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RESUMEN

La manufactura de gases combustible a partir de combustibles sdlidos ha sido una
practica antigua. En un sentido amplio, el término gasificacion abarca la
conversion de un combustible a base de carbono en uno del tipo gaseoso,
manteniendo un valor calorifico util. En las dltimas décadas, ha existido un
renacimiento de esta tecnologia. Esto se debe a diferentes razones, pero destaca
el dramatico incremento en los costos de la energia. La percepcion de que se trata
de una tendencia a largo plazo causada en parte por la rapida industrializacién e
incremento en la demanda de energia en paises como China e India ha
contribuido a ver al carbén como una alternativa de energia aprovechable,
particularmente por su disponibilidad tan amplia.

La generacién de electricidad ha emergido como un amplio mercado nuevo para
estos desarrollos, partiendo de que la gasificacion es vista como una manera de
mejorar la aceptacion desde un punto de vista ambiental del carbén, como
también para incrementar la eficiencia total de la conversion de la energia quimica
contenida dentro del carbén en electricidad. Asi, surge el interés de tecnologias de
bajo costo como la gasificacion de carbon.

La gasificacion es un proceso muy flexible para el aprovechamiento de residuos
agricolas, madera, otros tipos de biomasa seca, carbén, etc. por medio de
procesos termoquimicos. De los tipos de gasificacion, el que utiliza aire como
agente oxidante es el mas utilizado por su bajo costo, a pesar de que se obtiene
un gas con un bajo poder calorifico. El otro tipo es el que utiliza oxigeno como
agente oxidante, que si bien puede ser operado a extremadamente altas
temperaturas para una conversion completa del combustible, tiene la desventaja
de requerir una planta de oxigeno que consume un porcentaje aproximado entre
un 10 y 15% de la energia generada, con su respectivo aumento en la inversion
del proyecto.

En este trabajo se presenta un modelo numérico, para la representacion de los
principales procesos, fisicos y quimicos en un gasificador de carbén por flujo de
arrastre. El modelo se basa en un concepto Euleriano-Euleriano y toma en cuenta
los efectos de la difusidbn de masa entre fases, de transferencia de calor y cantidad
de movimiento entre fases. El modelo estd implementado en un cdodigo de
Dinamica de Fluidos Computacional comercial, Phoenics.



Las ecuaciones para simular el reactor del tipo “up-flow” que consiste de un
combustor y un reductor separado por una garganta se basa en ecuaciones de
conservacion de la masa, de la energia y conservacion de cantidad de movimiento
de las fases. El efecto de turbulencia presentado por la fase gaseosa se determina
usando el modelo k — «.

El proceso a simular consiste en una alimentacién de carbén pulverizado y char
reciclado en alrededor de un 20 - 40% con cerca de un 80% del aire total
inyectado tangencialmente dentro del combustor a través de 2 juegos, de 4
inyectores cada uno a 0.30 y 0.60 metros del fondo. El remanente de carbon
pulverizado con cerca de un 20% del aire total es inyectado dentro del reductor a
través de 4 inyectores a un altura de 2.80 metros. En el combustor, el carbén
pulverizado es volatilizado y reacciona rapidamente con oxigeno para producir un
gas de combustion a alta temperatura, el cual es usado simultaneamente para
conducir las reacciones endotérmicas char-H,O y char-CO,. En el reductor, el
carbon es volatilizado bajo condiciones pobres de oxigeno para producir
principalmente hidrégeno y monéxido de carbono, con un minimo de diéxido de
carbono posible.

El modelo proporciona informacion sobre la composicion del gas de sintesis,
velocidades, temperaturas de salida y presion del proceso. Al final, los resultados
obtenidos son contrastados con datos disponibles en la literatura.



1 INTRODUCCION

En el presente capitulo se da un contexto histérico del desarrollo de la gasificacion
de carbon desde sus inicios y se presentan las condiciones del entorno actual en
cuestiones de energéticos. También se hace un resumen de los diferentes tipos de
gasificadores que existen en base a su tipo y se hace mencion de los principales
elementos que tienen que ver con el proceso de la gasificaciéon de carbén. En la
parte final se discuten las razones de por qué se decidié realizar el presente
trabajo.

El desarrollo humano histéricamente ha estado relacionado con el fuego y por lo
tanto con los combustibles. Entre los primeros combustibles que el hombre utilizd
se encuentra la madera, que todavia se usa en la actualidad por millones de
personas para cocinar sus alimentos y calentar sus hogares. En areas
poblacionales amplias este uso ha conducido a una escasez de la madera. Por
otro lado, la madera se usa para otros fines como la construccién y algunos
procesos industriales.

Si bien la produccion de carbén ha sido conocida por mucho tiempo, fue hasta la
segunda mitad del siglo XVIII en que la produccién tomé auge. No sorprende que
esto haya ocurrido en Inglaterra el lugar de la Revoluciéon Industrial. El gas
combustible mas importante en el primer siglo del desarrollo industrial fue el gas
“town”. La primera aplicacién del gas industrial fue la iluminacion. Este fue seguido
por produccién de calor, después como materia prima para la industria quimica y
mMAs recientemente para la generacion de energia.

En los ultimos tiempos, nuestro planeta ha mostrado cambios significativos en su
clima, siendo uno de los principales causantes el efecto invernadero. Esto ocurre
ya que determinados gases de la atmdsfera retienen parte de la energia que la
superficie emite al haber sido calentada por la radiacion solar. Este efecto se
acentia por la emision a la atmosfera de ciertos gases, como el didxido de
carbono y el metano.

Durante la década pasada, una de las principales preocupaciones fue el
crecimiento de la amenaza del calentamiento global. Esto estd vinculado
estrechamente al uso de combustibles fosiles y al acelerado incremento en las
emisiones de gases de efecto invernadero. Existen otros factores como la
deforestacion que también contribuyen al problema. Algunos organismos como la
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FAO (Food and Agriculture Organization of the United Nations) buscan imponer
leyes en los paises industrializados para la limitacion del crecimiento futuro de las
emisiones de gases de efecto invernadero. Para ello, es necesario gestionar la
demanda de energia, aumentar la eficiencia energética y fomentar el uso de
energias renovables.

El aprovechamiento de las fuentes de energia renovable, entre ellas la energia
solar, edlica, hidraulicay uso de combustibles gaseosos generados a partir de un
combustible sélido como el carbon, entre otros, toman un papel fundamental. Es
por ello, que impulsar el uso de la tecnologia de gasificacion ha crecido tanto en
los ultimos afos, también debido a otros factores, como el econémico. Se espera
que dicho crecimiento continde en el futuro. La figura 1 muestra el desarrollo de
esta tecnologia en las ultimas décadas.
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Figura 1. Capacidad acumulada de gasificacion a nivel mundial [Simbeck, 2007]

1.1 ANTECEDENTES

Se define como gasificacion la produccion de un gas “pobre” a partir de un
combustible a base de carbono. Desde un punto de vista practico, los
combustibles soélidos usados industrialmente pueden clasificarse en tres
categorias principales: carbon, biomasa y otros. Combustibles a base de carbono
estan formados de colecciones complejas de polimeros organicos que consisten
principalmente de cadenas aromaticas combinadas con hidrocarburos y otros



atomos, entre los que se encuentran el oxigeno, nitrégeno, sulfuro, potasio, sodio,
etc. El carbon es el resultado principal del lento deterioro de biomasa. El grado de
deterioro determina el rango del mismo.

Por gasificacidn se excluye la combustion, porque el gas producto no contiene
valor calorifico residual. La tecnologia dominante es la oxidacion parcial, la cual
produce un gas de sintesis que contiene hidrogeno y mondxido de carbono en
rangos variables, en donde el oxidante puede ser oxigeno puro, aire y/o vapor de
agua. Sin embargo, en la mayoria de los procesos se utiliza aire como agente
oxidante, por razones econdmicas y tecnologicas. A diferencia de los procesos de
combustion de carbén, la gasificacion se realiza con condiciones pobres de
oxigeno. Si bien nos permite sustituir a combustibles ligeros de origen fésil, la
gasificacion permite obtener altos rendimientos de generacién de energia a partir
del carbon.

La produccién de carbén ha sido conocida durante largo tiempo, pero fue en
Inglaterra durante la segunda mitad del siglo XVIIl donde tomé auge. A finales del
mismo siglo se produjo un gas a gran escala, partir de carbon (por pirdlisis). Con la
fundacion en 1812 de la London Gas, Light and Coke Co., la gasificacion
finalmente se convirti6 en un proceso comercial. Desde entonces, la gasificacion
ha tomado un rol principal en el desarrollo industrial.

El combustible gaseoso méas importante en el primer siglo del desarrollo industrial
fue el gas “town”. El uso del gas generado con el proceso de gasificacion fue la
iluminacién, seguida de la produccion de calor, después como materia prima en la
industria quimica y recientemente para la produccién de energia eléctrica.

Durante la Primera Guerra Mundial su uso se extendié en la fabricacion de
motores alimentados por biomasa o carbén para vehiculos automotores, barcos,
trenes y generadores de energia eléctrica de pequefia escala. Sin embargo, la
llegada de combustibles fdsiles relativamente baratos y de “quemado” facil como
la gasolina desplaz6 a los gasificadores de la industria energética. En el inicio de
la Segunda Guerra Mundial surgié un interés por formas alternativas de producir
combustibles, retomando el uso de gasificadores en la industria automotriz. Un
caso destacable de este hecho surgid en Suecia, donde en 1943 alrededor del
90% de los vehiculos en el pais contaban con un motor basado en un gasificador.

Cuando la produccion de petréleo comenzd a estar disponible, el uso de gas
combustible producto de la gasificacion de carbon disminuyd. Actualmente, debido
al agotamiento de los combustibles y a la alza en los precios del petréleo, las
tecnologias de gasificacion han sido redescubiertas como una fuente de energia
alternativa que ofrece varias ventajas sobre la combustién o quemado directo de
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combustibles fésiles como la gasolina y el carbén. El proceso de gasificacion
resulta atractivo debido a que es posible utilizar materiales de escaso valor
comercial para generar energia eléctrica con alta eficiencia y baja produccién de
gases de efecto invernadero a un costo capital relativamente bajo.

En el presente existe una creciente preocupacion por el medio ambiente, que ha
generado una serie de cuestionamientos sobre continuar usando combustibles
fésiles y por ello, la necesidad de producir energia sostenible ha incrementado la
investigaciébn en este campo y especialmente en el campo de la gasificacion u
oxidacion parcial.

1.2 CLASIFICACION DE LOS GASIFICADORES

El proceso de gasificacion se lleva a cabo en el interior de equipos denominados
gasificadores. Estos dispositivos son reactores de conversion termoquimica donde
un combustible sélido/liquido reacciona con un agente oxidante/gasificante,
produciendo un combustible gaseoso con cierta composicion, generalmente una
mezcla de los gases Hz2, CO y COz2. Existen diferentes criterios para caracterizar
un gasificador. Abajo se presentan algunas de las diferentes clasificaciones
existentes:

1.- Tecnologia de gasificadores en uso comercial

e Lecho Fijo “Down Draft”. En esta tecnologia, el agente oxidante (vapor,
oxigeno y/o aire) fluye a través del combustible de alimentacién en la
misma direccién. El gas de sintesis abandona el gasificador a una alta
temperatura y puesto que todo el alquitran pasa por un lecho muy caliente
de carbonizado mientras el gas de sintesis sale, los niveles de alquitranes
se mantienen bastante bajos.

e Lecho Fijo “Up Draft”. El gasificador “Up Draft” es esencialmente el mismo
diseno que el “Down Draft”, excepto por el agente oxidante, que ahora fluye
en la direccion opuesta al combustible de alimentacién. El rendimiento de
este tipo de gasificador es relativamente bajo. El gas de sintesis abandona
el gasificador a temperaturas que generalmente resultan en una necesidad
intensiva de limpieza porque el proceso produce grandes cantidades de
alquitran.
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Lecho Fluidizado. En este proceso se emplea un combustible de
alimentacion granulado que se convierte en fluidizado al introducir el
oxigeno o aire. El rendimiento del combustible es mas alto que el de lecho
fijo, sin embargo, los niveles de alquitranes pueden ser mas altos y las
eficiencias de conversion pueden ser mas bien bajas.

Flujo de Arrastre. Esta tecnologia usa combustible de alimentacion
atomizado, pulverizado y seco el cual es procesado usualmente con
oxigeno puro. El proceso requiere alta temperatura y presion. Se utiliza
principalmente para el procesamiento en gran volumen.

Plasma. Se pasa una corriente eléctrica de alto voltaje a través de unos
electrodos, creando un arco eléctrico. Un gas inerte pasa a través del
combustible de alimentacion y el arco rompe este en un gas de sintesis.
Este método de gasificacion opera a muy altas temperaturas y puede
procesar cualquier tipo de residuo. Esta tecnologia es usada
frecuentemente en la produccion quimica.

2.- Tipos genéricos de gasificadores:

Lecho Movible. Estos son reactores de flujo contracorriente en los que el
carbon entra en la parte alta de éste y el aire u oxigeno entra en la parte
baja. Como el carbon se mueve lentamente hacia abajo a través del
reactor, este es gasificado y las cenizas restantes caen a la parte baja del
reactor. Debido a este arreglo de flujo contracorriente, el calor de reaccion
de las reacciones de gasificacion sirven para pre-calentar el carb6n antes
de que éste entre a la zona de reaccibn de gasificacion.
Consecuentemente, la temperatura del gas de sintesis que sale es
significativamente mas baja que la temperatura que se necesita para la
conversion completa del carbon.

El tiempo de residencia del carbén dentro de un gasificador de lecho
movible puede ser del orden de horas.
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Figura 2. Diagrama de un gasificador de lecho movible [Phillips, 2005]

Lecho Fluidizado. En estos reactores que se consideran “bien agitados” una
mezcla consistente de nuevas particulas de carbon se combina con las
viejas, ya gasificadas parcial o completamente. La mezcla también fomenta
temperaturas uniformes a través del lecho. El flujo del gas dentro del
reactor (oxidante, vapor, o gas de sintesis reciclado) debe ser suficiente
para hacer flotar las particulas de carbén dentro del lecho pero no tan alto
para arrastrarlas fuera del lecho. Sin embargo, al momento en que las
particulas son gasificadas se vuelven los suficientemente pequefias y
ligeras lo que hara que se arrastren fuera del reactor. Es también
importante que las temperaturas dentro del lecho sean menores que la
temperatura inicial de fundiciobn de las cenizas de carbon para evitar la
aglomeracion de las particulas.

El tiempo de residencia del carbén dentro de un gasificador de lecho
fluidizado es mas corto que en el tipo de lecho movible.

Gas
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4 4 Bottomg 250 500 750 1000 1250 1500

Temperature — °C

Figura 3. Diagrama de un gasificador de lecho fluidizado [Phillips, 2005]
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Flujo de Arrastre. Un flujo conjunto de carbdn finamente pulverizado con el
agente oxidante es inyectado al reactor. El carbon rapidamente se calienta
y reacciona con el agente oxidante. El tiempo de residencia de un
gasificador de flujo de arrastre es del orden de segundos o decenas de
segundos. Debido a tan corto tiempo de residencia, los gasificadores de
flujo de arrastre deben operar a altas temperaturas para alcanzar una alta
conversion de carbon. Consecuentemente, la mayoria de los gasificadores
de este tipo utilizan oxigeno y operan arriba de la temperatura de
escorificacion del carbon.

Steam,

Coal Oxygen
11 { or Xﬁ' Gasifier

/J \ Top ul I | 1 I
4 Coal ™= — — — Steam, |
Oxygen |

or Air |

Entrained-Flow
Gasifier

. b
: —Gas

: ) Gas '|Slag
2l Gasifier L1 1 1 1w
l Bottom 1550 500 750 1000 1250 1500
Slag Temperature — °C

Figura 4. Diagrama de un gasificador de flujo de arrastre [Phillips, 2005]

3.- Por el tipo de agente oxidante que se utiliza:

Aire. Los gasificadores de este tipo evitan la inversion de capital en una
unidad productora de oxigeno pero producen un gas de sintesis con mucho
menor valor calorifico que en el caso de los gasificadores que usan
oxigeno. El nitrogeno en el aire tipicamente diluye el gas de sintesis en un
factor de 3 comparado con el del oxigeno. Con este tipo de gasificador se
produce un gas de sintesis tipico con valor calorifico en el orden de 100
Btu/scf. El nitrdgeno que se encuentra en el aire debe ser calentado a la
temperatura de salida del gasificador quemando parte del gas de sintesis,
este tipo de gasificador es mas favorable para los que operan a bajas
temperaturas (no escorificacion).

Oxigeno. El oxigeno para las reacciones de gasificacion se provee por una
unidad de separacion de aire (ASU: Air Separation Unit). Con este tipo de
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gasificador se produce un gas de sintesis tipico con valor calorifico en el
orden de 300 Btu/scf. A diferencia del tipo de aire, no tiene el efecto
negativo de capturar el CO2. Debido al efecto de dilucién del nitrogeno, la
presion parcial del CO2 con el gas de sintesis sera un tercio de aquel con el
tipo de gasificador que usa oxigeno como agente oxidante. Esto incrementa
el costo y decrece la efectividad del equipo para remover el COz2.

4.- Por el tipo de presion que se utiliza:

Atmosférico. Los gasificadores pueden operar a presion atmosférica.
Gasificadores a baja presion o atmosférica requieren de un compresor
después del proceso de limpieza del gas de sintesis. Si la captura de CO2
es requerida en futuros proyectos IGCC, este tipo tiene la desventaja con
respecto a los presurizados que empeora el rendimiento de los procesos de
absorcion fisica que remueven el CO2 del gas de sintesis.

Presurizado. Los gasificadores pueden operar a presiones tan altas como
62 bar (900 psi). Estos gasificadores son mas adecuados para una
operacion IGCC (Integrated Gasification Combined Cycle) puesto que la
presion del gas de sintesis producido sera la suficiente para ser alimentado
directamente al sistema de control de combustible de una turbina de gas.
También tienen un efecto positivo en el costo y rendimiento de la limpieza
del gas de sintesis porque el flujo volumétrico del gas es mucho mas
pequefio que si fuera por un proceso atmosférico, asi que el tamafio del
equipo de limpieza del gas es mas pequefio.
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Tabla 1. Tabla comparativa de las caracteristicas de los distintos tipos de
gasificadores de acuerdo a los parametros de operacion.

Lecho de flujo

Parametro Lecho Fijo Lecho Fluidizado
de arrastre

Tamafio de particula de | <61mm <6mm <0.15mm
combustible entrante
Temperatura de salida 450-650°C 800-1000°C >1260°C
del gas de sintesis

. - 0.2m/s (Incinerador) 1-2m/s (Burbujeante) y | 27-45m/s
Velocidad superficial 10-30m/s (Circulante)
Demanda de agente Baja Moderada Alta
oxidante
Demanda de agente de | Alta Moderada Baja
vapor de agua
Temperatura de 109°C 800-1000°C >1990°C
combustion
Subtipos de Descendente, Burbujeante y
gasificadores Ascendente, y Cruzado Circulante
Valor calorifico Bajo Alto Alto
Contenido de Muy alto en gasmcadqr Bajo Bajo

. Ascendente y Muy bajo
alquitranes en el gas de .
. . en gasificador
sintesis
Descendente

Velocidad de encendido | Muy lenta Rapida Muy rapida

Problemas asociados

Produccion alta de
alquitranes y bajo
desempefio con
particulas finas

Conversion de carbén
baja

Enfriamiento del
gas de sintesis

Emision de 6xido nitrico | 400-600ppm 50-200ppm 400-600ppm
Escala de produccién de | Capacidad pequefa y Capacidad mediana Gran escala
energia mediana

Tolerancia a particulas Limitada Buena Excelente
finas

Tolerancia a particulas Muy buena Buena Pobre

gruesas
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ELEMENTOS PRINCIPALES DE LA GASIFICACION

Agentes de oxidacion

Existen cuatro tipos basicos de agentes oxidantes utilizados en el proceso
de gasificacion: vapor de agua, aire, oxigeno, e hidrégeno. De acuerdo al
agente usado se produciran efectos distintos en el proceso de gasificacion,
lo que hara variar la composicion y poder calorifico del gas de sintesis.

Si se gasifica con aire, parte del carbon procesado se quema con el
oxigeno presente, no obstante, el 50% del gas de sintesis es nitrdgeno y en
términos de poder calorifico el gas ronda en los 5.5 MJ/m?®.

La gasificacion con vapor de agua u oxigeno, mejoran el rendimiento global,
y aumenta la proporcion de hidrégeno en el gas de sintesis. Es el agente
mas adecuado si se desea empelarlo como materia prima para producir
metanol o gasolina sintética, aunque hay que considerar el costo econémico
y energético debido a la produccién del vapor de agua u oxigeno.

La utilizacion de hidrogeno como agente gasificante permite obtener un gas
de sintesis que puede sustituir al gas natural, pues puede alcanzar un poder
calorifico de 30 MJ/m>. No obstante, el hidrogeno es el mejor de los
combustibles, susceptible a usarse en cualquier tipo de dispositivo
termodinamico, por lo que no es muy recomendable como gasificante.

Combustible de alimentacion

El combustible sdlido tiene un tamafio homogéneo, estable en el tiempo y lo
suficientemente pequefio para que las reacciones se produzcan a una
velocidad adecuada, en un volumen razonable.

Antes de ser alimentado a un gasificador, el combustible sélido pasa por un
proceso de pulverizado. Un tamafio de particula pequefio permite aumentar
la calidad del gas de sintesis, reducir el tamafio del reactor o bien aumentar
el tiempo de permanencia para el craqueo de las fracciones mas pesadas y
condensable (alquitranes). Un tamafo excesivamente pequefio puede
hacer que el pulverizado se atasque en los conductos o que sea arrastrado
junto con las cenizas volantes al exterior del reactor antes de tiempo.
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La mayoria de los gasificadores operan con dimensiones de particula en el
orden de 10® a 102 m. El tamafio de particula influye no Gnicamente en la
tasa en la cual el combustible reacciona con el oxigeno y otros gases, sino
en casi todos los aspectos de las operaciones del gasificador.

La forma de la particula también influye varios fenémenos que se
encuentran en los gasificadores. Las tasas de reacciones gas-solido entre
ellas la oxidacion del sélido o combustion depende del area de superficie de
la particula. Asi, para el mismo volumen, la particula con mayor area de
superficie deberia conducir a un consumo mas rapido

Los valores de humedad de la materia a gasificar deben de rondar entre el
10 y el 15%, ya que el secado excesivo del combustible de alimentacion
presenta dos inconvenientes. El primero es que, a medida que se seca, es
mas costoso en términos energéticos y econdmicos. En segundo lugar, un
combustible sélido secado mas alla de su punto de equilibrio recupera la
humedad al entrar en contacto con el aire del ambiente. En general la
humedad facilita la formacién de hidrégeno pero reduce la eficiencia
térmica.

1.4 PROCESOS FISICOS Y QUIMICOS QUE OCURREN DURANTE LA
GASIFICACION

Cuando una muestra de particulas de combustible sélidas es calentada se llevan a
cabo varios fenébmenos fisicos. Por supuesto, la secuencia y las caracteristicas de
estos procesos dependen de las propiedades fisicas y quimicas del combustible,
asi como también de las condiciones de la atmdsfera que rodea la muestra, tal
como temperatura, presion y composicion. En adicién, la tasa a la cual el calor es
impuesto a las particulas sdlidas juega un papel importante en las caracteristicas
de la descomposicion térmica del combustible.

Los siguientes pasos principales suceden cuando una muestra se calienta:

En el secado, el agua liquida abandona la particula en forma de vapor.

En la pirdlisis o volatilizacién, los gases como el H,, CH,4, CO, CO,, H,0, etc.,

también como los alquitranes se liberan a los alrededores. En adicion,

importantes reacciones y transformaciones se llevan a cabo dentro de la
particula.

% En la gasificacion, parte de los componentes de la particula sélida reacciona

con los gases de alrededor. Si este ambiente contiene oxigeno, el proceso de
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gasificacion se le llama combustion. Sin embargo, uno debe estar alerta de que
durante la combustion, muchas otras reacciones entre la matriz del sélido y
otros gases ocurre también.

1.4.1 SECADO

El secado es el primer proceso que ocurre durante el calentamiento del
combustible solido. A presion atmosférica, esto ocurre en el rango de temperatura
ambiente hasta alrededor de unos 380 K.

A pesar de su aparente simplicidad, el secado de una particula sélida es una
combinacion compleja de eventos que involucran 3 fases: agua liquida, vapor y el
sélido poroso por donde el liquido y vapor emigran. En adicién, iones de sodio y
potasio, entre otros, se disuelven en el agua dentro de los poros de la particula, y
un fenédmeno complejo de tension superficial pasa durante el proceso de secado.

El combustible sdlido introducido en el gasificador es secado y calentado por
medio de una corriente de aire convectiva precalentada a una temperatura mayor
al punto de ebullicion del agua.

A la salida de este proceso la mayoria de la humedad del combustible ha sido
evaporada y separada con una temperatura cercana a la de la pirdlisis.

El proceso de secado es necesario para evitar ciertos problemas asociados a la
cantidad de humedad presente en el combustible, ya que si la humedad del
combustible es muy alta, se puede obtener un gas de sintesis con baja calidad,
una eficiencia del gasificador baja, y los procesos de volatizacion y oxidacién se
retardarian.

1.4.2 PIROLISIS O VOLATIZACION

Es un proceso muy complejo que involucra varias reacciones, asi como
transferencias de calor y masa, que resultan en la liberacion de mezclas de gases
organicos e inorganicos y liquidos de la particula hacia el ambiente que la rodea.

Usualmente, el término pirdlisis es reservado para el proceso de volatizacion
cuando un ambiente inerte rodea la particula. El término hidropirdlisis es usado
para la volatizacion que sucede en una atmaosfera de hidrogeno.
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Tres fracciones principales se producen durante la pirolisis de carbén:

% Gases ligeros, que incluyen H,, CH4, CO, CO,, H,0, etc.

« Alquitranes, compuestos de moléculas organicas e inorganicas relativamente
pesadas que escapan de la matriz del sélido como gases y liquido en forma de
niebla.

% Carbonizado, que es el remanente del residuo sdlido.

Las caracteristicas, composicion y cantidades de las especies quimicas liberadas
de la volatizacion dependen de una amplia cantidad de factores. Las mas
importantes son los siguientes:

% Composicion y estructura de la particula a base de carbono original.

% Temperatura, presion y composicion de la atmosfera que envuelve las
particulas.

% Tasa de calor impuesta sobre las particulas a base de carbono.

1.4.3. GASIFICACION Y COMBUSTION

En términos generales la gasificacion es la transformacion de los componentes de
un combustible so6lido como el carb6n en un gas. Esto usualmente se obtiene por
tratamientos térmicos y reacciones quimicas, o por una combinacién de ambos.
Por lo tanto, la volatizacion es parte del proceso de gasificacion asi como la
combustion o la reaccién del combustible a base de carbono y oxigeno. Sin
embargo, en un contexto general, las reacciones de gasificacién son aquellas que
ocurren entre el carbonizado y gases diferentes del oxigeno. Ademas, hay que
tomar en cuenta que en el proceso real, las reacciones de la volatizacion,
gasificacion, y combustion pueden ocurrir simultAneamente. Es decir, es casi
imposible tener combustidén sin otras reacciones tipicas de la gasificacion porque
los gases formados durante ésta también reaccionan con la parte soélida.

Existen un inmenso numero de reacciones en la gasificacion. De las cuales
destacan las siguientes:

X/

% SoOlido a base de carbono y agua; esta es una de las mas importantes
reacciones para la produccioén del gas de sintesis.

C + H.O = CO + H;

%+ Solido a base de carbono y diéxido de carbono, o simplemente
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cC + CO; = 2C0
% Solido a base de carbono e hidrogeno, o simplemente

C + 2H, = CH4

Por supuesto, estas son simplificaciones y otros componentes estarian
involucrados como reactivos y productos partiendo que un combustible a base de
carbono comun contiene H, N, O, S, etc.

Muchas especies resultantes de las reacciones de gasificacién estan en su forma
reducida o menos oxidada, tal como CO en lugar de CO; H; en lugar de H,0, H,S
en lugar de SO;, y NH3 (0 HCN) en lugar de NO u otros 6xidos. Como una regla
burda, las reacciones de gasificacion son endotérmicas. Esto explica por qué en
la mayoria de procesos, la energia para promover las reacciones de la gasificacion
viene de la combustion parcial del combustible sélido.

El contacto entre las particulas de combustible sélido y los gases se obtiene por
varios medios, los mas importantes son los de lecho movible y fluidizado, asi como
las suspensiones.

La combustidon es un proceso de gasificacion en el cual el oxigeno esta presente
entre los gases en contacto con el combustible. La reaccién principal de
combustion se lleva a cabo entre el carbono y oxigeno, que conduce al mondéxido
y diéxido de carbono. Por las temperaturas tipicas encontradas en los procesos de
combustion, de manera practica, de tal reaccion sélo se produce monoxido de
carbono. El diéxido de carbono seria tipico a temperaturas relativamente bajas. El
mondxido de carbono se oxida a didxido si suficiente oxigeno esta todavia
disponible.

Muchos otros gases son producidos por la reaccion de oxigeno con los
componentes del combustible sélido. Usualmente, los gases de la combustion
estan en su forma mas estable entre los posibles 6xidos. Asi, la oxidacion del
nitrogeno del combustible conduce a NO, en lugar de N,O y NO, EIl nitrégeno
como un componente del combustible sélido, puede ser atacado por gases
reactivos como el O, mucho mas facilmente que la molécula de nitrégeno (N,) en
el aire.

El tema del nitrdgeno es muy importante puesto que los 6xidos de nitrdgeno son
de los contaminantes mas fuertes y responsables de parte del proceso que resulta
en lluvia acida, que se produce principalmente por la formacion de acidos nitricos
y sulfaricos en la atmésfera a partir de los 6xidos de nitrégeno y de sulfuro (NOyy
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SO,). Dichos acidos regresan a la superficie de la tierra, lo que causa dafos en la
salud y en el ambiente.

1.5 USO DEL GAS DE SINTESIS

El gas de sintesis es utilizado en procesos de combustion interna y externa:

+ Interna: Para motores con chispa (gas pobre solamente) y motores diésel (gas
pobre mas un porcentaje de gasolina).

« Externa: Para turbinas de gas (gas pobre de alta calidad) y motores Stirling
(gas pobre solamente).

En algunos casos el gas requiere tratamiento para eliminar alquitranes, acidos y
polvos, para aumentar el rendimiento.

1.6 PROBLEMA A RESOLVER

Conocer y analizar el comportamiento de los procesos fisicoquimicos que ocurren
durante el proceso de gasificacion es importante para obtener el rendimiento del
gasificador a diferentes pardmetros de operacion, buscando alcanzar un nivel
Optimo de aprovechamiento de los combustibles sélidos.

El medio en el que se desarrolla el proceso de gasificacién es turbulento, por lo
cual las propiedades del sistema varian de manera temporal y espacial. Asi, para
poder modelar dicho movimiento de forma precisa es necesario proponer un
modelo matematico que permita resolver y analizar la naturaleza turbulenta del
proceso.

El analisis numérico de este proceso posee una gran complejidad debido al gran
namero de reacciones de cada especie (cinética quimica) y a la turbulencia del
flujo, asi como su interaccion. Para obtener dicho andlisis se puede utilizar un
método de simulacion numérica computacional. Este método es una herramienta
de gran utilidad para este tipo de estudios, en los cuales, un andlisis por método
experimental, es poco conveniente debido a los altos costos de construccion de
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prototipos o modelos fisicos. Al mismo tiempo, un método experimental puede
conllevar un inherente riesgo de desastre o perjuicio humano al realizar las
pruebas (prueba y error) para buscar las mejoras pertinentes.

El método de simulacibn numérica es muy conveniente dado que los resultados
que proporciona pueden ser confiables y de exactitud aceptable para una
aplicacion en un caso real.

Esta tesis se basa en un modelo de simulacion numérica computacional, en donde
se simulara el proceso de gasificacion de un combustible sélido, en este caso, el
carbon, en un gasificador de flujo de arrastre.

La simulacion se hace mediante la resolucidon de las ecuaciones de conservacion
de la masa, de la cantidad de movimiento y la energia de cada una de las fases,
asi como su interaccion entre ambas. La turbulencia del proceso es considerada
mediante un modelo del tipo k — ¢. La solucion de estas ecuaciones se lleva a
cabo mediante el método de voliumenes finitos.

1.7 OBJETIVO DE LA TESIS

Simular los procesos internos de la gasificacion de carbén (pulverizado), en un
gasificador de flujo de arrastre en tres dimensiones, mediante un modelo de
Dinamica de Fluidos Computacional para reproducir, de manera cuantitativa, el
comportamiento de las variables de operacién. Del mismo modo, los resultados
seran comparados respecto a los valores experimentales obtenidos en un
gasificador similar y a las mismas condiciones para validar el modelo numérico.

1.8 ESTRUCTURA DE LA TESIS

Esta tesis se divide en cinco capitulos, el primero de ellos es la introduccion,
donde se da un breve panorama de la importancia del proceso de gasificacion de
carbon y su relevancia actual en la generacion de energia eléctrica al usar el gas
de sintesis con bajos indices de contaminantes, a un menor costo, asi como la
importancia del problema planteado para fines futuros de investigacion.

En el segundo capitulo se presentan las ecuaciones que dominan el proceso.
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En el tercer capitulo se da una introduccion sobre el método de solucién por
voliumenes finitos, el cual permite resolver las ecuaciones de transporte
planteadas en el segundo capitulo.

La simulacién numérica realizada con el modelo numérico deducido mediante el
método de voliumenes finitos se presenta en el cuarto capitulo. El andlisis y
resultados obtenidos en la investigacion, también se describen en este capitulo.

Finalmente, en el quinto capitulo, se muestran las conclusiones basadas en los
resultados obtenidos de la presente investigacion, asi como los posibles trabajos
futuros posteriores al que aqui se presenta.
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2 ECUACIONES DE TRANSPORTE

En este capitulo se abordan las ecuaciones de transporte para el flujo en estudio.
Las ecuaciones que rigen el movimiento del flujo son: de fraccion volumétrica, de
cantidad de movimiento, de energia y de especies quimicas para ambas fases.

Los procesos de gasificacion son modelados para ambas fases, asi como la
interaccion entre la fase sdlida y gaseosa. Cabe mencionar que para el flujo se
supieron las siguientes consideraciones:

% Flujo de baja velocidad (Ma<<1) : Flujo incompresible
+ Densidad variable solo con la Temperatura
% Viscosidad constante

Para simular el flujo turbulento se aplico la alternativa de Ecuaciones Promediadas
(Apéndice A). En esta alternativa se promedian las escalas espaciales y
temporales de las fluctuaciones turbulentas y se resuelven las ecuaciones de
transporte en términos de variables medias del sistema. Como resultado de este
promediado, aparecen nuevos términos en las ecuaciones, los cuales son
modelados mediante el modelo k —e. Por simplificacion, se omite la tilde de
promedio (como superindice), pero las variables que se presentan son variables
medias.

2.1. ECUACIONES DE CONSERVACION

Las fases solida y gaseosa son representadas por medio de las fracciones
volumétricas de cada componente. Estas fracciones volumétricas se obtienen de
las ecuaciones de conservacion

d(piry)

o T V- (piriV) = V(@ V) =mi,; (D
donde r; es para el gas y r, es para el sélido (carbon), p; es la densidad de la
fase, I;; es el coeficiente de difusion, y m;_,; representa la transferencia de masa
entre las fases en las reacciones heterogéneas, de secado y de volatizacion, y el
altimo termino de lado izquierdo de la ecuacién (1) representa los efectos de la
turbulencia sobre la dispersion de las particulas.
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Las fracciones volumétricas deben de cumplir la condicion:
rnxyzt)+r(yzt) =1 (2)

En cualquier tiempo, cualquier propiedad de la fase gaseosa o fase sélida ((pi), se
puede determinar resolviendo la ecuacion de conservacion euleriana.

d(pirip;i)
0x
= S, + [|mj_l| @4 — [[mi_j[| @ + £ (D) — @;) 3)

+ V(piri;Vy) — V(I ®@;Vry) — (T, riVO;)

En la ecuacion (3) @, representa el valor proveniente de la fase en la fraccion
masica (m;_,;) proveniente de la fase j hacia la fase i; De la misma forma ®_.

La doble barra (|| ||) es un operador que toma el valor maximo entre el cero y la
cantidad encerrada. f;_,; , es un coeficiente del factor de friccion para el transporte
difusivo de ® entre las fases. Para la ecuacion de momentum, f;_,; representa la
modificacion de la ecuacién de Navier-Stokes para un flujo a través de un lecho
fijo o fuerzas volumétricas o de friccidn sobre la particula. Para la ecuacion de
entalpia, representa la transferencia de calor entre las fases. Finalmente So.,
representa otras fuentes, por ejemplo los gradientes de presion en las ecuaciones
de momentum. p; es la densidad de la fase sélida o gaseosa, r; es la fraccion
volumétrica de cada fase, V; es la velocidad de la fase y I'y, es el coeficiente

convectivo.

Los dos términos de difusion aparecen en la ecuacion (3). El término V([,,;®;Vr;)
es el transporte de ®; debido a la difusién turbulenta de r; de la ecuacién (1). El
término (Ip,1;V®;) es la fase inherente a la difusion turbulenta de @;, y esta sélo
se presenta en la fase del gas. El Ultimo término es modelado de la misma manera
como el caso de una sola fase del modelado de la correlacion V'¢'.

Para la fase solida de carbdn, la ecuacion (3) se resuelve para la entalpia, la
velocidad en cada componente y las fracciones masicas de los componentes
(carbdn, carbonizado y agua). La fraccion masica de la ceniza se obtiene de la
suma de las otras componentes.

Para la fase gaseosa la ecuacion (3) se resuelve para la entalpia, la velocidad de
cada componente, la taza de disipacion, la energia cinética turbulenta, los flujos de
radiacion de cada componente, la energia cinética turbulenta y para las fracciones
masicas de todas las especies quimicas de la fase gaseosa (CH4, CO2, CO, H,
02).
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2.2. COMPONENTES DE LA PARTICULA DE CARBON Y DE LA FASE
GASEOSA

La particula de carbdn se considera compuesta por cuatro componentes: carbon
seco, agua, char y cenizas. Las composiciones de la particula de carbon se
encuentran por medio de la solucion de la ecuacion (3), que se calcula a través de
las fracciones masicas de los componentes de la particula.

La fraccion masica de la ceniza se calcula por medio de la siguiente expresion:

ceniza carbom seco __ ,,agua __ _ char (4)

Y2 =1-y; Vo Y2

Los procesos relacionados con la fase de la particula son: el secado, la
volatizacion del carbon seco, y las reacciones heterogéneas del char.

La fase gaseosa es modelada como una mezcla de siete especies quimicas,
representadas como sigue por sus fracciones masicas: ylo2 oxigeno, yleo vapor de
agua, y,” hidrégeno, y{° monéxido de carbono, nyZdiéxido de carbono, y,

nitrégeno, ny" hidrocarburo. La suma total de las fracciones masicas es igual a
uno.

Las reacciones con sulfuro no se toman en cuenta, ya que este es considerado
quimicamente inerte y pasa directamente a las cenizas.

2.3. ECUACIONES DEL PROCESO DE GASIFICACION

2.3.1. SECADO DE LA PARTICULA

Cada vez que la particula contiene agua, todo el calor transferido de la fase
gaseosa, es utilizado como calor latente de evaporizacion. La transferencia de
masa asociada a este proceso es:

. C.11—>2
Mgsecado = T para yzagua > 0; (5)
Msecado = 0 para yzagua =0 (6)
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donde L es el calor latente de evaporizacién del agua, y q;-,, representa el calor
transferido de la fase gaseosa a fase sélida.

2.3.2. PIROLISIS (VOLATIZACION)

En el proceso de volatizacidon de carbon, se considera que el carbén seco se
consume para formar char y ceniza en la fase soélida, y materia volatil en la fase
gaseosa.

1 kg de carbon seco = Y kg volatiles + (1 —Y)kg char (7)

En la materia volatil se considerard un hidrocarburo general (CHx). En CHx, el

subindice “X”, representa la relacion de carbono/hidrégeno; y se calcula por medio
del andlisis intermedio y final del carbon.

La rapidez de volatizacién de la ecuacion (7), se modela por medio de la siguiente
ecuacion:

. _ coal ,”RT,
Myolatizacion = AvYT1PZYZ e 2 (8)

donde A, es una constante, E, es la energia de activacion, R es la constante
universal del gas, p, es la densidad del carbon, E,; es la energia de activacion, T,

es la temperatura en la fase sélida. Las constantes A,y E, son constantes
cinéticas y dependen del tipo de carbdn. Los valores de estas constantes se
obtienen de la literatura de Smith, Ryback y Zembrzuski [15].

2.3.3. COMBUSTION Y GASIFICACION

2.3.3.1. REACCIONES HOMOGENEAS

La combustion de volatiles (ecuaciones homogéneas) incluye reacciones de
hidrocarburo genérico, monéxido de carbono e hidrégeno. La combustion se
desarrolla a través de las siguientes reacciones:

1 x X
CHx+<E+Z)02_)CO+§H20+AHh0m1 (9)
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1
€O +50; > CO; + MHpomz (10

1
H, +§02 - H,0 + AHy o3 (11)
donde
Mj Mj
AHyomz = 23.59E,AHh0m3 = 120.9@ y (12)
PCI
AHywom1 = (13)

[(1 - yzagua) - (chhar)(AHhetero + AHhom 2)](ycvolatiles)

donde PClI es el valor de calorifico inferior, y,9** es la fraccion correspondiente al

agua en la particula de carbon, y"*" es la fraccion masica de carbono (C) en la
reaccion del carbon al char, yFolatiles es |a fraccion masica de carbono que se
convierte en volatil.

Las tasas de reacciones quimicas son calculadas por:
k = min(kqr, kepy) (14)

donde k., y kggy SON las tasas de mezcla cinética y turbulenta. kzz; es calculada
con el modelo de Eddy Break-Up:

e (yiy]
keggy = Cepy Emm <5_1'5_1> (15)
i 9j

donde y! e y] son las fracciones masicas de las especies participantes en la etapa
de reaccion, S;y S; son los coeficientes estequiométricos, ky ¢ son la energia
cinética turbulenta y la tasa de disipacion. El término k., se determina de:

E
kar = Aple_R_Ti (16)

Por lo tanto, las reacciones de oxidacion que se llevan a cabo son:
e Oxidacion del Metano.

Rc1
CH, + 1.50, — CO + 2H,0 (1)

_Ec1
Rey = kcleCCH4COz = ACle( RTm)TmCCH4COZ (17)
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e Oxidaciéon del Monéxido de Carbono.

Rc2
2C0 + 0, —2C0, (c2)

Ecp

Re; = ke2Co, 660613'250 = Acze(_m) Co,Cco CpOI'zso (18)
e Oxidacion del Hidrégeno.

R¢
2H, + 0, 5 2H,0  (c3)

_Eces
Res = kc3C02CHz = Ac3e( RTm)COZCHz (19)

T,, depende de la relacion de la temperatura del gas con la temperatura del sélido:

T,+Ts; siT, <T
m:{T-gsiTS">Tg ) (20)
g’ ) S
-Reaccion de separaciéon del COz con vapor de agua.
Kwg
CO+H,0—CO,+H, (wg)
Cco,Ch
Rug = @gug (CooCio ——22) (21
E
(%)
Kwg = Ayge X (22)
(%)
KE = AEe RT'g (23)

2.3.3.2. REACCIONES HETEROGENEAS

Las reacciones heterogéneas son las Unicas consideradas para el proceso de
transferir masa, que contribuye a la disminucién del tamafio de la particula.

Las reacciones de combustion y gasificacion del carbonizado son descritas por el
modelo de nucleo no reactivo y particula reducida, el cual se fundamenta en el
modelo de contraccién de nucleo inerte de la particula de carbonizado. EI modelo
establece el concepto de velocidad de reaccion debida a los efectos simultaneos
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de las diferentes resistencias internas a la transferencia de masa de una fase a
otra (difusién a través de la pelicula de gas en torno a la particula y la cinética
quimica intrinseca en la superficie). Las limitaciones de transferencia de masa
durante una reaccion heterogénea o disminucion del tamafio de particula por
medio del modelo de nucleo no reactivo dependen del contenido de cenizas en el
combustible.

El char producido a través del proceso de volatizaciébn es consumido por las
reacciones heterogéneas de combustion y gasificacion. Las reacciones
heterogéneas son modeladas acorde a las siguientes ecuaciones:

C(s) + 0.50,(3.76N,) = CO(3.76N,) + AHpprero  (24)
C(s) + COy + AHopgoy = 2CO  (25)
C(s) + HyO + AH,pgoy > Hy + CO (26)

CO y Hz resultan de las reacciones (24) a la (26) y son incorporadas para la fase
gaseosa Yy si las condiciones estequiométricas lo permiten, son oxidados para
producir CO2 y H20, respectivamente.

La velocidad de reaccion se calcula como sigue:

) 6ryk
Mhpeterogeneo = Fk: [_kc + (kg + 4k§Pi)1/2] (27)

donde D es el diametro de la particula, P; es la presion parcial de Oz y H20, y
k.y k; son las tasas cinéticas y de difusion, respectivamente. Los valores de
k. y k, se calculan por medio de las siguientes ecuaciones:
_Eh
k. = Ape RT2 (28)
_ ShDyM,

ka =7 D (29)

donde Sh es el numero de Sherwood, M, es el peso molecular del carbén, y D, es
el coeficiente de difusion para el O2, H20 y COa.
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2.4. TAMANO DE PARTICULA

Como se mencion0 anteriormente, a traves de los procesos de combustion y
gasificacion, el tamafio de la particula cambia. El tamafio de particula se calcula
por medio de un método desarrollado por Fueyo, basado en el método de
Spalding. Se utiliza un escalar adicional de la fase sélida @ en dicho método, que
representa la inversa de una fraccion desaparecida debido a la transferencia de
masa. Este método permite la seleccidn del proceso de transferencia de masa que
contribuira al cambio del tamafio de la particula. La variable @ es calculada por la
siguiente ecuacion de transporte:

0(pr®s)

ot + V(pr, @5V3) — V([ Vry) = Scbs (30)

La ecuacién anterior incluye todas las fuentes asociadas a la fase de las
particulas, en todos los procesos que no contribuyen al cambio de tamafio de
particula. Después de obtener la variable @, se calcula el diAmetro medio, el cual
se determina con la siguiente expresion:

D = D,®;"? (31)

2.5. COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR ENTRE LA
PARTICULA Y LA FASE GASEOSA

El flujo de calor en la interfase solido-gas se modela como:
b
j-i = 6ﬁP1Nuk1(Tj - Ti) (32)

donde k, es la conductividad térmica del gas, y Nu es el nimero de Nusselt, que
se calcula conforme a la siguiente expresion:

Nu = 2.0 + 0.65Re/?pr1/3 (33)

donde Re es el nUmero de Reynolds y Pr el nUmero de Plandtl.
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2.6. FUERZA DE ARRASTRE ENTRE LA PARTICULA Y LA FASE GASEOSA

La fuerza de arrastre en la interfase sélido-gas se modela como sigue:

2
fi—>j = fj—u’ = EP1Cd|Vr| (34)
donde |V,| es la velocidad relativa entre el gas y la particula, y C4 es el coeficiente
de arrastre, el cual se calcula como sigue:

_ 24(1+ 0.15Re*%%7)
b= Re

(35)

2.7. MODELO DE TURBULENCIA

El flujo turbulento es modelado usando el modelo estandar k — . La viscosidad
turbulenta v, se calcula mediante la siguiente expresion:

k2
Vr = Cu? (36)

donde C, es una constante, k y ¢, son la energia cinética turbulenta y la tasa de

disipacion, respectivamente. Los valores de k y & son calculados con las
ecuaciones de transporte. Las ecuaciones de momentum turbulento son:

ok N ok ® )+ 0 (vy 0k 37
at " Yox; VKT ¥ T3 \g, ox, 37)
6£+ ae_e(CP c )+0 vy 0€ 38
ot Yax, kKT e TG, o (38)
P — aui + au] aul- 2 (k + 6u1> aui 39
k= Vr ax] axi axj 3 VT axi axi ( )

Las constantes se muestran en la tabla (2).
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Tabla 2. Constantes del modelo k — ¢

C, 0.09
O 1.0

O¢ 1.314
Cg1 1.44
Cyo 1.92

2.8. DISPERSION TURBULENTA DE LA PARTICULA

Las particulas son dispersas por las fluctuaciones turbulentas en el campo del
flujo. La dispersion es el resultado de la correlacion r,V,. El modelo de gradiente
de difusion es utilizado:

1 Ve
T

donde ¢,, es calculado acorde Rizk y Elgobashi, como se muestra en la siguiente
ecuacion:

3 IVrlz 0.5
Ory = |1+5085— (41)

Las ecuaciones de conservacion anteriores deben ser suplementadas con
ecuaciones de estado que relacionen la presion, densidad, temperatura y
capacidades especificas. Para calcular la densidad de la fase gaseosa, una
mezcla de gases ideales es asumida, por lo que la ley del gas ideal puede ser
utilizada.

PgRTy
P = 42
0 (42)

% = Z ngYgi; i = NZ B 02, C02, CO, Hz, CH4_, H20 (43)
i
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donde Tg es la temperatura de la mezcla, pg la densidad de la mezclay P la
presion del sistema. La temperatura del gas se determina a partir de una mezcla
de entalpias:

n
=D vl (44)
k=1

donde el término hk es la entalpia de cada especie quimica de la mezcla y yk son
las fracciones masicas de los gases que componen dicha mezcla. La entalpia hk
considera tanto a la entalpia térmica como a la entalpia quimica.
T
hk = f Cpde + Ahf,k (45)

TO
donde T° es la temperatura de referencia, C,,es la capacidad térmica a presion
constante para cada especie quimica k que compone la mezcla de gases, Ahsy es
la entalpia de formacién para cada especie k.

Para el carbdn, tanto la densidad como la capacidad térmica especifica se
consideran constantes y la temperatura es determinada por medio de la entalpia.
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3 METODO DE SIMULACION DE LAS ECUACIONES

La solucién de las ecuaciones que rigen el movimiento del flujo (ecuaciones de
transporte), presentadas en el capitulo 2, se obtiene mediante el método de
volumenes finitos, que se describe a continuacion.

3.1. METODO DE VOLUMENES FINITOS

Las ecuaciones medias de continuidad, cantidad de movimiento, energia, modelo
de turbulencia y demas ecuaciones que gobiernan el comportamiento del flujo, se
pueden representar mediante una ecuacion general, donde la variable
dependiente esta representada por ¢:

% (5¢) + V- (pdt;) — V- (T,Vh) =S, (46)

donde I, es el coeficiente de difusion, y S=¢ es el término fuente. Los términos del

lado izquierdo de la ecuacién (46) son el término transitorio, convectivo y de
difusion respectivamente. Los términos F¢y5_¢ estan especificados para cada

variable ¢ . En el caso de la ecuacién de continuidad ¢ = 1.

La ecuacion anterior se puede discretizar con el método de voliumenes finitos. Con
dicho método, el dominio se divide en pequefios volumenes de control, como se
observa en la figura 5, asociando a cada uno de ellos un punto nodal. De forma
similar se discretiza el tiempo en intervalos temporales. La ecuacion diferencial
resultante se integra en cada volumen de control y cada intervalo temporal y el
resultado es una ecuacion discretizada que relaciona los valores de ¢ para un
determinado grupo de puntos nodales. Esta ecuacion algebraica expresa el
principio de conservacion de ¢ en el volumen finito, de la misma manera que la
ecuacion diferencial lo expresa para un volumen infinitesimal. La ecuacion
algebraica para un nodo P puede expresarse en forma general como:

appp = Z a; ¢, +ardpr +B (47)
i,1=B,W,N,S,H,L
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donde el subindice | representa las celdas vecinas, i la cara entre las celdas P e I,
T el valor correspondiente en el intervalo temporal anterior, y B el término de
fuente. La deduccion detallada de la ecuacidon anterior puede consultarse en
numerosos textos de fluido-dinamica computacional, por ejemplo en Patankar,
Ferziger y Peric [7].

Figura 5. Representacion del sistema discretizado en volumenes finitos.

En el caso de una malla cartesiana, escalonada (“staggered”) y uniforme (celdas
de iguales dimensiones espaciales), se puede emplear por sencillez un volumen
de control bidimensional, como el que se muestra en la figura 6 (el espesor de la
celda en direccion z puede considerarse la unidad.) En una malla escalonada, las
variaciones se encuentran definidas en el centro de la celda, mientras que las
componentes de velocidad en cada direccion, correspondientes a la celda, se
encuentran desplazadas a las caras de la celda.

En la figura 6, se muestra la notacion de la celda y de sus vecinas. Dada una
celda P, sus vecinas se nombraran segun las iniciales de los puntos cardinales (en
inglés) en las direcciones “x” e “y* y como “Low” y “High” en la direccion z. Las
caras de la celda se nombran con la misma nomenclatura, pero con letras
minuUsculas. A su vez, el tiempo también se discretiza. Las celdas en la direccion
temporal se llaman intervalos temporales. La celda P en el paso temporal se nota

como T.
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Figura 6. Diagrama esquematico de un volumen de control bidimensional

A continuacion, se presentan los términos de la ecuacion discretizada (47).

Definiendo tres expresiones mediante los simbolos F, D, y Pe como:

F = pp, D=— P, == (48)

donde #; es la velocidad en la cara i, §; es la densidad entre los nodos que
incluyen la cara i y Pe es el numero de Peclet, que es la fraccién entre la
conveccion y la difusion, ¥ es la velocidad de la cara iy x;. Las expresiones Fy D
representan el efecto de los términos convectivo y difusivo de la ecuacion de

transporte (46) respectivamente.
Los coeficientes a; de la ecuacion (47) son:
a; = Dif (|Pel;) + max(—F;, 0) (49)

Los valores F y D en la cara de la celda de la ecuacion (48) son:
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F; = (p)A;, D; =

i=n,s,ew (50)

donde A; es la longitud de la cara i.

Para determinar F; se necesitan conocer p y ii; en la cara de la celda. El calculo
del término convectivo de la ecuacién de transporte (46) requiere también el
conocimiento de la variable escalar, ¢, en la cara de la celda. La velocidad 7; esta
calculada en la cara de la malla secuenciada; pero py ¢ estan calculados en el
nodo y necesitan ser interpolados a la cara para calcular los coeficientes a; de la
ecuacion discretizada (47).

La obtencién de estas variables en la cara de la celda es importante para la
precision y convergencia de la solucion. El célculo de gy ¢; da lugar a los
llamados esquemas de discretizacion. La funcion f(|Pe|) de la ecuacion (47)
depende del esquema de interpolacion, Apéndice B. Por ejemplo, en el esquema
de diferencias desplazadas f(|Pe|) = 1, y para el sistema hibrido:

f(|Pe|) = max(0.1 — 0.5|Pe|) (51)
El coeficiente para el término transitorio es:

_ prAxAy

ar At

(52)

Para obtener el coeficiente D; (49) se necesita calcular el coeficiente de difusion T,
en la cara de la celda. El coeficiente I' no es necesariamente una constante, sino
probablemente una funcién de los valores variables que se conocen en los nodos,
y, por lo tanto, es necesario interpolarlo a la cara. Esta interpolacion puede ser
aritmética o armaonica. Por ejemplo, para la cara e, estas son las interpolaciones:

_ Ax(T, + Tg) 53)
¢ 26x,

B 26x,
[,=——°—— (54)

€ 1 1
Ax (— + —>
L, T,

El termino fuente de la ecuacion general (46) 64, se linealiza como:

§¢ = .5_‘¢‘C + 'S_‘d),vd_)P (55)
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donde el término §¢,v se elige de acuerdo con la relacién existente entre §¢, y ¢, en

el caso de depender el primero del segundo. El objetivo de la linealizacion del
término fuente es mejorar la convergencia de la solucion.

Con esta suposicion, los términos B y a, de la ecuacion (47) son:
B =S4 .AxAy + ardr  (56)
ap = a, + ay + a, + as + ar — Sy, AxAy (57)

La ecuacion (46) se aplica en cada celda del domino, para cada ¢ y para cada
paso temporal At, por lo que se tiene un sistema de ecuaciones lineales (los
coeficientes de a pueden depender, directa o indirectamente de ¢, por lo que el
sistema es realmente pseudo-lineal). Para resolver el sistema de ecuaciones se
puede utilizar cualquier método de resolucién de ecuaciones diferencial.

En el calculo de las velocidades a partir de las ecuaciones de cantidad de
movimiento, se tiene el inconveniente de que la presion, cuyo gradiente aparece
como término fuente en las ecuaciones de cantidad de movimiento, no tiene una
ecuacion propia para calcularla. Una solucibn ampliamente utilizada, es
transformar la ecuacién de continuidad en una ecuacion para la presion.

Entre los algoritmos iterativos que se basan en este procedimiento, estan los de la
familia SIMPLE (Semi-Implicid Method for Pressure Linked Equations). El
algoritmo utilizado en esta tesis para resolver el problema de acoplamiento
velocidad-presién pertenece a esta familia.

El proceso de solucion de este sistema de ecuaciones es iterativo y durante éste,
las ecuaciones del sistema, en general, no se cumplen; el balance entre la parte
izquierda y derecha de la ecuacién se denomina residuo. La convergencia del
proceso iterativo se da cuando los residuos disminuyen.

Para procurar acelerar esta convergencia, se utiliza un método de relajacion de
algunas de las variables dependientes y propiedades. Se emplean dos tipos de
relajacion: la inercial y la lineal. La relajacion inercial se emplea para las
velocidades y los parametros de turbulencia, y aumenta la diagonal de la matriz de
coeficientes el agregar a la ecuacion de cualquier variable ¢, el término fuente:

= PV 2
S¢,T_A_tf( P~ ®p ) (58)

donde V, es el volumen de la cara P, At; es el intervalo de tiempo falso y el
superindice n se refiere al nimero de iteracion.
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Para la presion y la densidad se emplea la relajacion lineal dada por:
b = et + (- pl ™ (59)

donde a es el factor de relajacion, el superindice sol se refiere al valor de la
propiedad proporcionado por el “solver’” en la iteracion actual. El factor de
relajacion a, normalmente toma valores entre O y 1.

El criterio de convergencia utilizado para detener el proceso iterativo para un paso
temporal 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 el presente trabajo, se usa un cédigo de fluido-dinamica computacional para
resolver las ecuaciones que describen la dinamica del flujo: continuidad, cantidad
de movimiento, de energia, especias quimicas Yy turbulencia. Por lo tanto, el
meétodo de volumenes finitos, se resuelve de manera exacta y rapida mediante el
CFD, Phoenics.

3.2 METODO DE LA CELDA CORTADA (CUT-CELL METHOD)

Ya se ha presentado el método de los volimenes finitos utilizando una malla
cartesiana, sin embargo, dada la complejidad de la geometria, una malla
cartesiana no representa adecuadamente un dominio computacional tan complejo,
por tanto es necesario recurrir a una alternativa que permita el uso de una malla
cartesiana, con lo cual se facilitara la convergencia del método numeérico.

Este trabajo ha plateado utilizar el método de la celda cortada, con la intencion de
evitar una excesiva deformacion de la malla, lo cual mejora el tiempo de calculo y
el alcance de la convergencia.

El método de la celda cortada desarrollado por Ingram et al. [18] se basa en el
método de los volumenes finitos, pues divide el dominio computacional en
pequefios volumenes de control, sin embargo, su ventaja principal radica en poder
utilizar geometrias muy complejas. EI método divide el dominio computacional en
tres tipos de celdas, celdas sélidas, celdas de flujo y celdas parcialmente sélidas.
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Figura 7. Representacion esquematica de los tres tipos de celdas que se pueden
encontrar en un dominio computacional que utiliza el método Cut-Cell [Ingram,
2003]

El tratamiento mateméatico para las celdas vacias es el mismo que se ha
presentado al inicio de este capitulo, para las celdas sélidas al no existir ningin
flujo a través de ellas no son consideradas dentro del calculo y en las celdas
parcialmente solidas es necesario llevar acabo interpolaciones que cuantifiquen el
flujo que atraviesa por estas y lo relacionen con las propiedades de sus vecinos.
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4 ANALISIS DE RESULTADOS DE SIMULACION Y
DISCUSION

En este trabajo se presenta un modelo numérico para la representacion de los
principales procesos, fisicos y quimicos, en un gasificador de carbén por flujo de
arrastre. Se simulara los procesos internos de gasificaciéon de carbén mediante el
modelo de dinamica de fluidos computacional Phoenics para reproducir, de
manera cuantitativa, el comportamiento real de las variables de operacion.

El proceso a simular consiste en una alimentaciéon de carbén y aire por las
diferentes entradas del reactor. La combustidén tiene lugar dentro del reactor,
ademas de los procesos de gasificacion, pirdlisis, y secado.

4.1 CARACTERISTICAS Y DIMENSIONES DEL SISTEMA

El gasificador del modelo es del tipo up-flow y contiene tres secciones principales:
combustor, difusor y reductor (ver figura 8). La camara de combustion se localiza
en la parte baja. En esta seccion, el 80% de aire y alrededor del 20 al 40% de
carbon pulverizado/char reciclado se introducen a través de 2 niveles de
guemadores integrados por 4 inyectores cada uno localizados a 0.30 y 0.60 m por
encima del fondo. Cuando la zona de difusion es alcanzada, el carbon pulverizado
es volatizado y reacciona con el oxigeno para alcanzar una alta temperatura, esto
es simultaneamente usado para producir la reaccion endotérmica como char-H,O
y char-CO,. La seccion superior corresponde a la zona de reduccién donde el
carbon pulverizado es volatizado bajo condiciones pobres de oxigeno (O,). Esta
reaccion produce mayormente hidrogeno (Hz) y monoxido de carbono (CO), con la
menor posible concentraciéon de diéxido de carbono (CO,). En el reductor, el 20%
del aire total junto con el resto del carbdn pulverizado/char reciclado se inyectan al
tercer nivel de quemadores que también consiste de 4 inyectores a una altura de
2.80 metros del fondo. De este modo, los dos primeros niveles tienen condiciones
de combustion y el tercer nivel condiciones de gasificacion.

La figura a simular se desarrollé originalmente usando el software Solid Edge ST2
y posteriormente se llevd al cédigo de dinamica de fluidos computacional,
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Phoenics. La figura 8 muestra el reactor en 3D con sus respectivas dimensiones.
Las propiedades del reactor, composiciones y propiedades de transporte pueden

verse en la Tabla 3.

Tabla 3. Propiedades del reactor, composiciones y propiedades de

fransporte.

Constantes y Propiedades del

Valor
proceso
Altura del reactor L=13.0m
Diametro interno del reactor D=12m
Porosidad e=0.5
Tamario inicial de particula dpo = 0.00005m
Contenido de cenizas Xasn = 0.105

Densidad de la masa entrante

Pcarbén = Pso = 1300 k.g/m3

Densidad del aire entrante

Paire = Pgo = 1.18 kg/m®

Temperaturas de las paredes del

T, = 600 K
reactor
Temperatura de los flujos entrantes Ty = Tyo = Tso = 600 K
Presion de operacion Py =1atm

Factores de correccion de los
coeficientes de transferencia

1
=3 k = 0.045m/s

Humedad del carb6n entrante

Y0 = 5% (biomasa seca)

Composicion del aire

Yn,o = 0.764, Yo, =023, Yy =0.006

Composicion del carbon (andlisis
aproximado)

Ynumedaa = 0.053, Y¢pq = 0.358
Yvolatil = 0'467r ) Yash = 0-121

Composicion del carbdn sin
humedad (anélisis final)

Yoarpsn = 0.776 Yy = 0.065
Yy, = 0.139 , Yy = 0.0113

Composicion del carbonizado

a = 0.2526, f =0.0237, y = 0.8013
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Figura 8. Gasificador de carbon por flujo de arrastre del modelo.

Dimensiones en metros (m)
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4.2 DETALLES NUMERICOS

El sistema ha sido discretizado por medio de una malla conteniendo 9 regiones en
la direccion “X”, 9 regiones en la direccion “Y”y 7 regiones en la direccion “Z”. El
namero de celdas en cada region se muestra detallado en las Tablas 4, 5, y 6 en
la seccion siguiente.

Durante la creacion del cédigo en CFD, se han tomado especial cuidado en la
definicion de las condiciones de frontera del sistema, asi como la correcta
inicializacion de las variables, limites de las variables, la cantidad de iteraciones y
la relajacidon requerida para la convergencia adecuada de la solucion. Respecto al
disefio de la malla se ha puesto mayor énfasis en la zona de los quemadores
definiendo una malla mas fina para una mejor prediccion en las distribuciones de
temperatura.

Asimismo se han definido, distribuciones uniformes de temperatura y velocidad

para las entradas, las condiciones de flujo completamente desarrollado a la salida,
y condiciones de no deslizamiento en las paredes.

Tabla 4. Malla (X-direction)

Regiones | Celdas
9
1
1
15
3
15
1
1
9

O OINO|ORWIN|F
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Tabla 5. Malla (Y-direction)

Regiones | Celdas

OO NO|OTPWIN|(F
w

Tabla 6. Malla (Z-direction)

Regiones | Celdas

7

3

4

3
40

3
150

N OO WIN(EF

En la figura 9 puede apreciarse el mallado aplicado. Hay que tomar en cuenta que
las lineas en color “naranja” delimitan las regiones mientras que las lineas en color
“azul” representan lineas ordinarias que conforman las celdas individuales dentro
de cada region.

Se ha definido el punto de monitorizacibn en base a ser un lugar apropiado
(grandes cambios en las propiedades, gradientes de propiedades alto, VP) para
asegurar la convergencia de la solucion. Por lo tanto, el punto ha sido definido en
las coordenadas siguientes:
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Figura 9. Malla del sistema discretizado
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4.3 ANALISIS DE RESULTADOS DE LA SIMULACION

En general, las distribuciones simuladas muestran tener simetria radial mientras
demuestran ser altamente no uniformes a lo largo de la direccion axial. Con el fin
de resolver las regiones con mayor intensidad de reacciones y rapidos cambios en
las variables, los resultados de la parte baja del gasificador hasta una altura de 4
m se exploran a detalle en la figura 11. En la parte mas alta, el reductor (por
encima de los 4 m), las distribuciones simuladas para la temperatura del gas y las
composiciones del gas se muestran relativamente uniformes ambas en la
direccion radial y axial.

Temp 1, K YCo2 YCO
2398.556 0.236764 0.184551
2297.862 0.223571 0.173268
2197.168 0.210379 0.161986
2096.474 0.197186 0.150703
1995.780 0.183993 0.139420
1895.085 0.170801 0.128137
1794.391 0.157608 0.116855
1693.697 0.144416 0.105572
1593.003 0.131223 0.094289
1492.309 0.118031 0.083007
1391.615 0.104838 0.071724
1290.921 0.091645 0.060441
1190.227 0.078453 0.049159
1089.533 0.065260 0.037876
988.8388 0.052068 0.026593
888.1447 0.038875 0.015311
787.4506 0.025682 0.004028
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YH2 YH20 YCHX
0.005477 0.348422 0.171725
0.005135 0.328612 0.160997
0.004793 0.308802 0.150270
0.004450 0.288993 0.139542
0.004108 0.269183 0.128814
0.003766 0.249373 0.118086
0.003424 0.229563 0.107358
0.003081 0.209753 0.096630
0.002739 0.189943 0.085902
0.002397 0.170133 0.075174
0.002055 0.150323 0.064446
0.001712 0.130513 0.053718
0.001370 0.110703 0.042990
0.001028 0.090893 0.032262
6.855E-4 0.071083 0.021534
3.433E-4 0.051273 0.010806
1.000E-6 0.031463 7.845E-5

Figura 10. Contornos de la temperatura del gas (K) y las concentraciones de COz2,
CO, Hz2, H20 y CHkx (fracciones masicas).

En la figura 10 se muestran las distribuciones simuladas para la temperatura y la
composiciéon del gas. Puede observarse que la temperatura del gas generalmente
decrece a lo largo de la altura del gasificador y estd relacionada con la
composicion del gas.
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Esto significa que altas concentraciones de CO, y H,O en la camara de
combustion son responsables de la alta temperatura en el combustor, mientras
que la alta produccion de CO y H, en el reductor ocasionan la baja temperatura en
el reductor. Las diferencias de temperatura entre el combustor y el reductor estan
dadas por las condiciones de alimentacion del combustible, puesto que los
guemadores de los niveles 1 y 2 operan bajo una condicibn menos rica de
combustible que el reductor donde se ubican los quemadores del nivel 3.

Pasando a través del combustor, la temperatura del gas gradualmente decrece
mientras alcanza los quemadores del nivel 3, donde este presenta un cambio
abrupto debido a la alimentacion de carbdn y aire. La temperatura del gas alcanza
el valor mas bajo dentro del reductor en adiciéon a bajas concentraciones de CO, y
H,O y altas concentraciones de CO y H,. En oposicién al comportamiento del CO,,
el CO se incrementa cerca de los quemadores del nivel 3 y posteriormente
decrece una vez que los gases son mezclados.

YCo2

Temp 1, K YCo
2398.556 0.236764 0.184551
2297.862 0.223571 0.173268
2197.168 0.210379 0.161986
2096.474 0.197186 0.150703
1995.780 9483393 0.139420
1895.085 0170801 0.128137
1794.391 8'131222 0.116855

; : 0.105572
1492.309 el 0.083007
1391-615 gy 0.071724

2 0.091645
1290.921 S i 0.060441
1190.227 9GSt 0.049159
1089.533 oy 0.037876
988.8388 0 035875 0.026593
888.1447 & DorEsb 0.015311
787.4506 0.004028
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YH2

(<]

YCHX
.005477
.005135

YH
.171725

.004793

.004450

.004108 |

.003766

.003424

.003081

.002739

.002397

.002055

.001712

.001370

.001028

.855E-4

.433E-4

.000E-6

.160997
.150270

Figura 11. Contornos de la temperatura del gas (K) y las concentraciones de COz,

CO, Hz, H20 y CHx (fracciones masicas). Seccién baja del gasificador.
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Dado que el aire seco se asume como el agente oxidante, el H,O producido
proviene de la humedad de la particula soélida y como un producto de la
combustion de la material volatil. Este vapor que se forma principalmente en la
zona de combustion, es una de las causas en la produccion de H, en el reductor.

En la salida del gasificador, todos los componentes del gas alcanzan una
concentracion uniforme y una temperatura del gas también uniforme alrededor de
1600 K aproximadamente. La figura 11 muestra con detalle los lugares en donde
los procesos de transferencia de masa son mas intensos. La temperatura del gas
incrementa rapidamente hacia el centro del combustor, alcanzando
aproximadamente 2200 K.

Las distribuciones de las composiciones del gas concuerdan con la distribucion de
la temperatura. En los sitios en los cuales se tienen los valores mas altos de
temperatura del gas aparecen los valores pico de H,O y CO.. El oxigeno (O;) es
consumido rapidamente después de entrar al equipo y la materia volatil es oxidada
en esta region (ver figura 11). El CO, tiende a decrecer mientras que el CO y H,
incrementan debido a las reacciones de char- CO, y char- H,O. La alta
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temperatura dentro de la camara de combustion se mantiene con las altas
concentraciones de CO; y una practicamente nula concentracion de CO y H,. Esto
posteriormente implica que en estas regiones la reaccion de gasificacion entre el
char-CO;, y char-H,O sean nulificadas por la combustion homogénea que se
presenta.

Para ilustrar los diferentes procesos que toman lugar en la particula de carbon, la
figura 12 muestra codmo el tamafio promedio de la particula decrece desde un
valor inicial de 85.7 - 9 um debido a la combustidn/gasificacion heterogénea.

SIZE

.631E-5
.458E-5
.284E-5
.111E-5
.938E-5
.764E-5
.591E-5
.418E-5
.244E-5
.071E-5
.897E-5
.724E-5
.551E-5
.377E-5
.204E-5
.031E-5
.575E-6

I s s |
w

DO HHREEFFEFENMNNONNMNNOMNDNNDWWW

Figura 12. Contornos del tamafio de la particula (metros).

La fase gaseosa es modelada como una mezcla de siete especies quimicas,
representadas como sigue por sus fracciones masicas: y,? oxigeno, y; 2’ vapor de
agua, y,” hidrégeno, y{° monéxido de carbono, y;%?diéxido de carbono, y,"

nitrégeno, ny" hidrocarburo. La suma total de las fracciones masicas es igual a
uno.

Revisando la composicion del gas a la salida del gasificador, los valores promedio
de las siete especies quimicas por sus fracciones masicas resultan:
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¥ + y2 +yf% + Y0 4yl 4yl 4y =1 (60)

Calculando la molalidad total nr al dividir cada fraccion masica entre su peso
molecular obtenemos:

CcO N COZ H20 H2 02 CHx
Yi n Y1 N Y1 n V1 Y1 Y1 + Y1 _ 61
W CO wh o, H,0 H, 0, ar, = nr (61)
1 1 w, wy w, Wy W

Ambos, la temperatura del gas y las propiedades del producto del gas son
comparados con resultados experimentales a la salida del gasificador (ver figura
13).

Los resultados que se presentan muestran buena concordancia para los
componentes de esta fase del gas, sin embargo, existen diferencias con los
obtenidos experimentalmente (Araki, 1993; MHI, 1994) en el caso del vapor de
agua, metano y el monoxido de carbono, por ejemplo.

La produccién de vapor de agua (H.O) depende principalmente de la cantidad de
humedad contenida en la particula. Después del proceso de secado, se lleva a
cabo el proceso de pirdlisis, el cual libera una gran cantidad de metano que
inmediatamente reaccionara con el oxigeno para formar CO y H,0, incrementando
los niveles de vapor de agua. Por otra parte, se obtiene la mayor cantidad del
monoxido de carbono (CO) y metano (CH,4) durante los procesos de pirdlisis y
combustion del carbonizado, por esto, se requieren ajustes en los modelos
quimicos empleados en el presente trabajo para tener una concordancia aun
mayor con los datos experimentales.

La figura 14 muestra la evolucion axial de la temperatura del gas (hacia el centro
del gasificador). La temperatura tiene una variacion cercana +/- 100 K contra los
datos experimentales, esto se debe a que no fue considerado el fenomeno de
transferencia de calor por radiacion.
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Fraccion volumétrica (%vol)

70%

60%

50%

40%

30%
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1

0% [l
CcO CO2 H20 H2 CH4 N2
M Pred. (Trabajo actual) 10.7% 8.1% 21.3% 3.6% 6.8% | 49.56%
Exp. (Araki, 1994; MHI, 1994)| 23.3% 4.7% 0.3% 10.1% 0.4% 61.20%

Temperatura (K)

Figura 13. Comparaciones entre los datos experimentales y las predicciones
(%mol). La concentracion de CH,4 se ha usado para comparar con las
concentraciones de CHy.
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Figura 14. Evolucion axial de la temperatura del gas (K) a lo largo del gasificador.



5 CONCLUSIONES

El intentar quemar carbdén directamente como combustible soélido dentro de un
combustor de una turbina de gas es una tarea que no es posible por diversas
limitaciones técnicas, ademas de que se produciria hollin y cenizas dentro del
combustor lo cual no es conveniente para su funcionamiento. Esto aunado con
afectaciones en la seccion de la turbina donde se podrian desarrollar
incrustaciones, erosion y corrosion en los alabes.

Es por ello que se buscan procesos donde se pueda obtener un gas util a partir del
carbon y con cierto valor calorifico para poder ser quemado en un combustor de
una turbina de gas. Después de su obtencion, dicho gas de sintesis lleva un
proceso de purificacibn donde se eliminan las particulas sélidas y liquidas
arrastradas por la corriente del gas. Para cumplir con las regulaciones
medioambientales se filtran los contaminantes gaseosos que podrian dar lugar a
corrosion en las turbinas de gas o ser contaminantes atmosféricos.

El trabajo realizado aborda esta situacion. Se estudié como en un gasificador con
medidas experimentales en tres dimensiones se desarrolla una combustién
incompleta con la intencion de producir un gas de sintesis con valor calorifico a
partir de un combustible sélido como el carbén, eliminando los problemas que se
presentarian si uno quisiera quemar el combustible sélido directamente. Esto
orientado a proporcionar una alternativa de generacion de energia calorifica a bajo
costo y con reducidos indices de contaminacioén, comparados con los generados
por los combustibles derivados del petrdleo.

Asi, en el presente trabajo se desarrollé un primer modelo numérico de simulacion
computacional para un gasificador de carbon por flujo de arrastre para la
representacion de los principales procesos fisicos y quimicos. Los procesos
internos de gasificacion de carbon fueron simulados mediante un modelo de
dinamica de fluidos computacional para reproducir, de manera cuantitativa, el
comportamiento real de las variables de operacion.

Por lo anterior, se presenta un modelo multifase Euleriano de gasificacion de
carbon-aire, el cual puede ser usado en predicciones y analisis de gasificadores
de carbdn por flujo de arrastre con geometria compleja. Con el fin de modelar el
proceso que la particula sélida lleva a cabo desde que entra al gasificador, el
modelo incorpora ecuaciones multifase adecuadamente suplementadas con leyes
propias y fuentes variables descritas en secciones anteriores. El modelo fue
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construido usando un codigo de CFD, Phoenics. El modelo Euleriano fue aplicado
a un caso en tres dimensiones representando un gasificador de carbon por flujo de
arrastre para probar su funcionalidad.

La temperatura del gas y las de las especies quimicas para los componentes de
esta fase del gas predichas se encuentran en buena concordancia con las
mediciones reportadas experimentalmente, sin embargo, existen diferencias con
los obtenidos experimentalmente [Araki, 1993; MHI, 1994] en el caso del vapor de
agua, metano y el mondxido de carbono. Debido a las incertidumbres asociadas
con los procesos complejos de este tipo de equipo y la precision de las mediciones
hechas en tan dificii ambiente, los resultados de esta comparacién son
cualitativamente correctos y satisfactorios.

La producciéon de vapor de agua (H,O) depende principalmente de la cantidad de
humedad contenida en la particula y seguido del proceso de secado se lleva a
cabo el proceso de pirolisis, el cual libera una gran cantidad de metano (CH,4) que
inmediatamente reaccionara con el oxigeno para formar CO y H,0, incrementando
los niveles de vapor de agua. Por otra parte, se obtiene la mayor cantidad del
monéxido de carbono (CO) y metano (CH,4) durante los procesos de pirdlisis y
combustion del carbonizado, por esto, se requieren ajustes en los modelos
quimicos empleados en el presente trabajo para tener una concordancia aun
mayor con los datos experimentales, pudiéndose realizar ello en trabajos
posteriores.

En trabajos futuros se pueden hacer nuevos calculos haciendo variar la relacion
carbon-aire dentro del proceso de gasificacion y la afectacion de otros parametros
tales como el tamafio de la particula y la composicién del combustible sélido, asi
como la inclusién de un modelo para el fendmeno de transferencia de calor por
radiacion.
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APENDICE A - PROMEDIADO DE LAS ECUACIONES

En la mayor parte de los problemas de interés practico, asi como en este trabajo,
el flujo es turbulento. Una de las caracteristicas de este tipo de flujos es la
variacion aleatoria e irregular tanto en el espacio como en el tiempo de las
propiedades del fluido.

Una de las alternativas para poder simular los flujos turbulentos reactivos es el
promediado de las ecuaciones instantaneas de conservacion. Con este método,
se promedian todas las fluctuaciones de las escalas temporales y se resuelven
ecuaciones de transporte para los valores medios de las propiedades del fluido.
Estas ecuaciones no son cerradas, por lo cual se requieren modelos que
reemplacen los términos no cerrados.

Si el flujo presenta variaciones en la densidad, se pueden usar dos tipos de
promedio. Uno es el promedio de Reynolds, el cual toma a la densidad como
constante. El otro es el promedio de Favre, que es ponderado con la densidad.

En este método, se presenta con el simbolo ® a cualquier propiedad transportada,
tal como la fraccion masica de cualquier especie, la entalpia y las componentes de
velocidad. Los valores instantaneos de estas propiedades en términos de un
promedio y una fluctuacion turbulenta son:

P=P+P (62)
P=P+d" (63)

Los dos promedios ® y ® estan definidos por:
Ne

_ 1 i
® = lim — d! Promediado de Reynolds (64)
Ne—® N 4
=1

~ 1 o
® = lim — ) p'®! Promediado de Favre (65)

En donde @' es la muestra i del conjunto de realizaciones n, de un experimento.

Por definicion:
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p®"=0; d"#0 (66)
Por lo tanto, para la definicion de los dos promedios se tiene:
=P+  (67)

! n

= —

(68)

plq)ll — plq)l (69)

pluiq)ll

u,® = u;d" + +u,®"  (70)

Unos de los motivos para aplicar el promediado de Favre en las ecuaciones

instantaneas de transporte es la forma mas sencilla de las ecuaciones resultantes,

que no incluyen correlaciones con fluctuaciones de la densidad. Si se aplica el

promedio de Favre a las ecuaciones instantaneas de continuidad, cantidad de

movimiento, energia y especies quimicas, se obtienen las siguientes ecuaciones:
ap

E+V-(p_ﬁ)=0 (71)

d 3 _33
3t (ﬁv) +V- (pvv)

_ ~ ~ 2 ~ 3 —_— _
=-VP+V- [u {vﬁ + (Vo))" — 37 17)6}] -V-(v"¥")+pg  (72)
11

I

a, L o P
%(pYa) + V- (pu¥,) =V TV, - V- (p¥"Y))+S, (73)
| 11

a ., - e . 57717,
5% (ph) + V- (piih) = =V ], — V- (pu"h")  (74)

I 11

Aplicando el promedio de Favre en la ecuacion homogénea se obtiene:

0 (76.) + v (5;) = V- ((6,) V- (7gY)  (75)
I 11
Las ecuaciones anteriores tiene una forma idéntica a las correspondientes
ecuaciones instantaneas, con un término adicional (w/®"), que involucra las
fluctuaciones de la velocidad y del escalar ®, y que representa fisicamente el
transporte convectivo de ® por movimientos turbulentos. En flujos turbulentos, el
término de difusién laminar (I), de las ecuaciones anteriores, es generalmente
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despreciable frente al término de difusion turbulenta (), por lo tanto las ecuaciones
anteriores se escriben como:

0
at+V (pi)=0 (76)

(o) + V- (pE2) = VP + V- (5TT) 40§ (77)

(V) + V- (puR) = V- (5TTE) 45, (78)

a ~ - —
- (ph) + V- (k) = -V- (F"R") (79

(p¢z)+v (ptid,) = -V - (pu"$y)  (80)

Las ecuaciones anteriores tienen una forma idéntica a las correspondientes
ecuaciones instantaneas, con un término adicional u;’,®’, que involucra las
fluctuaciones de la velocidad y el escalar ® que representa fisicamente el
transporte convectivo de ® por movimientos turbulentos.

Si el flujo es de baja velocidad (Ma << 1), generalmente se supone que las
fluctuaciones de la presion son despreciables. Por lo tanto, los valores medios de
la densidad y la tasa de reaccién quimica se pueden expresar como funcion de
una presion de referencia p,. Donde ¢, representa la fraccion masica de las
especies quimicas y la entalpia, por lo tanto a=1,..., N+1.

N _1
_ Yy
= Po (RCT Z W) (81)
a=1 ¢

Z(p» P, ¢a) = Sa (Do, P, (}:{) (82)

Los flujos turbulentos ¢''®"" de las ecuaciones (77), (78), (79) y (80) son términos

desconocidos que requieren modelizacion. El cierre del término pu’ud” de la
ecuacion media de cantidad de movimiento (77) se trata con modelos de
turbulencia.

Para hacer el cierre de las ecuaciones (76), (77), (78) y (79) hace falta conocer el
valor medio de la tasa de reaccion de la especie quimica S, y la densidad p. Estas
cantidades se pueden escribir como:
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p=p(T P10 y)  (83)

So = Se(h,p, V1, Y, .., V) (84)

La tasa de reaccion media se puede representar mediante expansiones en serie
de Taylor entorno a los valores medios. Sin embargo, este método tiene el
inconveniente de que es necesario modelar un gran numero de correlaciones de
alto orden de la temperatura. Ademas la convergencia de la serie de Taylor es
mala. Otra aproximacion es la evaluacion de la tasa de reaccion media con valores
medios, pero esta aproximacion puede solamente ser vdlida para reacciones que
son muy lentas comparadas con los cambios en el campo de flujo turbulento local.
En la combustién, las principales reacciones son muy rapidas para hacer esta
aproximacion.

La falta de informacion sobre la forma de las fluctuaciones es el inconveniente que
se presenta en la evaluacion de estas cantidades.
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APENDICE B - ESQUEMAS DE DISCRETIZACION

En este apéndice se presentan los esquemas lineales que se usan en la
discretizacion del término convectivo de la ecuacion general de continuidad del
capitulo 2.

En la formulacibn de la ecuacion discretizada (46), se requiere conocer la
densidad p y la variable escalar ¢ en la cara de la celda. Estas variables se
calculan en el nodo de la celda, por lo que es necesario interpolar entre celdas
para conocer su valor en la cara. De tal modo, el célculo de p y ¢ en la cara de la
celda da lugar a los llamados esquemas de discretizacidon. La determinacién de los
valores de estas variables en la cara es importante para la precision dy de
convergencia de la solucién numérica.

A continuacion se muestran los esquemas de discretizacion lineales y no lineales
utilizados en este trabajo.

Estos esquemas se describirdn en base al sistema de celdas que se ilustra en la
figura 15. Como ejemplo, se obtendré el valor de ¢ en la cara e de la celda P. La
velocidad en la cara e se considerard, positiva (u, > 0).

e e 2
Oy, @p u, Pe
o o o
w P E

_—
X

Figura 15. Diagrama esquematico de celdas.
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B.1 Esquemas lineales

B.1.1 Diferencias desplazadas de primer orden

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

¢e>¢P

Esta alternativa es de implementacion sencilla, acotada y altamente estable casi
bajo cualquier situacion, pero tiene como inconvenientes, su precision, ser de
primer orden y presentar problemas de difusion numérica. Esta falsa difusion es
mayor si en el flujo hay un desalineamiento en la direccion del flujo y las lineas de
malla, como, por ejemplo, en flujos de recirculacion.

B1.2. Diferencias centradas

Este esquema supone la variacion lineal de ¢ entre los nodos P y E; por tanto, el
valor de la cara e es:

:¢E+¢P

¢ = ——

Este esquema tiene una precision de segundo orden, pero tiene el inconveniente
de no estar acotado, por lo que puede presentar inestabilidades numéricas. El
limite de estabilidad de este esquema viene dado en funcién del nimero de
Peclet, ecuacion (48) en el capitulo 3, que es un parametro comparativo entre los
procesos convectivo y difusivo.

Para situaciones en que los procesos convectivos dominan sobre los difusivos
P, > 2, por ejemplo, flujos con nimero de Reynolds altos, el esquema presenta
oscilaciones numéricas.

B.1.3. Hibrido

Este esquema consiste en combinar los esquemas de diferencias desplazadas y
centradas para calcular el valor de la propiedad ¢ en la cara del volumen de
control y fue introducido por Spalding. La seleccion del esquema se hace en
funcién del numero de Peclet de la celda:
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% Si P, <2, se usan diferencias centradas:

:¢E+¢P

bo ==

% Si P, > 2, se utilizan diferencias desplazadas:

be = dp

Para flujos con bajo numero de Reynolds/Peclet, el esquema utilizado es el de
diferencias centradas y, por tanto, resulta de orden 2; sin embargo, el esquema
presenta problemas asociados al esquema de diferencias desplazadas cuando el
flujo esta dominado por los procesos de conveccion P, > 2.

Los esquemas lineales de alto orden presentan una buena precisién, pero no
estan acotados, por lo que pueden presentar oscilaciones numeéricas. Su uso no
es recomendado en el calculo de cantidades que no aceptan valores negativos, 0
en general de cantidades acotadas, tales como concentraciones, pues las
oscilaciones introducidas por el modelo pueden sacar al escalar de su dominio de
definicion.
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