiten
establecer ciertos criterios de utilizacion con respecto a los tipos de gasificadores comerciales
cuyo combustible es la biomasa de segunda generacion.

Como se menciono en la parte introductoria de esta investigacion, la composicion del
gas de sintesis también depende de un fenémeno fisico relacionado al tipo de lecho a
gasificar. Esto se demuestra en la Tabla 9, donde se observan los valores obtenidos de forma
experimental de las principales especies gaseosas que componen al gas de sintesis, utilizando
madera como biomasa en gasificadores de lecho fijo y de lecho fluidizado.

15 Mecanismo de fluidizacion

Este mecanismo tiene lugar en gasificadores de lecho fluidizado, y sucede cuando la
fuerza de arrastre o fuerza de friccion entre el gas con direccion ascendente que fluye por la
superficie de la particula se iguala al peso de esta, entonces, se dice que la particula logra
fluidizar. Este evento se produce debido a la velocidad de minima fluidizacion con la que se
ingresa el agente gasificante, asi mismo, al incrementar la velocidad se lograra llegar a
determinados regimenes explicados en el apartado 1.5.3. Asi mismo, este mecanismo
favorece a la transferencia de masa y energia entre las particulas sélidas del lecho y los gases.
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Tabla 8. Comparativa de caracteristicas de los tipos de gasificadores

Gasificador de lecho fijo Ga_s,lflcador de lecho
fluidizado
Caracteristicas . .
Updraft Downdraft Crossdraft Burbujeante Circulante
Tipo de biomasa - . .

P Moderado Especifico Moderado Flexible Flexible
Temperatura de R R R R .
reaccion 1000°C 1000°C 900°C 800°C 850°C
Mezclado del
combustible Pobre Pobre Pobre Muy bueno Excelente
Alquitran en el gas . .

q g Muy alto Muy bajo Muy alto Moderado Bajo
Polvo en el gas Moderado Moderado Alto Muy alto Muy alto
Potencial para escalar . .

Alto Bajo Bajo Alto Muy alto
Facilidad de control . . .

Media Media Media Muy bueno Muy bueno
Conversion de carbon . . .

Muy alto Muy bajo Bajo Intermedio Muy alto
Eficiencia térmica . .

Excelente Alta Media Media Alta
PCI del syngas . . ) . .

yng Bajo Bajo Bajo Bajo Medio

Fuente: Obtenida de Estremadoyro, (2015)

Tabla 9. Composicion del syngas para diversos tipos de gasificadores usando madera

Lecho Fijo Lecho Fluidizado

Composicion del syngas Updraft Downdraft Burbujeante Circulante
Tar (mg/Nm?) 10-6000 10000-150000 - 2000-30000
PCI (M]/Nm?) 4-5.6 3.7-5.1 3.7-84 3.6-5.9
H, (%) 15-21 10-14 5-16.3 15-22
€o (%) 10-22 15-20 9.9-22.4 13-15
CO, (%) 11-13 8-10 9-19.4 13-15
CH, (%) 15 2-3 2.2-6.2 2-4

Fuente: Obtenida de Mahmood AL-Farraji, (2017)

1.5.1 Clasificacion de Geldart

La clasificacién de Geldart es un criterio mas para predecir el comportamiento de
fluidizacion que presentan ciertos tipos de particulas en base a su didmetro promedio y a la
diferencia de densidades de la particula y el gas, esta relacién se presenta en la Figura 19,
donde se observan zonas que corresponden a cuatro diferentes grupos que se describen a

continuacion:
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e GrupoA

Las particulas que pertenecen a este grupo presentan las mejores condiciones para
fluidizar facilmente a bajas velocidades. Usualmente, estos sélidos poseen bajas densidades,
inferiores a 1.4 g/cm3 y tamafios de particula intermedios (ver Figura 20) entre 30 y 125 um.

e GrupoB

Es el grupo que tiene particulas de tamarios adecuados (100 y 1000 um) para iniciar la
formacion de burbujas en gasificadores de lecho fluidizado, tan pronto como se supere la
velocidad de minima fluidizacion. Las particulas presentan un tamafio intermedio entre los
grupos A 'y D (ver Figura 20), y su densidad es similar a las particulas de arena de silice.

e GrupoC

Son llamadas también particulas cohesivas por presentar didmetros promedios muy
finos (menores a 30 um), por lo tanto, este grupo representa aquellas particulas que son
dificiles de fluidizar porque las fuerzas entre particulas superan a las fuerzas de accion del
agente gasificante (ver Figura 20), ademas la porosidad del lecho es muy baja. Para superar
este inconveniente, se agregan al lecho sélidos del Grupo B.

e GrupoD

En este grupo se considera que existen particulas de gran tamafio, largas y densas (ver
Figura 20). EI mecanismo de fluidizacion se puede tornar dificil si la distribucion del agente
gasificante es irregular, ademas de requerir mayor energia en el gas debido al peso de las
particulas, en consecuencia, se forman grandes burbujas que crean niveles o slugging.
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=1
= o.04 densas
e
=
= 1.0 4 Grupo A
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2 0.5
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E Grupo C
- 0.24 cCohesivos
=
=
g ] T T L L] L] T
‘3 10 20 50 100 200 500 1000 2000
ar
= d_, um

&

Figura19. Clasificacion Geldart de las particulas, para aire en
condiciones ambientales
Fuente: Obtenido de Coco, Reddy Karri & Knowlton, (2014)
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Fuerza de arrastre
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Figura 20. Esquema de las propiedades de las particulas seglin la
Clasificacion Geldart
Fuente: Obtenida de Mouronte, (2014)

1.5.2 Velocidad de minima fluidizacion

Es aquella velocidad que permite mantener el lecho suspendido sin llegar a generar
turbulencia o burbujas, ni la expansion significativa del lecho. Esta variable llamada también
velocidad de fluidizacion incipiente, depende de las caracteristicas del lecho, entre ellas
destacan la esfericidad (¢) y la porosidad (g) que describen el comportamiento hidrodinamico
bajo las condiciones de minima fluidizacién, por ello deben formar parte de la ecuacion del
Numero de Reynolds que a su vez forma parte en la estimacion de la velocidad de minima
fluidizacién (Delebarre, 2004).

La simplificacion de las ecuaciones semi-empiricas con respecto a las dos variables
mencionadas anteriormente incurren en un error medio para la aproximacion de la velocidad
de minima fluidizacion, sin embargo, en algunos casos puede ser valida. Para efectos
practicos de la presente investigacion, se tomara en cuenta diferentes ecuaciones propuestas
por los autores y en el Capitulo 3 se vera cuél es la mejor ecuacion que se ajusta segun los
datos experimentales de la literatura consultada y a la convergencia del codigo MATLAB.

Autores como Kunii y Levenspiel (1991) proponen la Ecuacion (12) de forma directa
para estimar la velocidad de minima fluidizacion asociando las caracteristicas del lecho.

_ b (o —rp)g | Emf’$E (12)

tms = T 50, 1— ey

- Repr <20

Asi mismo, autores como Gomez-Barea y Leckner (2010) estiman este parametro de
una forma simplificada (ver Ecuacion 13), relacionando el Numero de Reynolds en
condiciones de minima fluidizacion en funcién del Numero de Arquimedes, tal y como se
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describen en las Ecuaciones (18)-(21). No obstante, la Ecuacion (13) también es valida
cuando el Numero de Reynolds esta en funcion de las caracteristicas fisicas del lecho.

Uy > (13)

En general, la prediccion de este pardmetro debe estar basado en las caracteristicas del
fluido y los sélidos del lecho. Ademas, esta velocidad es importante para la seleccion de
equipos como los sopladores, que permiten generar un determinado caudal del medio
gasificante para iniciar el régimen burbujeante.

1.5.2.1 Numero de Arquimedes. Este nimero adimensional representa la relacion
entre las fuerzas gravitacionales y las fuerzas viscosas durante el movimiento de algun fluido.
Para efectos del mecanismo de fluidizacion, se reemplazan ciertas variables de la ecuacién
original como: la longitud por el tamafio de particula del lecho, y las densidades corresponden
a los solidos de la biomasa y al medio gasificante, obtenido la Ecuacion (14).

_ (14)
Ar = dp3pf » (pp pr)
Donde:
dy: Diametro de particula del lecho [m]
I Densidad del agente fluidizante a la temperatura del lecho [kg/m3]

pp:  Densidad del material inerte del lecho [kg/m?]

g: Aceleracioén de la gravedad [m/s?]

JIrs Viscosidad dinamica del agente fluidizante [kg/m s]

e Caélculo de la viscosidad dinamica

Para estimar este parametro que es una propiedad del agente gasificante se usara la
Ley de Sutherland. La Ecuacién (15) relaciona la temperatura de un gas ideal junto con la
constante de Sutherland que varia de acuerdo con el fluido evaluado (ver Tabla 10), logrando
predecir el comportamiento de la viscosidad dinamica con un margen de error aceptable.

B (TO + CS> (T)l's
K= Ho T+, /\T, (15)

Donde T, es la temperatura de referencia en Kelvin, u, es la viscosidad dinamica a la
temperatura de referencia en kg/ms, T es la temperatura del gas en Kelvin y C; es la
Constante de Sutherland en Kelvin.
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Tabla10.  Constantes de Sutherland para diferentes gases

Gas Aire Nitrogeno Oxigeno Dioxido de Carbono Monoxido de Carbono
C, 120 111 127 240 118
Gas Helio  Hidrégeno Argon Amoniaco gaseoso Dioxido de azufre
C, 79.4 72 165 370 416

Fuente: Obtenido de Wikipedia, (2019)

Para establecer el calculo de la viscosidad dinamica del agente gasificante
seleccionado para la presente investigacion (aire), se ha tomado los valores de referencia a
273.15 K de la Tabla A-15 del libro Termodindmica de Yunus y Cengel, obteniendo la
Ecuacidn (16) en funcion de la temperatura en Kelvin (T) del proceso de gasificacion.

(16)

273.15+120>( T )1-5

_ -5
p=(1.729 x 10 )( T + 120 273.15

e Célculo de la densidad del agente fluidizante

Para estimar esta propiedad, utilizando aire como medio gasificante, se usard la
Ecuacion (17).

)2
RairT

pr = (17)

Donde P es la presion del proceso en Pascales, R,;, es la constante particular del aire
igual a 286.9 J/kg K. Por ultimo, T es la temperatura del aire en Kelvin que se considera
igual a la temperatura del proceso de gasificacion.

1.5.2.2 Numero de Reynolds bajo condiciones de minima fluidizacién. El
NUmero de Reynolds permite caracterizar bajo qué régimen se encuentra un fluido6, ya sea
laminar o turbulento. Para el proceso de gasificacion en lechos fluidizados la formulacion
matematica para el Numero de Reynolds sera diferente, ya que tendra que obedecer a las
condiciones de minima fluidizacion.

Algunas referencias relacionadas a la gasificacion en lechos fluidizados de biomasa en
régimen burbujeante consideran véalidas las correlaciones simplificadas presentadas desde la

& Un fluido es aquella sustancia en fase liquida o en fase gaseosa que adopta la forma del recipiente que lo
contiene.
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Ecuacion (18) hasta la Ecuacién (21), donde muestran que dicho numero es funcion
unicamente del Numero de Arquimedes, Re,,r = f(Ar).

Segln Wen 'y Yu (1966) para determinados tamafios de particulas:

(18)
Repms = /33.72 + 0.04084r — 33.7 - (d,, < 100um)
(19)
Repms =/28.72 + 0.0494Ar — 28.7 — (d,, = 100um)
Segln Grace (1986) para régimen burbujeante:
(20)
Reps = \/27.22 + 0.0408A4r — 27.2
Segln Richardson (1979) para una porosidad (&,,5) igual o cercana a 0.4:
(21)

Repm =+/25.72 + 0.0365Ar — 25.7

Donde:

Re,,r: Numero de Reynolds en condiciones de minima fluidizacion [—]
Ar: Numero de Arquimedes [—]

d .

p: Diametro de particula del lecho [m]

En contraparte, otros autores defienden la postura que el Numero de Reynolds debe
estar en funcién de tres parametros que definen por completo al sistema hidrodindmico en
gasificadores de lecho fluidizado: el Nimero de Arquimedes, la porosidad del lecho a minima
fluidizacion (ver apartado 2.4.6.4) y la esfericidad, Re,,; = f(Ar, &y, ¢5), con ello el error
de célculo disminuye y el valor se aproxima mas a la realidad.

Por ejemplo, la Ecuacién (22) propuesta por Delebarre (2004), relaciona la porosidad
del lecho con la ecuacion del Numero de Reynolds propuesta por Wen y Yu (1966), ambas
bajo condiciones de minima fluidizacion. La validacion de dicha ecuacién se realizé con 85
datos experimentales para biomasa, obteniendo un 12% de desviacion estandar.

22
24.5Ren” + 29.4em°(1 — &py )Ry = Ar (22)

En la literatura descrita por Kunii y Levenspiel (1991), se relaciona la ecuacion de la
caida de presion por friccion de Ergun (1952) para lechos fijos, con un analisis basado en
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condiciones de minima fluidizacion, dando origen a una formulacion cuadratica para el
calculo del Numero de Reynolds, descrita por la Ecuacion (23).

L75 . 5, 150(1 — &)

_— Re, = Ar
EmplPs ™ emf3q§52 mf

Si se despeja el nimero de Reynolds a minima fluidizacion:

C,\>  Ar C,
Re, ;= [(42.857—= — 42.857 —= (23)
Emf j( 85 cl> t17sc, 42857

1 c _(1—emf)

¢, = 2 =
d)s"fmf3 ¢52£mf3

Donde:

emsi  Porosidad del lecho en condiciones de minima fluidizacion [—]
os: Esfericidad [—]

Para tener una nocién de los resultados de las diferentes ecuaciones propuestas por los
autores para el calculo del Numero de Reynolds en condiciones de minima fluidizacion, se
asumird un caso hipotético con ciertos valores para los parametros del lecho y del agente
gasificante: temperatura de trabajo igual a 950 K, tamario de particula (d,,) igual a 0.0034 m,
densidad del agente gasificante (aire) a la temperatura de trabajo (p,) igual a 0.3705 kg/m?,
densidad el material inerte del lecho (p,) igual a 935 kg/m?>, viscosidad dindmica del aire a
la temperatura de trabajo (uf) igual a 4.05 = 107% kg/m s, la porosidad del lecho a minima
fluidizacion (e,,,f) igual a 0.5 y, por Gltimo, la esfericidad del material inerte (¢) igual a 0.9.
Los resultados estimados cuando se conoce el Numero de Arquimedes calculado con los datos
anteriores (Ar = 81429) se encuentran en la Tabla 11, por otro lado, en la Tabla 12 se
estiman los valores del Nimero de Reynolds de minima fluidizacion cuando se consideran
otras caracteristicas del lecho.

Tabla 11. Resultados obtenidos para el Rep,s = f(Ar)

Referencia Ecuacion Re,; = f(Ar)
Weny Yu (1966) (19) 40.9152
Grace (1986) (20) 36.5349

Richardson (1979) (21) 34.5715
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Tabla 12. Resultados obtenidos para el Re,s = f(Ar, €y, ds)

Referencia Ecuacion Rer = (AT, €4, O5)
Delebarre (2004) (1.14) 57.6135
Kunii y Levenspiel (1991) (1.15) 52.3589

Los resultados obtenidos demuestran que al considerar las variables &, y ¢s el

Ndmero de Reynolds de minima fluidizacion aumenta, por lo tanto, la velocidad del agente
gasificante debe incrementar.

1.5.3 Regimenes de fluidizacion

El mecanismo de fluidizacion (ver apartado 1.5) depende estrictamente de la velocidad
con la que ingresa el medio o agente gasificante al reactor. La clasificacion de estos
regimenes 0 mecanismos sélido-gaseoso se muestran en la Figura 21, ademas, se observa el
comportamiento del lecho en cada caso. El primer tipo o régimen de fluidizacion se
caracteriza por tener una velocidad de ingreso del agente muy baja, en comparacion a la
velocidad de minima fluidizacién, por ello, el gas se filtrara por los intersticios de las
particulas solidas sin generar movimiento visible (ver Figura 21a). Por el contrario, si el
medio gasificante ingresa a la velocidad de minima fluidizacion, las particulas solidas se
mantendrén suspendidas, permitiendo que la altura del lecho aumente ligeramente (ver Figura
21b), ademas, el comportamiento de los sélidos en este punto adquiere las caracteristicas de
un fluido gaseoso.

La Figura 21c muestra el comportamiento de un lecho fluidizado homogéneo, donde el
mecanismo de fluidizacion es provocado por el ingreso de un caudal de liquido a una
velocidad por encima de la velocidad de minima fluidizacién, ademas, se observa una altura
final del lecho mayor en comparacion a la Figura 21b, donde las particulas sélidas tienen
mayor separacion. ElI comportamiento de los sistemas gas-sélido a velocidades mayores de
minima fluidizacién, tema de estudio de esta investigacion, presentan diferencias como
burbujeo, turbulencia o formaciéon de planos. El burbujeo se produce por accion de la
velocidad de ingreso del gas, explicado anteriormente, que pasa por un distribuidor de flujo
permitiendo la formacion de burbujas de tamafios moderados (ver Figura 21d) que crecen por
coalescencia, asi mismo, este efecto de burbujeo o borboteo permite un contacto eficiente
entre particulas sélidas y gas durante el proceso de gasificacion.

Para reactores de diametro pequefio y gran longitud, ocurre un fendmeno conocido
como slugging (ver Figura 21e), donde el tamafio de las burbujas coalescentes llega a superar
el diametro interno del reactor, y las particulas sélidas de mayor tamafio ascienden
rapidamente mientras que las de menor tamafio caen como una lluvia por las paredes del
reactor (durante el proceso de gasificacion se desintegran rapidamente). Un caso similar
ocurre cuando las particulas solidas tienen tamafios grandes, por ejemplo, la Figura 21f
muestra el fendmeno de slugging con formaciéon de planos o camas, esto ocurre por el
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crecimiento rapido de la burbuja asi como por la cantidad de material sélido que tiene en la
parte superior, por ello, cuando la burbuja se rompe genera un mecanismo de empuje tipo
piston que lleva los sélidos a cierta distancia, formandose un piso que desaparece a cierta
altura del reactor, después de ello, se vuelve a repetir el mismo proceso.

Si se supera ampliamente la velocidad de minima fluidizacion se corre el riesgo de
generar un flujo turbulento al interior del reactor (ver Figura 21g), donde las particulas solidas
seran arrastradas fuera del reactor. El caso extremo del mecanismo de fluidizacién se observa
en la Figura 21h, donde la velocidad del fluido es mayor que en el caso anterior (fluidizacion
turbulenta) provocando el transporte neumatico de los sélidos fuera del reactor, quedando
practicamente con un pequefio porcentaje de material sélido suspendido.

Leche Mo Mintma Fluldizaclon Fluidizacion
fluldizacion homogénea burbujeante

St R

N2

Gas o liquida Gas o liguido Liguido
{a bala velocidad)
(a) (b) c) (d)
Slugging Slugging Fluidizacidn Leche fAuldizade
(Sivgs axlales) (Sfwgs planos) turbulenta dispersa con
tranaporte neumitice
de solldes
Gas o ligulda
{a alta veloeldad)
(e] (f) (8} (h)

Figura21. Tipos de contacto de un solido con un fluido al
interior de un reactor
Fuente: Obtenido de Kunii & Levenspiel, (1991)

1.5.4 Tipos de agente gasificante

La seleccion del agente gasificante tendra un efecto significativo sobre la calidad
energética del gas de sintesis durante la gasificacion. Entre los principales agentes gasificantes
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utilizados en diversas literaturas se tiene: aire, oxigeno, vapor de agua, hidrégeno,
catalizadores 0 una mezcla en proporcion de estos gases para mejorar algunas caracteristicas
del gas producido durante la gasificacion. Sin embargo, esto conlleva a establecer una
relacién econdémica y energética entre los sistemas auxiliares del gasificador si se utilizan
dichos fluidos con respecto a la cantidad y calidad del gas producido.

A continuacion, se presenta en la Tabla 13 un cuadro comparativo entre los principales
agentes gasificantes encontrados.

Tabla 13. Tipos de agentes gasificantes y caracteristicas durante el proceso de gasificacion

Aire Vapor de agua Oxigeno
- Se obtiene de forma directa, - Necesita una fuente de energia - Se utiliza en la gasificacion
por lo tanto, no hay un costo de externa para el cambio de directa.
generacion. estado.
- El costo aumenta
- El gas de sintesis presenta - Incrementa el contenido de considerablemente.
bajos niveles de hidrégeno. hidrégeno del gas de sintesis. - EIPCI del gas de sintesis
- EI PCI del gas de sintesis - EI PCI del gas de sintesis resultante esta entre 10y 12
resultante estaentre 4y 7 resultante esté entre 15y 20 MJ/Nm3.
MJ/Nm3. MJ/Nm3.

1.5.4.1 Airey oxigeno. El empleo de estos gases permite conseguir que el proceso
de gasificacion dentro del reactor sea autotérmico (Romero, 2010), es decir, que la reaccion
de gasificacion se puede mantener o auto sustentar debido a la energia aportada por el oxigeno
en la combustidn parcial. EI inconveniente es el costo de produccién y generacion de oxigeno.
Vapor de agua. Utilizar vapor como agente gasificante produce que la temperatura del lecho
se reduzca y ademas promueve o aumenta la generacion de hidrégeno y mondxido de
carbono.

1.5.4.2 Aire/oxigeno y catalizadores. El uso de catalizadores7 integrado al aire u
oxigeno mejora la calidad del gas de sintesis, sin embargo, su uso no es necesario para el
proceso de gasificacion (Acevedo, Zapata, Arenas, & Posso, 2019). La principal ventaja de su
uso es la eliminacion total de alquitranes u otros gases indeseados y el aumento del contenido
de hidrégeno (H,).

1.5.4.3 Hidrogeno. El hidrégeno como medio gasificante permite obtener un gas de
sintesis con un contenido energético similar al del gas natural, hasta 30 MJ/Nm3. Sin
embargo, el costo de este gas es elevado, por ello solo es utilizado en reactores de laboratorio
(De Lucas Herguedas, y otros, 2012), en general, no se recomienda su uso.

" Es una sustancia que puede ser afiadida a un proceso para acelerar las velocidades de reaccién quimica,
mediante la disminucion de la energia de activacion, y estos deben ser desactivados mediante ciertos
procesos una vez obtenido el beneficio.



Capitulo 2
Modelacion matematica

2.1  Tipos de modelacion matematica para gasificacion

Los modelos matematicos han llevado a simplificar y entender ciertos procesos, por
ejemplo, fisicos, quimicos, eléctricos, que son muy complejos en la realidad. Un modelo
matematico se puede definir como un conjunto de ecuaciones que relacionan variables
conocidas para lograr describir cierto comportamiento que acontece en la realidad. En este
sentido, se analizan los tipos de modelos para la tecnologia de gasificacion de lechos
fluidizados.

2.1.1 Black box models

Este tipo de modelos no determinan el comportamiento al interior del reactor, ya que
solo existen inputs y outputs y todo el proceso se realiza dentro de una caja negra. Para
determinar las salidas del proceso se usan balances de masa o calor generalizados alrededor
del reactor, ademas, la cinética de las reacciones se determina mediante equilibrios quimicos
que no consideran la hidrodinamica del lecho.

2.1.1.1 Multi-box. Es un tipo de modelacion matematica en cascada, es decir, que
se utiliza el concepto de caja maltiple para dividir las etapas del proceso de gasificacion en
cajas negras pequefias 0 sub cajas, basadas en el equilibrio térmico. Este método no requiere
del entendimiento o conocimiento de todo el mecanismo complejo de gasificacion, en otras
palabras, no considera la hidrodindmica del lecho ni la cinética de las reacciones quimicas,
ademas, posee la gran ventaja de no necesitar un codigo robusto ni sistemas que requieran de
gran memoria o tiempos grandes de compilacion (Vakalis, Patuzzi, Prando, & Baratieri,
2014). La Figura 22 muestra la légica de solucion del modelo multi-box, donde la entrada es
la composicion elemental del combustible o biomasa y la entalpia de formacién, y cada
cuadro representa un sistema de caja negra o black-box para las etapas del proceso de
gasificacion (ver apartado 1.3), que serd resuelto en paralelo y en forma secuencial, para
obtener finalmente la composicion del gas de sintesis.

2.1.2 Modelos basados en la Dinamica de fluidos computacional (CFD)

Este modelo es ampliamente utilizado para diversos procesos de simulacion, por
ejemplo, para simulaciones aerodindmicas, hidraulicas, entre otras. La complejidad de la
solucion esta limitada por el mallado o tamafio geométrico y el tiempo de simulacion. La
Figura 23 muestra las condiciones de contorno y mallado para un reactor de lecho fluidizado
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burbujeante, en donde la simulacién por CFD utiliza ecuaciones de conservacion de masa y
cantidad de movimiento para describir la hidrodindmica del lecho, ademas, puede seguir
modelos de comportamiento del agente gasificante como flujo laminar o flujo turbulento, y
junto con las condiciones de contorno y demas ecuaciones o pardmetros de entrada, este
método puede obtener detalles fisicos en 3D para analizar el comportamiento del gasificador,
que estan determinados por un rango de tiempo de simulacion bastante corto

Entrada

CyH, 4Og h Secado \

/ Vapor
Combustion Pirolisis |
J' / Water-gas
Equilibrio
Bas€0s0 \i Boudouard
¥ Sallda

Metanizacion | Equilibrio
|

combi binado

Figura22. Esquema de solucion conceptual multi-box
Fuente: Obtenido de Valkalis, Patuzzi, Prando & Baratieri, (2014)

Aaa

()L;tlcy

Air inlet
Figura 23.  Zonas de contorno y mallado inicial para un lecho estatico
Fuente: Obtenido de Khezri et al, (2019)
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2.1.3 Modelos de fluidizacion

Los modelos de fluidizacion o fluidodinamicos son los de mayor complejidad, pues
asumen un patrén multifasico (bifésico o trifasico) de lecho fluidizado, y esto dependera de
las condiciones o resultados que se quieran obtener. En la actualidad, este tipo de modelacion
ha mejorado con respecto a las fases para describir el proceso de gasificacion mediante
ecuaciones semi-empiricas. Esto es reflejado al estimar o calcular la division del flujo de gas
entre fases, la fraccion de volumen ocupado por las burbujas en el lecho, la porosidad de las
particulas, la velocidad superficial del agente gasificante, tamafio de la burbuja, entre otros
(Gbmez Barea & Leckner, 2010). Autores como Davidson (1995), Kunii & Levenspiel (1991)
introdujeron las caracteristicas mencionadas con anterioridad.

Este tipo de modelacion, ademés, permite obtener un modelo unidimensional en
estado estable y régimen permanente, es decir, que el sistema de alimentacién de biomasa
debe funcionar en todo momento para asegurar las reacciones quimicas gas-sélido al interior
del reactor. Asi mismo, la dindmica de fluidos de este modelo se basa en la Teoria de las dos
Fases (emulsion y burbuja), ademas, permite modelar el sistema trifasico utilizado por
algunos autores, donde se considera una tercera fase llamada cloud (Kunii & Levenspiel,
1991) que analiza las interacciones del tipo gas-gas en la region del freeboard del gasificador.
El esquema para la modelacidn trifasica se describe en la Figura 24, donde inicia con una
serie de ecuaciones empiricas que describen el comportamiento de cada etapa del proceso de
gasificacion: piro6lisis, conversion de los sélidos carbonosos y por Gltimo la etapa de
reacciones gas-gas.
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Figura 24. Esquema del estudio paramétrico del modelo trifasico
Fuente: Obtenido de Chao et al, (2014)
2.1.4 Modelacion de equilibrio estequiométrico

La modelacion de equilibrio estequiométrica como su propio nombre lo dice, se basa
en las constantes de equilibrio de las reacciones quimicas durante el proceso de gasificacion, y
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se formula mediante una Unica ecuacion de reaccién de gasificacion global. La Ecuacion (24)
demuestra lo mencionado anteriormente, y se traduce de la siguiente forma; un mol de
biomasa en “m” moles de aire reacciona en una combustion completa més la humedad (agua)
contenido en la biomasa.

CH,OyN, + wH,0 + m(0; + 3.76Ny)

= nyHy + nyCO + 13Hy0 + 1y, COy + ngCH, + ngh, (24)

Donde:

n, —ng - Coeficientes estequiométricos

X Numero de &tomos de hidrégeno presentes en la biomasa
y . Numero de atomos de oxigeno presentes en la biomasa

z :  Numero de &tomos de nitréogeno presentes en la biomasa
w . Cantidad de humedad molar presente en la biomasa

Acto seguido, se deben formular los balances estequiométricos (ver Ecuaciones 25-28)
de los principales compuestos elementales de la biomasa. Luego, se definen las constantes de
equilibrio mediante una adecuada seleccién de las reacciones quimicas durante el proceso de
gasificacién (boudouard, reaccion endotérmica agua-gas, metanizacion, etc.), esto determinara
la composicion del gas de sintesis, finalmente se aplica un balance de energia conociendo la
temperatura del proceso (se considera un reactor adiabatico), toda esta l6gica se representa en
la Figura 25 de forma esquematica, y el método iterativo de solucion de todas las incognitas
es por Newton-Rapson (Ferreira, Monteiro, Brito, & Vilarinho, 2019).

Cony+ng+ng=1 (25)
H - 2nq + 2n3 + 4ns = x + 2w (26)
O-ny,+n3+2n,=y+w+2m (27)
N - 2ng =z+7.52m (28)

2.1.5 Modelacién de equilibrio no estequiométrico

El modelo no estequiométrico se basa en minimizar la Energia Libre de Gibbs
(mediante multiplicadores de Lagrange) para determinar las constantes de equilibrio de un
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conjunto de reacciones quimicas que pueden ser conocidas o no. El enfoque conceptual de
modelacién matematica es similar que, en el caso estequiométrico, con la diferencia que no
existe una reaccion quimica global.

2.2 Seleccion del modelo matematico

Si se considera analizar los diferentes parametros que intervienen en el proceso de
gasificacion de lecho fluidizado burbujeante, relacionandolos con ecuaciones semi-empiricas
propuestas por diferentes literaturas, y, ademads, relacionar la altura del reactor con la
evolucion de las especies volatiles liberadas en el proceso de gasificacion, es conveniente
utilizar el modelo de fluidizacion mediante dos métodos conocidos: modelos de equilibrio o
modelos cinéticos, la clasificacion de estos modelos se puede observar en la Figura 26. Se
utilizard el modelo cinético al ser mas aproximado a la realidad; mediante la teoria de las dos
fases.

ENTRADA CALCULO CALCULO
Caracteristicas de o Composicion
INICIO biomasa {andlisis ultimo) Constantes de = |guimica def syngas

- k5. equilibric
Condiciones de operacicn q por balance de

(temperatura, ER) masa

NO

CALCcuLO
Temperatura de

equitibrio (T, )
S ——

por balance calor

5l

FIN ; [Tr-Teg < QI K

Figura 25. Diagrama de flujo del modelo estequiométrico
Fuente: Obtenido de Ferreira, Monteiro, Brito & Vilarinho, (2019)

2.2.1 Teoria de las dos fases

Los modelos matematicos de forma unidimensional propuestos en algunas literaturas
sobre la gasificacion de un lecho burbujeante se pueden desarrollar de dos formas: con la
teoria de las dos fases (emulsion y burbuja) o con la separacion de dos zonas del reactor (zona
inferior del lecho denso, donde se analiza la teoria de las dos fases, zona superior o freeboard,
y la zona de salida). Para efectos practicos, la influencia del freeboard no sera tomada en
consideracién, ya que su analisis no afecta significativamente a los valores de las
concentraciones de las especies volatiles obtenidas del syngas. Esta investigacion abarca el
estudio de la teoria de las dos fases y las diferentes propuestas que tienen algunos autores para
su modelado.
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La metodologia seleccionada asume que hay un exceso de flujo gaseoso con respecto a
una fluidizacion incipiente. Ademas, se basa en: modelos cinéticos para describir el
comportamiento y evolucion de las diferentes reacciones de equilibrio que ocurren en las
etapas de la gasificacion, utiliza balances de masa y energia, por Ultimo, se basa en la
descripcidn de la hidrodinamica del lecho durante la fluidizacion en régimen burbujeante.

Modelado de la
gasificacion de un
lecho fluidizado

4

\

Considera la

~

Y Independiente de la

Modelo de hidrodinamica del

equilibrio lecho y del disefio
) del gasificador.

Modelo de las 2
fases

|, hidrodinamica del
Meodelo cinético lecho vy la cinética

de las reacciones.

Modelo Euler-
Lagrange

Modelo Euler-
Euler

Modelo
estequiométrico

Modelo no
estequiométrico

.. 4 .. 4

Figura 26. Clasificacion de la modelacion de lechos fluidizados
Fuente: Basado en Loha et al, (2014)

2.3  Hipdtesis para el modelo matematico seleccionado

a) La temperatura del lecho es constante, debido al régimen burbujeante, explicado en el
apartado 1.4.2.1. Para efectos de la simulacion, se tomara un comportamiento isotérmico
en todo el reactor.

b) Las propiedades geométricas y fisicas como esfericidad, densidad o tamafio de particula
del lecho son referidas para el material inerte.

c) Se analiza la biomasa solo por su composicién elemental (C, H, O, N) para efectos del
calculo de las fracciones de material volatil.

d) Se asume que todas las burbujas tienen una forma casi esférica para trabajar con un
diametro promedio (ver Figura 27) a lo largo de la seccion transversal del reactor, esto
permite que durante la simulacion se obtienen diametros de burbuja promedio en cada
piso del reactor.

e) Algunas ecuaciones de la gasificacidn del carbon guardan relacion si se utiliza la biomasa
como medio combustible.

f) Se considera que no hay intercambio de calor con el exterior, por lo tanto, el reactor es
adiabético.

g) El tiempo de residencia de las particulas es lo suficientemente grande para asegurar la
conversion de la biomasa.

h) No se evalla la produccion de alquitranes, ni la pir6lisis primaria donde ocurren mezclas
complejas de compuestos oxigenados como &cido acético, metanol, debido a que su
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formacion es insignificante en relacién con las proporciones de las especies volatiles que
componen al gas de sintesis (CO, C0,, H,0, H,, 0,, CH,4, N,).

LT l

Particula sdlida
Y. [biomasa)

P,
M) i 3
Particula esfarica
I asumida

Figura 27. Particula esferica asumida para el
modelo matematico
Fuente: CONICET Bahia Blanca, (2007)

i) Las burbujas estan libres de solidos en su interior, sin embargo, se toma en cuenta una
fase emulsion para el analisis de las reacciones gas-sélidos.

j) Las etapas de secado y devolatilizacién ocurren de forma instantanea a la altura del
sistema de alimentacion de biomasa (Fatehi, 2014). A una altura inferior, se considera
que no hay formacién de los productos de gasificacion. Esto se sustenta en la Figura 28,
donde se obtuvo de forma experimental los frentes o zonas de secado y devolatilizacion
para diferentes tamafios de particula con respecto al tiempo en que ocurre estas etapas de
forma aproximada. Se observa que la zona o frente de secado ocurre dentro de los
primeros 25 s, después ocurre el frente de devolatilizacion a un tiempo mayor.

1 T Ll
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£ NS Radio exterior a
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\g N 3 N \\> =
= _ NS
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"N\\*\ > N

é 7 : \\\ Particula\ |
Particula himeda \ \ \ J Capa de char
0 1 \l 1 et ] 1 1
0 20 40 60 80
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Figura 28. Propagacién de frentes de reaccion durante la
conversion de biomasa
Fuente: Obtenido de Fatehi, (2014)

k) Las propiedades del agente gasificante permanecen constantes a lo largo de todo el
reactor.
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I) Las fases emulsion y burbuja ocurren a lo largo de la altura del reactor (z). Se considera
esto para la continuidad de los calculos matematicos en todos los pisos discretizados del
reactor.

m) Todas las reacciones quimicas llegan al equilibrio térmico (Alves Moya, 2017).

n) Los gases liberados durante el proceso de gasificacion que rodean y penetran las
particulas solidas obedecen a la Ley de los Gases Ideales.

0) Se asume una proporcion de equilibrio con respecto a la interaccion de gases, donde la
mitad del flujo total reacciona en cada fase (emulsién y burbuja).

p) Todo el oxigeno presente en el agente gasificante se consume en la etapa de combustion y
en la produccién de vapores condensable en la etapa de pirdlisis (Alves Moya, 2017).

q) El carbdén producido y las cenizas seran arrastradas fuera del lecho y del reactor por
accion de los gases, ademas, se asume una adecuada conversion del carbén o char durante
la pirdlisis a la temperatura de operacion.

2.4 Descripcion del modelado de la fase burbuja y fase emulsion

En la fase burbuja existe una interaccion del tipo gas-gas, esto quiere decir que los
gases liberados durante la devolatilizacion de la biomasa interactian con el gas del agente
gasificante para la formacién y coalescencia de las burbujas, ademas, ayuda a la transferencia
de energia entre el gas del proceso y las particulas sélidas durante la fase emulsion o también
Ilamada fase densa. Ambas fases interactlan entre si, pero estan gobernadas por diferentes
ecuaciones y reacciones quimicas, y en cuanto al modelado de la fase burbuja es necesario
decir que se basa en analizar las propiedades individuales de las burbujas.

Para un mejor entendimiento del modelado de ambas fases, la Figura 29 muestra el
principio esquematico de esta teoria, iniciando con caudal Q de aire que es inyectado en
direccién ascendente y con una velocidad ascendente U, esto permite que una fraccion del
flujo o caudal pueda producir la fase burbuja (Q,) y fase emulsion (Q.), cada una con sus
caracteristicas. Para un mejor entendimiento del esquema de solucion de la Teoria de las Dos
Fases es necesario consultar el Capitulo 3. A continuacion, se explican las ecuaciones que
gobiernan los diversos mecanismos que ocurren durante el proceso de gasificacion, modelado
mediante dicha teoria.

2.4.1 Modelo cinético de las reacciones quimicas en ambas fases

La conversién de la biomasa en un gas de sintesis involucra ciertas reacciones
quimicas complejas que pueden suceder de forma paralela o en serie (Gomez, Klose, Rincon,
& Wiest, 2004), principalmente gobernadas por la temperatura del proceso, ademas, estan
influenciadas por la composicion organica e inorganica del combustible (biomasa) y por el
tipo de reactor, por ello, se puede afirmar que no existe una estequiometria exacta durante el
proceso de gasificacion (Sanchez, Gallardo, & Edo, 2014). Sin embargo, para representar las
reacciones dentro de un modelo matematico en el proceso de gasificacion estas se dividen en
dos tipos de reacciones: homogéneas y heterogéneas.
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Figura 29. Esquema de la teoria de las dos fases
Fuente: Obtenido de Cluet, (2014)

Las reacciones heterogéneas del tipo gas-solido ocurren en la fase emulsion y las
reacciones del tipo homogéneas (gas-gas) suceden en ambas fases. De acuerdo con ciertos
modelos matematicos y resultados experimentales, las reacciones del tipo heterogéneas son
mas lentas en comparacion con las reacciones homogéneas durante la gasificacion.

Con respecto a las velocidades de reaccién, estas se asocian a los valores de las
concentraciones molares de las especies volatiles para estimar su variacion durante el proceso
de gasificacion. En términos generales la velocidad de reaccion se puede representar mediante
la siguiente relacién y ecuacion de Arrhenius:

volatilyspecien + VOlatilegpecie A volatilogpecies + VOlatilygpecic s (29)
r = KnC, = —Ave(®)c coc), (30)
Donde:
E,: Energia de activacion [J/mol] o [cal/mol]
A*: Factor pre — exponencial® [1/s] o [m3/mol s] o [(mol/m3)™s™1]
R: Constante universal de los gases ideales [J/mol K] o [cal/mol K]
Ci: Concentracion molar de especies volatiles [mol/m?3]

8 El término “m” hace referencia a la resta de los valores de los exponentes que tienen las concentraciones de
las especies (m = 1 — {— 9 — y) para obtener las unidades en mol/m3s de la velocidad de reaccidn. Para mas
informacion se recomienda revisar Gémez-Barea & Leckner (2010). Progress in Energy and Combustion
Science, 36, 444-509, p. 487.
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T: Temperatura del proceso [K]
T Velocidad de reaccién [mol/m?3 s]

2.4.1.1 Reacciones homogéneas. Autores como Dryer y Glassman (1973)
proponen velocidades cinéticas para algunas reacciones homogéneas en reactores de flujo
turbulento, que han sido adaptadas con los afios por otros autores para describir la cinética de
las reacciones en gasificadores de lecho burbujeante alimentados por biomasa. Las ecuaciones
presentadas en las tablas determinan la velocidad de reaccion quimica, que dan una nocion de
que tan rapido ocurren durante el proceso de gasificacion.

En la Tabla 14 se muestra una recopilacion de las diferentes formulaciones, desde la
Ecuacion (31) hasta la Ecuacion (33) para determinar la velocidad de reaccion quimica de la
oxidacion del metano, donde el producto dominante es el vapor de agua y el producto
secundario es la generacion de didxido de carbono.

Tabla 14. Velocidades de reaccion para la oxidacion del metano (R1)

CH, + 20, - CO, + 2H,0 (R1)

Velocidad de reaccion (mol/m3s) E4 Fuente Ecuacion

TR1 = kcoCo2Cco” (Modif.)

(Yan, Heidenreich,

- 31
21137 & Zhang, 1997) (31)
kco = 2.402 * 10-12exp( + 24.744) i
Velocidad de reaccion (mol /m3s) E, Fuente
—202505
Try = 1.585 * 10106(7;” )CCH40'7C020'8 [J/mol] (Bates et al, 2017) (32)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente
—203000 (GOomez Barea &
rr = 1.58 % 1010 RT ) CoyCone U/moll = o kner, 2010) (33)

Las velocidades de reaccion propuestas por diversos autores para la oxidacion del
monoxido de carbono cuyo el producto es la formacién de didxido de carbono, se presentan
en la Tabla 15, desde la Ecuacion (34) hasta la Ecuacion (37) . En la parte superior se han
colocado las dos formas diferentes mayormente utilizadas para representar la ecuacion
guimica de oxidacion (R2), pero esto no influye significativamente en la formulacion de las
velocidades de reaccion.

La tercera reaccién quimica de oxidacion (R3) se muestra en la Tabla 16. Esta
reaccion contribuye al flujo neto solo en la fase emulsién (Tosina Fernandez, 2013). Ademas,
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es recomendable que no se consuma gran cantidad de hidrégeno, pues disminuye la calidad
del gas de sintesis. Asi mismo, se muestran las velocidades de reaccion desde la Ecuacion
(38) hasta la Ecuacion (42), encontradas en diversas literaturas.

La reaccion quimica observada en la Tabla 17 aumenta la proporcién de hidrogeno en
el gas de sintesis, por ello es muy deseable tener un gran rendimiento, ademas, depende
fuertemente de la temperatura del proceso. Basu (2013) menciona que a temperaturas menores
de 1000°C la reaccion R4 tiene un mayor equilibrio constante, por ende, un mayor
rendimiento de H,, y al aumentar la temperatura el rendimiento disminuye. Las velocidades
de reaccion se pueden calcular con la Ecuacion (43) o la Ecuacion (44).

Tabla 15. Velocidades de reaccion para la oxidacion del mondxido de carbono (R2)

2C0 + 0, - 2C0, A CO + 0.50, - CO, (R2)

Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente Ec.
—40000 (Groppi, Tronconi,
Tz = 1259 % 10107 ) e Cp G0 Leal/mol] Forzatti, & Berg, 2000) (34
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente
-66900 (G6mez Barea & Leckner,
Try = 1.093 * 105¢ (R )CCOCOZO'3CH20°'5 [J/mol] 2010) (35)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente
—126000 (Gomez Barea & Leckner,
Tez = 1% 107e(TRT ) Cop Cop® Crrng® [//mol] 2010) (36)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente

(Yan, Heidenreich, &
Tr2 = kcoCeo2Cco” Y Zhang, 1997) (37)

Tabla 16. Velocidades de reaccion para la oxidacion del hidrogeno (R3)

2H, + 0, - 2H,0 A H, + 0.50, - H,0 (R3)

Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente Ecuacién

-26100
Trz = 2.196 * 10186( RT )CHZCOZ [cal/mol] (Gungor, 2011) (38)

Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente
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—146408

14 (1.2 1073Cyy)

Tos = 1.8 % 1007 )¢y, €000 [J/mol] (Bates et al, 2017) (39)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente
—109000 (Gémez Barea &
Ty = 225 10%€(7 )Gy U/mol] Leckner, 2010) (40)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente
—125000 (Gémez Barea &
g3 = 1.08 * 1010e(T)CHzCoz U/moll Leckner, 2010) 1)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente
TR3 = kH2C02CH22 (Yan, HEIdenreICh, &
[J /mol] Zhang, 1997) (42)
(Haslam, 1923)
kHZ = 2.86kc0
Tabla 17. Velocidades de reaccion Water Gas Shift conversion (R4)
CO + H,0 < H, + CO, (Water Gas Shift conversion — R4)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente Ecuacion
3 (—12600)
Tre = 2.78 x 10%e\ T /[CroChzp — (Coo2Cha/K)] (Goémez
[J/mol] Hernandez, (43)
2010)
K = 0.0265¢(~65800/RT)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) Ea Fuente Ecuacion
(—57000) (— )
Tra = 95e\ RT /f(Cy;) — 5+ 10%e\"RT /f(Cyy)
F(C) = Cco2Cu2"°
14 (3.6%1073Cc) [J/mol]  (Pecate, 2017) (44)
C C 0.5
f(Czl’) — H20%CO
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La reaccion de vapor de metano reformado presentada al inicio de la Tabla 18 es
endotérmica, y produce hidrégeno y monodxido de carbono mediante el consumo de metano
producido en la etapa inicial de la pir6lisis. La velocidad de reaccion R5, estimada en la
Ecuacidn (45) y Ecuacion (46), suele ser la més lenta entre todas las reacciones endotérmicas
y el consumo neto de H, 0 es bajo (Gopalakrishnan, 2013).

Tabla 18. Velocidades de reaccién Steam Methane Reforming reaction (R5)

CH, + H,0 - CO + 3H, (Steam Methane Reforming reaction — R5)

Velocidad de reaccién (mol/m3s) E, Fuente Ecuacion

(GOmez Barea &

—125000
s = 3105 RT oy G U/mol] Leckner, 2010) (49)
Velocidad de reaccién (mol/m3s) E, Fuente
PH23 * Peo
Trs = Ks * | Pruzo * Pcya _K—'RS
equi,
~36150 (Tosina Fernandez,
ks = 7.3« 1072 CRT ) U/mol] 2013) (40)

(G0, G82(T) Gh20(T)  Geua(T)
K _ RT " ° RT RT RT
equil-R5 — €

*Para el calculo del término g‘%i(T) ver apartado 2.4.1.4

Es importante mencionar que las reacciones quimicas escritas en las tablas 14-17 son
del tipo exotérmicas, y son de vital importancia durante el proceso de gasificacion, pues
proveen de energia a los procesos endotérmicos (tabla 18) durante la conversion del carbono.
Asi mismo, las velocidades de reaccién son las mismas en ambas fases, lo Unico que cambia
es el valor de las concentraciones de cada especie de acuerdo con la fase (emulsion o burbuja)
analizada.

2.4.1.2 Reacciones heterogéneas. Las reacciones heterogéneas ocurren en la
superficie de la biomasa carbonizada o char, por lo tanto, se esperaria una cinética lenta,
donde la conversion del char es mayor debido a la temperatura media del proceso, si por el
contrario la temperatura es alta (mayor a 600°C) el char tendra menor reactividad. Estas
reacciones ocurren solo en la fase emulsion.

La reaccion de Boudouard (ver Tabla 19) es considerada altamente endotérmica entre
los reactivos: carbono y dioxido de carbono. A temperaturas superiores a 700°C la variacién
de la Energia Libre de Gibbs se vuelve negativa, favoreciendo la formacién de monéxido de
carbono, por ello, la velocidad de reaccion depende de dicha energia, y se puede estimar
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mediante la Ecuacion (47) que utiliza las concentraciones molares o con la Ecuacion (48) que
utiliza las presiones parciales (P;) y el factor de reactividad del char (Crf).

Tabla 19. Velocidades de reaccion Boudouard (R6)

C + CO, - 2CO0 (Reacciéon de Boudouard — R6)

Velocidad de reaccion (mol/m3s) E4 Fuente Ecuacion

—-77.39 Crn2
Tre = 36.16 * 103e(—RT )<Ccoz _L)

Kequil—RG
(Gopalakrishnan,
k 1 47
[t /mol] 2013) (47)
_(292()@) _3802(M _ yghm(ﬂ>
Kequil—RG =e RT RT RT
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E4 Fuente
P 2
Tre = CTf * k¢ <Pcoz - KL)
equil—R6
Tosina Fernandez,
—77390 [J/mol] ( (48)
ke = 36.16 x e "R ) 2013)

Crf = 4.0012 * (10z) — 3.0012

La reaccion R7 (ver Tabla 20) es del tipo heterogénea y se trata de la gasificacion del
carbono, que ocurre entre dicho elemento y el vapor de agua sobrecalentado a altas
temperaturas (mayores a 600°C), donde los productos gaseosos son una mezcla de hidrégeno
y monoxido de carbono, principales compuestos del gas de sintesis. Para asegurar la
continuidad de esta reaccion endotérmica, es necesario que el calentamiento de la biomasa sea
adecuado y controlado para obtener las especies producidas en proporciones optimas. La
velocidad de dicha reaccidn se puede estimar con las Ecuaciones (49)-(51).

En la investigacion de Nanou (2013) la reaccién R8 mostrada en la Tabla 21 se
clasifica como exotérmica. La conversion de un mol de carbono con dos moles de hidrogeno
produce metano, esto favorece la composicion del gas de sintesis final, sin embargo, la
reaccion de metanizacion es significativa cuando se tienen las siguientes condiciones: bajas
temperaturas y altas presiones. Las Ecuaciones (52) y (53) estiman la velocidad de reaccion.

A modo de resumen, la tasa o velocidad de reaccién mas alta es la combustion del
carbono (ver apartado 2.4.1.3), en comparacién a las tres reacciones anteriores (R6-R8). La
reaccion R9 consume rapidamente el oxigeno presente en el reactor, dejando una proporcién
casi nula de oxigeno para las otras reacciones. En cuanto a orden de magnitud, la velocidad de
reaccion R7 es tres a cinco veces mas lento que la velocidad R9. La Ecuacion (54) muestra el
orden de magnitud (de mayor a menor) de las velocidades de reaccién (Basu, 2013).
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Rcto2 » Revnzo0 > Revcoz > Revnz (54)
Tabla 20. Velocidades de reaccion Char Steam gasification (R7)
C + H,0 - CO + H, (Char Steam gasification — R7)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) Ey Fuente Ecuacion
—217714
roy = 6.28 % 108 R ) €107 .05 J/moll ~ (Cluet, 2014) (49)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) Ey Fuente
—12162 C-nC
rer = 1517 x 107 CRT )<CH20 - M)
Kequil—R7
(Gopalakrishnan,
l
[/ /mol] 2013 (50)
_(ggO(T)L glqlz(T) _ glqlzo(T) _ gghar(T)>
_ RT ' RT RT RT
Kequil—R7 =e
Velocidad de reaccion (mol/m3s) E, Fuente
PcoP
TRy = Crf * ky (PHZO 4 KCO—H2>
equil—R7
Tosina Fernandez,
(—121620) []/mol] ( 2 (51)
k, = 1.517 * 10*e\ ™ RT 013)
Crf =4.0012 x (10z) — 3.0012
Tabla 21. Velocidades de reaccion quimica de metanizacion (R8)
C+ 2H, - CH, (Metanizacién — R8)
Velocidad de reaccion (mol/m3s) Ey Fuente Ecuacion
-19.21 C
Trg = 4.189 * eCRr )<CH22 - i)
Kequil—R8
Gopalakrishnan,
g /mot] P (52

2013)

_(38ua(T) _ ,5(T) _ Genar(T)
K _ RT RT RT
equil-R8 — e

Velocidad de reaccion (mol/m3s) E4 Fuente
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P
rg = CTf * kg <PHZ2 - i)
Kequil—RS

(Tosina Fernandez,

2013) 53)

(—19210) [J/mol]
kg =4.189 * 107 3e\" RT

Crf =4.0012 % (10z) — 3.0012

2.4.1.3 Combustion del carbono. Es una reaccion heterogénea que ocurre en la
fase emulsion y es de alta velocidad de reaccién. Jiang y Moray (1992) proponen en su
modelo matemaético, que el carbono reacciona con cierta cantidad de moles de oxigeno
presente en el agente gasificante (ver Ecuacion 55-56) en base a la temperatura del lecho
expresado en Kelvin.

+(1+0'51)0 ( 1 )co +( A )co (55)
—— q g —
1+1 )2 1+4/ 72 \1+2

A — 103.46—6241/T (56)

Para Yan, Heidenreich y Zhang (1997) la oxidacion del char o combustién del char
(ver Ecuacion 57) se forma por una reaccion quimica en donde el numero de moles de
oxigeno que actdan en la reaccién para temperaturas entre 1000-1200 K queda definido por
un término constante cuyo valor es 8 = 0.8. La velocidad de reaccion (ver Ecuacién 58), en
el rango de temperaturas indicadas, es controlada por el fendmeno de difusion que transporta
el oxigeno para generar la oxidacion.

C+p0, > 2(1—B)CO, + (28— 1)CO (57)
1/2
Toz = A * Cg_oy * l% <2€mf +0.69(Sc)/3 (?) >l (58)
p B

Donde:

Cg_02 : Concentracién molar en la fase emulsion del oxigeno [mol/m?3]

Dg: Difusividad masica del gas — especies volatiles [m?/s]
Sc: Numero de Schmidt [—]

Re,: Numero de Reynolds de la particula [—]

702" Velocidad de oxidacion del char [mol/m3s]

Algunos parametros que integran la velocidad de oxidacion del char como, el area
superficial por unidad de volumen (a), diametro de particula (d,)y la fraccion de volumen
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ocupado por las burbujas (eg) seran explicados mas adelante. Asi mismo, el nimero de
Schmidt es un parametro adimensional que relaciona la viscosidad cinematica con la difusion
de masa y su valor cuando de analizan gases es cercano a 1, para el proceso de gasificacion
este numero indica el espesor relativo entre la capa limite formada alrededor de la superficie
del char y el gradiente de concentracion de transferencia de masa entre el agente gasificante y
la biomasa carbonizada o char debido al fendmeno de difusion, y se calcula mediante la
Ecuacidon (59). Con respecto al nimero de Reynolds de particula, se utiliza para describir el
comportamiento del fluido gaseoso que rodea la superficie de los solidos fluidizados del
lecho, relacionando las caracteristicas del agente gasificante y el didmetro de particula (ver
Ecuacién 60).

v Uy
Sc=—-= 59
D¢ psDg (59)
d,u
Re, = GptoPr (60)
Ky

Coeficientes termoquimicos para la Energia Libre de Gibbs. La energia Libre de Gibbs
permite comprender como interactla la entropia (AS), la entalpia (AH) y la temperatura (T),
ademas, es un potencial quimico que se minimiza cuando un sistema cerrado alcanza el
equilibrio a una presion y temperatura constante. EI cambio o variacion de dicha energia
puede ser negativo o positivo. Cuando el valor es negativo significa que la reaccion quimica
se vera favorecida por la liberacion de energia, por el contrario, si la variacion es positiva, la
energia en forma de trabajo tendria que agregarse al sistema para dar origen a las reacciones
quimicas deseadas. Esta energia permite obtener las constantes de equilibrio que ayudan a
determinar las velocidades de reaccion durante el proceso de gasificacion, por ello, en la
Tabla 22 y 23 se muestran los principales coeficientes de las especies volatiles liberadas
durante el proceso de gasificacion, para un rango de temperatura determinado en base a las
ecuaciones que se muestran a continuacion.

7°(1) T T: TP T g
Rr TRy Tyt A tas Tty
So(T) T? T3 T*
RT =allnT+a2T+a37+a4?+a57+a7
~0 0 <o T T? T3 T* Qg
AGf’leHf‘l—TASf‘l=al(l—InT)—aza—a3z—a4ﬁ—a5%+7+a7

2.4.2 Modelo hidrodinamico del lecho

Los parametros hidrodindmicos que se mencionan dependen de las propiedades del
material del lecho y del agente gasificante. Todo esto ocurre durante la fluidizacion.
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Tabla 22. Coeficientes termodinamicos para temperaturas menores a 1000 K de
diferentes especies volatiles

a; a as ay as ag a;

CO, 236E+00 8.98E-03 -7.12E-06 2.46E-09 -1.44E-013 -4.84E+04  9.9E+00

CO 358E+00 -6.1E-04 1.02E-06 9.07E-01 -9.04E-013 -1.43E+04 3.51E+00

H, 2.34E+00 7.98E-03 -1.95E-05 2.02E-08 -7.38E-012 -9.18E+02  6.83E-01

CH, 5.15E+00 -14E-02 4.92E-05 -49E-08 1.67E-011 -1.02E+04 -4.6E+00

H,0 42E+00 -2.1E-03 6.52E-06 -5.5E-09 1.77E-012 -3.03E+04 -8.5E-01

Char 255E+00 -3.2E-04 7.34E-07 -7.3E-01  2.67E-013  8.54E+04  4.53E+00
Fuente: Obtenido de Khonde, Hedaoo & Deshmukh, (2019)

Tabla 23. Coeficientes termodindmicos para temperaturas mayores a 1000 K de diferentes
especies volatiles

a; a; as a, as ag a;

co, 4.64E+00 2.74E-03 = -9.96E-07 1.6E-01 -9.16E-015 -4.9E+04 -4.9E+04

co 3.05E+00  1.35E-03  -4.86E-07  7.89E-11 -4.7E-015 -1.43E+04  -1.4E+04

H, 2.93E+00 8.27E-04  -1.46E-07 1.54E-11  -6.89E-016  -8.13E+02 -8.1E+02

CH, 1.64E+00 1.01E-02 -3.37E-06  5.35E-01 3.16E-014 -1E+04 -1E+04

H,0 268E+00 297E-03 -1.11E-05 9.44E-11 -4.3E-015 -2.99E+04  -2.9E+04

Char 2.61E+00 -19E-04  107E-07 -1.6E-11 = 8.19E-016  8.54E+04  8.54E+04
Fuente: Obtenido de Khonde, Hedaoo & Deshmukh, (2019)

2.4.2.1 Velocidad visible. Es aquella velocidad que tiene el gas del proceso cuando
circula entre los espacios vacios de las burbujas que se forman durante el régimen de
fluidizacién. Si esta velocidad se multiplica con el area transversal del reactor, se obtiene el
caudal de gas circulante, entonces para asociar este parametro con la teoria de las dos fases, se
introduce un factor de correccién llamado fraccion de burbujas visibles “Y”, para determinar
la proporcion de gas liberado en la fase burbuja. Esta velocidad de calcula con la Ecuacion
(61).

Uyis = Y(uo - umf) (61)
El factor de correccidn puede tomar ciertos valores de acuerdo con la clasificacion de

Geldart: 0.8, 0.7 y 0.3 para el grupo A, B y D respectivamente. Autores como Toomey y
Johnstone (1952) citados en el trabajo de Grace (1986) consideran que el valor de “Y” debe
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ser 1, sin embargo, este supuesto es poco usado, ya que originaria que u,;s = Uy, cuando el
estado de fluidizacion (EF) se le asigna el valor de 2 (ver ecuacion 69).

2.4.2.2 Diémetro de una burbuja. Es aquel didmetro promedio que corresponde a
cada burbuja formada durante el régimen burbujeante, a una determinada altura por encima
del plato distribuidor. Cabe resaltar que, durante cualquier proceso real en el régimen
mencionado, las burbujas formadas para una misma altura pueden presentar diferentes
didmetros.

Las ecuaciones (62) y (63) empiricas para este pardmetro se presentan en la Tabla 24 y
son citadas en la investigacion de Gomez -Barea y Leckner (2010), ademaés, sus variables
dependientes seran explicadas en los préximos péarrafos.

Tabla 24. Ecuaciones empiricas para calcular el didmetro de una burbuja

Férmula Referencia Ecuacién
0.4 08 _ (Darton, LaNauze, Davidson &
dp = 0.54(uy — Upys)  (z+4VA) g2 Harrison, 1977) (62)
—-0.3z .
dy = dyys — [(dBméx —dy)e Pe ] (Mori & Wen, 1975) (63)

Fuente: Obtenido de Gomez Barea & Leckner, (2010)

La primera ecuacion de la Tabla 24 se basa en la coalescencia de las burbujas
producidas en la base del lecho, y conforme se incrementa la altura del reactor (z), el diametro
de la burbuja crece hasta cierto valor teorico, la Figura 30 ayuda a entender que dg
corresponde al diametro final de la burbuja superior y A, = A representa al area de la seccion
transversal.

La segunda ecuacion de la Tabla 24 es vélida cuando 0.3 < D, < 1.3 m (siendo D; el
diametro de la base del lecho que suele coincidir con el diametro interno del reactor). Asi
mismo, relaciona el diametro promedio de una burbuja con respecto a dos variables: un
diametro de burbuja inicial formado por las erupciones en la base del lecho con distribuidor
perforado y un diametro maximo formado por la coalescencia de un tren de burbujas
ascendentes, ambas se definen mediante las Ecuaciones (64) y (65) (Mori & Wen, 1975).

U, — U
dp, = 0.347[ (, mf)l (64)
Ngq
0.4
Apmax = 0.652[A(up — Upmy)] (65)
Donde:
ng: Numero de orificios en el plato distribuidor [—]

Autores como Kunii y Levenspiel (1991) proponen la Ecuacion (66) para el diametro
de burbuja inicial:
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314 — 0.4
=gl (66)
g ng
Por otro lado, Gungor (2011) propone las Ecuaciones (67) y (68):
—Uu
dy, = 0.8716 [Ml o
pme = 09394 (1D} (ty = )] (69)

Bl
&8 Fs

m. orifices

- AD
Figura 30. Crecimiento de las burbujas por

coalescencia mediante un flujo de aire
Fuente: Obtenido de Davidson, (1995)

Y

En algunas investigaciones se considera que el diametro de la burbuja puede superar el
diametro interno del reactor debido a que es un diametro medio teorico, tal y como ocurre en
la Ecuacion (62). La Figura 31 permite comparar la tendencia de los valores de dicho
parametro a lo largo de la altura del reactor en base a las dos correlaciones propuestas en la
Tabla 24. Sin embargo, para establecer que las ecuaciones son una buena aproximacion en
lechos fluidizados burbujeantes se tendra en cuenta los siguientes criterios:

dBo < dB < dBméx

dg < D; >» dpmax

Estos criterios se fundamentan en que si el diametro medio de la burbuja (dg) resulta
mayor que 0.6 veces el diametro del lecho; que usualmente coincide con el didametro interno
del reactor, entonces se trabajaria en un régimen slugging (ver apartado 1.5.3).
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Los valores de las variables utilizadas para generar la Figura 31 segun las ecuaciones
propuestas en la Tabla 24, de ahora en adelante se asociaran a un ejemplo llamado Caso 1,
donde se asignd valores tipicos de ciertas variables durante un proceso de gasificacion, tales
como: diametro interno del del reactor (D;) igual a 0.7 m, velocidad de minima fluidizacion
(umy) igual a 1.3 m/s, Estado de Fluidizacion (EF) igual a 5, el numero de agujeros en el
plato distribuidor (ny) igual a 200, aceleracion de la gravedad (g) igual a 9.8 m/s?2. Para el
calculo del didmetro de la burbuja inicial (dg,) se utiliz6 la Ecuacién (66), asi mismo para
calcular el diametro maximo tedrico de una burbuja (dg,,4) Se utilizé la Ecuacion (65).

2.5 T T T

15 Darton et al (1977)
§ Mori y Wen (1975)
©

Altura del reactor Z (m)
Figura 31. Comparativa del diametro tedrico de una burbuja

2.4.2.3 Velocidad superficial del gas. Para generar un régimen burbujeante es
necesario poder superar la velocidad de minima fluidizacién, por ello, la velocidad superficial
del gas es aquella que asegura que esto ocurra.

Esta velocidad define como tal el régimen burbujeante que se espera tener en el
interior del reactor, sin llegar a generar turbulencia ni pérdidas de biomasa por el ciclén. Si la
velocidad superficial del gas es muy alta, se corre el riesgo que los volatiles y particulas del
lecho lleguen a la zona superior o freeboard dificultando la conversion de las especies
volatiles, del tar y del carbono en H,, disminuyendo la eficiencia y calidad del syngas
(Gungor, 2011).

Se puede estimar este pardmetro mediante dos ecuaciones: una ecuacion convencional
que se usa en la Teoria de las Dos Fases, donde se asume que este pardmetro es constante,
ademas, la Ecuacion (69) sirve para estimar la velocidad superficial inicial del gas en z=0 m
en funcion del estado de fluidizacion (EF), por otro lado, la Ecuacion (70) es una ecuacion
diferencial que describe la evolucion de la velocidad superficial con respecto a la altura del
reactor dependiente de las concentraciones y flujos molares, propuesta por Yan, Heidenreich
y Zhang (1997) y sus variables seran descritas en el apartado 2.4.4.



82

Uy = EF * Uy (69)

dduZo — (1/AZN1 Cpi + C'E—i> (NZBI fo_i+ NZElel> (70)

2424 Velocidad de una burbuja libre en un lecho infinito. Este pardametro
supone que una unica burbuja con un didmetro determinado (dg) asciende en un lecho
fluidizado infinito en régimen burbujeante, a una determinada velocidad, y su incremento es
independiente de la densidad del fluido. La relacion matematica fue propuesta en el modelo
original de Davidson y Harrison (1963), y es descrita en la Ecuacién (71).

Ug o = 0.711,/g * dp (71)

Por otro lado, en la investigacion de Cluet (2014) se presenta una variacion de la
ecuacion formulada por Wallis (1969), obteniendo la Ecuacion (72).

(—1.49d3)
Up o = 0.711,/g * dp * 1.2e* Di (72)

Para establecer el comportamiento de las Ecuaciones (71) y (72) con respecto a la
altura del reactor; en base a los datos del Caso 1, y considerando los resultados de la Figura
31 segln la propuesta en Mori y Wen (1975), se obtiene la Figura 32, donde se observa dos
tendencias diferentes. Segun la Ecuacién (71) del modelo original de Davidson y Harrison
(1963) la evolucién de esta velocidad ird en aumento, esta hipétesis es valida para algunas
literaturas porque la burbuja se encuentra en un lecho infinito donde no existen fuerzas que
logren disminuir dicha velocidad, por el contrario, Cluet (2014) utiliza la formulacién de
Wallis (1969) porque intenta obtener unos valores aproximados a la realidad, la tendencia de
este parametro es de disminuir conforme se incrementa la altura del reactor, y esta hip4tesis es
completamente valida porque al reemplazar up ., en la Ecuacion (73) de la velocidad de
ascenso de una burbuja (ug) se obtendran valores que disminuyen pero no llegan a cero,
porque las burbujas dentro del lecho fluidizado en régimen burbujeante tienden a explosionar
a cierta altura del reactor con cierta velocidad, pero nunca siguen incrementando su velocidad.

2.4.25 Velocidad de ascenso de una burbuja. EI modelo original de la Teoria de
las Dos Fases propuesto por Davidson y Harrison plantea una ecuacion simplificada para
estimar la velocidad de ascenso que tienen las burbujas a lo largo del reactor (ver Ecuacion
73).
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ug =Y(Up — Unms) + Upoo (73)

2.4.3 Transferencia de masa entre fases

El coeficiente de intercambio o transferencia entre fases se define como la relacion
entre el caudal volumétrico de gas que va desde la fase burbuja hacia la fase emulsion (ver
Ecuacion 74 - Vi), y Viceversa, por unidad de volumen de la burbuja formada. La Figura 33
permite comprender este mecanismo, donde se observa que en una burbuja de cierto volumen
(V) existen zonas de ingreso y salida de lineas de flujo volumétrico, esto hace referencia al
intercambio del caudal volumétrico desde la fase emulsién hacia la fase burbuja (lineas de
ingreso hacia la burbuja) y de la fase burbuja hacia la fase emulsion (lineas que salen de la
burbuja); y la cantidad de veces que existe la recirculacion del flujo volumétrico entre fases a
medida que la burbuja asciende se denomina flujo cruzado, ademas, se considera que la
velocidad de la burbuja est4 ubicada en el centro de la misma (Hernandez-Jiménez, Gémez-
Garcia, Santana, & Acosta-Iborra, 2012).

1.8 T T T
16
14F
Q)
E 2}
5 Davidson & Harrison (1963)
> Wallis (1969)
1 -
0.8 /\
0-6 L L L

Altura del reactor Z (m)
Figura 32. Comparativa de la evolucién de la velocidad de
una burbuja libre

Kgp = —= (74)

Para el céalculo matematico del coeficiente de transferencia entre fases cuando se
conocen las componentes horizontales y verticales de la velocidad del gas y la velocidad de
ascenso de la burbuja, se puede asumir que la integral del flujo de gas desde la fase burbuja
hacia la fase emulsion es similar a la integral del flujo de gas que va desde la fase emulsion
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hacia la fase burbuja en modulo, esto es posible debido al movimiento lento de las burbujas
en ascenso; porque el fendmeno de crecimiento y coalescencia entre burbujas es relativamente
lento en comparacion con la velocidad del gas, la Ecuacion (75) expresa lo mencionado
anteriormente.

Donde Q, expresa la linea de contorno de la burbuja formada, a representa la
porosidad del lecho, u, y u, son las componentes verticales (altura del reactor) de la
velocidad del gas y de ascenso de la burbuja respectivamente, v, y v, son las componentes
horizontales (longitud del distribuidor o didmetro del reactor) de la velocidad del gas y de
ascenso de la burbuja respectivamente. Es necesario mencionar que la Ecuacion (75) se utiliza
para modelos bidimensionales.

Fase
Emulsion

»

Centroide de
Contorno de + la burbuja
la burbuja

Flujo de gas
4 4 A A A b

V

he

Figura 33. Esquema de ingreso y salida del flujo volumétrico
entre fases en una burbuja
Fuente: Obtenido de Hernandez, Gomez, Santana & Acosta,
(2012)

Vg = JQ a|—(uy — up)dy + (vy + vp)dx] (75)

b

La transferencia de masa entre fases ocurre durante las reacciones del tipo gas-sélido.
Se entiende que durante el proceso de gasificacion las burbujas interactian entre si
favoreciendo el contacto entre las particulas solidas y el gas. Por ello, existe una variable
propuesta por Sit y Grace (1981) que mide la velocidad con la cual se transmiten los reactivos
gaseosos provenientes de la fase burbuja hacia la fase emulsion, mediante los mecanismos de
conveccién, difusion y la hidrodinamica de la burbuja (ver Ecuacién 76).
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U f 4D¢ * &pf * Up
Kp_p = + 76
BoE 3 T *dpg (76)
Donde:
Dg: Difusividad masica del gas — especies volatiles [m? /s]

La investigacion sobre un modelo matematico para gasificacion de Jiang y Morey
(1992) estima el coeficiente de transferencia de masa entre fases con la Ecuacién (77):

0.91g,Dg"° ( g )1/4
Kg_p = 1.19 77

e Célculo de la difusividad mésica del gas-especies volatiles

El fendmeno de difusion en materiales sélidos, liquidos o gaseosos es generado por el
movimiento aleatorio de los &tomos 0 moléculas debido a su energia interna. La facilidad de
transporte de dichas moléculas se representa por el coeficiente de difusién o también Ilamado
difusividad maésica que depende de la temperatura, presion y naturaleza de las especies
bifasicas. Durante el fendbmeno de gasificacion en régimen burbujeante se analiza la
difusividad maésica que presenta el gas o agente gasificante (aire) con respecto a las especies
volatiles presentes en la fase burbuja mediante la Ecuacion (78) presentada en la investigacion
de Tosina (2013).

1.75
D; = 8.677 X 10—5< 5 ) (78)

Donde T es la temperatura del proceso de gasificacion en Kelvin y P es la presion en
el reactor en Pascales.

2.4.4 Ecuaciones de transformacion de flujos molares

Las ecuaciones diferenciales ordinarias de transformacion de la fase gaseosa y fase
densa (ver Ecuaciones 79-80 cuyos términos seran descritos en apartados posteriores),
analizadas para un volumen de control, representan la evolucion de los flujos molares con
respecto a la altura del reactor. Dichas ecuaciones se componen de tres partes: un primer
término que asocia la transferencia de masa entre fases, un segundo término que incorpora el
flujo neto, por Gltimo, una funcidn que asocia la influencia de las velocidades de reaccion.

dfp-i
dz

=A [(as * KB—>E * (Ce—i - Cb—i)) + AFe—i + (Eb * z arb—j—GGi * rb—j—GG)] (79)
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dfp-i

= [(as * Koo * (Coi = Comt) ) = Aoy + (1~ &)

' <(5mf DX (80)
+ (1 - gmf) Z aTei=6s X Te_j—GS))]

Para resolver las 16 ecuaciones diferenciales correspondientes a las 8 especies
volatiles liberadas en cada fase, se deben conocer algunas condiciones iniciales de contorno
con respecto a las concentraciones molares, que dependen de la evolucion de los flujos
molares, para ello se deben desarrollar las siguientes ecuaciones para la fase emulsion y
burbuja:

Para estimar los flujos molares de las especies volatiles cuando z=0 se usara la
Ecuacion (81), ademas, se supondra la reparticion del flujo de cada especie, es decir que el
flujo de cada especie volatil se repartira por igual para reaccionar en la fase burbuja y en la
fase emulsion. Dicha ecuacion esta en funcion del flujo masico de cada especie volatil entre
su peso molecular.

~ PM;

fi (81)

Ademas, se presentan ciertas condiciones con la finalidad de acotar la influencia de la
fraccion de volumen ocupada por las burbujas (ez). Las Ecuaciones (82)-(85) permiten
calcular las concentraciones molares en mol/m?2, mediante la division del flujo molar de cada
especie respecto al area de la seccion transversal (4) multiplicada por la velocidad.

e Para0 < z < Hyixeq-bea (altura del lecho fijo)

Croi = AfL (82)

* Upyp
Coi = Afj‘uig (83)

e Paraz > Hfjxeq-peq hasta la altura del reactor
Cooi fo (84)

=A*umf*(1—53)



Cpy= B (85)

2.4.5 Flujo neto

El concepto de flujo neto hace referencia a la cantidad de moles del gas generado
durante la fase emulsion como consecuencia de la devolatilizacion del char y a las reacciones
homogéneas y heterogéneas (Yan, Heidenreich, & Zhang, 1997). Las especies volatiles
contribuyen de forma independiente a la generacion de dicho flujo durante la fase emulsion, y
se representa en la Ecuacion (86)-(87).

N
AFgp_; = (CE—i/Z CE—L') AFg (86)
i=1

N N
AFE = Z (1 - EB) ‘Smfz:aier—j + (1
i=1 i=1

Nc Ng Nv (87)
- <":mf) Z aijTEc—na + Z aijTEg—n + Z aierv—n
n=1 n=1 n=1
Donde:
a;: Matriz de coeficientes estequiométricos de i especies en la reacciéonj [—]

rg_j:  Velocidades de reaccion en fase emulsion [mol/m3s]

Tgc—n: Velocidades de reaccion de combustion en fase emulsion [mol/m3s]
rgg-n: Velocidades de reaccién de gasificacion en fase emulsién [mol/m?3s]
Tgy—n: Velocidades de reaccidn de volatilizacion en fase emulsion [mol/m3s]

2.4.6 Parametros de influencia durante la fluidizacion para el modelo seleccionado

Se ha enfocado en el modelo de fluidizacion para describir el comportamiento de las
especies durante la devolatilizacion de la biomasa en un gasificador de lecho fluidizado
burbujeante. Por lo tanto, es importante conocer aquellas variables que influyen de manera
positiva 0 negativa en dicho proceso de devolatilizacion, donde algunos parametros han sido
definidos mediante ecuaciones semi-empiricas para estimar su valor.
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2.4.6.1 Temperatura del lecho. La temperatura del lecho marca el comportamiento
quimico y cinético de las diferentes reacciones que ocurren durante el proceso de gasificacion.
La temperatura del lecho se recomienda ser de alrededor 1000°C para mejorar la conversion o
craqueo secundario del char o material carbonoso, porque a valores muy inferiores (menor a
600°C) la produccion de alquitranes en la composicion del syngas serd mayor, disminuyendo
su calidad energetica. Este pardmetro se considerara constante como se ha explicado en la
seccion 1.2.4. Sin embargo, se debe tener una adecuada seleccion de la temperatura, porque la
composicion final del gas de sintesis a la salida del reactor puede variar, debido a que algunos
hidrocarburos pueden ser consumidos, disminuyendo el potencial energético del gas.

2.4.6.2 Esfericidad. Puede considerarse como un factor de correccion o una
caracteristica del lecho, porque por lo general las particulas presentan una forma irregular. El
valor se puede estimar mediante la Ecuacion (88) que relaciona el area de una esfera con el
area de una particula donde ambas presentan el mismo volumen, obteniendo valores
adimensionales entre 0-1 para particulas totalmente irregulares y perfectamente esféricas
respectivamente.

N

( area de la esfera )

y - 88
area de la paTtIC’ula igual volumen ( )

Este parametro ayuda a determinar el diametro de particula y la porosidad del lecho a
minima fluidizacion cuando no se dispone de un analisis granulométrico, y busca asumir una
misma area superficial en todas las particulas del lecho para que el flujo del agente gasificante
tenga la misma resistencia a la friccion durante la fluidizacion.

2.4.6.3 Diémetro de particula. Se entiende como el didmetro promedio o
equivalente de las particulas del material inerte como resultado de un analisis de
granulometria. En general, si las particulas son esféricas se usa el mismo diametro de la
particula. Si no, se realiza un analisis de granulometria, y se recurre la Ecuacion (89), que
relaciona el diametro equivalente esférico con la esfericidad para determinar el didmetro de
particula.

dp = ¢sdesf (89)

Donde:
dy:
¢s: Esfericidad [—]

ds;:  Didmetro de la esfera que tiene el mismo volumen que la particula [m]

Didmetro de particula del lecho [m]

Este pardmetro determina la superficie de contacto entre el lecho y el agente
gasificante durante la fluidizacion e influye en su velocidad superficial , ademas interviene
durante la etapa de pir0lisis para la transferencia de calor en la matriz del sélido, puesto que al
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incrementar el diametro de la particula desfavorece a este mecanismo de transferencia, por
ello se debe tener un tamafio de particula adecuado, en otras palabras, para particulas
pequefias la pirolisis es controlada por la cinética de las reacciones, pero al incrementar el
tamafio de la particula, la pirdlisis se controlada por la difusion del gas.

2.4.6.4 Porosidad a minima fluidizacion. La porosidad son los intersticios o
espacios vacios en el lecho y esto dependerd de la esfericidad de las particulas. Dicha
porosidad es importante cuando se trabaja con gasificadores de lecho fijo.

Para los gasificadores de lecho fluidizado, caso de estudio de la presente investigacion,
es de especial interés conocer la porosidad a minima fluidizacion. Se define como la
porosidad que existe en el lecho durante el ingreso del flujo del agente gasificante a la
velocidad de minima fluidizacion, visto en el apartado 1.5.2. Los valores estimados para este
pardmetro serdn mayores en comparacion con la porosidad de un lecho fijo y es importante
para el calculo de la velocidad de minima fluidizacion.

En el andlisis realizado por Delebarre (2004) sobre las relaciones semi-empiricas para
calcular la velocidad de minima fluidizacion trabajadas por Wen y Yu (1966), resalta que la
viabilidad del método depende de ciertas condiciones que se deben cumplir para que las
ecuaciones que relacionan la porosidad del lecho a minima fluidizacion y la esfericidad de la
particula sean una buena aproximacion. Una de las condiciones es que el diametro de
particula debe estar entre 50 um hasta 50 mm, ademas, se debe trabajar u obtener valores para
la porosidad de minima fluidizacion entre 0.385-0.935 y para la esfericidad entre 0.136 hasta
1.

La validacion de las Ecuaciones (90) y (91) planteadas por Wen y Yu (1966) se
pueden observar en la Figura 34, donde las ecuaciones presentan una desviacion estandar del
95% y un 67% respectivamente, con relacion a los datos experimentales de diversas
literaturas. Ambas son ampliamente utilizadas en los temas de gasificacion de lechos
fluidizados cuando se conoce la esfericidad de la particula del lecho.

(1= emy) -
—(¢52€mf3) ~ 11 (90)

1
—(¢s€mf3) ~ 14 (91)
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Figura 34. Relacion entre la porosidad del lecho a minima fluidizacién y
la esfericidad en contraste con datos experimentales de las
literaturas

Fuente: Obtenido de Wen & Yu, (1966)

La investigacion de Reina, Velo y Puigjaner (2000) sobre la fluidizacion de residuos
de madera, menciona el trabajo de Lucas et al (1986) sobre los cambios de las constantes en
las ecuaciones propuestas por Wen y Yun (1966), ademas, en dicha investigacion se proponen
nuevas constantes con menor desviacion estandar promedio cuando se cumplen ciertas
caracteristicas de las particulas, esto se puede analizar mejor en la Tabla 25 con los datos
resumidos.

Tabla 25. Comparacion de las ecuaciones para determinar la velocidad de minima
fluidizacion para particulas irregulares

Ecuacion Caracteristicas de la ~ Data experimental C, C, Desviacion
particula promedio (%)
Weny Yu d, > 0.508 mm 9 11 14 +14.95
Lucas et al 01<¢ <05 6 5 8.5 +74.12
Reina, Velo
I y 1<d, < 2 (mm) 18 1403 1258 +6.22
Puigjaner

Fuente: Obtenido de Reina, Velo & Puigjaner, (2000)

2.4.6.5 Caida de presion en el lecho en condiciones de minima fluidizacién. La
caida de presion en el lecho es un pardmetro matematico que determina la calidad de la
fluidizacion. Cuando se ingresa el agente gasificante a la velocidad de minima fluidizacion en
direccién ascendente, el fluido se mueve entre los espacios vacios de las particulas del lecho,
generando una caida de presion, y puede ser estimada mediante la Ecuacion (92), ademas,
conforme la velocidad del fluido sea mayor a la de minima fluidizacion, mayor sera la caida
de presion y la fuerza de rozamiento entre particulas.
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APbed—mf = g(l - gmf)(pp - pf)Hmf (92)

Donde:

Hpp: Altura del lecho en condiciones de minima fluidizacion [m]

2.4.6.6 Estado de fluidizacion. Es un pardmetro adimensional que relaciona de
forma inversamente proporcional la velocidad superficial del agente gasificante con respecto a
la velocidad de minima fluidizacion (ver Ecuacién 93). Este valor suele definir el régimen de
fluidizacién en un gasificador de lecho fluidizado, tomando valores entre 2 y 6 para régimen
burbujeante. La variacion de este parametro influird en el contacto entre las particulas sélidas
y el gas durante las reacciones heterogéneas y la generacion de burbujas o turbulencias. A
valores mas altos del estado de fluidizacion, supone un incremento del contenido de nitrogeno
y bajos tiempos de residencia.

(93)

Donde:
EF: Estado de fluidizacion [—]

Upms: Velocidad de minima fluidizacion [m/s]

2.4.6.7 Factor de expansion del lecho. Cuando inicia el fendmeno de fluidizacion,
el lecho se expande ligeramente, sin embargo, se utiliza el factor de expansion del lecho (se
conocera como fy.,) para determinar la altura maxima que alcanza el lecho con la velocidad
superficial del agente fluidizante. Con las Ecuaciones empiricas (94)-(95) de Babu &
Talwalker (1978) para gasificacion del carbon citadas por Gomez-Barea & Leckner (2010) se
puede estimar este valor para la biomasa, debido a que la ecuacion depende de las
caracteristicas del lecho y no del tipo de material.

0.57
1.032(up — Umy)  ppO08

0.166 0.063 ) 0.445
Pp Umf Dt

frex =1+ - D, < 0.0635m (94)

0.738 1.006
1431(up —upmy)  dp 0 0p, 0370
pf0'126umf0'937

frox = 1+ — D, > 0.0635m (95)

Donde:

D;: Didmetro de la base del lecho [m]
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2.4.6.8 Disefio del distribuidor. El plato distribuidor estd ubicado en la parte
interna inferior, a unos centimetros del sistema de inyeccion del agente gasificante (ver Figura
35), y es una parte importante en el disefio del gasificador. Por ello, el diametro, el nimero y
la disposicion de los agujeros en el plato distribuidor de flujo influyen en el proceso de
fluidizacién, debido a que estos parametros ayudan a la correcta distribucion del fluido
gaseoso (medio gasificante) con direccion ascendente, para generar una interaccion
homogénea entre particulas solidas del lecho y gas. Ademas, se debe considerar que la caida
de presion alrededor del plato distribuidor nunca deberia ser menor que 2500 Pa (Cocco,
Reddy Karri, & Knowlton, 2014). Para el modelo matematico desarrollado en la presente
investigacion es necesario conocer el nimero de agujeros en el plato distribuidor con la
finalidad de calcular el didmetro inicial de las burbujas.

2.4.6.9 Area interfacial entre las fases burbuja y emulsion por unidad de
volumen de lecho. Se asocia o se asume que el area superficial de las particulas por unidad de
volumen representa la misma area entre los espacios intersticiales que forman las burbujas
durante la fluidizacion en dicho régimen (Davidson, 1995) y se define mediante la Ecuacion
(96).

_ bgg

aAg = —F
dp

(96)

Plato —p
distribuidor

Caja de
viento

Esferas de acero inoxidable

Placa
perforada
inicial

Sistema de inyeccion de
aire (medio gasificante)

Figura 35. Sistema de caida de presion con caja de viento y plato distribuidor de aire
Fuente: Obtenido de Cluet, (2014)

2.4.6.10 Fraccion de volumen ocupado por las burbujas. Este parametro
representa la fraccion de volumen ocupado por las burbujas con respecto al volumen formado
en el interior del reactor. Si se obtienen valores mayores, entre 0.4 y 0.5, 0 excesivamente
mayores cuando se estima este parametro, se caeria en un serio error de aproximacién cuando
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se trabaja en lechos fluidizados burbujeantes, ya que supondria la transicién a un régimen
turbulento (Grace, 1986). Seguin Kaushal et al (2010) cuando se quiere analizar este pardmetro
en funcidn de la altura expandida del lecho, se debe calcular mediante la Ecuacion (97):

Y(uo - umf) (97)

ep(z) = Up

Por otro lado, Kunii & Levenspiel (1991) proponen la Ecuacién (98):

Uy — Uy

ep(2) = (98)

Up — Uy

Autores como GoOmez-Barea & Leckner (2010) citan las Ecuaciones (99)-(100)
simplificadas, que fueron formuladas por Johnsson, Andersson & Leckner (1990) para
estimar este pardmetro como una constante, en funcion de la velocidad superficial del medio
gasificante (u,) y la velocidad de minima fluidizacion (u,).

1
SB =
1.3 -0.8 99
1+[T(uo—umf) ] (99)
f=1(0.2640.7e733%)(0.15 + uy — Up,r) 033 (100)

Asi mismo, en la investigacion de Tosina (2013) se sefiala la siguiente relacion en base
al factor de expansion del lecho fluidizado (ver Ecuacion 101).

fbex (101)

La presente investigacion estd enfocada en formular un modelo matematico
unidimensional, por esta razon es comprensible analizar las ecuaciones propuestas en diversas
literaturas para el célculo de £5. Sin embargo, para efectos de simplificacion matematica, y
suponiendo que la formacidn de burbujas es continua y de un tamafio similar a determinada
altura axial del reactor, se puede suponer que este parametro es constante, por ello se usara la
Ecuacion (101).

Es necesario mencionar que la fraccion de volumen ocupado por las burbujas en un
sistema real deberia incrementar ligeramente, debido al aumento del tamafio de la burbuja por
coalescencia (Fotovat & Chaouki, 2013), sin embargo, para estimar el valor de e se utilizan
correlaciones empiricas, por ello, siempre existiran variaciones significativas o no
significativas, debido a las hipdtesis y condiciones que consideran los autores, pero el uso de
cada ecuacion dependera del tipo de modelacién y del grado de precision que se quiera
obtener la fraccién de vacio en el lecho. Este pardmetro se calcula mediante la Ecuacion
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(102), propuesta por Gomez-Barea & Leckner (2010), y no interviene en los célculos sobre la
hidrodindmica del lecho fluidizado, sin embargo, permite identificar la zona axial en donde
existe mayor formacion de burbujas y la zona a partir de la cual las burbujas empiezan a
explosionar y desaparecen como una formacion gaseosa o de vacio al interior del reactor, esto
ocurre cuando & se calcula en funcién de la fraccion de volumen ocupado por las burbujas

eg(2).

& =¢ep+ (1 —&p)epy (102)

2.4.6.11 Fraccion de volumen ocupado por los solidos del lecho. La fracciéon de
volumen ocupado por los solidos del lecho hace referencia a la cantidad de material sélido de
lecho (biomasa + material inerte) presente al interior del reactor durante la fluidizacion en
régimen burbujeante. Al igual que la fraccién de vacio en el lecho, este parametro (&)
presenta una region; con la diferencia que los s6lidos se encuentran altamente concentrados
cerca de la pared del reactor, y a medida que incrementa la altura del reactor, el valor de &
disminuye rapidamente (Alvarez , Mori, & Martignoni, 2015), esto sucede cuando la fraccion
de volumen ocupado por los solidos se calcula en funcion de la altura axial del reactor &4(2),
sin embargo, su valor puede ser considerado constante (ver Ecuacion 103) cuando la altura del
reactor no excede los 2.5 m, esto se observa en la Figura 36, donde los valores calculados no
presentan una variacion significativa con los datos experimentales que fueron comparados
con diversos tipos de modelacion .

= fi—c (103)
0.2
+ [Expdata
0.5 | — EMMS
E === FourZone
._E i) veaae Syamial-O'Brien
£ — Gidaspow
E +
& 015 : *-
=]
= [
E o ’.i:
[=]
w
0.05 == .
il T + &
o ' ! '
0 2 4 & 8 10 12
Height {rm)

Figura 36. Perfil axial de la fraccion de volumen ocupado por los
solidos en un reactor de lecho fluidizado
Fuente: Obtenido de Alvarez, Mori & Martignoni, (2015)
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2.4.6.12 Altura del lecho en condiciones de minima fluidizacion. Es el valor de la
altura del lecho fluidizado en condiciones de minima fluidizacion y es ligeramente mayor
(40%) a la altura del lecho fijo (Hfixeq—bea)- Convencionalmente se utiliza la Ecuacion (104)
para determinar la altura cuando las fuerzas de arrastre se igualan al peso de la cama del
lecho.

Hmf = 1-4Hfixed—bed (104)

2.4.6.13 Altura del lecho expandido. Se define como la altura que llega el lecho
durante el régimen burbujeante generado por la velocidad superficial del agente gasificante,
esta altura es menor que la altura del reactor. En la investigacion de Grace (1986) se plantea la
Ecuacion (105) para estimar este parametro en funcion del factor de expansion del lecho
(fpex) ¥ la altura de minima fluidizacion (H,).

Hyp

Hexp = 1—¢p

= frex X Hmy (105)

En algunas investigaciones para estimar el valor de H.,, consideran el uso de la
fraccion de volumen ocupado por las burbujas como variable, sin embargo, es valido separar
este parametro y considerar Unicamente el factor de expansiéon del lecho fluidizado; para
obtener un valor fijo de la altura del lecho fijo (ver apartado 2.4.6.7).

2.4.6.14 Razon de equivalencia. La razon de equivalencia es un factor adimensional
utilizado en el proceso de conversion térmica y se define como la relacion entre el flujo
masico real de aire-biomasa en kg/s y el flujo de aire-biomasa estequiométrico expresados
en kg/mol (ver Ecuacion 106); necesario para generar una combustion completa. En el
informe de Gungor (2011) menciona ciertos rangos para la razon de equivalencia (ER)
establecidos en diversas literaturas, por ejemplo, Narvaez et al (1999) establece un rango entre
0.25-045, autores como Skoulou et al (2009) acotan un poco este rango entre 0.2-0.4. Cuando
el valor incrementa, la combustion tiene mayor intensidad al tener gran cantidad de flujo de
aire, por lo tanto, se producirdn mayores niveles C0O, y se favorecen las reacciones de
oxidacion y dilucion producidas por el nitrogeno presente en el aire inyectado, generando
menores concentraciones de CO, H,, CH, y conversion de tar; en consecuencia, se disminuye
el poder calorifico inferior del gas de sintesis, en otras palabras, este parametro (ER)
determina la fraccidn de biomasa que se gasifica y la fraccion que se quema.

Por el contrario, si se toman valores muy pequefios del ER, las temperaturas de
reaccion seran menores, desfavoreciendo al proceso de gasificacion. Por lo tanto, es necesario
establecer un rango de valores para encontrar un ER éptimo para el proceso analizado en la
presente investigacion. Se trabajarad en un rango de 0.19-0.32.
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maire
(mbiomasa)real (106)

ER = -
( .maire )
Mpiomasa

estequiométrico

2.4.6.15 Gasto méasico de biomasa. Este pardmetro se determina mediante un
balance estequiométrico simplificado propuesto por Tosina (2013) y basado en la Ecuacion
(24) del apartado 2.1.4, ademas, la reaccion quimica ocurre en un proceso de combustion
completa, segun las hipdtesis del modelo estequiométrico. Donde x., xy, xo Y Xy representan
las fracciones masicas del carbono, hidrogeno, oxigeno y nitrogeno respectivamente, y son
calculadas en funcién de los valores obtenidos en el analisis elemental (ver apartado 1.2.4).
Como se observa en la reaccion quimica, los principales productos de gasificacion u
oxidacion parcial seran el mondxido de carbono, vapor de agua y nitrégeno, y la cantidad de
moles se muestran en la Tabla 26. Asi mismo, en la Ecuacién (107) se muestra la relacion
entre el balance estequiométrico biomasa-aire necesario para la reaccion.

CocHynOroNyy + a(0, + 3.76N,) = bCO, + cH,0 + dN,

Tabla 26. Balance de coeficientes molares y cantidad de agentes reactantes y productos

Especie Cantidad de Cantidad de Coeficiente molar
reactante producto
C Xc b b = x.
H Xy 2¢c c=xy/2
0] 2a + xg 2b+c a=xc+xy/4—xy/2
N 7.52a + xy 2d d=3.76a+xy/2

Fuente: Obtenido de Tosina, (2013)

(mbiomasa) _ xcPMc + xyPMy + xoPMp + xyPMy (107)
(xC + XH/4 - XO/Z)(ZPMO + 752PMN)

aire estequiométrico

Si se reemplaza la ecuacion (107) en la ecuacion para calcular la razon de equivalencia
(ER), y se despejan las variables en funcion del flujo masico de aire real y la relacion
estequiométrica, se obtiene la Ecuacion (108).

(maire)real (108)
ER( maire )

Mpiomasa

(mbiomasa)real =

estequiométrico
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Para estimar el gasto masico de aire real en kg/s es necesario conocer la velocidad
superficial del agente gasificante en m/s, su densidad en kg/m3 y el area de la seccion
transversal del reactor en m? (ver Ecuacion 109).

. nD;” 109
(Maire)rear = UpPgas <TL> ( )

e Calculo del gasto masico de biomasa seca

Este parametro es de vital importancia, pues estima el valor de la biomasa alimentada
libre de cenizas y de humedad que reacciona en el proceso de gasificacion, y se usa solo en el
caso que el analisis elemental se haya calculado en base himeda, mediante la Ecuacion (110).

Mpiomasa-seca = Maire)rear(1 —w)(1 — ash) (110)

e Calculo del gasto masico por especie volatil
Para estimar este pardmetro, se utilizan las fracciones molares de las especies

producidas en la devolatilizacion (ver apartado 1.3.1.2), donde “i” representa las ocho
especies volatiles producidas (CO, CO2, 02, H2, H20, CH4, N2, char). El parametro se

estima con la Ecuacion (111).

(111)

m; = Mpiomasa-seca Ymv—i






Capitulo 3
Descripcion del método de solucion numérica

3.1 Método numérico

Esta investigacion se enfoca en el analisis de los parametros que influyen en la calidad
del gas de sintesis obtenido en un gasificador de lecho fluidizado burbujeante basado en
ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO) de balance de masa. Por ello, el método para
implementar el modelo matematico debe ser una herramienta intuitiva que ayude a predecir el
comportamiento del lecho fluidizado bajo condiciones estacionarias de operacion, y bajo
hipétesis consideradas anteriormente. Mediante el uso de un método numérico ideal se puede
reducir el error, y hacer fiable la aproximacion de resultados debido a la cantidad de
iteraciones predeterminadas, asi mismo es posible detectar las variables que ejercen un efecto
sobre los resultados de un caso particular, como lo es el proceso de gasificacion. Cabe resaltar
que el método de solucién numérica es econémico en comparacion con la experimentacion y
es factible antes de operar algin equipo para tener una nocion de los posibles resultados.
Dentro de las principales clasificaciones de los métodos numéricos tenemos aquellos que son
de un solo paso y los de multipasos.

3.1.1 Meétodos de un solo paso

Este tipo de calculo necesita de un solo valor anterior (y,) extrapolado mediante el
valor de una pendiente, para estimar el valor futuro (y;.,,) en una distancia 0 mayormente
Ilamado iteracién. Por ello, las férmulas se aplican paso a paso para calcular el valor posterior
con la finalidad de trazar o estimar la trayectoria de la solucion de la EDO. Todos los métodos
de un solo paso solo difieren en la manera que se estima la pendiente (Chapra & Canale,
2011).

3.1.1.1 Método de Euler. EI método de Euler es el mas simple e intuitivo para
resolver ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden, sin embargo, este método posee
la desventaja de aplicarse a cierto tipo de problemas, pues converge muy lento hacia la
solucion.

Para resolver la EDO se necesita de una condicidn inicial, ademas, se debe dividir el
intervalo en N partes iguales (ver Ecuacion 112). Ademas, se debe definir un intervalo para el
analisis de la siguiente forma: [t,, t, + a], donde t, representa el valor inicial del intervalo y
a representa el valor del incremento para llegar al valor final. Al definir el valor de a y el
numero de divisiones (N) se puede calcular el paso para las iteraciones (ver Ecuacion 113).
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t1:t0+h, t2:t0+2h, ey tN=t0+Nh=t0+0l (112)
h = “/N (113)
Mediante el concepto de la derivada de una funcion y considerando que el paso (h) es

lo suficientemente pequefio se demuestra con las Ecuaciones (114)-(116) la Ecuacion (117)
para estimar el valor futuro (y,,), esto se conoce como la ecuacion de Euler.

y(tx +h) —y(ty) (114)
h

y'(ty) = rlll_glo

y(tx + h) —y(ty)

y'(te) = f(tk»Y(tk)) ~ n (115)
y(tk+1) =~ y(tk) + h’f(tk' Y(tk)): k = 0' 1: 2: IN - 1 (116)
yk+1=yk+hf(tk;Yk): k=01112'---1N_1 (117)

3.1.1.2 Método de la Serie de Taylor. Las Series de Taylor sirven como punto de
partida para la formulacion de otros métodos numeéricos, tal es el caso del método de Euler
que toma el polinomio de grado uno. Sin embargo, la formulacién de Taylor no es de forma
estricta un método numeérico (Chaillou, 2008).

Al tener una ecuacion diferencial de la forma dy/dx = f(x,y), se puede establecer

una relacion entre las variables de la funcién f(x, y) al estimar los coeficientes de la Serie de
Taylor (ver Ecuacion 118), sin embargo, es necesario mencionar que no siempre se obtiene
una solucion. Ademas, al incrementar el orden (n) del método, se obtiene mayor precision,
pero no se recomienda esto porque las expresiones se tornan complejas y poco practicas para
la solucion de ecuaciones diferenciales ordinarias.

£ ()

fOa1) = fx) + () (err — xi) + T

(1 — )% + -

(118)
)

.y (k41 = 2"

+

Al cambiar las variables f(x;) por y(tx) Y (xx41 — xx) por h, yse trunca la Serie
de Taylor hasta el tercer término, el método se denomina de segundo orden, obteniendo la
Ecuacion (119), siendo una ecuacion de referencia para otros métodos.

Ve = Y00 +y oo+ T e (119)
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3.1.1.3 Métodos de Runge-Kutta. Los métodos de Runge-Kutta alcanzan un grado
de precision mayor que los métodos anteriores, debido a que requieren de multiples
evaluaciones de la funcion f(x,y) en cada intervalo [to,t;]. Dentro de esta familia de
métodos se encuentran dos variantes mayormente utilizadas: el método de Runge-Kutta de
segundo orden, desde ahora RK2, y el método de Runge-Kutta de cuarto orden, desde ahora
RK4 (Ezquerro, 2012).

e Método de Runge-Kutta de segundo orden

Es una variante del método de las Series de Taylor de orden dos (ver Ecuacion 120).
Este método no es muy preciso en comparacion con el método de RK4, la ventaja radica en el
facil desarrollo manual (ver Ecuacion 121). Los coeficientes se estiman con las Ecuaciones
(122)-(123).

V) = Y00 + Flxoyoh+ LI ) (120)
1

Vi1 = Yk + E(bl + by)h (121)

by = f (X, Vi) (122)

b, = f(xx + h,yx + bih) (123)

Donde t, representa el valor inicial de la variable independiente, t; representa el valor
final de la variable independiente, h representa el valor paso o incremento que puede ser
asignado de forma directa o estimado mediante la cantidad de divisiones igualmente
espaciadas (N), por altimo, y, representa el valor de la variable dependiente en la iteracion
k=012,..,N.

e Método de Runge-Kutta de cuarto orden

El método de RK4 introduce dos pasos intermedios 0 dos constantes extra para la
evaluacion de la derivada, en comparacién al método de segundo orden con la finalidad de
obtener una mejor pendiente promedio en el intervalo dado. Debido a esto, se garantiza que la
evaluacion y el ajuste presente una mayor exactitud, disminuyendo el error global.

Las Ecuaciones (124)-(128) presentadas a continuacion, intentan predecir el
comportamiento de una funcidn con tres puntos (ver Figura 37), en base a valores iniciales de
una determinada funcion.

3.1.2 Métodos multipasos

En el apartado 3.1.1 se describio algunos de los métodos numéricos de un solo paso
mayormente utilizados para resolver ecuaciones diferenciales ordinarias, cuya caracteristica
principal es el célculo de forma recursiva a partir de un término anterior. La idea de los
métodos multipasos radica en incluir en el método algunas aproximaciones previas, es decir,
incluir varios pasos anteriores para predecir o estimar el valor futuro.
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yp+hky

Yo+ hkg_."lz
Yo+ h|(1 f2

Yo

Y

ty tp+hf2 tg+h

Figura 37. Constantes para el calculo de la pendiente mediante
el método de RK4
Fuente: http://progfortran.pbworks.com/w/page/130183938

Yies = i+ (g) (b + 20, + 2by + by) (124)
by = £, Y3 (125)

by = fxc+ Y+ 5) (126)

by =[x +5 e+ =20 (127)

by = f(xx + h,y, + hb3) (128)

3.1.2.1 Método Adams-Bashforth. EI método de Adams-Bashforth se deduce a
partir de la integracion numérica, y al ser un método explicito; el célculo del valor futuro
(Yk+1) no necesita de la evaluacion de la funcion analizada con las variables futuras
f(Xk4+1, Vier1)- Ademas, este método necesita de dos valores para iniciar el calculo numérico,
Yr+1 Y Yk con la finalidad de estimar el valor de y,,,. Por ello, este método multipaso
necesita de los métodos de un solo paso vistos en el apartado 3.1.1; como el método de Euler,
debido a que solo se conoce el valor inicial.

La deduccion de las formulas de este método inicia con un polinomio de interpolacion
de grado m — 1, y se integra entre los limites y; Y yi+1, inferior y superior respectivamente
(ver ecuaciones 119-120). La resolucion y demostracion de las formulas o expresiones para
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diferentes pasos o numero de orden del método Adams-Bashforth no seran tema de interés de
la presente investigacion, sin embargo, se presentan las ecuaciones finales que permitiran
solucionar una EDO vy serviran para explicar el método de solucion en codigo MATLAB.

f k+1y’(t)dt= f k+1f(t,y(t))dt (119)
Yt = v+ [ Fley@)ae (120)

e Método Adams-Bashforth de dos pasos

Intenta predecir el segundo punto de la funcion evaluada, considerando un valor de
i = 1, es decir, se necesita conocer el punto anterior. Esto se estima con la Ecuacion (121).

h
Yit1 =Yi t 5 [3f (xi i) — f (it Yim1)] (121)

e Método Adams-Bashforth de tres pasos

Intenta predecir el tercer punto de la funcion evaluada, considerando un valor de i =
2, es decir, se necesita conocer los dos puntos anteriores. Esto se estima con la Ecuacién
(122).

h
Yirr = Yi+ 5 [23f 0, y0) = 16f (i1, ¥ima) + 5f (xi-2, yi-2)] (122)

e Método Adams-Bashforth de cuatro pasos

Intenta predecir el cuarto punto de la funcion evaluada, considerando un valor de i =
3, es decir, se necesita conocer los tres puntos anteriores. Esto se estima con la Ecuacion
(123).

h
Yis1 =Yi + o2 [55f(x;,y:i) —59f (xi—1,¥i—1) +37f (X2, ¥i-2)

= 9f (xi—3,¥i-3)] (123)

e Método Adams-Bashforth de cinco pasos

Intenta predecir el quinto punto de la funcién evaluada, considerando un valor de i =
4, es decir, se necesita conocer los cuatro puntos anteriores. Esto se estima con la Ecuacion
(124).
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h
Yit1 =Yi + 720 [190f (x; ,y;) — 2774f (x;—1,Yi—1) — 2616f (x;—2, ¥i—2)

(124)
—1274f (xi—3,¥i—3) + 251f (xi_4, ¥i-a)]

El método de Adams-Bashforth de cuatro pasos (ver Ecuacion 123) es el mas utilizado
para la resolucion de sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias, junto con el método de
RK4 para estimar los tres puntos anteriores, porque ambos métodos tienen el mismo error
local (Ezquerro, 2012).

3.1.2.2 Método de Adams-Moulton. Los métodos de Adams-Moulton son del tipo
implicitos, es decir, que si necesitan de la evaluacion de la funcion analizada con las variables
futuras f(xr41,Yks+1). Al igual que el metodo multipaso anterior, la deduccién de las
ecuaciones se basa en la integracion numérica de la EDO, con la diferencia que el polinomio
de interpolacion de Lagrange pasa por un nuevo punto (tx41, f (Xx+1, Yi+1) ) COrrespondiente
al valor futuro.

Las ecuaciones (125)-(127) resultantes segun el grado del polinomio de interpolacion
se presentan a continuacién. Tomar en cuenta que, al reemplazar el grado igual a uno, se
obtiene la Ecuacién (125) y esta resulta ser igual a la Regla del Trapecio, la desventaja radica
en que la precision del valor predecido disminuye considerablemente. Por el contrario, a partir
del grado dos (i = 1) hasta el grado cuatro (i = 3) la precisién aumenta.

h
Yirr =Yits [f i1, Yivr) + i,y (125)

h
Yirn =Vit 5 [5f (Xip1, Vi) +8F (i, y0) — f(xi—1, yi-1)] (126)

h
Yis1 = Vit o7 [9f (Xi41, Fiv1) + 19F (xi, y0) = 5F (Ximq, ¥im) + f(ximz,¥i-2)]  (127)

Notese que en las Ecuaciones (125), (126) y (127) aparece un nuevo termino y; 4, esto
corresponde al valor predecido anteriormente mediante el método de Adams-Bashforth.
Como se verd en el apartado 3.1.3.1, el método de solucion numérica para el modelo
matematico desarrollado implica el uso de métodos multipasos y de un solo paso para mejorar
la precision de los resultados.

3.1.3 Comparativa de métodos numeéricos de solucion para EDO en MATLAB

MATLAB es un programa computacional con multiples aplicaciones ingenieriles, y su
nombre significa laboratorio de matrices. Este software posee un paquete para resolver
ecuaciones diferenciales de primer orden, que usualmente se designan como ODE solvers.
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La Figura 38 describe la forma de llamar al comando ODE en codigo MATLAB. Al
empezar a describir el comando de izquierda a derecha, en primer lugar, la variable de salida t
representa una matriz de puntos de evaluacion en funcién al rango de solucion, del mismo
modo, la variable y representa un array con los valores de salida o soluciones de la ecuacion
diferencial ordinaria de primer orden. En el lado derecho encontramos propiamente el
comando de la funcion ODE, que dependera del tipo de método que se desea aplicar y de la
precision en los resultados, esto se explica de manera méas detallada en la Tabla 29.
Internamente, el método ODE seleccionado depende de cuatro parametros: odefun representa
el nombre de la funcién a resolver, tspan representa los limites de integracion o el rango en
que se analizarén las soluciones; estos valores deben escribirse entre corchetes y separados
por un espacio, por ultimo, y0 representa la condicion o condiciones iniciales que pueden ser
representadas en forma matricial.

[t, y] = ode(odefun, tspan, y0, options);

NN

Variablesde ~ Método Nombrede Rangode Condiciones
salida ode usado lafuncion  solucion iniciales
evaluada

Figura 38.  Funciones y representacion del comando ODE en MATLAB

Los tipos de ODE solvers basicos se presentan en la Tabla 27 con sus caracteristicas
fundamentales. De forma general, el método ODE usado en primera instancia para la solucion
de una ecuacion diferencial de primer orden seria ode45, sin embargo, el uso de un método en
especifico dependerd de la precision de los resultados, del tiempo de respuesta y de la
complejidad de la ecuacion diferencial (Mafias & Pinta, 2018).

Para comprender la clasificacion de los solvers es necesario tener claro los dos tipos de
problemas que pueden ser resueltos mediante el comando ODE. Los problemas rigidos o stiff
son aquellos en los que el valor de la derivada o solucion de la EDO varia lentamente, v,
ademas, existen soluciones que varian rapidamente, es decir, la ecuacion resulta ser
numericamente inestable, a menos que el método numérico tenga un paso muy pequefio para
obtener errores aceptables. Por el contrario, los modelos no rigidos o nonstiff presentan una
solucidn rapida y estable. Por ello, se debe aplicar el método numérico correcto para resolver
un modelo matematico mediante ecuaciones diferenciales. Esta clasificacion de los dos tipos
de problemas mencionados se presenta en la Tabla 27 con sus respectivos solvers.

Una estrategia rapida para escoger el solver adecuado que resuelva una ecuacion
diferencial de algin modelo matematico es identificar el tipo de problema, y en base a ello se
debe probar que método ofrece una solucion adecuada con baja cantidad de iteraciones en el
menor tiempo posible. Asi mismo, se pueden comparar las soluciones de los solvers de forma
gréafica para observar la convergencia rapida de los resultados.
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Tabla 27. Comparativa de solvers en MATLAB para ecuaciones diferenciales ordinarias de
primer orden

ODE Tipo de Tipo de

; Método Exactitud Uso
solver método problema
odeds Runge-Kutta (RK4 Media La mayoria de las
0 RKb5) veces converge
Bajas tolerancias de
0de23 Explicito Runge-Kutta (RK2 No rigido Baja error 'y problemas
0 RK3) .
rigidos moderados
ode113 Adams-Bashforth Baja-Alta Tolgranmas de error
Moulton estrictas
Numerical
odel5s differentiation Baja-Media ch':\?gfa odeds o
formulas (NFDs) ja.
Rosenbrock de . Tolerancias de error
0de23s Baja -
segundo orden estrictas
_ Para problemas
Regla del Trapecio Rigido moderadamente rigidos
0de23t con interpolacién Baja y para ecuaciones
- libre diferenciales
Implicito X
algebraicas
. . A Méas eficiente  que
Férmula  implicita odel5s ara
0de23th de Runge-Kutta Baja tolerancias yde eprror
(TR-BDF2) .
estrictas
Tamafio de  paso Para problemas
. . P Totalmente . totalmente  implicitos
0del5i variable 'y orden . lici Baja d | f
variable (VSVO) implicito e , a orma
f&y,y)=0

Fuente: Adaptado de Mathworks The Language of Technical Computing

3.1.3.1  Seleccion del método numérico. Los métodos multipasos normalmente se
utilizan junto con otras formulas y métodos para aumentar la precision de la aproximacion
numérica, asi como la rapidez del célculo iterativo, ademas, presentan la caracteristica de
poder agrupar las formulas implicitas y explicitas. Por ejemplo, un tipo especifico recibe el
nombre de método predictor-corrector, donde se predice mediante el método de Adams-
Bashforth y el valor se corrige mediante el método de Adams-Moulton, ademas, ambos tienen
que ser del mismo orden.

La caracteristica principal del método predictor-corrector es que en cada paso utilizan
operaciones matriciales para resolver un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias de
primer orden de forma simultanea, con la finalidad de predecir la evolucion de la solucion.
Este método es muy robusto para diferentes aplicaciones ingenieriles, por ejemplo, en la
solucion de modelos matematicos, por ello se tendra en cuenta el uso de este método para la
solucion de las ecuaciones de transformacion de flujo molar durante el proceso de
gasificacion.
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La solucién numérica del método de interés mencionado anteriormente, en cddigo
MATLAB esté representado por el comando odel13, y el esquema de solucidn se describe en
la Figura 39.

Método Predictor Corrector

Adams Bashforth Moulton

Rango: [t0f]
Yalor inicial: y0 (i-3)
Paso:h
dy/de = f{t. »)

L 3

Método Runge Kutta 4to Orden

i-2,i-1,i

L 4

/ Error: 1E-05 o 1 E-08, Paso: 4h /

v

Método Predictor (P} Adams
> Bashforth 4to Orden (i+1)

Método Corrector {C1) Adams
Moulton 4to Orden {i*+1) l1=c2
Método Corrector
NO Adams Moulton 4to

Orden {C2)
f €2 = F(C1)

FI

k

i3=i-2 || i2=i1

i-1=i || =i+l

Paso=Paso+ h

Figura 39. Diagrama de flujo del método predictor-corrector
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3.1.4 Criterios de convergencia y estabilidad del método numérico con respecto a las
ecuaciones utilizadas del proceso de gasificacion

Los criterios vistos a continuacion seran aquellos que busquen que la solucién
numérica pueda funcionar correctamente al resolver un conjunto de funciones de forma
secuencial escritas en cddigo MATLAB (ver apartado 3.3). En base a ello, se considerd
necesario iniciar la solucion de los tres primeros valores predecidos mediante el método de
Runge-Kutta de cuarto orden, asi se puede asegurar una convergencia preliminar del método
numerico; pues no solo dependera de los valores iniciales estimados, sino también de las
diversas ecuaciones planteadas para describir el proceso de gasificacion, por ello se plantean
algunos criterios que permitan una correcta aproximacion.

I. De forma general, a una determinada cantidad de iteraciones, las aproximaciones resultan
cada vez més cercanas al valor real, por ende, el sistema converge.

Il. Los métodos multipasos pueden ser estables para todos los valores de h (paso) o para una
clase de valores de h, es decir, que el paso puede ser variable para asegurar una
estabilidad. La presente investigacion utiliza un comando definido en MATLAB
(0del13) para la solucion numérica, y estd demostrado en la investigacién de Narvéez
(2014) que el método predictor-corrector siempre sera estable para todo valor de h que
tienda a cero. Por ello, al utilizar el solver ode113 obtendremos un paso predeterminado
que asegura la estabilidad.

I1l. Para asegurar la convergencia, es necesario elegir adecuadamente las velocidades de
reaccion, pues para el modelo desarrollado, dichas ecuaciones dominan el proceso de
gasificacion en lechos fluidizados burbujeantes. Si el sistema en cédigo MATLAB no
llega a converger, es necesario analizar las ecuaciones seleccionadas que describen el
proceso de gasificacion, teniendo especial énfasis en las velocidades de reaccion.

Los tres criterios mencionados anteriormente son importantes durante el desarrollo del
modelo matemético, y fueron verificados mediante diferentes intentos hasta obtener
resultados éptimos, que seran analizados en el Capitulo 4. Ademas, en la Tabla 28 se presenta
la lista de ecuaciones utilizadas para estimar cada pardmetro que predice el comportamiento
del proceso de gasificacion en lechos fluidizados burbujeantes.
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Tabla 28. Cuadro resumen de las ecuaciones utilizadas en el modelo matematico

Nombre Parametro Unidad Ecuacion

Fraccion masica de monoxido de carbono Vimv—co [-] 7
Fraccion masica de metano Vimv—CHa4 [-] 8
Fraccion masica de vapor de agua Vi —H20 [-] 9
Fraccion masica de didxido de carbono Vinv—co2 [-] 10
Fraccion masica de hidrogeno Vmv—H2 [-] 11
Velocidad de minima fluidizacion Upns [m/s] 13
Namero de Arquimedes Ar [-] 14
Viscosidad dinamica del agente gasificante u [kg/m s] 15
Ndmero de Reynolds de minima Rey s [1 23
Velocidad de reaccion para la oxidacion del metano (R1) TR1 [mol/m3 s] 31
Velocidad de reaccion para la oxidacion del mondxido de 3

carbono (R2) TR2 [mol/m® s] 37
zgz:!’;)cidad de reaccion para la oxidacion del hidrégeno TR3 [mol /m? s] 42
Velocidad de reaccion Water Gas Shift conversion (R4) Tra [mol/m3 s] 43
zgzé;)mdad de reaccion Steam Methane Reforming reaction o [mol /m? s] 16
Velocidad de reaccién Boudouard (R6) Tre [mol/m3 s] 48
Velocidad de reaccién Char Steam gasification (R7) TRy [mol/m3 s] 51
Velocidad de reaccion para la metanizacion (R8) Tra [mol/m3 s] 53
Velocidad de reaccion para la combustion del carbono (R9) TRo [mol/m3 s] 58
Velocidad visible Unpis [m/s] 61
Diametro promedio de una burbuja dg [m] 63
Diametro de burbuja inicial dgo [m] 66
Diametro de burbuja maximo dpmax [m] 65
Velocidad superficial del agente gasificante U, [m/s] 69
Velocidad de ascenso de una burbuja en un lecho infinito Up oo [m/s] 72
Velocidad de ascenso de una burbuja Ug [m/s] 73
Velocidad de transferencia de masa entre fases Kg_ g [m/s] 76
Flujo molar por especie fi [mol/s] 81
Concentracion molar en la fase emulsion por especie Ce_; [mol/m3] 82
Concentracion molar en la fase emulsion por especie Cp_; [mol/m3] 83
Flujo neto por especie AFg_; [-] 86
Porosidad del lecho a minima fluidizacion Ems [-] 91
Estado de fluidizacion EF [-] 93
Avrea interfacial entre fases as [1/m] 96
Fraccidon de volumen ocupado por las burbujas &g [-] 101
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3.2  Métodos numéricos para sistemas de ecuaciones

Diversos problemas de ingenieria requieren el desarrollo de forma simultanea de
ecuaciones diferenciales ordinarias para describir algin comportamiento fisico, mecéanico
quimico, etc. Los métodos numéricos vistos anteriormente son aplicables para resolver dichos
sistemas de ecuaciones diferenciales de primer orden.

Los sistemas de ecuaciones son aplicables durante el proceso de gasificacion de
biomasa, porque puede ser modelado de diversas formas, como se explicé en el apartado 2.1,
sin embargo, esta investigacion se enfoc6 en modelar el proceso mediante ecuaciones de
transformacion de flujo molar de las principales especies volatiles que componen al gas de
sintesis y por balance masico. Por ello es necesario entender la representacion de un sistema
de ecuaciones, que posteriormente podra ser resuelto mediante métodos numéricos. Asi
mismo, se vera con mayor detalle en el apartado 3.3.2 las ecuaciones de transformacion de
flujo de las ocho especies volatiles durante la Fase Burbuja y Fase Emulsion.

dy
d_xl = fl(xﬂylfyZI ""yn)
dy
d_xz = (6, Y1, Y2« Yn)
dy
d_X3 = f3(X,y1,y2, ""yn)
dy
d_; = fn(xﬂyy Y2, ""yn)

3.3 Algoritmo de calculo del proceso de gasificacién de lecho fluidizado burbujeante

Para estimar la composicion del gas de sintesis a la salida del reactor, en base a los
parametros hidrodinamicos del lecho fluidizado y el comportamiento fisico quimico de la
biomasa durante la oxidacion parcial, es necesario seguir una metodologia de trabajo bajo el
algoritmo de la Figura 40.

Esta figura muestra el resumen de una secuencia de etapas que deben suceder para
desarrollar el modelo matematico propuesto.
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Ingresar datos de entrada

v
v v

Minima
Fluidizacion

Propiedades
del agente
gasificante

Hidrodindmica del
_’ 4_
lecho fluidizado

'

Devolatilizacion:

v

Parametros iniciales (z=0 m): alimentador

_ Tf"l,'_ 2, L] N
fi ~ pm’ CE—i: CB—ir (mbiomasa)seca

=)
—— 3| z =2z + dz (discretizar el reactor)

v

Hidrodinamica y cinética de las reacciones
quimicas segun la Teoria de las dos fases

v

Solucién del balance de masa

fiv1 =dfi/dz

v

fiv1 > Oy error solver = 107°¢

v v
Si | fi=firq l fis1 =0 |[Sino

z<Hp — galidas

Figura 40. Metodologia para resolver el modelo matematico propuesto
Fuente: Basado en Tosina, (2013)

La Figura 41 muestra la secuencia a detalle de la solucion del modelo, iniciando con el
ingreso de los datos de entrada ya conocidos, y que serd tema de interés en el apartado 3.3.1,
en segundo lugar, se debe calcular la hidrodinamica del lecho fluidizado que depende de las
propiedades del agente gasificante y de las condiciones de minima fluidizacion. En tercer
lugar, es necesario el andlisis de la etapa de pirdlisis o devolatilizacién de la biomasa para el
calculo de las fracciones masicas de las ocho especies volatiles seleccionadas; que serviran
para el célculo de las condiciones iniciales del proceso de gasificacion (ver apartado 3.3.3.).
Finalmente, se debe discretizar el reactor en pequefios diferenciales de altura donde se analiza
y calcula la cinética de las reacciones quimicas segun la Teoria de las dos Fases.
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Modelo matemadtico de un gasificador
de lecho fluidizado burbujeante
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CHy 205 = 00y 4 2H.0(R1)
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Figura 41.

- dgl(z) Ug .0 Kp g
o dfg_; die-
AGP, AFpup === /
l

v
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| Matriz de flujios molares de salida I

Flujograma de entradas y salidas del modelo matematico desarrollado
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3.3.1 Variables de entrada

Las variables de entrada son los datos necesarios para iniciar el calculo numérico de
ciertas etapas del proceso de gasificacion en lechos fluidizados, como la devolatilizaciéon y
fluidizacién. Dichas variables pueden ser visualizadas en la Figura 41, donde se observa que
son 18 datos conocidos, sin embargo, es necesario resaltar que la variable llamada esfericidad
del material inerte (¢;) puede o no aparecer como dato conocido. Esto se justifica porque
dicha variable no siempre es calculada mediante un analisis de laboratorio, por ello se puede
asumir que tiene el valor de 1 (particula perfectamente esférica).

A continuacion, se presenta el desglose de las variables de entrada de acuerdo con la
categoria a las que pertenecen, para mayor detalle, consultar el Apéndice A — Datos de
entrada.

e Caracteristicas del proceso

Aqui se encuentran variables como temperatura del proceso de gasificacion (T) en
Kelvin, y variables bajo condiciones de régimen burbujeante, como el estado de fluidizacién
(EF) y larazon de equivalencia (ER).

e Geometria del reactor

Estas variables dependen del disefio del reactor, por ejemplo, la altura del reactor
(Hreactor) Que concierne la distancia entre el punto de alimentacion de biomasa y el punto de
salida del gas de sintesis, el diametro interno del reactor (D;) en metros, que es igual al
diametro de la rejilla que contiene al lecho, por ultimo, es necesario conocer el nimero de
agujeros del plato distribuidor de flujo (n;) del agente gasificante.

e Caracteristicas del lecho

El lecho esta4 formado por una parte de material inerte, que sirve como auto sustento
para la combustién parcial, y por una parte de biomasa, que es alimentada a cierta altura.
Dentro de esta clasificacion, se encuentran variables conocidas como la altura del lecho fijo
(Hfixea—bea), que se consideré aproximadamente igual al valor de la altura del alimentador, el
contenido porcentual de humedad de la biomasa (w), el contenido porcentual de cenizas
(ash). Asi mismo, las variables procedentes del andlisis ultimo de la biomasa son necesarias
para conocer su contenido porcentual de las especies basicas como carbono (x._pi,), 0Xigeno
(X0—pio), Nitrdgeno (xy—_pio), € hidrogeno (xy_pi0), por otro lado, segln el analisis proximo
se puede conocer el valor del contenido porcentual de material volatil presente en la biomasa
(xmy) Y el contenido porcentual de carbono fijo (xcfijo-pio). Finalmente, al analizar el
material inerte se debe conocer el tamafio promedio de particula (d,), su densidad (p,) y la
esfericidad (¢), esta ultima variable es mencionada al inicio de este apartado.

3.3.2 Ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden para las ocho especies volatiles
consideradas durante el proceso de gasificacion

Como se menciond en el apartado 2.4.4, se utilizan dos ecuaciones de transformacion
de flujo molar segun la Teoria de las dos Fases (fase emulsion y fase burbuja). Dichas
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ecuaciones son utilizadas en diversas literaturas como Torres Moyano (2012), Abdollahi, Guy
& Chaouki (2010), Moreno (2010), Tosina (2013) y en la publicacion de Li (2016), para
evaluar la gasificacion de biomasa.

Las Ecuaciones (128)-(143) son del tipo diferenciales ordinarias y deben ser resueltas
en cédigo MATLAB (consultar Apéndice A — Funcion transferencia) mediante el comando
ODE113. Asi mismo, las ocho especies volatiles consideradas en el modelo matematico seran
resueltas en el siguiente orden: i = [CO, C0,, 0,,H,,H,0,CH,, N,, char ].

3.3.2.1 Ecuaciones de transformacion de flujo molar en Fase Burbuja.

dfz—;co =A [(aSKB—>E (Ce—co — Cb—CO)) + AFe_co + (& z a'bi=66; x rb—f—GG)] (128)
% = A[(asKsp(Comco, ~ Cocop)) + Meco, + (e Y @05, 51,y g0)|  (129)
% =4 [(asKB—)E(Ce—Oz - Cb—oz)) +AFe—o, + (& Z Qb r"‘f‘“)] (130)
Tt = (ko = o)) + B oo Y 708w g)] (13D
a-1:0 — A[(asKnos Comsro — Coorio)) + BFocpyo + (5 Y @100, w7, 6)|  (132)
% =4 [(asKB—)E(ce—CH4 - Cb—CHJ) +AFe_cn, + (& z L rb‘f‘GG)] (133)
Lot A (ke (Comv, = o))+ 8o, + o o my )] (130)
Afs—char

dz =A [(asKBAE(Ce—char - Cb—char)) + AFe—char + (gb Z arb_j_GGi * rb—j—GG)] (135)
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3.3.2.2  Ecuaciones de transformacion de flujo molar en Fase Emulsion

dfe_ . .

% =A (asKB—>E (Cb—CO - Ce—CO)) —AFeco
’ <<1 — ) ((Smf 2, o) (136)
+ (1= &my) z Qo6 T‘e—j—GS))]

dfy_ . .

% =A (asKB—>E (Cb—COZ - Ce—COz)) - AFe_COZ
" <<1 — &) ((gmf Z Qo100 e jgc) (137)
+ (1= gpy) Z aTeJm6s ¥ Te—f—GS))]

dfy_ : :

% =A (asKB_)E(Cb—oZ N Ce—Oz)) > AF@—Oz
| <(1 — &) ((gmf Z Q108 * o) (138)
+(1 = emyr) Z @eI6s; X Te—j—GS))]

dfe_ ) }

% =A (asKBﬁE(Cb—Hz - Ce—Hz)) — AFe-p,
+ (1= &py) Z aTei6s Te—f-GS))]

df_ . .

ZZHZO =A (asKBaE(Cb—HZO - Ce—HZO)) - AFe_HZO

+ <(1 — &p) ((Smf z QeI * T jg) (140)
+ (1 —emy) z Qom0 X Te—j—GS))]
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dfp- . .
ZZCH4 =A (aSKB—)E(Cb_CH4 - CE—CH4)) — AFE—CH4
+ (1 — gmf) z aTe-i=GS | x re—j—Gs))]
dfp- . .
ZZNZ =A (asKB—)E(Cb—NZ - Ce_NZ)) - AFB—NZ
R (0 s
+ (1 — gmf) Z aTe-i=6S; re—j—as))]
d - . .
fEd;har =A (aSKB_ﬂ;(Cb_Char - Ce—char)) — AFe—char

+ ((1 — &) ((gmf D& Ty o) (143)
+(1—&ny) Z Qemi=6s; Te—j—65)>]

3.3.3 Condiciones iniciales para la validacién del modelo matematico

Las ecuaciones mencionadas en el apartado anterior y el método seleccionado de
Adams Moulton Bashforth (representado por el comando ODE113 en MATLAB) necesitan
de valores iniciales que son estimados de forma aproximada para un determinado punto de
partida o referencia (alimentador de biomasa z = 0 m); bajo las hipétesis consideradas en esta
investigacion (ver apartado 2.3).

En primer lugar, se debe calcular los parametros de caudal y flujo méasico del agente
gasificante. Segln la investigacion de Radmanesh, Chaouki & Guy (2006), que fue
seleccionada para la validacion, el medio gasificante serd aire. Para ello se utilizan las
ecuaciones 144 y 145, y con dichos valores se calcula el flujo molar de aire real que ingresa al
reactor. Acto seguido, se calculan los flujos molares de las especies gaseosas en mayor
proporcion (nitrégeno y oxigeno), mediante la division entre el flujo masico y el peso
molecular.

Qair = Up *As =9.958 X 10™* m3/s
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Mgir = Qair X Pairer = 3.292 X 107* kg/s

-
=0.0113 mol/s
PMair

fair =
for = 0.21f,; = 0.0024 mol/s

fy2 = 0.79f,;» = 0.0089 mol/s

Con las ecuaciones de devolatilizacion seleccionadas (ver apartado 1.3.1.2) se calculan
las fracciones molares iniciales de las principales especies gaseosas analizadas, que seran
multiplicados por el flujo masico de biomasa libre de cenizas y humedad, para seguir con la
relacién mencionada anteriormente para el calculo del flujo molar.

fO co— m— 0.0027 mol/s

Mcoz

' — = 11
fo—coz= PM,y, 0.0011 mol/s

. My,
fO—HZ WHZ = 0.0047 mol/s

Mcps

=——= X1
fomm PMp, 6.3 x 10"*mol/s

20

= =5.204 x 1074 l
fo H20 — PM;10 mol/s

Mchar

' = = 0.002
fo-char PM,, 0.0025 mol/s

Los valores estimados anteriormente se calculan de forma automatica mediante un
cédigo MATLAB (consultar el Apéndice A — Parametros reaccion inicial) y permiten iniciar
el célculo repetitivo a lo largo de la altura del reactor, asi mismo, estos valores permiten el
calculo del gasto molar inicial a la entrada del reactor (z = 0 m).

gmgy = fair + fco + fcoz + sz + fCH4 + szo + fchar = 0.0234 mol/s
3.3.4 Discretizacion del reactor

El mecanismo de fluidizacidn se considera uniforme cuando el agente gasificante tiene
bajas velocidades (menor o igual a la velocidad de minima fluidizacién). Al superar dicha
velocidad, se forman dos fases separadas al interior del reactor: una fase continua que recibe
el nombre de fase densa o emulsién, y una fase discontinua llamada fase burbuja (Conesa,
2010).
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En el Capitulo 1 se describié el comportamiento fluidodinamico del mecanismo de
fluidizacién. Para entender el modelo de discretizacion del reactor, es necesario recordar que,
durante la fluidizacion, el lecho toma el comportamiento de un liquido en ebullicion; con un
movimiento vigoroso de los solidos suspendidos, ademas, las burbujas generadas ascienden a
cierta velocidad. Este ultimo suceso de borboteo o burbujeo corresponde al exceso de gas
generado que pasa a través del lecho en forma de burbujas. Asi mismo, la transferencia de
calor en el lecho es muy répida, debido a la temperatura uniforme que se consigue obtener con
este tipo de reactores de lecho fluidizado. La Figura 42 describe la tendencia de uniformidad
de temperatura en un reactor de laboratorio de lecho fluidizado, asi como la caida de
temperatura en la zona del freeboard.

Una vez explicado a rasgos generales el comportamiento al interior del reactor durante
la fluidizacion es necesario mencionar algunos ejemplos de discretizacion de reactores para
gasificacion, encontrados en ciertas literaturas que utilizan como combustible a la biomasa,
con la finalidad de comprender el método de discretizacion del reactor en régimen
burbujeante de la presente investigacion.

e Semidiscretizacion por medio de volumen finito

En la investigacion de Badillo Hernandez (2009) se presenta el disefio y esquema
dindmico de control de un gasificador de lecho fijo bajo el proceso de las dos fases, de forma
unidimensional utilizando el método de discretizacién por volumen finito para el reactor. Este
método toma una fraccion de volumen cilindrico del reactor a lo largo de la altura del reactor
(ver Figura 43a), donde se analizan ciertas variables algebraicas como las velocidades del gas
y del sdlido (v, vs;), mientras que se resuelven variables de estado como temperaturas,
composicion de la biomasa y del aire, y densidad del medio gasificante (T, Ty, Yig, 0js)-
Ademas, el modelo de control utiliza variables de entrada con valores pasados y futuros para
predecir el volumen finito que se desea analizar (ver Figura 43b).
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Figura42. Ajuste y medicion de temperatura en un reactor de lecho fluidizado
Fuente: Obtenido de Cluet, (2014)
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Figura 43. (a) Reactor discretizado espacialmente en (b) volimenes de control con

variables de interconexién de los volimenes de control contiguos
Fuente: Obtenido de Badillo Hernandez, (2009)

b)

e Reactor de lecho fluidizado burbujeante multietapa en contracorriente

Es un modelo desarrollado en la investigacion de Perales Lorente (2002) sobre las
reacciones gas-solido con deposiciones de productos solidos al interior de reactores de lecho
fluidizado. Asi mismo, se incluye el anélisis de discretizacion de un reactor en régimen
burbujeante, que utiliza un material inerte para el auto soporte de energia, considerando los
efectos cinéticos, difusivos, de transferencia de masa entre fases, y geometria de la particula
solida. Mientras que los algoritmos de resolucion numeérica de las ecuaciones de balance de
materia de gas-sélido y velocidades del gas en el distribuidor (modelo fluidodindmico) fueron
desarrollados mediante ecuaciones implicitas y explicitas, en cada uno de los nodos del
reactor. En este sentido, para desarrollar el reactor, se discretizo considerando diferentes pisos
0 etapas de reaccidn en serie con tres zonas principales, de tal forma gque el funcionamiento se
asemeja a un flujo en piston9. Ademas, las particulas sélidas que no reaccionaron pasan por
un ciclon ubicado en la parte superior media y son devueltas al exterior por los laterales del
reactor (ver Figura 44). Las zonas se detallan en la Figura 45a, donde se observa que la
primera zona representa al lecho de particulas que existe sobre el distribuidor, la segunda zona
es llamada lecho fluidizado, donde ocurre la evolucion de las burbujas de gas y su ascension
basado en el modelo trifasico de Kunii & Levenspiel (1991) representado en la Figura 45b,
finalmente, la tercera zona es llamada freeboard, donde se produce ciertas reacciones
adicionales del tipo gas-sélido y se recuperan los sélidos que no reaccionaron durante la
gasificacion.

° El modelo de flujo en piston trabaja bajo la hipétesis que cada elemento diferencial de volumen de fluido se
desplaza a lo largo de la longitud del reactor sin intercambio de masa con los elementos siguientes ni con los
elementos anteriores.
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3.3.4.1 Modelo de discretizacion del reactor en régimen burbujeante. Después
de analizar los modelos de discretizacion de algunas literaturas, la presente investigacion
considerd necesario modelar el reactor con una geometria cilindrica, que serd dividido en
elementos cilindricos diferenciales con la misma &rea transversal, para estimar los flujos
molares en cada subregién o volumen de control con las ecuaciones diferenciales de
transformacion vistas en el Capitulo 2, donde las variables dependientes son aproximadas en
cada volumen de control y sustituidas en dichas ecuaciones diferenciales. Ademas, el
volumen de control es un espacio compartido por las dos fases (emulsion y burbuja) y son
separadas por una superficie infinitesimal que permite la interaccion entre ambas fases,
ademaés, cada una ocupa cierto espacio, descrito por los valores constantes de las variables
como fraccion de vacio en el lecho (ef), fraccion de volumen ocupado por las burbujas (eg) y

por la fraccion de volumen ocupado por los sélidos del lecho (&).

Es necesario resaltar que el modelo seleccionado para describir el comportamiento en
el volumen de control sera en base al modelo cinético de la Teoria de las dos Fases, bajo el
supuesto que todos los sélidos estan perfectamente mezclados debido al estado de fluidizacion
en régimen burbujeante y a las hipotesis mencionadas en el apartado 2.3. Para una mejor
compresion, la Figura 46 muestra el disefio de un gasificador de lecho fluidizado, donde se
analiza solo la parte del reactor que serd discretizado mediante n pisos definidos por el
comando ODE113, cuya cantidad de pasos obtenido representa en cualquier caso un valor
significativo para obtener una buena precision con un error de calculo de 10E-06.
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El modelo cinético describe una separacion al interior del reactor de las fases burbuja
y fase emulsion, estas regiones se observan en la Figura 46 divididas por una linea solida que
representa una superficie infinitesimal que permite la interaccion entre ambas fases. Ademas,
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la fase burbuja tiene una menor proporcién (lado izquierdo del reactor discretizado) y la fase
emulsion posee una mayor proporcion debido a las interacciones fisicas (pérdida de masa del
combustible) y reacciones quimicas del tipo gas-sélido. Asi mismo, se observan flechas
verticales con direccion ascendente en cada fase y piso del reactor discretizado, que
representan un conjunto de gases liberados y distribuidos en igual proporcion, considerando
que inicialmente es aire que ingresa a una velocidad u,; y a medida que la altura del reactor
aumenta este conjunto de gases formaran el syngas.

Por otro lado, la Figura 47 muestra a detalle dos regiones diferenciales o pisos del
reactor, iniciando en la altura de referencia (Z, = 0 m), donde se conocen los flujos molares
iniciales que permiten estimar las concentraciones molares, cuya principal utilidad radica en
el célculo de los flujos del siguiente piso (n = 1). La primera zona representa la fase burbuja,
modelada como un flujo en piston, donde se analiza la formacion de una burbuja que viaja a
cierta velocidad. Ademas, se muestra el sentido bidireccional del coeficiente de transferencia
de masa entre fases (Kz_ ), siendo un valor importante, pues representa la velocidad de cierto
flujo de gases de alta concentracion provenientes de la fase burbuja que difunden y penetran
en los solidos de la fase densa o emulsion, y viceversa, porque los gases en igual proporcion,
pero en sentido contrario (desde la fase emulsidn) también pueden interactuar con los gases de
la fase burbuja, cabe resaltar que esto ocurre en cada piso. De forma similar ocurre en la zona
de la fase emulsion, donde la transferencia de masa se da en ambos sentidos, debido a que el
modelo contempla un reactor continuamente agitado con interacciones del tipo gas-sélido, por
ello el sélido (biomasa) presenta una transformacion fisica a medida que incrementa la altura
del reactor. Esto se trabajo bajo las ecuaciones del proceso de devolatilizacion y las
reacciones quimicas heterogéneas. Finalmente, se observa el sentido del flujo neto (AFg_;),
desde la fase emulsién hacia la fase burbuja, cuyo valor debe ser calculado para las ocho
especies volatiles consideradas en esta investigacion durante el proceso de gasificacion.
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Fuente: Basado en Yan, Heidenreich & Zhang, (1997)
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3.3.5 Funciones en codigo MATLAB

Para desarrollar numéricamente el modelado de un gasificador de lecho fluidizado en
régimen burbujeante de esta investigacion, es necesario tener funciones en cddigo MATLAB
que resuelvan las etapas del proceso de gasificacion bajo la Teoria de las Dos Fases, esto se
muestra en la Figura 48.

EN Crato=s_de Entrada

E N Datos_de_Entrada_dado=_walidacion
4\ Devolatilizacion

E N Funcion_transferencia

4 Hidrodinamica_del_lecho_fluidizado
4\ Minima_fluidizacion

D Parametros_Reaccion_lnicial

EN Pesos_Moleculares

4\ Propiedades_del_agente_gasificante
4\ Prueba_MODELD MATEMATICO GASIFICADOR
E N Prueba PAODELD Validacion

Figura 48. Listado de funciones en cédigo MATLAB

A continuacién, se describe el contenido de las funciones y los cddigos principales de
forma ordenada, segun el procedimiento de calculo descrito en los diagramas de flujo (ver
Figura 40 y 41). Para mayor detalle, es necesario consultar los apéndices adjuntos con las
designaciones de la Figura 48, ademas, es necesario mencionar que las variables de salida en
cada funcion se definen como variables globales (global), y eventualmente se almacenan
ciertas variables en matrices para un analisis posterior.

e Datos_de_entrada

Este script contiene todas las variables necesarias para iniciar los calculos numéricos
del modelo matemaético (ver apartado 3.3.1).
e Datos_de_entrada_dados_validacion

Es un script que contiene los valores conocidos de las variables de entrada en base a la
bibliografia consultada, para iniciar la validacion del modelo matematico.
e Pesos_moleculares

Representa la primera funcion que debe ser llamada por el codigo principal, con la
finalidad de utilizar los pesos moleculares de los elementos basicos que componen a la
biomasa (C, H, O, N) para calcular las ocho especies volatiles consideradas en esta
investigacion.

e Propiedades_del _agente gasificante

La presente investigacion considerd analizar el aire como medio gasificante, al igual
que lo utiliza la bibliografia para la validacion por ser un recurso que se obtiene facilmente.
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Esta funcion calcula, en funcién a los datos de entrada, parametros como la viscosidad
dinamica segun la Ley de Sutherland, la densidad a la temperatura del proceso, y la
difusividad.

e Minima_fluidizacion

Es la tercera funcidn que debe ser llamada por el codigo principal, pues necesita de las
funciones anteriores para poder iniciar el calculo numérico de las variables como el Nimero
de Arquimedes, la porosidad del lecho y el Nimero de Reynolds en condiciones de minima
fluidizacién, finalizando con el célculo de la velocidad de minima fluidizacion, referida al
medio gasificante.

e Hidrodinamica_del_lecho_fluidizado

Esta funcion contiene ciertas ecuaciones que no dependen de la altura del rector, y
sirven para estimar variables como didmetros de burbuja, velocidades de la burbuja y la altura
del lecho expandido.

e Devolatilizacion

Representa una de las funciones méas importantes del modelo matemaético, pues
contiene las ecuaciones empiricas que permiten calcular las fracciones masicas de especies
volatiles iniciales producidas durante la etapa de pirdlisis o devolatilizacion, y posteriormente
serviran para estimar los flujos molares iniciales.

e Parametros_reaccion_inicial

Es la quinta funcion que debe iniciar, y depende de las variables de las funciones
anteriores. En esta funcion se calculan todos los parametros iniciales como flujos molares de
los gases que componen al aire, el flujo masico de biomasa que reacciona durante la
gasificacion, en funcion de la ecuacion del Equivalence Ratio o razén de equivalencia (ER).
Ademas, se calculan las concentraciones molares en la Fase Burbuja y Fase Emulsion, en
funcion de los flujos molares iniciales que se calcularon en unas lineas de codigo anterior.

¢ Funcion_transferencia

Este codigo representa a la funcion que sera llamada por el comando ODE113, tantas
veces sea necesario al momento de discretizar el reactor mediante diferenciales de altura, para
resolver las ecuaciones diferenciales ordinarias de transformacion de flujos molares de las
ocho especies voléatiles analizadas. Para ello, se calcula la hidrodindmica del lecho que esta en
funcion de la altura del reactor (z), asi mismo, se calculan las concentraciones molares,
fracciones masicas y presiones parciales en las fases emulsion y burbuja; de forma simultanea
para las ocho especies volatiles. En segundo lugar, se desarrolla un blogue donde se analizan
las nueve reacciones quimicas mediante sus coeficientes estequiométricos, velocidades de
reaccion y el calculo de la Energia Libre de Gibbs. Finalmente, se resuelve el aporte del flujo
neto en la fase emulsion por especie, para ser reemplazado junto a otras variables en las
ecuaciones de transformacion de flujo molar.
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e Prueba_MODELO_validacion

Es el codigo principal, cuya funcion es el llamado de forma ordenada de las funciones
descritas en los puntos anteriores, ademas, tiene la funcion de llamar al comando ODE113
para calcular la matriz de dimensién [16 x n], siendo n el nimero de pisos de flujos molares.
Por otro lado, este script contiene los puntos de los resultados experimentales para la
validacion del modelo matematico, que seran graficados y comparados con los valores de las
fracciones maésicas obtenidas. Finalmente, se verifica la Ley de Conservacion de masa,
mediante la sumatoria de los flujos mésicos a la entrada y salida del reactor.

e Prueba_ MODELO_MATEMATICO_GASIFICADOR

Este script es similar al codigo anterior, con la diferencia que no posee los datos
experimentales de validacion, pues se considera que es el cddigo final del modelo matematico
desarrollado en esta investigacion. Obteniendo asi, las tres graficas principales de la evolucion
de las fracciones masicas de didxido de carbono (CO0), hidrégeno (H,) y metano (CH,) con
respecto a la altura del reactor, siendo estos gases los que componen al syngas y permitirian
estimar su poder calorifico inferior (PCI).






Capitulo 4
Analisis de resultados

Este capitulo contiene la validacion del modelo matemaético desarrollado en la presente
investigacion mediante datos experimentales extraidos de una investigacion cientifica.
Ademas, presenta una data numérica y gréfica obtenida del modelo matematico con respecto a
las principales variables de control que influyen durante el proceso de gasificacion, orientadas
al analisis del prototipo de gasificador de lecho fluidizado en régimen burbujeante construido
en la Universidad de Piura.

4.1 Validacion del modelo mateméatico

La investigacion de Radmanesh, Chaouki & Guy (2006) presenta dos modelos
matematicos dinamicos y unidimensionales, desarrollados para el analisis experimental de un
gasificador de lecho fluidizado burbujeante (BFBG) de laboratorio para biomasa. El primer
modelo utiliza una ecuacién para describir una cinética con alta velocidad de calentamiento
durante la pir6lisis, por el contrario, el segundo modelo utiliza una ecuacion de primer orden
obtenida en base a datos empiricos para velocidades de calentamiento moderadas. Ademas, la
modelacién contempla la hidrodinamica del lecho, anélisis de la pir6lisis secundaria y la
influencia del freeboard para la formacion de ciertas reacciones quimicas. Asi mismo, la fase
solida de carbono utiliza el modelo de contracorriente de mezcla inversa con la finalidad de
describir la mezcla de particulas de carbén.

Se utilizo el primer modelo de Radmanesh, Chaouki & Guy (2006) para comparar los
resultados obtenidos en esta investigacion, debido a que presentdé un mejor comportamiento y
cercania con los valores experimentales. Es necesario mencionar que la metodologia de
modelacién de un gasificador de lecho fluidizado burbujeante desarrollado y validado en esta
investigacion tuvo una publicacion SCOPUS, al exponer los resultados en 2021 IEEE
International Conference on Automation (IEEE ICA-ACCA2021). Para mas informacion se
recomienda revisar el Anexo 1.

4.1.1 Preprocesamiento con xXyExtract

Se utilizo el software xyExtract Graph Digitizer para obtener las coordenadas o puntos
de las gréaficas del modelo matematico resultante en la investigacion de Radmanesh, Chaouki
& Guy (2006) de forma detallada. Este software permite extraer datos de un grafico 2D
mediante la importacion previa de una imagen en formato mapa de bits (bmp). Ademas,
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permite extraer hasta 1500 puntos, para ello es necesario conocer el entorno de trabajo para
iniciar un nuevo proyecto, tal y como se observa en la Figura 49.

B syestract - [2masR) - o X
L] Fite Preferences  Help - FX

Figura49. Workspace en xyExtract version 5.1

Previamente se procedio a extraer las gréficas correctamente delimitadas en forma de
captura y se guardaron en formato bmp, esto se observa en la Figura 50.

E H .. . g |
Fracciones Fracciones Fracciones
FBurbuja_CH4 FBurbuja_CC FBurbuja_H2

Figura 50. Captura en formato bmp de la evolucion de las tres especies gaseosas

4.1.2 Procesamiento para la extraccion de puntos

Con las imagenes de la Figura 50 se procede a importar cada una de ellas para realizar
el procesamiento de la informacion a extraer. Los pasos que se realizan en el software
xyExtract Graph Digitizer son consecutivos, y deben ser realizados de forma correcta para
continuar, pues el programa no permitird seguir si detecta algin error o incoherencia. En
primer lugar, una vez importada la imagen en un nuevo proyecto, se debe delimitar
correctamente los ejes x e y dando sus valores maximos y minimos, siendo el Gltimo valor
coincidente en ambos casos (valor de referencia igual al origen). En segundo lugar, se debe
seleccionar la opcion points, y utilizando el cursor se debe hacer clic a lo largo de la gréafica
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gue se desea extraer sus coordenadas o puntos, donde apareceran pequefios puntos de color
celeste que indican la cantidad de datos a extraer (ver Figura 51).

Los pasos mencionados anteriormente se realizaron para cada curva donde se desea
extraer sus puntos. En otras palabras, el proceso para obtener los puntos del modelo y datos
experimentales de la investigacion de Radmanesh, Chaouki & Guy (2006) se realizd seis
veces, considerando las fracciones molares en Fase Burbuja del mondxido de carbono (C0),
hidrégeno (H,) y metano (CH,), siendo los principales compuestos gaseosos del syngas.
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Figura51. Parametros para definir el sistema de extraccion de puntos

4.1.3 Post procesamiento-resultados de extraccion de puntos

Para conocer las coordenadas de las curvas es necesario guardar el proyecto, siendo el
paso final. Al realizar esto, automaticamente se genera un archivo en formato txt, cuyo
contenido son los puntos en los ejes x e y (ver Figura 52) de forma ordenada. La cantidad de
puntos para los datos experimentales fueron 6 y alrededor de 65 puntos para las curvas del
Modelo 1. Esto permitir ingresar dicha data al cddigo en MATLAB vy generar las mismas
curvas y datos experimentales frente a la respuesta del modelo matematico de esta
investigacion (ver Apéndice I).
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Figura52. Proyectos guardados con las coordenadas de las curvas a

comparar

4.1.4 Datos de entrada para la validacion

A continuacién, se presentan los datos de entrada necesarios para iniciar el modelo
matematico (ver Tabla 29), extraidos en base a la investigacion de Radmanesh et al (2005) y
al experimento 1 presentado por Radmanesh, Chaouki & Guy (2006).

Tabla 29. Datos de entrada para la validacion del modelo matematico
Biomasa Beech Wood
Temperatura de operacion T =1073 K
Presion de operacion P=1atm
Estado de fluidizacion EF =7
Diametro de particula del material inerte d, = 0.00025m

Densidad del material inerte (silica sand)

pp = 2650 kg/m3

Altura del reactor

HR=Z=O-8m

Di&metro interno del reactor D; = 0.078 m
NUmero de orificios en distribuidor ng = 30
Razon de equivalencia ER =0.32

Composicién mésica en base seca de la biomasa

Xc—pio = 48.27 Xy_pio = 6.36

X0—bio = 45.2 yXN—-bio — 0.14

Porcentaje de cenizas en la biomasa

ash = 0.8

Fraccién masica de material volatil

Xmy = 0.81
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4.1.5 Resultados de la validacion

Al ingresar los datos de entrada de forma secuencial o en su defecto escribirlos de
forma predefinida como se muestra en el Apéndice B, el modelo matematico en cddigo
MATLAB realizara la secuencia explicada en el Capitulo 3, con la finalidad de resolver las
ecuaciones diferenciales ordinarias de transformacion para el célculo de los flujos molares de
las especies analizadas (i = €0, C0,, H,,H,0,CH,, 0,, N,, char) con respecto a la altura del
reactor.

Los primeros resultados de la simulacion numérica en régimen estacionario a evaluar
fueron satisfactorios. El tiempo de simulacion fue de aproximadamente 51 s, obteniendo un
tiempo de respuesta relativamente rapido en comparacion a los modelos CFD, asi mismo, el
numero de pisos o diferenciales de altura del reactor obtenidos fue de 9463 para cada especie
gaseosa analizada, dicha cantidad obtenida es funcién del comando ODE113, pues utiliza
incrementos de altura variables. De esta forma, se calculd los valores del flujo molar total a la
entrada y salida del reactor, obteniendo 0.0234 mol/s y 0.0214 mol/s respectivamente,
ademas, la diferencia o variacion de flujos es igual a 2 x 107°% mol/s, por lo tanto, el flujo
molar se reduce. Asi mismo, se estimd el flujo masico a la entrada y salida del reactor (ver
Apéndice K), verificando la conservacion de masa del sistema.

Ademas, se obtuvo resultados graficos para comparar la evolucién de las fracciones
molares de las tres principales especies gaseosas que componen al syngas (CO,H,, CH,),
presentadas en la investigacion de Radmanesh, Chaouki & Guy (2006) frente al modelo
matematico desarrollado en esta investigacion. Cabe sefialar que las gréaficas presentan un
apoyo visual, pues se ha sefialado con una recta vertical discontinua la ubicacion de la altura
del sistema de alimentacion donde inicia el proceso de devolatilizacion (ver apartado 2.3) vy,
de igual forma para la altura del lecho expandido.

La evolucion de la fraccion molar de monoxido de carbono (CO) en fase burbuja se
presenta en la Figura 53, con una curva de color azul, obteniendo un comportamiento de
prediccién similar al modelo de Radmanesh, Chaouki & Guy (2006) descrito por una curva
discontinua roja. Sin embargo, ambos modelos presentan una diferencia notable. Esta
investigacion sobreestima el rendimiento del CO mientras que el segundo modelo lo
subestima. A pesar de lo mencionado anteriormente, la tendencia se asemeja a los valores
experimentales, debido a que estos incrementan su valor conforme aumenta la altura del
reactor.
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Figura53. Evolucidn de la fraccion molar del monéxido de carbono

La respuesta de la fraccion molar de hidrogeno (H,) frente a la altura del reactor se
observa en la Figura 54, donde el modelo desarrollado en esta investigacion logra predecir
valores numéricos cercanos a los datos experimentales y presenta un mejor comportamiento

frente al modelo matematico comparado (curva discontinua roja).

Por altimo, se compara la evolucion de la fraccion molar del metano (CH,),
obteniendo una tendencia y comportamiento diferenciado. La curva del color azul
desarrollada en esta investigacion presenta una disminucién del rendimiento o consumo del
metano al incrementar la altura del reactor, por otro lado, el modelo de Radmanesh, Chaouki
& Guy (2006), desde ahora llamado modelo de referencia, predice una tendencia similar con
los datos experimentales, donde el gas incrementa su valor porcentual (ver Figura 55). A
pesar de ello, es importante destacar que en ambos casos la variaciéon entre el valor real y

predecido no es significativa, esto se analizara en el siguiente parrafo.

0.8
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Figura55. Evolucion de la fraccion molar del metano

A continuacion, en la Tabla 30 se presentan los datos resumidos del error relativo
obtenido del modelo desarrollado en esta investigacion con respecto a los datos
experimentales medidos a la salida del reactor de las tres especies gaseosas, asi mismo, se
estima el error de la investigacion de referencia.
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Tabla 30. Cuadro comparativo del error relativo en ambos modelos
Fracuoggls Q;Jézti;?s( (;) ;a salida Error (%)
co H, CH, Eco Ey, Ech,
Experimento 1 20.39 9.18 3.66 -- -- --
Modelo 28.52 8.08 2.37 39.87 11.98 35.25
23‘3/“2;‘8856? Chaouki & 14.44 1178 2.88 2918 2832 2131

Como se observa en la Tabla 33, se comprobd que ambos modelos matematicos
presentan los valores mas altos de error relativo para predecir la fraccién molar del mondxido
de carbono. Por otra parte, al analizar las fracciones molares del hidrégeno a la salida del
reactor, el modelo de referencia presenta un error de mas del doble respecto al modelo en
cédigo MATLAB, mientras que el error al estimar la fraccion molar del metano en el modelo
de referencia es menor.

4.2  Andlisis del gasificador UDEP

La planta piloto del gasificador de lecho fluidizado burbujeante se construy6 en el afio
2017 en el campus de la Universidad de Piura (ver Figura 56), desde entonces se ha realizado
mejoras en la geometria y estructura del gasificador, asi como el anélisis de cierto tipo de
biomasa residual producida en la ciudad de Piura (ver apartado 1.4.2.1).

Este apartado contiene el analisis a nivel numerico matematico del gasificador UDEP
frente al uso de bagazo de cafia de azGcar como materia prima combustible, ademas, se
analizan dos variables de control para estimar el mayor rendimiento calorifico del syngas.
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4.2.1 Ubicacion del gasificador UDEP

Un gasificador es un equipo que posee un reactor de geometria variable que opera a
temperaturas elevadas, asi mismo, tiene sistemas de alimentacion, filtrado, etc. Por ello, es
necesario tener un espacio adecuado para su instalacion.

La construccion de la planta experimental donde funciona el gasificador de forma
segura esta ubicada entre el policlinico y el radar de la Universidad de Piura, con direccién
Av. Ramén Mugica 131, Urb. San Eduardo (ver Figura 57). Las dimensiones del terreno
tienen un area aproximada de 5 x 4 m?2.
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Figura57. Ubicacion en el plano de la planta piloto
Fuente: Obtenido de Google Earth

4.2.2 Datos de entrada para la simulacion numérica

Como se menciond anteriormente, para iniciar el modelo matematico en cddigo
MATLAB es necesario conocer los datos de entrada (ver apartado 3.3.1). Estos datos se
agruparon en la Tabla 34, y los valores corresponden a los pardmetros térmicos,
fluidodindmicos y geométricos del gasificador UDEP, determinados en las investigaciones de
Garcia Valladolid (2017) y Estremadoyro (2015). Ademas, se analiz6 el bagazo de cafia de
azUcar como materia prima para esta simulacion, por ser un residuo muy abundante en la
ciudad de Piura. Para ello, es necesario conocer la composicion basica mediante un andlisis
Gltimo y préximo. Se tom6 como base la investigacion de Ahmed & Gupta (2011) para
conocer la composicion en base seca de la biomasa elegida, debido a que los autores
utilizaron valores estandar vistos en diversas literaturas durante un proceso de gasificacion.

La geometria preliminar del reactor en base a un modelo de caja negra utilizando el
software CEAQui se observa en la Figura 58a (Estremadoyro, 2015), donde se puede conocer
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la altura del alimentador y el didmetro interno del reactor. En base al estudio preliminar
anterior, el disefio final del reactor de lecho fluidizado burbujeante se observa en la Figura
58b (Garcia Valladolid, 2017), con ciertas variaciones y mejoras geomeétricas necesarias para
la construccidn fisica.

Mediante los disefios mencionados en el parrafo anterior, se pudo extraer cierta
informacion relevante para la simulacion numerica del modelo matematico desarrollado en
esta investigacion (ver Tabla 31). Es necesario sefialar que los pardmetros fluidodinamicos
como la razon de equivalencia y el estado de fluidizacion han sido estimados bajo célculos
numericos manuales con la informacién determinada en las dos investigaciones ya
mencionadas.

Tabla31.  Datos de entrada del experimento UDEP

Experimento UDEP

Biomasa Bagazo de cafia de azlicar
Temperatura de operacién T =1073K
Presion de operacion P=1atm

Estado de fluidizacion EF =5
Diametro de particula del material inerte d, = 0.0005m
Densidad del material inerte (bauxita) pp = 1760 kg/m3
Altura del reactor Hp =135m
Diametro interno del reactor D; =0.23m
Namero de orificios en distribuidor ng =49

Razon de equivalencia ER = 0.15

Xc—bio = 44.8 XH—bio = 5.35

Composicidén masica en base seca de la biomasa
Xo—bio — 39.55 yXN—bio = 0.38

Porcentaje de cenizas en la biomasa ash = 0.113

Fraccion masica de material volatil Xmy = 0.738

Porcentaje de carbono fijo Crixea = 14.95
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4.2.3 Resultados y discusiones del gasificador UDEP

Con los datos de entrada ingresados al modelo matematico, se realiza el calculo de la
evolucion de las fracciones molares en la fase burbuja de las principales especies gaseosas
que componen al syngas, a lo largo de la altura del reactor, con la finalidad de predecir el
potencial calorifico bajo las condiciones del experimento UDEP (ver Tabla 34). Los
resultados se observan en la Figura 59 y Figura 60.
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Las evidencias anteriores muestran que la evolucion de la fraccion molar de monoxido
de carbono (CO) presenta una sobreestimacion, debido a las contribuciones de las reacciones
guimicas endotérmicas y a las ecuaciones consideradas para estimar la velocidad de reaccion
de dicho gas. Esto representa un consumo de metano (R5), vapor de agua (R6) y de didxido
de carbono (R7) para la generacion de CO, ademas, existe una contribucion minoritaria
debido a la generacion de material carbonoso. Con respecto a la tendencia del hidrégeno vy el
metano vistas en la Figura 59 y Figura 60 respectivamente, estos gases presentan un
comportamiento descendente, pues se consumen conforme incrementa la altura del reactor,
esto tiene una consecuencia en el rendimiento calorifico del syngas como se verd mas
adelante. En tal sentido, la Tabla 32 presenta una comparativa de los valores estimados en
esta investigacion con respecto a la investigacion de Figueroa (2015). Cabe mencionar que en
ambos casos los escenarios son diferentes, coincidiendo solo en la temperatura de operacion,
el tipo de biomasa y en el tipo de gasificador utilizado.

Tabla 32. Datos obtenidos a la salida del reactor para gasificacion de bagazo de cafia de

azucar
Gasificador Modelo T [°C] ER Yco YH2 YcHa
Experimento Teoria de las
BFB 800 0.15 28.7% 11.27%  3.01%
UDEP dos fases ’ ’ ’
Figueroa (2015) BFB CFD 800 0.3 12.95% 5.5% 3.6%

Asi mismo, se estimd la diferencia de la cantidad de flujo molar a la entrada del
reactor y a la salida, obtenido una reduccion del orden de 107°2 mol/s, demostrando
nuevamente que el flujo molar ha disminuido a la salida del reactor. A continuacion, se
presentan los resultados obtenidos.
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fmolar—inicial = 0.5483 mol/s
fmolar_final = 0.5125mol/s

Af =0.0358 mol/s

El valor del poder calorifico inferior (PCI) del syngas se estim6 mediante la Ecuacién
156, que representa la contribucion porcentual de los valores del PCI de las tres principales
especies gaseosas, presentadas en la investigacion de Waldheim & Nilsson (2001) sobre
gasificacion. Ademas, se verifico que el valor del PCI obtenido mediante el modelo
matematico para el experimento UDEP estd dentro del rango de valores tedricos que se
pueden obtener en un reactor de lecho fluidizado burbujeante a presion atmosférica, asi como
los valores de las fracciones molares estimadas en esta investigacion (ver Tabla 33).

_ (PClcoyco) + (PClypyuy) + (PCleyaycua)

156
A [M] /Nm3] (156)

PCI

(12.63y¢0 + 10.8y2 + 35.9¢y4)

PCI =
100

mj

PClgxpypep = 5-93 Nm3

Tabla 33.  Caracteristicas tipicas del gas producido en gasificadores a presion atmosférica

Propiedades Downdraft Updraft BFB CFB

PCI (M]/Nm?) 4-5.6 3.7-5.1 3.7-8.4 3.6-5.9
H, (Y%vol) 15-21 10-14 5-16.3 15-22
CO (%vol) 10-22 15-20 9.9-22.4 13-15
€0, (%wvol) 11-13 8-10 9-19.4 13-15
CH, (%vol) 1-5 2-3 2.2-6.2 2-4

Fuente: Obtenido de Couto et al (2013)

4.2.3.1 Influencia de la temperatura de operaciéon. Uno de los parametros de
control méas importantes es la temperatura de operacién, pues genera variaciones significativas
en la composicion del syngas como se vera mas adelante. En consecuencia, el analisis de este
parametro con el modelo matematico desarrollado en cédigo MATLAB es fundamental para
entender de forma tedrica el comportamiento del gasificador UDEP frente a variaciones de
temperatura en el reactor.
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Después de ingresar los datos de entrada del gasificador UDEP y estimar de forma
aproximada los valores de los flujos molares en un reactor isotérmico, se plantea entonces
variar este pardmetro hasta cierto rango de temperatura, pues como se observa en los datos
estimados en la Tabla 34, los valores del hidrogeno (H,) vy del metano (CH,) empiezan a
disminuir o a consumirse hasta alcanzar valores muy pequefios (entre 951°C y 953°C), cuya
magnitud no es lo suficiente como para lograr generar las reacciones quimicas propuestas en
este modelo matematico. Ademas, se observa que en el rango de valores entre 725°C y 750°C
los saltos son muy grandes para el H, y el CH, , sin embargo, al tomar un incremento menor,
los valores resultan con la misma tendencia, por ello se ha optado por mantener el incremento
de 25°C para el analisis. Asi mismo, en la Tabla 37 se observa que a medida que incrementa
la temperatura en pasos de 1°C a partir de los 950°C, la diferencia de flujos a la entrada y
salida se incrementa, por lo tanto, el sistema ya no converge.

Un aumento de la temperatura de operacion significa que las velocidades de reaccién
durante el proceso de gasificacion seran mayores, aumentando ciertos compuestos gaseosos y
disminuyendo otros (Figueroa, 2015). Por otro lado, la conversién de biomasa aumenta a
medida que la temperatura aumenta, con ello los sélidos disminuyen y aumentan los
compuestos gaseosos. En consecuencia, las variaciones de las tres especies gaseosas
analizadas frente al incremento de temperatura en el reactor UDEP se presentan a
continuacion (ver Figura 61 y Figura 62).

Tabla 34. Data tedrica obtenida del modelo matematico para diferentes temperaturas del
reactor UDEP

Temperatura [°C] Yco Y2 YcHa pPCI fo fr Af
700 27.15 4.55 6.75 6.34 0.6320 0.5503 0.0820
725 27.3 5.00 6.66 6.38 0.6088 0.5330 0.0758
750 28.18 13.35 3.08 6.11 0.5872 0.5516 0.0360
775 28.3 12.51 3.07 6.03 0.5671 0.5325 0.0346
800 28.7 11.27 3.01 5.92 0.5483 0.5125 0.0360
825 29.61 10.00 2.86 5.85 0.5307 0.4932 0.0376
850 30.42 8.75 2.65 5.74 0.5143 0.4754 0.0389
875 31.21 7.72 2.37 5.63 0.4989 0.4592 0.0390
900 32.16 6.82 2.13 5.56 0.4845 0.4443 0.0402
925 33.21 5.74 191 5.50 0.4709 0.4293 0.0416
950 34.72 1.59 1.78 5.20 0.4582 0.4037 0.0546
951 34.7 1.26 1.74 5.14 0.4577 0.3989 0.0588
952 34.3 1.02 1.72 5.06 0.4572 0.3912 0.0661
953 34 0.87 1.70 5.00 0.4567 0.3684 0.0883

955 El sistema ya no converge.
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Figura 61. Evolucion de la fraccién molar de CO frente a la

Con respecto a la tendencia de las principales especies gaseosas del syngas analizadas
en el gasificador UDEP, se puede afirmar que el contenido de monoxido de carbono aumenta
conforme aumenta la temperatura del proceso, esto difiere de algunas literaturas. Por el
contrario, la tendencia de la fraccion molar del hidrégeno presenta un comportamiento
definido, y tiene un valor pico a 750°C, luego disminuye conforme aumenta la temperatura
del proceso, una tendencia similar ocurre con el contenido de metano, estos dos
comportamientos se presentan en diversas investigaciones, tales como Rodriguez et al (2010),

temperatura de operacion del gasificador UDEP

Tosina Fernandez (2013) y Radmanesh, Chaouki & Guy (2006).
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En base a los resultados anteriores, se puede afirmar lo que diversos autores postulan,
que el aumento del rendimiento energético del syngas o la disminucién del poder calorifico
inferior esta relacionado con la temperatura, inclusive cuando se trabaja con diferentes tipos
de biomasa, sin embargo, esto puede ser referencial, porque depende ademas de ciertos
factores, por ejemplo, del tipo de agente gasificante, de la geometria del reactor, etc.

Asi mismo, el comportamiento del PCI se observa en la Figura 63, y presenta el
comportamiento esperado segun diversas literaturas, es decir, que empeora la calidad el gas a
la salida del reactor conforme se aumenta la temperatura del proceso. Ademas, se puede
observar que el gasificador UDEP presenta un mejor desempefio energético a 735°C con un
valor de PCI igual 6.4 MJ/Nm3, debido a la variacion de las tres especies gaseosas
analizadas.

PCI (MJ/Nm3)

5-2 '] L ']
700 750 800 850 900 950

Temperatura de reacciéon (°C)
Figura 63. Evolucion del poder calorifico inferior frente a la
temperatura de operacion del gasificador UDEP

4.2.3.2 Influencia de la razén de equivalencia (ER). El capitulo 2 explica
diversas variables que intervienen durante el proceso de gasificacion, y una de ellas es la
razon de equivalencia, un factor adimensional utilizado en el proceso de conversion térmica, y
se define como la relacién entre el flujo mésico real de aire-biomasa y el flujo de aire-biomasa
estequiométrico necesario para generar una combustion completa. Ademas, se analiz6 los
rangos que podria tener este parametro.

Este apartado contiene la relacién existente entre la ER y la evolucion de las fracciones
molares de las tres especies gaseosas analizadas, respecto al experimento UDEP. Por tal
razén, en la Tabla 35 se muestra la data obtenida mediante la simulacion numérica. Y de
forma grafica se puede concluir que los valores del mondxido de carbono en la Figura 64
muestran una tendencia a incrementar su contenido porcentual, al aumentar la ER, sin
embargo, la variacion de los valores no es muy significativa. Esta tendencia ascendente se
observa en investigaciones como Tosina Fernandez (2013) y Arteaga-Pérez (2012), por el
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contrario, la investigacion de Manikandan & Jeya (2020) analiza la gasificacion de biomasa
en un lecho fluidizado burbujeante con bagazo de cafia de azucar, que utilizé un rango de la
ER entre 0.1 y 0.35, obtuvo una tendencia descendente de la composicion en base seca del
mondxido de carbono. Estas diferencias tienen una explicacion, pues los experimentos no son
iguales y generan ciertas condiciones para la obtencién de resultados particulares, por tal
razon, los valores de un modelo deben ser verificados experimentalmente.

Después de la simulacién, se pudo determinar el gasto mésico de biomasa seca al
utilizar un determinado valor de la ER para el experimento UDEP. Los valores obtenidos en
definitiva presentan una tendencia a disminuir el consumo de biomasa (bagazo de cafa de
azucar) al incrementar la ER, esto es comprensible al analizar la formula de la ER,
repercutiendo en el valor del PCI, sin embargo, la variacion no es muy grande, pues
representa una disminucién de 0.6 MJ/Nm3.

Tabla 35.  Data tedrica obtenida del modelo matematico para diferentes valores de la ER

ER Yco YH2 YcHa PCI 9vio Lkg/h] fo fr Af

0.19 2811 10.54 2.73 5.67 35.28 0.4719 0.4405 0.0315
020 28.20 10.3 2.67 5.63 34.56 0.4576 0.4267 0.0309
021  28.20 10.0 2.61 5.58 33.84 0.4447 0.4141 0.0306
022  28.20 9.8 2.55 5.54 33.12 0.4329 0.4026 0.0303
0.23 28.20 9.55 2.50 5.49 32.40 0.4597 0.4270 0.0327
0.24  28.20 9.27 2.46 5.45 32.00 0.4490 0.4163 0.0326
0.25 28.20 8.98 2.40 5.39 31.32 0.4391 0.4064 0.0326
0.26  28.36 8.64 2.38 5.37 30.60 0.3949 0.3647 0.0302
0.27 28.44 8.33 2.33 5.33 30.20 0.3871 0.3568 0.0303
0.28  28.52 8.02 2.28 5.29 29.70 0.3799 0.3495 0.0305
0.29  28.57 7.69 2.26 5.25 29.50 0.3733 0.3426 0.0306
0.30  28.57 7.35 221 5.20 29.10 0.3670 0.3362 0.0308
031 28.49 7.02 2.17 5.14 28.80 0.3612 0.3302 0.0309

032 28.44 6.69 2.10 5.07 28.10 0.3557 0.3246 0.0311
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Figura 64. Evolucion de la fraccion molar del CO frente a la variacion de

la ER para el experimento UDEP

De forma similar a la variacion de temperatura, las fracciones molares de hidrégeno y
metano a la salida del reactor disminuyen conforme aumenta la razén de equivalencia (ver
Figura 65), esto disminuye la calidad del syngas. Se observa que la variacion de hidrégeno es
mas significativa en comparacion a la variacion de metano, este Gltimo compuesto gaseoso es
afectado por la reaccion de metanizacion, que se inhibe al aumentar el valor de ER.
Resultados similares a la tendencia obtenida en esta investigacion pueden ser observados en
Tosina Fernandez (2013), Radmanesh, Chaouki & Guy (2006), Manikandan & Jeya (2020) y
Arteaga-Pérez (2012). Finalmente, la Figura 66 muestra la influencia de las variaciones de las
tres especies analizadas con respecto al valor del poder calorifico inferior, pues su tendencia
es a disminuir a medida que incrementa la ER, como se mencioné en el parrafo anterior. Es
importante resaltar que los valores obtenidos del PCI son menores en comparacion a los
estimados en la Figura 63 debido a que la ER tiene un valor constante de 0.15.
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Figura 66. Evolucion del poder calorifico inferior frente a la
variacion de la ER para el experimento UDEP

Es necesario destacar que los resultados de las variaciones de los dos parametros
analizados, y orientados al gasificador UDEP, han sido presentados en un paper al 16%
Conference on Sustainable Development of Energy, Water and Environment Systems
(SDEWES) DUBROVNIK 2021, realizado en Croacia Octubre 10-15, 2021. El estado de este
informe se encuentra aprobado y fue presentado virtualmente (ver Anexo 2).






Conclusiones

El proceso termoquimico de gasificacion en régimen burbujeante presenta una
modelacion compleja, debido a la interaccion de diversos pardmetros fluidodindmicos y de
reacciones quimicas de manera simultanea, en un reactor sin zonas diferenciadas. Por los
resultados obtenidos, la Teoria de las Dos Fases es un modelo matematico valido para
predecir el comportamiento del proceso de gasificacion con un error aceptable, en
comparacion a otros métodos o teorias que requieren sistemas de solucion complejos o
variables que no se pueden determinar de manera rapida.

En la presente tesis se ha desarrollado un modelo matematico de un gasificador de
lecho fluidizado burbujeante, basado en la Teoria de las Dos Fases. En este sentido, se
considerd necesario establecer que al interior del reactor existe un lecho infinito, donde se
pueden aplicar las ecuaciones de transformacion de flujo molar en las fases burbuja y
emulsidn, asi como el balance mésico mediante una ecuacién quimica general. Tedricamente,
estas ecuaciones son validas solo hasta la altura del lecho expandido, esto responde al por qué
se trazd una recta discontinua indicando dicha altura en las gréaficas obtenidas, sin embargo,
en las Figuras 53 a 54, de la validacién del modelo, se observa que los valores de los flujos
molares interceptados por la recta mencionada respecto a los valores obtenidos a la salida del
reactor presentan una variacion promedio de + 0.69, de forma similar, para el experimento
UDEP obtuvo una variacion promedio de =+ 1.2. Por consiguiente, la aplicacion de esta
hipétesis es valida al tener resultados con variaciones no significativas.

La metodologia de solucion del modelo matematico es secuencial y de facil
comprension, con adaptabilidad para futuras investigaciones. Ademas, incorpora ecuaciones
empiricas simplificadas del proceso de devolatilizacion especificamente para el estudio de la
biomasa de primera y segunda generacion. Se observa que los resultados del modelo
matematico en base a la metodologia propuesta han permitido una buena aproximacion de las
fracciones molares de los tres principales compuestos del syngas, con una precisién promedio
de 71% respecto a los datos experimentales, en comparacion al modelo de Radmanesh,
Chaouki & Guy (2006) que obtuvo una precision promedio de 73.7%, en general ambos
resultados presentan cierta cercania. El error obtenido en esta investigacion es manejable
debido a la gran incertidumbre durante el proceso de gasificacion con lechos fluidizados, no
solo por los diferentes mecanismos quimicos y cinéticos, ademas, es necesario contemplar el
tratamiento previo (uniformidad del secado y tamafio de particula) de la materia prima, debido
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a que genera variaciones en su composicion real, pues el modelo se basa en resultados
tedricos.

Esta investigacion tuvo como objetivo la estimacion de la calidad del syngas a la
salida del reactor UDEP bajo los pardmetros de disefio actuales, todo ello mediante el andlisis
de la evolucion de las fracciones molares de las especies gaseosas CO, H, y CH, obteniendo
un valor de 5.93 MJ/Nm? al gasificar bagazo de cafia de azlicar con una variacion de
reduccion de flujos molares igual a Af = 0.0358 mol/s. Ademas, se asume un buen
cumplimiento de la Ley de conservacion de masa, al ser verificado en el Modelo de
Validacion (ver Apéndice K), al igual que en los experimentos donde se varié la temperatura
de operacion y la razon de equivalencia (ER).

En efecto, se observa que el modelo matematico unidimensional aplicado al
experimento UDEP presenta una sobrestimacion de la fraccibn molar de monoxido de
carbono, obteniendo un +21.8% al aumentar la temperatura de operacion hasta 950°C, y un
ligero aumento de +1.16% al aumentar la ER hasta 0.32. Esto es comprensible, pues el
modelo desarrollado contempla ecuaciones de velocidades de reaccion conservadoras durante
el proceso de gasificacion. Por el contrario, las dos especies restantes (H,, CH,) presentan un
comportamiento decreciente respecto a los parametros de influencia como la temperatura de
operacion y la razén de equivalencia, obteniendo una caida para el hidrogeno de -65.1% vy -
36.5% respectivamente, y para el metano -73.63% Yy -23.1% respectivamente. Estos resultados
repercuten en el empobrecimiento del poder calorifico del syngas a la salida del reactor.

La data obtenida mediante simulacion numérica sugiere gasificar bagazo de cafia de
azucar con la planta piloto del gasificador UDEP a una temperatura de operacién entre 750°C
y 775°C, y con un valor de 0.2 para la ER, con dichos valores se puede optimizar la calidad
del syngas. Sin embargo, es recomendable tener datos experimentales a modo de
comparacion, debido a que al gasificar a dichas temperaturas se suele obtener una conversion
moderada de material carbonoso, asi mismo, el gas de salida contiene dichas particulas, por lo
que sera necesario utilizar un adecuado sistema de ciclones y de filtracion.

Segun los resultados obtenidos en el experimento UDEP, el modelo matematico
presenta una limitante, que es la temperatura de operaciéon al interior del reactor. En la
realidad se podria operar el reactor UDEP a una temperatura mayor que 950°C y se obtendra
un gas con cierto poder calorifico, sin embargo, para el modelo unidimensional de esta
investigacion no es aplicable, esto se justifica debido a seleccién de las velocidades de
reaccion y a las ecuaciones empiricas del proceso de devolatilizacion, que no permiten la
iteracion del codigo MATLAB al obtener una baja concentracion de las especies gaseosas
analizadas.

Finalmente, se resalta la importancia de esta investigacion para la mejora en eficiencia
energética utilizando residuos sélidos renovables. Ademas, hace un llamado a la mejora del
disefio del gasificador UDEP y deja una base para los futuros modelos matematicos sobre el
proceso de gasificacion, dando un aporte valioso a la sociedad y a la comunidad cientifica.



Recomendaciones

La precision del modelo matematico puede ser mejorada al implementar nuevas
velocidades de reaccion, por ello, se recomienda plantear un nuevo modelo para la cinética
quimica de gasificacion en base a diversos tipos de biomasa, asi como el andlisis de un reactor
no isotérmico y del freeboard, con la finalidad de tener condiciones cercanas a la realidad.

Para tener un modelo matematico interactivo, se plantea en futuras investigaciones, el
uso de interfaces graficas de usuario (GUI) en MATLAB. Esto permitira ingresar los datos de
entrada de forma intuitiva, ademas, se puede tener una base de datos de la composicion
elemental de las diversas materias primas residuales producidas en la ciudad de Piura con
potencial energético aprovechable, enfocadas a su uso en el gasificador UDEP. Por otro lado,
el modelo de esta investigacion puede ser mejorado para evaluar diversas geometrias del
reactor.
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Apendice A. Datos de entrada para iniciar el modelo matematico

%[Datos_de Entradal]

%$Se declaran como globales las variables de entrada para utilizarlas en
%otras funciones

global T EF ER

global Hr Di Nd

global Hfb

global CHON S

global ash xmv xm char

global dp Dlecho

global fi ww pregunta

%$Se ingresan los datos de entrada para el proceso de gasificacién

%Caracteristicas del proceso

disp('Ingrese las condiciones del proceso en base a un régimen
burbujeante') ;

T=input('Ingrese la temperatura del proceso en Kelvin=') ;%[K]
EF=input('Ingrese el estado de fluidizacién=') ;%$[adimensional]

ER=input('Ingrese el Equivalence Ratio=');%[adimensional]

Hr=input ('Ingrese la altura del reactor en metros=') ;% [m]
Di=input('Ingrese el diametro interno del reactor en metros=') ;%$[m]

Nd=input ('Ingrese el numero de agujeros del plato
distribuidor="') ;%[adimensional]
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%Para efectos de cdlculos, el Di del reactor serd igual al diametro de 1la

%$rejilla que contiene al lecho

%$Caracteristicas del lecho

$Lecho=biomasa+material inerte

Hfb=input ('Ingrese la altura del alimentador con respecto a la base del
lecho en metros="');

disp('¢El analisis dltimo o elemental es en Base seca libre de cenizas y
humedad, si=1 NO=0');

pregunta=input ('Ingrese el valor de la respuesta (SI o NO)');

if pregunta==
ww=input ('Ingrese el contenido porcentual de humedad de la biomasa');
ash=input ('Ingrese el contenido porcentual de cenizas=');
else
%$Los valores de ceniza y humedad toman valores de cero
ww=0;
ash=0;

end

disp('Segtn el Analisis ultimo obtenido de la biomasa') ;
%Composicién basica de la biomasa C-H-O-N-S
C=input('Ingrese el contenido porcentual de Carbono=') ;
H=input ('Ingrese el contenido porcentual de Hidrégeno=') ;
O=input ('Ingrese el contenido porcentual de Oxigeno=');
N=input ('Ingrese el contenido porcentual de Nitrégeno=') ;

S=input('Ingrese el contenido porcentual de Azufre=');

disp('Segin el Analisis préximo obtenido de la biomasa') ;

xmv=input ('Ingrese el contenido porcentual de materia volatil=');
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xm_char=input ('Ingrese el contenido porcentual de carbén fijo o char='");

disp('Ingrese las caracteristicas del material inerte');
dp=input ('Ingrese el didmetro promedio de particula en metros=');

Dlecho=input ('Ingrese la densidad en kg/m3='");

disp('¢Conoce la esfericidad? Si--> wv=1 No--> v=0"');
v=input ('Ingrese el valor de v=');
if v==1

fi=input('Ingrese la esfericidad=') ;%[adimensional]
else

fi=1;%Se asume una particula perfectamente esférica



164

Apendice B. Datos de entrada para la validacion

%[Datos_de Entrada_ dados]

%$Se declaran como globales las variables de entrada para utilizarlas en
%otras funciones

global T EF ER

global Hr Di Nd

global Hfb

global CHON S

global ash xmv xm char

global dp Dlecho

global fi ww

% Data segin Ramin Radmanesh, Jamal Chaouki & Christophe Guy, (2006)

% Data segun Ramin Radmanesh, Jamal Chaouki, Rachid Mabrouk & Christophe
Guy, (2005)

%Se ingresan los datos de entrada para el proceso de gasificacién

%Caracteristicas del proceso

%$Temperatura del proceso
T=1073;%[K]
EF=7;%[adimensional]

ER=0.32;%[adimensional]

%$Se considera que esta altura es igual a la altura del alimentador

Hfb=0.2;%[m]

%$Geometria del reactor

Hr=0.8-Hfb; %[m]

Di=0.078;%[m]

Nd=30;%[adimensional]

$Para efectos de cdlculos, el Di del reactor serd igual al diametro de 1la

%rejilla que contiene al lecho
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%$Caracteristicas del lecho

$Lecho=biomasa+material inerte

%Composicién basica de la biomasa (beech wood) C-H-O-N-S
C=48.27;

H=6.36;

0=45.2;

N=0.14;

S=0;

ww=0.064;%[humedad adimensionall]

%Valores del analisis préximo
ash=0.8;
xmv=81;

xm_char=18;

%$Caracteristicas del lecho
dp=0.00025;
Dlecho=2650;

fi=1;%Se asume una particula perfectamente esférica
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Apéndice C.  Pesos moleculares de los compuestos gaseosos

function [PM] = Pesos_Moleculares

%Los pesos moleculares se hacen variables globales
global PM _CO PM CO2 PM 02 PM H2 PM H20 PM CH4 PM N2 PM char

global PM C PM H PM O PM N

%PM de los elementos basicos que componen la biomasa

g
IZ

Q

I

12.01*1E-3; % Peso atémico del carbono [kg/mol]

PM H = 0.001;

oe

Peso atémico del hidrogeno [kg/mol]
PM O = 16*1E-3; % Peso atémico del oxigeno [kg/mol]

PM N = 14*1E-3;

o°

Peso atémico del hidrogeno [kg/mol]

%Célculo de los pesos moleculares de las especies volatiles [kg/mol]

%Especies volatiles=[CO CO2 02 H2 H20 CH4 N2 char]

% ______________________

PM CO = PM C + PM O; % Peso molecular del mondéxido de carbono
[kg/mol]

PM char = PM C; % Peso molecular del del compuesto carbonoso
[kg/mol]

PM H2 = 2*PM H; % Peso molecular del hidrogeno molecular
[kg/mol]

PM CO2 = 2*PM O + PM C; % Peso molecular del diéxido de carbono
[kg/mol]

PM 02 = 2*PM O; % Peso molecular del oxigeno molecular [kg/mol]
PM CH4 = 4*PM H + PM C; % Peso molecular del metano [kg/mol]

PM H20 = 2*PM H + PM O; % Peso molecular del agua [kg/mol]

PM N2 = 2*PM N; % Peso molecular del nitrégeno molecular
[kg/mol]

% ______________________

%Se forma una matriz de [8x1] con los pesos moleculares de las especies

PM = [PM _CO PM_CO2 PM O2 PM H2 PM H20 PM CH4 PM N2 PM char]';
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Apéndice D.  Célculo de las propiedades del agente gasificante

function [Prop_air] = Propiedades_del_ agente_gasificante
global PM N2 PM 02 T PM aire P R

global mu_aire Dair DG

%$Propiedades del agente gasificante
%Se calcula la viscosidad dinamica del agente gasificante (aire a 1 atm)

%$Segun la Ley de Sutherland

%Calculo de la densidad del aire a la temperatura del proceso

%Se considera que la composicidén del aire tiene una proporcién de 79% N2 y
21% 02

PM aire=(0.79*PM N2+0.21*PM 02) ; %Peso molecular del aire [kg/mol]
P=101325; %Presién de trabajo igual a 1 atm
Pa]

R=8.314; %$Constante Universal de los Gases

Ideales [J/mol.K]

Rg=R/PM_aire; %Constante particular del aire
[J/kg.K]
Dair=P/ (Rg*T) ; %$Densidad del aire [kg/m3]

DG=8.677E-05* (T*1.75) /P; $Difusividad masica del aire-
volatiles [m2/s]
% ________________________

%Se crea una matriz [1x3] con las propiedades del aire
Prop_air=[mu_aire Dair DG];

end
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Apeéendice E.  Hidrodinamica del lecho fluidizado burbujeante

function [Hmf, Hexp, Fbe] = Hidrodinamica_del lecho_fluidizado
global Di Nd Dlecho Dair
global EF umf Area dp ww

global w u0 uvis db0 dbm Hfb as epsb

%$Fraccidén de Humedad relativa de la biomasa

W=WW;

$Area transversal del reactor

%Calculo de la velocidad superficial del agente gasificante

%Se considera como un parametro constante a lo largo del eje "z"

%Calculo de la velocidad visible
%$Segun el modelo original de Harrison y Davidson

%Se considera trabajar con particulas Gedalrt del grupo B, por lo tanto
"Y=0.7"

$Diametro de burbuja inicial

%$Segun Kunii & Levenspiel (1991)

$Didmetro maximo de burbuja inicial formado por coalescencia
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%Segun Mori & Wen (1975)

%Otros parametros como el didmetro de burbuja teérico (dbm), velocidad de

%$la burbuja libre en un lecho infinito (ubr) y la velocidad de la burbuja

% (ub) seran calculados en la funcidén transferencia del modelo, entre otros,

%debido a que dependen de la altura del reactor (z).

%$Calculo de la altura de minima fluidizacién (Hmf)

%$Segun una férmula convencional

%Calculo de la altura del lecho expandido
%Consideracién

Dt=Di;%Diametro de la rejilla que contiene al lecho

%$Factor de expansién del lecho (Fbe)

%$Segun Gémez y Leckner (2010)

if Dt >0.0635

Fbe=1 +((14.31*((u0-

[m]

umf) ~0.738) * (dp*1.006) * (Dlecho”0.376) )/ ((Dair~0.126) * (umf~0.537))) ;% [adimen

sional]
else

Fbe=1+((1.032* ((u0-

umf) ~0.57) * (Dair~0.083))/ ((Dlecho”0.166) * (umf~0.063) * (Dt"~0.445))) ;

end

%Altura del lecho expandido

%Segun Grace (1986)
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Hexp=Fbe*Hmf ;% [m]

$Area especifica de las particulas

as=6/dp;%[1/m]

epsb = 1 - (1/Fbe);

end
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Apéndice F.  Desarrollo del proceso de devolatilizacién

function [devo_biomass] = Devolatilizacion

global xmv xm char
global xmv_CO xmv_CO2 xmv_H2 xmv_H20 xmv_CH4 xmv_char

global HO T

%

%Calculo de las fracciones masicas por especie

%

%$Segun Calgary (2015)
xmv_CH4=(3.75E-07* ((T-273)"2))-(0.0004*(T-273))+0.1414;

xmv_CO=(2.55E-06* ((T-273)~2))-(0.0025* (T-273))+0.8247;

%$Segun Wojnicka et al (2019)
xmv_H20=0.0065* (O/H) * (1/ (xmv/100)) ;

xmv_CO02=(44/32)*( (0/100) - (0.1*(1-(xmv/100))) -
((((l6*xmv_CO)/28)+((1l6*xmv_H20) /18)) * (xmv/100)) )*(1/(xmv/100));

xmv_H2=(H/xmv) - (xmv_CH4/4) - (xmv_H20/9) ;

xmv_char=xm char/100;

%Se crea una matriz de [1x6] para observar los resultados
devo_biomass=[xmv_CO xmv_CO2 xmv_H2 xmv_H20 xmv_CH4 xmv_char];

end
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Apéndice G. Calculo de parametros de la reaccion inicial

function [f_vol b, £ vol e, cb0, ce0, gm inicial, datos,m biomasa,m aire] =
Parametros Reaccion_ Inicial

global u0 Area Dair PM aire ER

global CHON

global PM C PM H PM O PM N

global w ash

global xmv_CO xmv_CO2 xmv_H2 xmv_H20 xmv_CH4 xmv_char
global PM CO PM CO2 PM H2 PM H20 PM CH4 PM char PM 02 PM N2

global umf db0 g Di uvis

%$Calculos iniciales del aire

Qaire=ul*Area; %Caudal de aire real [m3/S]
m_aire=Qaire*Dair; %$Flujo masico del agente gasificante(aire real)
[kg/s]

f_aire=m_aire/PM_aire; $Flujo molar del aire real [mol/s]

f 02=f aire*0.21; $Flujo molar inicial de oxigeno [mol/s]
f N2=f aire*0.79; $Flujo molar inicial de nitrégeno [mol/s]
% ____________________

%Calculo de las fracciones molares iniciales

$No se toma en cuenta el contenido de azufre (S)

xC=(C/PM C)/(C/PM C + H/PM H + O/PM O + N/PM N) ; %$Fraccién molar del
carbono
xH=(H/PM H)/(C/PM C + H/PM H + O/PM O + N/PM N) ; $Fraccién molar del
carbono
x0=(0/PM O)/(C/PM C + H/PM H + O/PM O + N/PM N) ; $Fraccidén molar del
carbono
xN=(N/PM N)/(C/PM C + H/PM H + O/PM O + N/PM N) ; %$Fraccidén molar del
carbono
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m_biomasa=m aire/ (ER* ( (xC+ (xH/4) -
(x0/2))*((2*PM_O)+(7.52*PM N) )/ ((XC*PM_C) + (xH*PM_H) + (XxO*PM_O) + (XN*PM N))));
%$Flujo masico de biomasa alimentada [kg/s]

%$Se calcula la biomasa libre de cenizas y humedad

m_biomasa_seca=m _biomasa* (1-w)*(1-(ash/100)) ; [kg/s]
$Flujo masico de biomasa seca

%Calculo de los flujos masicos iniciales de las especies volatiles

liberadas

m_CO=m_biomasa seca*xmv_CO; $Flujo masico inicial del monéxido de
carbono [kg/s]

m_CO2=m biomasa_ seca*xmv_CO2; $Flujo méasico inicial del diéxido
carbono [kg/s]

m_H2=m biomasa_ seca*xmv_H2; %$Flujo masico inicial del hidrégeno
[kg/s]

m_H20=m_biomasa_seca*xmv_H20; %$Flujo masico inicial del vapor agua
[kg/s]

m_CH4=m biomasa seca*xmv_CH4; $Flujo masico inicial del metano
[kg/s]

m_char_ini=m biomasa_seca*xmv_char; $Flujo masico inicial de compuesto
carbonoso [kg/s]

% _________________________________

%Célculo de los flujos molares iniciales de las especies volatiles

liberadas

% ____________________________

f CO=m_CO/PM _CO; $Flujo molar del monéxido de carbono
en los volatiles [mol/s]

f CO2=m _CO2/PM _CO2; %$Flujo molar del diéxido de carbono
en los volatiles [mol/s]

f H2=m H2/PM H2; %$Flujo molar del hidrogeno en los
volatiles [mol/s]

f_CH4=m;CH4/PM_CH4; %$Flujo molar del metano en los
volatiles [mol/s]

f H20=m_ H20/PM_H20; $Flujo molar del vapor de agua en los

volatiles [mol/s]
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f char_ini=m char_ ini/PM char; %$Flujo molar de compuesto carbonoso
en los volatiles [mol/s]
% ____________________________

%$Los flujos molares iniciales de los reactantes (biomasa y agente
gasificante)

%Se almacenan en 2 matrices de [8x1] [CO CO2 02 H2 H20 CH4 N2 char] (Burbuja
y Emulsién)

%Se considera una reparticién equilibrada en ambas fases, por lo tanto, los
flujos se dividen entre dos.

£ vol b=[f _CO/2 £ _C02/2 £ 02/2 £ H2/2 £ H20/2 £ _CH4/2 £ _N2/2 0];

£ vol_e=[f_CO/2 £_CO2/2 £ 02/2 £ _H2/2 £ H20/2 £ _CH4/2 £ N2/2 £ char_ini];

%$Se calcula la velocidad inicial de una burbuja

%$Segun Davidson & Harrison

ub_ini=(0.711*((g*db0)~0.5)*1.2*exp((-1.49*db0) /Di))+uvis; $Velocidad
inicial de las burbujas (en z=0) [m/s]

%Se calcula las concentraciones molares iniciales de las especies quimicas
[CO CO2 02 H2 H20 CH4 N2 char]

cb0=£f_vol b/ (Area*ub_ini); %$Array de
Concentraciones iniciales Fase Burbuja [mol/m3]

ce0=£f vol e/ (Area*umf); $Array de
Concentraciones iniciales Fase Emulsién [mol/m3]

%Gasto masico inicial de biomasa para calcular el error en el balance de
masa (En Fase Emulsién y Burbuja)

gm_inicial=f CO*PM CO + f H2*PM H2 + f CO2*PM CO2 + f CH4*PM CH4 +
f H20*PM H20 + £ _O2*PM 02 + f N2*PM N2 + f_char_ini*PM_char;%[kg/s]
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datos= [Qaire m _aire f aire £ 02 £ N2 £ CO £ CO2 £ H2 £ CH4 £ H20
f char ini];

end
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Apendice H.  Funcion transferencia

function [df_dz] = Funcion_transferencia(z, f)

%$Funcién transferencia para resolver las ecuaciones diferenciales
%ordinarias de transformacién para cada especie volatil.

global Area dbm dbO Di umf DG u0 g uvis Emf P T R

global mu_aire Dair dp epsb as

%

$CALCULOS DE LA HIDRODINAMICA DEL LECHO EN FUNCION DE "z"

%

$Diametro de burbuja efectivo, segin Mori & Wen (1975)

dbz=dbm- ( (dbm-db0) *exp (-0.3*z/Di)) ;% [m]

%Velocidad de una burbuja en un lecho infinito, segtn Wallis (1969)

ubr=0.711* ((g*dbz) ~0.5) *1.2*exp ((-1.49*dbz) /Di) ;%[m/s]

%Velocidad de ascenso de una burbuja, segtn Davidson & Harrison

ub=uvis+ubr;%[m/s]

$Fraccién de volumen ocupado por las burbujas, seguin Tosina (2013)
%$Se calcula como un valor constante

Eb=epsb;

%Area interfacial entre las fases burbuja y emulsién por unidad de volumen
de lecho

%$Segun Davidson (1995)

a_b=(6*Eb) /dbz ;% [1/m]

$CALCULO DEL PERFIIL COMPOSICION DE LAS ESPECIES

%
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%Coeficiente de transferencia de masa entre fases (de fase burbuja a
emulsién)

%Seguin Sit & Grace (1981)

kBE= (umf/3) + ( ( (4*DG*Emf*ub) / (pi*dbz))*0.5) ;

%Se definen los vectores de [1x8] para almacenar variables de las 8
especies

%$Especies i=[CO CO2 02 H2 H20 CH4 N2 char]

cb=zeros (8,1) ;%Definicién del vector concentracién en fase burbuja
ce=zeros(8,1) ;%Definicidén del vector concentracidén en fase emulsiédn
xb=zeros (8,1) ;%$Definicién del vector fraccién masica en fase burbuja
xe=zeros (8,1) ;%Definicién del vector fraccién masica en fase emulsién
pb=zeros(8,1) ;%$Definicién del vector presién parcial en fase burbuja

pe=zeros(8,1) ;$Definicién del vector presidén parcial en fase emulsidén

%$Calculo de las concentraciones molares

for i=1:1:8

cb(i,1)=£f(i,1)/ (ub*Area) ;%Concentracién molar en la fase
burbuja[mol/m3]

ce(i,1)=£(i+8,1)/ (umf*Area) ;%Concentracién molar en la fase
emulsién[mol/m3]

if cb(i,1)>0

cb(i,1)=cb(i,1) ;%Siempre positivos
else

cb(i,1)=0;

end

if ce(i,1)>0

ce(i,1l)=ce(i,1);%Siempre positivos
else

ce(i,1)=0;

end

end



%Calculo de las fracciones molares y presiones parciales en ambas fases

for i=1:1:8

if sum(cb)>0

xb(i,1)=cb(i,1l)/sum(cb) ;%Fraccién molar en la fase burbuja
else

xb(i,1)=0;

end

if sum(ce)>0

xe(i,l)=ce(i,l)/sum(ce) ;%Fraccién molar en la fase emulsién
else

xe(i,1)=0;

end

%Calculo de las presiones parciales

pb(i,1)=xb(i,1l) *P* (1-Eb) /101325;%Presién parcial en la fase
burbuja[atm]

pe(i,1l)=xe(i,1l) *P* (1-Eb) /101325;%Presién parcial en la fase emulsién
[atm]

end

%

% RUTINA PARA LAS REACCIONES HOMOGENEAS Y HETEROGENEAS

%

$Para este modelo matematico se consideran las siguientes reacciones:

%Reacciones Homogéneas (En ambas Fases) || Reacciones Heterogéneas (Solo
Fase Emulsidn)

%$R1--> CH4+202-->CO+2H20 || R6--> C+CO2-->2CO (Boudouard)
%$R2--> CO+0.502-->C02 || R7--> C+H20-->CO+H2

%$R3--> H2+0.502-->H20 || R8--> C+2H2-->CH4 (Metanizacién)
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$R4--> CO+H20<-->H2+C02 (Water Gas-shif) || R9--> C+0.802-->2(1-
0.8)C02+((2*0.8)-1)CO

$R5--> CH4+H20-->CO+3H2 || R9 es la combustién del char

%Calculo de los coeficientes estequiométricos (ce) de las reacciones
%Por ejemplo, en la reaccién: aX+b¥-->cP+dM, sus "ce" seran a,b,c y d
%$Los "ce" de los Productos (P,M) son + y los Reactantes (X,Y) son -

$Los "ce" se ordenan de la forma: [CO CO2 02 H2 H20 CH4 N2 char]

$FASE BURBUJA (Reacciones del tipo GAS-GAS)
alphaR1l=[1; 0; -2; 0; 2; -1; 0; O0];
alphaR2=[-1; 1; -0.5; 0; 0; 0; O; 0];
alphaR3=[0; 0; -0.5; -1; 1; 0; O; 0];
alphaR4=[-1; 1; O0; 1; -1; 0; 0; O0];

0
alphaR5=[1; 0; 0; 3; -1; -1; 0; 0];

$FASE EMULSION (Reacciones del tipo GAS-SOLIDO)
alphaR6=[2; -1; 0; O0; O; O0; O; -11;

alphaR7=[1; 0; 0; 1; -1; 0; 0; -1];

alphaR8=[0; 0; 0; -2; 0; 1; 0; -1];
alphaR9=[0.3; 0.7; -0.85; 0; 0; 0; O; -1];

%Calculo de la Energia Libre de Gibbs

%$Los coeficientes son: Ag, Bg, Cg, Dg, Eg, Fg, Gg (cada uno representa una

matriz de [1x6])

%Se almacenan los coeficientes termoquimicos de cada especie CO, CO2, H20,

H2, CH4 y char

$Datos extraidos del documento de la NASA

%$Segun Ruta Khonde, Shubham Hedaoo & Samir Deshmukh (2019)

%%Para temperaturas entre 1000K hasta 5000K

if T>1000
Ag=[3.05E+00 4.64E+00 2.68E+00 2.93E+00 1.64E+00 2.61E+00];
Bg=[1.35E-003 2.74E-003 2.97E-003 8.27E-004 1.01E-002 -1.96E-004];

Cg=[-4.86E-007 -9.96E-007 -7.74E-007 -1.46E-007 -3.37E-006 1.07E-07];
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Dg=[7.89E-011 1.60E-010 9.44E-011 1.54E-011 5.35E-010 -1.64E-011];
Eg=[-4.70E-015 -9.16E-15 -4.27E-015 -6.89E-016 -3.16E-014 8.19E-016];
Fg=[-1.43E+004 -4.90E+004 -2.99E+004 -8.13E+002 -1.00E+004 8.54E+04];
Gg=[6.017E+00 1.94E+00 6.88E+00 -1.02E+00 9.99E+00 4.19E+00];

else
%$Para T entre 300 a 1000 K
Ag=[3.58E+00 2.36E+00 4.20E+00 2.34E+00 5.15E+00 2.55E+00];
Bg=[-6.10E-004 8.98E-003 -2.04E-003 7.98E-003 -1.37E-002 -3.22E-004];
Cg=[1.02E-006 -7.12E-006 6.52E-006 -1.95E-005 4.92E-005 7.34E-007];
Dg=[9.07E-010 2.46E-009 -5.49E-009 2.02E-008 -4.85E-008 -7.32E-010];
Eg=[-9.04E-013 -1.44E-013 1.77E-012 -7.38E-012 1.67E-011] 2.67E-013];
Fg=[-1.43E+004 -4.84E+004 -3.03E+004 -9.18E+002 -1.02E+004 8.54E+04];
Gg=[3.51E+00 9.90E+00 -8.49E-001 6.83E-001 -4.64E+00 4.53E+00];

end

n=6;%Variable para ingresar las 6 especies quimicas: CO, CO2, H2, H20, CH4
y char

g0_RuT=zeros(l,n) ;%Matriz para almacenar la Energia Libre de Gibbs

for ii=1:n
%Energia libre de Gibbs [J/mol]

g0_RuT(1,ii)=(Ag(1l,ii)*(1-1log(T)))-(Bg(1l,ii)*(T/2))-(Cg(1l,ii)*(T*2)/6)-
(Dg(1,ii)*(T*3)/12)-(Eg(1,ii)*(T*4)/20)+(Fg(1l,ii)/T)+Gg(1,ii);

end

o°

oe

CINETICA DE LAS REACCIONES HOMOGENEAS (velocidades de reaccién "r")

%

%$Especies i=[CO CO2 02 H2 H20 CH4 N2 char]

$R1--> CH4+4+202-->CO+2H20

%$Segun Yan, Heidenreich & Zhang (1997)

%$La concentracién del CO2 se cambidé por la del 02, cb2 por el cb3

k CO=(2.4602E-12) * (exp((-21137/T)+24.74414)) *(T*3) ;%Constante de equilibrio

%$Segun Gémez Barea
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rl B=(1.58*(10~10)) *exp(-203000/ (R*T)) *cb(3,1) *cb (6,1) ;

rl E=(1.58%(10710)) *exp(-203000/ (R*T)) *ce (3,1) *ce (6,1) ;

$R2--> CO+0.502-->C02
%$Segun Yan, Heidenreich & Zhang (1997), citado por Tosina (2013)

r2 B=k CO*(cb(1l,1)”2)*cb(2,1);%Velocidad de reaccidén R2 en Fase Burbuja
[mol/m3 s]

r2_E=k CO*(ce(l,1)”2)*ce(2,1);%Velocidad de reaccién R2 en Fase Emulsidn
[mol/m3 s]

$R3--> H2+0.502-->H20

%$Segun Haslam (1923) para T entre 900 y 1500°C

k_H2=2.86*k CO;%Constante de equilibrio

%$Segun Yan, Heidenreich & Zhang (1997), citado por Tosina (2013)
%$La concentracién del CO2 se cambié por la del 02

r3 B=k H2*(cb(4,1)72)*cb(3,1);%Velocidad de reaccidén R3 en Fase Burbuja
[mol/m3 s]

r3 E=k H2*(ce(4,1)”2)*ce(3,1);%Velocidad de reaccién R3 en Fase Emulsién
[mol/m3 s]

$R4--> CO+H20<-->H2+CO02 (Water Gas-shif)

%$Segun Karim & Mohindra, citados por Gémez-Hernandez (2010)
k5forward=(2.78E+03) *exp (-12600/ (R*T) ) ;

Keq _R5=0.0265*exp (-65800/ (R*T) ) ;
k5reverse_B=k5forward/Keq_RS;

r4_B=((k5forward*cb(5,1) *cb(1,1))-
(k5reverse_B*cb(2,1)*cb(4,1)))/1000;%Velocidad de reaccidén R4 en Fase
Burbuja [mol/m3 s]

r4_E=((k5forward*ce(5,1) *ce(1,1))-
(k5reverse_B*ce(2,1)*cb(4,1)))/1000;%Velocidad de reaccidén R4 en Fase
Emulsién [mol/m3 s]

$R5--> CH4+H20-->CO+3H2

%Segun Tosina (2013)

Keg4=exp ((-1) * (g0_RuT(1,1)+(3*g0 RuT(1,4))-g0 RuT(1,3)-g0 RuT(1,5)));
k4=7.301E-02*exp (-36150/ (R*T)) ;

r5 B=0;
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r5 _E=k4* ((pe(5,1)*pe(6,1))-(((pe(4,1)"3)*pe(l,1))/Keq4d)) ;%Velocidad de
reaccién R5 en Fase Emulsién [mol/m3 s]

$ CINETICA DE LAS REACCIONES HETEROGENEAS (velocidades de reaccién "r")

%

%$Especies i=[CO CO2 02 H2 H20 CH4 N2 char]

Crf =(4.0012*10*2z)-3.0012;%Factor de Reactividad del Char

$R6--> C+C02-->2CO (Boudouard)

%$Segun Tosina (2013)

Kegé6=exp ((-1)* ((2*g0_RuT(1,1))-g0_RuT(1,2)-g0_RuT(1,6)))
k6=3.616E+01*exp (-77390/ (R*T)) ;

r6_B=0;%Velocidad de reaccién R6 en Fase Burbuja [mol/m3 s]

r6_E=Crf*k6* (pe(2,1)-((pe(l,1)"2)/Keq6)) ;%Velocidad de reaccién R6 en Fase
Emulsién [mol/m3 s]

$R7--> C+H20-->CO+H2

%$Seguin Tosina (2013)

Keq7=exp((-1) * (g0_RuT(1,1)+g0_RuT(1,4)-g0_ RuT(1,3)-g0_RuT(1,6)));
k7=1.517E+04*exp (-121620/ (R*T) ) ;

r7_B=0;%Velocidad de reaccién R7 en Fase Burbuja [mol/m3 s]

r7_E=Crf*k7*(pe(5,1)—((pe(l,l)*pe(4,1))/Keq7));%Velocidad de reaccién R7 en
Fase Emulsién [mol/m3 s]

$R8--> C+2H2-->CH4 (Metanizaciédn)

%$Segun Tosina (2013)

Keg8=exp ((-1) * (g0_RuT(1,5)-(2*g0_RuT(1,4))-g0_RuT(1,6)))
k8=4.189E-03*exp (-19210/ (R*T)) ;

r8 B=0;%Velocidad de reaccién R8 en Fase Burbuja [mol/m3 s]

r8 E=Crf*k8* ((pe(4,1)"2)-(pe(6,1)/Keq8)) ;%Velocidad de reaccién R8 en Fase
Emulsién [mol/m3 s]

%$R9--> C+0.802-->2(1-0.8)C02+((2*0.8)-1)CO
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Sc_02=mu_aire/ (Dair*DG) ; $Numero de Schmidt del 02
Re_p=(dp*Dair*ul) /mu_aire;%Numero de Reynolds de particula
%$Segun Tosina (2013)

k9=DG/ (dp* ((2*Emf) + (0.69* ((Sc_02) ~(1/3)) * ((Re_p/Eb) ~(1/2))))) ;
r9 B=0;%Velocidad de reaccién R9 en Fase Burbuja [mol/m3 s]

r9 E=as*k9*ce(3,1) ;%Velocidad de reaccién R9 en Fase Emulsién [mol/m3 s]

o°

% APORTE DEL FLUJO NETO (Solo Fase Emulsién)

o°

%Aporte de flujo neto en ambas fases

Ft_E=Emf* ((alphaRl*rl E)+(alphaR2*r2 E)+ (alphaR3*r3 E)+(alphaR4*r4 E)+(alph
aR5*r5 E)+ (alphaR6*r6_E)+(alphaR7*r7 E)+(alphaR8*r8 E)+(alphaR9*r9 E));

Ft_g=(1-Emf) * ((alphaRl*rl E)+(alphaR2*r2 E)+ (alphaR3*r3 E));

Ft_c=(1-Emf) * ((alphaR6*r6_E)+(alphaR7*r7_E)+ (alphaR8*r8 E)+(alphaR9*r9 E)) ;

dFe=sum( (1-Eb) * (Ft_E+Ft_c+Ft g));
%Variacién de flujo neto por especie

DFe_i=(ce/sum(ce))*dFe;%Este es un vector de 1 fila por 8 columnas

Q
°

oe

o°

ECUACIONES DE TRANSFORMACION (Estimacidén de flujos molares)

%

Ft_b=Emf* ((alphaRl*rl B)+(alphaR2*r2 B)+(alphaR3*r3 B)+(alphaR4*r4 B)+(alph
aR5*r5 B)+(alphaR6*r6_B)+ (alphaR7*r7_B)+(alphaR8*r8 B)+(alphaR9*r9 B));

Ft_e=(1-
Emf) * ( (alphaRl*rl _E)+(alphaR2*r2 E)+(alphaR3*r3 E)+(alphaR4*r4 E)+ (alphaR5*
r5 E)+(alphaR6*r6_E)+ (alphaR7*r7_E)+(alphaR8*r8 E)+(alphaR9*r9 E));

dfe=Area* ((a_b*kBE* (cb-ce))-DFe_i+((1-Eb)* (Ft_b+Ft e)));

dfb=Area* ( (a_b*kBE* (ce-cb) ) +DFe_i+ (Eb*Ft_b));
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df dz=[dfb;dfe];
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Apéndice I.  Prueba del modelo matematico para la validacion

clc
clear all

%Se llama a la Rutina Datos de entrada para la Validacién

%Se inician las rutinas, segun el siguiente orden:

e =
[PM] = Pesos_Moleculares;

[Prop_air] = Propiedades_del agente gasificante;

[min fluidi] = Minima fluidizacion;

[Hmf, Hexp] = Hidrodinamica del lecho fluidizado;
[devo_biomass] = Devolatilizacion;

[f vol b, £ vol e, cb0, ce0, gm inicial, datos, , m biomasa, m_aire] =
Parametros_Reaccion_Inicial;

%Condiciones iniciales del proceso

z0=0;%Altura inicial [m]

zf=Hr;%Altura final del reactor [m]

%NOTA: Se considera que en el reactor existe un lecho infinito, por lo
%$tanto mi zf serd igual a la altura del reactor y no igual a la altura de

$minima fluidizacién.

f0=[f _vol b'; £ vol e'];%Flujos iniciales [mol/s]

%$Se resuelven las EDO

[z,f] = odell3('Funcion_transferencia', [z0 zf], £0); %ODE 113 resuelve la
funcidén transferencia

$Donde:

%$z: Coordenada axial de la altura del reactor, con incrementos definidos
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%$por ODE113

$f: Flujos molares en fases Emulsién y Burbuja para cada especie [mol/s]

figure (1)
fb = £(:,1:8);

plOt(zlfb(:ll)l'b'l Z,fb(:,4),'k', z/fb(:ls)/'b__'/ zlfb(:IG)I'r__'l
zlfb(:l7)l'g__'l zlfb(:lg)l'k'_');

legend('CcOo', 'CcO2', 'O2', 'H2', 'H20', 'CH4', 'N2',6'Char');
title('Evolucién de los flujos molares en Fase Burbuja');
xlabel('z [m]');

ylabel('fb [mol/s]');

figure (2)
fe = £(:,9:16);

plot(z,fe(:,1),'db', z,fe(:,4),'k', z,fe(:,5),'b--"', z,fe(:,6),'r--",
zlfe(:l7)l'g__'l zlfe(:ls)l'k'_');

legend('CcO', 'CO2', 'O2', 'H2', 'H20', 'CH4', 'N2',6'Char');
title('Evolucién de los flujos molares en Fase Emulsién') ;
xlabel('z [m]');

ylabel('fe [mol/s]');

$DATOS EXPERIMENTALES SEGUN RADMANESH (obtenidos mediante el software
XYExtrac)

%
%$Para el CH4
zZCH4=[0.226989,;0.226723;0.226084;0.475920;0.717874;0.717732] ;% [m]

xCH4=[1.70418;1.90744;2.39525;3.35393;3.66230;3.77070] ;% [porcentual]

$Para el CO
zC0=[0.230996,;0.231072,;0.231211;0.480873;0.721698] ;
xCO0=[14.1270;15.0000,16.5873;18.9683;20.3968] ;

%$Para el CO2
zC02=[0.233622;0.483905;0.727910] ;

xC02=[13.4754;12.2505;12.7128] ;



%$Para el H2
zH2=[0.228666,;0.228736,;0.228883,;0.481113;0.478996,0.722281];
xXH2=[6.90936,7.53678;8.87007;9.02623;9.88964,;9.18587] ;

%

$DATA DE LOS RESULTADOS DEL MODELO 1 (CINETICO) PROPUESTO POR RADMANESH
(obtenidos mediante el software XYExtrac)

%

$Altural

zzCH4=[0.0108462;0.0260076;0.0346963;0.0563888,;0.0694042;0.0867699,;0.099762

0;...

0.114935;0.125805;0.134482;0.145328;0.167032;0.180036,;0.190882;0.201763;...

0.201845;0.204108;0.202056;0.204389;0.204494;0.204623;0.204763,;0.204927; ...

0.207201;0.207306;0.207435;0.207564;0.209862;0.210014;0.212241;0.221047;...

0.229782;0.245049;0.258123;0.273378;0.292925;0.312495;0.332053;0.351611;...

0.373304;0.392850;0.412385;0.431944;0.434078;0.457928;0.477463;0.497009;...

0.531706;0.546925;0.568594;0.592456,;0.605483;0.625018;0.653218;0.668403; ...

0.705280;0.694423;0.722623;0.739977;0.755161;0.781204;0.798546] ;

$Fraccién masica del CH4 obtenida del Modelo 1

xxCH4=[0.0541435;0.0275980,0.0413093;0.0418940,0.0422448;0.0561900,0.029586

0;...

0.0165179;0.0437650;0.0439989,;0.0442913;0.0583534;0.0452268;0.0455191;...

0.0862437;0.180586,;0.288463;0.423179;0.611921;0.733218;0.881469;1.04320;...

1.23188;1.35324;1.47453;1.62278;1.77104;1.91935;2.09455;2.16200;2.31048;...

2.37810;2.47286,;2.54059;2.62187;2.64935;2.70378;2.74474;2.78570;2.78629; ...

2.81377;2.82777;2.86873;2.82835;2.81552;2.82952;2.85701,2.84446;2.88530;...
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2.85893;2.85958,;2.87341;2.88741;2.88817,;2.88858;2.88957,;2.87580,;2.87656; ...

2.87703;2.87744;2.89162;2.87861] ;

$Altura2

2zCO=[0.00656455;0.0153173;0.0306415;0.0394012;0.0503421;0.0634712;0.067840
6;...

0.0809628;0.0897155;0.0984752;0.111604;0.124733;0.137863;0.146615;0.157563;

0.172873;0.181626;0.192567;0.201355;0.203591,;0.203640,;0.205877;0.203744;...

0.203793;0.206023;0.206078;0.208336,;0.208398;0.206273;0.206308;0.208544; ...

0.210788;0.210837;0.219576;0.230551;0.230579;0.237185;0.243791,0.250398;...

0.259199;0.265784;0.272384;0.285548;0.300914;0.314056,;0.329395;0.360064;...

0.379778;0.408232;0.427925;0.460755;0.489208;0.508909;0.537355,;0.565802; ...

0.589872;0.627078;0.664291;0.679587,;0.705860;0.736494;0.751811,;0.771505;0.7
91199];

%$Fraccidén masica del CO obtenida del Modelo 1

xxCO=[0.000000;0.000000;0.0793651;0.0158730;0.0158730,;0.0158730;0.0793651;0
.000000; ...

0.000000;0.0793651;0.0793651,;0.0793651;0.0793651;0.0793651;0.0158730;0.0793
651;...

0.0793651;0.0793651;0.476190;1.03175;1.58730;2.14286;2.77778;3.33333,3.8095
2;...

4.44444;5.23810;5.95238;6.66667;7.06349;7.61905;8.25397;8.80952;8.65079;9.0
4762; . ..

9.36508,;9.84127;10.3175;10.7937;11.3492;11.5873;11.9841;12.3810;12.9365;13.
0952; ...

13.3333;13.7302;13.9683;14.0476;14.0476;14.1270;14.2063;14.2857;14.2857;14.
2857; ...
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14.2857;14.3651;14.5238,;14.2857;14.4444;14.4444;14.4444;14.4444;14.4444];

$Altura3

zzC02=[0.00234192;0.00470165;0.00922520;0.0115315;0.0138734;0.0183970,0.020
7567;0.0252625; ...

0.0276044;0.0299463;0.0322170;0.0411929;0.0435348;0.0481474;0.0505783;0.057
3192; ...

0.0574260;0.0664019;0.0709789;0.0733386,;0.0779156;0.0802931,;0.0848879,0.089
3759; ...

0.0961345;0.100658;0.107470;0.114229;0.123240;0.138868;0.129963;0.143427;0.
152421; ...

0.163596;0.179224;0.190399;0.203792;0.205795;0.205670;0.209980,;0.209873;0.2
09731;...

0.207371;0.209428;0.211503;0.211361;0.211236,;0.213275;0.220087;0.220158;0.2
42242; ...

0.251057;0.262126;0.270924;0.284192;0.295260;0.310763;0.335117;0.350638;0.3
68376; ...

0.394947;0.421555;0.457031;0.494760;0.514733;0.536887;0.561277;0.592354;0.6
14491;...

0.643316;0.661072;0.672158;0.696548;0.707652;0.727607;0.736476;0.743128;0.7
60848;0.774169;0.789708] ;

%$Fraccidén masica del CO2 obtenida del Modelo 1

xxC02=[0.401599;1.04398;1.44522;1.84664;2.40870;2.80995,3.45233;3.77325;4.3
3531;4.89737;...

5.13815;5.61936;6.18142;6.98426;7.94793;8.34899;8.83091;9.31212;9.95432;10.
5967; ...

11.2389;11.9616;12.6841;12.9247;13.4061;13.8074;14.5297;15.0111;15.6529;16.
1336, ...

15.9737;16.6955;17.2570;17.6577,;18.1384;18.5391;18.9396;17.9756;17.4134;16.
8508; ...
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16.3689;15.7263,;15.0839;14.3609,;13.7181;13.0756,;12.5133;11.7100;12.4323;12.
7536; ...

12.3502;12.1085;12.0273;11.7053;11.5436,;11.4624;11.3808;11.2182;11.2170;11.
2156; ...

11.0528;11.0507;11.0478;11.2054;11.2841;11.2020,;11.2001;11.3582;11.1958;11.
1935;...

11.2724;11.2715;11.2695;11.3490;11.3474;11.3466;11.3461;11.2644;11.3436;11.
4227];

$Altura4d

zzH2=[0.0177371;0.0310400;0.0421606,0.0598977;0.0754526;0.0865034;0.0997713
;0.113074;...

0.128594;0.155200;0.168503;0.179588;0.192891;0.201899;0.199962,;0.202318;0.2
04815;...

0.202807;0.203017;0.205513;0.203715;0.208533;0.208743;0.206840,;0.211623;0.2
07468; ...

0.212147;0.210174;0.212671;0.210733;0.210977;0.211257;0.213718;0.214067;0.2
14347;...

0.214626;0.219340;0.221382;0.230076,;0.243135;0.258445;0.267209;0.289101;0.3
06838;...

0.322323;0.353293;0.382046;0.410904,;0.426459;0.457429;0.481853;0.510710;0.5
30665;. ..

0.550584;0.568356,;0.594927;0.610447;0.630401;0.650355;0.672527;0.696915;0.7

21374;...

0.736789;0.750092;0.774550;0.790105] ;

$Fraccién masica del H2 obtenida del Modelo 1

xxH2=[0.0762906;0.0741956,;0.151185,;0.148391,0.224682;0.144201,;0.0633718;0.0
612769; ...

0.0588328;0.0546429;0.0525480,;0.0508022;0.0487073;0.362249;0.992476;1.30707

7 oe s e
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1.93659;2.40935;2.88176;3.51129;4.45645;5.32183;5.79424;6.50320;7.28985;7.9
2043;...

8.47087;9.02236;9.65189;10.2821;10.8333;11.4631,;12.0139;12.8013;13.4312;14.
0610; ...

14.6902;14.2962;13.9011;13.3479;12.8730;12.6354;12.0021;11.9993;11.9181;11.
7557; ...

11.5937;11.6679;11.7442;11.5819;11.6567;11.7309;11.7278;11.6459;11.7219;11.
6389; ...

11.6365;11.6334;11.6302;11.6267;11.6229;11.7765;11.5379;11.5358;11.6894;11.
7657] ;

%Composicién en fraccién de base seca % de especies en la Fase Burbuja

xbCO=(100.*£(:,1)) ./ (£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+£(:,7)+£(:,8
))

xbC02=(100.*£(:,2))./(£(:,1)+E£(:,2)+E£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+£(:,T)+£(:,
8)):

xbH2=(100.*£(:,4))./(£(:,1)+£(:,2)+E(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+E(:,6)+E(:,7)+£(:,8
))

xb02=(100.*£(:,3))./(£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+E£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+E(:,7)+£(:,8
))

xbH20=(100.*£(:,5)) ./ (£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+£(:,7)+£(:,
8)):

xbCH4=(100.*£(:,6))./(£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+£(:,T)+£(:,
8)):;

xbN2=(100.*£(:,7)) ./ (£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+E(:,6)+E(:,7)+£(:,8
))

xbChar=(100.*£(:,8))./(£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+E(:,6)+E(:,7)+E(:
,8)):;

%$Delimitamos la zona donde ocurren las reacciones
%$Limite en la altura del alimentador

a=[Hfb Hfb];

b=[Hfb max (xbCO)+1.3];

bb=[Hfb max (xbH2)+0.85];
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bbb=[Hfb max (xbCH4)+0.8] ;

%$Limite de la altura de expansién del lecho
g=[Hexp+0.2 Hexp+0.2];

v=[Hexp+0.2 max(xbCO)+1.33];

vv=[Hexp+0.2 max(xbH2)+0.85] ;

vvv=[Hexp+0.2 max (xbCH4)+0.8];

%$Hacemos constante el ultimo valor
t=[z(end)+0.2 xbCO(end)];

tt=[Hr xbCO(end)];

figure (3)
pl=plot(z+0.2,xbCO, 'b',2zCO,xCO, 'sk',zzCO,xxCO,'--r',a,b,'--k',q,v,'--k'");
legend('Model’', 'Expe.', 'Radmanesh') ;

ylabel ('Molar fraction of CO (%)');

xlabel ('Reactor height (m)');

pl (1) .LineWidth = 1.5;

Pl (2) .LineWidth

1.5;

figure (5)

p2=plot(z+0.2,xbH2, 'b',zH2,xH2,'dk',zzH2 ,xxH2,'--r',a,bb,'--k',q,vv,'--k");
legend('Model’', 'Expe.', 'Radmanesh') ;

ylabel ('Molar fraction of H2 (%)');

xlabel ('Reactor height (m)');

P2 (1) .LineWidth = 1.5;

P2(2) .LineWidth

1.5;

figure (6)

p3=plot(z+0.2,xbCH4, 'b' ,zCH4,xCH4, 'ok',zzCH4,xxCH4,'--r' ,a,bbb, '--
k'/q/u‘“’/'_—k');

legend('Model’', 'Expe.', 'Radmanesh') ;
ylabel ('Molar fraction of CH4 (%)');
xlabel ('Reactor height (m)');

p3 (1) .LineWidth = 1.5;

p3(2) .LineWidth

1.5;
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% Se Verifica la conservacién de la masa en los instantes inicial y final

% Se analiza la variacién de flujo molar en los instantes inicial y final

f inicial = sum(£0)

f final = sum(fb(length(£fb),:)+fe(length(fb),:))

%$Balance masico entrada [g/min]
inMF=((m_biomasa*1000)+m aire) *60;
%$Balance masico salida [g/min]

outMF=fb (length (fb) , : ) +fe (length (£fb) ,:) ;
nPM=PM' ;

outMi=(outMF. *nPM) .*1000.*60;
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Apeéendice J.  Modelo matematico

clc
clear all

%$Se llama a la Rutina Datos de entrada

%Se inician las rutinas, segun el siguiente orden:

e =
[PM] = Pesos_Moleculares;

[Prop_air] = Propiedades_del agente gasificante;

[min fluidi] = Minima fluidizacion;

[Hmf, Hexp] = Hidrodinamica del lecho fluidizado;

[devo_biomass] = Devolatilizacion;
[f vol b, £ vol e, cb0, ce0, gm inicial] = Parametros Reaccion_ Inicial;
% ______________________________________________________________________

%Condiciones iniciales del proceso

z0=0;%Altura inicial [m]

zf=Hr;%Altura final del reactor [m]

%NOTA: Se considera que en el reactor existe un lecho infinito, por lo
%tanto el zf serd igual a la altura del reactor y no igual a la altura de

$minima fluidizacién.

f0=[f vol b'; £ vol e'];%Flujos iniciales [mol/s]

%$Se resuelven las EDO

[z,f] = odell3('Funcion_transferencia', [z0 zf], £0); %ODE 113 resuelve la
funcidén transferencia

$Donde:
%$z: Coordenada axial de la altura del reactor, con incrementos definidos
%por ODE1l1l3

$f: Flujos molares en fases Emulsién y Burbuja para cada especie [mol/s]



figure (1)
fb = £(:,1:8);

plot(z,fb(:,l),'b','g', Z,fb(2,4),'k', z/fb(:ls)/'b__'/ z/fb(:IG)/'r__'l
zlfb(:l7)l'g__'l zlfb(:ls)l'k'_');

legend('CO', 'CO2', 'O2', 'H2', 'H20', 'CH4', 'N2','Char');
title('Evolucién de los flujos molares en Fase Burbuja');
xlabel('z [m]');

ylabel ('fb [mol/s]');

figure (2)
fe = £(:,9:16);

plot(z,fe(:,1),'b', z,fe(:,4),'k', z,fe(:,5),'b--"', z,fe(:,6),'r--",
zlfe(:l7) ’ 'g__' ’ zlfe(:ls) ’ |k-_');

legend('CcO', 'CO2', 'O2', 'H2', 'H20', 'CH4', 'N2',6 'Char');
title('Evolucién de los flujos molares en Fase Emulsién');
xlabel('z [m]');

ylabel ('fe [mol/s]');

%Composicién en base seca de las fracciones molares de especies en la Fase
Burbuja

xbCO=(100.*£(:,1))./(£(:,1)+£(:,2)+£(: ,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+£(:,7)+£(:,8
));
xbC02=(100.*£(:,2))./(£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+E(:,6)+E£(:,T)+£(:,
8));
xbH2=(100.*f(:,4))./(£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+£(:,7)+£(:,8
));
xb02=(100.*£(:,3))./(£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+£(:,7)+£(:,8
));
xbH20=(100.*£(:,5)) ./ (£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+E£(:,T)+£(:,
8));
xbCH4=(100.*£(:,6)) ./ (£(:,1)+£(:,2)+£(:,3)+£(:,4)+£(:,5)+E£(:,6)+E(:,T)+£(:,
8));

xbN2=(100.*£(:,7))./(£(:,1)+£(:,2)+£(: ,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+£(:,7)+£(:,8
))

xbChar=(100.*£(:,8))./(£(:,1)+£(:,2)+£(: ,3)+£(:,4)+£(:,5)+£(:,6)+£(:,T)+£(:
+8));
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figure (3)

plot(z,xbCO,'-b")

ylabel ('Fraccién molar (%)');
xlabel ('Altura del reactor (m)');

title('Composicién en base seca del CO en Fase Burbuja');

figure (4)

plot(z,xbH2, '-b'")

ylabel ('Fraccién molar (%)');
xlabel ('Altura del reactor (m)');

title('Composicién en base seca del H2 en Fase Burbuja');

figure (5)

plot(z,xbCH4,'-b')

ylabel ('Fraccién molar (%)');
xlabel ('Altura del reactor (m)'):;

title('Composicién en base seca del CH4 en Fase Burbuja');

%Se verifica la variacidén de flujo molar en los instantes inicial y final

f inicial = sum(£0)
f final = sum(fb(length(fb),:)+fe(length(£fb),:))

variacion_flujos=f inicial-f final
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Apéndice K. Resultados del balance de masa en el gasificador (Cddigo validacion)

A continuacion, se presentan los resultados (ver Tabla A2.1) correspondientes al
balance de flujo mésico en el reactor. Las variables de ingreso al reactor son el flujo mésico
de biomasa y flujo mésico de agente gasificante (aire), ambas variables se calcularon al inicio
del codigo de validacion y seran expresadas en las unidades de g/min debido a que la
literatura de referencia para la validacion usd un pequefio reactor a escala de laboratorio.
Ademas, las variables de salida son las 8 especies (i = €0, C0,,H,,H,0,CH,, 0,, N,, char)
calculadas en unidades de g/min al final del codigo.

Tabla A2.1. Resultados numéricos del balance de flujo mésico para el cddigo de validacion

Componente Entrada [g/min] Salida [g/min]

Beech Wood (biomasa) 10.613 -
Agente gasificante (aire) 19.752 -

co - 10.33

co, - 0.001

0, ! 0.127

H, - 0.206

Vapor de agua (H,0) - 4.022

CH, - 0.48

N, S 15.01

char - 0.19

Total 30.365 30.366
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