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Resumen

La demanda energética del mundo es cada vez mas grande y los problemas ambien-
tales, debido al abastecimiento de esta misma, causan grandes estragos . El desarrollo
sustentable de la humanidad es un compromiso que todas las naciones tienen, por lo que
el mejoramiento de tecnologias y la incorporacion de otras nuevas en la generacion de
energia es uno de los puntos principales para lograr este objetivo.

Una opcién para poder abastecer la demanda energética es la biomasa; sin embargo, el
uso de esta en diversos equipos es poco factible. La gasificacién es una de las tecnologias
que permite diversificar el uso de la biomasa en equipos de generacién, por ejemplo en
una turbina de gas, al transformar el combustible sélido o liquido en gaseoso conservando
gran parte de su poder calorifico inicial.

En el presente trabajo se desarrolla la simulaciéon numérica, bidimensional y en co-
ordenadas cartesianas del proceso de gasificacién, con un gasificador de lecho arrastrado
donde se introduce biomasa, especificamente madera, y aire para realizar este proceso.
Esta simulacion es realizada en el software de nombre Phoenics el cual usa el método de
volimenes finitos para poder resolver las ecuaciones de transporte que rigen este fenémeno.

De la simulacion se analizaran la distribucién de las velocidades, presion y sobre todo
la composicion del gas combustible resultante de la gasificacién. Dicha composicién de gas
se compara con el trabajo realizado por Colomba Di Blasi, simulacién unidimensional de
este fenémeno, debido a que se usara la composicién de madera utilizado en dicho trabajo,
ademads de las condiciones en los que se efectia la gasificacién (velocidad de entrada de
la fase sélida y gaseosa, presion, etc.).

Cada uno de los puntos anteriormente expuestos se explicara con mas detenimiento a
lo largo de cada uno de los seis capitulos y tres apéndices que componen esta Tesis.



Capitulo 1

Gasificacion y Biomasa

En este primer capitulo se desarrollan los conceptos de fuentes renovables energia,
biomasa y el proceso de gasificacion asi como una clasificacién de gasificadores desde el
punto de vista del régimen de flujo.

1.1. Fuentes renovables de energia

El reducir la dependencia a los combustibles fésiles, debido a los altos precios de estos
y el impacto que sus usos tiene sobre el medio ambiente, es una medida necesaria para el
desarrollo sustentable de México. Una opcién, para poder tener un desarrollo sustentable,
son las fuentes renovables de energia, también conocidas como energias renovables, que
podemos definir como aquellas fuentes de energias que no se agotaran o que se encuentran
disponibles en forma continua con respecto al periodo de vida de la raza humana en el
planeta y se basa en los flujos y ciclos implicitos en la naturaleza.
Estas fuentes renovables de energia son:

Energia edlica

Energia hidraulica

Diversas formas de biomasa

Energia geotérmica

siendo las tres primeras fuentes, una manifestacion secundaria de la energia solar.
Ademas de estas manifestaciones secundarias de la energia solar y la geotérmica, también
se tiene como energia renovable a la radiacion solar que incide sobre la superficie terrestre
y que se puede aprovechar mediante las siguientes dos formas:

s Sistemas fotovoltaicos

= Sistemas solares térmicos
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1.2. Biomasa

Biomasa es la abreviatura de masa bioldgica, se define como la cantidad de materia
viva producida en un area determinada de la superficie terrestre, o por organismo de un
tipo especifico [3].

La madera, residuos agricolas, carbén vegetal, estiércol y residuos urbanos son formas
secundarias de la energia de la biomasa, mientras que los bosque se consideran como
forma primaria de este tipo energia.

La biomasa se puede producir u obtener atreves de subproductos o residuos, esta se
clasificara de la siguiente manera:

= Biomasa de cultivos: orujos, paja , cardo, arboles y maiz.

= Biomasa de residuos: alpechin, residuo del proceso de elaboracion de aceite de oliva,
cascaras de frutos secos, restos de carpinteria, Restos de podas, siegas y limpieza de
montes, aserrin y otros residuos de industria alimentaria, etc.

= Biomasa de residuos de ganado: purines, excrementos del ganado.

En la actualidad la biomasa representa aproximadamente el 11 % de la energia del
mundo. Se estima que 46 Exajoules de la energia primaria global son derivados de la
biomasa, de los cuales un 85 % se usa de forma tradicional (lena y estiércol como com-
bustible de uso domestico), y un 15 % como combustible industrial, para procesos de calor,
energia y generacién de electricidad [4].

Para transformar la biomasa existen varios procesos, los cuales se clasifican como a con-
tinuaciéon se muestra.

Fisicos. Es en que se acttia fisicamente sobre la biomasa como la trituracion, el astillado
y el secado.

Quimicos. Son aquellos procesos que se relacionan con la digestion quimica, como la
hidrélisis, pirdlisis y gasificacion.

Bioldgicos. Tienen que ver con los microorganismos o las encimas de estos, los cuales
estan relacionados con la produccion de dcidos organicos, alcoholes, cetonas y polimeros.

Termoquimicos. son en los cuales la transformacién quimica de la biomasa ocurre al
someterla a temperaturas elevadas.

El potencial de la bioenergia en México se estima entre 2,635 y 3,771 Petajoules al ano,
de los cuales de combustibles provenientes de la madera abarcan entre un 27 % y 54 % [5].
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1.3. Gasificacion

La gasificacion es un proceso termoquimico por el cual un combustible sélido o liqui-
do reacciona parcialmente con un oxidante teniendo como producto un gas combustible,
gas de sintesis, el cual estd compuesto principalmente de monéxido de carbono (CO),
hidrégeno (Hs) y didéxido de carbono (CO,), conservando gran parte del poder calorifico
inicial del solido gasificado. Este proceso no es desconocido, debido a que a principios del
siglo XX era utilizado para producir el gas consumido por las ciudades, en calefaccion e
iluminacion. Con la aparicién de los combustibles fésiles, que tenian un bajo precio en el
mercado, la gasificacion fue desplazada de la industria energética pero siguié siendo usada
ampliamente en sintesis de productos quimicos.

El proceso general de gasificacion permite la posibilidad de utilizar gran variedad de
residuos sélidos biomasicos: desechos de la industria maderera, bosques naturales, sub-
productos agricolas, agroindustriales y desechos sdlidos municipales, asi como residuos
provenientes de la industria de refinacién y destilacién del petréleo y del carbén mineral
conocidos en su conjunto como coque.

El gas de sintesis, producto del proceso, puede ser usada para obtener:

= Electricidad, de forma limpia y altamente eficiente, mediante el uso del gas de sinte-
sis, sustituyendo al gas natural en ciclos combinados, o incluso en pilas de com-
bustible de alta temperatura.

= Produccion de hidrégeno, consumido en refinerias y en el futuro, para pilas de com-
bustible usadas en automocién y pilas de electricidad.

= Productos quimicos. El gas de sintesis su usa para la obtencién de amoniaco, urea,
metanol, y, a través del proceso Fischer-Tropsch, para la obtencion directa de gasoli-
nas.

1.3.1. Fundamentos fisicoquimicos de la gasificaciéon

En la gasificacién tienen lugar una serie de eventos de naturaleza quimica y fisicas, a
diferentes temperaturas, cuyo producto final es el gas de sintesis. Podemos englobar los
eventos en tres procesos principales, cuya descripciéon general se muestra a continuacion.

Calentado del sélido y evaporacién del agua presente en este. El combustible
solido es calentado y secado debido a la corriente de aire caliente. El agua que contiene
el s6lido absorbe calor sensible para llegar al punto de liquido saturado y posteriormente
calor latente para poder evaporarse, la temperatura en la que ocurre esto depende de la
presiéon de trabajo del gasificador. Este proceso resulta ser eficiente debido al corto tiempo
de secado.
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Pirdlisis

Particula de

Combustible Suarpmenrr

Y Evaporacion

Volatiles

.

<

Gas de Sintesis <

. Alquitranes o
Cenizas Recfies

—ee" - (TAR)
-

Combustion y Gasificacion

Figura 1.1: Diagrama esquematico del proceso de gasificacion.

Pirolisis. Sucede posterior al calentamiento y secado del sélido. Este proceso con-
siste en la degradacién térmica de la biomasa en volatiles (gases permanentes), aceites o
alquitranes (TAR -la composicién de estos esta determinado por las temperatura a la que
estd sometida y al tiempo de residencia en los ambientes de reaccién exotérmica- ) y un
residuo carbonoso (CHAR).

En la literatura ingenieril se suele simplificar la compleja red de reacciones de la pirdlisis
de la biomasa en dos reacciones quimicas secuenciales.

1. Pirdlisis del combustible sélido (Pirélisis Primaria)

2. Pirdlisis de los alquitranes o aceites (Pirélisis Secundaria)

Oxidacién y Reduccién. Por tltimo, los volatiles son quemados (proceso de oxi-
dacién), consumiendo la mayor parte de oxigeno con que se alimenta al gasificador,
el carbonizado es descompuesto por medio de los mecanismos de combustion y gasifi-
cacion. Durante el proceso de oxidacién, combustion, se libera energia que posteriormente
servird para poder reducir el carbonizado. Las mas importantes son:

= Reacciones heterogéneas de combustién del carbonizado. Se realiza la transferencia
de masa de la fase solida a la gaseosa, reduciéndose el tamano de particula.

» Combustiéon de los gases volatiles.
Entre las reacciones de reduccién mas relevante se encuentran las dos siguientes:

» Reacciones heterogéneas de gasificacion del carbonizado. Son reacciones que se pro-
ducen en la interface, de manera que la fase sélida reaccione con la gaseosa y le
transfiera masa al formar gases ligeros.
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» Reaccion de separacién de C'O, con agua.

En la figura (1.1) se muestra un esquema general de la gasificacién. Es importante
resaltar que cada uno de los anteriores procesos depende de la velocidad de las dos fases,
la presion a la que se encuentran sometidas y su temperatura.

1.4. Tipos de gasificadores

Existe un gran niimero de sistemas de gasificacion y diversos criterios para clasificarlos.
En funcién del régimen de flujo, se puede hablar de tres tipos.

Gasificador de lecho fijo. El combustible sélido se alimenta por la parte superior del
reactor, dicho combustible desciende lentamente reaccionando con los gases que fluyen en
contra corriente a través del lecho. En el transcurso del descenso el combustible experi-
menta las reacciones sucesivas de secado, pirdlisis, gasificacion y combustién. Las cenizas
que se generaron pueden extraerse secas o fundidas. El gas producido tiene una baja
temperatura (450-650°C), tiene un bajo desempeno con las particulas finas y contiene
cantidades importantes de alquitranes y aceites.

Gasificador de lecho fluidizado. Las particulas del combustible se introducen en un
flujo ascendente, en la que se encuentran suspendidas mientras se producen las reacciones,
la temperatura de salida del gas de sintesis oscila entre 800 y 1000 grados centigrados y
las cenizas se pueden extraer de forma seca o aglomerada.

Gasificador de lecho arrastrado. El combustible sélido y el agente gasificante fluyen
en la misma direccion, con velocidades muy superiores a las que se dan en los otros gasi-
ficadores. La alimentacion del solido se puede ser seca o himeda, alimentacion que se
realiza a través de quemadores de oxidacion parcial. La temperatura de operacion es ele-
vada (1200-1600°C) con lo que las cenizas se extraen fundidas.

Estos tres tipos de gasificadores ya se encontraban desarrollados en la década de los
cincuentas. Sin embargo, entre los anos 1970 y 1980 se adaptaron los disenos para poder
trabajar a altas presiones , aumentando la capacidad de produccién y el rango de aplica-
ciones posibles.
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Figura 1.2: Diagrama esquematico de configuraciones sencillas de gasificadores de lecho

fijo, fluidizado y lecho arrastrado [6].



Capitulo 2

Ecuacién de Transporte

En este capitulo se presentan las ecuaciones instantaneas de transporte que rigen el
fenomeno de la gasificacion las cuales, nos representan el cambio de propiedades en el
sistema. Estas ecuaciones son la de continuidad, cantidad de movimiento lineal, ecuacion
de energia y conservacion de las especies quimicas. Por ultimo se presenta el método de
Promediado de las Ecuaciones, el cual nos permite resolver el flujo reactivo turbulento en
estudio.

2.1. Ecuacion de Continuidad

La ecuacion de continuidad representa la conservacién de masa de un sistema, masa
que podemos expresar como:

masa = //VC pdV (2.1)

donde p y V son, respectivamente, la densidad y el volumen. El cambio de esta con
respecto al tiempo esta dado por:

gt // [ pdv (2.2)

este cambio se debe a la entrada y salida de masa del sistema.
Dicho flujo de masa se da en la superficie del volumen de control, figura (2.1), el inter-
cambio se puede escribir como:

/scﬁﬁ' dA (2.3)

expresando a dA como ndS, donde n es la normal de la diferencial de superficie y
sustituyendo esto en la ecuacién (2.3) obtenemos:

/ [ pi-nds (2.4)

Igualando a cero la adicién de la ecuacién (2.2) y (2.4) dandonos como resultado la
siguiente expresion:

12
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Figura 2.1: Diagrama esquemaético de un volumen de control cualquiera, donde n es un
vector normal a la diferencial de area dA, p presenta la densidad instantdnea y o es la
velocidad.

//90p5~nds+;///vcpdvzo (2.5)

cabe resaltar que una integral es de superficie y otra es de volumen.
Posteriormente se aplica el teorema de Gauss a la ecuacién (2.5), con lo que se busca tener
dos integrales de volumen.

///VC (P)AV + 5, ot //vc pdV =0 (2.6)

Por 1ultimo se integra esta tltima ecuacién con respecto a un volumen arbitrario.

dp
at+V( pt) =0 (2.7)

Esta ecuacion resultante es la ecuacion diferencial general de continuidad, que es ajus-
tada con respecto a la naturaleza del flujo en estudio.

2.2. Ecuacion de conservacion de movimiento

La ecuacién de conservacién de movimiento se deriva de la segunda ley de Newton, y
es una relacion entre la fuerza y velocidad cuya expresion integral se puede escribir como:

//gc$~ndS+//chpdV = Scpﬁi_}"nds—l—&at///vcpﬁdv (2.8)

donde ? es el tensor de esfuerzos , B son fuerzas de cuerpo, v velocidad instantéanea,
p la densidad, n es un vector normal a la diferencial de superficie dS y dV es la diferencial
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Figura 2.2: Diagrama esquematico de un volumen de control donde se representan una
fuerza de superficie (F), una de volumen (g), y la velocidad (v).

de volumen.

Aplicando Teorema de Gauus a las integrales de superficie de la ecuacién (2.8), de manera
que todas estas integrales se puedan agrupar en una sola integral de volumen, como la
que a continuaciéon se muestra.

0
? Bp —~7 - (pv av =20 2.9
|97+ 509 - Gon 29)
Integrando con respecto a un volumen cualquiera la ecuacién (2.9).
— — a —_—
VT +Bp— v+ (i) — 5 (p0) =0 (2.10)

El tensor de esfuerzos, ?, se expresa en términos de la presion hidrostatica y el esfuerzo
viscoso.

T—_pii7 (2.11)

donde ¢ es un tensor identidad, delta de Kronecker. De la ley de Navier-Poisson ex-
presamos a el tensor de esfuerzos viscosos de la siguiente manera:

7= p(vi+(vi)") + (uu + §u> (v )5 (212)

donde p es la viscosidad molecular del fluido y p, es la viscosidad volumétrica. Por lo
regular la viscosidad volumétrica se desprecia y al sustituir la ecuacién (2.12) en (2.11) y
esta en (2.10), obteniendo:

0
apﬁﬁtv-ﬁﬁﬁz—v}%tv [ <vv+(vv g)} (2.13)
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Figura 2.3: Diagrama esquemético de un volumen de control donde se representan las
fuerzas y flujos de energias que se encuentran en equilibrio.

La expresion (2.13), es conocida como la ecuacién de Navier-Stokes.

2.3. Ecuacién de conservacion de la energia

La conservacién de la energia se encuentra expresada por la primera ley de la ter-
modinamica, cuya forma integral se muestra a continuacion:

=y <u+f>dv_6§+//VCBde+
%C?.ﬁ.nds+//vcédv (2.14)

donde v es la velocidad, B representa a las fuerzas de cuerpo, ? tensor de esfuerzos,
u energia interna, p la densidad, ® fuerzas electromagnéticas, n normal a la superficie, dS
y dV son diferenciales de superficie y de volumen respectivamente, cabe mencionar que se
desprecia la energia potencial. La cantidad % se expresa en funcién del campo del flujo
de energia a través de la superficie de control (radiacién o conduccién de calor), més una

distribucién fuente dentro del volumen de control (reacciones quimicas o nucleares).

Cilcf - _/SC—é) ‘ndS //vc OpdV (2.15)

siendo ? el flujo de calor y O la tasa de produccién de energfa por unidad de masa.
Sustituyendo la ecuacién (2.15) en (2.14) y aplicando el teorema de Gauss, a la integrales
de superficie, obtenemos como resultado:
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ll))t///vc <“+U22> dv:_//CVV'_d)dV+//CV®ﬁdV+
///CVB.@dV+///CVV.?.gdv+//CV<de (2.16)

En la ecuacién (2.16), las integrales son de volumen con lo que podemos usar el teorema
de Transporte de Reynolds para poder agrupar todas la integrales en una sola:

///Wlpgt<u+v22>+v.—¢>_®p—3.@_v.(?.g)_<b]dv:o (2.17)

Integrando a (2.17) sobre un volumen de control cualquiera tenemos:

D 2 L .
th<u+”2>+v-7—@p—3-w—v-(?ﬁ)—q>:o (2.18)

Como se puede ver,la ecuacién (2.18) es muy compleja y dependiendo del fenémeno
en estudiar se eliminan términos cuyos efectos se consideren insignificantes,con respecto
a otros, con lo que se consigue facilitar la solucién de el problema en cuestion.

2.4. Conservacion de las especies quimicas

En una mezcla constituida por N especies quimicas, la fraccién masica de una especie
1 esta dado por:
Yi= o =22 (2.19)
Doimg My m
donde m; es la masa de la especie y m es la masa total de la mezcla (confinada en
el mismo volumen). De acuerdo con la definicién, mencionada anteriormente, la suma de
todas las espacies quimicas que contiene una mezcla es igual a uno.

N
MY =1 (2.20)
=1

La relacion entre las fraccién volumétrica, X;, y fracciones mésicas de una mezcla
estan dado por:

Yi
X, = —Mwi (2.21)
;V:l (1‘/}2}1)

siendo Mw; y Mw; el peso molecular de las especies quimicas.

La ecuacion de conservacién de las especies quimicas se obtiene al sustituir en la ecuacion
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Figura 2.4: Diagrama esquematico de una reaccién de dos especies donde los reactivos se
encuentran en azul y amarillo y en rojo el producto, siendo w la tasa de reaccién.

(2.7) las relaciones, de un sistema de multicomponentes p, = pY; , siendo p; la densidad de
cada especie, y 7_U + V;, donde 7'; es la velocidad de la especie quimica, ¥ velocidad
promedio de la masa y V; es la velocidad de difusién masica de la especie ¢. Finalmente
al realizar estas sustituciones se iguala a w;, tasa de formacién neta de la especie 7, dando
como resultado la ecuacion que se muestra a continuacion.

IpY;
ot
De dicha ecuacién el termino de flujo difusivo, 57 - [pY;(v + V;)], se sustituird por el
termino v/ - 72-, que es estudiado mas afondo en la siguiente seccion, obteniendo:

+ v - pYi(@ + V)] = wi (2.22)

IpYi
ot

de la ecuacion de conservacion de las especies quimicas se deriva de la ecuacion de
continuidad por lo que para poderla satisfacer se debe cumplir que:

SRS v (2.23)

Yiiwi=0 ;oY Ji=0 (2.24)

En un sistema quimico com M reacciones y N especies, el valor de la tasa de reaccién
w; se puede determinar con la siguiente expresion.

al / Ea N Xj C8)
w; = Mw; Vi — Vs )BT %%ex <— ) ( ) 2.25
7 7 kgl( i,k ’L,k) k P RuT J:l_Il RuT < )

Donde v;; y v”; son ,respectivamente, los coeficientes estequiométricos de los reac-
tivos y productos, T' temperatura, ;. la energia de activacién, R, constante universal de
los gases, p presién, oy, coeficiente de difusién térmica para cada una de las especies y By
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son la fuerzas de cuerpo por unidad de volumen en cada una de las direcciones.

2.5. Ecuaciones de estado y flujo difusivo

Para complementar las ecuaciones mostradas anteriormente, es necesario usar ecua-
ciones de estado en las que se relacionen la densidad, presién y temperatura por expre-
siones para el flujo difusivo.

La densidad de una mezcla, en términos de la densidad de las especies que la constituyen,
se expresar de la siguiente manera.

1
N )

Pi

(2.26)

Para un sistema multicomponentes, donde cada especie se modela como un gas ideal,
la ecuacién del gas ideal se puede escribir como:

Ny
p= ,ORUT;::1 M;U, (2.27)
La entalpia de la mezcla se define de la siguiente forma:
N
h=> Yh (2.28)
i=1

donde h; es la entalpia de cada uno de los componentes el cual es igual a la suma de
las entalpias térmicas y la energia liberada o absorbida, entalpia quimica, en el proceso.
Esta entalpia de los componentes la podemos calcular con la siguiente expresion:

T
hi = ARD, + /T CppadT (2.29)

siendo Cp,; es el calor especifico a presiéon constante de cada uno de las especies y
Ah?i la energia de formacion. Para poder relacionar el la entalpia y el calor especifico con
la temperatura es necesario usar expresion:

Cp = (g;) (2.30)

El flujo difusivo , J 4, es consecuencia de los gradientes de temperatura y presion.
El coeficiente de difusividad binario se expresa como Dyp 0 Dpgy. Este flujo difusivo es
modelado segun la ley de Fick, cuya expresion es:

- Wy &
JA = pizDABWBXB (231)
Wi 53
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los subindices A y B indican las especies quimicas, Xpg la fracciéon molar y Wy, es
igual a > X 4Wy, esta componente de flujo difusivo suele aproximarse con la expresién:

Y
~Dilpi v Xa (2.32)

Ja

donde DA es el coeficiente medio de difusién de la especie A en la mezcla, este coefi-
ciente se puede calcular mediante el coeficiente de difusién binario Dyp.

1-Y4

= ZN B
B#A D,gp

DY (2.33)

Los niimeros adimensionales usado en la solucién del flujo difusivo son el nimeros de
Lewis, Prandtl y el nimero de Schmidt, estos se muestran a continuacién:

A\
Le= 2 2.34
2O (2.34)
pr= 1 (2.35)
\
1%
-z 2,
Sc D (2.36)

donde A es la conductividad térmica, p la densidad, p viscosidad dindmica y v la
viscosidad cinematica. Para flujos multicomponentes se expresa en nimero de Lewis en
funcion de los nimeros de Prandtl y Schmidt como se presenta en la siguiente ecuacion.

Sec
Le = — 2.
e P (2.37)

2.6. Promediado de las ecuaciones

Una de las principales caracteristicas de un flujo turbulento es la variaciéon aleatoria
en el espacio y tiempo de las propiedades del flujo,como se vera con mas a detalle en el
apéndice A.

Entre las alternativas para la simulaciéon de los flujos turbulento reactivos, como el del
presente trabajo, es el promedio de las ecuaciones instantaneas de conservacion. En este
método se promedian las fluctuaciones instantdneas de conservacion en las escalas tempo-
rales y se resuelven ecuaciones de transporte para los valores medios de las propiedades
del fluido. Dichas ecuaciones no son cerradas, por lo que se requieren modelos que cierren
los términos no cerrados.

A las variables transportadas en el el flujo, como la fracciéon maésica de una especie o la
entalpia, se representaran con el simbolo ®. Los valores instantaneos de esta propiedades
estaran descritos en términos de un promedio y una fluctuacién turbulenta.

O=0+9 (2.38)
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O =3P+ " (2.39)

Donde los promedios de ® y @ estén definidos como:

Ne

— . ~ 1 e
d=lm —> &9 ; &= lm —> pPol

Ne—00 Ne Pt Ne—>00 Ne Pt

Promedio Promedio (2.40)
de de

Reynolds Favre

Siendo ®® la muestra i del conjunto de relaciones n, de un experimento. De esta
definiciones se tiene que:

1/

d=0; pd' =0 ;: VO £0= : p¢ (2.41)

Usando las definiciones de los promedios de Reynolds y de Favre obtenemos:

=0+ #£0 (2.42)
g
=" (2.43)
D
7 = g (2.44)
L T
AL (2.45)

Al aplicar el promediado de Favre, a las ecuaciones de transporte instantaneas, se
obtienen las formas més sencillas de las ecuaciones resultantes en las que no se incluyen
correlaciones de las fluctuaciones de las densidad.

Usando el promedio de Favre a las ecuaciones instantaneas de conservaciéon de masa,
cantidad de movimiento, conservacién de la energia y especies quimicas se escribiran:

(gf +v-(77) =0 (2.46)

gt (p0) + - (pv0) = v - [u <V5+ (v9) - ; (v9) (m

I

—v - (P7T) = P+ g (2.47)
II
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gt (V) +v - (0Ys) = v -Ti v V= v - (p0Y]) +&i (2.48)
I II
8 7 7 = -
— (ph - (pvh) = — . 7 _ ok .
ot (,0 ) + v (pv ) \V/ [ W=/ (flv// //) (2 49)

Usando el promediado de Favre en la parte homogénea de las ecuaciones se obtiene:

aat (p6:) +v - (p09.) =v - (T d.) = v - (p0"d%) (2.50)

I 17

Las ecuaciones anteriormente mostradas tiene la forma de las correspondientes ecua-
ciones instantdneas, con la diferencia de tener un termino adicional u”/®” , que nos repre-
senta fisicamente el transporte convectivo de ® debido al los movimientos turbulentos. En
el caso que el flujo sea turbulento, el término I de las ecuaciones anteriores por lo regular
es muy pequeno en comparacion del término 7/, por lo que se considera despreciable,
haciendo que las ecuaciones (2.47),(2.48),(2.49) y (2.50) se escriban como:

gt(p%)+v.(p5{7) =v - (p77) = p+ i (2.51)
gt (pY) + v+ (pY:) = = - (p7Y]) + & (2.52)
aat (#h) + v - (p7h) = = v - (7"H) (2.53)
gt (#6:) + v - (796.) = = v - (p7°9%) (2.54)

Si el nimero de Ma es mucho menor a uno, flujo de baja velocidad, generalmente se
supone que las fluctuaciones presentes en el régimen de flujo son despreciables. Por lo tanto
los valores medios de la densidad y la tasa de reaccién quimica pueden ser expresados en
funcién de la presién de referencia F.

n_y, -1
p=P (RuT ) (2.55)
2,
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Donde ¢;, en esta expresion, nos representa la fraccién masica de la especie quimica y
la entalpia.

Debido a que el flujo es turbulento, el término pi”®”, de las ecuaciones (2.47),(2.48)
y (2.49) son desconocidos por lo que es necesaria su modelizacién. El cierre del término
pt"d" de la ecuacion promedio de cantidad de movimiento (2.47) se trata en el apéndice B
del presente trabajo. Para realizar el cierre de las ecuaciones (2.47),(2.48),(2.49) y (2.50)
es necesario conocer el valor medio de la tasa de formacion de la especie quimica (w), y la
densidad media (p). Estas cantidades se encuentran en funcién de otras propiedades del

fluido y régimen de flujo.

@ (T,p, . gz?N) (2.57)
p=p(T é1,....01) (2.58)

w

En primera instancia se puede modelar la tasa de formacion de las especies quimicas
mediante series de Taylor en torno a los valores medios; sin embargo, este método tiene el
inconveniente de que se deben de modelar un gran ntimero de correlaciones de alto orden
de la temperatura, ademéas de que la convergencia de la serie de Taylor es mala. Otra
aproximacién es la evaluacion de la tasa de formaciéon media con valores medios , pero
esta aproximacion solo puede ser valida para reacciones que son muy lentas comparadas
con los cambios en el campo de flujo turbulento local.



Capitulo 3

Método de Solucion

En el capitulo anterior se mostraron las ecuaciones que rigen el fenémeno estudiado,
pero el sistema de ecuaciones resultante no tiene solucién analitica por lo que tenemos
que recurrir a un método numeérico y el uso de equipo de computo para poder dar solucion
a este sistema. El método numérico usado se presenta a lo largo del presente capitulo.

3.1. Meétodo de volumenes finitos

Las ecuaciones de conservacion de energia, conservacion de especies quimicas, cantidad
de movimiento, y las ademds ecuaciones vistas en el capitulo anterior, se pueden repre-
sentar por medio de la ecuacién general de transporte, la cual mostramos a continuacién
denotando la variable independiente con ¢:

2 (0)+ - (p1d) 7 (N7s) = 5, 3.)

donde Ty es el coeficiente de difusién y Sy es el término fuente. Los términos de la
ecuacién (3.1) del lado izquierdo son el término transitorio, convectivo y el de difusion
respectivamente. Los términos I'y y S, estdn especificados para cada variable ¢. Dicha
ecuacion se puede discretizar por medio del método de volimenes finitos, método que
consiste en dividir el dominio de trabajo en pequenos volimenes de control, ver figura
(3.1), asociando un punto nodal a cada uno de los volimenes. De una manera similar se
discretiza el tiempo en intervalos temporales. La ecuacion diferencial se integra en cada
uno de los volimenes de control e intervalos temporales, lo cual nos da como resultado
una ecuacion discretizada que relaciona los valores de la variable independiente ¢ para un
determinado grupo de puntos nodales. Esta ecuacién representa el principio de conser-
vacion de gg en un volumen finito de la misma manera que la ecuacién diferencial, ecuacion
general de transporte, los hace para un volumen infinitesimal. La ecuacién algebraica para
un nodo P se puede expresar de manera general como:

apqu = Z (li$[ + angT + B (32)
i,I=E,W,N,S,H,L

23
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Figura 3.1: Diagrama esquematico de discretizacion del dominio en pequenios voliimenes
de control.

donde el subindice I nos representa a las celdas vecinas, ¢ las caras entre la celda P y
sus vecinas, T' es el valor del intervalo temporal anterior y el termino fuente se representa
con B. La deduccion detallada de esta ecuacion se puede consultar en diversos libros de
fluidos computacional ([16] y[17]).

En la figura (3.2), se muestra la notacién de una celda cualquiera y sus vecinas. Dada
una celda P, sus vecinas se denotan con las iniciales de los puntos cardinales (en ingles) en
las direcciones = y y, con High y Low en la direccién z. En el caso de la malla cartesiana,
escalonada (“staggered™”) y uniforme (celdas de dimenciones espaciales iguales), se puede
emplear por sencillez un volumen de control bidimensional, como el que se muestra en
la figura (3.3) (el espesor de la celda en la direccién “"z" se puede considerar la unidad).
En una malla escalonada, los cambios en las propiedades se encuentran definidas en el
centro de la celda mientras las componentes de velocidad, en cada una de las direcciones,
se encuentran desplazadas en las caras de la celda. También es esta figura se denotan las
caras de la celda con la misma nomenclatura pero con letras mintsculas. A su vez, el
tiempo también se discretiza. Las celdas en la direccion temporal se denominan intervalos
temporales. La celda P en el paso temporal se nota como 7.

A continuacién, se presentan los términos de la ecuacién (3.2). Definiendo tres expresiones
mediante los simbolos F', D, Pe como:

F=p0; ; D=LX | Pe= (3.3)

olles

donde w; es la velocidad en la cara i, J; es la distancia entre los nodos que incluyen la
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North
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Figura 3.2: Diagrama esquematico de la notacién de una celda y sus vecinas
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Figura 3.3: Diagrama esquematico de una celda bidimensional
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cara 1y Pe es el numero de Peclet, el cual es una relacion entre la difusién y la conveccion.
La expresiones para F'y D representan los efectos de los términos convectivo y difusivo,
respectivamente, de la ecuacién de trasporte (3.1).

Los coeficientes a; de la ecuacién (3.2) son:

a; = Dif(|Pe|;) + max(—F;,0) (3.4)

Los valores 'y D en la cara de la celda de la ecuacién (3.4) son:

Fy=@o)id; , Di=1d  i=nsew (3.5)

donde A; es la longitud de la cara 7.

Para poder determinar el valor de F; es necesario conocer p y u; en la cara la celda.
El célculo del termino convectivo de la ecuacién de trasporte (3.1) requiere también del
conocimiento de la variable escalar ¢, en la cara de la celda. La velocidad v; esta calculada
en la cara de la malla escalonada; pero p y gg estan calculados en el nodo y es necesario que
se interpolen a la cara para calcular los coeficientes a; de la ecuacién discretizada (3.2).
La obtencion de esta variables en la cara de la celda es de suma importancia para la pre-
cision y convergencia de la solucién. El cédlculo de p y ¢ da paso a los llamados esquemas
de discretizacion. La funcién f(|Pe|) de la ecuacién (3.4) es dependiente del esquema de
interpolacién; por ejemplo, en el esquema de diferencias desplazadas, f(|Pe| = 1). Para
el sistema hibrido (véase apéndice B):

f(|Pe|) = maz(0,1 — 0,5|Pe|) (3.6)

En el apéndice B se muestran estos sistemas de discretizacion lineales, con mas detalle,
pues estos son los se usaran en la presente tesis en la discretitacion del término convectivo
de las ecuaciones de energia, cantidad de movimiento, conservacién de especies quimicas
y modelo de turbulencia.

El coeficiente pare el término transitorio es:

_ pAzAy
At

para el célculo del término D;, expresién (3.5), se necesita obtener el coeficiente de
difusion, I', en la cara de la celda. Este coeficiente no es necesariamente una constante,
probablemente puede ser funcién de valores variables que se conocen en los nodos (por
ejemplo la temperatura) y por lo tanto es necesario interpolarlo en la cara. Esta interpo-
lacién puede ser aritmética o armonica. Por ejemplo para la cara w estas interpolaciones
son:

ar

(3.7)

_ Az(Tp+Tlw) . _ 20%
To =" 0 Do =&l (3.8)

El termino fuente de la ecuacién general (3.1), Sy, se linealiza como:
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§¢ = §¢’C + §¢’vq’5p (39)

donde el término S, se eligen de acuerdo a la relacién existente entre S, y (5, en caso
de que dependa el primero del segundo. El objetivo de la linealizacién del termino fuente
es mejorar la convergencia de la solucién.
Con lo anteriormente expuesto los términos B y ap de la ecuacién (3.2) son:

B = gd)CACL’Ay + angT (310)

ap = Gp + a5 + Qe + ay, + ap — 54,AxAy (3.11)

La ecuacién (3.2) es aplicada en cada una de las celdas que conforman el dominio,
para cada gg y para cada paso temporal At, por lo que se tiene como resultado un sistema
de ecuaciones lineales (los coeficientes a pueden depender, directa o indirectamente, de
¢ por lo que el sistema realmente es pseudo-lineal). Para resolver este sistema se puede
utilizar cualquier método de resolucién de ecuaciones lineales.

El calculo de velocidades a partir de la ecuacién de cantidad de movimiento, tiene el incon-
veniente de de que la presion, cuyo gradiente aparece como término fuente en la ecuacion
de cantidad de movimiento, no tiene una ecuacién propia para poder calcular. Una solu-
cién ampliamente usada, es transformar la ecuacion de continuidad en una ecuacién para
la presion.

Entre los algoritmos iterativos que se basan es este procedimiento, estan los de la familia
simple (Semi-Implicit-Method for Pressure-Linked Equations) ([13] y [16]). El algoritmo
utilizado para resolver el problema de acoplamiento de la velocidad-presion, en la presente
tesis, pertenece a esta familia.

El proceso de solucién del sistema de ecuaciones es iterativo y durante este, las ecua-
ciones del sistema, en general no se cumplen; el balance entre la parte izquierda y derecha
de la ecuaciéon se denomina residuo. La convergencia del proceso iterativo se da cuando
los residuos disminuyen, tendiendo a cero.

Para procurar esta convergencia, se utiliza un método de relajacién para alguna de las
propiedades o variables dependientes. Los dos tipos de relajacion empleados son la inercial
y la lineal. La primera es usada para las velocidades y los pardmetros de turbulencia, y
aumenta la diagonal de la matriz de coeficientes al agregar a la ecuacién de cualquier
variable QNS, el termino fuente:
5, = VP (g1 _ gy (3.12)
Aty

donde Vp es el volumen de la celda P, Aty es el intervalo de tiempo falso y el su-
perindice n se refiere al nimero de interaccion.

Para la presion y la densidad se emplea la relajacion lineal que esta dada por:

op) = adp” + (1 - a)gp ™" (3.13)
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siendo « es el factor de relajacion, el superindice sol se refiere al valor de la propiedades
proporcionado por el ”solver” en la iteracién actual. El factor de relajacion «, normal-
mente toma valores entre 0 y 1.
El criterio de convergencia utilizado para detener el proceso interativo para un paso tem-
poral dado y pasar al siguiente es tal que, para cada variable, la suma de los valores
absolutos de los residuos en todo el dominio sea menor que un determinado porcentaje
de un valor de referencia.
En este trabajo se usa el cédigo de fluido-dindmico computacional PHOENICS para
resolver las ecuaciones que describen la dinamica del flujo: continuidad, cantidad de
movimiento, conservacion de la energia, conservacién de las especies quimicas en con-
junto con los efectos de la turbulencia tiene sobre estos.



Capitulo 4

Ecuaciones, configuracion y
considerasiones realizadas para la
simulacion

En el modelo de la simulacion se trabaja con dos fases, una sélida y otra gaseosa. Las
reacciones quimicas en la modelizacion de la gasificacion, la composicion de la biomasa
, la configuracion geométrica del gasificador y las condiciones de frontera usadas en la
simulacion se presentaran a lo largo del capitulo. Las ecuaciones que modelan cada uno
de los procesos se basan en las estudiadas en el segundo capitulo.

4.1. Fraccién masa, variables y tamano de particula.

Como se presentd en el primer capitulo, la gasificacién es un conjunto de reacciones
en las cuales existe un intercambio de masa y energia entre la fase gaseosa, oxidante, y la
fase solida, en este caso particulas de madera. Para simular este proceso de gasificacion
se uso un modelo basado en el concepto Euleriano-Euleriano; es decir, las ecuaciones
mostradas en el capitulo 2 son resueltas para la fase sélida y gaseosa. Se incluyen procesos
en la particulas, tales como el calentamiento, secado, volatizacion, reacciones heterogéneas,
combustion, gasificacién, ademas del arrastre de la particula y la dispersién turbulenta.
Es importante resaltar que las ecuacidénes que se mostraran a lo largo de esta seccién se
encuentran escritas con la forma del promediado de Favre, las tildes y barras que denotan
las fluctuaciones y el promedio se han omitido por simplicidad.

Ecuacién de fracciéon masica. La forma de representa a la fase sélida y gaseosa es
por medio de sus fracciones masicas, fracciones que denotaremos como r; y cuya ecuacion
de conservacion es la siguiente:

0 .
a(mﬁ) + V(piriti) — V(L 7 1) = mj_; (4.1)

29
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si 72 = 1 se trata del gas, y cuando ¢ = 2 hablamos del solido; p; representa la densidad
de las fases, 7; el vector velocidad, I';; es el coeficiente de difusividad y m;_; denota
la transferencia de masa de la fase sélida a la fase gaseosa por unidad de volumen y
tiempo. El termino que contiene a I',; cuantifica los efectos de la dispersién turbulenta de
la particula. El modelo de esta considera que la suma de fracciéon volumétrica tanto de la
fase gaseosa como la solida es igual a uno.

ri(x,y, z,t) + ra(z,y, 2,t) = 1 (4.2)

Tamano de particula. El tamano de la particula va cambiando a través del procesos
de gasificacién. Este cambio de tamano es calculado con el método desarrollado por Fueyo,
que es una extensién del método de sombra de Spalding. El escalar de la fase solida ®g es
usada en el presente método, representa la desaparicion del sélido debido a la transferencia
de masa. La variable ®g es calculada por la ecuacion de transporte:

0 S
g (para®s) + 7 (p2r2Pstiz) — 7 (T2 7 72) = Sag (4.3)

Es importante resaltar que no todo el proceso de gasificacién contribuye en el cambio
del tamano de la particula, sélo las reacciones heterogéneas se toman en cuenta en la
transferencia de masa, que lleva a la disminucion del tamano.

El diametro local de la particula es determinada por:

_1
D = D;®g° (4.4)

donde D; es el diametro promedio de entrada.

Componentes posteriores a la pirdlisis. Los componentes de la fase sélida y gaseosas
presentes después de la pirdlisis son: carbén crudo, agua, char y cenizas. Dichos compo-
nentes se calculan por medio la ecuacién (4.6), en la cual se expresa con las fracciones
masicas de cada uno de estos componentes (y;h‘”’, y;’”“dO, 294). La fraccién masa de cenizas

es obtenida al restar a la unidad las demads fracciones mésicas.

ygenizas —1— yghar _ ygrudo _ yggua (45)

Es importante mencionar que el TAR, que también se encuentra en el proceso de

gasificacion de biomasa, es integrado como parte del CH AR para facilitar la solucién del
problema.

Ecuaciéon para las variables de las fases. La ecuaciéon Euleriana de conservacion
para ®; de la fase solida y gaseosa es:

0 o
It (piri®;) + 7 (piri®i0;) — v (Lri®s v i) — V7 (Do, 7 ®5) =
Se, + [|mj—il| Py — mij|| P+ fimi (B — Dy) (4.6)
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Para la fase gaseosa, en la ecuacién (4.6), se resuelven: tres componentes de velocidad,
entalpia especifica de la fase, fraccion masica de todas las componentes quimicas del gas,
excepto una (la cual es calculada con la diferencia entre la unidad y la suma de todas
las demés componentes), energia cinética turbulenta y disipacién turbulenta. Para la fase
sélida la ecuacién (4.6) resuelve: tres componentes de velocidad, entalpia especifica de la
fase y la fraccién masica de cada uno de de los componentes de la fase sélida (raw, char,
agua; la fraccién mésica de las cenizas es obtenida con la diferencia entre la unidad y la
suma de las componentes mencionadas).

Dentro de la ecuacion (4.6), ¢ representa el valor de & dentro de la fraccién mésica
(m;—;) que va de la fase j a la fase 4, similarmente con ®_. La doble barra es un operador
que toma el valor méximo entre el valor cero y una cantidad cerrada, y f;_; coeficiente
de friccién del transporte difusivo de ® entre las fases.En la ecuaciéon de momento, f;_.;
representa el arrastre de la particula; y en la ecuacién de la entalpia, la transferencia de
calor entre las fases. Finalmente, Sg, representa otras fuentes, por ejemplo el gradiente
de presién en la ecuaciéon de momento. En esta ecuacién también aparecen dos términos
de difusién; el primer término <7 (I',;®; 5/ 1) es el trasporte de ®; debido a la difusién
turbulenta de 7; en la ecuacién (4.1). El segundo término 57 (I'e,7; 7 P;) es inherente a
la fase de difusion turbulenta, y esta solo esta presente en la fase gaseosa.

4.2. Reacciones fisicoquimicas

En el presente modelo se toma en cuenta el secado de la particula, el proceso de volati-
zacion, las reacciones homogéneas y las reacciones heterogéneas. Es importante mencionar
que las reacciones que se toman en cuenta son algunas de la gran cantidad que existen en
el proceso de gasificacion, pero sin duda las mas representativas de este fenémeno.

Secado de la particula. Para el secado de la particula, se asume que que todo el
calor que se transfiere de la fase gaseosa a la fase sélida es usada en el calor latente de
vaporizacién. La transferencia de masa asociada es representada por:

; _ q1-2 ; agua
Msecado = 7 St Yo

>0 ) Mgecado = 0 St yggua =0 (47)

donde L es el calor latente de evaporacién del agua, y ¢;_.» representa la transferencia
de calor de la fase gaseosa a la fase sélida.

Transferencia de calor entre la particula y la fase gaseosa. FEl flujo de calor entre
la fase sélida y gaseosa es modelado por:

T2
Gj—i = 6z 1 Nuky (T; = T) (4.8)



32 4.2. REACCIONES FISICOQUIMICAS

donde k; es la conductividad térmica del gas, y Nu es el nimero de Nusselt, que es
calculado acorde a:

Nu = 2,0 + 0,65Re? Pr3 (4.9)

donde Re y Pr son, respectivamente, el nimero de Reynolds y Prandtl de la fase
gaseosa.

Fuerza de arrastre entre la particula y la fase gaseosa. La fuerza de arrastre
entre la fase gaseosa y la fase sélida se modela de la siguiente manera:

37‘2
fimi = fimi = ppiCall Vil (4.10)

donde ||V;|| es la velocidad relativa entre el gas y la particula, y Cy es el coeficiente de
arrastre el cual se calcula como se muestra a continuacion:

24 (1 + 0,15Re687)

C, =
d Re

(4.11)

Volatizaciéon. En el proceso de volatizacién se considera que el carbén crudo es con-
sumido para formar el char en fase solida y materia volatil en la fase gaseosa. Este proceso
se describe por medio de la reaccién:

1[K g]|CarbonCrudo — Y [Kg|Volatiles + (1 — Y)[K g|Char (4.12)

El material volétil es considerado como un hidrocarburo general (CH,). En CH,, el
coeficiente x representa la relacion carbén/hidrégeno en el volétil, esta relacién en nuestro
caso es igual a cuatro para el metano, y es calculada por el andlisis aproximado y el ultimo
analisis. El primer analisis dado por la division entre el CHAR y volatiles en la particula
y el analisis siguiente da la composicién de la particula. Para la reaccion de tipo (4.12) se
usa la siguiente ecuacion:

—Ey
m = —A,Yr pyse (4.13)

donde A, es un factor pre-exponencial, E, en la energia de activacion; y R es la con-
stante universal de los gases. La constantes A, y F, son constante cinéticas que dependen
del tipo de biomasa usada.

Reacciones heterogéneas. El C'HAR producido en la volatizaciéon es consumido por
reacciones heterogéneas de combustiéon y gasificacién. Las ecuaciones quimicas de las
reacciones heterogéneas usadas en el modelo usado se muestran a continuacion:

1
C+ 502 — CO+ AHey, (4.14)

C + COQ + AH@ndol — 200 (415)
C + H2O + AHendoZ — HQCO (416)
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CO y H, son generados en las reacciones (4.15) y (4.16) y se incorporan a la fase
gaseosa, y si las condiciones estequiométricas lo permiten entonces, son oxidados en C'O,
y H,0 respectivamente, por medio de las reacciones homogéneas. El orden aparente de
las reacciones , ecuaciones (4.15) y (4.16), es 0,5 y se obtiene con la expresion:

Grak, 1
mheterogenea = 22]{,’(1 |:—k3c + (k’g + 4/{33]71) ] (417)

donde D es el diametro de la particula, p; es la presion parcial del Oy, COs y H50,
k. y kq son las tasas de cinética y difusion respectivamente. Los tltimos dos valores se
calculan como se muestra abajo.

ko = Ape ™0 (4.18)
ShD; M.
_ 4.1
kq RT.D (4.19)

siendo Sh es el nimero de Sherwood, D; el coeficiente de difusion del Oy, CO, y HyO;
M. es el peso molecular del carbdén. Los coeficientes en las reacciones (4.15) y (4.16) se
toman de Smoot y Smith [20], Smith [20], y Mann y Kent [20].

Reacciones homogéneas. La combustion de los volatiles, producto del proceso de
volatizacién, es asumido por el proceso descrito en las siguientes reacciones:

1
CH, + (2 4 "Z) 0s — €O+ L Ho0 + Ay (4.20)
1
CcO + 502 — COQ + AHhomQ (421)
1
H2 + 502 — HQO + AHhomg (422)

donde AHp o es 23,59 Hg—ﬂ, AHp,ms es 120,9 Hg—ﬁ y AH},omi1 es calculado por:

PCIT
(1 — ygousy — (yghm‘) (AHpetero + AHpomo)] (ygolatiles)

el PC1T es el poder calorifico inferior de la biomasa, y29"* es la fraccién masica del agua

presente en la particula, 3" es la fraccién mésica del carbén (C) dentro del CHAR,

yrolatiles og la fraccién mésica del carbono dentro de los voldtiles. La tasa de reaccién
quimica de (4.20)-(4.22) es calculada por:

A]—Ihoml =

(4.23)

i{? = min (k‘Ar, kEBU) (424)

donde ka4, y kgpy son las tasas de mezcla cinética y turbulenta; ademaés, kppy es
calculado segin el modelo de Eddy Break-up.
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Ctiizisl l J l 1Gtstz Sintesis

Figura 4.1: Esquema de entrada y salida de los reactivos y productos del gasificador.

e . (yi Yl
k =C — =, 6 = 4.25
EBU EBUkmm (Sz‘, Sj) ( )

en donde y! y y{ son las dos especies quimicas que participan en la ecuacién, S; y S;

son los coeficientes estequiométricos asociados, k y ¢ es la energia cinética turbulenta y
la tasa de disipacién, respectivamente. El término K 4, es determinada por:

kar = Aple_RLTl (4.26)

4.3. Configuracion del gasificador y condiciones de la
simulacion

Se simulara un gasificador de lecho arrastrado en el cual por la parte superior se
introducird la biomasa, madera, asi como el agente oxidante, aire, figura (4.1).

El volumen de trabajo, donde se realizan las reacciones de la gasificacion, consta de
un cilindro de 0,5[m] de alto y un didmetro de 0,45[m] como se muestra en la figura (4.3).
La simulacién se realizo bidimensionalmente y en coordenadas cartesianas, con una malla
de 45 x 50, que se selecciono debido a que los resultados son independientes de la malla,
figura [4.2].

En en cuadro 4.3 se encuentran los componentes de la biomasa y el oxidante después
de la pirdlisis primaria.
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50

Figura 4.2: Mallado elegido para la simulacion.

Cuberta Refractaria | 0.45[m]

Figura 4.3: Configuracion del gasificador.

0.5[m]

)

Cubierta Exterior

|| Condiciones de Entrada al Gasificador || Magnitud || Unidades ||

T'solido 300 K]
T 300 K]
Trares 300 K
VSolido 0.00032 %
VAire 0.048 o
Presién de Trabajo [Py 1 Atm

Cuadro 4.1: Condiciones de entrada de la biomasa y el agente oxidante.
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H Propiedades H Magnitud H Unidades H
Densidad de la Biomasa [pgo] 200 Kg
Densidad del Aire [paie] 1.18 %
Didmetro Inicial [dgo 0.01 [m]

Cuadro 4.2: Propiedades de el aire y biomasa al inicio del proceso de gasificacion.

H Composicién de la Biomasa y Oxidante H Fraccion Mésica H

Carbonizado [Char V| 0.206
Alquitranes [Tar V7| 0.138
Monéxido de Carbono C'O 0.109
Diéxido de Carbono C'Oq 0.298
Agua H,O 0.235
Hidrégeno Hy 0.001
Metano CHy 0.0.13
Humedad en la Biomasa 0.015

Cuadro 4.3: Coeficientes estequiométricos posteriores a la pirdlisis, Di Blasi.

H Composicién del Aire H Fraccién Mésica H

Nitrégeno 0.77
Oxigeno 0.23

Cuadro 4.4: Composicién estequiométrica del agente oxidante usado.
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Composicién Ingresada
en el Programa Fracciones Masicas H
WAT 0.05
ASH 0.105
CHAM 0.5009
RAW 0.334

Cuadro 4.5: Variables usadas por el programa anexo a PHOENICS, GROUND.

H Elemento H Fracciones Maésicas H

Carbono 0.431
Hidrogeno 0.027
Oxigeno 0.0.437
Nitrégeno 0.000
Azufre 0.000

Cuadro 4.6: Composicion después de la pirdlisis expresada en elementos quimicos.

La composicion del aire, cuadro 4.4, no toma encuentra la humedad que este contiene
considerandolo totalmente seco y los gases inertes presentes se consideran como parte del
nitrégeno.

Los cuadros 4.5 y 4.6, contienen los valores ingresados en el programa, donde la variable
RAW esta formada por la suma de los valores del CHAR v T AR. Los valores de los gases
presentes después de la pirdlisis se encuentran expresadas en la variable CHAM; W AT
representa la humedad presente en la biomasa al inicio del proceso y ASH son la cenizas
que esta misma contiene. En el segundo cuadro mencionado, se encuentran las variables
de la tabla 4.5 deslosados en elementos quimicos.



Capitulo 5

Resultados

En el presente capitulo se mostraran los datos proporcionados por la simulacién, mis-
mos que seran analizados y comparados con el trabajo realizado anteriormente por Colom-
ba Di Blasi, el cual consiste en una simulacién unidimensional para poder obtener el gas
de sintesis. Las imagenes que se muestran son tridimensionales pero es importante resaltar
que la simulacién se realizo en dos dimensiones (las fracciones mésicas de cada uno de los
componentes van de 0 a 1, donde 1 representa el 100 % del componente).

5.0.1. Predicciones numéricas para la fase sélida

El contenido de agua que presenta la biomasa, en fase liquida, es evaporada réapida-
mente al entrar en el gasificador, pasando a formar parte de la fase gaseosa como se pude
apreciar en la figura (5.1), resultado esperado debido a la forma en que se modela el pro-
ceso de secado.

La biomasa desaparese, al igual que el agua, rapidamente para poder dar paso a la
formacion del los productos de la pirdlisis, productos que paulatinamente reaccionan y
forman al final del proceso el gas de sintesis, véase figura (5.2) y (5.3) respectivamente.

Al consumirse los componentes de la biomasa gradualmente la fase sélida se va con-
formando en mayor proporcién por ceniza, de tal modo que a la salida del gasificador esta
fase sélida esta compuesta en su totalizad por cenizas, como se puede apreciar en la figura
(5.4), donde se muestra esta condicién al final de proceso de gasificacién.

El conjunto de procesos que conforman la gasificacion, vistos en el primer capitulo,
traen como origen que el tamano de la particula disminuya debido a que la atmosfera
gaseosa reacciona con la biomasa haciendo que la mayor parte de esta pase a conformar
el gas de sintesis, véase figura (5.5).

5.0.2. Predicciones numéricas para la fase gaseosa

A la entrada del gasificador no existe el monéxido de carbono, este se va formando
con forme las dos fases, solida y liquida, van reaccionando entre si dejando al final del

38
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Figura 5.1: Cambio de la fracciéon mésica de agua presente en la biomasa a lo largo del

gasificador.

Figura 5.2: Cambio de la fraccién masica de carbén crudo presente en la biomasa a lo

largo del gasificador.
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Figura 5.3: Cambio de la fraccion masica de los productos de la pirdlisis a lo largo del
gasificador.

Figura 5.4: Cambio de la fraccion mésica de la cenizas presente en la biomasa a lo largo
del gasificador.
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Figura 5.5: Cambio del tamano de la particula de biomasa al lo largo del gasificador.

gasificador una concentracién méxima de este componente, véase figura (5.6), de igual
manera para el diéxido de carbono, figura (5.7).

Al inicio del proceso la presencia de vapor de agua es nula, este es generado por la evap-
oracion de agua al absorber la energia proveniente de las reacciones exotérmicas, llegando
a un maximo, el cual posteriormente disminuye debido a las reacciones endotérmicas que
dan paso a la formacién de hidrégeno que es uno de los componentes del gas de sintesis,
este proceso se puede visualizar en la figura (5.8).

No hay presencia de hidrégeno cuando la biomasa entra al gasificador, el cual es forma-
do al absorber el calor que se libero de las reacciones exotérmicas, calor que descompone
el vapor de agua presente, en la atmdsfera gaseosa, en hidrégeno (Hs) y oxigeno (O2) que
reacciona con el monodxido de carbono para obtener la concentracion final de diéxido de
carbono.

El valor maximo del oxigeno se encuentra a la entrada del gasificador, este reacciona
paulatinamente para dar paso a la generacién de vapor de agua, mondxido y diéxido de
carbono, haciendo que la concentracion de oxigeno presente al final del proceso sea nula,
figura (5.11).

En esta simulacién se considero que el nitrégeno no reacciona, aunque en la realidad
este genera 6xido de nitrogeno. La disminucién de la fraccién masica de nitréogeno se debe
a la adiciéon de masa proveniente de la fase sélida a la fase gaseosa para obtener otros
compuestos mientras que la masa del nitrégeno permanece constante, véase figura(5.12).

5.0.3. Propiedades de flujo

La variacién de la presién se relaciona directamente con densidad y la velocidad de
la fase, en este caso la fase gaseosa. A lo largo del gasificador la velocidad aumenta lo
que traerfa, como consecuencia, un aumento en la presion; sin embargo, la densidad del
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Figura 5.6: Cambio de la fraccion masica mondxido de carbono presente en la biomasa a
lo largo del gasificador.
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Figura 5.7: Cambio de la fraccion masica diéxido de carbono presente en la biomasa a lo
largo del gasificador.
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Figura 5.8: Vapor de agua generada durante el proceso de gasificacion.
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Figura 5.9: Generacion de metano en el proceso de gasificacion.
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Figura 5.10: Generacion de hidrogeno en el proceso de gasificacion.
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Figura 5.11: Cambio de la fraccién masica de oxigeno durante la gasificacion.
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08

Figura 5.12: Cambio de la fraccién masica de nitrégeno durante la gasificacién.

gas disminuye demasiado al aumentar su temperatura, por lo que la presiéon disminuye,
teniendo como resultado que la presion a la entrada del gasificador tiene su valor maximo
y a la salida su valor minimo. La distribucion de presiones se puede observar en la figura
(5.13).

El aumento de la velocidad de la fase solida es provocada por la fuerza gravitatoria
que actua sobre esta y por la fuerza de arrastre que ejerce la fase gaseosa al entrar con
mayor velocidad al gasificador, siendo esta segunda fuerza afectada por la disminucion
del tamano de particula a lo largo del proceso de gasificacién, la figura (5.14) muestra la
distribucién de velocidad de esta fase.

El aumento en la temperatura, debido a las reacciones exotérmicas, genera una ex-
pansion del gas dando lugar a que la velocidad de esta fase aumente, como se muestra en
la figura (5.15), haciendo que este sea méxima a la salida gasificador.

El valor del monéxido de carbono y vapor de agua que se obtuvo en la simulacién se
encuentra entre los valores de los resultados con los que se compara (Colomba Di Blasi),
la fracciéon volumétrica del didxido de carbono en encuentra por debajo del otro valor al
igual que el metano y el hidrégeno que se produce al final del gasificador. La presencia
de oxigeno es nula al final de la gasificacién en las simulaciones unidimensionales, lo cual
no sucede en la simulacion bidimensional, realizada en esta tesis; ademas, de una mayor
fraccién masica de nitrogeno en el gas de sintesis.
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Figura 5.13: Cambio de presion a lo largo del gasificador.

Figura 5.14: Velocidad de la fase solida a través del gasificador.



CAPITULO 5. RESULTADOS 47
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Figura 5.15: Velocidad de la fase gaseosa a través del gasificador.
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Figura 5.16: Gas de sintesis resultantes de las simulaciones.
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Figura 5.17: Comparacion de cada uno de los elementos del gas de sintesis de las dos
simulaciones, en fraccién volumétrica.



Capitulo 6

Conclusiones

En este trabajo se simula, en dos dimenciones, el proceso de gasificacién en un reactor
de lecho arrastrado, donde se introduce particulas de madera y aire por la parte superior.
Para simular este proceso se uso un modelo basado en el concepto Euleriano-Euleriano,
resolviendo las ecuaciones de transporte, que se adaptan a cada uno de los fenémenos
que intervienen en la gasificacion, por medio del método numérico de Volimenes Fini-
tos, ademas de aplicando el modelo de turbulencia x — €. Se analizaron variables como
el tamano de particula, velocidades de las fases y gas de sintesis proporcionado por la
simulacion, ademés de compararlo con el gas obtenido en el trabajo de Colomba Di Blasi.

La fraccién volumétrica de monoxido de carbono es cercano valor obtenido por Colom-
ba Di Blasi; sin embargo, en la simulaciéon bidimensional se muestra la presencia de oxigeno
al final del gasificador lo cual no sucede en el trabajo unidimensional (0.02, en fraccién
volumétrica), trayendo en consecuencia una concentraciéon més grande de mondxido y
una baja presencia de didéxido de carbono ademas de afectar en la concentracién de vapor
de agua. El fraccién volumétrica de hidrégeno que se encuentra en el gas de sintesis es
aproximadamente tres veces mas pequena en comparacion con los resultados arrojados
en los otros dos trabajos, que en parte se debe al considerar el aire como seco y no hiimedo.

Las diferencias encontradas en el gas de sintesis con el trabajo unidimensional son acept-
ables, estas variaciones en los resultados de las dos simulaciones se deben a:

1. La consideraciéon del arrastre de particula en el modelo usado, haciendo que esta
aumentara su velocidad dentro del gasificador, disminuyendo de esta manera el
tiempo de residencia de dicha particula.

2. La consideracion de que el TAR también formaba parte del CHAR (aunque se
realizo el balance de los componentes quimicos del T AR para ser considerados en
la simulacién).

3. La falta de las reacciones quimicas inherentes al TAR.

A pesar de lo anteriormente explicado, se considera que los resultados suministrados
por la simulacién bidimensional son validos como una primera iteracion, debido a que los

50
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valores de las fracciones volumétricas se encuentran entre los obtenidos por Colomba Di
Blasi y Ulises Baldillo, pero es indispensable incluir el TAR y las reacciones quimicas que
este trae con sigo.

Trabajos a futuro

La gasificacion de biomasa es una de las tecnologias que pueden aportar al desarrollo
sustentable de la humanidad, por lo que seguir estudiando esta tecnologia es de vital
importancia par este objetivo. Bebido a esto es necesario:

1. Agregar el TAR y las reacciones quimicas inherentes a este compuesto al programa.
2. Realizar simulaciones con base a trabajos experimentales y comparar los resultados.

3. Cambiar la configuracién del gasificador a uno de lecho fluidizado o lecho fijo, com-
parando los resultados con trabajos experimentales de estos mismos.

4. Usar diferentes tipos de biomasa en la simulacién (como rastrojo de cana, estiércol,
etc.).

Si los resultados de las simulaciones concuerdan con los experimentales se puede variar
condiciones de frontera, como presién y temperatura, asi como los tamanos de particu-
la de la biomasa y su humedad para encontrar los parametros con los cuales se puede
obtener la mejor composicion de gas de sintesis. Finalmente se puede desarrollar todo lo
anteriormente descrito en una simulacion tridimensional.



Apéndice A
Turbulencia

En este apéndice se define el concepto de turbulencia, los niveles de modelizacién
de esta; ademas del modelo x — ¢, usado para la soluciéon del problema presentado en
esta tesis. El indispensable mencionar que las ecuaciones que se usan consideran al flujo
turbulento como un medio continuo.

A.1. Concepto turbulencia

La definicién del flujo turbulento es muy complejo, por lo que se opta por mencionar
lar propiedades mas destacadas del movimiento turbulento, esta son:

Irregularidad. Se manifiesta con la aparicién de variaciones, con tiempos y valores
muy dispares (diferentes escalas), en las propiedades fluidindmicas (presién, temperatura,
velocidad, etc.). Se producen fluctuaciones no estacionarias en flujos inicialmente esta-
cionarios.

Tridimensionalidad. Existen flujos turbulentos que al ser promediados en el tiempo
resulten planos y otros cuyas escalas de fluctuaciones mas grandes es bidimensional; sin
embargo, a medida que se desciende en el tamano de las escalas del amplio espectro que
caracteriza al flujo turbulento, se encuentra que el movimiento asociados a estas escalas
pequenas es siempre tridimensional.

Difusividad. Debido a las fluctuaciones del flujo turbulento los fenémenos de trans-
porte de masa, cantidad de movimiento y energia se ven notablemente amplificadas. Esto
produce efectos difusivos parecidos a los que se dan a escala molecular.

Disipacién. El flujo turbulento es siempre disipativo, este necesita siempre de un aporte
continuo de energia, la cual es extraida del flujo principal y se disipa al deformar las
particulas fluidas (disipacién viscosa).
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Altos nimeros de Reynolds. El valor efectivo de nimero de Reynolds depende del
tipo de aplicacién.

Un flujo turbulento se presenta debido a pequenas perturbaciones, vértices, que poste-
riormente crecen hasta una cierta amplitud alcanzando un nuevo estado; el nuevo estado
puede ser a su vez, inestable frente a otras perturbaciones y crecer hasta pasar a otro
estado; por ultimo, el flujo se convierte en una superposicion de perturbaciones aleatorias
y alcanzando la condiciéon de flujo turbulento.

En un flujo turbulento existe una gran variedad de escalas, que corresponden a la var-
iedad de tamanos de vortices, torbellinos, que en este existen. Estos vértices son afectados
por los gradientes de velocidad del flujo medio dominante y por la interaccién existente
entre los demas vortices. Este proceso de divisiéon continua hasta que la escala de los
torbellinos es tan diminuta que el nimero de Reynolds de los mismos no es los suficiente-
mente grandes para que la inestabilidad persista. La energia cinética contenida en estos
pequenos vortices se transforma en energia térmica debido a la disipacion viscosa. Esta
variedad de tamanos de torbellinos se pueden agrupara en tres escalas.

Macroescala. Es la escala asociadas a los vértices mas grandes presentes en el flujo.
Las caracteristicas de estos grandes torbellinos dependen de las condiciones de contorno
del flujo y presentan un marcado caracter anisétropo.

Escala intermedia. Son escalas inferiores a la macroescala pero en las que aun no
existe una disipacién de energia.

Microescala. Es la escala més pequena, en la que se tiene una disipacion de energia.
Los vortices presente en esta escala presentan un caracter, al contrario del torbellino en
la macroescala, isétropo.

A.2. Niveles de modelizacion

La modelizaciéon matematica de los flujos turbulento se lleva acabo usando las ecua-
ciones de constitutivas de Mecanica de Fluidos para un medio continuo. Esta ecuaciones
tiene solucion analitica para algunos caso especiales, pero en lo general es imposible obten-
er soluciones de este tipo para la mayor parte de los problemas que se presentan en in-
genieria. La rdpida evolucion en los ordenadores y la creacién de algoritmos especificos a
generado un gran avance en la solucién numérica de dichos problemas dando lugar a la
dindmica de fluidos computacional (CFD, Computacional Dinamics Fluid ).
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DNS (Direc Numerical Simulation)

La resolucién directa de la ecuaciones de Navier-Stokes (DNS), es la manera mas
evidente y exacta de predecir un flujos turbulento. En este tipo de simulacién no se
hacen aproximaciones ni promediados al resolver todas las escalas espaciales y temporales
presentes en el flujo y los errores que en esa solucién se tiene son causa por la forma que
se realizo la discretizacion numérica. A pesar de su precision, el costo computacional para
poder realizar las simulaciones es muy alto y ademés sélo se puede aplicar a geometrias
sencillas.

LES (Large Eddy Sumulatién)

Dentro del las escalas espaciales y temporales presentes en los flujos turbulentos, las
mas efectivas para el transporte de propiedades son las grandes escalas, mientras las
demaés escalas son muy débiles en el transporte de dichas propiedades. La simulacion de
los grandes torbellinos (LES) simula esta escalas mayores y los efectos de las demas escalas
se suman a las de mayor magnitud. Aun haciendo esta consideracion la simulacién exige
una gran capacidad computacional y tiempo de célculo, que no se compara al DNS, pero
que aun hace este tipo de simulacién sea muy costosa.

RANS (Reynolds-Average Navier-Stokes Equations)

Los flujos estudiados en ingenieria son muy complejos por lo que las aproximaciones
usadas para el estudio de estos flujos turbulentos son los basados en métodos estadisticos.
Es asi como surge una gran variedad de modelos basados en el promediado de Reynolds
de la ecuaciones de Navier-Stokes (RANS).

En los flujos ingenieriles se esta més interesado en el comportamiento del flujo medio
que en los detalles de las fluctuaciones existentes, con lo que se adopta una aproximacion
estadistica de dichas fluctuaciones. Promediando las ecuaciones de conservacién en peri-
odos de tiempos mas amplios que el tiempo caracteristico de las fluctuaciones.

A continuacion se mostrara el promediado de la ecuacién de conservacion de masa y
cantidad de movimiento en un flujo incompresible y estacionario.

ou _1op

a%—v-(uu) ——;%—I—v(v-vu) (A1)
ov 10p

N +v - (vu) = _;87; + (v - o) (A.2)
ow 10p
E—i—v%wu) = —;&—Fv(v-vw) (A.3)

Se descompone la variable instantanea en la suma de su valor medio y su fluctuacion
(u=U+vsu=U+v;0v=V+4+v;0w=W+w,p=P+p). Para poder estudiar las
fluctuaciones introducimos la descomposicion de u y p en las ecuaciones de conservacion
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Figura A.1: Variacién de las fluctuaciones en un periodo de tiempo cualquiera.

de masa y cantidad de movimiento. La ecuaciéon de continuidad toma en cuenta que
v - U = v - U, recalcando que el flujo es incompresible y estacionario tenemos:

v-U=0 (A.4)

Sustituyendo el promedio y fluctuacién de la velocidad en la ecuaciones (A.2), (A.3),
(A.3), y realizando la aritmética de variables fluctuantes se obtienen las siguientes ecua-
clones.

ou — 10P

o T WU+ ) = —Iar + v vl) (A.5)
R (I1) (I11) v v
%‘; + v (VU) + - (V) = —;g]; t v V) (A.6)
0 (D) (I11) v N
aavi/ + v-(WU) + v-(wu) = _[1)865 + M (A7)
0 (1) (I11) v N

El termino (III), que no aparece en la ecuaciones instantdneas, es el promedio de
las fluctuaciones presentes en el flujo. A las ecuaciones (A.5), (A.6) y (A.7) se les llama
ecuaciones de Reynolds que se pueden reescribir de la siguiente manera:
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ouU 10P ou?  ouv  ouw
oV 10P o’ w2 '
oy ) _ -7 . _ _ _ A
5 TV (VU) oy +tu(v- V) = - oy P (A.9)
ow 10P ouvw' oW Ow?
e +v - (WU) = —;a +o(v-yW) — i o =5, (A.10)

Estos nuevos términos se pueden expresar como una matriz que lleva por nombre
Tensor de Esfuerzos de Reynolds, que en realidad no representa esfuerzos, representa una
relacion entre las fluctuaciones que se tienen en una direccién con las que se tienen en
otra.

uvu uv v
(T'ensor_de_Es fuerzos_de_Reynolds) =p | u'v' v v
vw' v'w w'w

Es importante resaltar que se considera isotropia del flujo, dando como resultado que el
tensor sea simétrico. Ahora las seis nuevas incégnitas se deben de relacionar con las ya
existentes, resolviendo una ecuacion de transporte para cada una, por lo que es necesario
un modelo de turbulencia (o cierre de las ecuaciones), con el cual podamos, simplificar o
encontrar las incognitas de las ecuaciones.

A.3. Modelos de Viscosidad Turbulenta

Un método alternativo para poder medir los esfuerzos de Reynolds, vistos anterior-
mente y cuya notacion indicial en el presente trabajo es m, son los modelos que se basan
en el concepto de la existencia de una viscosidad turbulenta, en la que se supone, en la
misma manera que en un flujo laminar los esfuerzos viscosos son proporcionales al gra-
diente de velocidad. En un flujo turbulento los esfuerzos generados por las fluctuaciones
son proporcionales al gradiente de velocidades media. Esta relacion existente entre los

esfuerzos de Reynolds y las variables medias es:

— ou; oU;\ 2 U,

el — 5 ? J — | pk + o —= 51 A1l

pui; va((%jJr@xi)Jr?)(p +pVTaxk> (A.11)
donde vy = EL es la viscosidad turbulenta. Esta viscosidad, a diferencia de la vis-

cosidad molecular v = %, no es una propiedad del fluido, sino es una caracteristica del

régimen de flujo, y puede tener variaciones significativas dentro de un punto a otro en el
mismo flujo.

Para el flujo turbulento de un escalar, el concepto de viscosidad turbulenta, o propiamente
difusividad turbulenta, se expresa como:

S vr 0%

5L A.12
PSe, o, (A.12)

a1l —
puiua_
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donde S¢,. es el nimero de Schmidt/Prandtl turbulento.

La viscosidad turbulenta puede calcularse de diversas formas, dando lugar a una var-
iedad de modelos con un nimero de variable de ecuaciones diferenciales. Entre los mas
usados de estos modelos son, probablemente, los de la familia k—e, método que se presenta
a continuacion.

A.3.1. Modelo k - ¢

Modelo de viscosidad turbulenta, donde la viscosidad turbulenta es puesta en funcién
de dos nuevas variables, k y €. A continuacién se muestra la ecuacién de conservacion de

K.

WE 4 geU) = —y(w) 4 v )
—— — _—
Cambio de Transporte Transporte Transporte
K en el de k por de k por cambio de k debido
tiempo conveccion de presién esfuerzos viscosos
(D) (IT) (I11) (IV)
Vo) — el — il By
Transporte de k Cambio de & Produccién (A.13)
por esfuerzos por turbulenta
de Reynolds disipacion
(V) (VD) (VII)

Donde e;; = Ej; + ei;; por ejemplo:

o= O 05 (O g (2
o o™ T\ oy Oz “\oy  Ox

El término (V1) es la disipacién de energia debido a los remolinos més pequenos
existentes en el régimen de flujo turbulento. Este termino es siempre negativo, al igual
que los (III),(V) y (VII), esto de debe al transporte de la propiedad que se tiene en
un punto del flujo y sus vecinos. El termino € = 2ve;je;; es conocido como la tasa de
disipacion de energia cinética turbulenta y es el termino con mayor valor en la ecuacién.
Se puede establecer una ecuacion de transporte para x y €; ademds, usar estas variables
para definir una escala de velocidades y la longitud caracteristica.
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Opk
0= + v (psU) = v-(’”vn) + 2urE; - B — pe
@4 ————— Ok N———— ~—~
—_———
Cambio de Transporte Transporte Cambio por cambio por (A.14)
K respecto de k por de k por produccién destruccion
al tiempo convecciéon difusién de k de K
(1 (11) (111) (1v) V)
Ope U 5 g2
ot + V- (peU) = v- (0 Y% 5) + ClgEQNTEij By — 025/0;
S~~~ — N S N——
Cambio de Transporte Transporte Cambio por cambio por (A.15)
€ respecto de € por de ¢ por produccion destruccion
al tiempo conveccion difusion de € de €
(In) (1) (v) (V)

()

Estas ecuaciones contienen cinco incégnitas ajustables, para las cuales el modelo kK —¢
utiliza valores obtenidos mediante ajuste para un amplio rango de flujos turbulentos,

valores que se muestran a continuacion.
C,=009 o,=1 o0.=13 (=144 Cy =192



Apéndice B
Esquemas de Discretizaciéon

A lo largo de este apéndice se presentan los diversos sistema lineales de discretizacién
del término convectivo de la ecuacion general de transporte presentada en el tercer capitu-
lo de presente trabajo.

En la formulacién de la ecuacion discretizada (3.1), se necesita conocer la densidad y
la variable escalar, ¢, en cada una de las caras de la celda. Estas variables se calculan
en el nodo da cada celda, por lo que es necesario interpolar entre estas para conocer su
valor en las caras. Dicha interpolacién de ¢ y p da lugar a los diversos esquemas de dis-
cretizacién lineales. La determinacién de los valores, mencionados anteriormente, en las
caras es de suma importancia para la presicién y convergencia del calculo numérico.

Los esquemas de discretizacion se describiran en base al sistema de celdas que se puede
apreciar en la figura (B.1). Como ejemplo se obtendrd el valor de ¢ en las cara e de la
celda P. En esta cara la velocidad de considera, sin pérdida de la generalidad, positiva
ue > 0.

B.1. Esquemas lineales discretizacion

Diferencias desplazadas de primer orden

En este esquema se supone que el valor de la variable ¢ en la cara e es igual al valor
que tiene el nodo adyacente aguas arriba, es decir, para u, > 0.

¢e = ¢P (Bl)

Esta alternativa es de implementacién sencilla, acotada y altamente estable, casi bajo
cualquier situacion, pero tiene la inconveniencia de su precision, que es de primer orden,
ademds de presentar problemas de difusion numérica. Esta falsa difusién es mayor si en
el flujo existe un deslizamiento en la direccion del flujo y las lineas de la malla, como por
ejemplo en los flujos de recirculacion.
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Figura B.1: Diagrama esquematico de unas celdas

Diferencias centradas

Las Diferencias centradas supone la variacion lineal de ¢ entre los nodos P y E; por
lo tanto, el valor en la cara e es:

B = ¢E + ¢p
‘2

La precision que el esquema tiene es de segundo orden pero tiene el inconveniente de

no estar acotado, por lo que se pueden presentar inestabilidades numéricas. El limite de

estabilidad de este esquema viene dado en funcién del nimero de Peclet, ecuacién (3.3),

el cual es un parametro comparativo entre el proceso convectivo y el difusivo.

(B.2)

Para las situaciones que los procesos convectivos dominan sobre los difusivos (Pe > 2),
como lo son los flujos con nimero de Reynolds altos, el esquema presenta oscilaciones
numéricas.

Hibrido

Este esquema fue introducido por Spalding, y consiste en combinar los los esquemas
de diferencias desplazadas y centradas para calcular el valor de la propiedad ¢ en la cara
del volumen de control. La seleccion del esquema esta en funcion del nimero de Peclet
que tenga la celda.

» Si Pe > 2, se usan diferencias desplazadas (ecuacién B.1).

» Si Pe <2, se usan diferencias centradas (ecuacién B.2).
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Para flujos con bajo nimero de Reynolds/Peclet el esquema a usar es el de diferen-
cias centradas, y por tanto resultan orden 2; sin embargo, el esquema presenta problemas
asociados al esquema de diferencias desplazadas cuando el flujo esta dominado por los
procesos de conveccion Pe > 2.

Los esquemas lineales de alto orden presentan una buena presicion, pero no estan acotados,
por lo que pueden presentar con mas facilidad, comparados con los esquemas mencionados
anteriormente, oscilaciones numeéricas. Su uso no es recomendado en el cdlculo de canti-
dades que no aceptan valores negativos, o en general de cantidades acotadas (tales como
concentraciones), pues las oscilaciones introducidas por el modelo pueden sacar al escalar
de su dominio de definicion.



Apéndice C
Ecuaciones

Ecuaciones del modelo

s Biomasa
Ops , OUsps _
ot 0z Pl
s Humedad
apH 8UvspH — —m
ot 9z H

= Especies de la fase gaseosa

dpi  OpU,) 0 oY,
o) = 2 eDipy =t | + My S vig Ry + wp
o T o T aa\Tigy ) T T

i = 09, Hy,CO,COy,CHy;j = c1 — C4,G1 — gs, Wy

= Vapor

8PH20 a(pHQOUQ) _ D 2 8YH20
e ot + ER = MHQO %:VH2OJR] + Oz €DV,09 92

+mpy +WpHgO;j =C —C4,01 — g3, Wy
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(C.1)

(C.2)

(C.3)
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= Fase gaseosa del tar
Opr | OprlUy) _ 0 OYr
Tor T o T on Doy, | vk
= Nitrégeno
PN, = Pg = D Pi (C.5)
i#Ns
= Ecuacién de continuidad del gas total
0 d(p,U,
3 aptg + (pagz g) = Z ZVijMiRj + mas + (1 — I/Cf)Rpl (C6)
(]
i = Ny, Oq, Hy, CO,COy, CHy, HyO;§ = ¢1 — ¢4, g1 — g3, Wy
= Energia de la fase sélida
5Z¢ piH; B 2 A 0T, 4 8(Us ZipiHi)
o 0z \"7 0z 0z
- Z RJAHj - ng + st - mHA (C?)
J
Hi = Csi (Ts _TO) 7Z = B707Maj =C5,01 —93,]91
= Energia de la fase gaseosa
éﬁ&mﬂi _ 9 3 T, \  0(Uy X piHi)
ot 0z \"7 0z 0z
(C.8)

J

Hi = Cgi (Tg — TO) ;’i = NQ,OQ,HQ,CO,COQ,CH4, HQO,T;j = C — c4,wg,p2

ng = hsgyp (Ts - Tg) ;st = N (Tw - Ts) ;qu = (Tw - Tq)
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= Ley del gas ideal

= Ley de Darcy

P:pgRTg
M,
B, 0P
5,9 =U;, - U,

(C.10)
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