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“Simulacion numérica de un gasificador de carbén con flujos paralelos”

Resumen

La biomasa vegetal (por ejemplo, carbdn) es uno de los recursos energéticos con
mayor potencial ya que permite la generacion tanto de energia térmica como
eléctrica, mediante tecnologias de bajo costo como la gasificacion en lecho fijo. La
transformaciéon del carbén, un combustible solido, en un combustible gaseoso,
puede ser aprovechable en motores de combustidon interna alternativos o en
turbinas de gas como combustibles. Con el uso del carb6n se obtiene una solucion
a dos problemas actuales, el alto costo del petrdleo y la contaminacion ambiental.

La gasificacion es el proceso mas flexible que existe para el aprovechamiento de
residuos biomasicos, por medio de procesos termoquimicos. De los tipos de
gasificacion, el que utiliza aire como agente oxidante es el mas utilizado, a pesar
de que se obtiene un gas con un bajo poder calorifico, debido a su bajo costo.

En este trabajo se presenta un modelo numérico, para la representacion de los
principales procesos, fisicos y quimicos, en un gasificador con flujos concurrentes;
El modelo se basa en un concepto Euleriano-Euleriano, y toma en cuenta los
efectos de la difusion de masa entre fases, de transferencia de calor y cantidad de
movimiento entre fases. El modelo esta implementado en un cddigo de Dinamica
de Fluidos Computacional comercial, PHOENICS.

Las ecuaciones para simular el reactor de flujos paralelos descendentes 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 alimentacion de carbon y aire desde la parte
superior del reactor. La combustion tiene lugar dentro del reactor, ademas de los
procesos de gasificacion, pirolisis, y secado.

El modelo proporciona informacion sobre la composicion del gas de sintesis,
velocidades, temperaturas de salida, y presion del proceso. Por dltimo, los
resultados obtenidos seran comparados con datos disponibles en la literatura.
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CAPITULO 1

1. INTRODUCCION

En las dltimas décadas, el planeta ha presentado variaciones significativas en su
clima, cuyo principal factor es el cambio climatico debido principalmente al efecto
invernadero. Este fendmeno evita que gran parte de la energia emitida por la
Tierra se trasmita directamente al espacio, provocando un continuo enfriamiento
de la superficie terrestre. Este efecto invernadero se acentla por la emision de
ciertos gases debidos a la quema de combustibles fOsiles para generar energia.
Estas actividades antropogénicas liberan grandes cantidades de diéxido de
carbono (COz2) y metano, principalmente, y que son enviados a la atmdsfera.

Alrededor de las tres cuartas partes de las emisiones de CO2 antropogénicas que
se han producido en los ultimos 20 afios en el mundo se deben a la quema de
combustibles fésiles, ya que el 80% de nuestra energia depende todavia de este
tipo de combustibles, petroleo y gas natural. El resto se debe fundamentalmente a
los cambios en el uso del suelo y, especialmente, a la deforestacion. La Unica
manera de evitarlo es gestionar la demanda de energia, aumentar la eficiencia
energética y el uso de energias renovables.

El aprovechamiento de las fuentes de energia renovable, entre ellas la energia
solar, edlica e hidraulica, y uso de combustibles de biomasa, es muy antiguo;
desde hace muchos siglos ya se utilizaban, no obstante, después de la primera
guerra mundial se produjo un retorno total a los combustibles fésiles, tan pronto
como volvieron a estar disponibles, debido evidentemente a su comodidad,
seguridad y ventajas economicas.

Recientemente se ha iniciado el interés por esta tecnologia, especialmente como
un medio de utilizar combustibles de biomasa, en vez de combustibles de petroleo
importados de paises en desarrollo. Este interés procede de la evidencia bien
documentada de que durante la Segunda Guerra Mundial mas de 1 millon de
vehiculos, autobuses, camiones, automoviles, barcos y trenes fueron propulsados
por gasificadores alimentados a base de madera, carbén vegetal, turba o carbén
mineral.
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1.1. ANTECEDENTES

La gasificacion es un proceso térmico que permite la conversibn de un
combustible solido, tal como la biomasa, en un combustible gaseoso, mediante un
proceso de oxidacion parcial. El gas pobre resultante, conocido como gas de
sintesis, tiene un valor calérico, que puede ser utilizado en turbinas de gas, en
motores de combustion interna o en equipos de produccion de calor y potencia.
Ambos motores térmicos pueden ser acoplados a un generador para la produccion
de electricidad. Como agente oxidante en el proceso de gasificacion se emplea,
generalmente, vapor, oxigeno o aire. El gas de sintesis contiene mondxido de
carbono (CO), diéxido de carbono (COz2), hidrogeno (Hz2), metano (CHa), alquitran
(TAR), agua y pequefias cantidades de hidrocarburos tales como el etano. Este
gas posee un bajo poder caldrico, del orden de 4 a 7 MJ/m3; en cambio, si se
emplea como agente oxidante el Oz se pueden alcanzar de 10 a 18 MJ/m?3. Sin
embargo, en la mayoria de los procesos se utiliza aire como agente oxidante, por
razones econdmicas y tecnoldgicas. A diferencia de los procesos de combustion
de carbon, la gasificacion se realiza con defecto de oxigeno.

Ademas de sustituir a combustibles ligeros de origen fosil, la gasificacion permite
obtener altos rendimientos de generacion de electricidad a partir de biomasa.
Mediante la gasificacion se pueden obtener rendimientos eléctricos de hasta un
30-32% mediante el uso de moto-generadores de gas de sintesis, mientras que
con un ciclo Rankine convencional simple se tiene un rendimiento de hasta 22%.

Los sistemas de gasificacion se vienen usando hace muchos afios. Ellos han
demostrado ser una buena alternativa para resolver los problemas energéticos en
comunidades aisladas del sistema electro-energético.

Los principios basicos de la gasificacion de la biomasa han sido conocidos desde
finales del siglo XVIII, pero las primeras aplicaciones comerciales datan de 1830.
Hacia comienzos de 1850 un gran numero de lamparas de alumbrado publico en
Londres ya funcionaban con gas producido de la gasificacion de biomasa, este
experimento constituyé en el comienzo definitivo de las investigaciones es esta
area.

Los origenes del proceso de gasificacion comienzan en Francia e Inglaterra en el
siglo XIX donde se empleaba para la manufactura de un gas combustible cuyo uso
era domestico. Durante la Primera Guerra Mundial su uso se extendio 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 fésiles relativamente baratos y de
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“quemado” facil como la gasolina desplaz6é a los gasificadores de la industria
energética. En el inicio de la Segunda Guerra Mundial surgio un interés por formas
alternativas de producir combustibles, retomando el uso de gasificadores en la
industria automotriz. Un caso destacable de este hecho surgié en Suecia, donde
en 1943 alrededor del 90% de los vehiculos contaban con un motor basado en
gasificador.

Cuando la produccion de petrdleo comenzé a estar disponible, el gas combustible
producto de la gasificacién de biomasa cay6. Actualmente debido al agotamiento
de los combustibles y a la alza en los precios del petréleo, las tecnologias de
gasificacion han sido redescubiertas recientemente como una fuente de energia
alternativa que ofrece varias ventajas sobre la combustion o quemado directo de
combustibles fésiles como la gasolina y el carbon. De manera que 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 produccion
de gases de efecto invernadero a un costo capital relativamente bajo.

Con ello se ha puesto en evidencia el efecto nocivo de los elevados precios del
petréleo, en continuo aumento, para la economia y los esfuerzos de progresos de
los paises en desarrollo importadores de petréleo. Como resultado de ello, se ha
producido un aumento del interés por las fuentes nacionales de energias
renovables, de las cuales, la biomasa, en forma de madera o de residuos
agricolas, es el mas facilmente disponible en muchos paises en desarrollo.

En el presente existe una creciente preocupacion por el medio ambiente, que ha
hecho generar una serie de cuestionamientos sobre continuar usando
combustibles fosiles y por ello, la necesidad de producir energia sostenible ha
incrementado la investigacion en este campo y especialmente en el campo de la
gasificacion.



“Simulacion numérica de un gasificador de carbén con flujos paralelos”

1.2. CLASIFICACION DE LOS GASIFICADORES

La gasificacion se produce en el interior de equipos denominados gasificadores.
Estos dispositivos son reactores de conversion termoquimica donde un
combustible sdlido/liquido reacciona con un agente oxidante/gasificante,
produciendo un combustible gaseoso con una cierta composicion, generalmente
una mezcla de los gases Hz, CO y CO2. Los criterios para caracterizar un
gasificador son:

I.  Fuente de energia:

Gasificador Directo. La principal fuente de energia es el calor
producido por la oxidacién parcial de combustible solido. La toma de
aire se encuentra en el fondo y los gases salen por arriba del reactor.
Los principales inconvenientes provienen de la posibilidad de que se
produzcan chimeneas en el equipo, lo cual motiva la salida de
oxigeno, asi como la eliminacion de la humedad contenida en los
alquitranes.

Alta eficiencia, acepta gran variedad de
biomasa y se obtienen bajas temperaturas del
gas de salida

e m e s .
L Ventajas g
1

Gasificador Indirecto. La energia caldrica es proporcionada por una
fuente externa como puede ser una fase o un medio inerte calentado
por la combustion del carbonizado producida en un gasificador de
biomasa independiente. La principal ventaja de estos gasificadores
radica en la posibilidad de producir un gas sin alquitran.
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II.  La manera en que el combustible y el aire entran produciendo la reaccion
deseada:

e Gasificador Updraft. ElI aire es admitido por la parte baja de

gasificador mientras que los solidos se mueven de arriba hacia abajo
en una circulacion en contracorriente. Este tipo de gasificador tiene
bien definidas las zonas de combustién parcial, reduccién y pirolisis.
El calor sensible del gas es utilizado para precalentar y secar el
combustible; con ello, se logran altas eficiencias.
Las desventajas que acusa este sistema de gasificacion, son el alto
contenido de alquitran del gas producido y la capacidad marginal que
tiene en su carga, y por ende la imposibilidad de generacion de gas
continuo que redunda en dificultades para la utilizacion en motores
de combustion interna.

e Gasificador Downdraft. La particula de combustible y los gases se
mueven en la misma direccion. Las dificultades que se tiene que
enfrentar en esta configuracion es el contenido de cenizas y
humedad en el gas producido; En general este tipo de configuracion
es mas aceptable para aplicaciones en motores de combustion
interna y turbinas de gas.

e Gasificador Crossdraft. Los gases generados se mueven de manera
transversal con relacion al combustible. Este gasificador tiene
ventajas significativas sobre los gasificadores Updraft y Downdraft. El
tiempo de arranque es de alrededor 5 minutos, tienen capacidad de
operar con combustibles himedos o secos y la temperatura del gas
producido es relativamente alta. La composicién del gas producido
tiene un bajo contenido de hidrégeno y de metano. Como desventaja
se debe considerar la necesidad de ser utilizados con combustibles
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con bajo contenido de cenizas, como son la madera y el carbon
mineral.

lll.  Segun las condiciones de temperatura y presion bajo las cuales el liquido y
un gas comparten la misma densidad.

e Gasificador Subcritico. La temperatura y presion del gasificador se
encuentran abajo del punto critico agente gasificante dominante
(presion de 220.9 bar y temperatura de 375.4°C).

e Gasificador Supercritico. El punto de operacion del gasificador se
encuentra por encima del punto critico.

IV.  Segun el movimiento del sélido fluidizado en conjunto con la fase gaseosa
(formando un lecho).

e Etapa cautiva. No existe migracién de particulas con el flujo del gas
fuera del gasificador.

e Etapa de Transporte. Existe una gran migracion de particulas fuera
del gasificador debido a la fuerza de arrastre del flujo de gas saliente.

V.  Segun el movimiento del lecho soélido-gas.

Un lecho consiste en una columna formada por particulas sélidas, a través de las
cuales pasa un fluido y sufre una caida de presion. Si el fluido se mueve a bajas
velocidades a través del lecho no produce movimiento de particulas, pero al ir
incrementando gradualmente la velocidad llega un punto donde las particulas no
permanecen estaticas sino que se levantan y agitan, dicho proceso recibe el
nombre de fluidizaciébn. A medida que se incrementa la velocidad del fluido, se
incrementa el caudal (si el area se mantiene constante), y se puede distinguir
diferentes etapas en el lecho:

e Lecho fijo. . Las particulas permiten el paso del fluido sin separarse
unas de otras, lo cual hace que la altura del lecho se mantenga
constante. Ademas las particulas se encuentran en estado
estacionario sobre la rejilla para desechar las cenizas, por la cual
fluye el aire de entrada ejerciendo una fuerza de arrastre sobre la

10
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fase solida de combustible que entra al reactor, produciendo una
caida de presion cambiante a lo largo del lecho.

Lecho fluidizado. El gasificador de lecho fluidizado permite mas
facilmente el escalado del proceso y un mejor control de
temperaturas del proceso. Ademas permite la adicion de
catalizadores. La principal desventaja es la alta concentracion de
particulas sélidas emitidas en el gas de salida, lo implica las
subsecuentes etapas de depuracion y acondicionamiento de los
gases. La fluidizacion es el proceso que transforma particulas finas
de sélido a un estado fisico muy parecido al de un fluido por medio
del contacto de un gas o un liquido. En un lecho fluidizado, la fuerza
gravitacional sobre las particulas fluidizadas es vencida por la fuerza
de arrastre del gas entrante, ejercida hacia arriba, manteniendo asi
una condicion de semisuspendida. Existen dos tipos de
fluidizaciones:

-Fluidizacion continta: Todas las particulas son removidas por
el fluido, por el que el lecho deja de existir con tal, mientras
gue la porosidad tiende a uno.

-Fluidizacion discontinua: También se conoce como fase
densa y es cuando el movimiento de las particulas se hade
mas turbulento, formandose torbellinos.

Lecho Turbulento. Cuando la velocidad superficial del gas se
incrementa a través del lecho fluidizado burbujeante, el lecho se
expande debido al aumento de fraccion de burbujas en la fase
emulsionante. La fase burbujeante pierde su identidad a causa de la
rapida coalescencia y consecuente ruptura masiva de burbujas y se
presenta la fase turbulenta en la que el lecho muestra una superficie
difusa.

Mas caracteristicas acerca de los distintos tipos de gasificadores se pueden
observar en la tabla 1, al final del capitulo.

1.3. ELEMENTOS PRINCIPALES DE LA GASIFICACION

e Agentes gasificantes

Segun el agente gasificante que se emplee se producen efectos
distintos en la gasificacion, y el gas de sintesis varia en su
composicién y poder calorifico.

11
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Si se gasifica con aire parte de la biomasa procesada se quema con
el oxigeno presente, no obstante, el 50% del gas de sintesis es
nitrogeno y en términos de poder calorifico el gas ronda los 5.5
MJ/m3.

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 produccion
del vapor agua u oxigeno.

La utilizaciéon de hidrégeno como agente gasificante permite obtener
un gas de sintesis que puede sustituir al gas natural, pues puede
alcanzar un poder calorifico de 30 MJ/Kg. 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.

e Combustible de alimentacién

-Propiedades fisicas. La biomasa vegetal tiene un tamafio
homogéneo, estable en el tiempo y lo suficientemente pequefio para
gue las reacciones se produzcan a una velocidad adecuada, en un
volumen razonable.

Un tamafio de particula pequefio permite aumentar la calidad de 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 la biomasa se atasque en los conductos o que sea
arrastrada junto con las cenizas volantes al exterior de reactor antes
de tiempo.

En conclusion en la mayoria de los casos, el tamafio de particula no
debe ser menor de 2-3 mm de didmetro.

-Composicién quimica. Los valores de humedad de la materia a
gasificar deben rondar del 10 al 15%.

Secar demas la biomasa vegetal presenta dos inconvenientes. El
primero es que, a medida que se seca mas, es mMAas costos en
términos energéticos y econdmicos. En segundo lugar, una biomasa
secada 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 hidrogeno pero reduce la eficiencia térmica.

12
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1.4. PROCESOS FiSICO Y QUIMICOS QUE OCURREN DURANTE LA
GASIFICACION

T Char l v

= | Secado | == | Pirdlisis |==>| Gasificacion | ==

Biomasa

|
|
|
i
Alquitranes y gases comb Jstibles:
|
|
|
|

______ Reacciones Heterogéneas (Fase sélido-gas)

- - Reacciones Homogéneas (Fase gas-gas)

La transformacion de un combustible sélido a un combustible gaseoso, en
cualquier gasificador se lleva a cabo a través de varios procesos fisicos y quimicos
complejos a diferentes temperaturas. La biomasa es secada, calentada, pirolizada,
parcialmente oxidada y reducida dentro de este reactor a medida que la misma
fluye a través de él.

1.4.1 Evaporacion de la humedad (373 K — 573K).

El combustible sélido 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 pirolisis.

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 devolatizacién y oxidacion se
retardarian.

13
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1.4.2 Pirdlisis o Volatizaciéon (673 K — 1123 K).

La pirdlisis consiste en la descomposicion fisico-quimica de la materia organica
bajo la accién del calor y en ausencia de agentes oxidantes, produciendo una
cantidad enorme de compuestos quimicos. Los productos de la pir6lisis son
gases, liquidos, y carbonizado.

Biomasa vegetal + calor — Carbono + Liquido + gases

La proporcién en que se obtiene cada uno de los productos basicos, depende de
las propiedades de la biomasa vegetal a tratar y de los parametros de operacion
del equipo:

-Temperatura del reactor.
-Tiempo de residencia de los productos en el reactor.
-Razo6n de calentamiento asociada con el tamafio de la particula.
-Velocidad del gas de entrada.
Los productos de la pirdlisis son agrupados en tres sustancias:

1. Gases permanentes o volatiles. Son gases simples como: CO2, CO,
CHa, H2 y otras cantidades pequefias de hidrocarburos.

2. Liquidos o gases piroliticos (bio-aceite o alquitranes). Tiene un alto
contenido de humedad proveniente del combustible y de las
relaciones de descomposicion.

3. Carbonizado. Es un hidrocarburo de fase sdélida.

Se queman en la zona de oxidacion

/ Si permanecen el tiempo

adecuado se descomponen
en: H20, CxHx, CO, C20, H2

Productos
de la pirélisis

No se queman

Si no permanecen el tiempo
adecuado (la temperatura es
muy baja), se forman
alquitranes y aceites
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1.4.3. Oxidacién y Reduccion de los gases volatiles y del carbonizado
(923K — 1773K).

En este proceso se oxidan los productos volatiles procedentes de la pirdlisis, y el
carbonizado. En el proceso se combina un combustible y un oxidante, segun
proporciones masicas fijas, para producir un producto Unico:

Combustible + Oxidante — producto

Se suele dividir en dos zonas de reaccion a este proceso:

-Reacciones de Oxidacion. En este proceso se obtiene la mayor energia
calorica de la gasificacion del carbonizado.

e Reacciones heterogéneas de combustion del carbonizado. Son
reacciones de superficie que promueven la transferencia de masa
entre el carbonizado y la fase gaseosa, provocando la reduccién del
tamano de la particula.

e Combustion de los gases volatiles. Son reacciones heterogéneas
entre los productos del proceso de pirdlisis. La rapidez de reaccion
de este proceso es mayor a la reaccibn de combustion del
carbonizado.

Zona de oxidacion

\ EOxidacic’)n de los productos
! condensables procedentes de
. la zona de pirolisis
1

-Reacciones de Reduccion.
e Reacciones heterogéneas de gasificacion del carbonizado. Son

reacciones de superficie entre la fase sélida y la fase gaseosa cuyos
productos son gases de bajo peso molecular.

e Reaccién de separacion del CO2. Separacion natural del CO2 por
medio de vapor de agua.

15
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Reduccién de los

1
1

/ | gases de oxidacion :
I_ ___________________ 1

\ E Formacion de gas pObre E

Zona de reduccion

1.5. Beneficios de la generacion de energia por medio de gasificadores de
biomasa vegetal

El proceso de gasificacion ofrece la posibilidad de utilizar una gran variedad de
residuos solidos biomasicos: desechos de la industria maderera, bosques
naturales, subproductos agricolas, agroindustriales y desechos soélidos
municipales, asi como residuos provenientes de la industria de refinacion y
destilacién del petrdleo y del carbdn mineral conocidos en su conjunto como
coque.

La consideracion actual de la biomasa como una fuente de energia limpia se hace
bajo nuevos criterios y enfoques.

-El balance de CO2 emitido es neutro. La combustién de biomasa, si se
realiza en condiciones adecuadas, produce agua y COz, pero la cantidad
emitida de este Ultimo gas, principal responsable del efecto invernadero, es
captada por las plantas durante su crecimiento. Es decir, el CO2 de la
biomasa viva forma parte de un flujo de circulaciobn continuo entre la
atmosfera y la vegetacion, sin que suponga incremento de ese gas en la
atmoésfera.

-No emite contaminantes sulfurados o nitrogenados.

-Generacion de energia a bajo costo. En un estudio comparativo de las
tecnologias de generacion de electricidad de alta eficiencia y de bajo
impacto ambiental actuales (bajas emisiones de Dioxido de Carbono (CO2),
Oxidos de Azufre (SOx) y Oxidos de Nitrégeno (NOx) realizado por Beér
(2007), se concluye que el incremento de la eficiencia de generacion es el
método de menor costo para disminuir las emisiones de CO2, Oxidos de
Azufre (SOx) y Oxidos de Nitrogeno (NOx).
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-Aprovechamiento completo del combustible. Con un método de
aprovechamiento o transformacion (proceso fisico, quimico, termoquimico,
biolégico), cualquier tipo de biomasa (sélida o liquida) se puede aprovechar
completamente.

-Reduce el deterioro medioambiental. La principal fuente de contaminacion
del aire es derivada de la quema de combustibles fésiles en reactores,
motores u otros dispositivos. Esto debido a las emisiones de gases
contaminantes:

e Oxidos de azufré.

o Oxidos de nitrogeno.

e Oxidos de carbono.

e Compuestos volatiles de organicos hidrocarburos.

Actualmente se ha favorecido el desarrollo de tecnologias de generacion de
energia que cumplan con las fuertes restricciones impuestas a las emisiones de
gases de impacto ambiental por parte de organismos internacionales regulatorios.
En este sentido, los gasificadores incorporan reacciones quimicas o
procedimientos fisicos de secuestro y/o separacion de Didxido de Carbono (CO2),
Oxidos de Azufre (SOx) y Oxidos de Nitrégeno (NOx) que en su conjunto son
denotados como procesos de limpieza del gas de sintesis.

1.6. 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 diesel (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.
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1.7. Problema aresolver

Conocer y analizar el comportamiento de los procesos fisicoquimicos que ocurren
durante la gasificacion es importante para conocer el rendimiento del gasificador a
diferentes pardmetros de operacién, para alcanzar un nivel Optimo de
aprovechamiento de los combustibles.

El medio en el que se desarrolla el proceso de gasificacion es turbulento, por lo
cual las propiedades del sistema varian de manera temporal y espacial. Por lo
tanto 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 andlisis 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 interaccién. 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
prototipos o modelos fisicos.

El método de simulaciébn computacional es muy conveniente dado que los
resultados que proporciona son confiables y de exactitud aceptable para una
aplicacion en un caso real.

Por todo lo anterior, esta tesis se basa en el modelo se simulacibn numérica
computacional, en donde se simulara el proceso de gasificacibn de biomasa
vegetal, en este caso carbon, en un gasificador de flujos paralelos descendentes.

La simulacién se hace mediante la resolucién de las ecuaciones de conservacion:
masa, cantidad de movimiento y 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-g. La solucidon de estas ecuaciones se lleva a cabo mediante el
método de volumenes finitos.
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1.8. Objetivo de la tesis

Se simulara los procesos internos de gasificacion de carboén, en un gasificador de
flujos paralelos descendentes (Downdraft) mediante un modelo de dinamica de
fluidos computacional para reproducir, de manera cuantitativa, el comportamiento
real de las variables de operacidon. Asi mismo, los resultados seran comparados
respecto a los valores obtenidos en la gasificacion de biomasa vegetal, en un
gasificador similar y a las mismas condiciones.

1.9. Estructurade latesis

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 para la generacibn de energia caldrica con bajos indices de
contaminantes, a un menor costo, asi como la importancia del problema planteado
para fines de futuros de investigacion.

En el segundo capitulo se presentan las ecuaciones que dominan en el proceso.

En el tercer capitulo se da una introduccion sobre el método de solucion por
volimenes finitos, el cual permite resolver las ecuaciones de transporte
planteadas en el segundo capitulo.

La simulacién numérica realizada con el modelo dinamico deducido mediante el
método de diferencias finitas espaciales, se presenta en el cuarto capitulo. El
andlisis y resultados obtenidos en la investigacion, también se describen en el
cuarto capitulo.

Finalmente, en el quinto capitulo, se muestran las conclusiones basadas en los

resultados obtenidos de la presenta investigacién, asi como posibles trabajos a
futuro en base a la variacién de la relacion de aire-combustible.
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Tabla 1. Tabla comparativa de las caracteristicas de los distintos tipos de gasificadores de
acuerdo alos parametros de operacion.

Lecho de flujo de

Parametro Lecho Fijo Lecho Fluidizado
arrastre

Tamanfo de particula de | <51mm <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 calérico Bajo Alto Alto
Contenido de Muy alto en gasnﬁcadgr Bajo Bajo

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

Velocidad de encendido | Muy lenta Réapida 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 produccion 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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CAPITULO 2

1. 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 gasificacibn son modelados para ambas fases, asi como la
interaccion entre la fase solida y gaseosa.

2. 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.

a(p;1;)
ot

+ V- (V) =V V) =mi,; (1)

Donde r; es para el gas, y r, es para el solido (carbén), 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 ecuaciéon (1) representa los efectos de la
turbulencia sobre la dispersion de las particulas.

Las fracciones volumétricas deben de cumplir la condicién:
rn(y zt)+rkxyzt) =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(piri:)
ox
= So, + [lmy—i[| @4 — [Imisjf| @ + £ (05— @) (3)

+ V(pirio;V;) — V(I P Vry) — (Fq)iriVCDi)
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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 ecuabn de momentum, f;_,; representa la
modificacion de la ecuacion de Navier-Stokes para un flujo a través de un lecho
fijo o fuerzas volumétricas o de friccidbn sobre la particula. Para la ecuacion de
entalpia, representa 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 fraccidén
volumétrica de cada fase, V; es la velocidad de la fase y Iy, es el coeficiente
convectivo.

Los dos términos de difusion aparecen en la ecuaciéon (3). El término V(T,;®,Vr;)
es el transporte de @; debido a la difusién turbulenta de r; de la ecuacion (1). El
término (I"(piriV(Di) es la fase inherente a la difusion turbulenta de @;, y esta solo
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 correlacién V'¢’.

Para la fase solida de carbon, la ecuacion (3) se resuelve para la entalpia, la
velocidad en cada componente, y las fracciones masicas de los componentes
(carbén, 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 disipacién, 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 (CHs, CO2, CO, Hz,
02).

2.2. CONSERVACION DE LA CANTIDAD DE MOVIMIENTO

La conservacion de cantidad de movimiento de flujo estd dada por la ecuacion:

d(pv)

5 +V-(pBB) = VP +V-T +pf, (4
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Donde P es la presion, 7’ es el tensor de esfuerzos viscosos, y f,, son las fuerzas
de cuerpo como la gravedad.

Los esfuerzos viscosos de la ecuacion (4) estan dados por la expresion:
7 - - 2 >\ o
v =u(Vo + Vo) + (uv — §u) (V-9)§ (5

Donde u es la viscosidad de la mezcla, u, es el coeficiente de viscosidad
volumétrica y § es el tensor delta de Kronecker. El coeficiente de viscosidad
volumétrica se desprecia.

Sustituyendo la ecuacion (5) en (4), obtenemos las ecuaciones de Navier-Stokes:

d(pv)
dt

+V-(pv¥) =—-VP + V- [u (vﬁ + (Vo) + %(V . ﬁ)S)] +pd (6)

2.3.1 CONSERVACION DE LAS ESPECIES QUIMICAS

La fraccion masica de una especie a, de una mezcla de N especies se obtiene con
la siguiente ecuacion:

mO.'
Y, =— 7
= O

La suma de todas las fracciones masicas debe de ser uno. La conservacion de
una especie a se expresa en términos de la fraccion masica:

a -
a(pYa) +V-(pv¥)=-V-J,+S, a=12,..,N (8)

e Fase sélida

-Carbon:

apcarb on Ycarb on apcarb on Ycarb 6n Vs
= — 9
at * 9z o O)

-Carbonizado (Char, C):
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dpcYsc | OpcYscv
6ts + 0; > = Ugp1Tpr — s Z Wer; (10)
J

j=c¢591-g3
-Humedad (agua, w):

dpy Yy N OVspy Yy
ot 0z

= -m, (11D

Continuidad del sélido:

dps 0psv .
ats + aSZ == (1—vepy)rp1 — Z Wern =My (12)
j

e Fase gaseosa
-Especies gaseosas (i):

0 (eD,p, 2t

0piYy  0pYyv, (E Py Z)

Gt e gy =W ) vy v (13)
j

i=0,H,C0,0,CHy; j=cl—=c591—-g3,wg

-Vapor de agua (H20):

a( ¢D aYgﬂ)
apHZOYgHZO_I_aPHZOYgHZOUg_ PH20€PH,0 =5,

ot 0z dz

Wh,o Z VH,0,1 + Vhyop1Tp1 +My;  j=cl—c591—-g3,wg (14)

J

-Nitr6geno (N2):

PN, = Pg — Z p; (15)

i#N,

-Continuidad del gas:
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dp, 0p,v .
—9 499 E E M1+ (1= vepy)rpy + My, = My (16)
ot 0z — L

i

l:=02,H2,C0,602,6H4,N2,H20; ]=C1—C5,g1—g3,Wg
2.3. CONSERVACION DE ENERGIA (ENTALPIA)

La energia total de una mezcla es la suma de la energia cinética, potencial e
interna, y se representa por la ecuacion:

1
e=U+E|17|2+u (17)

La ecuacion de la energia total es:

a[ (U+1|*|2+ )]+V [ ”(U+1|*|2+ )]

5 p > v u pv > v u
=V-(-9)=V-(p?) =V -Jg + 0, (18)

Donde J, es el flujo difusivo de calor y Q, es el intercambio de calor por radiacion y
los primeros términos de la derecha representan el trabajo de las fuerzas viscosas
y de presion.

La entalpia de la mezcla se define mediante la siguiente ecuacion:
h + £ (19)
=Uu —_
p

En términos de entalpia, la ecuacion de la energia total de la mezcla esta dada
por:

a[ (U+1|*|2+h)]+v [ *(U+1|*|2+h)]
ac 1P 2"V pv 2"

ap - s
=(E+ﬁ-v>+r':vﬁ—v-]9+(gr (20)

Donde 7": Vv es la disipacioén viscosa @,,.

Para la fase sdlida (Hs), la entalpia de la mezcla esta representada por la
ecuacion:
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0% piYsi Hyi + 0 % piYsi Hyivs 0 (/1* 6TS> _ _Z TsjAH j—Qsg + Qsc — My, A

ot 0z 0z\"50z)

J
i =w,Carbon,C; j=c591—g3,pl (21)

Hsi = Csi (Ts - TO)

Para la fase gaseosa (Hg), tenemos:

9 X piYy Hgi+02iYgi Hyipivy 0 /1*%
ot 0z dz\ Y oz

= Z Tgj AHgrj + Qsg + Qye

J

i = Oz,Hz,CO,COZ,CH4, H20,N2,' ] =cl-— C4‘,p2,Wg (22)
(Tg _TO)

Donde para la fase sdlida y la fase gaseosa, tenemos:

H

9i = C,

gi

Qsg = hsgApvp(Ts = Ty) (23)

4h,,
Qsc = D (Tc - Ts) (24)

4h

Qgc DgC (Tc - Tg) (25)

2.4. ECUACION DE ESTADO

Las ecuaciones anteriores deben ser suplementadas con ecuaciones de estado
gue relacionen la presion, densidad y temperatura. La ley ideal del gas es una
ecuacion de estado simple las que relaciona las coordenadas termodinamicas de
la fase gaseosa.

PgRTy
pP=p =
0=y (26)
Vl(g =ZngYgi; i =N2,02,C02,CO,H2,CH4,H20 (27)
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2.5. 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 carbdn 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:
yzceniza =1— ygarb on seco __ yzagua _ yghar (28)

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,

representas como sigue por sus fracciones masicas: ylo2 oxigeno, yleo vapor de

agua, y,” hidrégeno, y{° monéxido de carbono, y,“2diéxido de carbono, y;*2

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.

2.6. ECUACIONES DEL PROCESO DE GASIFICACION

2.6.1. 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:

. q.1—>2
Mgecado = T para yzagua > 0; (29)

Mgecado = 0 para yzagua =0 (30)
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Donde L es el calor latente de evaporizacion del agua, y ¢;_,, representa el calor
transferido de la fase gaseosa a fase sélida.

La evaporacion de la humedad de la biomasa vegetal (carbén) se controla por
difusion, como se muestra en la siguiente ecuacion:

m,, = UpApkm (pv - pHZO) (31)

- = exp (a1 - a—i) (32)

M, T

Donde T* es el valor promedio entre la temperatura del gas y del sdlido.
2.6.2. Pirolisis (Volatizacion)

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

1 kg de carbon seco — Y kg volatiles + (1 —Y)kg char (33)

En la materia volatil se considerara un hidrocarburo general (CHx). En CHx, el
subindice “Xx”, representa la relacion de carbono/hidrogeno, y se calcula por medio
del andlisis intermedio y final del carbon.

Una descripcion del proceso quimico de volatizacidon es proporcionada por el
submodelo de una reaccion global con cinética de Arrhenius en el que los
coeficientes estequiométricos de los volatiles, el carbonizado (CHAR) y los
alquitranes (TAR) se deben especificar de acuerdo a resultados experimentales.

Carbon —
wcCHAR + ,00CO + 4c0,C0; + yy,Hy + ooy, CHy + p,0H,0 (p1)

La rapidez de volatizacion de la ecuacion (pl), se modela por medio de la
siguiente ecuacion:

| ot
Myolatizaci 6n — _AUYrIPZygoa e RTz (34)
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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 sdlida. Las constantes A,y E, son constantes
cinéticas, y dependen del tipo de carbon. Los valores de estas constantes se
obtienen de la literatura de Smith, Ryback y Zembrzuski.

2.6.3. Combustién y gasificaciéon

2.6.3.1. Reacciones homogéneas

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

1 x X
CHx+<§+Z)02_>CO+§H20+AHh0m1 (35)

1
€O +50; >CO; + MHyom;  (36)

1
HZ +§02 —)H20+AHh0m3 (37)
Donde
Mj Mj
Ao 2 = 23:59 7, Ao 5 = 120,97 ¥ (38)
PCI
AHhom 1= (39)

[(1 - yzagua) - (yc?har)(AHhetero + AHhom 2)](ygiolatiles )

agua

Donde PCI es el valor de caldrico inferior, y, es la fraccion correspondiente al
agua en la particula de carbon, yf*® es la fraccion masica de carbono (C) en la

reaccion del carbon al char, yrelatiles es |a fraccion masica de carbono que se
convierte en volatil.

Las tasas de reacciones quimicas son calculadas por:
k = min(ke,, kgpy) (40)

Donde k,, y kzgy son las tasas de mezcla cinética y turbulenta. kg, es calculada
con el modelo de Eddy Break:
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i)
£ (vin
k = Crppy —min| =—,= 41
EBU EBU 7, < S, 5} (41)

Donde ¥ e ylj son las fracciones masicas de las especies participantes en la etapa
de reaccion, S;y S; son los coeficientes Stoichiometricos, ky e son la energia

cinética turbulenta y la tasa de disipacién. El término k,, se determina de:

E
kar = Aple_R_Ti (42)

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

Rcl
CH, +1.50, — CO + 2H,0  (c1)

_Eey
Ry = kcleCCH4602 = Acle( RTm)TmCCH4COZ (43)

e Oxidacion del monéxido de carbono.

Rc2
2C0 + 0, — 2C0, (c2)

e
RCZ = kaCOZ CCOCIE)I.ZSO = ACZe( RTm)COz CCOCIE)I.ZSO (44)

e Oxidacion del Hidrégeno.

RC
2H, + 0, = 2H,0  (c3)

_Eez
Rz = kCSCOZCHz = Ac3e( RTm)COz CHZ (45)

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

T,+T,; siT, <T,
m:{T-gsiTS">Tg S (46)
g’ 9 S
-Reaccion de separaciéon del CO2 con vapor de agua.
Kwg
Cco,Cy
Rug = agKug (CeoCino ——2) (47
E
_Eﬂ)
Kyg = Ayger o (48)
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(wf:)
Ky = Age Ty (49)
2.6.3.2. Reacciones heterogéneas

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

Las reacciones de combustion y gasificacion del carbonizado son descritas por el
modelo de ndcleo no reactivo y particula reducida, el cual se fundamenta en el
modelo de contraccion de ndcleo inerte de la particula de carbonizado. El modelo
establece el concepto de velocidad de reaccion debida a los efectos simultaneos
de las diferentes resistencias internas a la transferencia de masa de una fase a
otra (difusidén 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 volatizacibn es consumido por las
reacciones heterogéneas de combustibn y gasificacibn. Las reacciones
heterogéneas son modelas acorde a las siguientes ecuaciones:

C(s) + 0.50,(3.76N,) = CO(3.76N,) + Apprors  (50)
C(s) + COy + AH,pyy1 = 2C0  (51)
C(S) + H20 + AHendoZ _)HZ + CO (52)

CO y H2 resultan de las reacciones (50)-(52) y son incorporadas para la fase
gaseosa, Yy si las condiciones Stoichiométricas lo permiten, son oxidados por para
producir CO2 y H20, respectivamente.

La velocidad de reaccion se calcula como sigue:

. 67‘2k
mheterogeneo = ZDk; [_kc + (kcz + 4kczipi)1/2] (53)

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:
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_Eh
kC = Ahe RT, (54‘)

_ ShDM,

¢ = "RT,D (55)

Donde Sh es el nimero de Sherwood, M, es el peso molecular del carbon, y D, es
el coeficiente de difusion para el O2, H20 y COa.

2.7. TAMANO DE PARTICULA

A través de los procesos de combustion y gasificacion, el tamafio de la particula
cambia, como se menciond anteriormente. 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 seleccidén del proceso de transferencia de masa que
contribuird al cambio del tamario de la particula. La variable @ es calculada por la
siguiente ecuacion de transporte:

0(pary ®s)

R + V(pory @5V,) — V(I,Vry) = So, (56)

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 | diAmetro medio, el cual
se determina con la siguiente expresion:

D =D,®;'? (57)

Como la reduccibn se produce como consecuencia de las reacciones
heterogéneas, se tiene que considerar un modelo para el agente gasificante
también:
Ci
T Ap?
kn 'k

(58)

=

]=C5,g1—g3, l=02,COZ,H20,H2 (59)
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Donde K,, es el coeficiente difusivo de transferencia de masa correspondiente a la
especie reactante a través de la capa de la fase gaseosa que se forma alrededor
de la particula, K; es la velocidad de de reaccion de la superficie j.

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

El flujo de calor en la interfase sélido-gas se modela como:
2
qj-i = 6571 Nuky (T, = T;)  (60)

Donde k; es la conductividad térmica de €l gas, y Nu es el numero de Nusselt, que
se calcula conforme a la siguiente expresion:

Nu = 2.0 + 0.65Re'/2pr1/3 (61)

Donde Re es el numero de Reynolds y Pr el nimero de Plandtl.

2.9. COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASA EN ENTRE LA
PARTICULA Y LA FASE GASEOSA

El coeficiente es deducido a partir de modelos de masa difusiva que describen el
intercambio de masa entre las fases sélida y gaseosa, por medio de una pelicula
estacionaria muy delgada e hipotética, conocidos como modelos de capa limite.

Las correlaciones para los sélidos y gases, en términos del numero de Schmidt y
el nimero de Reynolds, son tomadas de Gupta y Thodos (1963).

2.06C,U 2
o = {+9%Re—0-575pr‘(§) (62)

as

Kr\n = npAme Ny = E (63)
(64)

: _2
k,, = Re™05755c~®@); K <K', (65)
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km < hs—>g
Namero de Schmidt < NUmero de Prandtl

Donde K',,es un limite correctivo maximo propuesto por Di Blasi (2000), que evita
valores irrealistas de temperaturas, debidos a los cambios introducidos por las
reacciones quimicas.

2.10. FUERZA DE ARRASTRE ENTRE LA PARTICULA Y LA FASE GASEOSA

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

37'2
fi—)j :f]"—n' :Eplcdlvrl (66)
Donde |V,| es la velocidad relativa entre el gas y la particula, y Cd es el coeficiente
de arrastre, el cual se calcula como sigue:

_ 24(1 + 0.15Re°'687)
b= Re

(67)

2.11. PROPIEDADES DE TRANSPORTE DEL SISTEMA

-Conductividad térmica efectiva y Viscosidad del gas:

2T =2, = 48x1074 1077 (68)

1.98 10—5<T9)% 69

Las difusividades efectivas son D;ff = D;, debido a que se desprecia la

turbulencia en forma de difusién de especies quimicas gaseosas. Se calculan de
acuerdo a la correlacion de Fuller, Reid (1987).

D - 0.00143T175
TP )+ 30,72

(70)
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1

1 -1
Wy, =2|— +— 71

-Conductividad térmica efectiva de la fase solida:

2 =a A, + As (72)
s P9 A/ (dpdrs) + 1.43(1 — 1.2ay)
Arg = 40€,T3; €, = 0.05 (73)
A = 40€,T3; €, =0.85 (74)
p —00013+005( s >+063( Is )2 75
s ~7\1000 ~7\1000 (75)

-Velocidad del sélido. Se calcula a partir de la ecuacién de continuidad y para ello
es necesario conocer la densidad de sdlido p, para lo cual existen dos opciones:

a) Considerarle constante a lo largo de todo el gasificador:
Ps = Pco = VcPBo (76)
b) Aproximarla mediante la ley de los gases ideales justificado por el grado de

fluidizacion de la fase soélida.
psTs R

P=P = (77)

N

W= WYy i=BAC (78
i

Di Blasi propone el calculo de la velocidad del sélido para dos regiones del
gasificador definidas por las reacciones heterogéneas que se llevan a cabo en él.

i. Region de volatizacion. Los efectos de las reacciones quimicas se
reflejan en la variacion de la densidad parcial del carbonizado y por
la ecuacion que define el tamafio de la particula.

dpra opra
pCs_I_VpCs

ot S oz = asUC,lepl (79)

V. = Vo = velocidad del sé6lido
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b (Y
V_o = d_o = [(1 _Xash)X +Xash]; dp = dpmin (80)
p p

i. Regién de oxidacion y gasificacién. Los efectos provocados por las
reacciones quimicas provocan la velocidad del sélido.

daVs .
Peo—p — = —asz W j=c¢591-g93 (81)
J

Pco = VePBo (82)
|74
4 s0
) 83
AT (83)

2.12. MODELO TURBULENCIA

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

2
vr =G, - (84)

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:

6k+ ak_(P )+6 vr 0k ar

ot Yax kT T\ ap o, (85)
68+ E)e_s(cp c )+6 vy O€ 86
b — ou; N Jou;j \ du; 2 (k N aui) ou; 87
k= VT dx;  0x;)0x 3 VT ox,) ax, (87)

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

C, 0.09
Oy 1.0

o, 1.314
Cy1 1.44
Cy2 1.92

2.13. 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 difusién es utilizado:

! ! v
rV, = —U—tzwz (88)
T

Donde g,, es calculado acorde Rizk y Elgobashi, como se muestra en la siguiente
ecuacion:

3 e
0., =|1+=085 (89)

2 k

2.14. PROMEDIADO DE 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 la simulacion de flujos turbulentos reactivos, es el
promedio 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.
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Estas ecuaciones no son cerradas, por lo cual se requieren modelos que
reemplacen los términos no cerrados.

velocidad

Figura 1. Representacion de las fluctuaciones del flujo debido a la turbulencia.

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 transportad,
tal como la fraccibn 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:

d=0+d  (90)
o=+ (91)

Los dos promedios ® y ® estan definidos:
Ne

_ 1 .
® = lim - ! Promediado de Reynolds 92)
ne—>oo e 4
i=1

~ 1 o
® = lim —z p'd! Promediado de Favre (93)

En donde @’ es la muestra i del conjunto de realizaciones n, de un experimento.
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Por definicion:
p® =0; %0 (94)

Por lo tanto para los promedios se tiene:

pl®ll — plcl)l (97)

p’uicbu

u,® = ud" + + u; @" (98)

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

V(D) =0 (99)

. .
a(pv) + V- (pvv)

=—-VP+V- [y {Vﬁ + (Vo) — g(v . 5)5}] +V-@v"?")+pg (100)
11

I

a i~ ~ ~ n -
E(p‘Ya)+V-(ﬁﬂYa) =V-L,Vl, +V-(puY,)+85, (101)
I II

Jd , - e - o
5, (PR) + V- (piih) = V-], + V- (pii h') (102)
I 11

Si se aplica el promedio de Favre en la ecuacion homogénea se obtiene:

a ~ ~ n "
57 (PB,) +V - (piid,) = V- (IVp,) +V- (P ¢,)  (103)
I 11

En flujos turbulentos, el término de difusion laminar (l), de las ecuaciones
anteriores, es generalmente despreciable frente al término de difusién turbulenta
(II), por lo tanto las ecuaciones anteriores se escriben como:
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95 R
a—’z +v-(pE)=0 (104

a - - - = "
a(ﬁﬁ) +V-(pi) +V-(pu) =-VP+V-(pu u'")+pg  (105)
;T (p%) + V- (pu¥,)=V-(pu'¥, ) +S5, (106)
a . . o
E(ph)+V-(puh)=V-(pu h') (107)

~1

0, -
o, (P8,) + V- (pi,) =V-(pu"$,)  (108)

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<<l1), generalmente se supone que las
fluctuaciones de la presion son despreciables. Por lo tanto, los valores medios de
la densidad y la tasa de reaccion quimica se pueden expresar como funcién de
una presion de referencia p,. Donde ¢, representa la fraccién masica de las
especies quimicas.

Los flujos turbulentos ¢"®" de las ecuaciones (105), (106), (107) requieren
modelizacion.

La densidad p se puede escribir como:

p=p(T ¢1, e Pn) (109)

Una de las principales dificultades que se presentan en la simulacion de flujos
turbulentos reactivos es la modelizacion de la tasa de reaccion media. Esto se
debe al efecto que tienen las fluctuaciones turbulentas en dicha tasa de reaccion
quimica, pues ésta es altamente no lineal, por lo que su media no puede ser
calculada simplemente a partir de las variables medias, que son los resultados que
se obtienen del modelo. En el modelado del término de reaccion quimica es
conveniente referirse a dos casos extremos que limitan el rango de situaciones
posibles, y que son, la hipotesis de reaccién infinitamente rapida o muy lenta.

Estas hipotesis se hacen a partir de comparaciones entre los tiempos
caracteristicos de la cinética quimica tq, y de una escala de tiempos de turbulencia

40



“Simulacion numérica de un gasificador de carbén con flujos paralelos”

tl. El niumero de Damkoéhler es la relacidon entre estos tiempos: DaKo = tl/tg. La
hipotesis de quimica rapida implica que tgq<<tl o Da>>1 y la de quimica lenta
tg>>tl o Da<<1.

Si se supone que la cinética quimica es infinitamente rapida, se puede considerar
gue la reaccion ocurre en una capa delgada, que sufre conveccion, ademas de ser
alabeada, y estirada o comprimida por la turbulencia, pero cuya estructura interna
no es afectada por ella. Este tipo de modelos han dado lugar al desarrollo de
modelos de tipo “mixed is burned” y de “laminar flamelet”. Los primeros ignoran
totalmente la cinética quimica, mientras que los segundos consideran que dentro
de la zona de reaccion el flujo es laminar. Un modelo del tipo “mixed is burned”,
utilizado frecuentemente en la simulacion de flujos industriales de llamas de
difusién, supone que la reaccion quimica procede al paso dictado por la mezcla de
reactantes a nivel molecular.

En el otro extremo del rango de nimeros de Damkdhler (Da<<1) se supone que la
mezcla tiene lugar de forma mucho mas rapida que la reaccion quimica, y por lo
tanto se puede considerar al fluido como perfectamente mezclado a nivel
molecular al momento en que la reaccion quimica tiene lugar. La tasa de reaccién
media se puede entonces aproximar con valores medios de los escalares
termoquimicos:

Se = Se(hp, Y1, Yy, ..., V) (110)
Por esta razon, esta reaccion quimica se denomina a menudo “pseudo laminar”.

En combustion, las principales reacciones liberadoras de calor son demasiado
rapidas para que esta aproximacion se valida.

41



“Simulacion numérica de un gasificador de carbén con flujos paralelos”

Tabla 3. Propiedades del reactor, composiciones y propiedades de

transporte.

Constantes y Propiedades del

Valor
proceso
Altura del reactor L=05m
Diametro interno del reactor D=01m
Porosidad e=0.5
Tamario inicial de particula d,o = 0.00005m
Contenido de cenizas Xash = 0.105

Densidad de la masa entrante

Pearbén = Pso = 1300 kg/m3

Densidad del aire entrante

Paire = Pgo = 1.18 kg/m3

Temperaturas de las paredes del

reactor T = 600 K
Temperatura de los flujos entrantes T, = Ty0 = Tso = 600 K
Presion de Operacion Py =1atm

Factores de correccion de los
coeficientes de transferencia

1
' =5 y k *,=0.045m/s

Humedad del carb6n entrante

Y0 = 5% (biomasa seca)

Composicion del aire

YNzO = 0764‘, YOzO = 023,

Yy,,. = 0.006

Composicion del carbon (andlisis
aproximado)

Yiumedaa = 0.053, Y 4 = 0.358
Yvolatil = 0-467' )

Y, = 0.121

Composicion del carbon sin
humedad (analisis final)

Yourpon = 0.776 Yy = 0.065
YOZ = 0.139 ) YN = 0.0113

Composicion del carbonizado

a = 0.2526, f =0.0237, y =0.8013
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CAPITULO 3

3. ANALISIS DE RESULTADOS DE SIMULACION

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

3.1. ANALISIS DE RESULTADOS DE SIMULACION

Se pueden representar las ecuaciones medias de continuidad, cantidad de
movimiento y del modelo de turbulencia, mediante una ecuacion general, donde la
variable dependiente esta representada por ¢:

Z(6¢) + V- (pdti) - V- (T,¥$) =5, (111)

Donde T, es el coeficiente de difusion, y §¢ es el término fuente. Los términos del
lado izquierdo de la ecuacién (111) son el término transitorio, convectivo y de
difusién respectivamente. Los términos [, y§¢ estan especificador para cada
variable ¢ . En el caso de la ecuacion de continuidad ¢ = 1.

La ecuacién anterior se puede discretizar con el método de volimenes finitos. Con
dicho método, el dominio se divide en pequefios volumenes de control, como se
observa en la figura 2, asociando a cada unos 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 ecuacién 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 (112)
iI=BW.,N,S,H,L
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Donde el subindice | representa las celdas vecinas, i la cara entre las celdas P e |,

T el valor correspondiente en el intervalo temporal anterior, y B el término de
fuente. La deduccion detallada de la ecuacién anterior puede consultarse en
numerosos textos de fluido-dinamica computacional, por ejemplo en Patankar,
Ferziger y Peric

Figura 2. Representacion del sistema discretizado en voliumenes finitos.

En el caso de una malla cartesiana, escalona (“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 3 (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 direccién, correspondientes a la celda, se
encuentran desplazadas a las caras de la celda.

En la figura 3, se muestra la notacién 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
mindsculas. 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 3. Diagrama esquematico de un volumen de control bidimensional

A continuacion, se presentan los términos de la ecuacion discretizada (112).
Definiendo tres expresiones mediante los simbolos F, D, y Pe como:

— I

F = p¥, D=— P, = (113)
p i e

O =

Donde 7; 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 difusioén, ¥ es la velocidad de la cara i y x;. Las expresiones Fy D
representan el efecto de los términos convectivo y difusivo de la ecuacion de
transporte (111) respectivamente.

Los coeficientes a; de la ecuacion de la ecuacion (112) son:
ai = le(|Pe|l) + maX(_Fi, O) (114)

Los valores F y D en la cara de la celda de la ecuacién (113) son:
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— LA
F; = (p?):A;, D; = ﬁ, i=n,sew (115)
L

Donde A; es la longitud de la cara i.

Para determinar F; se necesita conocer p y ii; en la cara de la celda, El calculo del
término convectivo de la ecuacién de transporte (111) requiere también el
conocimiento de la variable escalar, ¢, en la cara de la celda. La velocidad ¥; esta
calculada en la ara de la malla secuenciada; pero gy ¢ estan calculados en el
nodo y necesitan ser interpolados a la cara para calcular los coeficientes a; de la
ecuacion discretizada (112).

La obtencion 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 funcién f(|Pe|) de la ecuacion (112)
depende del esquema de interpolacion. Por ejemplo, en el esquema de diferencias
desplazadas f(|Pe|) = 1, y para el sistema hibrido:

f(|Pe]) = max(0.1 — 0.5|Pe|) (116)
El coeficiente para el término transitorio es:

_ prAxAy

117
=t (117)

Para obtener el coeficiente D; (114) se necesita calcular el coeficiente de difusion,
I', en la cara de la celda. El coeficiente I' no es necesariamente una constante,
sino probablemente una funcion de los valores variables que se conocen en los
nodos, y por lo tanto es necesario interpolarlo a la cara. Estas interpolacion puede
ser aritmética o armoénica. Por ejemplo, para la cara e, estas son las
interpolaciones:

Ax(T, +I%)
=—r __—2 118
e zaxe ( )
26x
L=—m 1y (119
Ax <— + —)
Fp Fp

El término fuente de la ecuacion general (111) 6,, se linealiza como:
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Donde el término S, ,, se elige de acuerdo con la relacién existente entre S, y @, en

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

Con esta suposicion, los términos By a,, de la ecuacion (112) son:
B =Sy.MxAy + ardr  (121)

a, = a, +a, +a, +a; +ar — S, ,AxAy (122)

p

La ecuacion (111) 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 resolucion 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
ecuacién propia para calcularla. Una solucibn ampliamente utilizada, es
transformar la ecuacion 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-presion 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 relajacién 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 pardmetros de turbulencia, y aumenta la diagonal de la matriz de
coeficientes el agregar a la ecuacion de cualquier variable ¢, el término fuente:

~ o) /AN
5¢.T=—i( STV —g)  (123)

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 relajacién lineal dada por:
) =ad + A -a)dy D (124)

Donde a es el factor de relajacion, el super indice 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 Oy 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 esta tesis, se usa el cédigo de fluido dinAmica computacional PHOENICS para
resolver las ecuaciones que describen la dinamica del flujo: continuidad, cantidad
de movimiento, de energia, especias quimicas y turbulencia. Por lo tanto, el
método de volumenes finitos, se resuelve de manera exacta y rapida mediante el
CFD, PHOENICS.

Variables de Entrada

de

Volumen i+1:
Tg,i+1 Tsiv1 \LAL:C%VE(F/
Ykg,i+1 Yos,it1

Variables de Entrada a0 e

de Volumen i-1;

Vyi-1 Vsi-1 w, ------------------
! Variables de Salida:
Tg,i—l Ts,i—l '
___________________ : Vg,i Vs,i
1
E Tg,i Ts,i
Gas de sintesis !
; : Ykg,i Yns i
1

Figura 4. Volumen de control i con variables de entrada y salida
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CAPITULO 4

4. ANALISIS DE RESULTADOS DE SIMULACION

En este capitulo se presenta el sistema que se simuld, las consideraciones que
se tomaron en cuenta para obtener los resultados deseados, asi como los
resultados obtenidos en los flujos de salida del gasificador de flujos paralelos.

4.1. GENERALIDADES DEL PROCESO DE GASIFICACION DE CARBON

La simulacion numérica presenta los procesos de secado del carbodn, la
volatizacion, gasificacidon y combustion del carbén fijo (Char), asi como la
combustién de especies de la fase gaseosa.

Para modelar el gasificador de carbdn se tienen las siguientes caracteristicas:

Se utiliza un modelo Euleriano para el andlisis de la cinematica de las
variables de transporte de ambas fases.

e Las especies quimicas modeladas para la fase gaseosa son: CO2, CO,
Oz2, CHx, Hz, Vapor de agua.

e En la fase sélida se consideran cuatro especies principales: el carbon, el
carbonizado producto de la pirolisis, ceniza y humedad.

e Se consideran tres reacciones de cinética quimica: La pirdlisis, que
abarca Unicamente la degradacion térmica del carbon debido a la
accion del calor y produce voléatiles (CO2, CO, H20, Hz2, CHa4) y
carbonizado. La combustion, que considera solo la oxidacion de los
gases volatiles y del carbonizado. La gasificacién entre la superficie de
la fase sdlida y la fase gaseosa y las reacciones de las fases gas-gas, tal
como lo es, la separaciéon natural de CO2 por medio de Hz20.

e Elreactor es cilindrico con la misma area transversal en todo lo largo.
e Existe flujo de masa de las dos fases.

e Los principales procesos que son modelados son:
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- La evaporizacion de la humedad.

- La gasificacion heterogénea (Vapor H20, CO2y H2).

- Combustion del carbonizado (char).

- Combustion de las especies volatiles.

- Transferencia de calor a través de las paredes.

- Transferencia de masa.

- Tasas finitas de cambio gas-vapor de agua y fase gas.

- Transferencia de calor entre las fases.

4.2 FORMULACION DEL PROBLEMA

Durante los ultimos afios se han realizado estudios de manera numérica sobre
gasificadores de todo tipo y caracteristicas para poder asi analizar el proceso
de gasificacion, obtener una mejor eficiencia en el sistema y una mayor
cantidad de energia calorifica.

El caso que se va simular consiste en un reactor continuamente llenado por un
flujo de carbon, mientras se inyecta aire desde la parte superior, en sincronia
con el carbon, véase la figura (5).

. r— ,
Aire || Carbdn
|
<
v

Secado

Reduccidén

Oxidacion

=3
/i' ﬁ Cenizas

Figura 5. Gasificador de carbdon con flujos concurrentes (Downdraft)

Gases

PR
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La pirdlisis, secado, combustion, gasificacion y el precalentamiento de la
alimentacion en frio tiene lugar dentro del gasificador. La combustion suministra
calor para el proceso endotérmico de gasificacion del carbonizado (char) y los
volétiles,

El modelo de flujo de dos fases (sélidos-gas) de los mecanismos de transporte
para reactores de gasificacion se basa de acuerdo al enfoque del modelo
Euleriano, el cual analiza el comportamiento de las variables de transporte en
un volumen de control fijo con coordenadas espaciales fijas para ambas fases.

El modelo euleriano se utiliza para la mezcla heterogénea de dos fases en la
gue se emplean ecuaciones de conservacidbn de masa, energia, especies
guimicas y momentum para describir el comportamiento de cada fase
independiente, suponiendo que estas son continuas. Las ecuaciones de
conservacion para la fase gaseosa y la fase soélida son resueltas por el
programa de fluidos computacionales mediante un método de volimenes
finitos.

4.3 DESCRIPCION DEL SISTEMA

Un esquema del reactor (volumen de control) se puede observar en la figura 6.
El gasificador es del tipo down-draft. En la seccion superior, aire y carbén
pulverizado son introducidos. El carb6n pulverizado se volatiza y reacciona con
oxigeno, elevando su temperatura para posteriormente llevarse a cabo las
reacciones endotérmicas (Char-CO2 y Char-H20). Las reacciones producen
principalmente CO y CHx, y en menor proporcion, Hz y COaz.

Se consideraron particulas de carbon de 0.00005 m de didmetro. El aire de
alimentacion se considera compuesto de 77% de nitrégeno y 21% de oxigeno
en mol y con una temperatura de 600 K. Los componentes (YCHx, YCO, YCOz,
YH20 y YH2) tienen un valor inicial de 0%.

El reactor, donde se lleva a cabo la reaccion de gasificacion, utilizado en la
simulacién numérica realizada en esta tesis, es un eje cilindrico hueco con
diametro interno de 0.45 m y una longitud de 0.5 m.

Los flujos de entrada de carbon y aire son por la parte superior del reactor, y la
salida del gas de sintesis y ceniza se da por la parte inferior.
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pirdlisis

Combustién y

Gas de Sintesis y ceniza

Figura 6. Volumen de control del gasificador de carbdn con flujos concurrentes

-Condiciones de frontera

Las condiciones de frontera necesarias para solucionar las ecuaciones de
conservacion del proceso, se describen en esta seccion.

-En la parte superior del reactor (z=L), las condiciones del carbdn introducido
son:

Pearbén = Pso = 1300kg/m"3
Voo = 0.00242m/s

ap;

- =0; i=C0,C0,Hy, CHy 05, H0,T
T, = T,y 600

Donde V, es la velocidad inicial del sélido (carbdn), Ty, la temperatura a la que
entra el carbén y ps, su densidad inicial.

-Las condiciones de alimentacién del agente oxidante, aire, son:
Pi =0, i=C02,C0,H2,CH4,T
Paire = PgoYios T = Np,0,,H,0

%4

0 = 0.04715m/s
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Tg = Tgo = 600

Donde V,, es la velocidad inicial del gas, aire, T, la temperatura a la que entra
el aire, y pyo su densidad inicial.

Las constantes de referencia a las condiciones de frontera se encuentran en la
Tabla 3.

Para un equilibrio de operacion en el que los frentes de reaccion de
combustion, pirdlisis y gasificacion se encuentran en la parte inferior del reactor
es necesario imponer un flujo masico de combustible sdlido en la entrada del
gasificador m, (z=L) y un flujo masico de aire m, (z=L). Para tener una relacion
de aire/combustible de 1.5, que es la misma relacién utilizada en la simulacion
de gasificacién de biomasa, con la cual se compraran resultados, se tiene que
tener los siguientes gastos de aire y carbon a la entrada:

mcarbc’m,s =18 kg/h Thaire,g =27 kg/h

A partir de estos flujos y de las densidades de carbdn y aire, se puede calcular
la velocidad del gas y del sélido a la entrada:

Mg
VSO = PS_A fvol s (125)

mg
VgO = pg_Afvol g (126)
nD?
A=~ (127)
d %
fvol s = (144) fvol g = Vr (128)
Vr

My my
= LG40, =V (129)
Ps Py

Donde A es el area de la seccion transversal de diametro interno del reactor.
Por lo tanto la velocidad del flujo de aire a la entrada del gasificador es

Vaire = 0.04715?, y la velocidad del flujo de carbdn a la entrada es v 4 40 =

0.00242 % El flujo de aire y el flujo de carbdn entran a una presion de 1 bar.
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4.4 DETALLES NUMERICOS

El gasificador simulado es de dos dimensiones. El método de voliumenes finitos
es usado para la solucién de la ecuaciones de transporte mostradas en el
capitulo tres.

El analisis de la reacciones de los flujos dentro del gasificador se hace desde
una perspectiva unidimensional, en la direccion del eje “y”, esto por simplicidad.

La simulacion de los procesos de gasificacion se lleva a cabo por medio de la
discretizacion del sistema planteado, mediante una malla cartesiana
bidimensional.

Como la zona de analisis del gasificador tiene una forma simple (forma
cilindrica), el domino del sistema fue discretizado por una malla de 30 x 40 en
las direcciones “X” y “y” respectivamente, esto debido a que pruebas realizadas
al sistema, con un mallado mas fino, mostraron que los resultados eran
independientes del tipo de mallado y nimero de barridas. La discretizacion del
gasificador se puede apreciar en la figura 7. Las pruebas mostraron que un
mallado més fino solo recalcaba las zonas de disturbio en las diferentes
regiones de reaccion de las fases.

0.5

0.4

0.3

02k

01F

0 L | L 11 L L1 | B T
0 0.1 0.2 03 0.4 0.5
X

Figura 7. Discretizacion del sistema
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4.5. RESULTADOS

En esta seccidon se muestran los resultados de la simulacion, los cuales son
comparados con valores experimentales obtenidos en el modelo, de una
dimensién, formulado por Colomba Di Blasi para analizar el comportamiento
estratificado de los gasificadores de biomasa con flujos concurrentes. Dicha
comparacion se llevara a cabo considerando un gasto masico de combustible
igual a 18 kg/h para ambos procesos de gasificacion, al igual que el mismo
gasto de agente gasificante, que para ambos estudios es aire, de 27 kg/h.

Los parametros importantes, en lo que se enfoca este trabajo, son la velocidad
del flujo para ambas fases, la temperatura del gas y del solido, las
concentraciones de cada especie quimica que compone el gas de sintesis
(biobxido de carbono, monéxido de carbono, hidrogeno, vapor de agua,
hidrocarburo), las concentraciones de las fases sélidas existentes (char, carbon
crudo, ceniza y humedad) y la presion del proceso.

La simulacion de un gasificador de flujos paralelos con carb6n en un estado
permanente (tiempo igual a cero referido a las condiciones iniciales),
considerando un modelo euleriano para ambas fases existentes, con la zona de
reaccion localizada cerca de la parte alta del reactor, y considerando la
turbulencia del proceso, proporciond los siguientes resultados:
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Temperaturas

La figura 8 y 9 muestran que la temperatura de ambas fases, a la salida
gasificador, es la misma. Esto se debe a que el carbén incinerado en forma de
ceniza sale junto con los gases, ganando energia caldrica. Ademas las
temperaturas de ambas fases presentan cambios acorde al proceso que se
llevo a cabo, tal como secado, pirélisis, combustion y gasificacién. Para los
fines de esta tesis la temperatura de la fase sélida no se considera para el
analisis de comparacién, simplemente nos sirve de marco para ilustrar los
fendmenos de transferencia de calor entre las fases.

Temp 2

1
1
1

=

~] @0 O W = =

. T46E+03
.6BOE+03
.614E+03

il

.219E+03
.153E+03
.08TE+03
.021E+4+03
.552E+02
.B93E+02
.234E+02
.575E+02

il

Entrada de aire y carbdn

Salida del gas de sintesis y ceniza

Figura 8. Perfiles de temperatura del gas
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La figura 9 muestra que la temperatura del gas se va incrementando de manera
gradual hasta alcanzar una temperatura maxima a la salida de 1700 K
aproximadamente. La temperatura alcanza su maximo valor en la zona de
combustion dentro del volumen de control que representa el reactor del
gasificador, esto debido a la oxidacion de los gases, ya que la combustion es
una reaccion exotérmica que libera energia aunada a la temperatura
correspondiente a los volatiles y al carbonizado, productos de la pirolisis, antes
de la oxidacion.

También se puede observar en el mismo esquema 9, en la parte superior del
reactor, una de 700 a 800 K aproximadamente, la cual es mayor a la
temperatura inicial de la fase gaseosa (To=600 K); Este aumento de
temperatura se debe al secado instantaneo del carbon.

Entrada de aire y de carbdn

Temp 1
1.747E+03
1.684E+03

1.620E+03

.240E+03
.177E+03
.113E+03
.050E+03
.B6TE+02
.234E+02
.600E+02
.96T7E+02

=] O W W = = = =

3

Salida del gas de sintesis y ceniza

Figura 9. Perfiles de temperatura de la fase sélida
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Velocidades

El perfil de velocidades en la fase gaseosa segun la figura 10, obtenida de la
simulacién numérica, muestra que la velocidad va creciendo conforme la fase
pasa a través del reactor (volumen de control), llegando a una velocidad
méaxima de 0.2577 m/s, la cual es mayor a la velocidad de entrada. El aumento
de velocidad es necesario para mantener la conservacion de la masa, debido a
que se debe de establecer un equilibrio entre los gastos masicos de cada fase
por el cambio de densidades de cada fase existente en él reactor, la cual se
reduce, y tal equilibrio es el aumento de velocidad en la fase.

Entrada de aire y carbdén

'ul’el_l
2.577TE-01
2.473E-01

2 .370E-01

1 . 743E-01
.645E-01
.242E-01
.43BE-01
.335E-01
.231E-01
.128E-01
.024E-01

| o T R

wu‘&Ler

Salida del gas de sintesis y ceniza

Figura 10. Perfiles de velocidad de la fase gaseosa
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Las velocidades en la parte inferior del reactor para las dos fases son mayores
gue las velocidades de entrada correspondientes a cada fase; la razon de esto
es porque conforme se lleva a cabo las reacciones de gasificacion (pird6lisis,
gasificacion, combustion) del proceso, la densidad de la fase va disminuyendo.

La velocidad presenta mayores valores en la zona de oxidaciéon (combustién y
gasificacion), debido a las reacciones de gasificacion y reacciones exotérmicas
de combustién de los volatiles y carbon fijo, donde existen los cambios de
densidad mas grandes.

Entrada de aire y carbdn

Vel 2

2.573E-01
2.457E-01
2.341E-01

.648E-01
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W W e e

Salida del gas de sintesis y ceniza

Figura 11. Perfiles de velocidad de la fase sélida
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Presion

En la figura 12 se puede observar la caida de presion en el reactor, la cual se
debe a la disminucion de la densidad de cada fase y a la extraccion del gas en
la parte inferior del reactor. La diferencia de presiones a la entrada y a la salida
indica el sentido de la mezcla, el cual es correcto. La presién dentro del reactor
es pequefia y los cambios de presion también son pequefios.

Pressure
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Entrada de aire y carbdn
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Salida del gas de sintesis y ceniza
Figura 12. Contornos de presién del proceso
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Concentraciones del gas de sintesis

El material volatil es oxidado en la zona de combustién-gasificacion. El perfil
de composicion del CO, mostrado en la figura 13, tiene un porcentaje masico
similar a los resultados reportados por William Vicente, Salvador Ochoa,
Esteban Barrios, y Javier Aguillén en el 2003, en la literatura base de esta tesis
[12] “An Eulerian model for the simulation of an entrained flow coal gasifier”,
para un gasificador de carbon para un gasificador integrado con ciclo
combinado (IGCC) que opera por arrastre de aire. Segun él articulo antes
mencionado, el porcentaje masico de CO es de 0.20%, y en la simulacion
realizada en este trabajo es de 21%. Se observar en la figura 13, que en la
zona gasificacion donde reacciona el carbonizado con él COz2, H20, y Hz, se
genera la mayor produccion de CO. La reaccion gasificacion del carbonizado
con el CO2z y el H20, produce mas CO, adicional al que ya se habia generado
en el proceso de pirolisis. En la zona de combustion, donde se lleva a cabo la
oxidacion del CO, Hz2, CHas, y del carbonizado se genera CO en menor
proporcion. Esto se debe, a la oxidacién del CHx y del carbonizado.

Entrada de aire y carbdn
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Figura 13. Contornos de concentraciones de CO (fracciones masicas) 61
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La concentracion de CHx va disminuyendo conforme el gas pasa a través del
reactor. A la salida, la concentracion es baja, segun la figura 14, y esto se debe
a que esta especie quimica se oxida en la zona de combustién y disminuye su
porcentaje masico para generar CO y H20. Por lo tanto los valores mas bajos
en la concentracién de CHx se presentan durante la combustiéon del gas.

La mayor concentracion de CHx se produce durante el proceso de pirdlisis.
Posteriormente su proporcién va disminuyendo conforme se van llevando a
cabo las reacciones de combustion y gasificacion.
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Figura 14. Contornos de concentraciones de YCHx (fracciones masicas)
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El porcentaje masico de la especie quimica CO2 es de 0.0614%, el cual es
menor comparado con el valor que presenta la literatura base de este trabajo
[12], correspondiente a la gasificacion de carbon en un gasificador de ciclo
combinado, como antes se menciono, cuyo valor de concentracion es de
0.11%. La gasificacion de biomasa en un gasificador de flujos paralelos con
arrastre por aire [13] presenta una variacion de 0.01% respecto al valor
obtenido en este trabajo. En la figura 15 se observa que la mayor produccion
de CO2 se genera en el proceso de pirdlisis y una menor cantidad adicional se
debe a la combustién de los gases: CO, CHx (productos de la pirdlisis) y a la
reaccion homogénea de gasificacion que se da entre el CO y H20 para producir
el COz2y Ha.
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Figura 15. Contornos de concentraciones de YCOz2 (fracciones masicas)
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El hidrégeno se producido principalmente durante el proceso de pirdlisis del
carbon y en menor proporcién por la reaccion de gasificacion del char y por la
reaccion de formacion de CO2 con vapor de agua. La alta concentracion de Hz
en la zona de pirdlisis, segun la figura 16, es reducida por las reacciones de
reduccion (gasificacion), y oxidacién (combustién) del Hz2 generado por el char.
La concentracién de hidrogeno generado en la simulacion de este trabajo
indica un valor de 0.00327% en fraccion masica, el cual, segun datos de la
literatura disponible, es aproximado al valor registrado en el ciclo de
gasificacion combinado [12], el cual es de 0.0033%, y menor al obtenido en un
gasificador con las mismas caracteristica y mismo gasto masico, que trabaja
con biomasa, cuyo valor registrado es 0.033% [13].
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Figura 16. Contornos de concentraciones de YH2 (fracciones mdsicas)
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En la figura 17, se observa que el oxigeno se consume paulatinamente, segun
el proceso que se lleve a cabo. El oxigeno reacciona con los gases de volatiles
y con él carbonizado (char), los cuales son productos de la pirdlisis. El oxigeno
oxida estos productos, generando energia calorifica, la cual es necesaria para
gue se lleve a cabo la gasificacion del carbonizado. La gasificacion necesita
energia para poder llevarse a cabo, y esta energia la proporciona la oxidacién
de los gases volatiles productos de la pirolisis.

Como la pirdlisis se lleva a cabo casi en ausencia de oxigeno, la concentracion
de oxigeno es mucho mayor en la parte superior del reactor que en cualquier
otra zona. Después, dicho oxigeno reacciona con los gases que se produjeron
en la pirdlisis, consumiéndose todo el oxigeno contenido en el aire. La reaccion
de los productos volétiles con los otros componentes del aire, tales como el
nitrdgeno, no se consideran influyentes en la generacion del gas de sintesis,
por lo que el nitrégeno contenido en el aire no sufre cambio alguno y sale tal
cual. La fraccion méasica de oxigeno a la salida es nula, a pesar de ser en teoria
una combustién incompleta. Esto se debe al porcentaje minimo de oxigeno
contenido en el aire.
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Concentraciones de |la fase sélida

En la figura 18 se observa que el char es consumido en su totalidad, lo cual
indica que el proceso de gasificacion fue completo. Durante la pirdlisis se
produce el carbonizado (char), por lo que en esta zona del proceso de
gasificacion se tiene el porcentaje total de char generado por el carbén, y ya
durante la gasificacion se consume en su totalidad.
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Figura 18. Contornos de concentraciones de CHAR (fracciones masicas)
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Segun el esquema de la figura 19, a la salida del reactor tenemos un 100% de
ceniza, lo cual significa que todo el carbon se consumié en su totalidad por la
reacciones de gasificacion, y el carbonizado se gasifico por completo. Por todo
lo anterior se puede decir que la gasificacion del carbén fue completa.

El esquema 19 esta estrechamente relacionado con la figura 18, que muestra
concentracion de char a lo largo del reactor, ya que la concentracion de ceniza
se produce a partir de la cantidad de char consumido. Por lo tanto, en la regién
donde el char es consumido en su totalidad, la concentracién de ceniza debe
llegar al cien por ciento, lo cual se puede verificar con el esquema de la figura
18y figura 19.
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Figura 19. Contornos de concentraciones de Ceniza “ash” (fracciones masicas)
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El esquema de la figura 20, describe como el carbdn, después del secado
donde se elimina la humedad contenida en el carbdn, reacciona en su totalidad
para formar char y materia volatil, los cuales reaccionaran en las zonas de
oxidacion y reduccion. Por lo cual, el carbdn fijo se consume totalmente en la
zona de pirdlisis.
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Figura 20. Contornos de concentraciones de carbdn crudo “col” (fracciones masicas)
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Tamarfo de particula

La figura 21 ilustra los cambios que va experimentando la particula de carbén
durante los procesos de gasificacion. Se puede observar la evolucion de la
particula desde su entrada al reactor hasta la salida.

El esquema muestra como va decreciendo el tamafio de la particula, desde un
valor inicial de 0.00005m hasta un valor de 0.00001077m, debido a las
reacciones heterogéneas de gasificacion principalmente, en donde se da el
fendmeno transferencia de masa entre la fase sélida y la fase gaseosa.
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Figura 21. Perfil del tamafio de particula de carbdn ”size” a través del reactor
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Figura 22. Comparacion de datos entre los resultados de la simulacion y los resultados
disponibles en la literatura.

En la figura 22, se comparan los diferentes valores que se tiene de la
composicién del gas de sintesis en la literatura disponible [12 y 13] respecto a
los resultados obtenidos en la simulacion numérica realizada en esta tesis.

Respecto a la figura 22, se pueden concluir los siguientes aspectos:

-El proceso de gasificacion utilizando un gasificador de flujos paralelos, usando
como combustible biomasa vegetal produce mas CO2 que usando carbén como
combustible, segun los datos obtenidos en la literatura disponible [13] y la
simulacion realizada en esta tesis. EI CO2 es la especie quimica mas
contaminante, y por lo tanto, siempre se busca disminuir sus indices de
produccion por lo cual se tiene un mejor comportamiento en la gasificacion de
carbon en un gasificador de flujos paralelos.

-Comparando los resultados registrados en la simulacion numérica del articulo
de Di Blasi [13] respecto a los datos obtenido en este trabajo, se establece que
la gasificacion de biomasa produce un porcentaje masico mayor de hidrogeno
en comparacion con el porcentaje producido por el carbon cuando se usa
combustible. Esto se debe a la composicion natural de la biomasa
principalmente. El H2 es un gas que puede ser utilizado como recurso
energeético, sin generar emisiones contaminantes a la atmosfera, de ahi la
importancia de mejorar su produccion.

-La gasificacion de carbon por medio de un gasificador con flujos paralelos
descendentes es el proceso que menos CO:2 genera, el cual es el gas mas
contaminante para la atmdsfera; Pero por medio de este proceso se genera
una menor cantidad de hidrogeno. Por otra parte, mantiene buenos indices de
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produccion de CHx y CO, que son combustibles gaseosos utilizados como
recursos energéticos, en comparacion con los gasificadores de biomasa de
flujos paralelos [13] y los gasificadores de carbon de ciclo combinado IGCC
[12].

-La gasificacion de carbon por medio de un gasificador de ciclo combinado
(IGCC) mantiene indices de producciéon de CO y H2 superiores a los obtenidos
por medio de la gasificacion de carbon por arrastre de aire de flujos paralelos,
pero se produce una menor cantidad de hidrocarburo y vapor de agua, segun la
literatura [12]. Esto se debe a las condiciones de operacion del gasificador,
como lo pueden ser la velocidad, el gasto de los flujos, el tamafio de particula,
y los procesos posteriores a los que se someta el gas se sintesis.

-En general, la gasificacion de biomasa por medio de un gasificador de flujos
paralelos, produce mayores porcentajes de vapor de agua, mondxido de
carbono, hidrogeno, y bioxido de carbono, en comparacién con la gasificacion
de carbon en un gasificador con la misma configuracion, segun las
comparaciones correspondientes con la literatura [13] y los resultados
registrados en esta tesis. La razon de esto se debe a la naturaleza del
combustible, en gran parte, por su gran contenido de humedad y carbono, y al
tamafio de particula del combustible.

-En comparacién con la gasificacion de carbdon en un gasificador de ciclo
combinado (IGCC), segun la literatura [12], también se tiene porcentajes
mayores de produccion de monoxido de carbono, hidrogeno, y bidxido de
carbono.

Por todo lo antes mencionado, se puede concluir que los parametros de
operaciéon son de gran importancia para producir un gas de sintesis mas rico en
composicion y en poder calorifico. Ademas es importante considerar el tipo de
gasificador, el tipo agente gasificante y el tipo de combustible que se utilizara
en el proceso de gasificacion.
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Figura 23. Gréfica comparativa. Temperaturas generadas con diferentes combustibles en la
fase solida.
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Figura 24. Grafica comparativa. Temperaturas generadas con diferentes combustibles en la
fase gaseosa.
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Figura 25. Grafica comparativa. Produccion de CO generado con diferentes combustibles.
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Figura 26. Grafica comparativa. Produccion de O2 generado con diferentes combustibles.
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Figura 27. Grafica comparativa. Produccion de Hz2 generado con diferentes combustibles.
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Figura 28. Grafica comparativa. Produccion de CO2 generado con diferentes combustibles.
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Figura 29. Grafica comparativa. Produccion de CH4 generado con diferentes combustibles.

X(%Vol)
20
18
16
14
12
10

O N & O

0.1

0.2 0.3
=@=YH20 con biomasa

0.4
=@=YH20 con carbon

0.5

0.6

Figura 30. Grafica comparativa. Produccion de H20 generado con diferentes combustibles.
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La grafica 24 describe el comportamiento evolutivo de la temperatura en la fase
gaseosa a lo largo del reactor en un gasificador de flujos paralelos utilizando
carbon como combustible. Comparando los valores registrados en el trabajo de
gasificacion de biomasa de Di Blasi [13] respecto a los datos proporcionados
en este trabajo, se concluye que el gas de sintesis alcanza una mayor
temperatura utilizando carbén como combustible que con el uso de biomasa.
Esto se debe a la capacidad de reaccién de los compuestos del combustible
para generar energia calorifica. Un gas de sintesis a mayor temperatura
representa una fuente de energia calérica que puede ser aprovechada en
turbinas de gas o en intercambiadores de calor, por lo tanto, el gas de sintesis
obtenido del gasificador de carbdén de flujos paralelos tiene una exergia mayor
que la del gas de sintesis derivado de la biomasa.

En las graficas comparativas de las figuras 25 y 27, se describe la generacion
porcentual de hidrégeno y monoéxido de carbono tanto para el carbén como
para la biomasa en un gasificador de flujos paralelos. Los valores registrados
de H2 y CO para la gasificacion de biomasa fueron tomados de la literatura
disponible [13]. Se establece que al utilizar carbén como combustible se genera
una mayor produccién de monoxido de carbono y una menor produccion de
hidrogeno, al comparar los valores de produccion de H2 y CO en cada caso.
Esto se debe principalmente a la composicion de la biomasa, ya que tiene altos
porcentajes de humedad, carbono y alquitran.

Las reacciones adicionales de combustion y gasificacion que tiene el TAR
generado por la biomasa, generan vapor de agua, hidrocarburo CH4, CO2 y
CO. Posteriormente el CO genera mas H2 en su reaccion de heterogénea con
el vapor de agua, en la separacion de CO2, sumado al hidrégeno generado por
la pirolisis de la biomasa, como se mencion6 en el capitulo 2. El carbdén
produce un porcentaje mayor de CO en comparacion con la biomasa, segun el
esquema 25. Esto se debe a la composicion masica de cada combustible, ya
que el carbon contiene un porcentaje masico mayor de carbono que la
biomasa. Dicho carbono reaccionara con el oxigeno para producir CO en la
reaccion de combustion.

La figura 26 describe como el oxigeno del aire se consume en su totalidad en el
interior del gasificador, tanto para el carbén, como con la biomasa, en un
gasificador de flujos paralelos. Esto indica que la oxidacion de los gases,
productos de la pirolisis, se llevo a cabo con insuficiencia de oxigeno (con un
23% de fraccion masica de O2 contenido en el aire, tabla 3).

Con el carbén como combustible en el proceso de gasificacion se obtiene un
menor porcentaje de CO:2 en la composicion del gas de sintesis, en
comparacion con el uso de biomasa, segun el esquema de la figura 28. Esto
se debe a las reacciones de oxidacion y gasificacion (véase capitulo 2).
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5. CONCLUSIONES

Un proceso de gasificacion de flujo por arrastre de carbén o bien de flujos
paralelos es simulado numéricamente mediante un modelo de dindmica de
fluido computacional para reproducir, de manera cuantitativa, el
comportamiento real de las variables de operacion. Asi mismo, los resultados
son comparados respecto a los valores registrados en la gasificacién biomasa
vegetal, en un gasificador similar y a las mismas condiciones.

Se modelaron los procesos internos de un gasificador de carbén con el objetivo
de mejorar el desemperfio del proceso de gasificacion, y asi dar una alternativa
de generacién de energia calorifica a menores costos y con bajos indices de
contaminacion, en comparacion con el método de generacién de energia
utilizando combustibles derivados del petréleo.

Se puede concluir de la simulacién numérica, que en general, la temperatura
del gas aumenta a lo largo del reactor y esta vinculado con la composicion del
gas; Dicha temperatura aumenta debido a las reacciones que se llevan a cabo
dentro del gasificador: pirolisis, combustion y gasificacion, ya que dichas
reacciones van liberando energia calorifica en diferentes proporciones (la
gasificacion libera una minima energia), por lo tanto, conforme los las
reacciones cinéticas se llevan a cabo, la temperatura se va incrementando. El
mayor incremento de temperatura tiene lugar en la zona de combustion
(reaccion exotérmica),

Las concentraciones de H20 y COz2, son bajas respecto (véase la grafica de la

figura 22) a los valores reportados en el articulo Dynamic behavior stratified
downdraft gasifier, Di Blasi 1999 [13], el cual trabaja con un gasificador con la
misma configuracién pero utilizando biomasa en vez de carbon. Esto se debe
a la composicién masica del combustible y al diametro de la particula. Las altas
concentraciones de CO y CH4, comparadas con la biomasa [13], se deben al
porcentaje volumétrico de carbono contenido en el combustible, el cual es de
77.6%, y es mucho mayor al porcentaje contenido en la biomasa, 33% [13].

Como el aire seco se asume como agente oxidante, el H20 es producido a
partir de la humedad de la particula séliday como producto de la combustion
de materia volatil. Este vapor de agua se forma principalmente en la zona de
secado y pirolisis, y en pocas cantidades en la zona de combustion. En la zona
de combustion, el hidrogeno generado en la pirdlisis se oxida para generar
vapor de agua, al igual que la oxidacion del hidrocarburo (CHa4), pero en menor
proporcion. En la zona de un porcentaje del vapor de agua reacciona con el
carbonizado, en la reaccién heterogénea de gasificacion.
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A la salida del gasificador la temperatura promedio de los gases es de 1700 K,
aproximadamente, con lo cual se comprueba, que se obtiene un gas de sintesis
con un poder calorifico mayor utilizando como combustible carbén, en vez de
biomasa vegetal (madera), en un gasificador de flujos paralelos.

En un gasificador de carbon de flujos paralelos descendentes, se obtiene un
gas de sintesis con mayor energia calorifica aprovechable que en un
gasificador de ciclo combinado (IGCC) [12], si el combustible a utilizar es
carbon pulverizado, ya que su temperatura de salida es de aproximadamente
1700 K a diferencia del ciclo combinado con 1400 K.

En la figura (8) se puede observar que la temperatura se incrementa en la
zona de combustion, debido a que se necesita liberar energia para poder llevar
a cabo la gasificacion, por lo cual, en el comportamiento general de los
gasificadores, la temperatura tiende a disminuir a la salida del reactor, debido a
gue la gasificacién es una reaccion endotérmica.

El oxigeno es consumido en su totalidad, por lo cual se puede decir que el
proceso de combustion dentro del gasificador fue incompleto, ya que no se
utilizo el porcentaje correspondiente al aire tedrico necesario para que se lleve
a cabo la combustion completa de un combustible, lo cual comprueba la teoria
de los gasificadores, los cuales funcionan con aire pobre de oxigeno.

En general, segun los resultados, se puede concluir que en un gasificador de
con flujos paralelos descendentes se genera una menor cantidad de COg,
3.53%, que en un gasificador con la misma configuracion pero que utiliza
biomasa en vez de carbon, 12.5% (véase la figura 22, [13]), el cual es un gas
contaminante y por lo cual siempre se busca obtener menores proporciones
volumétricas de este gas; Ademas produce una mayor cantidad de CO (19.5%)
y CHx (6.75%), respecto a la gasificacion de biomasa en un gasificador con la
misma configuracion, CO (19%) y CHx (3.75%), segun la literatura [13] (véase
la figura 22). Estos gases pueden ser utilizados como combustibles en algun
otro proceso de combustion interna y asi aprovechar toda la exergia interna de
los gases volatiles.

El modelo depende de las caracteristicas de la materia prima y de las
condiciones de operacién: gastos masicos del combustible y del agente
gasificante, tamafio de particula del combustible, temperaturas de entrada de
los flujos y de las paredes.
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APENDICE A

MODELOS DE TURBULENCIA

Algunos modelos que se pueden utilizar para representar el fenomeno de
turbulencia en el flujo reactivo del gasificador simulado en este trabajo son:

- Cierres de segundo orden, en la forma de modelos de transporte de los
esfuerzos de Reynolds.

- Modelos de tipo “difusividad turbulenta”, por medio del método k-¢.

I. Cierres de segundo orden

La ecuacion de transporte exacta para los esfuerzos de Reynolds u";, u"; es:

a =, d — ..o _,,ap_,,aﬁ
5 (Puy ") + 5 (pway ") =~ 5 5 (130)
(@)
”aP, ”aP, d — "
T T oy, =g (Pu"y ") (131)
(b) ()
— 144 12 aa] 14) 144 aﬂl
—p [ul Uy, E+u] Uy, E] (132)
(d)
auj”_l_ ,,ou;” 133
Tik 5, B, (133)

Donde (a) es el efecto del gradiente de presion media, (b) la correlacion entre
gradientes de presion fluctuante y fluctuaciones de velocidad, (c) el transporte
turbulento de los esfuerzos de Reynolds, (d) la produccion de los esfuerzos de
Reynolds por velocidad de deformacién media, y (e) y la disipacion viscosa. Los
términos anteriores deben de ser modelarse.
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Haciendo uso de la ecuacién (95) del capitulo dos, el término (133) se puede
expresar como:

_,0P _, 0P| puw'"oP +p'ui" oP 134
w 0x; J dx; p 0x; p 0x; (134)

La correlacionp u; se puede modelar de una ecuacion de conservacion truncada
como:

ui"uj o (135)

.y 0P
J

pu =—-——:

1
J 4.3

| &

1 , .. ~ . .,
Donde k = Eui”ui” es la energia cinética turbulenta, y ¢ es su tasa de disipacion
que frecuentemente se desprecia.

Con el fin de modelar, la correlacién entre gradientes de presién fluctuante y
fluctuaciones de velocidad, (134), frecuentemente se divide en una parte re-
distributiva y una parte isétropa:

op’ op’ op op 2 ap’\ 2 op’
"’_ .”_ 'I’_ .”___6‘” ”_ __6.. I’_ 136
(ul ax] + Y axi> + (ul ax] + Y axi 37U Uy axk 37U Uy axk ( )

La parte isétropa se divide en dos términos, uno de transporte por presion y otro
de dilatacion por presion:

20 op' 2 opw 2 0w
3 ijuk 6xk_ 3 Y 6xk 3 Up axk

0 an

(137)

En flujos de baja velocidad Ma<<1, el término (ll) de la ecuacién anterior
generalmente se desprecia.

El término (I) se suma al término de transporte turbulento de los esfuerzos de
Reynolds (C) para formar el término:

d ? [= 2 ¢« 5T
m (Cl]k ) = a [pui”uj ”uk” + g 511 P,uk”] (138)
El término C;;; se modela mediante un cierre de tipo gradiente:

7, 12 "
k o 0ug U

Cyjp = —Cszwew — o (139)

El término (e) es la correlacion de la disipacion viscosa:
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T aL"”+ T _ 140
s Tik axk—Pfij (140)

Si se supone isotropia local, el término ¢; se puede escribir en funcion de la

disipacion de energia cinética turbulenta & , como:

2 .
gij = 55 511 (141)

La tasa de disipacion de la energia cinética turbulenta,é , se calcula de la siguiente
ecuacion de transporte, deducida por procedimientos similares a los utilizados en
el caso de densidad constante

2 0 (.
5 (P9 +a—xj(P€uj) =

g ou e2 gpuj” apP

— £ Uj — £ £ j
_C Tu SHu-”—— C - C b~ -
Elpk k xj Szp k + 53 k ‘l_) ax}
(@) ®) (" @)

dy _k_ oy 1 0F

El término (c’) se desprecia.

La parte re-distributiva de la correlacién entre gradientes de presion fluctuante y
fluctuaciones de velocidad, de la expresion (136), usualmente se divide en dos
partes: una que incluye cantidades turbulentas y otra que incluye la tasa de
deformacion media. Modelos para este término han sido propuestos, por ejemplo
por Launder et al, (modelo ML), Gibson y Younis (modelo MG) y Musonge (modelo
MJ).

Denotando al término redistributivo como Ti , los modelos se escriben como:

- ui”uj "2 o " aﬁl _ . aﬁl aﬂ]
ni]’ = —C1p€ E - 5611 + C25i}-pui Unm E - C3pPU + C4_pk axj + a_xl (143)

2 ~ aﬁk (2

_ _ o, o0 o 0y
—§C4pka6ij— §CZ+C3) pu; y 6_xi+pui U; E (144)

Donde P;; es: P;

0 00 v i
=— (ui Uy $+ w " uy, aui/axk) (145)
Las constantes de las ecuaciones (143), (144), y (145) se presentan en la tabla 2.

Sustituyendo las ecuaciones (138), (139) y (141) en la ecuacion de los esfuerzos de

Reynolds (95) se tiene:
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d. . ., N, 0 . 0Oy Y ., 0
a(ﬂui Y )+E(pukui U )=E(Cijk)—P<ui Ug E‘*'uj U G (146)

Tabla 4. Constantes de las ecuaciones (113), (114) y (115).

0

Modelo MG ML MJ

Cel 1.4 1.44 1.40
Ce 1.8 1.90 1.90
Ce 0.15 0.15 0.18
Ces 0.22 0.21 0.22
C1 3 1.50 3.00
C2 0.3 -0.582 -0.44
Cs - 0.764 0.46
Ca - -0.182 -0.23

II.  Modelos de viscosidad turbulenta

Estos modelos representan un método alternativo para determinar los esfuerzos
de Reynolds u;"w;"". Estan basados en el concepto de viscosidad turbulenta y
suponen que, de la misma manera que en un flujo laminar los esfuerzos viscosos
son proporcionales al gradiente de la velocidad, en un flujo turbulento, los
esfuerzos causados por las fluctuaciones turbulentas son proporcionales al
gradiente de la velocidad media. Esta relacién entre los esfuerzos de Reynolds y
las variables medias es:

e (0T 0%\ 2/ - 0wy
puy, = —pv; E + E + § (,Dk + pv, a—xk) 6ij (147)
j i

Donde v, = (u./p) es la viscosidad turbulenta y es una caracteristica del estado
del flujo.
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Para el flujo turbulento de escalar, el concepto de viscosidad turbulenta o,
propiamente, de difusividad turbulenta, se expresa como:

u”u; — __U_Taia
Pl pSCT axi

(148)

La viscosidad turbulenta v puede calcularse de diferentes formas, dando lugar a
una variedad de modelos con un nimero variable de ecuaciones diferenciales. Los
mas populares de estos modelos son, probablemente, los de la familia del modelo
k—c¢.

1. Modelo k — ¢

Este modelo es el empleado en ésta tesis. En él, se define como:

(149)

Donde C, es una constante determinada experimentalmente. Los valores de £ y k
se calculan a través de la ecuaciones de transporte.

La ecuacion para la energia cinética turbulenta, k se obtiene de la ecuacion de
continuidad (1), haciendo i=j, aplicando la hipétesis de isotropia local, y dividiendo
entre dos:
0 o 0 o ., 00 d 1 ————\ __
E(pk)+a—xj(pujk)+pui Y a_sz_O_xj(Epuj u;u; )—ps (150)
(a)

El término (a) se aproxima como:

Zpuj U U NO-kaxj (151)

O oR) + (o) = e -0 + (322K} (152
oc \PR) + 5 Pk) = PP =) 4 5\ P 5 o (152)
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p o1, N o1\ 01, N 2 <I§ N aai> otl; 153
k=T dx; 0x;)0x; 3 vr dx;/ 0x; (153)

Aplicando hip6tesis similares a las utilizadas para la ecuacion de k, la ecuacion
para la disipacion de la energia cinética turbulenta &, se obtiene a partir para la
ecuacion (142):

g (p8) + o (5t ~)——g(c P, — C.,8) + P 154

Las constantes de las ecuaciones se encuentran en la tabla (6).

Tabla 5. Constantes del modelo k — € estandar.

Cu Ok Oc Cel Ce2

0.09 1.0 1.314 1.44 1.92

El modelo k — ¢, tal y como ha sido presentado, se comporta satisfactoriamente en
flujos sencillos, normalmente flujos parabdlicos para los cuales el modelo fue
desarrollado en la década de 1970. En flujos mas complejos, incluidos aquellos
con rotacién o con curvatura apreciable en las lineas de corriente, como los
investigados en esta tesis, las hipo6tesis de isotropia en las que se basa el modelo
no son aplicables, y las predicciones proporcionadas por el modelo son, en
general, menos satisfactorias. La popularidad de este tipo de modelos, en la que
su sencillez y economia juega un papel importante, ha dado lugar a una serie de
modificaciones o variantes, que intentan compensar estas deficiencias, sin tener
que abandonar la hip6tesis de viscosidad turbulenta a favor de cierres de segundo
orden.
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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 ecuacién general de continuidad del
capitulo 2.

En la formulacion de la ecuacion discretizada (111), 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 que el calculo de p y ¢ en la cara de
la celda da lugar a los llamados esquemas de discretizacion. La determinaciéon de
los valores de estas variables en la cara es importante para la precision dy
convergencia de la solucién numérica.

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

Estos esquemas se describiran en base al sistema de celdas que se ilustra en la
figura 6. 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).

Dy Dp v,z
o o o
w P E

Figura 6. 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, > o:

d)e >¢P

Esta alternativa es de implementacion sencilla, acotada y altamente estable casi
bajo cualquier situacién 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

b =~

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, ecuacién (113) 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, seusan diferencias centradas:

_ ¢+ Pp
b=

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

d)e =¢P

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 precision, pero no
estan acotados, por lo que pueden presentar oscilaciones numéricas. 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 la
oscilaciones introducidas por el modelo pueden sacar al escalar de su dominio de
definicion.
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TALK=f;RUN( 1, 1);VDU=X11-TERM
** definition of variables
REAL (P, AINBOQ, print)
REAL (ROGIN1,ROGIN2,ROGIN3)
REAL (DIAM,DIAMBOQ, DIN2)
REAL (FGIN1,FGIN2 , FGIN3, VEL1, VEL2, VEL3)
REAL (FMC1, FCA1, FMC2, FCA2, FMC3, FCA3)
REAL (ROMEAN)
REAL (TGIN1,TGIN2,TGIN3)
REAL (HSIN,HGIN1,HGIN2,HGIN3)
REAL (TKEIN1,TKEIN2,TKEIN3,EPIN1,EPIN2,EPIN3,DIST)
** dimensiones (Sl)
PI1=3.14159
diametro gasificador
DIAM=1.2
PI1=DIAM
diametros boquillas
DIAMBOQ=0.20
Area boquillas
AINBOQ=(PI*DIAMBOQ*DIAMBOQ)/4
ainboq
** flujos masicos aire - kg/s
Primer nivel, flujo por boquilla y por m**2
FGIN1=(4.708/4)/AINBOQ
fginl
Segundo nivel, flujo por boquilla y por m**2
FGIN2=(4.708/4)/AINBOQ
fgin2
Tercer nivel, flujo por boquilla y por m**2
FGIN3=(1.832/4)/AINBOQ
fgin3
** length scale for inlet epsilon
DIST=(DIAMB0Q)/10.0
** flujos masicos carbon - kg/s
-Primer nivel, flujo por boquilla
FMC1=1.472/4
FMC1=FGIN1*0.100254885
FCA1=FMC1
fcal
-Segundo nivel, flujo por boquilla
FMC2=1.112/4
FMC2=FGIN2*0.236193712
FCA2=FMC2
fca2
tercer nivel, flujo por boquilla
FMC3=4.832/3.
FMC3=FGIN3
FCA3=FMC3*1.2
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fca3
** inlet temperatures - K
coal
air
TGIN1=600.0
TGIN2=600.0
TGIN3=600.0
evaluate inlet densities - currently only used for fiinit(rho1)
PRESS0=1.0e+5
TEMPO=0.
ROGIN1=PRESS0/(287.41*TGIN1)
ROGIN1=FGIN1/VEL1
roginl
ROGIN2=PRESS0/(287.41*TGIN2)
ROGIN2=FGIN2/VEL2
rogin2
ROGIN3=PRESS0/(287.41*TGIN3)
ROGIN3=FGIN3/VEL3
rogin3
*Densidad del Carbon
REAL(ROCOAL); ROCOAL=1300.
* Velocidades
VEL1=2.5
VEL1=FGIN1/ROGIN1
vell
VEL2=2.5
VEL2=FGIN2/ROGIN2
vel2
VEL3=2.5
VEL3=FGIN3/ROGIN3
vel3
REAL(FVA1,FVA2,FVA3)
REAL(FVC1,FVC2,FVC3,51,52,53,511,512,513)
REAL(UNO1,UNO2,UNO3)
FVA1=FGIN1*AINBOQ/(ROGIN1)
FVA2=FGIN2*AINBOQ/(ROGIN2)
FVA3=FGIN3*AINBOQ/(ROGIN3)
FVC1=FCA1*AINBOQ/(ROCOAL)
FVC2=FCA2*AINBOQ/(ROCOAL)
FVC3=FCA3*AINBOQ/(ROCOAL)
FVA1
FvVC1
FVA2
FvC2
FVA3
FVC3
S1=FVA1/(FVA1+FVC1);S11=FVC1/(FVA1+FVC1)
S2=FVA2/(FVA2+FV(C2);S12=FVC2/(FVA2+FVC2)
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S3=FVA3/(FVA3+FV(C3);513=FVC3/(FVA3+FVC3)
S1
S2
S3
S11
S12
S13
UNO1=S1+S11
UNO2=52+S512
UNO3=S3+S513
UNO1
UNO2
UNO3
TKEIN1=0.0025*VEL1*VEL1;TKEIN2=0.0025*VEL2*VEL2
TKEIN3=0.0025*VEL3*VEL3
EPIN1=0.1643*TKEIN1**1.5/DIST; EPIN2=0.1643*TKEIN2**1.5/DIST
EPIN3=0.1643*TKEIN3**1.5/DIST
TKEIN1=TKEIN2=TKEIN3=0.3
EPIN1=3.0
EPIN2=3.0
EPIN3=3.0
** Definiciones para el COFFUS
BOOLEAN(BURN,INERT,NOXCAL,RADCAL,SIZECH)
** Activa combustion
+ BURN=T

** Desactiva Radiacion
+ RADCAL=f

** Activa modelo de reduccion de particulas
+SIZECH=T
BOOLEAN(ASFIRED)
INTEGER(ANA)
** ASFIRED selecciona tipo de analisis
ASFIRED=f
IF(ASFIRED) THEN
ANA=1
** Coal proximate analysis (mass fractions, as fired)
YWATM = water YASHM = ash n.b. YRAWC=1.0-YWATM-YASHM
YCHAM = char if YCHAM > 0, volatiles if YCHAM < 0
REAL(YWATM,YASHM,YCHAM,YRAWC)
YWATM =0.0147 ;YASHM = 0.3261
YCHAM =-0.0873;YRAWC = 1-YWATM-YASHM

ELSE

ANA=2
** Analisis aproximado (en fracciones masicas)
YWATM = Humedad YASHM = ceniza
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YRAWC=Carbon fijo (char)

YCHAM = volatiles
REAL(YWATM,YASHM,YCHAM,YRAWC)
YWATM =5.3/100 ;YASHM = 12.1/100
YCHAM = 46.7/100 ;YRAWC = 35.8/100

ENDIF
** Dry coal ultimate analysis (mass fractions) -----
YCDRY =carbon1 YODRY = oxygen YSDRY = sulphur
YHDRY = hydrogen YNDRY = nitrogen
REAL(YHDRY,YCDRY,YODRY,YNDRY,YSDRY)
YCDRY = 77.6/100;YHDRY = 6.5/100
YODRY = 13.9/100;YNDRY = 1.13/100
YSDRY = 1.-YASHM-YHDRY-YCDRY-YODRY-YNDRY
YSDRY=0.22/100

3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k >k >k 3k 3k 3k 3k %k %k >k %k >k 3k 3k %k %k >k %k >k 3k 3k >k 3k %k %k 3k 3k %k 3k 3k %k %k %k %k >k %k >k 3k 3k %k %k %k %k %k %k 3k >k k*k k k %k

Q1 created by VDI menu, Version 3.1, Date 24/12/97

3k 3k 3k 3k >k 3k 3k 3k 3k %k 3k 3k 3k %k >k 3k %k 3k 3k 3k >k %k >k %k 3k 3k 5%k >k 3%k %k >k >k 3k >k 3k 3k 5%k %k %k %k 3k 3k 3k >k 3k 5%k %k %k >k 3k 3% 3k 3%k %k %k %k %k %k %k k

IRUNN =  1;LIBREF= 3
3k 3k sk 3k sk 3k sk 3k sk sk sk sk sk sk sk 3k sk 3k sk 3k 3k sk 3k sk 3k sk sk 3k 3k 3k 3k 3k Sk 3k sk 3k sk sk 3k sk 3k sk sk 3k sk 3k sk 3k sk ok skosk ok sk ksk ki ki sk k
Group 1. Run Title

TEXT(3d wall-fired 350MW lignite boiler )
5k % ok ok % ok ok % ok ok % ok ok % ok % %k ok % ok 3k ok ok 3k ok 3k %k ok 3k ok ok ok ok % %k ok % ok %k %k ok % ok %k 5k % %k ok %k %k k %k k k ok Kk kkkk
Group 2. Transience

STEADY = T
5k % ok ok % ok ok % ok ok % ok ok 3 ok % %k ok % ok 3k ok ok 3 ok 3k %k 5k 3 ok ok %k 5k % %k 5k 3 5k % %k 5k % ok %k 5k %k >k * %k ok %k ok k Kk >k kok k%

CARTES=T

NREGX=1

NX=30

IREGX=1; GRDPWR(X,30,0.45,1.0)

NREGY=3

NY=40

IREGY=1; GRDPWR(Y,10,0.15,1.0)

IREGY=2; GRDPWR(Y,10,0.15,1.0)

IREGY=3; GRDPWR(Y,20,0.20,1.0)

NREGZ=1

NZ=1

IREGZ=1; GRDPWR (Z,1,0.01,1.0)
Group 6. Body-Fitted coordinates

Group 7. Variables: STOREd,SOLVEd,NAMEd

+ STORE(TMP1)
ONEPHS=f
SOLVE(P1,U1,V1)
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SOLUTN(P1,Y,Y,Y,P,P,P)

STORE(P2)
+SOLUTN(U2,Y,Y,N,N,N,Y);SOLUTN(V2,Y,Y,N,N,N,Y)
+SOLUTN(W2,Y,Y,N,N,N,Y)

+ SOLUTN(R1,Y,Y,N,N,N,Y);SOLUTN(R2,Y,Y,N,N,N,Y)
+ SOLUTN(H1,Y,Y,N,P,P,P); SOLUTN(H2,Y,Y,N,N,N,Y)
+ STORE(TMP2)

TURMOD(KEMODL)

KELIN=3

STORE(PRPS)

STORE(VPOR)

* Gas-phase mass-fractions
+ SOLVE(YCHX,YCO2,YCO,YH20,YH2,YO2); STORE(YN2)

* Particle-phase mass-fractions
+ SOLVE(COL2,CHA2,WAT2);STORE(ASH2)

Particle Size Change

REAL(SMDIAM);SMDIAM=0.00005
SMDIAM
+ SOLVE(PHIS)
STORE(SIZE)
FIINIT(PHIS)=.5
+ TERMS(PHIS,P,P,P,P,N,P)
FIINIT(SIZE)=SMDIAM
Thermal Radiation

INTEGER(IHRADL)
IF(RADCAL) THEN
REAL(RADW,ABSORB,SCAT,SIGMA,EMIW,ED2ME, TWALL)
SIGMA=5.6697E-8/1e6;EMIW=0.7
TWALL=600.
RADW=SIGMA*TWALL**4;ABSORB=0.3;SCAT=0.14
RADW
RADIAT(FLUX,ABSORB,SCAT,H1)
FIINIT(RADY)=RADW;FIINIT(RADX)=RADW
ED2ME=EMIW/(2.0-EMIW)
RELAX(RADY,FALSDT,1.0)
RELAX(RADX,FALSDT,1.0)
ENDIF

Group 8. Terms & Devices

TERMS(H1,N,P,P,P,P,P)
TERMS(H2,N,P,P,P,P,P)

* Gas-phase mass-fractions (assign variables to phases)
TERMS(YO2,P,P,P,P,Y,P);TERMS(YCHX,P,P,P,P,Y,N)
TERMS(YCO,P,P,P,P,Y,P); TERMS(YCO2,P,P,P,P,Y,P)
TERMS(YH20,P,P,P,P,Y,P);TERMS(YH2,P,P,P,P,Y,P)

* Particle-phase mass-fractions (assign variables to phases)
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TERMS(COL2,P,P,P,P,N,P);TERMS(CHA2,P,P,P,P,N,P)
TERMS(WAT2,P,P,P,P,N,P)
CSG3=CNGR

Group 9. Properties

STORE(RHO1)
TEMP0=0.0
REAL(RG56,RG57)
ENUL=1.8E-5
RHO2=ROCOAL
PRNDTL(H2)=1.E10
RHO1=GRND;TMP1=GRND;RG56=GRND;RG57=2.0
CP1=1.005/1e3
CP2=1.8/1e3
TMP2B=1.0/CP2
TMP2=GRND
PRNDTL(10)=GRND
STORE(LMPW)
PRT(R2)=1.e20
* Enthalpies solved in MJ/kg
PRNDTL(WAT2)=1.E10;PRNDTL(COL2)=1.E10;PRNDTL(CHA2)=1.E10
Group 10.Inter-Phase Transfer Processes

STORE(CFIP)
+ RLOLIM=1.E-5;CFIPS=GRND;;STORE(SLIP,REYN)
+ CINT(YCHX)=0.0;CINT(Y02)=0.0;CINT(YH20)=0.0;CINT(YCO)=0.0
CINT(YH2)=0.0
+ CINT(YCO2)=0.0;CINT(WAT2)=0.0;CINT(CHA2)=0.0;CINT(COL2)=0.0
+ CINT(H1)=0.0;CINT(H2) =0.0
* storage for relaxation of heat source
+ STORE(QDOT);FIINIT(QDOT)=0.0
* special relaxation factors for heat source
+ RELAX(QDOT,LINRLX,1.0)
+ RESREF(QDOT)=0.3;ENDIT(QDOT)=0.3;PRT(QDOT)=1.0;PRNDTL(QDOT)=1.0
+ REAL(THCON);THCON=0.0458
PRNDTL(10)=grnd
PRT(R2)=1.e20
Group 11.Initialise Var/Porosity Fields

REAL(HINI, TREFE, TINI)
FIINIT(R2)=1.E-5;FIINIT(R1)=1.0-FIINIT(R2)
FIINIT(YCHX)=0.;FIINIT(YCO)=0.1

+ FIINIT(YO2) =.232 ;FIINIT(YH20)=0.
FIINIT(YH2)=0.0

+ FIINIT(YN2) =.768;FIINIT(YCO2)=0.0
FIINIT(ASH2)=YASHM;FIINIT(CHA2)=YRAWC
FIINIT(WAT2)=YWATM;FIINIT(COL2)=0.0
TREFE=273.0
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TINI=1000.
* compute the enthalpy of the air stream
solo para valor inicial
RG57=2.0
HINI=0.77*(0.97035+1.493E-4*TINI/RG57)*TINI
HINI=HINI+0.23*(1.0802+3.265E-5*TINI/RG57)*TINI

** Conversion de HCALC a J/kg
HINI=HINI/1000
hini
FIINIT(H1)=HINLFIINIT(H2)=CP2*TINI
FINIT(TEMP1)=TINI;FIINIT(TEMP2)=TINI
FIINIT(RHO1)=PRESSO/(FIINIT(TEMP1))/287.398
FIINIT(V1)=1
FIINIT(V2)=1
fiinit(vpor)=1.0

* friccion
WALL(WALL1,WEST,1,1,5,6,1,1,1,1)
WALL(WALL2,EAST,NX,NX,5,6,1,1,1,1)
WALL(WALL3,WEST,1,1,8,24,1,1,1,1)
WALL(WALL4,EAST,NX,NX,8,24,1,1,1,1)
WALL(WALL5,WEST,1,1,26,NY,1,1,1,1)
WALL(WALLG6,EAST,NX,NX,26,NY,1,1,1,1)

* Calculo de las entalpias del aire de entrada
REAL(HCALC1,HCALC2,HCALC3,TCALC1,TCALC2,TCALC3)
TCALC1=TGIN1
TCALC2=TGIN2
TCALC3=TGIN3
RG57=2.0
HCALC1=0.77*(0.97035+1.493E-4*TCALC1/RG57)*TCALC1
HCALC1=HCALC1+0.23*(1.0802+3.265E-5*TCALC1/RG57)*TCALC1
HCALC2=0.77*(0.97035+1.493E-4*TCALC2/RG57)*TCALC2
HCALC2=HCALC2+0.23*(1.0802+3.265E-5*TCALC2/RG57)*TCALC2
HCALC3=0.77*%(0.97035+1.493E-4*TCALC3/RG57)*TCALC3
HCALC3=HCALC3+0.23*(1.0802+3.265E-5*TCALC3/RG57)*TCALC3

** Conversion de HCALC a J/kg
HCALC1=HCALC1/1000
HCALC2=HCALC2/1000
HCALC3=HCALC3/1000

Group 13. Boundary conditions and special sources

PATCH(KESOURCE,PHASEM,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
COVAL(KESOURCE,KE , GRND4 ,GRND4 )
COVAL(KESOURCE,EP , GRND4 ,GRND4 )
PATCH (BUOYANCY,PHASEM,1,NX,1,NY,1,1,1,1)
COVAL (BUOYANCY,v1 , FIXFLU , GRND1 )
COVAL (BUOYANCY,v2 , FIXFLU , GRND1 )
BUOYA = .000E+00;
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BUOYC =.000E+00;

BUOYB = 0.

* Modulacion de la turbulencia debido a la presencia de particulas
PATCH(TURMODUL,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
COVAL(TURMODUL,KE,GRND,0.0)

COVAL(TURMODUL,EP,GRND,0.0)

* Gas-particles heat transfer

Checado en gxcoal
+ PATCH(LHEATRA,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(LHEATRA,H1,GRND3,GRND3)
+ COVAL(LHEATRA,H2,GRND3,GRND3)

COAL DRYING

Si esta en gxcoal
PATCH(VAPORISO,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
COVAL(VAPORISO,P1,FIXFLU,GRNDS5)
COVAL(VAPORISO,P2,FIXFLU,GRND5)
COVAL(VAPORISO,YH20,0NLYMS,1.0);
COVAL(VAPORISO,H1,0NLYMS,GRND5)
PATCH(VAPORIS2,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
COVAL(VAPORIS2,H2,FIXFLU,GRND5);
COVAL(VAPORIS2,WAT2,FIXFLU,GRND5)

* Patch to counter the transfer of species due to mass transfer

Si esta en gxcoal
PATCH(VAPORIS5,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
COVAL(VAPORIS5,COL2,GRND9,GRND9);COVAL(VAPORIS5,CHA2,GRND9,GRND9)
COVAL(VAPORIS5,WAT2,GRND9,GRND9)
COVAL(VAPORIS5,PHIS,GRND9,GRND9)

COVAL(VAPORISS5,PHIS,FIXFLU,GRND5)

STORE(VAPO);FIINIT(VAPO)=0.0;RELAX(VAPO,LINRLX,1.0)
RESREF(VAPO)=0.3;ENDIT(VAPOQ)=0.3;PRT(VAPO)=1.0;PRNDTL(VAPQO)=1.0
REAL(ADEVOL,EDEVOL,RG55,C1EBU,C2EBU)
INTEGER(IG14,1G16,MODHET,|IORDER,IKDMEA)

RAW COAL VOLATILISATION: Raw coal > Y Volatiles + (1-Y) Char

Si esta en gxcoal
+ PATCH(DEVOLATO,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(DEVOLATO,P1,FIXFLU,GRND1)
+ COVAL(DEVOLATO,P2,FIXFLU,GRND1)
+ COVAL(DEVOLATO,YCHX,ONLYMS,GRND1);COVAL(DEVOLATO0,YO2,0NLYMS,GRND1)
+ COVAL(DEVOLATO,H1,0NLYMS,GRND1)
Si esta en gxcoal
* Patch for volatile phase-2 species
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+ PATCH(DEVOLAT2,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(DEVOLAT2,CHA2,FIXFLU,GRND1)
+ COVAL(DEVOLAT2,COL2,GRND1,0.0)
* ADEVOL = constant A * EDEVOL = constant E/R in volat. model
+ ADEVOL=2000.0;EDEVOL=2.3E4/8.130
* store volatilization rate & special relaxation
+ STORE(VRAT);FIINIT(VRAT)=0.0;RELAX(VRAT,LINRLX,4.0)
+ RESREF(VRAT)=0.3;ENDIT(VRAT)=0.3;PRT(VRAT)=1.0;PRNDTL(VRAT)=1.0
* Use this line to de-activate: devolat=skip;rg(21)=0.0
Patch to counter the transfer of non-volatile species
Si esta en gxcoal
+ PATCH(DEVOLATS,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(DEVOLAT5,COL2,GRND9,GRND9)
+ COVAL(DEVOLAT5,CHA2,GRND9,GRND9)
+ COVAL(DEVOLAT5,WAT2,GRND9,GRND9)
+ COVAL(DEVOLATS5,PHIS,GRND9,GRND9)
COVAL(DEVOLATS,PHIS,FIXFLU,GRND1)
* Ask litec what this is; suggest better name than 1G16
*1G16 = 1 indicates CO as product, =2 indicates CO2
+1G16=1

TWO-STEP HOMOGENEOUS COMBUSTION OF VOLATILES (YCHX)

* Ask litec what these are:
Store combustion rate for relaxation and products for printOUT
* Liter=1 selects mixing rate (ep/k) as combustion rate
=2 Kinetic; 3 minimun; 4 harmonic

+ STORE(COM1);FIINIT(COM1)=0.0;LITER(COM1)=1;RELAX(COM1,LINRLX,1.0)
+ RESREF(COM1)=0.3;ENDIT(COM1)=0.3;PRT(COM1)=1.0;PRNDTL(COM1)=1.0
+ STORE(COM2);FIINIT(COM2)=0.0;RELAX(COM2,LINRLX,1.0)
+ RESREF(COM2)=0.3;ENDIT(COM2)=0.3;PRT(COM2)=1.0;PRNDTL(COM2)=1.0
+ LITER(COM2)=1
+ STORE(COM3);FIINIT(COM3)=0.0
RELAX(COM3,LINRLX,0.5)

* C1EBU & C2EBU = EBU constants in combustion model
+ C1EBU=4.0;C2EBU=0.0

*Reaccion

CHx + 02 -> CO + H20 seguida por CO + 02 -> CO2

Checado en gxcoal
+ PATCH(COMBUSTA,PHASEM,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(COMBUSTA,YCHX,FIXFLU,GRND2);COVAL(COMBUSTA,YO2,FIXFLU,GRND2)
+ COVAL(COMBUSTA,YH20,FIXFLU,GRND2);COVAL(COMBUSTA,YCO,FIXFLU,GRND2)
+ COVAL(COMBUSTA,H1,FIXFLU,GRND2)

checado en gxcoal

+ PATCH(COMBUSTB,PHASEM,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(COMBUSTB,YO2,FIXFLU,GRND2);COVAL(COMBUSTB,YCO2,FIXFLU,GRND2)
+ COVAL(COMBUSTB,YCO,FIXFLU,GRND2);COVAL(COMBUSTB,H1,FIXFLU,GRND2)

* Reaccion H2 + 0.502 -> H20
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+ PATCH(COMBUSTE,PHASEM,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(COMBUSTE,YO2,FIXFLU,GRND2);COVAL(COMBUSTE,YH20,FIXFLU,GRND2)
+ COVAL(COMBUSTE,YH2,FIXFLU,GRND2); COVAL(COMBUSTE,H1,FIXFLU,GRND2)

HETEROGENEOUS COMBUSTION OF CHAR C(S) + 02 > CO2

* Reaccion C(particula) + b/2 --> COb + hCtCO o hCtCO2 (por kg C)
Shet02 kg 02/kg C

+ PATCH(BURNOUTO,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(BURNOUTO,P1,FIXFLU,GRND5)
+ COVAL(BURNOUTO,P2,FIXFLU,GRND5)
+ COVAL(BURNOUTO,H1,0ONLYMS,GRND1)
+ PATCH(BURNOUT2,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(BURNOUT2,H1 ,FIXFLU,GRND5)
+ COVAL(BURNOUT2,YO2 ,FIXFLU,GRNDS5)
+ COVAL(BURNOUT2,CHA2,FIXFLU,GRND5)
+ COVAL(BURNOUT2,YCO,GRND9,1.0)
* Ask litec what this is:
coval(burnOUT2,yco2,grnd9,1.0);ig1l4=1
* Ask litec for clarification of these:
*1G14 = 1 indicates CO as product, =2 indicates CO2
* MODHET = selects kinetic law for heterog. reaction
* |ORDER = selects order of heterog. reaction
* IKDMEA = selects kinetic/diffusion weighting
**E***Voy a modificar MODHET, en gxcoal vienen algunos modelos
MODHET=1 Modelo de IW Smith, 19th. Symp on Comb.
IORDER=1y IKDMEA=1 seleciona en gxcoal GKT=AMIN1(GKC,GKD)
+1G14=1;MODHET=1;I0RDER=1;IKDMEA=1
* storage of rate triggers calculation
+ STORE(BOUT);FIINIT(BOUT)=0.0
+ STORE(BOUG);FIINIT(BOUG)=0.0
+ STORE(HIDR);FIINIT(HIDR)=0.0
+ RELAX(BOUT,LINRLX,0.6)
+ RELAX(BOUG,LINRLX,0.6)
+ RELAX(HIDR,LINRLX,0.6)
;RESREF(BOUT)=0.3
+ ENDIT(BOUT)=1.E-20;PRT(BOUT)=0.1;PRNDTL(BOUT)=1.E+20
+ RELAX(BOUG,LINRLX,4.0);RESREF(BOUG)=0.3
+ ENDIT(BOUG)=1.E-20;PRT(BOUG)=1.;PRNDTL(BOUG)=1.E+0
+ RELAX(HIDR,LINRLX,4.0);RESREF(HIDR)=0.3
+ ENDIT(HIDR)=1.E-20;PRT(HIDR)=1.;PRNDTL(HIDR)=1.E+0
* RG55 = ask litec what this is
+ RG55=0.0
* Patch to counter the transfer of non-combusting species
Si esta en gxcoal
+ PATCH(BURNOUTS5,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(BURNOUTS5,COL2,GRND9,GRND9);COVAL(BURNOUTS5,CHA2,GRND9,GRND9)
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+ COVAL(BURNOUTS5,WAT2,GRND9,GRND9)

* guito el siguiente renglon, porque la combustion heterogeneA

si contribuye a la disminucion de la particula.
+ COVAL(BURNOUTS5,PHIS,GRND9,GRND9)
** Reaccion heterogenea
C+C02->2C0O

+ PATCH(BURNGASO,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(BURNGASO,P1,FIXFLU,GRND5)
+ COVAL(BURNGASO,P2,FIXFLU,GRND5)
+ PATCH(BURNGAS2,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(BURNGAS2,H1 ,FIXFLU,GRNDS5)
+ COVAL(BURNGAS2,YCO2 ,FIXFLU,GRNDS5)
+ COVAL(BURNGAS2,CHA2,FIXFLU,GRND5)
+ COVAL(BURNGAS2,YCO,GRNDS9,1.0)
+ PATCH(BURNGASS5,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(BURNGASS5,COL2,GRND9,GRND9);COVAL(BURNGAS5,CHA2,GRND9,GRND9)
+ COVAL(BURNGAS5,WAT2,GRND9,GRND9)

+ COVAL(BURNGAS5,PHIS,GRND9,GRND9)

** Reaccion heterogenea

C+H20->H2+CO

+ PATCH(BURNHIDO,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(BURNHIDO,P1,FIXFLU,GRND5)
+ COVAL(BURNHIDO,P2,FIXFLU,GRND5)
+ PATCH(BURNHID2,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(BURNHID2,H1 ,FIXFLU,GRNDS5)
+ COVAL(BURNHID2,YH20 ,FIXFLU,GRND5)
+ COVAL(BURNHID2,CHA2,FIXFLU,GRND5)
+ COVAL(BURNHID2,YCO,GRNDS9,1.0)
+ COVAL(BURNHID2,YH2,GRNDS9,1.0)

+ PATCH(BURNHID5,FREEVL,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
+ COVAL(BURNHID5,COL2,GRND9,GRND9);COVAL(BURNHID5,CHA2,GRND9,GRND9)
+ COVAL(BURNHID5,WAT2,GRND9,GRND9)
+ COVAL(BURNHID5,PHIS,GRND9,GRND9)
PATCH(SIZECHAN,VOLUME,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)
COVAL(SIZECHAN,PHIS,FIXFLU,GRND7)
* CONDICIONES DE FRONTERA GASIFICADOR
** Boquillas en combustor

CONDICIONES DE ENTRADA
PATCH(ENTRADA,NORTH,1,30,40,40,1,1,1,1)

*Aire*
COVAL(ENTRADA,P1,FIXFLU,1.1614*(0.04715*0.795))
COVAL(ENTRADA,R1,FIXFLU,0.04715*0.795)
COVAL(ENTRADA,U1,0NLYMS,0.0)
COVAL(ENTRADA,V1,0NLYMS,-0.04715)
COVAL(ENTRADA,H1,0NLYMS,HCALC3);

COVAL(ENTRADA,KE,ONLYMS,TKEIN3)
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COVAL(ENTRADA,EP,ONLYMS,EPIN3)
COVAL (ENTRADA,KE,ONLYMS,6.95905E-6)
COVAL (ENTRADA,EP,ONLYMS,2.513535E-8)
*Carbon*
COVAL(ENTRADA,P2,FIXFLU,1300%(0.04715*(1-0.795)))
COVAL(ENTRADA,R2,FIXFLU,0.04715%*(1.0-0.795))
COVAL(ENTRADA,U2,0NLYMS,0.0)
COVAL(ENTRADA,V2,0NLYMS,-0.04715)
COVAL(ENTRADA,H2,0NLYMS,CP2*TCALC3)
COVAL(ENTRADA,phis,ONLYMS, 1.)
COVAL(ENTRADA,WAT2, .000E+00, YWATM)
COVAL(ENTRADA,CHA2, .000E+00, 0.0)
COVAL(ENTRADA,COL2, .000E+00, 1-YASHM-YWATM)
COVAL(ENTRADA,YO2, .000E+00, 2.320E-01)
COVAL(ENTRADA,YH20, .000E+00, .000E+00)
COVAL(ENTRADA,YH2, .000E+00, .000E+00)
COVAL(ENTRADA,YCO, .000E+00, .000E+00)
COVAL(ENTRADA,YCO2, .000E+00, .000E+00)
COVAL(ENTRADA,YCHX, .000E+00, .000E+00)
COVAL(ENTRADA,RADY, 0.000E+00, 0.000E+00)
COVAL(ENTRADA,RADX, 0.000E+00, 0.000E+00)

CONDICIONES DE SALIDA
PATCH(SALIDA,SOUTH,1,30,1,1,1,1,1,1)
COVAL(SALIDA ,U1 , .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,U2 , .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,V1 , .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,v2 , .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,W1 , .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,W2 , .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,P1, 1.000E+02, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,P2 ,(RHO2/RHO1)*1.e+3,0.0)
COVAL(SALIDA ,KE , .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,EP , .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,H1 , .000E+00, SAME )
COVAL(SALIDA ,H2 , .000E+00, SAME )
COVAL(SALIDA ,PHIS, .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,WAT2, .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,CHA2, .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,COL2, .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,YO2, .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,YH20, .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,YH2, .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,YCO, .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,YCO2, .000E+00, .000E+00)
COVAL(SALIDA ,YCO2, .000E+00, .000E+00)

COVAL(SALIDA ,RADY, 0.000E+00, SAME )
COVAL(SALIDA ,RADX, 0.000E+00, SAME )
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****x*RADIATION

PATCH(WALLR1,WEST,1,1,1,40,1,1,1,1)
COVAL(WALLR1,RADX,ED2ME,RADW)

PATCH(WALLR2,EAST,NX,NX,1,40,1,1,1,1)
COVAL(WALLR2,RADX,ED2ME,RADW)

PATCH(WALLR3,WEST,1,1,8,24,1,1,1,1)
COVAL(WALLR3,RADX,ED2ME,RADW)

PATCH(WALLR4,EAST,NX,NX,8,24,1,1,1,1)
COVAL(WALLR4,RADX,ED2ME,RADW)

PATCH(WALLR5,WEST,1,1,30,NY,1,1,1,1)
COVAL(WALLR5,RADX,ED2ME,RADW)

PATCH(WALLRG6,EAST,NX,NX,30,NY,1,1,1,1)
COVAL(WALLR6,RADX,ED2ME,RADW)
Group 15. Terminate Sweeps

LSWEEP =4000

RESFAC =1.000000E-03

Group 16. Termination of iterations

* Limit iterations to save cpu time
DO 11=12,NPHI
+ IF(LITER(I1).GT.8) THEN
+ LITER(I1)=8
+ ENDIF
ENDDO
Group 17. Under-relaxation devices

REAL(FACLIN,FACMIN)
+ FACLIN=0.01
RELAX(PHIS,LINRLX,FACLIN)

RELAX(CFIP,LINRLX,0.3);RELAX(RHO1,LINRLX,0.3)
RELAX(YCHX,LINRLX,FACLIN);RELAX(YO2, LINRLX,FACLIN)
RELAX(YH20O,LINRLX,FACLIN);RELAX(YCO, LINRLX,FACLIN)
RELAX(YH2,LINRLX,FACLIN)
RELAX(YCO2,LINRLX,0.5);RELAX(COL2,LINRLX,0.5)
RELAX(CHA2,LINRLX,0.5);RELAX(WAT2,LINRLX,0.5)

* Special relaxation practices for sources

* FACMIN = ask litec what this is
FACMIN =0.9
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Group 18. Limits on variables or increments to them

VARMIN(H1)=.000010;VARMIN(H2)=.00001
VARMAX(H1)=100.0;VARMAX(H2)=100.0
VARMIN(R2) =1.E-9
VARMIN(PHIS)=1.E-6;VARMAX(PHIS)=1.0E+2
VARMAX(SIZE)=SMDIAM;VARMIN(SIZE)=1.E-11
VARMAX(YCHX)=1.0;VARMIN(YCHX)=1.E-6
VARMAX(YCO) =1.0;VARMIN(YCO) =1.E-6
VARMAX(YO2) =1.0;VARMIN(YO2) =1.E-6
VARMAX(YH20)=1.0;VARMIN(YH20)=1.E-6
VARMAX(YH2)=1.0;VARMIN(YH2)=1.E-6
VARMAX(YCO2)=1.0;VARMIN(YCO2)=1.E-6
VARMAX(YN2) =1.0;VARMIN(YN2) =1.E-6
VARMAX(CHA2)=1.0;VARMIN(CHA2)=1.E-6
VARMAX(COL2)=1.0-YASHM-YWATM;VARMIN(COL2)=1.E-6
VARMAX(WAT2)=1.0;VARMIN(WAT2)=1.E-8
VARMAX(ASH2)=1.0;VARMIN(ASH2)=1.E-6
VARMAX(TMP2) = 1.000000E+4 ;VARMIN(TMP2) =273.0
VARMAX(TMP1) = 1.000000E+4 ;VARMIN(TMP1) =273.0
VARMAX(U1 ) = 5.000000E+01 ;VARMIN(U1 ) =-5.000000E+01
VARMAX(U2 ) = 5.000000E+01 ;VARMIN(U2 ) =-5.000000E+01
VARMAX(V1 ) = 5.000000E+01 ;VARMIN(V1 ) =-5.000000E+01
VARMAX(V2 ) = 5.000000E+01 ;VARMIN(V2 ) =-5.000000E+01

varmax(p1)=1.000000E+03
varmin(p1l)=1.0e-4
RELAX(P1 ,LINRLX, 1.000E-01)
RELAX(P2 ,LINRLX, 1.000E+00)
RELAX(U1 ,FALSDT, 1.000E-03)
RELAX(U2 ,FALSDT, 1.000E-03)
RELAX(V1 ,FALSDT, 1.000E-03)
RELAX(V2 ,FALSDT, 1.000E-03)

RELAX(R1 ,LINRLX, 4.000E-01)
RELAX(R2 ,LINRLX, 4.000E-01)
RELAX(KE ,FALSDT, 5.000E-03)
RELAX(EP ,FALSDT, 5.000E-03)
RELAX(PHIS,LINRLX, 1.000E-02)
RELAX(H1 ,LINRLX, 4.000E-01)
RELAX(H2 ,LINRLX, 4.000E-01)
RELAX(rho1,LINRLX, 2.000E-01)

Group 19. Data communicated by satellite to GROUND

BOOLEAN(SPEOUT)
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* SPEOUT =T activates special OUTput data

REAL(CBETA,YVOL,STCOEF,HEATC,HEATH,HEATC2,HITMUL,RG42,RG91)
REAL(RG100,RG101,RG102,RG103,RG104)
SPEOUT=t

* CBETA * YVOL * STCOEF * HEATC * HEATH * HEATC2

* HITMUL * RG91 ( ask litec what all these are )
CBETA=0.0;YVOL =0.0;STCOEF=0.0;HEATC=0.0
HEATH=0.0;HEATC2=0.0;HITMUL=0.0;RG42 =0.0;RG91=0.0

** Coal size-change calculation
(en grupo 13)

* PATCH(SIZECHAN,VOLUME,1,NX,1,NY,1,NZ,1,LSTEP)

* COVAL(SIZECHAN,PHIS,FIXFLU,GRND?7)

* RG100 = minimum size = 5.E-6

* RG101 = factor for breakup during devolatilization =-100.

* RG102 = factor for slip velocity

* RG103 = factor for turbulent kinetic energy

* RG104 = particle swelling =-0.2

RG100=5.E-6;RG101=-100.0;RG102=-1.0E-3;RG103=-0.001;RG104=-0.2

RG100=5.E-6;RG101=-100.0;RG102=0.0;RG103=0.00;RG104=-0.2
RG100=0.0;RG101=0.0;RG102=0.0;RG103=0.00;RG104=0.0

** Store Nox variables in combustion run

5k % ok ok % ok ok % ok ok % ok ok 3 ok % %k ok 3 ok 3k ok ok 3k ok 3k ok ok 3k ok ok ok 5k % ok ok 3 5k % %k 5k % ok %k 5k % %k >k * %k ok %k >k *k Kk ok kok k%
Group 20. Preliminary PrintOUT
ECHO = T

5k % ok ok % ok ok % %k ok % ok ok 3 5k % %k ok 3 ok 3k ok ok 3k ok 3k %k 5k %k ok ok ok 5k % %k 5k % 5k % %k >k % ok %k 5k %k >k * %k ok %k >k *k Kk ok kok k%
Group 21. Print-OUT of Variables
OUTPUT(H1 ,N,N,Y,Y,N,N)

3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k >k 3k 3k 3k 3k 3k 3k %k 3k 3k 3k 3k 3k 3k %k 3k %k 3k 3k 3k 3k %k 3k %k 3k 3k 3k 3k 3k 3k %k 3k 3k %k %k 3k 3k 3k 3%k %k >k %k %k %k >k >k k kK kk
Group 22. Monitor Print-OUT
IXMON = 6;IYMON = 2;IZMON = 1
NPRMON = 100000
NPRMNT = 1
TSTSWP=-1

3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k %k 3k 3k 3k 3k 3k sk 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 5k 3k %k 3k %k 3k 3k sk 3k 5k 3k 3k 3k 3k %k 3k 3k 3k 3k %k k sk %k kk ok

Group 23.Field Print-OUT & Plot Control
NPRINT = 100000
ISWPRF = 1;ISWPRL= 100000

No PATCHes used for this Group

3k 3k 3k 3 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k sk 3k 5k 3k %k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 5k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 5k 3k 3k 3k 3k sk sk ok 3k ok 3k ok 3k %k sk sk sk k kK k kk ok

Group 24. Dumps For Restarts
NOWIPE = T
STOP
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