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RESUMEN

Se realiz6 una modelacion numérica que simula el comportamiento térmico, fluido-dindmico
y de generacion de especies quimicas caracteristico del proceso de gasificacion de biomasa

en un reactor de lecho concurrente utilizando dinamica de fluidos computacional (CFD).

Un modelo tridimensional fue establecido para representar el interior del reactor de
gasificacion, ANSYS Workbench © 18.0 fue utilizado para generar el mallado del reactor y
establecer los distintos modelos fisico-quimicos que representaran adecuadamente el proceso

de gasificacion.

Se asumid el proceso de simulacion como un estado estacionario. Los modelos de energia,
turbulencia, transporte de especies y multifasicos fueron establecidos para representar
adecuadamente las ecuaciones que rigen la transferencia de masa, momento y energia en el
proceso de degradacion termo-quimica de biomasa, resueltos a partir del método de

volimenes finitos implementado por Fluent®.

Las variaciones en el caudal de aire ingresado al reactor, asi como la posicion en la que se
ingresa el mismo, fueron establecidas a fin de determinar el punto de operacion éptimo del

reactor.

Los resultados del modelo numérico desarrollado permitieron identificar una mayor
interaccion entre la fase de compuestos volatiles y la fase solida de pellets en la zona superior

del reactor, producto del aumento de temperatura que se genera en esta zona, debido a la alta



turbulencia presentada; este comportamiento se cumple para los distintos escenarios

planteados en la investigacion.

Ademas, se determin6 que empleando un caudal de 400 I/min de aire e ingresandolo por
encima de la garganta del reactor se obtienen los mejores resultados en términos de calidad
de syngas producido, estableciendo esta condicién como punto de operacion éptimo del

reactor.

Xi



INTRODUCCION

El consumo global de energia ha aumentado constantemente durante gran parte del siglo XX,
particularmente desde 1950 [1]. La Agencia Internacional de Energia ha pronosticado que la
demanda mundial de energia aumentara un 1,6 % al afio en promedio entre 2006 y 2030 [2].
Este panorama pone en evidencia la necesidad de invertir en la investigacion y desarrollo de

nuevas fuentes de energia a partir de fuentes no convencionales.

El estudio y caracterizacion de diversas biomasas como recurso energético ha sido una linea
de investigacion a la cual se le ha prestado mayor atencion en los ultimos afios,
principalmente debido a su potencial energético y volimenes de produccion mundial. La
disminucion de emision de gases de invernadero, reduccion del costo de la energia, mejora
del aseguramiento del abastecimiento energético, mejor manejo/reduccion de residuos y
oportunidades de desarrollo econdmico asociado a la implementacion de proyectos en
bioenergia son algunas de las ventajas de emplear biomasa como materia prima para la
generacion de energia [3]. La gasificacion de biomasa es una tecnologia Gtil y eficiente en
produccién de energia, que puede contribuir de manera significativa a la generacion de

energia renovable [4].

Costa Rica presenta un gran potencial para el uso de residuos biomaésicos para produccion
energética. La produccion de residuos biomasicos lignoceluldsicos, energéticamente
aprovechables de las principales actividades agricolas a nivel nacional (pifia, café, banano,

palma y arroz, en orden de mayor a menor produccion) alcanzé para el 2010 las



6.500.000,00 ton/afio aproximadamente, esto recalca la importancia de implementar

tecnologias utiles en el aprovechamiento energético de este tipo de biomasas [5].

Las técnicas de modelacion en dinamica de fluidos computacional (CFD por sus siglas en
inglés) se han convertido en una util herramienta en el area de la conversion termoquimica
de biomasa. Diversos investigadores han empleado la modelacion en CFD para analizar el
comportamiento de los equipos de conversiéon termoquimica. Los modelos CFD se han
establecido como un complemento eficaz para el desarrollo de nuevas ideas y tecnologias,

ahorrando en costos, tiempo en pruebas y seguridad ocupacional [6].

Este proyecto busca evaluar la gasificacion como una alternativa al uso de residuos
biomaésicos, estudiando mediante la modelacion de dindmica de fluidos computacional el
comportamiento de la produccion de gas de sintesis al variarse distintas condiciones fisico-
quimicas, las cuales permitan validar la implementacion de este tipo de tecnologia como una

herramienta eficiente de conversion de biomasa en un combustible renovable.

Por lo tanto, esta investigacion analiza el comportamiento fluido-dinamico de un gasificador
de flujo concurrente, presentando variaciones en la velocidad y posicion de ingreso del agente
gasificante, a fin de identificar su punto de operacion 6ptimo. Para esto se plantearon los

siguientes objetivos especificos:



. Establecer el conjunto de modelos numeéricos adecuados, que describan el
comportamiento termoquimico de la gasificacion, para simular la dindmica de
gasificacion.

. Definir un mallado adecuado en la geometria del gasificador, para obtener soluciones
precisas optimizando el tiempo de convergencia y consumo de recursos computacionales.
. Identificar la magnitud de velocidad y la configuracion del ingreso del agente gasificante
que propicie la operacion mas eficiente del reactor.

. Evaluar las condiciones de temperatura, velocidad, presion y produccion de especies al

presentarse variaciones en el ingreso del agente gasificante.



CAPITULO 1. ESTADO DEL ARTE

1.1. Tecnologias de conversidon termo-quimica de biomasa

La biomasa es un material biologico derivado de organismos vivos o recientemente vivos, a
menudo se refiere a plantas o materiales vegetales que sean especificamente llamados
lignocelulésicos [3]. A través del proceso de fotosintesis, la clorofila de las plantas captura
la radiacion solar, convierte el dioxido de carbono del aire y el agua del suelo en
carbohidratos, para formar materia organica, al combustionar los carbohidratos regresan a su

forma de dioxido de carbono y agua, liberando la energia que contienen [7].

Existe una gran variedad de productos de interés energético que pueden ser empleados en la
generacion de energia, tales como: cultivos energéticos, residuos agricolas, forestales,
industriales y urbanos [8]. Con una gama tan amplia de material identificado como biomasa,

los métodos para aprovechar todo su potencial energético deben ser igual de amplios.

Son mdltiples las opciones tecnoldgicas disponibles para utilizar una amplia variedad de tipos
de biomasa como fuente de energia renovable. Las tecnologias de conversién pueden liberar
la energia directamente, en forma de calor o electricidad, o pueden convertirlo a otras formas,
como biocombustible liquido y/o gaseoso [9]. La conversion de la biomasa en energia se
puede realizar utilizando dos procesos tecnolédgicos principalmente: procesos termoquimicos
y bioguimicos. La extraccion mecéanica con esterificacion es una tercera tecnologia para

producir energia a partir de biomasa [10].



Dentro de los procesos de conversidn termoquimica destacan cuatro opciones: combustion,
pirélisis, gasificacion y licuefaccion. La conversion bioquimica abarca dos opciones de
proceso: digestion (produccion de biogas, una mezcla principalmente de metano y dioxido

de carbono) y fermentacion [11].

Debido a las reacciones que se dan en el proceso de conversion termoquimica, se generan
una serie de productos caracteristicos del proceso de la descomposicion de la biomasa, un
residuo solido llamado char, un producto gaseoso denominado syngas o gas de sintesis y un

liquido alquitranado de composicion compleja, conocido como alquitran [12].

Las caracteristicas de los productos gaseosos, liquidos y sélidos dependen en gran medida de
las caracteristicas quimicas y fisicas de la materia prima, la velocidad de calentamiento, la

temperatura del proceso, la presion y el tipo de reactor [12].

1.2. Quimica de la gasificacion de biomasa

En el proceso de gasificacion se da la conversién termoquimica de un material organico en
una mezcla de gas combustible por medio de reacciones quimicas de oxidacion parcial,
propiciadas por la adicién de calor y la exposicion a agentes de reaccion como el aire, oxigeno
puro, vapor de agua, dioxido de carbono o hidrégeno [13], comUnmente se trabaja con el 25

a 30 % del aire necesario para que se dé una oxidacion completa [14].

La celulosa, la cual es el componente principal presente en la biomasa, realiza su conversion

gracias a la gasificacion a hidrocarburos mas ligeros. Este gas, se denomina gas de sintesis,



gas pobre o syngas, presentando el poder calorifico inferior de una sexta parte respecto a la

energia obtenida por gas natural [15].

El gas de sintesis obtenido al utilizar principalmente aire como agente gasificante se
conforma de fracciones de mondéxido de carbono (CO), didxido de carbono (CO3), hidrogeno
(H2), metano (CHa4), pequefias cantidades de otros hidrocarburos méas pesados, agua (H20) y
diversos contaminantes, como pequefias particulas carbonosas (char), cenizas y
alquitranes [16]. La complejidad del proceso de gasificacion es debida al numero de
reacciones que toman lugar en el proceso y al considerable nimero de componentes presentes
en la biomasa. Las principales reacciones en el proceso de gasificacion se enlistan en el

cuadro 1.1.

Cuadro 1.1. Reacciones quimicas presentes en el proceso de gasificacion y sus respectivas
entalpias [17].

Reaccion AHyg, kJ mol™!

Materia volatil—CH4+C Levemente exotérmico
C+0,50,—CO -111
CO+0,50,—CO, -254
H,+0,50,—H,0 -242
C+H,0—CO+H, +131
C+C0O,—2CO +172
C+2H,—CH, -75
CO+3H,—CH4+H, 0 -206
CO+H,0—CO,+H, -41
CO,+4H,—CH,+H,0 -165




Para un combustible que contenga carbon, hidrogeno y oxigeno, a una presion fija, la
temperatura del sistema de combustion es determinada por la relacion de equivalencia (RE),
esta representa la cantidad de aire afiadido en relacion con la cantidad de aire requerida para
la combustion estequiométrica [18]. Dependiendo de la relacidn de equivalencia, un proceso
de conversion termoquimica puede ser clasificado como pirdlisis (RE = 0), gasificacion (RE

=0,20-0,50) o combustion (RE > 1) [19].

Generalmente, el proceso térmico depende de las caracteristicas fisicas y quimicas del
combustible sélido, asi como de las condiciones del entorno del combustible, tales como
temperatura, presion y composicion atmosférica [12]. Adicionalmente, la tasa a la cual se da
el calentamiento de las particulas sélidas juega un papel importante en las caracteristicas de

la descomposicion térmica de la biomasa [20].

1.3. Etapas de la gasificacion

Existen maltiples configuraciones geométricas de reactores de gasificacion, la utilizacion
especifica de estos disefios se basa en el tipo de biomasa, tipo y caudal de agente gasificante
y la calidad del gas de sintesis que se desee obtener. Los procesos de degradacion y
conversion de la biomasa en compuestos volatiles se ven afectados por la geometria del
reactor. En un reactor de flujo concurrente los procesos de secado, pirdélisis, oxidacion y
reduccion son los que rigen la cinética de gasificacion de la biomasa [21]. En la figura 1.1 se

muestra un diagrama de las etapas de gasificacion en un gasificador de flujo concurrente.
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Figura 1.1. Etapas de la gasificacion en un reactor de lecho fijo de flujo concurrente [21].

1.3.1. Secado

El secado es el primer proceso que tiene lugar cuando se da el calentamiento de un
combustible sélido. A presiones atmosféricas, este ocurre en un rango de temperatura
ambiental aproximado a 107 °C [22]. A pesar de su aparente simplicidad, el secado de una
particula solida es una combinacion compleja de eventos que involucran tres fases: agua

liquida, vapor y una fase solida porosa a través de la cual el liquido y el vapor migran [23].



1.3.2. Pirdlisis

La pirdlisis es la degradacion térmica de la biomasa en una fraccion solida (carbdn vegetal),
una fraccion liquida (alquitranes) y una fraccion gaseosa compuesta de moléculas simples
(CO, Hz, CO2, CH4 y CrhHm). Este es un proceso endotérmico, por lo cual se debe suministrar
energia para que se lleve a cabo y el tiempo de duracion del proceso esta asociado con el
suministro de energia térmica [7]. En la figura 1.2, se muestra un esquema de la
descomposicion de la biomasa durante la pirdlisis, en el cual se aprecian de forma

esquematica las reacciones presentes durante el proceso y los productos obtenidos.

— Gas

o
g — g —> Gas
£z 8 £
25 .9 =] .
£ = E - 2 .2 Alquitranes en
w . 1 ©w E - ;e
BIOMASA | 8 = 2 2 Alquitranes | <2 5 menor proporcidn
o o = 9 =}
Rl R > Carbonizad
g =2 5 & arbonizado
|5
& S
~

L Carbonizado
Figura 1.2. Esquema de la descomposicion termoquimica de biomasa [24].

Este es un proceso complejo que involucra multiples reacciones, incluyendo aspectos de
transferencia de calor y masa, resultando en la liberacion de particulas de mezclas organicas
e inorganicas de gases y liquidos hacia el ambiente [25]. La liberacion provocada es debido
al incremento de la temperatura de la particula. Usualmente, la pirdlisis inicia cuando la

particula de carbono alcanza temperaturas justo por encima a las de proceso de secado,



aproximadamente 117 °C [26]. Las temperaturas empleadas para pirélisis de carbon o

biomasa pueden alcanzar 700 °C [26].

1.3.3. Oxidacion o gasificacion

La oxidacion es el proceso siguiente a la pirdlisis en los reactores de gasificacion de flujo
concurrente. La reaccion producida es una combustion controlada del producto carbonoso o char
proveniente de la pirélisis. Este proceso es exotérmico, por lo cual sustenta las reacciones
endotérmicas de la gasificacion que se producen en la region de pir6lisis y de reduccion [27],
por tanto, la temperatura en esta zona aumenta considerablemente hasta unos 1000 a 1200 °C
[15]. La oxidacion se controla mediante la aportacion exacta de aire u oxigeno en el gasificador

a fin de generar una combustion incompleta.

Los productos que se obtienen en esta regién son el H,O y CO> a partir de la combustién del
combustible y los elementos creados en la pirdlisis como los hidrocarburos pesados, el Hz o

alquitranes [27].

1.3.4. Reduccidn

En la reduccion se producen todas aquellas reacciones que generan el gas de sintesis en su
composicion final, esta etapa se produce simultaneamente y después de la oxidacion. La
reduccion es la mas compleja de todas las etapas, envuelve reacciones quimicas entre HC,

H20, CO2, O2 y Hy, asi como entre los gases desprendidos [27].
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Este proceso permite el enfriamiento de los gases, lo que elimina la mayoria del carbon y

mejora la calidad del gas. Este carbdn se degrada por la accion de los gases hasta convertirse

en un polvo fino o cenizas. Por lo general en la zona de reduccion se manejan rangos de

temperatura entre 600 a 900 °C [15].

En la figura 1.3 se presenta un resumen de los procesos que ocurren en la gasificacion, asi

COmo sus respectivas reaccion

€s.

Calor

C,Hn + nH,0 — nCO + (m/2+ n)H,
CnHy + nCO; — 2nCO + m/2H,

N Secado > H,0
“| Biomasa himeda A{Biomasa seca]+ EI?(_)] |
A4
A| Pirotisis | Alquitran
Y| Biomasa seca A{gas de pirélisis]%—&rbﬁ] | > CH,
N7
Combustion
C+ 02 - C02 C02
::) -
4H + 0, —|2H,0 H,0
C,H, +(n/2+ m/4)0, —|nCO; + ZmHgt]
U N N
Reduccion
C+ Co, — 2CO
a| €+ HO — COTH, — co
14 H2

Figural.3. Etapas de la gasificacion [14].

1.4. Modelacion de la gasificacion

Los métodos numericos aplicados en la dindmica de fluidos computacional se pueden utilizar

para describir estos procesos de degradacion de biomasas en componentes mas simples. Estos
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se han convertido en una importante herramienta de analisis y disefio para lograr describir
los patrones de flujo y temperatura, la concentracion de los productos y los rendimientos de

la gasificacion [28].

La comprension de la interaccion entre los mecanismos quimicos y fisicos durante la
gasificacion es de fundamental importancia para el disefio optimo de un gasificador de
biomasa [29]. En vista del gran interés en las ventajas del proceso de gasificacion, es
necesario modelar y predecir el rendimiento del gasificador para mejorar los disefios y

resolver problemas operativos.

Los modelos CFD de sistemas de gasificacion constituidos por fases gas-solido pueden ser
clasificados en dos enfoques, segun se trate la fase de particulas: el método de elementos
discretos basado en el método Euleriano-Lagrangiano y el método continuo basado en el
método Euleriano-Euleriano o modelo de dos fluidos. Ambos métodos consideran la fase
gaseosa como una fase continua, la diferencia fundamental entre estos dos modelos radica en

la forma en que se tratan las particulas [30].

El enfoque Euleriano-Lagrangiano describe la fase sélida a nivel de particulas
(representacion de masas puntuales). En esta representacion la particula es mucho mas
pequefia que el espaciamiento del mallado sobre el cual la velocidad del gas es calculada, sin
presentar influencia en el dominio del gas o su discretizacion. Las técnicas de masas
puntuales se utilizan para modelar un gran nimero de particulas sin tomar en cuenta aspectos

hidrodinamicos especificos de la interfase gas-sélido [30].
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El enfoque Euleriano-Euleriano por su parte trata las particulas como un medio continuo,
formando ambas fases un continuo interpenetrante. Debido a la representacion continua de
las particulas este enfoque requiere leyes de cierre adicionales para describir la reologia de

la fase de particulas [30].

La teoria cinética de flujos granulares se utiliza comunmente en el enfoque Euleriano-
Euleriano para obtener relaciones constitutivas para la fase solida. Esta teoria se basa en el
concepto de temperatura granular, lo cual es la medida de las oscilaciones aleatorias de las

particulas [31].

El enfoque Euleriano-Euleriano presenta varias ventajas sobre el enfoque Euleriano-
Lagrangiano, siendo la principal el consumo de recursos computacionales, el cual es menor
en el enfoque Euleriano-Euleriano; adicionalmente, el mallado, consumo de memoria y
requisitos computacionales son optimizados empleando este enfoque en una modelacion

numérica [30].
1.5. Modelacion matematica

1.5.1. Modelo de balance de masa

Las ecuaciones de continuidad para la fase gaseosa y sélida estan dadas por [32]:

0
ot (“gpg) + V(agpgvg) = Sgs (1)

0
a (asps) + V(aspsvs) = Ssg (2)
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donde:

og: fraccion volumétrica de la fase gaseosa (cm®)
os: fraccion volumétrica de la fase sélida (cm?®)

pg: densidad de la fase gaseosa (g/cm?®)
ps: densidad de la fase solida (g/cmq)

vg: velocidad instantanea de la fase gaseosa (m/s)
vs: Velocidad instantanea de la fase solida (m/s)
Sgs, sg: fuente de masa debido a las reacciones heterogéneas (g), se expresa como [32]:

Ssg = _Sgs = M, zVCRC

donde:

(3)

Mc: peso molecular de especies quimicas (mol)
yc: coeficiente estequiométrico (adimensional)

Rc: tasa de reaccion (mol/L-s)

La densidad de la fase gaseosa se determina a partir del comportamiento de un gas ideal,

descrito por [32]:

donde:

(4)

R: constante universal de los gases (8,3145 [J/mol-K])

p: presion del gas (Pa)
pg: densidad de la fase gaseosa (g/cm?®)

T: temperatura promedio de la mezcla de gases (K)
Yi: fraccion masica de la especie i (mol)
Mi: peso molecular de la especie i (mol)

1.5.2. Modelo de conservacion de momento

La ecuacion de momentum de la fase gaseosa esta dada por [32]:
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d
a(agpgvg) + V(agpgvgvg) = —a,Vp, + agpeg + B(vg - vs) + Va1, + S45Us (5)

donde:
Us: velocidad promedio del sélido (m/s)

[: coeficiente de arrastre de la interfase gas-solido (adimensional)
19: esfuerzo tensor de fase gaseosa (N)

La ecuacion de momentum de la fase sdlida se expresa como [32]:

d
& (aspsvs) + V(aspsvsvs) = —aVps + aspsg + ﬁ(vg - Vs) + Va,ts + Ssg Us (6)
donde:

ps: presion de las particulas debido a las colisiones (Pa)
5. esfuerzo tensor de la particula (N)

1.5.3. Modelo de turbulencia

En un flujo turbulento, existe una cascada de energia correspondiente a un amplio rango de
escalas de longitud de los remolinos més grandes a los remolinos més pequefios [33]. Por lo
tanto, la simulacion numérica 100% precisa de un flujo turbulento con un alto nimero de
Reynolds en un moderno horno, caldera o gasificador es practicamente imposible, incluso

con la capacidad actual de las computadoras [34].

Launder y Spalding [35], desarrollaron el modelo k-¢ estandar derivado de las ecuaciones de
Reynolds promedio de Navier-Stokes. Mediante andlisis dimensional, la viscosidad

turbulenta u; puede ser asumida como [36]:
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He = C,VL @)

donde:

C,: constante adimensional
V: velocidad turbulenta (m/s)
L: longitud turbulenta (m)

De acuerdo al analisis dimensional, la escala de velocidad turbulenta (V) y la escala de

longitud (L), pueden ser definidas como [34]:

2
) 2
V=ki y L=% (8)
donde:
K: energia cinética turbulenta (m?/s?)
&: tasa de disipacion de energia cinética turbulenta (m?/s®)
De esta manera la viscosidad turbulenta puede ser evaluada mediante k y € como [37]:
KZ
e = pCu— )
donde:

C,: constante adimensional.

En el modelo k-¢ estdndar los valores de k y € pueden obtenerse empleando las siguientes

ecuaciones de transporte [32]:

a(P’C)Jr<3(Pul-'€): 0
ot ox, _ ox,

[+#t+a’c G, +G 10
5, X k p — PE (10)

16



d(pe) d(puie) 0 [ J77 I £ &2
donde:

G,.: generacion de k debido a la tension turbulenta (adimensional) tal que [32]:

.\ 0u; du;

_ o j
Ge = (—puiuj)a—Xi =i gy, (12)
Este modelo es ampliamente utilizado en problemas ingenieriles de flujo turbulento,
principalmente por ser un modelo robusto, econdmico y razonablemente preciso [38]. La
seleccidn de este modelo de turbulencia es apropiada cuando la transferencia de turbulencia
entre fases desempefia un papel predominante, como en el caso de la gasificacion en lechos

fijos.
1.5.4. Modelo Euleriano granular

En el modelo Euleriano granular, los esfuerzos en la fase sélida granular se obtienen por la
analogia entre el movimiento aleatorio de las particulas y el movimiento térmico de las
moléculas dentro de un gas, lo que explica la inelasticidad de las particulas sélidas [39]. Esta
aproximacion del comportamiento entre las fases es la razén para el amplio uso de la teoria

cinética de flujos granulares para modelar el movimiento de las particulas [40].

En un gas, la intensidad de la fluctuacion de la velocidad determina los esfuerzos, la
viscosidad y la presion de la fase granular, la energia cinética asociada con las fluctuaciones

de velocidad se describen por una temperatura pseudo-térmica o por una temperatura
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granular que es proporcional a las fluctuaciones de velocidad de las particulas, es decir, la
temperatura de un medio granular es funcion de la cantidad de movimiento de sus

componentes [40].

La ecuacion de conservacion para la temperatura granular, obtenida a partir de la teoria

cinética de los gases, esta dada por [32]:

3[(0(0sa:65) N
3Tt Vesatio) —(—p51+15).V(vS)+V(k9aV(05))—y9a+®ls (13)

donde:

(-pST+r—S):V(\TS’): generacion de energia por los esfuerzos en el sélido (J)
ko, V(0,): energia de difusion (J)

ko, : coeficiente de difusion (cm?/s)

Ye,: disipacion por colisiones de la energia (J)
@) intercambio de energia entre la fase gaseosa y la fase solida (J)

1.5.5. Modelo de reacciones quimicas

El transporte de especies es una herramienta Util para predecir los tiempos de reaccion o
reacciones quimicas. Para la especie “i"”, la ecuacién de conservacion para la fraccion de

masa de esa especie, estd dado de la siguiente forma [41]:

9 ap 9
a(ﬂmi’) + ﬁ(pUimi) = ﬁ]j’,i + Ry + Sy (14)
L L

donde:

J;-i- componente “i” del flujo de difusion de la especie j” en la mezcla
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R;:velocidad a la que las especies se consumen o0 se producen en una 0 mas
reacciones (mol/L-s) [36]

J;i esta relacionado con el coeficiente de difusion y el gradiente de concentracion de la
especie [42]. Cuando dos 0 més especies estan presentes, la suma de las fracciones de masa
en cada célula debe de ser 1. Por esta razdn, si “n” especies estan involucradas en la
simulacion, solo n-1 ecuaciones de especies son necesarias para resolverlas. La fraccion de

masa de "n" especies se puede calcular a partir de la siguiente condicion [37]:

imi, —1 (15)

Las reacciones volumétricas en el transporte de especies se pueden modelar mediante
herramientas CFD, empleando el modelo de disipacion de remolinos, el cual supone que las

tasas de reaccion se controlan por la turbulencia del sistema [43].

El modelo de disipacién de remolinos se basa en el concepto de que la reaccién quimica es
rapida con respecto al transporte en el flujo [17]. Cuando los reactivos se mezclan a nivel
molecular forman instantaneamente producto, el modelo supone que la tasa de reaccion
puede estar relacionada directamente al tiempo requerido para mezclar los reactivos a nivel

molecular [44].

Este modelo considera una relacion entre la tasa de reaccion, la tasa de disipacion de
reactantes y productos contienen remolinos, sugiriendo que la velocidad de reaccion puede

ser la menor de las dos siguientes expresiones [44] :
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£ mg

Riwe = vi My Ap— Vo oM, (16)
e M
Ry = v MyABp——= (17)
’ ’ K VR',kMp

donde:

M,:fraccion de masa de las especies P producidas (mol)

mg: fraccion de masa de las especies R reactantes (mol)
A, B: constantes empiricas iguales a 4,0 y 0,5 respectivamente (adimensional)
€/« escala de tiempo de los remolinos turbulentos (1/s)

Aunque el modelo de disipacion de remolinos es computacionalmente demandante, es un
modelo robusto y menos demandante en los datos de entrada necesarios para su

implementacién [17].

1.5.6. Conservacion de energia

Para describir la conservacion de energia se debe resolver la siguiente ecuacion de entalpia

para cada fase [32]:

d(agpqhy) .
FIO) + V(“qpquqhq)
o(pg) _ o — NP .
= g e+ Tt V) ~ VA + S, + > (@pq + tithyg — 1ithgy)  (18)
p=1
donde:

hg: entalpia especifica de la fase g™ (kJ/mol)
q,: flujo de calor (W/m?)
S: término producto de las reacciones quimicas (mol)
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qu: transferencia de calor entre las fases p"y g™ (W)
h,,: entalpia de la interfase (kJ/kg)

La tasa de transferencia de energia es asumida como funcion de la diferencia de temperaturas

entre las fases [32]:

Qpq = hpq(Tp - Tq) (19)

donde:
h,,: coeficiente de transferencia de calor entre la fase gaseosa p" y la fase solida
qth (W_m-Z_K-l)
Siempre que la conveccion sea el principal mecanismo de transferencia de calor dentro del
reactor, el coeficiente de transferencia de calor estara relacionado con el nimero de Nusselt

en la fase g™ por [32]:

6kpaqa'pNuq
g =~ (20)

donde:

kp: conductividad térmica de la fase p™ (W-m™-K™?)
op: difusividad térmica de la fase gaseosa (m?/s)

oq: difusividad térmica de la fase sélida (m?/s)

Nug: nimero de Nusselt (adimensional)

dp: longitud caracteristica (m)
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CAPITULO 2. METODOLOGIA

El gasificador utilizado para la investigacion fue el reactor de lecho fijo de flujo concurrente
mostrado en la figura 2.1, disefiado y construido por la Unidad de Recursos Forestales del

Instituto de Investigaciones en Ingenieria (INII).

Figura 2.1. Reactor de gasificacion de flujo concurrente.

Se realizaron tres variaciones en el flujo masico de aire ingresado al gasificador, asi como
tres variaciones en la posicion de inyeccion del mismo, segun se describe en la seccion 2.2.1

y 2.2.5. Las nueve configuraciones propuestas, fueron utilizadas para su respectiva
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modelacion numérica, donde, patrones de flujo, temperatura y generacién de especies
quimicas fueron analizados, con el objetivo de validar la configuracion mas eficiente en

cuanto a la operacion y comportamiento del reactor.

2.1. Reactor de gasificacion modelado

En la figura 2.2 se muestra una vista en corte del esquema general del reactor de gasificacion.
El disefio del reactor se basé en la capacidad de mantener una produccion energeética
constante de 15 kW. EI cuerpo principal del reactor lo componen tres etapas. En la etapa
superior se da el ingreso de biomasa al reactor asi como la inyeccién de aire al sistema. El
gasificador cuenta con un sistema de alimentacion automatizado mediante un sistema de

tornillo sin fin, el cual ingresa la biomasa al reactor desde una tolva de alimentacion.

Figura 2.2. Vista en corte de reactor de gasificacion.
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Aln en la etapa superior, el ingreso de aire al gasificador se da por medio de una
configuracidn de tres toberas radiales (figura 2.3). Estas inyectan aire ambiente propulsado

por un ventilador externo.

Figura 2.3. Tobera de alimentacion de aire ambiente al reactor.

En la zona media del reactor se da la reduccion del area transversal por medio de una garganta
interna, necesaria para los procesos de pirdlisis y gasificacion, ademas, en esta zona se ubica
la salida del gas de sintesis producido. En la etapa inferior se da la extraccion de solidos, tales

como biomasa gasificada y ceniza.

La geometria establecida para el desarrollo de la modelacion numérica se detalla en la figura
2.4, donde se definio el interior del gasificador como un cuerpo solido, con el proposito de
indicar las condiciones de porosidad propias de la biomasa. Las entradas de aire en la tobera
y la garganta ubicadas en el interior del medio poroso se establecieron como cuerpos vacios,
a fin de que el software de modelacion reconozca estos cuerpos como limites fisicos en la

geometria. Las dimensiones del reactor de gasificacion se muestran en la figura 2.5.
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Figura 2.4. Modelo geométrico del gasificador de flujo concurrente.
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Figura 2.5. Dimensiones caracteristicas del gasificador de flujo concurrente.

25




2.2. Dominio de la modelacién

La generacion de mallados y modelacion fluido-dindmica del reactor de gasificacion de flujo
concurrente se realizé utilizando el software computacional de dinamica de fluidos Fluent®
de ANSYS Workbench © 18.0. En el proceso de gasificacion se da la liberacion de
compuestos volatiles a determinados rangos de temperatura, una vez estabilizado el reactor,
empleando tasas de ingreso de aire y biomasa constantes, la produccion de estos compuestos
quimicos tiende a ser estable en el tiempo, estas condiciones permiten trabajar la modelacién

del reactor en estado estacionario.

Todas las simulaciones se realizaron en un computador Dell® de 64 GB de memoria RAM
y un procesador Intel® Xeon® de diez nucleos, propiedad de la Escuela de Ingenieria de

Biosistemas de la Universidad de Costa Rica.

La figura 2.6 presenta el esquema de trabajo seguido para establecer el modelo numérico que

describe el comportamiento fisico-quimico del reactor de gasificacion.

2.2.1 Dominio de trabajo

La determinacion del dominio de trabajo se basé en establecer los limites fisicos que
interactuan en el modelo geométrico destacado en la figura 2.7. Dichos limites fisicos
determinan la entrada y salida de diversos flujos al dominio del reactor de gasificacion. En
cuanto a las entradas, se definid la superficie superior del reactor como la entrada de biomasa

en forma de pellets, el ingreso de aire al reactor se da por las tres superficies radiales ubicadas
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Figura 2.6. Diagrama de flujo del proceso de modelacion numeérica del reactor de gasificacion.
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en la tobera. En el dominio de trabajo se presenta una unica salida, por la cual se da la
migracion de los compuestos volatiles generados durante la gasificacion, salida que se

definio en la superficie indicada en la figura 2.5 como salida de gas de sintesis.

ANSYS

=\

Figura 2.7. Modelo geométrico empleado en la modelacién fluido computacional.

La posicidn en la cual se inyecta el agente gasificante en el interior del gasificador es de los
aspectos mas importantes que determinan la eficiencia de un reactor. Esta caracteristica es
responsable de la generacién o inhibicién de los procesos quimicos ocurridos en la
gasificacién, primordialmente, el lugar en el que se ingrese el aire afecta directamente los

patrones de temperatura dentro del reactor, promoviendo en mayor o menor medida la

28



liberacion de especies quimicas que componen el gas de sintesis, por ende la capacidad

energeética del mismo.

La premisa anterior es la principal razon por la cual la posicion en la que se ingresa el aire es

una de las variables de estudio de esta investigacion.

Tres distintas configuraciones de ubicacién de toberas fueron evaluadas, variandose la

posicion en la cual se introduce el aire, esto se ejemplifica en la figura 2.8, la configuracion

a) corresponde a la posicion original con la cual se disefié y construyo el reactor, la posicién

b) propone ingresar el aire en la zona de transicidn entre las etapas de pir6lisis y oxidacion,

la configuracion c) se establecio con el objetivo de inyectar el aire directamente a la zona de

oxidacion.

3cm

a)

3 [ ]

20cm

b)

Figura 2.6. Variaciones en la posicion del ingreso de aire establecidas.
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2.2.2 Discretizacion del dominio

La discretizacion del dominio se baso en el método de volumenes finitos, mediante la
descomposicion del dominio en pequefios volimenes de control generandose una malla
tridimensional de nodos. EI método de volumenes finitos considera los principios de
conservacion de masa, momento y energia, los cuales son la base de la modelacion

matematica fluido-dindmica.

La precisién de la solucién obtenida esta directamente ligada a la cantidad de elementos que
componen el mallado, razon por la cual es necesario realizar un estudio de mallas. Este
estudio se basa en determinar el numero de elementos necesarios para obtener una solucion
real del fendmeno estudiado, un mallado con mas elementos implicaria aumentar el tiempo

de resolucion y el consumo de recursos computacionales para obtener un mismo resultado.

La convergencia de la prueba de mallas fue analizada tomando como parametro la fraccién
masica de metano presente en el gas de sintesis a la salida del reactor, esta especie quimica
fue seleccionada debido a que la calidad y poder energético del gas de sintesis se basan en
gran medida en la concentracion y niveles de produccion de metano. Fueron analizadas seis
configuraciones de mallas en total para la investigacion, realizando incrementos del 20% en

el nimero de elementos en una malla respecto a la anterior.

En cuadro 2.1 se presenta el nimero de nodos y elementos respectivos a cada malla generada
para el estudio. La eficiencia del mallado se bas6 en dos parametros de calidad, la oblicuidad

y la ortogonalidad, pardmetros que rigen la calidad de los resultados obtenidos de la
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modelacion numerica. La oblicuidad indica que tan cercano esta un elemento de acercarse a
una cara ideal, valores cercanos a O indican una oblicuidad excelente, por otra parte, la
ortogonalidad indica que tan congruentes estan las transiciones entre un elemento y otro, un
valor de ortogonalidad cercano a 1 precisa una alta calidad. Ambos valores se obtienen del

software al momento que se genera el mallado.

Cuadro 2.1. Anélisis de mallas empleadas en el estudio.
Malla Nodos  Elementos
Malla 1 20910 112828
Malla 2 26038 141808
Malla 3 32648 178160
Malla 4 39160 210792
Malla 5 47849 255167
Malla 6 57194 304728

2.2.3. Modelos fisicos

- Modelo de turbulencia

La eleccion del modelo de turbulencia depende de consideraciones como el modelo fisico
estudiado, el nivel de precision requerido, los recursos computacionales disponibles y la
cantidad de tiempo disponible para la simulacion [31]. Se implementé el modelo de
turbulencia k-¢ en todos escenarios establecidos para modelacion, este modelo es estable,

preciso y numéricamente robusto.

Funciones mejoradas en la pared propias del modelo de turbulencia se establecieron para
resolver las ecuaciones en las celdas cercanas a estos limites fisicos, donde estas se vuelven

mas finas.
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- Modelo multifasico

El enfoque Euleriano-granular se utiliz6 para representar la fase de compuestos volatiles y la
fase porosa del lecho de biomasa. En condiciones de estado estacionario, este modelo
describe adecuadamente el comportamiento de los flujos en una mezcla sélido-fluido, en
adicion, este modelo requiere menos tiempo computacional en comparacion al método

Lagrangiano [45]. La adaptacién del modelo multifasico a las condiciones fisico-quimicas

del proceso de gasificacion que se estan analizando se resumen en la figura 2.9.

Modelo multifasico
Euleriano-Granular

|

fases

—

Fase 1
(Fase gaseosa)

A 4
Mezcla de compuestos
volatiles y aire

conformfda por:

02, N2, H2, CH4, CO2, H20, CO
y volatiles de pellets (compuestos
volatiles liberados durante la
combustion de los pellets)

Y

Fase 2
(Fase granular)

'

Mezcla de pellets de
Aserrin y aire

conformada por:

O2, N2 y pellets de 6 mm
elaborados a partir de
residuos de aserradero

l\, Interaccion entre J

fases

Liberacién de volatiles, oxigeno, nitrdgeno
y agua al alcanzarse en el lecho de pellets
una temperatura minima de 103 °C

Figura 2.7. Diagrama de implementacion del modelo multifase en el proceso de

simulacion.
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- Modelo de especies

El modelo de transporte de especies se incluyd en la modelacion numérica para representar
la generacion y consumo de las distintos compuestos quimicas que interactdan en la dindmica
de gasificacion. La interaccion entre los procesos quimicos y el grado de turbulencia en el
interior del reactor se manejo con el modelo de disipacion de remolinos. Donde se suponen
que las velocidades de reaccion de las distintas especies se controlan por la turbulencia del
flujo [31], este método requiere una capacidad computacional menor que otros métodos,

como por ejemplo la cinética quimica de Arrhenius.

El cuadro 2.2 presenta las reacciones homogéneas integradas al modelo de transporte de
especies [44], reacciones que representan la liberacion y consumo de compuestos quimicos,
dependiendo de la fase de gasificacion en la cual se encuentren las particulas.

Cuadro 2.2. Reacciones quimicas establecidas en el modelo de transporte de especies.
Reaccion 1 Volatiles de pellets—0,6C0+0,254C09 +0,146CHy+1,238Hy

Reaccion 2 CO+H0+0,50,—C02+H30
Reaccion 3 CH4+1,502—C0+2H0
Reaccion 4 Hy+0,502—>H20
Reaccion 5 Hy0+CO0—H»+CO>y

2.2.4. Caracterizacion de materiales

Como parte de la mezcla de pellets de aserrin y aire correspondiente a la fase granular, fue

necesario establecer parametros fisicos que identificaran a los pellets de aserrin como la
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materia prima para llevar a cabo el conjunto de reacciones quimicas que dan paso a la

generacion del gas de sintesis.

Para la caracterizacion de este material, se tom6 como referencia los datos generados por
Carrillo [46], en su estudio de propiedades fisico-quimicas de pellets elaborados a partir de
residuos de aserradero. El cuadro 2.3 presenta propiedades fisicas y térmicas que se

emplearon para caracterizar el material durante la modelacién numeérica.

Cuadro 2.3. Propiedades fisicas y térmicas de los pellets elaborados a partir de residuos de
aserradero [46].
Caracterizacion de pellets de aserrin
Densidad real (kg/m®) 1105,04

Densidad aparente (kg/m®) 552,3

Calor especifico (kJ/kg-K) 2,183

Conductividad térmica (W/m-K) 0,279

Porosidad (%) 50,02

2.2.5. Condiciones de frontera

Las condiciones de frontera se encargan de especificar las variables de flujo, quimicas y
térmicas en los limites del modelo fisico. Las caracteristicas del modelo fisico con el cual se
esta trabajando requieren establecer diversas entradas y salidas de los distintos flujos masicos

que interactGan en el reactor.

La condicion de flujo mésico se empled para definir el flujo de entrada en cada punto de
ingreso de la tobera, asi como en el puerto de ingreso de biomasa al reactor, especificando el
caudal maésico y temperatura de ingreso de los flujos al reactor. Se emplearon tres distintos

flujos masicos de aire en las modelaciones realizadas, la cantidad de aire a ingresar al reactor

34



se basé en los estudios experimentales realizados por Guangul et al [47] en un gasificador

de flujo concurrente, de condiciones similares a las estan tratando en el presente estudio.

Se establecio un caudal de 400 I/min como el flujo base para que se presenten las condiciones
necesarias para el proceso de gasificacion, Guangul et al [47] indican que ingresando esta
cantidad de aire al reactor se mantuvieron condiciones estables para la produccion de syngas.
De manera complementaria, estos autores trabajaron con caudales de 300 y 500 I/min.
Guangul et al [47] concluyeron estos caudales como los rangos limites para que se llevasen

a cabo los procesos termoquimicos en el reactor de gasificacion.

Planteados los caudales de aire y las respectivas posiciones de ingreso de agente gasificante
que compararan durante el estudio CFD, se obtienen un total de 9 diferentes casos de estudio;
a fin de simplificar la comprension de los resultados se utilizara la notacion descrita en la

tabla 2.4.

Cuadro 2.4. Casos de estudio planteados para la modelacion numérica del reactor de

gasificacion.
Caso Posicion de tobera (cm) Caudal (I/min)
I 300
I 3 400
1] 500
v 300
\/ 10 400
VI 500
VIl 300
VIl 20 400
IX 500
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El flujo mésico de alimentacion de pellets se establecid con base a la teoria expuesta por
Sheth & Babu [48], dichos autores indican que es necesario ingresar 1 kg de residuos
madereros por cada 5,22 m® de aire inyectado al reactor, esto con el fin de mantener la
relacion de equivalencia Optima para una adecuada gasificacion. Esta relacion
estequiométrica se empled para definir el flujo masico de pellets al presentarse las tres
variaciones en el caudal del agente gasificante, en las distintas modelaciones numeéricas

desarrolladas.

Como se indicé anteriormente, el reactor de gasificacion presenta una Unica salida por la cual
el escape de los distintos compuestos volatiles que conforman el gas de sintesis. Se establecio6
la condicién de salida de presion como condicién de frontera en este limite, esta condicion
permite fijar un valor de presion a la salida del reactor, facilitando la convergencia de los

modelos al evitarse los flujos reversos en el reactor.

2.2.6. Parametros de solucion

El resultado del proceso de discretizacidn es un conjunto finito de ecuaciones algebraicas que
necesitan ser resueltas de manera simultanea en cada celda en el dominio de solucion, un
procedimiento de solucidn iterativa es necesario debido a la no linealidad de las ecuaciones
que rigen el flujo de fluidos y los procesos relacionados [49]. Dos métodos de solucidn son
comunmente usados, el método acoplado y el segregado. Un enfoque de solucidn segregado
es aquel en el que se resuelve una variable a la vez en todo el dominio, un enfoque de solucién

acoplado, por otro lado, es donde todas las variables se resuelven de manera simultanea en
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una sola celda antes de que el solucionador se mueva a la siguiente celda, donde se repite el

proceso [42].

A partir del esquema de solucion acoplado se obtiene una solucion mas robusta y eficiente
para los flujos en estado estacionario [31], particularmente para flujos multifasicos, premisa
por la cual se selecciond este método como algoritmo de resolucion de las modelaciones
planteadas. El cuadro 2.4 indica el método de solucion seleccionado para cada variable en la

discretizacién espacial del modelo.

Cuadro 2.5. Métodos de solucion empleados en el método numeérico.

Variable Método
Gradiente Celda basada en minimos cuadrados
Momento Primer orden-Upwind
Fraccion volumétrica Primer orden-Upwind
Energia cinética turbulenta Segundo orden- Upwind
Tasa de disipacion turbulenta Segundo orden- Upwind
Especies en fase 1 Segundo orden- Upwind
Especies en fase 2 Segundo orden- Upwind

2.3. Comparacidn estadistica del modelo numeérico

La comparacion estadistica del modelo se realizé respecto a las fracciones masicas de las
especies quimicas que componen el gas de sintesis obtenido, y comparandolas con la
composicion del gas de sintesis reportado en diversas investigaciones de reactores de
gasificacion de lecho concurrente [17, 39, 52, 53, 54, 55, 56]. Estos estudios presentan

similitudes en las condiciones en las cuales se desarroll6 la presente modelacién numérica.
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Los estudios se seleccionaron en funcién de que todos realizan modelaciones numéricas en
reactores de gasificacion de flujo concurrente en estado estacionario [17, 39, 52, 53, 54, 55,
56]. Babu & Sheth [17], Couto [39], Couto, Silva, Monteiro & Rouboa [52] y Gerun, Bellettre
& Tazerout [56] realizaron simulaciones numéricas empleando modelos matematicos
utilizados en la presente investigacion, incluyendo, conservacion de masa, momento y
energia, modelo de turbulencia x-g, modelo multifasico Euleriano-granular y el modelo de

transporte de especies.

Gagliano, Nocera, Patania, Bruno & Castaldo [53] y Gerun, Bellettre & Tazerout [56],
realizaron las modelaciones en el reactor de gasificacion empleando como biomasa pellets

de residuos de aserradero, biomasa empleada en esta investigacion.

Por otra parte, Meenaroch, Kerdsuwan & Laohalidanond [54] realizaron variaciones en la
modelacién numérica empleando distintos caudales de aire ingresado al reactor, empleando

un rango de 300 a 450 I/min, caudales similares a los empleado en este estudio.

La fiabilidad del modelo numérico generado se examind empleando la raiz del error medio
cuadratico, recomendado para estudiar la precision en modelos de dindmica de fluidos

computacional [50], la ecuacion de dicho error se muestran en la ecuacion 21.

Errores menores a un 10% son considerados aceptables para el caso de modelos numéricos

que simulen condiciones de combustién y/o gasificacién [51].
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n
1 _
REMC = T_IZ(Ymod,i — Yaato)* 2D
i=1

donde:

n: cantidad de datos
¥ 4ato- Promedio de los datos medidos en distintas investigaciones realizadas

Yinod,- Valor obtenido de la simulacion
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CAPITULO 3. RESULTADOS

3.1. Discretizacion del dominio

Un total de 6 mallados con distintos nimeros de elementos fueron analizados durante el
estudio realizado, con el objetivo de optimizar los resultados de modelacion a un menor
consumo de recursos computacionales y un menor tiempo de convergencia de los parametros
analizados. La optimizacion del nimero de elementos del mallado se determiné a partir de
los resultados de la fraccién masica de metano presente en el gas de sintesis, dichos resultados
se muestran en el cuadro 3.1.

Cuadro 3.1. Variacion en la fraccion masica de metano al modificar el nUmero de elementos

del mallado.

Malla Elementos Fraccion masicade CHs  Oblicuidad Ortogonalidad
1 112828 0,04960+0,00020 0,22800+0,12600 0,86000+0,08800
2 141808 0,04900+0,00018 0,23000+0,12400 0,85900+0,08700
3 178160 0,04840+0,00021 0,22900+0,12300 0,85900+0,08600
4 210792 0,04840+0,00020 0,22700+0,12200 0,85900+0,08500
5 255167 0,04830+0,00019 0,22300+0,12000 0,86100+0,08400
6 304728 0,04830+0,00022 0,22100+0,12000 0,86200+0,08400

En el cuadro 3.1 se detallan los resultados obtenidos en el estudio de mallas planteado,
estudio que se realizé analizando el comportamiento en la variacion de la fraccion masica de
metano al aumentarse el nimero de elementos que conformaban el mallado del modelo
geométrico. Se observa que a partir de los 210792 elementos el metano no varia de manera
significativa su fraccion maésica en el gas de sintesis, garantizandose la convergencia de las

soluciones, comportamiento que se ejemplifica de manera mas clara en la figura 3.1.

40



0,0497 ¢
0,0496 | .
0,0495 |
0,0494 |
0,0493 £
0,0492 |
0,0491 |
0,0490 | .
0,0489 F
0,0488 |
0,0487 |
0,0486 |
0,0485 £
0,0434 | . .

0,0483 | . .
0,0482 |
0,0481
0,0100

Fraccion masica de metano

0,0000 N S S
0 150000 200000 250000 300000 350000

Cantidad de elementos

Figura 3.1. Convergencia de la fraccion masica de metano al aumentarse el numero de
elementos en los mallados.

De este estudio se concluye que a partir de esta cantidad de elementos las soluciones de las
ecuaciones matematicas que modelan el comportamiento termoquimico del reactor son lo

suficientemente exactas para describir el proceso de gasificacion a simular.

Para el mallado seleccionado en el estudio fluido-dindmico se obtuvo un valor promedio de
oblicuidad de 0,227+0,122, valor considerado como bueno, segin el manual de usuario de
Fluent®[31]. Por otra parte, se obtuvo un valor promedio de 0,859+0,085 en la ortogonalidad
del mallado, considerado como un valor muy bueno [31]. Con base a estos dos parametros
se garantiza que el mallado generado cuenta con la calidad Optima para representar

eficientemente el comportamiento interno del reactor de gasificacion.
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3.2. Comportamiento dinamico y térmico en el reactor de
gasificacion en funcion de la posicion de ingreso del agente
gasificante

Este apartado analiza el comportamiento obtenido con las lineas de flujo de especies volatiles
en el gasificador de flujo concurrente. Para analizar el efecto de la posicion se discuten los
casos Il, V 'y VII (3, 10 y 20 cm respectivamente, a un caudal constante de 400 I/min). La
distribucion del flujo de compuestos volatiles en el interior del reactor rige la dindmica de
gasificacion, dictando entre otros parametros la distribucion de temperaturas y la generacién

de especies quimicas que componen el gas de sintesis.

En la figura 3.2 se presenta la distribucion espacial de velocidades del flujo de especies
volatiles generales para el caso 1. De este caso se observa la rapida disipacion de la velocidad
del flujo de aire ingresado al reactor, producto del lecho poroso de pellets que se encuentra
en el interior del reactor, a la vez, el flujo se direcciona del manera frontal hacia las paredes
del reactor, reduciendo de manera significativa la velocidad del flujo al colisionar con la

misma.

La colisién del flujo de aire de manera directa con las paredes del reactor provoca la
recirculacion del flujo en esta zona, generando el aumento de la turbulencia en la zona
superior del gasificador, turbulencia representada de manera grafica por la generacion de

remolinos en los estratos superiores del reactor.
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El flujo de volatiles tiende a estabilizarse por la interaccion con las particulas sélidas de
biomasa, disminuyendo paulatinamente su velocidad e implicando que el flujo descienda por
la garganta del reactor producto de la caida de presion que se da en la zona de salida de gas
de sintesis. Durante este trayecto acontecen una serie de reacciones heterogéneas y
homogéneas que dan lugar a la formacidon del gas de sintesis. A medida que el gas de sintesis
se aproxima a la salida del reactor, se presenta un aumento gradual (0 a 16 m/s) en la

velocidad del flujo, producto del cambio de presion en esta zona.

ANSYS

R18.0
Academic

Velocidad

' 35.00

- 28.00

- 21.00

8
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0 0150 0.300 {m)

Figura 3.2. Distribucion de velocidad y patrones de lineas de flujo de la fase de volatiles en
el lecho poroso de pellets para el caso Il.
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El efecto de la turbulencia y una mayor interaccion del aire en la zona superior del reactor
provoca una mayor reaccion entre la fase gaseosa y el lecho sélido de pellets, implicando un
aumento directo de la temperatura en esta zona, donde se alcanza una temperatura maxima
de 1050 °C, este efecto que se ilustra en la figura 3.3, donde se muestra la distribucion de
temperaturas en el lecho poroso. La razén de que se alcance este punto de alta temperatura
se debe principalmente a la cantidad de oxigeno presente en esta zona del reactor y la
reaccion del CO, reaccion exotérmica cuya liberacion de energia se traduce en el aumento de

la temperatura en el gasificador.

e ANSYS

Temperatura C ) R18.0
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Figura 3.3. Distribucion de temperaturas en el lecho poroso del gasificador para el caso Il.
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Al presentarse este foco de alta temperatura en la zona superior del reactor se provoca el
desplazamiento de la zona de combustion u oxidacion, situacion que afecta de manera directa

la liberacién y consumo de especies quimicas, por ende, el rendimiento del gasificador.

En la figura 3.3 se aprecia el descenso gradual de la temperatura a medida que el flujo de
syngas desciende por el reactor, esto es producto de la degradacion de los pellets y la
liberacion de especies quimicas. Los cambios abruptos de temperaturas en el gasificador se
deben principalmente a la baja conductividad térmica de los pellets de aserrin, provocando
la acumulacion de elevadas temperaturas en zonas especificas del reactor y descensos

abruptos de hasta 400 °C en cuestion de pocos centimetros.

De la modelacion numérica resultante se destaca que los intervalos de velocidades de flujo y
rangos de temperaturas corresponden a valores congruentes a los reportados en distintos
estudios en el campo de la simulacion de procesos de gasificacion [35, 48], analogos segln

la fase del proceso de gasificacion que se desarrolla en el reactor de flujo concurrente.

Sheth & Babu [48], al realizar estudios experimentales de produccion de gas de sintesis a
partir de residuos madereros en un gasificador de flujo concurrente, determinaron que la
temperatura promedio del reactor en la zona que se ingresa el aire es de 1000 °C, y la
temperatura promedio de la zona de pir6lisis ronda los 500 °C. Sharma [35] al modelar la
dindmica de transporte en el medio poroso de un gasificador de lecho concurrente, establecio

que los rangos de temperatura en el cuerpo del reactor variaban desde los 950 °C a los 200 °C.
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Los estudios de Sheth & Babu [48] y Sharma [35] confirman que los rangos de temperatura
presentados en este estudio se comportan acorde a la literatura reportada. EI comportamiento
de la temperatura en el reactor concuerda con los rangos de temperatura reportados por

distintos investigadores [17, 26, 35, 44, 48].

La figura 3.4 muestra el comportamiento de la distribucion del flujo de compuestos volatiles
para el caso V. Se observa que los rangos de velocidad se mantienen en una magnitud similar
al caso Il a lo largo de todo el reactor; de igual forma, se presenta una mayor recirculacion

de flujo en el estrato superior del gasificador.
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Figura 3.4. Distribucion de velocidad y patrones de lineas de flujo de la fase de volatiles en
el lecho poroso de pellets para el caso V.
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La distribucion de temperaturas para el caso V se muestra en la figura 3.5. Equivalente al
caso anterior (caso I1), se presentan puntos de alta temperatura en la zona superior del reactor,
producto de la alta turbulencia y reacciones quimicas que interactGan en esta zona. Para el
caso V se presentan rangos de mayor temperatura en comparacion al caso previo, donde la
temperatura en el interior de la garganta promedia los 800 °C, identificando que al cambiar
el ingreso del agente gasificante de la posicién de 3 a 10 cm se genera una mayor interaccién
entre las fases y una mayor estabilizacion de las temperaturas de las fases del proceso de

gasificacion, facilitando la liberacion de compuestos volatiles.
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Figura 3.5. Distribucion de temperaturas en el lecho poroso del gasificador para el caso V.
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La figura 3.6 presenta el comportamiento de las lineas de flujo de la fase gaseosa al descender
la posicion de la tobera de ingreso de aire para el caso VIII. El flujo de volatiles presenta
rangos de velocidad similares a los dos casos anteriores, fomentando que se presente un

patrén de alta turbulencia similar en la zona superior.
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Figura 3.6. Distribucion de velocidad y patrones de lineas de flujo de la fase de volatiles en
el lecho poroso de pellets para el caso VIII.

La distribucion de temperaturas para el caso VIII se presenta en la figura 3.5. Analogo a los
casos anteriores, se observan focos de alta temperatura en la zona superior del reactor, donde

la temperatura maxima alcanzada ronda los 1030 °C. Se presenta un comportamiento similar
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en las temperaturas al observado en las simulaciones anteriores, donde se da la reduccién

gradual en la temperatura del lecho de pellets.
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Figura 3.7. Distribucion de temperaturas en el lecho poroso del gasificador para el caso VIII.

Balcha [44] en su investigacion de la modelacion numérica de un gasificador a pequefia
escala, reporta los patrones de velocidad que se generan en el reactor, presentando multiples
similitudes de comportamiento a las modelaciones obtenidas en este estudio. En el estudio
de Balcha [44] se observan patrones de alta velocidad en las toberas de ingreso de aire,

presentado valores de hasta 50 m/s, asi como la rapida disminucién de esta a medida que el
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flujo se acerca a las paredes del reactor, siendo la velocidad del flujo de 0 m/s en mdaltiples

regiones del reactor.

Este patrén es consistente con el reportado en esta investigacion, donde se presentan zonas
de alta velocidad y turbulencia, marcado de descensos en la velocidad al punto de llegar a ser

nulos en diversas zonas del gasificador.

Este comportamiento es consistente en distintas investigaciones en gasificacion [26, 29, 53]

y se reitera en reactores tanto de flujo concurrente como de contraflujo.

3.3. Comportamiento dinamico y térmico del gasificador en
funcidn del caudal de agente gasificante ingresado

Esta seccion analiza el comportamiento térmico y fluido-dinamico en el gasificador al
presentarse variaciones en el caudal ingresado, variaciones realizadas respecto al caudal
tedrico recomendado de 400 I/min [47]. Se discuten los casos I, 11 y 111 (300, 400 y 500 I/min
respectivamente, a una posicion constante de 3 cm). La figura 3.8 y la figura 3.9 presentan
la dinamica de las lineas de flujo de volatiles y la distribucion de temperaturas en el

gasificador respectivamente, esto para el caso I.

En la figura 3.8 se observa que al reducir el caudal ingresado consecuentemente se presenta
la disminucion de las velocidades de los flujos transportados por el reactor. El patrén de
recirculacion de aire en la zona superior del reactor presenta un comportamiento analogo al

del caso Il analizado en la seccidén 3.2, este comportamiento provoca las zonas de alta
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Figura 3.8. Distribucion de velocidad y patrones de lineas de flujo de la fase de volatiles en
el lecho poroso de pellets para el caso I.

temperatura en estos estratos superiores, comportamiento indicado en la figura 3.9, no
obstante, se aprecia una marcada disminucion en la temperatura en todo el lecho del reactor,
aspecto provocado por la reduccién del oxigeno ingresado, limitando los procesos

combustion y liberacion de gases volatiles propios de la gasificacion.

Al presentarse temperaturas bajas en el gasificador se presenta la inhibicidn de las reacciones
endotérmicas que ocurren en el proceso de gasificacion, limitando la liberacion de

compuestos quimicos, ya que, el lecho de pellets no alcanza la temperatura suficiente para
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Figura 3.9. Distribucion de temperaturas en el lecho poroso del gasificador para el caso |.

promover reacciones completas, provocando que el lecho poroso no se consuma en su
totalidad, aspecto que reduce la calidad y cantidad del gas de sintesis producido, asi como,
una mayor formacion de cenizas en el reactor, aspecto contraproducente para la operatividad
del mismo. Consecuentemente esta condicion promueve la generacion de alquitranes,

reduciendo la eficiencia del reactor y limitando la vida Gtil de los filtros empleados.

Lafigura3.10 y 3.11 presentan la dinamica de las lineas de flujo de volatiles y la distribucion
de temperaturas en el gasificador respectivamente, esto para el caso Ill, cuando el caudal de

aire ingresado al reactor es de 500 I/min. Se presenta el aumento de la velocidad del flujo de
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gases para esta condiciéon, manteniendo tal y como es el caso de los escenarios anteriores

altos patrones de turbulencia en la parte superior del gasificador.

Para las condiciones presentadas se observa el aumento de las temperaturas en todos los
estratos del reactor, respecto al caso | y I, aspecto provocado por el aumento del oxigeno
ingresado, condicion contraproducente para las reacciones quimicas, ya que, se afecta la
relacion estequiometria Optima para que se lleve a cabo el proceso de gasificacion,
promoviendo que el proceso se convierta en una combustién completa, donde gases inertes
y de poco contenido energético como CO y CO; son producidos en mayor cantidad, afectando

la eficiencia energética del gas de sintesis generado.

Los anexos A y B muestran el comportamiento de las lineas de flujo de volatiles y la
distribucion de temperaturas respectivamente, esto para los casos 1V, VI, VIl y IX, es decir,
para las condiciones en que la tobera para el ingreso de aire se encuentra a 10 y 20 cm,

realizandose variaciones en el caudal aire introducido.

Para los casos IV y VII (Anexos Al, A3, B1y B3), donde se emple6 un caudal de 300 I/min,
se presentan las condiciones propias de reducir el caudal de aire, es decir, se observo la
disminucion de la velocidad de las lineas de flujo y un marcado descenso en la temperatura
del gasificador. Por tanto, presentandose condiciones no Optimas para desarrollar de manera

adecuada el proceso de gasificacion.

Por otra parte, para los casos V1 'y IX (Anexos A2, A4, B2 y B4), donde se aument¢ el caudal

de ingreso de aire a 500 I/min, se presentd el aumento de la velocidad en el flujo de volatiles,
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acompariado del aumento en las temperaturas presentadas en el lecho de biomasa, en
comparacion a los otros caudales empleados, dichas condiciones afectan como ya se
menciono previamente la formacién de especies quimicas de interés energético, tales como

CHsy Ha.
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Figura 3.10. Distribucién de velocidad y patrones de lineas de flujo de la fase de volatiles
en el lecho poroso de pellets para el caso Ill.

Los incrementos de temperatura en el reactor al aumentar el caudal de aire a 500 I/min, y de

manera inversa, la disminucion en los estratos de temperatura al ingresarse 300 I/min, es un
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Figura 3.11. Distribucion de temperaturas en el lecho poroso del gasificador para el caso Ill.

comportamiento reportado en distintas investigaciones en el campo de la modelacion
numérica de la gasificacion; por ejemplo, Meenaroch et al [54], realizaron modelaciones
numeéricas en un gasificador de flujo concurrente empleando caudales de aire de 300, 400 y
450 I/min, reportando temperaturas maximas de 800 °C para el menor caudal y de 1200 °C
para el mayor caudal de aire empleado en las simulaciones, temperaturas correspondientes a
la zona en la que se ingresa el agente gasificante. Los resultados expuestos por Meenaroch et
al [54] son congruentes con el comportamiento que se esta obteniendo en las temperaturas

reportadas en el estudio desarrollado, comprobando que el aumento gradual del caudal de
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aire ingresado tendrd un efecto directo en la dindmica de gasificacion, reflejandose en el

aumento de la temperatura del reactor.

Los resultados obtenidos a partir de las modelaciones numéricas y presentados en las
secciones 3.2 y 3.3 permiten establecer que posicionar el ingreso de aire en distintas zonas
del gasificador no presenta un efecto verdaderamente significativo en el comportamiento del
movimiento de las lineas de flujo, implicando que en las distintas modelaciones generadas
se presenten patrones de temperaturas similares, cuya variacién depende principalmente la

cantidad de aire ingresado.

El comportamiento mostrado por el parametro de la temperatura en los nueve escenarios
modelados presenta diversas variaciones al comportamiento tedrico que se espera de un
gasificador de lecho concurrente; no se observa una clara transicién en los cambios de
temperaturas, los cuales permitan indicar la etapa de gasificacion que se esta dando en una
determinada posicidn de reactor, efecto propio del movimiento recirculatorio del flujo de aire
en el gasificador. Aungque no se presentan estos estratos de temperatura caracteristicos en
dichos reactores, los rangos de temperaturas obtenidos rondan valores andlogos a los que la

teoria indica.

El anélisis realizado en las secciones 3.2 y 3.3 no toma en consideracion la composicion del
gas de sintesis obtenido en cada simulacion, parametro del cual depende en gran medida la
eficiencia del proceso de gasificacion llevado a cabo, esto no permite establecer a ciencia

cierta si las variaciones en las temperaturas y el comportamiento en el flujo de volatiles son
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beneficiosas o contraproducentes para el proceso. La seccion 3.4 indica detalladamente el
efecto que presenta variar el caudal de aire y su posicion de ingreso en la composicién

quimica del gas de sintesis.

3.4. Efecto del caudal de aire y su posicién de ingreso en la
concentracion de especies quimicas en el gas de sintesis

Esta seccion analiza la formacion de especies quimicas que conforman el gas de sintesis
obtenido en el proceso de gasificacion para cada uno de los casos planteados, enfocandose
en la produccion de CO, COz, CHs4 y H> como compuestos de mayor relevancia en la
composicion del syngas (cuya composicion varia entre 0 y 1), la restante composicion del
gas de sintesis es conformada por nitrégeno y otras especies menores gue no representan un
aporte energético significativo. De igual manera, se estudia el fendmeno de la formacion de

cada especie quimica en distintas zonas del gasificador.

La figura 3.12 muestra el efecto en las fracciones mésicas de mondxido de carbono y didxido
de carbono para el caso VII. Se observa que las mayores concentraciones de ambas especies
se dan en la zona superior del reactor, producto de que en esta zona la concentracién de
oxigeno es alta, dando paso a una combustion exotérmica, ocasionando que en esta zona del
gasificador se presenten las mayores temperaturas registradas, implicando la liberacion
espontanea de estos compuestos. A medida que la temperatura en el reactor se reduce en los
estratos inferiores se presenta la estabilizacion en las fracciones masicas de estos compuestos,

equilibrando a rangos caracteristicos del gas de sintesis.
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Figura 3.12. Variacién en la fraccién masica de a) CO y b) CO> para el caso VII.

Un efecto similar se observa en la figura 3.13, donde se presentan las fracciones maésicas de

metano e hidrégeno para la misma configuracidn de tobera y caudal, se presenta una mayor

concentracion de estas especies en la zona superior de gasificador producto de la temperatura

concentrada en este estrato, las fracciones masicas de estas especies equilibran a valores

propios del gas de sintesis a medida que las fases se estabilizan con la temperatura del reactor.

El efecto de la liberacién, consumo y formacion final de las especies quimicas que participan

en el proceso de gasificacion varian su composicion debido las temperaturas, cantidad de

oxigeno y reacciones quimicas (exotérmica y endotérmicas) que se dan en las diferentes

etapas de la gasificacion.
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a) b)

Figura 3.13. Variacion en la fraccién masica de a) CHa y b) Hy para el caso VII.

Al presentarse variaciones en la posicién y cantidad del aire ingresado se obtiene un efecto
directo en las fracciones masicas de las especies quimicas en estudio, efecto ejemplificado
en las figuras 3.14 y 3.15, donde muestra la formacion de CO, CO2, CHa y H> en el reactor
para el caso V, se muestra la misma tendencia que el caso anterior, es decir, la liberacion
abrupta de especies en la zona superior producto de la temperatura de esta zona, y la posterior

estabilizacion en las fracciones masicas conforme se equilibran las fases.

Este patron de comportamiento es constante para cada uno de los nueve casos planteados en
la investigacion, la formacion de especies quimicas para las configuraciones restantes se

muestran del Anexo C1 al C14.
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Figura 3.14. Variacién en la fraccién masica de a) CO y b) CO. para el caso V.

Balcha [44] en su investigacion determind que las composiciones de los compuestos que
conforman el syngas permanecieron en niveles altos en la zona de ingreso del aire al reactor,
donde, las fracciones masicas de CO, COz, H2 y CHs alcanzaron su nivel maximo. A medida
que el flujo de volatiles se estabilizaba en el reactor, se produjo una disminucién pronunciada
en todas las especies volatiles. EI comportamiento expuesto por Balcha [44] coincide con la

distribucidn de las fracciones masicas presentadas en las simulaciones realizadas.

Un aspecto a destacar de la distribucion de las fracciones masicas especies quimicas en el

reactor radica en que, en la zona de pirdlisis la fracciones masicas tienden a reducirse a
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Figura 3.15. Variacién en la fraccién maésica de a) CH4 y b) H para el caso V.

valores cercanos a 0, este aspecto lo rescata Felisart [26] en su estudio fluido-dindmico de un
gasificador de flujo descendente; al igual que en este caso, la formacion de especies quimicas
se ve reducida en la zona de pir6lisis. EI consumo de estas especies es producto de las
reacciones que toman parte del proceso de gasificacion, en especial del proceso de pirdlisis,

donde se da la formacion de especies menores que componen el gas de sintesis.

El CO y CO2 son compuestos quimicos que no representan ningun potencial energético
significativo en la composicidn del syngas, por lo cual, la generacion de estas especies en la
menor medida posible es beneficioso para el aumento de la calidad del gas de sintesis, ya

que, se promueve la liberacidn de especies que si poseen un alto valor energético en el syngas,
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como el CHaz y el Ho. Las proporciones de CO y CO2 aumentan cuando las condiciones de
gasificacién no son adecuadas, es decir, exceso o faltante de oxigeno en el proceso

termoquimico.

El efecto que representa variar la posicién de ingreso de aire y el caudal del mismo para la
cantidad de mondxido de carbono presente en el gas de sintesis se observa en la figura 3.16.
Al emplearse un caudal de 400 I/min se observa una marcada disminucion en la
concentracion de esta especie, aumentar o disminuir este caudal se traduce en un aumento
significativo en la fraccion mésica de CO. Al disminuir la posicion de la tobera se da el
aumento gradual de la fraccion de CO, por lo cual, ubicar el ingreso de aire en una zona
inferior a los 10 cm no es recomendable si se desea limitar la produccién de esta especie

quimica.

La figura 3.17 presenta el comportamiento en la fraccion masica de CO2 presente en el gas
de sintesis al realizarse las variaciones en la posicion de la tobera de ingreso del agente
gasificante y el caudal de este. Al igual que el caso del monoxido de carbono al emplearse
un caudal de 400 I/min la produccion de CO2 se mantiene estable, sin presentar grandes
fluctuaciones, a diferencia de los otros dos caudales, donde se observa que a medida que la
tobera va disminuyendo su posicion por el reactor se da un aumento considerable en la
concentracion de esta especie quimica. Para limitar la produccion de esta especie quimica se
sugiere la misma recomendacion del caso anterior de no disminuir la posicién por debajo de

los 10 cm.
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Figura 3.16. Variacion de la fraccién méasica de CO presente en el gas de sintesis en funcion
del caudal de aire y su posicién de ingreso.

La concentracion de metano presente en el syngas producto de la variacion en la posicion de
ingreso del aire y su cantidad se expone en la figura 3.18. Al emplearse el caudal de 400 I/min
se obtienen las mayores fracciones masicas de las modelaciones realizadas, esto indica que
utilizar este caudal tendra por resultado un gas de sintesis energéticamente de mas calidad.
Al desviar el caudal ingresado del valor de 400 I/min se presenta una drastica reduccién en
la concentracion de esta especie quimica, afectando directamente la calidad del syngas. El
efecto de variar la posicion de la tobera no parece tener un efecto significativo en la
produccién de metano, ya que, para cada determinado caudal que se esté empleando la

produccion de esta especie se mantiene en niveles relativamente constantes.
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Figura 3.17. Variacion de la fraccion masica de CO- presente en el gas de sintesis en funcion
del caudal de aire y su posicién de ingreso.

La fraccion mésica de hidrogeno presente en el gas de sintesis producto de la variacién en la
posicion de ingreso del aire y su caudal se presenta en la figura 3.19. La produccion de
hidrégeno contenido en el syngas presenta un comportamiento similar al mostrado por el
metano el caso anterior, los mayores niveles de hidrégeno obtenido se alcanzan al emplear
un caudal de 400 I/min, caudales inferiores y mayores a este caudal ocasionan una marcada
disminucion en la concentracion de hidrégeno, por lo tanto, energéticamente, el syngas
producido a partir del caudal de 400 I/min es de mayor calidad. Al variarse la posicion de la

tobera la produccion de H2 mantiene niveles de produccion practicamente constantes, aunque
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se denota una marcada tendencia en la reduccion de los niveles de H, a medida que se baja

la posicion de la tobera en el reactor.
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Figura 3.18. Variacion de la fraccion masica de CHa presente en el gas de sintesis en funcion
del caudal de aire y su posicion de ingreso.

A partir de los resultados obtenidos en la formacion de especies quimicas realizando ajustes
en la posicion del ingreso del aire y el caudal que se ingresa, se determind que la cantidad
del aire que se introduce en el reactor presenta un efecto directo en la composicion del gas
de sintesis que se produce en el proceso de gasificacion, obteniéndose un syngas de mayor
calidad al utilizar un caudal de 400 I/min, validando la recomendacién Guangul et al [47],

estableciendo 400 I/min como el caudal 6ptimo para este tipo de gasificadores.
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Figura 3.19. Variacion de la fraccion mésica de H presente en el gas de sintesis en funcion
del caudal de aire y su posicion de ingreso.

Esta cantidad de aire ingresado reduce la formacién de CO y CO, aumentando la formacion
CHa y Ha, condiciones deseables para un syngas de calidad éptima. En cuanto a la variacion
en la posicion en la que se ingresa el aire, se determind que bajar la tobera por debajo de la
posicion de 10 cm, produce el aumento de CO y COy, afectando el proceso de gasificacion;
para el CHs y Ha, la produccion de estas especies tiende a ser constante sin importar la
posicion en la que se ingrese el agente gasificante. Del Anexo D1 a D4 se presenta de forma

gréfica las fracciones masicas de las especies quimicas en estudio, para cada configuracién

planteada.
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3.5. Comparacion estadistica del modelo numérico establecido
para el proceso de gasificacion

Esta seccion compara estadisticamente la composicion del gas de sintesis obtenido en las
distintas modelaciones numéricas realizadas respecto a la composicion del syngas reportado
en distintas investigaciones cientificas, los resultados obtenidos para los nueves distintos

casos planteados en la investigacion se muestran en el cuadro 3.2.

Cuadro 3.2. Fracciones masicas obtenidas en la conformacion del syngas para cada caso
planteado en la modelacién numérica.

Posicion Caudal CcO CO2 CHa H2
(cm) (min) (%) (%) (%) (%)
300 20,55 14,36 3,58 13,08
3 400 16,39 16,22 5,05 14,12
500 17,54 13,36 2,57 11,08
300 22,55 20,37 2,08 9,08
10 400 16,53 16,35 5,07 13,07
500 20,40 18,23 4,05 10,01
300 21,59 20,39 3,08 10,09
20 400 19,02 17,64 6,12 13,05
500 20,55 20,36 4,08 11,08

El cuadro 3.2 permite cuantificar de una mejor manera los resultados expuestos en la seccion
3.5, donde para el caudal de 400 I/min se obtienen los menores niveles CO y CO2, a la vez
que presenta los mayores nivel de CHs y Hz, los otros dos caudales empleados presentan
deficiencias en la formacion de estas especies quimicas en funcion de obtener un gas de
sintesis de composicion adecuada. El cuadro 3.3 presenta la conformacion del syngas

obtenido en diversos estudios CFD en el area de gasificacion.
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Cuadro 3.3. Composicion del gas de sintesis obtenido en diversas modelaciones numéricas

realizadas en el &rea de gasificacion.

Composicion del gas de

Investigacion Autores sintesis
g CO: CO CH: He
() (%) (%) (%)
Modeling and simulation of B.V. Babu
reduction zone of downdraft N 11,00 22,00 2,00 13,00
: - P.N. Sheth
biomass gasifier [17]
Using an Eulerian-granular 2-D
multiphase CFD model to ’:I/ %?Il:;[;
simulate oxygen air enriched ' . 18,00 14,00 2,00 10,00
A . . E. Monteiro
gasification of agroindustrial P Brito
residues [52] '
A robust numerical model for A. Gagliano
characterizing the syngas F. Nocera
N F. Patania 12,00 17,00 2,00 17,00
composition in a downdraft
gasification process [53] M. Bruno
D. Castaldo
Dot o P Mesrron
. 9 S. Kerdsuwan 18,00 11,00 4,00 9,00
downdraft using computational .
. ) K. Laohalidanond
fluid dynamics [54]
. . E. Monteiro
Experimental and numerical A Rouboa
analysis of biomass V Silva 18,00 13,00 2,00 14,00
gasification [55] P Brito
Investigation of the oxidation L. Gerun
zone in a biomass two-stage J. Bellettre 14,10 1790 6,50 11,40
downdraft gasifier [56] M. Tazerout
Energetic and exergetic analysis N. Couto 1800 1500 200 13,00

of biomass gasification [39]

Estableciendo una comparacion entre los resultados obtenidos para las fracciones masicas de
las especies quimicas en los 9 casos simulados respecto a los resultados mostrados en el

cuadro 3.3, se determina que los porcentajes de fracciones masicas para las cuatro distintas

68



especies en estudio presentan valores cercanos los reportados en la literatura, destacando la
fiabilidad del modelo numeérico establecido en esta investigacion, en el aspecto de consumo,
formacion vy transporte de especies. El cuadro 3.4 muestra los errores medios cuadraticos

reportados para cada especie quimica en cada caso de estudio.

Cuadro 3.4. Validacion estadistica de los resultados obtenidos en la conformacion del syngas
reportado en cada modelacién numérica.

Posicion Caudal REMC CO REMC CO: REMC CHas4 REMC H:2

(cm) (/min) (%0) (%0) (%0) (%0)
300 5,89 3,16 1,74 2,53

3 400 3,44 2,99 2,67 2,95
500 3,83 3,66 1,65 2,84

300 7,62 5,62 1,82 4,22

10 400 3,47 3,02 2,68 2,53
500 5,77 3,95 1,96 35

300 6,77 5,63 1,62 3,45

20 400 4,72 3,58 3,58 2,52
500 5,89 5,61 1,98 2,84

REMC: Raiz del error medio cuadrético.
El cuadro 3.4 denota la validacion de los resultados obtenidos para cada especie quimica que
conforma el gas de sintesis en cada configuracion simulada. Los errores medios cuadraticos
para cada especie reportada no superan el 10% de error, esto implica que los resultados
determinados mediante el modelo numérico establecido se apegan de manera fehaciente a los
resultados reportados por diversos autores, por lo que puede considerarse que el modelo
establecido representa con precision aceptable la composicion quimica del gas de sintesis

producido.

69



CONCLUSIONES

Con base en los resultados obtenidos a partir del modelo numérico establecido para el reactor
de gasificacion, se logro evaluar la respuesta fluido-dinamica, térmica y quimica en el

gasificador al variar los pardmetros establecidos.

La prueba de mallas permitio establecer el nimero de elementos 6ptimos para obtener una
resolucion precisa de las simulaciones planteadas para el reactor en estudio, a partir de
210792 elementos en el mallado se garantiza la adecuada convergencia de los parametros en
estudio, permitiendo realizar un balance entre la precision de los resultados y su consumo

computacional.

Para los distintos escenarios simulados en la investigacion los rangos de velocidades y
temperaturas obtenidos presentan valores similares a los reportados en diversas fuentes

tedricas y estudios realizados en el campo de gasificacion mediante CFD.

Se presenta una mayor turbulencia en los estratos superiores del reactor de gasificacion para
todos los escenarios simulados, implicando un aumento directo de la temperatura en esta
zona, influenciando la manera en la que se da la liberacion y consumo de especies quimicas

en el reactor.

Posicionar el ingreso del agente gasificante en distintas zonas del gasificador no representa
una variacion significativa en el comportamiento fluido-dindmico de los compuestos

volatiles.
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El caudal de agente gasificante ingresado al reactor de gasificacion presenta un efecto directo
en la distribucion de temperaturas en los distintos estratos del reactor, generando un efecto

directo en las reacciones quimicas que acontecen en el proceso.

Al presentarse variaciones en la posicion y cantidad del aire ingresado, la liberacion,
consumo y formacion final de las especies quimicas varian su composicién debido a la

dindmica termo-quimica que se da en el interior del reactor de gasificacion.

Las fracciones mésicas de CO y CO; presentaron sus valores mas bajos al emplearse un
caudal de 400 I/min; para limitar la produccion de estas especies quimicas no se debe ubicar

la tobera en una posicion inferior a los 10 cm.

Los mayores niveles de produccion de metano e hidrégeno se alcanzan al emplear un caudal

de 400 I/min.

Se determin6 que empleando un caudal de 400 I/min de aire e ingresando el mismo entre los
3 a 10 cm, se obtienen los mejores resultados en términos de calidad de syngas producido,

estableciendo esta condicién como punto de operacion éptimo del reactor.

Los errores medios cuadréaticos reportados para cada especie no superan en 10%, implicando
gue estadisticamente el modelo numérico establecido representa de forma eficiente la

concentracion de fracciones masicas de especies quimicas presentes en el gas de sintesis.
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RECOMENDACIONES

Es indispensable corroborar los resultados obtenidos en la modelacion numérica mediante la
validacion experimental. La validacion experimental es necesaria en todo estudio de métodos
numéricos, a fin de comprobar que los parametros fisicos simulados presenten un

comportamiento similar al medido experimentalmente.

Con base al comportamiento fluido-dindmico obtenido en las simulaciones, es recomendable
disminuir el tamafio del reactor, eliminar toda la zona del reactor por encima de la tobera
permitiria una mayor homogenizacion de las temperaturas internas, afectando de manera

directa la generacion de especies quimicas.

Con la finalidad de variar el pardmetro de turbulencia mostrado en los estratos superiores del
reactor, se recomienda variar el angulo de los inyectores de aire en el plano horizontal,
respecto a su posicion original (figura 2.3), dicha variacion obligaria al oxigeno a
interaccionar en mayor medida con la biomasa presente en los estratos inferiores,
promoviendo una mejor distribucion de la temperatura en el reactor y afectando directamente

la liberacion de compuestos volatiles.

Variar el modelo numeérico establecido probando con distintos submodelos de turbulencia,
multifasicos y de transporte de especies funcionarian como variantes que aumentarian la

precision de los resultados logrados.
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Realizar simulaciones en estado transitorio se vuelve necesario a fin de comparar el
comportamiento del reactor con los cambios que se produzcan durante las validaciones

experimentales.
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ANEXO A. VARIACION EN LAS VELOCIDADES Y PATRONES
DEL FLUJO DE VOLATILES

ANSYS

R18.0
Academic

Velocidad
35.00

28.00

21.00

14.00

7.00

0.00
[m s”-1]

Figura Al. Distribucion de velocidad y patrones de lineas de flujo de la fase de volatiles en
el lecho poroso de pellets para el caso 1V.
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Figura A2. Distribucion de velocidad y patrones de lineas de flujo de la fase de volatiles en
el lecho poroso de pellets para el caso VI.
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Figura A3. Distribucion de velocidad y patrones de lineas de flujo de la fase de volatiles en
el lecho poroso de pellets para el caso VII.
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Figura A4. Distribucion de velocidad y patrones de lineas de flujo de la fase de volatiles en
el lecho poroso de pellets para el caso IX.
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ANEXO B. DISTRIBUCION DE TEMPERATURA EN EL ESTRATO
DEL REACTOR

. ANSYS
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Anexo B1. Distribucion de temperaturas en el lecho poroso del gasificador para el caso IV.
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Anexo B2. Distribucion de temperaturas en el lecho poroso del gasificador para el caso VI.
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Anexo B3. Distribucion de temperaturas en el lecho poroso del gasificador para el caso VII.
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Anexo B4. Distribucion de temperaturas en el lecho poroso del gasificador para el caso IX.
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ANEXO C. FORMACION DE ESPECIES QUIMICAS DURANTE LA
DINAMICA DE GASIFICACION
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Figura C1. Variacion en la fraccion masica de a) CO y b) CO- para el caso I.
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a)

Figura C2. Variacion en la fraccion masica de a) CHs y b) H2 para el caso |.
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Figura C3. Variacion en la fraccion masica de a) CO y b) CO- para el caso Il.
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a) b)
Figura C4. Variacion en la fraccion masica de a) CHa y b) Hz para el caso Il.
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Figura C5. Variacion en la fraccion masica de a) CO y b) CO- para el caso Ill.
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Figura C6. Variacion en la fraccion masica de a) CHs y b) Hz para el caso IlI.

0 0

Figura C7. Variacion en la fraccion mésica de a) CO y b) CO- para el caso 1V.

92



0 a) 0

Figura C8. Variacion en la fraccion masica de a) CHs y b) Hz para el caso IV.

a) 0 b)

Figura C9. Variacion en la fraccion mésica de a) CO y b) CO- para el caso VI.
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Figura C10. Variacion en la fraccion méasica de a) CHs y b) H. para el caso VI.
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Figura C11. Variacion en la fraccion mésica de a) CO y b) COz para el caso VIII.

94



. a) 0 b)

Figura C12. Variacion en la fraccion mésica de a) CHs y b) H. para el caso VIII.
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Figura C13. Variacion en la fraccion mésica de a) CO y b) CO> para el caso IX.
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Figura C14. Variacion en la fraccion masica de a) CH4 y b) H2 para el caso IX.
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ANEXO D. VARIACION DE LAS ESPECIES QUIMICAS QUE
CONFORMAN EL SYNGAS PARA CADA CASO DE ESTUDIO
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Figura D1. Variacion de la fraccién masica de CO presente en el gas de sintesis para cada
caso de estudio.
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Figura D2. Variacion de la fraccion mésica de CO2 presente en el gas de sintesis para cada
caso de estudio.
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Figura D3. Variacion de la fraccion mésica de CH4 presente en el gas de sintesis para cada
caso de estudio.
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Figura D4. Variacion de la fraccion masica de Hz presente en el gas de sintesis para cada
caso de estudio.
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