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Resumen

Este estudio describe un modelo numérico bidimensional, basado en Dindmica de
Fluidos Computacional (CED), desarrollado para simular el flujo y las reacciones
que ocurren en un gasificador estratificado de flujos paralelos, en el que se resuelven
ecuaciones de conservacién Eulerianas para los componentes de la fase gaseosa, la
fase sélida, velocidades y entalpias especificas. El modelo esta basado en el cédigo
PHOENICS y representa una herramienta que puede ser utilizada en el andlisis y
disefio de gasificadores. En las reacciones globales homogéneas se consideran las
contribuciones de la cinética quimica y la rapidez de mezclado, usando el modelo
Eddy Brake-UP (EBU). La media harménica de la cinética quimica y la transferencia
de masa, determinan las velocidades globales de las reacciones heterogéneas entre el
carbén activoy O,, CO,y H,O. El efecto de la turbulencia en la fase gaseosa se deter-
mina usando el modelo k-¢. El modelo proporciona informacién de la composicién
del gas, velocidades y temperaturas de salida y el comportamiento del reactor, y
permite cambiar los pardmetros de operacion, y las propiedades de la alimentacion.
Finalmente, se comparan los valores predichos por el modelo con datos disponibles
en la literatura, mostrando congruencia satisfactoria desde un punto de vista
cualitativo.

Descriptores: Modelado CFD, gasificacién de biomasa, gasificador estratificado,
modeloEddyBrake-UP.

Abstract
This paper contains the description of a bidimensional Computacional Fluid Dynamics
(CED), model developed to simulate the flow and reaction in a stratified downdraft bio-
mass gasifier, whereby Eulerian conservation equations are solved for particle and gas
phase components, velocities and specific enthalpies. The model is based on the
PHOENICS package and represents a tool which can be used in gasifier analysis and de-
sign. Contributions of chemical kinetic and the mixing rate using the EBU approach are
considered in the gas phase global homogeneous reactions. The harmonic blending of che-
mical kinetics and mass transfer effects, determine the global heterogeneous reactions bet-
ween char and O,, CO,, and H,O. The turbulence effect in the gas phase is accounted by
the standard x-€ approach. The model provides information of the producer gas composi-
tion, velocities and temperature at the outlet, and allows different operating parameters
and feed properties to be changed. Finally, a comparison with experimental data availa-
ble in literature was done, which showed satisfactory agreement from a qualitative point

of view, though further validation is required.
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Introduccién

Entre las fuentes de energfa renovables (solar, viento,
hidrdulica, mareomotriz) la biomasa es la que tiene ma-
yor potencial para produccién de energfa. La gasifica-
cién, un proceso termoquimico, convierte a la biomasa
alimentada a un reactor (gasificador) en un gas combus-
tible con poder calorifico de 3-5 MJ/Nm? (Mansaray et
al., 2000), cuando se utiliza aire como oxidante (de
10-20 MJ/Nm?, usando oxigeno y/o vapor de agua co-
mo oxidante), esta energia es disponible debido al con-
tenido de CO y H, del gas producido. Este gas puede ser
utilizado en calentadores, intercambiadores de calor,
motores de combustién interna, combustibles y quimi-
cos sintéticos. Este trabajo describe el disefo de un
gasificador estratificado de flujos paralelos.

En un gasificador estratificado de flujos paralelos
(GEFP, downdraft) el combustible se alimenta por la
parte superior del gasificador mediante un tornillo sin-
fin y el aire, a través de cuatro entradas radiales, distri-
buidas circunferencialmente. Los flujos paralelos de
particulas sélidas y aire se mueven lentamente a lo largo
del gasificador. Se deposita una alimentacién continua
de biomasa fresca en la superficie del lecho, para mante-
ner el nivel constante de la cama mientras procede la ga-
sificacién. La cantidad de aire es controlada de modo
que existan suficientes reacciones de combustién para
mantener la temperatura del sistema lo suficientemen-
te alta para pirolizar al combustible, pero de manera
que no todos los volatiles sean consumidos. Las reaccio-
nes de la fase gaseosa ocurren rapidamente, producien-
do una mezcla de CO, H,, CH,, CO,, H,O y N,. Una
vez que los volatiles se han desprendido del sélido, per-
manece una mezcla de carbén fijo y cenizas como rema-
nente. El carbén fijo reacciona con CO, y H,O para
producir CO y H,.

Para predecir la composicién del gas producido, el
perfil de temperatura del sélido y del gas y el comporta-
miento del gasificador cuando las condiciones de opera-
cién y de alimentacién varian, se han propuesto varios
modelos numéricos para sistemas de conversién de bio-
masa. Muy pocos modelos matematicos han acoplado
la cinética de reacciones quimicas y los fenémenos de
transporte a gasificadores estratificados de flujos para-
lelos (Manurung y Beenackers, 1994). Un modelo de
equilibrio fue usado para predecir el proceso de
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gasificaciéon en un GEFP, determinando la composicién
del gas y su poder calorifico (Zainal e al., 2001). Presen-
taron un modelo transiente unidimensional para la par-
ticula y el lecho (1-D+1-D) para un gasificador de flujos
cruzados, resolviendo balances de masa, momentum y
energfa para todo el sistema (Wurzenberger et al., 2002).
Modelaron los procesos de gasificacién de madera, ba-
sandose en la minimizacién de la energfa libre de Gibbs
y utilizando el simulador de procesos ASPEN PLUS
(Mathieu y Dubuisson, 2002). Desarrollaron un modelo
fenomenoldgico de la gasificacién de biomasa en un
GEFP, bajo régimen permanente, basado en reacciones
cinéticas de la literatura para la zona de reduccién (Gil-
drap et al., 2003). Modificaron el modelo de Gildrap in-
corporando la variacién del factor de reactividad del
carbonizado (CRF) a lo largo del la zona de reduccién
del GEFP, para predecir la composiciéon del gas
producido y el perfil de temperatura de la fase gaseosa
(Babu y Sheth, 2006).

Todos los trabajos mencionados anteriormente
consideran un flujo unidireccional (flujo pistén) y no se
considera la turbulencia del gas en el lecho fijo.

Este trabajo se avoca a la construccién de un modelo
dindmico bidimensional en coordenadas cilindricas es-
féricas para el gasificador y en coordenadas esféricas pa-
ra la particula de biomasa, considerando los fendmenos
quimicos y de transporte, la energfa cinética turbulenta
y su disipacién en el gas que cruza el lecho mévil en un
GEFP. Ademis, las constantes cinéticas de las reaccio-
nes involucradas, consideran a la particula de biomasa
térmicamente “gruesa” (Bryden et al., 2002).

El modelo presente
Ecuaciones de conservacién
En cualquier tiempo, cualquier propiedad de la fase ga-

seosa o fase sélida (@, ), se puede determinar resolvien-
do la ecuacién de conservacién Euleriana

WW(W{V‘ ®,) (T, rV®,) =
(1)
S sl o o+, (@, -0,
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Enlaecuacién (1) @, representa el valor de ®en la frac-
cién maésica (m, ;) proveniente de la fasej hacia la fase /;
similarmente ®_. La doble barra (|) es un operador, que
toma el valor maximo entre cero y la cantidad encerra-
dayf, ., esun coeficiente del factor de friccién para el
transporte difusivo de ®@entre las fases. Para la ecuacién
de momentum, f, ,, representa la modificacién a la
ecuacién de Navier-Stokes para un flujo a través de un
lecho fijo o fuerzas volumétricas o de friccién sobre la
particula. Para la ecuacién de entalpia, la transferencia
de calor entre las fases. Finalmente S, representa otras
fuentes, por ejemplo los gradientes de presién en las
ecuaciones de momentum. p, es la densidad de la fase
sélida o gaseosa, r; es la fraccién volumétrica de cada fa-
se, V, es la velocidad de la fase y ', es el coeficiente
convectivo.

El término V(I Vr, @, ), en la ecuacion (1) es la difu-
sién turbulenta inherente a la fase y solo estd presente
en la fase gaseosa.

Para la fase sélida de biomasa, la ecuacién (1) se re-
suelve para: dos componentes de velocidad (radial y
axial), la entalpia, las fracciones mésicas de los compo-
nentes (biomasa cruda, carbonizado y agua).

Para la fase gaseosa la ecuacion (1) se resuelve para:
dos componentes de velocidad, entalpia, energia cinéti-
ca turbulenta y su disipacién y las fracciones mésicas de
todas las especies quimicas de la fase gaseosa (CO, H,,
CO,, H,)0, O,, CH,).

Turbulencia

Enfatizaron que en lechos empacados, basado en grafi-
cas de ecuaciones tipo Ergun y de varios autores, que la
desviacién del régimen estrictamente laminar llega a ser
significativo a valores mucho menores del ndmero de
Reynolds, alrededor de 100 (Niven, 2002). Cubriendo
un amplio intervalo de condiciones de turbulencia, es-
tudiaron los coeficientes de transferencia de calor entre
las particulas de un lecho empacado, con Re =250-690.
En el flujo de aire alrededor de esferas establecieron
Re=100 para considerar flujo turbulento (Collier et al.,
2004). En este estudio utilizamos el modelo de turbu-
lencia estdndar.

Transferencia de calor entre la particula
y la fase gaseosa

El calor convectivo es modelado como (Souza-Santos,
2004):

=@plCiﬂ1 w, Re” "7 ProA(T, -T,) (2)

d

Donde g, ,, es el calor convectivo, Re y Pr, son los nd-
meros de Reynolds y Prandtl para la fase gaseosa, res-
pectivamente. p, Es la densidad del gas, (T, -T,) es la di-
ferencia de temperaturas entre las fases, D es el didme-
tro de la particula, Cp, el calor especifico del gas y w, es
la velocidad de la fase gaseosa.

La fuerza de friccién entre las particulas y la fase ga-
seosa es modelada como:

3
fie/ :f/ai :EP1CD‘Vr‘ (8)
Donde |V | es la velocidad relativa entre la particula y el

gas, D es el didmetro de la particula, f,,, =f,,, es la

=l

fuerza de friccién y C,, es el coeficiente de friccién de-
terminado por:

24(1+0.15Re%%
c, -t ), 0

Donde Re es el nimero de Reynods dado por:

_p|V.ID
He

Re ©)

Donde p, es la densidad del gas y p, la viscosidad de la
fase gaseosa.

Propiedades fisicas

Se considera que el flujo gaseoso tiene un comporta-
miento de gas ideal, de modo que la densidad, capacidad
calorifica y entalpia de la fase gaseosa dependen de la
temperatura y la composicién del gas, ecuacién (6). La
entalpia considera ambas, la entalpfa térmica y la qui-
mica (ecuacién 7).

P:%~ (6)
RTZ—"’

k=1 W,

Donde p es la presién de la fase gaseosa, R la constante
universal del gas ideal, T es la temperatura de la fase ga-
seosa, y, es la fraccion masica de cada componente de la
fase gaseosa y w, es el peso molecular de cada compo-
nente del gas.
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h

k

T
=Ahy,, . + [ Cp,dT. )

TU

Donde T es la temperatura de referencia, Cp, es la ca-
pacidad calorifica a presién constante para la k ésima es-
pecie y Ak, es la entalpia de formacion de la késima
especie; definida como el calor requerido cuando un
kmol de sustancia es formado a partir de sus elementos
en el estado estdndar. Para la biomasa, la capacidad ca-
lorifica y la densidad se consideran constantes y su tem-
peratura se determina de su entalpia.

Modelado de reacciones quimicas
Pirélisis

Cuando la madera es calentada la hemicelulosa y la lig-
nocelulosa se descomponen por ruptura térmica de sus
uniones quimicas, desprendiendo materiales volatiles.
Este proceso no oxidativo llamado pirdlisis o devolatili-
zacién tiene un fuerte efecto sobre el proceso global de
gasificacion.

En este modelo se supone que la velocidad de pirdli-
sis primaria es proporcional a la fraccién maésica de vola-
tiles remanentes en la particula, considerada térmica-
mente “gruesa”.

En el proceso de devolatizacién, se considera que la
biomasa cruda se consume para formar carbén activo (y
ceniza) en la fase sélida y gas (y alquitrdn) en la fase ga-
seosa (Bryden er al., 2002) La rapidez de devolatiliza-

cién es
r, :APp2y2 eXp(—EP /RT). 8

Donde A, es una constante, p, la densidad de la bioma-
sa, y, la biomasa cruda remanente en la fase sélida, E,
la energfa de activacion, R la constante universal de los
gases y T, la temperatura de la fase sélida.

Reacciones heterogéneas sélido-gas

Las reacciones heterogéneas de combustién y gasifica-
cién del carbonizado son descritas por el modelo de nd-
cleo no reactivo y particula reducida. La rapidez de reac-
cién global se obtiene de la media harménica de la velo-
cidad de reaccién cinética y la rapidez de transferencia
de masa.

1

k., =— =0, CO, yH,O 9
Gi (1//6/61)"1‘(1/le) ! 2 2y 2 ()

332 RIT Vol.IX. No.4. 2008 329-338, ISSN1405-7743 FI-UNAM

El orden aparente de las reacciones heterogéneas es 1
(Manurung y Beenackers, 1994; Di Blasi, 2000; de Sou-
za, 2004) y se calculan como:

3
Ther :Bkc,Vi' (10)

El coeficiente cinético de transferencia de masa se deter-
mina por

Ek

b, = A . (1)

Donde A, es el factor preexponencial, E,, la energfa de
activacién, para CO,, H,Oy O, y T, la temperatura de
la particula de carbono.

Y el coeficiente difusivo de transferencia de masa
como:

_ ShD, Mc 1)
P RT,D

Donde Sh es el nimero de Sherwood de la particula, D,
es el coeficiente de difusién para O,, CO,y H,Oy Mces
el peso molecular del carbén.

En este trabajo se consideran las siguientes reaccio-
nes gobales:

, -
C+£°—+102 —>,2—mCO+,LCOZ (13)
+2 o+2 o+2
kZ
C+CO, 52C0 (14)
ks
C+H,0->CO+H, (15)

La razén de produccién de CO a CO,, », cambia con la
temperatura, como se muestra en la tabla 1.
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Tabla 1. Expresiones cinéticas para las reacciones heterogéneas de combustion/gasificacion

Rapidez de reaccién Unidades Fuente
. -13,078
£ =15x10° exp(];ﬁ% (1-X)"? ol Di Blasi, 2000
2
-30,178
n=3x10° exp[TJ — Monson et al., 1995
2
. —-29 844
 =4364 exp[ 72 ) co, st Biggs y Agarwal, 1997
P _ kwo . .
ST 14 kspio+ ke, s Mdhlen et al., 1985
-18,522
k, =493 x10° exp[T] s'ibar? Mihlen er al., 1985
2
-3,548
ks =111 x10" exp( 7’15 ] bar! Mahlen er al, 1985
2
. 25,161
ks =153 x107 exp [] bar-! Mihlen et al., 1985

2

Reacciones homogéneas en fase gaseosa

El material volatil, que incluye alquitranes y metano,
reacciona con oxigeno para formar vapor de agua y mo-
noéxido de carbono, de acuerdo con una reaccién global
finita. También se consideran reacciones globales para
la oxidaciéon de COy H, a CO, y H,O, respectivamente.
Los alquitranes son modelados como metano.

El calor generado por las reacciones exotérmicas es
importante para la pirdlisis y las reacciones de gasifica-
cién. En el presente trabajo se consideran las siguientes
reacciones homogéneas:

CO+H,0-5CO+3H, (16)
CO+1/20, 55CO, (17)
H, +1/20, 5H,0 (18)
CH, +H,0 5CO+3H, (19)
CH, +0, -5CO+2H,0 (20)
CO+3H, 5CH, +H,0 1)

La reaccién (16) esté limitada por el equilibrio. A bajas
temperaturas, se favorece la produccién de CO,y H,, a
altas temperaturas CO y H,O. La constante de equili-
brio se calcula a partir de la energfa libre de Gibbs de la
reaccién. El equilibrio de las reacciones (17-21) esta des-
plazado hacia los productos, por lo tanto, la reaccién in-
versa puede ser despreciada. Todos los pardmetros ciné-

ticos se obtuvieron de la literatura y se muestran en la
tabla 2.
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Tabla 2. Expresiones cinéticas para las reacciones homogéneas en la fase gaseosa

Rapidez de reaccién Unidades Fuente
. . -1510
r, =278 x10° eXp[T] sl Souza-Santos (2004)
g
. -20,119
fs =398 x10" exp — sl Groppi et al., (2000)
g
. -13,127
fo =219 x10" exp — sl Groppi et al., (2000)
. 24343
f, =158 x10° exp — sl Groppi et al., (2000)
. -468
r, =321 x10° exp[T] sl Zhubrin et al., (2000)
g
. —468
f, =3.21x10° 6Xp[T] sl Zhubrin et al,, (2000)

8

Las rapideces de las reacciones (16-21) se computan por:

k=min(k, k

R

(22)

Donde k,, y k,,, son la rapidez cinética (tipo Arrhe-

nius) y la velocidad de mezclado turbulento, &, se cal-
cula con el modelo Eddy Breake-Up (EBU):
‘ i
ki =Crpy = mi'{yi 7}/1J (23)
K S s,

Donde y; y y/ son las fracciones mésicas de las especies
participantes en la reaccién, S;, y S; son los coeficientes
estequiométricos asociados, k y €la energfa cinética tur-
bulenta y su rapidez de disipacién, respectivamente. En
este trabajo, todas las rapideces fueron evaluadas utili-
zando los valores locales promedio de temperatura y
concentracion. Para la constante C,,, se usé el valor de 4.

Metodologia

El gasificador estratificado de flujos paralelos es simétri-
co, por lo que solamente se simulé la mitad en dos di-
mensiones, en coordenadas cilindricas polares. Se utili-
z6 un método de volumen finito para resolver las ecua-

ciones de transporte, usando un cédigo CFD comercial.
El cédigo PHOENICS, con un algoritmo IPSA se usé
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para resolver el acoplamiento de presién-volumen-frac-
cién volumétrica. Se utilizé6 una malla de 5x20 (ra-
dial-axial). El refinamiento de la malla no mejora los
resultados, por lo que se considera el modelo indepen-
diente del tamafio de malla.

La simulacién se realizé utilizando particulas de bio-
masa de 2.5E-02 m de didmetro, con un contenido de
80% de material volatil y 15% de humedad. El aire ali-
mentado se considera compuesto de 77% mol de Nitré-
geno y 21% de oxigeno en mol y una temperatura de
300K. Todos los restantes componentes de la fase ga-
seosa (YCH4, YH2, YCO, YCO2 y YH20) tienen un
valor inicial de 0 %.Se considera un gasificador de plan-
ta piloto (ID=0.50 m y altura de 0.50 m), con una poro-
sidad constante de 0.5. Se considera una operacién en
estado permanente considerando las dos variables ope-
racionales: la rapidez de alimentacién de biomasa (By) y
la cantidad de aire por cada kilogramo de biomasa ali-
mentada (A). La rapidez de alimentacién de biomasa se
varié en el intervalo 5-25 kg/h, para una relacién de aire
combustible (Ay/B;) de 1.5. También se estudié el efecto
de la relacién aire/combustible varidndolo de 1.2-2.25
Nm?/kg de biomasa alimentada, para una rapidez de
alimentacién de biomasa de 15 kg/h.
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Resultados y discusién

Se realizé un primer conjunto de simulaciones variando
la cantidad de biomasa alimentada en el intervalo de
5-25 kg/h para una relacién de 1.5 de Nm?® de aire por
cada kilogramo de biomasa seca alimentada. Se estudié
el efecto de la cantidad de aire alimentado variando en
el intervalo de 1.2-2.5 Nm?® de aire por cada kilogramo
de biomasa alimentada para un flujo biomésico de 18
kg/h. Se supuso que la biomasa se alimenta seca al gasi-
ficador, inyectando su contenido de agua inicial con el
aire precalentado. La tabla 3 muestra los datos utiliza-
dos en la simulacién de modelo.

Perfiles de composicién
Como puede verse en la figura 1, el modelo predice ade-

cuadamente los perfiles de composicién de los compo-
nentes relevantes del gas combustible obtenido (CO, H,

y CO,). El oxigeno es consumido rdpidamente debido a
las reacciones de combustién del carbén fijo y los volati-
les (CH,). El carbén fijo es consumido por las reacciones
de gasificacién produciendo CO y H,, la reaccién de re-
formacién del metano con vapor de agua también pro-
duce CO y H,. Las altas concentraciones de CO y H,
son reducidas por las reacciones de sustitucién, reduc-
cién de CO y oxidacién de H,. Como puede verse en la
tabla 3, los valores predichos por este modelo estdn
muy cercanos a los valores para materiales biomadsicos
reportados en la literatura.

Tabla 3. Pardmetros y condiciones de operacion utilizados en la simulacién del gasificador estratificado de flujos paralelos,
utilizando cascarilla de arroz (Manurung y Beenackers, 1994)

Biomasa (cascarilla de arroz)

Flujo Mésico 10-25 Kg/h
Temperatura 300K
Composicién Andlisis préximo % peso: Andlisis dltino % peso:

Humedad 11-13
Ceniza: 5
Carboén fijo: 12
Volatiles: 68

Carbén: 49.5
Oxigeno: 45.0
Hidrégeno: 5.2
Nitrégeno: 0.4

Didmetro medio inicial 2.5E-02m
Poder calorifico inferior 15-18 MJ/Kg
Densidad inicial 650 Kg/m?®
Aire
Flujo Volumétrico 1.0-2.5 Nm?®/Kg biomasa
Temperatura 500 K
Didmetro de lecho 0.50 m
Altura de lecho 0.50 m
Espesor de pared de reactor 0.25 m
Presién del gasificador 1.013 bar
Temperatura interna del gasificador 1,100 K
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25

——®#— YCO (Manurung y
Beenackers)

===-@-—= YCO (Este Trabajo)

=—d—— YH2 (Manurung y
Beenackers)

Volumen % v/v

===<f-=== YH2 (Este Trabajo)

—fll— YCO2 (Manurung y
Beenackers)

«==4f--= YCO2 (Este Trabajo)

YCH4 (Este Trabajo)

O L-H/ I I I
o 01 02 03

Distancia axial, m

0.4 0.5

Figura 1. Perfiles de los principales componentes del gas combustible

Tabla 4. Comparacion entre la composicion del gas combustible predicha por el modelo y los datos disponibles en la literatura

Manurung y Di Blasi, 2000 Jayah et al,, (2003) Babu y Sheth Este trabajo
% volumen Beenackers (1994) (2006)
Experimental Simulacién Experimental Simulacién Simulacién
Co 17-18 18.5-20.3 22 23 17-18
H, 12-18.5 9.8-16.8 20 17 12-13
CH, - 2.4-45 1-2 3-4 6-7
CO, 12-13 10-16 10 12 11-12
N2 45-55 43-60 52 51 47-52
Perfiles de velocidad Conclusiones

La figura 2 muestra la variacién de la velocidad de la fase
gaseosa, con valores mayores en la zona de oxidacién,
debido a la devolatilizacién y a las reacciones exotérmi-
cas de combustién de volétiles y carbén fijo. La veloci-
dad disminuye por las reacciones endotérmicas de gasi-
ficacién y al final aumenta, desde una distancia de
0.38m, debido a la reaccién exotérmica de reduccién de
CO. La variacién de la velocidad de la fase sélida es
menor.
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La pirdlisis y la combustién parcial de volatiles y carbén
fijo suceden en una regién de 0.05-0.07 m. (en la parte
superior del gasificador). En esta zona el oxigeno es
completamente consumido (su concentracién ulterior
es de 10#), que es congruente con las reacciones de oxi-
dacién anteriores.

El modelo predice adecuadamente, desde un punto
de vista cualitativo, la composicién del gas combustible,
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Figura 2. Perfiles de velocidad de la fase gaseosa (linea continua) y fase sélida (linea punteada)

velocidades de la fase gaseosa y fase sélida y la tempera-
tura del gas en el gasificador.

La contribucién de las velocidades radiales a las veloci-
dades totales de ambas fases es muy pequefa (104), por
lo que se considera la componente axial, casi igual a la
velocidad resultante, justificando el flujo pistén tan
utilizado.

Es necesario considerar a la energfa cinética turbu-
lenta y su rapidez de disipacién en el modelado de gasi-
ficadores de lecho movil, toda vez que el nimero de
Reynolds varia de 100-1000, por lo que se consider la
contribucién de la velocidad de mezclado (EBU) a la ve-
locidad de reaccién de las reacciones homogéneas, en
fase gaseosa.
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