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RESUMEN

La gasificacion es un proceso de termoconversion donde la biomasa solida (pellets de
aserrin) se convierte en gas, a través de oxidacion parcial a temperaturas dtas. El
modelo utilizado se basa en la teoria de las dos fases (burbuja — emulsion), adecuado
para predecir resultados experimentales en reacciones que ocurren en lechos
fluidizados.

El modelo se simula a partir del conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias para
los balances de masa y de energia; como asi también, estudios hidrodinamicos de
porosidad, velocidad, fraccion de burbujas, con determinadas suposiciones como €l
comportamiento isotérmico del proceso.
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ABSTRACT

Gasification is a process of thermal convertion where the solid biomass (sawdust
pellets) turnsinto gas by partial oxidation at high temperatures. The model used is based
on the theory of the two phases (bubble - emulsion) suitable for predicting experimental
results in reactions that occur in fluidized beds. The model is ssimulated from the set of
ordinary differential equations for mass balances and energy, as well as hydrodynamic
studies of porosity, velocity, fraction of bubbles, with certain assumptions such as
isothermal behavior of the process.

Key words: gasification, model, simulation

Copyright © 2014. Este es un articulo de acceso abierto, 1o que permite su uso ilimitado, distribucién y
reproduccién en cualguier medio, siempre gue la obra origina sea debidamente citada.

* Autor para la correspondencia: Juan B. de Ledn, E-mail: juanba@uclv.edu.cu

26


mailto:juanba@uclv.edu.cu
http://centroazucar.qf.uclv.edu.cu

Matiauda et al. / Centro Azlicar Vol 41, No. 2, Abril-Junio 2014 (pp. 26-37)

1. INTRODUCCION

En general los modelos de gasificacion en lecho fluidizado se distinguen en modelos
termodinamicos, model os seguin régimen de flujo y modelos transitorios.

El modelo simple de fase doble (Toomey and Johnstone, 1953) que supone que todo €l
gas en exceso a la velocidad minima de fluidizacién fluye en e lecho como burbujas
mientras la fase emulsion permanece estacionaria en las condiciones de fluidizacion
minima, es de pobre ajuste experimental.

El modelo de Davidson (Davidson and Harrison, 1963), sobre la mecénica de fluidos,
avanza a suponer burbujas esféricas libre de sdlidos en un lecho cuyos solidos se
desplazan fuera del camino de las burbujas como un fluido viscoso y € gas fluye a
través de laregion densa en situacion viscosaincompresible.

A partir de éste surgieron modelos en base a consideraciones de las burbujas, la
posibilidad de dos o tres regiones y por lo tanto de la cantidad de parametros, |legando
al modelo K-L (Kunii and Levenspiel, 1991) en tres fases (burbuja, nube, emulsion),
con sus parametros en términos de una variable como el tamafio efectivo de burbujas.
Adicionalmente existen estudios sobre € Ilamado modelo de flujo neto (Yan et a.,
1998), que se refiere a la generaciéon neta del nUmero de moles de gas en la fase
emulsion, debido a la devolatilizacion y las reacciones homo y heterogeness,
diferenciando en tomar modelo flujo pistén en la fase burbuja y de mezcla completa en
fase emulsion.

La mayoria de ellos atendieron el tratamiento del sdlido carbon, recientes trabajos
(Yang et a., 2005) incorporan el estudio sobre la gasificacion de biomasa.

El presente trabajo tiene como fin disponer de un programa predictivo de la distribucion
y concentraciones de las especies productos, durante la gasificacion de pellets de
biomasa (aserrin de pino) en lecho fluidizado, suponiendo las fases de burbuja y
emulsion, considerando las propiedades termodinamicas, de transporte e
hidrodinamicas, para su gjecucion en ordenador.

2. DESARROLLO

2.1. Modeo de gasificacion

El modelo utilizado se basa en la teoria de las dos fases (burbuja — emulsién), adecuado
para predecir resultados experimentales en reacciones que ocurren en lechos
fluidizados (Figura 1), donde € lecho fluidizado consiste de una fase continua
(emulsion), de porosidad constante, con las particulas uniformemente distribuidas en la
corriente gaseosa y una gaseosa discontinua (diluida) con gases Unicamente como
burbujas, eventuamente canales y flujo viscoso. Todo € gas llamado en exceso del
necesario para mantener la fluidizacion en la fase emulsion, se supone pasa a través del
lecho como burbujas libres de sélidos. El flujo y densidad en la emulsién no dependen
delaveocidad superficial del gas, registrandose intercambio masico y de calor entre las
fases.
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Figura 1. Zonas diferenciadas en el gasificador de lecho fluido

L as suposiciones adoptadas se enumeran como:

El sdlido esta perfectamente homogeneizado en la fase emulsion.

Las fases de burbuja 'y emulsion se modelan matematicamente para un reactor de
mezcla completa (RMC)

Los perfiles de concentracion y temperatura en € gasificador en las dos fases
varian en funcién del tiempo y no varian alo largo del equipo.

L a biomasa esta escasamente presente en lafase de emulsion, sin intercambio de
calor y de masaentre & solido y lafase de burbuja.

El tamafio de burbuja varia con la altura del gasificador. Crecen por coalescencia
y su tamafio es uniforme en cualquier seccion transversal del equipo

La transferencia de masa entre € gas y € solido, en la fase de emulsion, es de
tipo convectivo.

Se presenta un esquema simplificado del modelo bifésico en la figura 2, (Yan et a.,

1998).
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Figura 2. Modelo bifasico simplificado

Para la simulacion del modelo se incluye un conjunto de ecuaciones diferenciaes
ordinarias para los balances de masa y de energia; como asi también, estudios
hidrodinémicos de porosidad, velocidad, fraccién de burbujas, nimero de Arquimedes.
Las ecuaciones diferenciales de balance de masa y energia estan referidas a los
componentes C, CO, CO,, H;0, O, H, y CHg4, en las dos fases, de burbuja y de
emulsion. Las ecuaciones de balance de energia refieren la temperatura en fase de
burbujay emulsion.

L as reacciones de gasificacion y calores de formacion a 25°C representativas:

C+0, —CO; -408,4 kJ/mol (1)
C+CO, —2CO +172,0 kJ/mol )
C+H,O0 —>CO+H, +131,0kJmol A3)
CO+HO <> CO+H,  -41,1kJmol (4)
CHs+H,0 <> CO+3H,  +206,3 kI/mol (5)

junto alas respectivas ecuaciones cinéticas y constantes de equilibrio para el proceso de
gasificacion (Petersen and Werther, 2005).

Las tres primeras reacciones son heterogéneas, ocurren en lafase de emulsion; las dos
ultimas reacciones son homogéneas, ocurren en las fases burbujay emulsion.
Atendiendo a las caracteristicas del modelo, el gasificador de biomasa de lecho
fluidizado burbujeante queda dividido en tres zonas, una de burbuja, subdividida en
burbuja y emulsion, una de coalescencia o “slug” y la zona libre o “freeboard”. Para el
balance se consideran las dos primeras zonas; para cada componente es de rigor hacer
un balance de masa en la fase de burbuja y en la de emulsion. Para e componente C
(carbono), no existe transferencia de masa entre las fases burbuja'y emulsion.
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2.2. Balancesde masay energia
Balances de masay energia en las fases*

Balance de masa

Acumulacion de masa = diferencia de flujos mésicos de cada componente entre la
entrada y la salida + razdn de transferencia de masa entre las fases burbuja y
emulsion #+generacién/consumo de masa. (En fase burbuja) (6)

Setiene, entonces:

dt Vv Yirvo

dy? QP entrada " salida .
Y =Q i _Q—yib+Ki(yi -y )+R’ (7)

Balance de energia

Acumulacion de energia = diferencia de energia de cada componente entre la
entrada y la salida + transferencia de calor entre las fases burbuja'y emulsion +
calor generado por la reaccion. (En fase burbuja) (8

Resulta, entonces;

dy, & R . .
VorCini g = entradag entradp/t! ~(3 R, salidag? salicuy, + £ (vis— i)

+ fbi(AH};Rb).\/ )

Fase emulsion

Balance de masa
a) Parad gas.
Acumulacion de masa = diferencia de flujo de masa de gas entre la entrada y la
salida+ razon de transferencia de masa entre las dos fases +
generacion/consumo de masa por reaccion. (En fase emulsion).

(10)
Entonces, setiene:

e ie1Salida e e e
Yi ’o_QT Yi +Ki(yib -¥)tR (11)

dt \%

. dy; QF,entrada

*Los subindices de y; significan: 1-3-5-7-9-11 corresponden a oxigeno, didéxido, mondxido, agua,
hidrégeno y metano en fase burbuja, respectivamente, simil 2—4-6-8-10-12 en fase emulsion, 13 sélido,
14-15 temperatura fases burbuja-emulsion, respectivamente.
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b) Parad solido
Acumulacion de masa del solido = diferencia de flujo de masa del sdlido entre la
entrada y la salida # consumo de masa del sdlido por reaccion. (En fase
emulsion). 12

Setiene, entonces:

'deB_Qbiom,entrada e Quoms-SAlida

dt v Yizro— vV Yis * Rt?ioma&a (13)

Balance de energia
Acumulacion de energia = diferencia entre la entrada y la salida de energia +
calor intercambiado entre las dos fases+ calor intercambiado entre gas y solido
+calor generado por reaccién. (En fase emulsion).

(14)

Resulta, entonces:

dy
meC pm d:S =

7 7
» F.°,entradaC °, entrada) T, — Q. F", salidaC,”, salida) y;5 + f °hy, (Yus —Yis)
= =]

e

2k :
¥ e ot )a{d—g} (Moo =y ) f GZ(AHng}v (15)
P =)

Las ecuaciones diferenciales ordinarias (problema de condicion de frontera y valor
inicial) representativas asumen: a) concentraciones de los componentes valorados a
tiempo inicial son iguales para fase burbuja y emulsion b) la concentracion de los
componentes (fase burbuja-emulsién) inicial esigua ala concentracion del componente
menos € flujo difusivo c) la variacion de los componentes (fase burbuja-emulsion)
respecto alaalturalecho es nula

Suponiendo comportamiento isotérmico, dado €l corto tiempo transitorio para alcanzar
la temperatura de régimen, se desprecian las ecuaciones del  balance de energia parala
simulacion del proceso.

2.3. Aspectos hidrodinamicos del modelo
Para el gasificador de lecho burbujeante se adoptan los pardmetros hidrodinamicos,

descriptos por las ecuaciones.

*Los subindices de y; significan: 1-3-5-7-9-11 corresponden a oxigeno, didéxido, mondxido, agua,
hidrégeno y metano en fase burbuja, respectivamente, simil 2—4-6-8-10-12 en fase emulsion, 13 sélido,
14-15 temperatura fases burbuja-emulsion, respectivamente.
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1. Veocidad minima de fluidizacion, (Botterill and Bessant, 1976).

urrf =( o J[\/(1135,7+0,0408Ar)—33,7] (16)
pg p

donde e nimero de Arquimedes, Ar, estd dado por la expresion:

_dp’py (s —p,)9
- 2

Hy
2. Velocidad de burbuja, (Davidson and Harrison, 1963)

Ar (17)

ub =u, —umf +0,711,/9.d,) (18)
3. Fraccién de burbujasy fraccion de emulsion, se calculaa partir de

fb:uo—umf; ;

=1-f, (19)
ub

e

4. Veocidad de emulsion, (Kunii and Levenspiel, 1991)

umf

Y= (20

5. Porosidad a la velocidad de fluidizacion minima, (Abrahamsen and
Geldart, 1980)
emf =0,4025+603,7d (21)

6. Porosidad en la fase de burbuja, (Davidson and Harrison, 1963).

¢, = 0,784— 0139.exp] (U, —unf) (22)
0,272

7. Porosidad del lecho, (Kunii D, Levenspiel,1991).
E=0,6,+0,8, (23)
8. Cosficiente de transferencia de masa de cada componente entre las dos

fases, (Kunii and Levenspiel, 1991).

i) Entre burbujay nube.

K., —asdm L 5a50 ")
i7bn ) d Y d

*Los subindices de y; significan: 1-3-5-7-9-11 corresponden a oxigeno, didéxido, mondxido, agua,
hidrégeno y metano en fase burbuja, respectivamente, simil 2—4-6-8-10-12 en fase emulsion, 13 sélido,
14-15 temperatura fases burbuja-emulsion, respectivamente.
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ii) Entre nube y emulsion.
emf DUbY)
K, vy = 6,78 T 12 (24)
db

iii) Entre las fases burbujay emulsion.
1 1 1

= +
Ki (Ki’bn)b (K

i’ne)e

9. Coeficiente de transferencia de calor entre las fases burbuja y emulsion,
(Kunii and Levenspiel, 1991).

i) Entre burbujay nube.

umfC,,.C.,., L 5ae ((Cmeme)llzlglm)

db db1,25

(M, ), =45

ii) Entre nube y emulsion.

enfx CC u )
(hne)e _ 6,78( Km ;n PmubJ
db

iii) Entre las fases burbujay emulsion. (25)
1 1 1

- = +

hbe (hbn)b (hne)e

2.4. Programa de simulacion

El programa, bajo Octave version 3.2.4 (para Windows) y empleo de lainterfaz gréfica
de usuario GUI Octave 1.1.1. requiere e ingreso de propiedades y parametros del
model o isotérmico, reconocidos como:

R(constante cinética de los gases) [JmolK], Mp (peso molecular carbono), Pp (densidad
del char) (gr/m®), Emf (porosidad a fluidizacion minima), dp (didmetro particulalecho)
(m), Q (caudal aire) (m%s), V (volumen gasificador) (m®), Hbe (coeficiente de calor
entre fase burbujay fase emulsion) (kIJm>K), Kbe (coeficiente de masa entre fase
burbuja y fase emulsién) (s?), T temperatura de régimen (°K), tiempo de
simulacion(s), y? concentraciones iniciaes de las especies (carbono, oxigeno, hidrdgeno,
agua) (mol/m?3).

La gecucion del programa dara las concentraciones de los especies productos de la
gasificacion (carbono, oxigeno, hidrégeno, agua, mondxido de carbono, dioxido de
carbono, metano) (mol/m°)

La resolucion del modelo, sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias se realiza con
el resolvedor oded5 (Runge Kutta explicito de orden 4).
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3. RESULTADOSY DISCUSION

Para la simulacién computacional del modelo matematico, se presentan los resultados
para una seleccion particular de los parametros (valores caracteristicos del proceso de
gasificacion parala materia prima aserrin de pino):

Flujo de aserrin: 0,15 kg/h (pellets y a granel), de formulaempirica C4 2 He 1 O27
Humedad del aserrin: inferior a 6%; caudal de aire: 2 m*/h (a Patm); temperatura de
operacion reactor: 800 °C; porosidad: 0,55; d,=0,0005m; Kbe=22s"; V=0,00113m’;
tiempo simulacion: 10s

Se presentan |as graficas de concentracion de hidrogeno, en funcion del tiempo, como €l
conjunto de las especies gaseosas (figuras 3-4)

COMNCENTRACIONES FINALES

20

T
a8 (Hidrdgeno en burbuja)

malind
=
T
|

tiempo
20 T T T T
w10 (Hidrégeno en emulsidn

molind
=
T
|

tiempo

Figura 3. Concentracion de hidrégeno

COMCENTRACIONES FINALES
50

————— €Oz Ditkido en emulsidn)
: GO (Mondido n burbujs)
4t S S S [ [ CO (Mondxido en ermulsidr
: H H H H ' Hzo ¢hgua en burbuja)

H2O A gua en ermulsisn)
H2 (Hidrégeno en burbuja)
————— H2 (Hidrégeno en ernulsidn
: : : : CH4 Metano 2n burbujs)
a0 | E B B ———— e R CH4 (Metano en emulsion) ||

-++ & (Carbono en emulsién

e

tiempo

Figura 4. Concentraciones de especi es gaseosas

34



Matiauda et al. / Centro Azlicar Vol 41, No. 2, Abril-Junio 2014 (pp. 26-37)

4. CONCLUSIONES

El modelo, en referencia alas concentraciones finales de las especies gaseosas, muestra
significativa influencia de la concentracion inicial de carbono (flujo méasico de biomasa
y composicion de la biomasa) y de agua (contenido de humedad de la biomasa,
posibilidad de inyeccion secundaria de vapor 0 mezclas aire-vapor como comburentes),
principalmente traducidas en e consumo pleno del carbono y concentraciones finales
altas de hidrogeno y descenso de mondxido.

La variacion dd nivel de temperaturas en € intervalo usua para los procesos de
gasificacion (800-1000°C) no gerce importante significado sobre las concentraciones
finales. En e mismo sentido se manifiestalavariacion del caudal de aire.

Registra influencia la condicion del lecho, es decir valores mas altos de porosidad son
proporcionales a la disminuciéon de concentracion final de carbono y a aumento del
contenido de hidrégeno.

Para la simplificacién del modelo se han tomado valores constantes del coeficiente de
transferencia de masa, su variacion como pardmetro no incide significativamente en las
concentraciones finales de | as especies gaseosas.

En definitiva, se manifiesta un significativo control del proceso por las reacciones
involucradas, através de su expresion cinética, de cualquier manera de origen empirico.

El modelo smulado, basado en una teoria simplificada del fendmeno de gasificacion,
deja abierto el estudio mas exhaustivo de variables y parametros, avanzando sobre €l
grado de complgjidad, que junto a las précticas experimentales en e contexto de la
técnica de lecho fluidizado, permitird enriquecer los aportes de la investigacion en este
campo y en esta escala, incluyendo |as herramientas mateméti cas empleadas.

NOMENCLATURA

a=difusividad térmica (m?%s)

Ar: Numero de Arquimedes (adim)

Cpie = capacidad ca orifica de cada componente en fase emulsién (J/kmol oK)

Cpib = capacidad calorifica de cada componente en fase burbuja (Jkmol °K)
C,m = capacidad calorificade lamezcla (Jkmol °K)

C,,= concentracion mezcla gasesosa (kmol/m?®)

d, = diametro de particuladel lecho (m)

CL = diametro de burbuja (m)

D, = coeficiente difusivo (m?/s)

f, = fraccion de burbuja (adim)

f, = fraccion de emulsion (adim)

F = flujo masico del componentei (kg/s)

g = aceleracion de la gravedad (m/s?)
h,. = coeficiente de calor entre fases burbujay emulsion (kJ/m3s °K)

(h,,), = coeficiente de calor entre fases burbuja- nube, fase burbuja (k¥m’s °K))
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(h..)., = coeficiente de calor entre nube y emulsion, en fase emulsion (k¥m°sK).
K, = coeficiente de masa parael componentei (st

K., = coeficiente de masa para el componentei, entre burbujay nube (s%).

Ki ne
(K. ,p, ), = coef. masa parael componente i, entre burbujay nube, en fase burbuja (sh

i'bn

= coeficiente de masa parael componente i, entre nubey emulsion (s%).

(K,,..). = coef. masa parael comp. i, entre nube y emulsion, en faseemulsion (s

17ne
kge = conductividad térmica de lamezcla en la emulsion (kJ/m°K)

L =longitud del pellet (m)
M = masadel pellet (g)

Q"= caudal fase burbuja (m?/s)

Q° = caudal fase emulsion (m*/s)

Qe = CaUdal (M?/s)

ub = velocidad en fase burbuja (m/s)

u, = velocidad en fase emulsion (m/s)

umf = velocidad de fluidizacién minima (m/s)

u, = velocidad inicial (m/s)

t, = tiempo de devolatilizacion (s)

t. = tiempo de combustion del char ()
V=volumen gasif. (m®)

R’ =generacion/consumo de componentei en fase burbuja (mol/m?3s)

R® =generacion/consumo de componente i en fase emulsion (mol/m?3s)

y” = concentracion de componente i en fase burbuja (i=1,3,5,7,9,11,13) (mol/m®)
y’= concentracion inicial de componente i (mol/md).

y: =concentracion de componente i en fase emulsion (i=2,4,6,8,10,14) (mol/ m°).
Y5, Yo = temperaturas de emulsion y burbuja, respectivamente (°K)

o = fraccion de volumen en cada fase (adim)

& = porosidad del lecho (adim),g, = porosidad fase burbuja (adim),& = porosidad fase
emulsion (adim)

x =conductividad térmica mezcla(kJ/ms°K)

p, = densidad del gas (kg/m°)

p,, = densidad de la mezcla gaseosa (kg/m°)

p. = densidad del sdlido (kg/m®)

1, = Vviscosidad del gas (kg/ms)

¢ = diametro del pellet (mm)

AH f = ental pia de reaccion en fase emulsién (Jkmol)
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AH ﬁi’ = entalpia de reaccion en fase burbuja (Jkmol)

R= Constante cinética de los gases [ JmolK]
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