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Resumen.

Este proyecto se desarrollé con el objetivo de disefiar un sistema piloto de gasificacion de
biomasa de lecho mévil a tiro invertido (downdraft), el proyecto fue orientado a la posibilidad de ser
construido en el laboratorio de operaciones Unitarias de la Universidad del Valle de Guatemala. El
proyecto nace de la necesidad de fuentes de energia renovable, por lo cual se toma en cuenta que en
Guatemala se posee unagran diversidad de biomasa. Este proyecto en particular se realiz6 a partir de
viruta de la madera (madera de hule especificamente). Se disefié un gasificador de biomasa con un
diametro de reaccion de 0.10m, con una altura de reduccién de 0.38m, capaz de producir un gas seco
con una composicién de 0.10 de didxido de carbono, 0.20 de monéxido de carbono, 0.15 de hidrégeno
en estado natural, 9.13*10> de metano y 0.55 de nitrégeno en estado natural. La planta de
gasificacion de biomasa estd disefiada para trabajar con 10Kg/h de biomasa, para producir 0.387
mol/s de gas combustible. Se disefi6 un ciclén de alta eficiencia tipo Stairmand con una eficiencia de
remocion de 95.88% (ver tabla No. 4). Se disefi6 un intercambiador de calor tipo concha y tubo, con
un didametro de coraza de 0.1905 m (7.5”); con 7 tubos 3/4” BWG 16 de cobre en configuracion
triangular y un largo de 0.3m; con un area de transferencia de 0.11m? y un coeficiente global de
transferencia de calor de 402.91 W/m?2C.La alimentacién de aire de mezcla para la combustion del gas
es de 0.736 mol/s asumiendo un 15% de exceso. El costo de inversidn de la planta piloto es de
Q332,861.80, éste es un parametro de referencia aproximado (Tipo de cambio de referencia $7.99/1%

del 15/08,/2010).
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Abstract.

This project was developed with the prime objective of designing a pilot system of biomass
gasification in a downdraft moving-bed gasifier, and was aimed at the possibility of being built in the
Unit operations laboratory of the University of the Valley of Guatemala. The project was born from
the need of renewable energy sources, and therefore takes into account that Guatemala has a wide
range of biomass. This project in particular was carried out using wood chips (rubber wood
specifically). During the project, a biomass gasifier was designed with a reaction diameter of 0.10mm,
a reduction height of 0.38 m, capable of producing dry gas with a composition of 0.10 of carbon
dioxide, 0.20 of carbon monoxide, 0.15 of hydrogen in natural state, 9.13x10-> of methane and 0.55 of
nitrogen in natural state. The biomass gasification plant was designed to work with 10Kg/h of
biomass to produce 0.387 mol/s of fuel gas. A high efficiency Stairmand cyclone was designed with a
removal efficiency of 95.88% (see table No. 4). Also, it was designed a shell and tube heat exchanger
with a shell diameter of 0.1905 m (7.5"), consisting of 7 copper tubes 3/4" BWG 16 in a triangular
configuration and a length of 0.3m, with a transfer area of 0.11m? and a global heat transfer
coefficient of 402.91 W/m?2C. The mixing air supply for the gas combustion is 0.736mol/s assuming a

15% of excess. The investment cost of the plant is of Q332,861.80, this is an approximate benchmark.
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[. Introduccion.

Actualmente en el mundo se tiene la certeza de que los combustibles fésiles son altamente
contaminantes y ademas su agotamiento se incrementa con el desarrollo de la humanidad; por otro
lado la crisis energética a impulsado a la humanidad a ser mas consiente es cuanto a la necesidad de
explorar nuevas energias renovables.

Por la preocupacién del impacto del hombre sobre el medio ambiente, cambios climaticos, etc.,
ha logrado que la sociedad tenga una imagen agradable sobre estas alternativas energéticas,
recibiendo cada vez mas impulsos econémicos y sociales, buscando que cada dia sean mas eficientes y
que tengas extensibilidad.

Dentro de la energias renovables encontramos a la biomasa, por biomasa entendemos aquella
materia organica bioldgica que una vez completado su ciclo biolégico para la cual fue plantada y
cultivada deja de ser tutil y debe eliminare, un ejemplo de esto es los residuos forestales como la
viruta de madera, otro ejemplo seria el bagazo de cafia.

Existe el pensamiento que al quemar biomasa se estd contaminando, pero cualquier gas
producido por la quema de biomasa va producir una cantidad de contaminantes equivalente a la
cantidad de contaminantes que retiro la planta del ambiente en su crecimiento, por lo cual por
balance de masa no se esta contaminando, a esto se le conoce como el ciclo del carbono.

La gasificacion es una tecnologia que consiste en la combustion incompleta de un sélido, lo cual
da como producto principal un gas combustible. Una aplicacién importante de los gases producidos
es su utilizaciéon como sustituto de combustible para motores de combustién interna, utilizados para
la produccién de electricidad, bombeo de agua, etc. El gas también puede ser utilizado en secadores,

calderas y hornos.



[I. Antecedentes.

A. Gasificacion.

Se denomina gasificacién de biomasa a un conjunto de reacciones termoquimicas,que se
produce en un ambiente pobre en oxigeno, y que da como resultado la transformaciénde un sélido en
una serie de gases susceptibles de ser utilizados en unacaldera, en una turbina o en un motor, tras ser
debidamente acondicionados (IDEA; 2007:5-11).

En el proceso de gasificacion, la celulosa se transforma en hidrocarburos masligeros, incluso en
monoxido de carbono e hidrégeno. Esta mezcla de gases llamada gas de sintesis o “syngas”, tiene un
poder calorifico inferior (PCI) equivalente a la sexta parte del poder calorifico inferior del gas natural,
cuando se emplea aire como agente gasificante. El agente gasificante es un gas, o mezcla de ellos, que
aporta calor para iniciar las reacciones, y oxigeno (IDEA; 2007:5-11).

La gasificacion no es una tecnologia desarrollada recientemente, sino que ha sido un recurso
habitual en periodos de carencia o escasez de combustibles ligeros, ya que permite convertir sélidos
(carboén, biomasa) en gases que pueden ser empleados en motores de combustion interna, calderas y
turbinas. Por otro lado, la gasificaciéon como concepto de proceso puede aplicarse para sintetizar
combustibles liquidos de alta calidad (proceso Fischer-Tropsch) (IDEA; 2007:5-11).

El rendimiento del proceso de gasificacién varia dependiendo de la tecnologia, el combustible y
el agente gasificante que se utilice, en el rango de 70-80%. El resto de la energia introducida en el
combustible se invierte en las reacciones endotérmicas, en las pérdidas de calor de los reactores, en
el enfriamiento del syngas, necesario para su secado (eliminacién de vapor de agua) y filtracién, y en
el lavado (cuando es necesario eliminar los alquitranes) (IDEA; 2007:5-11).

Ademas de sustituir a combustibles ligeros de origen f6sil, la gasificacién permite obtener altos
rendimientos eléctricos a partir de biomasa, cuestion ésta muy dificil mediante combustién directa
para generacién de vapor y posterior expansion de éste en un turbo alternador. Mediante gasificaciéon
se pueden alcanzar rendimientos eléctricos de hasta un 30-32% mediante el uso de moto-
generadores accionados por syngas, mientras que con un ciclo Rankine convencional simple las cifras
rondan un 22% de rendimiento eléctrico. Como en todos los sistemas de produccién/transformaciéon
de energia, es necesaria cierta alimentacion eléctrica para mantener todo el proceso en depresion,
para evitar la fuga de cualquiera de los gases que se producen en el proceso (IDEA; 2007: 5-11).

En este documento se presentan los elementos principales que intervienen en el proceso de
gasificaciéon de biomasa, las caracteristicas deseables de los combustibles y las aplicaciones mas

comunes (IDEA; 2007:5-11).



Existen dos familias de tecnologias principales de gasificaciéon si se atiende al tipo de

gasificador:

1.

La de lecho movil que, a su vez, se subdivide dependiendo del sentido relativo de las
corrientes de combustible (biomasa) y agente gasificante. Cuando las corrientes son
paralelas, el gasificador se denomina “downdraft” o de corrientes paralelas; cuando
circulan en sentido opuesto, se denomina “updraft” o de contracorriente (IDEA; 2007:5-
11).

La de lecho fluidizado, en la que el agente gasificante mantiene en suspensién a un inerte
y al combustible, hasta que las particulas de éste se gasifican y convierten en cenizas

volatiles y son arrastradas por la corriente del syngas (IDEA; 2007:5-11).

Etapas y reacciones de la gasificacion. Con independencia de que el lecho sea

fluidizado o mdvil, en sus variantes, la biomasa pasa por:

Una primera etapa de calentamiento hasta 100°C, que provoca el secado de la biomasa
por evaporacién del agua contenida en la misma, y que absorbe el calor sensible para
elevar la temperatura, ademas del necesario para la evaporacion del agua (IDEA; 2007: 5-
11).

La segunda etapa, que también absorbe calor, es la de pirdlisis (ruptura por calor), en la
que se rompen las moléculas grandes dando lugar a otras de cadena mas corta que, a la
temperatura del reactor, estan en fase gaseosa (IDEA; 2007: 5-11).

En los reactores “updraft” 1a tercera etapa es la reduccidn, por combinacién del vapor de
agua producido en la primera etapa, con el diéxido de carbono que viene arrastrado por la
corriente del gasificante, desde la cuarta etapa (oxidacién) (IDEA; 2007: 5-11).

La ultima etapa es la oxidacién de la fraccién mas pesada (carbonosa) de la biomasa al
entrar en contacto con el agente gasificante (aire, oxigeno, o vapor de agua) (IDEA; 2007:

5-11).

Siguiendo la reaccién en el sentido del agente gasificante, las etapas son:

Oxidacién parcial del residuo carbonoso y caliente de la biomasa, elevando mucho su
temperatura, ya que las reacciones de oxidacion son exotérmicas (IDEA; 2007: 5-11).

En la zona de reduccidn, la falta de oxigeno unida a la disponibilidad de carbono, CO2 y
vapor de agua, hace que se produzca una recombinacién hacia hidrégeno molecular y
monoéxido de carbono (IDEA; 2007: 5-11).

La tercera etapa en el sentido del gas es la pirolisis en la que, por efecto del calor, los
componentes mas ligeros de la biomasa se rompen y convierten en gas, uniéndose a la

corriente (IDEA; 2007: 5-11).



e  Por udltimo, los gases calientes evaporan el agua contenida en la biomasa entrante (IDEA;

2007: 5-11).

Figural. Deizquierda a derecha, esquemas de funcionamiento de gasificadores updraft,

de lecho fluidizado y downdraft (IDEA; 2007: 5-11).
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2. Agentes gasificantes.Segln el agente gasificante que se emplee se producen efectos

distintos en la gasificacion, y el syngas varia en su composicién y poder calorifico (IDEA; 2007: 5-11).

Si se gasifica con aire, parte de la biomasa procesada se quema con el oxigeno presente y el
resto de la biomasa sufre la reduccién. No obstante, el 50% del syngas es nitrégeno y, en términos de
poder calorifico, el gas ronda los 5,5 M]J/Nm3. Este syngas es apropiado para motores de combustion
interna convencionales, ya que como materia prima para la sintesis del metanol es un gas pobre. La
gasificacion con vapor de agua u oxigeno, mejoran el rendimiento global y aumenta la proporcién de
hidrégeno en el syngas. Es el sistema mas adecuando de producir syngas si se desea emplearlo como
materia prima para producir metanol o gasolina sintética. Si bien el aire es gratuito y el vapor de agua
se produce a partir del calor contenido en el gas de sintesis, el oxigeno tiene un coste energético y
econdmico a tener en cuenta (IDEA; 2007: 5-11).

La utilizaciéon de hidrégeno como agente gasificante permite obtener un syngas que puede
sustituir al gas natural, pues puede alcanzar un poder calorifico de 30 MJ/Kg. No obstante, el
hidrégeno es el mejor de los combustibles, susceptible de usarse en cualquier dispositivo
termoquimico o electroquimico, por lo que no es muy recomendable como gasificante en el ambito
industrial, excepto en los casos de excedentes de baja pureza, no aptos para otra aplicacién como una

pila de combustible (IDEA; 2007: 5-11).



B. Biomasa.

1. Propiedades fisicas. Las tecnologias comerciales de gasificaciéon permiten procesar
practicamente todo tipo de combustibles de origen biomasico, con una limitacién de su densidad
minima de 200 a 250 kg/m3. Densidades menores crean problemas en el manejo de la biomasa en los
conductos verticales. Asimismo, complican la gasificaciéon en lecho fluidizado, pues la biomasa es
arrastrada por el gas de sintesis, con la consecuente pérdida de eficiencia y disponibilidad (IDEA;

2007: 5-11).

Otra cuestiéon de importancia respecto a la biomasa es que su tamafio sea homogéneo (y
estable en el tiempo) y lo suficientemente pequefio para que las reacciones se produzca a una
velocidad adecuada, y en un volumen razonablemente pequefio. Un tamafio de particula pequefo
permite aumentar la calidad del syngas, reducir el tamafio del reactor o bien aumentar el tiempo de
permanencia para el craqueo de las fracciones mas pesadas y condensables (alquitranes). Un tamafio
excesivamente pequeilo puede hacer que la biomasa se atasque en los conductos o que sea arrastrada
junto con las cenizas volantes al exterior del reactor antes de tiempo. En conclusion, se puede decir
que cada gasificador precisa de un determinado tamafio de particula, que en la mayoria de los casos

no debe ser menor de 2-3 mm de didametro (IDEA: 2007; 5-11).

2. Composicién quimica. En cuanto a la humedad de la materia a gasificar, valores del
10 al 15% son los mas adecuados. Secar mas la biomasa presenta dos inconvenientes. El primero es
que, a medida que se seca mas, es mas costoso en términos energéticos y econémicos. En segundo
lugar, una biomasa secada mas alld de su punto de equilibrio recupera la humedad al entrar en

contacto con el aire ambiente (IDEA; 2007: 5-11).

En general, la humedad facilita la formacién de hidrégeno, pero reduce la eficiencia térmica. Un
analisis elemental de la biomasa permite conocer la cantidad de aire u oxigeno que es necesario
introducir como primera aproximacion que se contrastara en la practica (IDEA; 2007: 5-11).

Un andlisis inmediato da informacién sobre carbono fijo, volatiles, humedad y cenizas. Estos
datos son importantes a la hora de elegir la tecnologia de gasificacién y el tiempo de residencia en el
reactor, para reducir al maximo los inquemados carbonosos, es decir, agotar al maximo el PCI de la
biomasa (IDEA; 2007: 5-11).

Conociendo el poder calorifico del combustible se obtiene una idea aproximada del poder
calorifico del syngas. El poder calorifico se calcula a partir del analisis elemental (IDEA; 2007: 5-11).

Por ultimo, es importante que las cenizas entrantes (fraccién mineral mezclada o adherida al
combustible) sean lo mas reducidas posible. Estas cenizas sélo absorben calor, ensucian los filtros,

erosionan los conductos y pueden llegar a producir sinterizaciones (IDEA; 2007: 5-11).



C. Catalizadores.

Dependiendo de la tecnologia que se emplea, y de las condiciones de gasificacion (relacion
biomasa/gasificante, tiempo de residencia, etc.) se pueden usar catalizadores para inducir ciertas
reacciones y que se produzca prioritariamente algiin componente (IDEA; 2007: 5-11).

Catalizadores de reformado de niquel o cobalto, gasificando a menos de 550°C facilitan el
craqueo de las fracciones pesadas, es decir, la reduccion de la formaciéon de alquitranes (IDEA; 2007:
5-11).

Catalizadores basados en zeolita y dolomia reducen la temperatura de craqueo de 1.100 °C a
800-900 °C, es decir, que permiten trabajar a menor temperatura en la zona de reduccién (IDEA;
2007: 5-11).

Si se quiere facilitar la formacién de monéxido de carbono e hidrégeno, se deben utilizar
catalizadores de niquel y cobalto, trabajando entre 700 y 800°C en la zona de reduccién (IDEA; 2007:
5-11).

D. Tipos de gasificadores.

1. Gasificadores de lecho movil de flujo contracorriente o tiro directo. El tipo de
gasificador mas antiguo y sencillo es el de tiro directo o gasificador contracorriente que se presenta

esquematicamente en la Figura 2 (FAO; 1986: 22-107).

Figura 2. Diagrama de gasificador de biomasa de lecho mévil a flujo contracorriente (FAO;

1986: 22-107).
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La toma de aire se encuentra en el fondo y los gases salen por arriba. Cerca de la parrilla, en el
fondo, tienen lugar las reacciones de combustién, que van seguidas de reacciones de reduccién algo
mas arriba, en el gasificador. En la parte alta del gasificador tiene lugar el calentamiento y pirolisis de
la carga, como resultado de la transferencia de calor, por conveccidn forzada y radiacion, de las zonas
inferiores. Los alquitranes y productos volatiles producidos durante este proceso son transportados
por la corriente de gas. Se remueven las cenizas del fondo del gasificador (FAO; 1986: 22-107).

Las principales ventajas de este tipo de gasificador consisten en su simplicidad, alta proporcién
de carbdn vegetal quemado e intercambio interno de calor que motiva unas bajes temperaturas de
salida del gas y alta eficiencia del equipo, también tiene la ventaja de poder funcionar con muchos
tipos de carga (serrin, cascaras de cereales, etc.) (FAO; 1986: 22-107).

Los principales inconvenientes provienen de la posibilidad de que se produzcan "chimeneas"
en el equipo, lo que puede motivar la salida de oxigeno y situaciones explosivas peligrosas; se tiene la
necesidad de instalar parrillas de movimiento automatico para el acomodamiento de la carga,
también se tienen problemas relacionados con la eliminacién de liquidos condensados que contienen
alquitranes, resultantes de las operaciones de depuracion del gas. Esto ultimo tiene poca importancia
si el gas se emplea para aplicaciones directas del calor, en cuyo caso los alquitranes simplemente se

queman (FAO; 1986: 22-107).

2. Gasificador de lecho mavil de flujo descendente o tiro invertido. Se ha encontrado
una solucién al problema del arrastre de alquitrdn con la corriente de gas, disefiando gasificadores de
tiro invertido o corriente descendente, en los cuales el aire de primera gasificacion se introduce en la
zona de oxidacidn del gasificador o por encima de ésta. El gas pobre sale por el fondo del aparato de
modo que el combustible y el gas se mueven en la misma direccién, como se muestra

esquematicamente en la Figura 3 (FAO; 1986: 22-107).

Figura 3. Diagrama de gasificador de lecho mdvil de flujo descendente(FAO; 1986: 22-
107).
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En su camino hacia abajo, los productos acidos y alquitranes de la destilacion procedentes del
combustible deben pasar a través de un lecho incandescente de carb6n vegetal y se transforman por
ello en gases permanentes de hidrégeno, diéxido de carbono, monéxido de carbono y metano (FAO;
1986: 22-107).

Dependiendo de la temperatura de la zona incandescente y del tiempo de paso de los vapores
con alquitran, se logra una descomposicién mas o menos completa de los alquitranes (FAO 1986: 22-
107).

La principal ventaja de los gasificadores de tipo invertido radica en la posibilidad de producir
un gas sin alquitran apropiado para aplicarlo a motores (FAO; 1986: 22-107).

Sin embargo, en la practica es muy raro lograr un gas libre de alquitranes; en todo el
funcionamiento del equipo se considera normal la relacién entre los alquitranes existentes y los
remanentes al final de la operacidn si se tiene un factor de 3; se considera excelente un factor 5 a 6
(FAO; 1986: 22-107).

Debido al menor contenido de componentes organicos en el liquido condensado, los
gasificadores de tiro invertido sufren menos objeciones ambientales que los gasificadores de tiro
directo (FAO; 1986: 22-107).

Un inconveniente importante de los equipos de tiro invertido es la imposibilidad de funcionar
con una serie de combustibles no elaborados. En particular, los materiales blandos y de baja densidad
ocasionan problemas de circulacién y una caida excesiva de presion y, el combustible sélido hay que
convertirlo en granalos o briquetas antes de utilizarlo. Los gasificadores de tiro invertido sufren
también los problemas relacionados con los combustibles de alto contenido de cenizas (formacién de
escoria), en mayor proporciéon que los gasificadores de tiro directo (FAO; 1986: 22-107).

Un pequefio inconveniente del sistema de tiro invertido en comparacién con el de tiro directo
es su eficiencia es algo inferior, debida a la falta de intercambio interno de calor y al menor poder
calorifico del gas. Ademas de esto, la necesidad de mantener unas temperaturas altas uniformes en
una seccion transversal determinada, hace imposible el uso de los gasificadores de tiro invertido en

una serie de potencias superior a los 350 kW (FAO; 1986: 22-107).

3. Gasificador de lecho mavil de tiro transversal. Los gasificadores de tiro transversal,
que se ilustran esquematicamente en la Figura 4. Son una adaptacién para el empleo de carbéon
vegetal. La gasificacidn del carbon vegetal produce temperaturas muy elevadas (1500 °C y mas) en la
zona de oxidaciéon que pueden producir problemas en los materiales. En los gasificadores de tiro
transversal, el propio combustible (carbén vegetal) sirve de aislamiento contra estas altas

temperaturas (FAO; 1986: 22-107).



Figura4. Diagrama de Gasificador de lecho mévil de tiro transversal (FAO; 1986: 22-107).
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Las ventajas del sistema estan en poder funcionar en muy pequefia escala, pudiendo resultar
econdmicamente viables, en ciertas condiciones, instalaciones inferiores a 10 kW (potencia en el eje).
La razon esta en la gran sencillez del conjunto de depuracién del gas que se puede emplear cuando se
utiliza este tipo de gasificador junto con motores pequefios (FAO; 1986: 22-107).

Un inconveniente de los gasificadores de tiro transversal es su capacidad minima de
transformacion del alquitran y la necesidad consiguiente de emplear carbdn vegetal de alta calidad
(bajo contenido de productos volatiles) (FAO; 1986: 22-107).

Debido a la incertidumbre sobre la calidad del carbdn, cierto nimero de gasificadores de
carbon vegetal emplean el sistema de corriente descendente para mantener al menos una capacidad

minima de cracking del alquitran (FAO; 1986: 22-107).
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4., Gasificador de lecho fluidizado. El funcionamiento de los gasificadores de tiro
directo y de tiro invertido se ve afectado por las propiedades morfoldgicas, fisicas y quimicas del
combustible. Los problemas que se encuentran corrientemente son: la falta de tiro en el depésito, la
formacién de escoria y la excesiva caida de presién en el gasificador.Un sistema de disefio que
pretende eliminar tales dificultades es el gasificador de lecho fluidizado, que se ilustra

esquematicamente en la Figura 5 (FAO; 1986: 22-107).

Figura 5. Diagrama de gasificador de lecho moévil de tiro transversal (FAO; 1986: 22-107).
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en estado de suspensién. Se comienza por calentar externamente el lecho y el material de
alimentacién se introduce tan pronto como se alcanza una temperatura suficientemente elevada. Las
particulas del combustible se introducen por el fondo del reactor, se mezclan muy rapidamente con el
material del lecho y se calientan casi instantdneamente alcanzando la temperatura del lecho. Como
resultado de este tratamiento, el combustible se piroliza muy rapidamente, dando como resultado
una mezcla de componentes, con una cantidad relativamente elevada de materiales gaseosos. En la
fase de gas, se produce una nueva gasificacién y reacciones de transformacién de los alquitranes. La
mayoria de los sistemas van equipados con un cicldn interno, a fin de reducir al minimo el escape de
alquitran por soplado. Las particulas de ceniza se transportan también por la parte superior del
reactor, debiendo extraerse de la corriente de gas si este se emplea en aplicaciones para motores
(FAO; 1986: 22-107).

Las principales ventajas de los gasificadores de lecho fluidizado proceden de su flexibilidad en

cuanto al material de alimentacién debida al facil control de la temperatura, la cual puede mantenerse
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por debajo del punto de fusiéon de las cenizas, ademas poseen la capacidad de funcionar con
materiales blandos y de grano fino sin necesidad de un proceso previo. Con algunos combustibles de
biomasa pueden producirse problemas en cuanto a alimentacién, inestabilidad del lecho y entrada de
cenizas volantes en los conductos de gas. Otros inconvenientes del gasificador de lecho fluidizado
estan en el contenido bastante alto de alquitrdn del gas producido (hasta 500 mg/m® de gas), la
combustiéon incompleta del carbono y lo mal que responde a los cambios de carga. Debido
especialmente al equipo de control necesario para hacer frente a este ultimo inconveniente, no se
prevén gasificadores muy pequefios de lecho fluidizado, debiendo establecerse su campo de

aplicacidn, en principio, por encima de los 500 kW (potencia en el eje) (FAO; 1986: 22-107).
E. Depuraciony refrigeracion del gas.

Si el gas producido por un gasificador se desea usar en un motor de combusti6n interna, y si se
desea un funcionamiento sin contratiempos del motor de combustioén interna, es necesario tener un
gas bastante limpio. Los gasificadores de tiro invertido bien disefiados, pueden cumplir los criterios
de limpieza, al menos para una variedad bastante amplia de capacidades (es decir, del 20% al 100%
de carga completa). Los gasificadores de tiro directo en aplicaciones para motores tienen que estar
dotados de equipos de separacién de alquitranes, voluminosos y caros. Sin embargo, es posible
obtener gas de gasificadores de tiro directo con ciertas especificaciones, actualmente se estan
desarrollando métodos para reformar el gas en una zona de altas temperaturas (gasificaciéon
secundaria) a fin de quemar o craquear los alquitranes (FAO; 1986: 22-107).

Cuando se emplean combustibles apropiados, el gasificador, y el depurador estan bien
disenados, y funciona el gasificador por encima de su capacidad minima, la contaminacién del gas por
alquitran no representa un problema importante (FAO; 1986: 22-107).

La refrigeracion del gas sirve sobre todo para aumentar la densidad del gas con el fin de que
entre el maximo de gas combustible en el cilindro del motor, en cada carrera del pistén. Una
reduccién del 10 por ciento de la temperatura del gas aumenta la produccién maxima del motor casi
en un dos por ciento. La refrigeracidon contribuye también a la depuracién del gas y permite evitar la
condensacion de la humedad del gas después de mezclarse con el aire y antes de entrar en el motor

(FAO; 1986: 22-107).



12

F. Riesgos ambientales y sanitarios del empleo del gas.

1. Riesgos toxicos. Un componente importante del gas pobre es el mondxido de
carbono, el cual es un gas extremadamente toxico y peligroso debido a su tendencia a combinarse con
la hemoglobina de la sangre, lo que evita la absorcién y distribucién del oxigeno. En la Tabla No.1 se
presenta un resumen de los efectos ocasionados por diferentes concentraciones de monédxido de

carbono en el aire (FAO; 1986: 22-107).

Afortunadamente las instalaciones normales de gas pobre trabajan por succién, de modo que
aunque se produzca una pequefia fuga en la instalacién, no se escapan del equipo gases peligrosos
durante su funcionamiento. Sin embargo, la situacién es distinta durante la puesta en marcha y en el
cierre de la instalacion (FAO; 1986: 22-107).

Durante la puesta en marcha generalmente se da salida al gas, siendo necesario garantizar que
los gases producidos no se retienen en una habitacidn cerrada. Como norma, una chimenea apropiada

proporciona suficiente seguridad (FAO; 1986: 22-107).

Tabla 1. Efectos toxicos de diferentes concentraciones de monoxido de carbono en el

aire (FAO; 1986: 22-107).

Porcentaje de
ppm Efectos
COenelaire
0,005 50 sin efectos importantes
0,02 200 posiblemente dolor de cabeza, en la frente y ligero durante 2 ¢ 3 horas
004 200 dolor en la frente y nduseas, después de 1 a 2 horas; en la parte posterior de la cabeza, después
de 2,5a 3,5 horas
008 800 dolor de cabeza, mareos y nduseas en 45 minutos; colapso y posiblemente inconsciencia, en 2
horas
0.16 1600 dolor de cabeza, mareos y nduseas en 20 minutos; colapso e inconsciencia y posible
fallecimiento, en 2 horas
0,32 3200 dolor de cabeza y mareos en 5 a 10 minutos; inconsciencia y peligro de muerte, en 30 minutos
0,64 6 400 dolor de cabeza y mareos, en 1 a 2 minutos, inconsciencia y peligro de muerte, en 10 a 15
minutos
1,28 12 800 efecto inmediato; inconsciencia y peligro de muerte en 1 a 3 minutos

Durante el cierre de la instalacién se produce un aumento de presion en el gasificador,
ocasionado por el combustible todavia caliente y en fase de pirolisis. Como resultado de ello, se
liberan de la instalacién gases que contienen mondxido de carbono, durante un periodo
relativamente corto. Debido al peligro de estos gases, generalmente se recomienda que la instalacién
del gasificador se sittie al aire libre, si es necesario protegida con un techo (FAO; 1986: 22-107).

Ha habido algunas discusiones, resultantes de la experiencia sueca, sobre la posibilidad de que

se produzca un envenenamiento crénico como consecuencia de la inhalacién prolongada de
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cantidades relativamente pequefias de monoéxido de carbono, que no producen efectos agudos.
Parece que este tema ya ha sido resuelto: no se pueden producir sintomas crénicos por
envenenamiento de mondéxido de carbono (FAO; 1986: 22-107).

No obstante, esto no significa que los sintomas mencionados en la bibliografia sueca
(cansancio, irritabilidad y susceptibilidad, dificultad de suefio) no fueran resultado de una exposicién
prolongada al gas pobre. Existe la posibilidad de que algunos otros componentes del gas sean
responsables de tales sintomas. Lo anterior subraya de nuevo la importancia de situar las
instalaciones fijas al aire libre y también de tener cuidado de evitar un contacto directo con los gases

durante las fases de arranque y cierre (FAO; 1986: 22-107).

2. Riesgos de incendio. Los riesgos de incendio pueden provenir de las siguientes causas
(FAO; 1986: 22-107):

o  Elevada temperatura exterior del equipo.
e  Riesgos de chispas al recargar el combustible.

e Llamas en la entrada de aire del gasificador o en la tapa de recarga.

Los riesgos se pueden reducir considerablemente adoptando las siguientes precauciones (FAO; 1986:
22-107):

Aislamiento de las partes mas calientes del sistema.

Instalacion de un dispositivo de llenado de doble compuerta.

Instalacion de una valvula de retorno de la llama en la entrada del gasificador.

3. Riesgos de explosion. Se pueden producir explosiones si el gas esta mezclado con
suficiente aire para formar una mezcla explosiva. Esto puede producirse por varias razones (FAO; 1986: 22-
107):

e  Filtracion de aire en el sistema de gas.

e  Penetracion de aire al repostar combustible.

e  Filtracion de aire en un gasificador frio que contiene todavia gas que, en consecuencia, se
quema.

e  Retroceso de la llama desde el quemador de gases de escape, cuando el sistema se carga con

una mezcla combustible de aire y gas durante el arranque.

La filtracion de aire en el sistema de gas no da lugar generalmente a explosiones. Si se produce
una filtracién de aire en la parte inferior del gasificador se produce una combustidn parcial del gas, lo

que eleva las temperaturas de salida del gas, disminuyendo su calidad (FAO; 1986: 22-107).
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Cuando los gases piroliticos de la seccidon del depdsito se mezclan con aire (lo que suele
suceder durante el repuesto de combustible) se puede formar una mezcla explosiva. No es
infrecuente que esto produzca pequefias explosiones, relativamente inofensivas, especialmente
cuando el nivel de combustible del depdsito es relativamente bajo (FAO; 1986: 22-107).

Se pueden evitar los riesgos para el operario si se queman los gases en la seccion del deposito
introduciendo un trozo de papel encendido o algo similar, inmediatamente después de abrir la
compuerta del combustible. Otra posibilidad es instalar un sistema de relleno de doble compuerta
(FAO; 1986: 22-107).

La filtracion de aire en un gasificador frio y el encendido inmediato producira una explosion.
Los sistemas cuando estan frios deben ventilarse siempre cuidadosamente, antes de encender el
combustible (FAO; 1986: 22-107).

Durante el arranque de una instalacion, los gases como norma no se pasan por toda la seccién
de filtrado, a fin de evitar la obturacién de los filtros por los alquitranes producidos durante el
arranque. El filtro puede contener todavia aire y al producirse un gas inflamable y conducirlo a través
de la seccidn de filtrado se puede producir una mezcla explosiva. Si en este momento se prende el gas
en la salida del ventilador puede producirse un retroceso de la llama, dando lugar a una violenta
explosion en la seccién de filtrado. Por esta razon, es aconsejable equipar la salida del ventilador con

un cierre hidraulico (FAO; 1986: 22-107).

4., Riesgos ambientales. Durante la gasificacion de la madera o de los residuos agricolas,
se producen cenizas (en el gasificador y en la seccién de depuracién) y liquido condensado
(principalmente agua). Este ultimo puede estar contaminado por resinas fenélicas y alquitran (FAO;

1986: 22-107).

Las cenizas no constituyen un riesgo ambiental y pueden eliminarse de forma normal. Para el
liquido condensado que contiene alquitran la situacién es diferente y su eliminacién en gran nimero
de gasificadores puede tener efectos ambientales perturbadores. No se dispone de datos definitivos
sobre biodegradacién de los componentes fenélicos y los alquitranes de los liquidos condensados,
siendo necesario estudiar cuidadosamente su eliminacién (FAO; 1986: 22-107).

Las propiedades de las emisiones de escape de los motores que funcionan con gas pobre se

consideran generalmente aceptables, comparables a las de los motores diesel (FAO; 1986; 22-107).



I[II. Justificacién

Debido a la creciente conciencia ambiental y la preocupacion por el agotamiento de los
combustibles fosiles; esto ha obligado a buscar nuevas tecnologias de produccién de energias
renovables; éstas son aquellas energias que se obtienen de fuentes naturales inagotables, entre ellas
cabe mencionar la energia solar, la energia eélica, la energia geotérmica, la biomasa, entre otras.

Con este trabajo, se busca llevar a cabo el disefio de un sistema piloto de gasificacion de
biomasa de lecho mévil de flujo gaseoso a tiro invertido, con el fin de obtener un gas versatil, que se
puede usarse para los mismos propésitos que el gas natural. La gasificacién de biomasa es una forma
de energia verde, dado que aunque la quema del gas producido produce gases de efecto invernadero,
es el mismo carbdn e hidrogeno que fijo la planta en su ciclo de vida. El gas puede quemarse para
producir energia térmica (caldera u horno) o energia mecanica (motor de combustién interna o
turbina de gas). La energia mecanica producida puede usarse para generacidon de energia eléctrica.
También se puede usar para cogenerar.

Se eligié un gasificador de biomasa de lecho mévil de flujo gaseoso a tiro invertidodado que
presenta una construccién simple, su capacidad de gasificar biomasa con alto contenido de humedad,
su alta conversion de carboncillos y su alta eficiencia térmica. Con fines de una futura construccién
para el laboratorio de operaciones unitarias de la Universidad del Valle de Guatemala el gas
producido puede ser utilizado para como combustible de la caldera, el secador rotatorio, entre otras

aplicaciones.
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IV.  Objetivos

A. General

1.

Disefiar un sistema piloto de gasificacion de biomasa de lecho mévil de flujo gaseoso a tiro

invertido.

B. Especificos

Determinar las condiciones de la seccién de piro-oxidacion del gasificador.
Determinar la altura de la seccién de reduccion del gasificador de biomasa.

Determinar las condiciones de salida de gas de la seccion de reduccion del gasificador de

biomasa.
Disefiar un filtro ciclonico para la eliminaciéon de materia solido y material condensable.

Disefar un intercambiador de calor para el enfriamiento del gas proveniente de la

seccion de reduccion.

Determinar las condiciones de mezcla con aire 6ptimas para la quema del gas producido.

16



V. Metodologia

Esta investigacién consta de dos etapas: la primera consiste en el disefio del sistema de
gasificacion de biomasa de lecho moévil de flujo gaseoso a tiro invertido, el cual debe contemplar: un
reactor en cual va ocurrir la gasificacion, este debe poseer un sistema de ignicion, recolector de
cenizas, distribuidor de biomasa, compuerta de acceso general, estrada de aire (agente catalizador) y
salida de gas combustible, para todo esto se tiene que contemplar la cinética de la reaccion, la cual va
estar dividida en dos etapas, la primera es la seccion de piro-oxidacién; en la cual ocurre una
combustion incompleta; y la segunda es la seccién de reduccidn; donde los gases provenientes de la
seccién de piro-oxidacién se reducen para formar una mezcla altamente inflamable.

La segunda etapa de esta investigacion contempla la depuracién del gas, por lo cual debe de
poseer un sistema de enfriamiento para el gas, puede ser un intercambiador de calor de placa, de
tubos concéntricos o concha y tubo (el enfriamiento del gas puede ser con agua o con aire), esto para
aumentar la densidad del gas; ademas, debe poseer un sistema de limpieza o depuracién del gas;
dado que el gas posee liquidos suspendidos (alquitranes) se disefié un filtro ciclén para remover
estos; ademas, debe de poseer un sistema de mezcla del gas producido y aire para su combustion;
todas las entradas de aire (gasificador y sistema de mezcla) estdn sujetas a valvulas de control
(valvulas de mariposa) para poder variar las condiciones de operacién.

En cuanto a analisis financiero se consideraron solo los costos de inversién dado que no es

equipo con fines de investigacién, no de lucro.
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Tabla 2.

VL

Cronograma

Cronograma de desarrollo de tesis.

Enero

Febrero

Marzo

Abril

Mayo




Tabla 3. Detalle de cronograma.

Disefio y construcciéon

En esta etapa esta contemplado:

e Disefio del reactor para la gasificacion.

e Disefio del sistema de enfriamiento.

e Disefio del sistema de limpieza y depuracion del
gas.

e Sistema de mezcla de aire y el gas producido.

e Disefio del soporte del sistema de gasificacién.

Redaccion de informe

Desarrollo del informe de tesis, el cual debe poseer:
Resumen, Introduccion, Objetivos, Resultados,
Discusion, Conclusiones, Recomendaciones, apéndice,

bibliografia.

Redaccion del borrador del informe.

Revisién y entrega de informe

Hacer las correcciones sugeridas al borrador del informe.

Presentar la version final del informe.
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VII. Resultados
Tabla 4. Dimensiones del gasificador de biomasa.

D 090 M Flujo de biomasa

v
L 1.10 M

D
Z1 0.75 ™M
DT 0.10 ™M ‘
DF 0.377 M Oxidacié :::j:
Z 038 m Zon 7 T Reduccién
c] 20° Grados o

Tabla 5. Composicion del gas seco producido por la planta piloto de gasificacién de

biomasa sin mezcla con aire.

CO,

Cco

H,

CH,

N,

Fraccion molar

0.10

0.20

0.15

9.13*10°

0.55

Tabla 6. Dimensiones del filtro ciclon.
-
Dc(m) 0.15
a(m) 0.08 g L~ T
t Lo |8
b (m) 0.03 & F g
Wi
s (m) 0.08 e B
le—— Do —
Ds (m) 0.08 5
h (m) 0.23
H (m) 0.6 -
Z (m) 0.38
B 0.06
(m) o=
Eficiencia | 95.88%
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Tabla 7. Especificaciones del intercambiador de calor.
Diametro de coraza 7.5"
Tubos 3/4" BWG 16
Material Cobre

Area de transferencia (m?) |0.11

Numero de tubos 7
Largo de los tubos (m) 0.300
U global(W/m’C) 402.91
Tabla 8. Alimentacion de aire de mezcla.

Flujo de aire (15% en exceso)

0.736 mol/s

Tabla 9. Inversion Inicial.

Inversién total
Q332,861.80+10%

Tabla 10. Balance de energia gasificador (seccidon de piro-oxidacidn).

seccidn de piro-oxidacion

o Entalpia de Entalpia . .0
T entrada (°C) reactivos (J) oroductos () Q perdido (J) T salida (°C)
25 117346 141519 -24684.9 1272.23

Tabla 11. Balance de energia gasificador (seccion de reduccion).

Seccion de reduccion.

Entalpia de Entalpia

reactivos (J) productos (J) Q perdido (J) T salida (°C)

T entrada (°C)

1272.23 -19,490.7 -19,490.7 0 899.12




Tabla 12.

Balances de energia del intercambiador de calor.

Balance parte gaseosa

Balance parte liquida

Flujo molar Flujo molar

(mol/s) 0.420 (mol/s) 27.75

T entrada (K) 1,172.27 T entrada (K) 298.15

T salida (K) 353.15 T salida (K) 303.62
Q) -11,444.14 | Q(J) 11,444.14
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Figura 6. Balance de masa de la planta piloto para operar con viruta de madera.

Flujode Eficiencia 95.76 %
Cenizas 0.001 g/s
10 kg/h de Madera Flujodegas 0.41 mol/s .
- - N . . Flujode gas 0.41 mol/s
Gasificador : Filtro Ciclon S /
XH, 13.56% (893.12 )
0.23 /s de aire XCO 18.44% Flujode 4.12E-05 g/s
XCO. 9.18% Cenizas (depreciable)
Flujode XH 5 7.83% Flujode Cenizas | 9.31E-04 (g/s)
0 7.
Cenizas |0.0185 g/s XCH, 0.01%
A XN, 50.97%
XH, 12.56%
Xco 18.44%
Xco, 9.18%
XCO, 3.43% XH,0 7.83%
XCO  6.89% XCH, 0.01%

Mezclacombustible XH, 5.07%

XN 50.97%
1.123 molfs | XCH, 0.00% z

XN, 19.05%

Aire  65.56% M
Flujode gasseco (80 C) flujoagua 0.51/5(31 C)

0.387 mol/s
Mezclador XH,  14.72% Intercambiador
XCO  20.01% de Calor
XCO, 9.96%
XCH, 0.01% T
XN, 55.30% flujoagua 0.5L/s(25C)
Flujode aire
0.736mol/s Flujode (80C)

condensado 10.67 ml/s

€¢



Figura 7.

Alimentacién de Biomasa
10 kg/hde Madera

Flujo de
Cenizas 0001 /s
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041 malfs
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Diagrama de equipo y lineas de control.

Agua de enfriamisnte

P2

flujoagua 0.5L/s(25C) s .
= 2clm combas:
1123 malfs Mezcla combustible

1]
Flujo d= =ire
0.736mal/s

i Aire de meach
Bamba Centrifuga
Liress e corkal Linwcn o coiol '_ '[e“perwm !a‘
(7] bl | salida
Flujo de gas seco

Flujo de gas
041 mal's

Filtra ciclon

Flujo de Cenizas
2.31E10 (g/s)

Temperabura gas
entrada

)
)

Agua Camante

Indercambiador
de concha y fube

Flujo de

0387molis

Condensado

condensado 1087 mifs

flujoagua 0.5L/s5(31C)

44



VIII. Discusion

Este proyecto se desarrollé con el objetivo de disefiar un sistema piloto de gasificacion de
biomasa de lecho mévil a tiro invertido (downdraft), el proyecto fue orientado a la posibilidad de ser
construido en el laboratorio de operaciones Unitarias de la Universidad del Valle de Guatemala. El
proyecto nace de la necesidad de fuentes de energia renovable, por lo cual se toma en cuenta que
Guatemala se posee un gran diversidad de biomasa, para este proyecto en particular se realizo a
partir de pellets de madera (madera de hule especificamente).

Para el disefio de la planta piloto de gasificaciéon de biomasa de tiro invertido se asumié que el
proceso estaba divido en dos etapas distintas como se muestra en la figura No. 8 (Pag. 31); la primera
es la etapa de de la gasificacion y la segunda etapa contempla todas las operaciones de depuracion del
gas producido para que este tenga las condiciones 6ptimas de operacion. Para llevar a cabo el disefio
se asumi6 que el equilibrio ocurre inicamente en la seccién de reduccion, la cinética en la seccién de
reduccién se asumié que es unidimensional, es decir, que solo cambia a medida que los gases
descienden, se desprecian las reacciones laterales. Se consider6 que el carbén fijo de la biomasa y los
carboncillos producidos tienen el mismo peso molecular que el carbdn elemental. Se asumié que los
gases tienen un comportamiento ideal. Se asumi6 que las pérdidas de calor en la secciéon de piro-
oxidacion son entre el 0 y 20% del poder calérico superior. En la seccién de reduccién dado que los
alrededores estan rodeados por gases caliente se considera que las pérdidas de calor son
despreciables. El gasificador se asumié que esta dividido en dos etapas, la primera una seccién donde
ocurren las reacciones de pirolisis y oxidacion, y la segunda donde ocurre la reacciones de reducciéon
de los gases. Para términos practicos se asumié que la humedad contenida por la biomasa no esta
ligada al peso molecular de la biomasa, por lo cual se describe por aparte en la reaccién de oxidacién
de la biomasa (ver reacciéon No. 1, pag. 33). Ademas a esto se asume que la biomasa estd compuesta
en su totalidad por carbono, hidrégeno y oxigeno. El oxigeno necesario para la reacciéon es
proporcionado del aire, es determinado a partir del radio equivalente de la biomasa con que opera el
gasificador. Se asume que dentro de la seccién de piro-oxidacién ocurren dos reacciones de
conversion, la primera una reaccién que convierte el agua (vapor) en gas (hidréogeno en estado
elemental; la segunda una reaccién de metanaje (produccién de metano). En cuanto al rendimiento
de los carboncillos se tomé la ecuacién propuesta por Prokash y Amitava (7) (ver ecuacién No. 15,
pag. 36). Para determinar la temperatura de salida de la zona de reduccién se utilizo el balance de
masa de los alrededores, se asume que la cinética y los cambios de energia potencial son
despreciables. En cuanto a la zona de reduccién se asume que la cinética quimica es controlada. La
rapidez de la reacciones de reduccién fue considerada reversible, basandose en los principios de

cinética de Arhenius. La geometria de la seccién de reduccidn se considerd conica, la para términos de
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calculo se dividié en volimenes de control, los cuales tienen temperatura y concentraciones
uniformes.

Para desarrollar el disefio del reactor se simulé los flujos de formaciéon y consumo de la
seccion de reduccion (ver grafica No. 1 y 2. Pag. 83-84), se asume que las reacciones de reduccion
depende del contenido de carbén en la seccidn y que este tiene un grado de actividad (Cgr, que no es
mas que el grado de capacidad de reaccién de los carboncillos), dado esto toda la conversién depende
de las reacciones asumidas (ver reacciones 5-8, pag. 40), las cuales a su vez depende de la cantidad
de carboncillos presentes en la zona de reduccién en la cual ocurre la formacién y agotamiento de
especies segln la cinética. En este trabajo se asume que el reactivo limitante es el carboncillo y la
altura maxima de la zona de reduccién es el punto donde se agota o tiende a cero el nivel de
carboncillos, a partir de esto se obtuvo que la altura de la seccién de reduccién en donde el contenido
de carboncillos llega a ser cero es de 0.38m (ver grafica No. 2 y 4, pag. 84y 86).

El reactor puede producir un gas de baja capacidad calérica; se dice que es un gas de capacidad
calérica baja debido a que el contenido de las sustancias combustibles es bajo (ver tabla No. 3, pag.
19); el gasificador puede producir un flujo de 0.41 mol/s de gas humedo con a partir de una
alimentacion 10kg/h de biomasa de madera de hule.

Se consider6 que el gas arrastra a al salir del gasificador un 5% de las cenizas producidas, se
tiene que utilizar un equipo de remocién de so6lidos de alta eficiencia dado que el gas es para fines de
uso versatiles y este debe estar lo mas limpio posible.

Consecuente a las condiciones de los sé6lidos producidos, se disefié un filtro ciclén debido a
que es un equipo de bajo costo que soporta las altas temperaturas de los s6lidos y se puede obtener
una alta eficiencia, estas condiciones las puede soportar el ciclon porque no utiliza un material
filtrante para hacer la remocidn, sino que aprovecha la fuerza centrifuga y la impactacién inercial
para remover los sélidos.

Se disefid un ciclon de alta eficiencia dado que se asume que las particulas suspendidas en el
gas tienen una proporcién mayor en finos, estos estan disefiados para lograr una eficiencia de hasta
90% con particulas de 5 um. Se baso el disefio del ciclén de alta eficiencia en el tipo Stairdmand de
alta eficiencia, para el cual se obtuvo una eficiencia de remocién de la particulas de 95.88% (ver tabla
No. 4, pag. 19) operando a 22m/s segin la recomendaciones de Echeverri (5), a esta velocidad nos
evitamos la suspension de las particulas, dado que se esta trabajando a una velocidad menor que 0.45
la velocidad de suspension (ver tabla No. 26, pag. 78).

Debido a las condiciones del gas, y su potencial capacidad de abrasién y corrosiéon se
consider¢ en fines practicos de material de construccidn el acero al carbén para el reactor y el cicléon,
asf como el ventilador.

Debidoa que el gas tiene una elevada temperatura (899.12° C) es necesario enfriar el gas para
aumentar la densidad del gas. Se disef6 el intercambiador para que enfrié el gas alrededor de 80 C; a

esta temperatura se asume que la humedad que contiene el gas condensa y que el obtenido es
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practicamente seco. Se disefié un intercambiador de calor a contracorriente, ya podemos maximizar
el delta de temperatura, por lo cual aumenta la eficiencia de éste, ademas se disefi6 un
intercambiador de concha por su bajo costo de construccidn, por su capacidad de trabajar a altas
temperaturas (por este motivo se descarta placas) y su mas versatil facilidad de limpieza en
comparacion de tubos concéntricos (se toma en cuenta que el gas arrastra cierta porcion de sdlidos
que pueden incrustarse).

Se disefia un intercambiador de calor tipo concha y tubo, con un didmetro de coraza de 7.5”;
con 7 tubos en configuracion triangular con un diametro de 3/4” BWG 16 de cobre y un largo de
0.3m; con un area de transferencia de 0.11m2 y un coeficiente global de transferencia de calor de
402.91 W/mZ2C. El gas seco tendria una composicién de 0.10 de diéxido de carbono, 0.20 de monéxido
de carbono, 0.15 de hidrégeno en estado natural, 9.13*10-> de metano y 0.55 de nitrégeno en estado
natural.Se recomienda para futuras investigaciones tomar en cuenta el disefio de un intercambiador
de tiro cruzado, dado que este es mas apto para operar con fluidos incompresibles, tomando en
cuenta un material de construccion resistente a la corrosidn y abrasiéon dada la naturaleza del gas.

No se disefié un equipo para la forma en que se vaya a utilizar el gas; dado que esto va
depender de la funciéon que quiera que cumpla el gas, ya sea para un motor de combustion interna,
como para un horno, o para un quemador; en lugar de esto se determin la cantidad de aire necesario
para que se obtenga la mejor combustion del gas, se determind que la alimentacién aire de mezcla
para la combustion del gas es de 0.736 mol/s asumiendo un 15% de exceso, esto para asegurar la
combustién completa del gas

La planta piloto de gasificaciéon de biomasa propuesta en este trabajo estd disefiada para
trabajar con 10Kg/h de biomasa, para producir 0.387 mol/s de gas combustible; el disefio contempla
el reactor de gasificacioén, el filtro cicldn, el intercambiador de calor como equipo principal, ademas
contempla el equipo secundario como lo es el soplador y la bomba de agua, el costo de inversiéon de la
planta piloto es de Q332,861.80, éste es un parametro de referencia aproximado, esta costo
contempla gastos de supervisién, construccidn, contingencias, etc. El proyecto no se analiza de forma
financiera dado que no tiene fines de lucro, es Unicamente para fines de investigaciones, las cuales ya
pueden ser proyectadas a proyectos con fines de lucro.

Se recomienda disefar un sistema de alimentacién del aire a la secciéon de reducciéon que
aproveche el calor desprendido de la reaccién, asi como el aislamiento del reactor para aumentar la
eficiencia térmica del mismo. Se recomienda hacer un estudio de materiales de construccién aptos
para esta clase de equipo segun las condiciones de trabajo a las que va estar expuesto. También hacer
un escalamiento de esta investigacion a nivel industrial para verificar la capacidad de produccion de

energia que se podria obtener a partir de esta tecnologia.



[X. Conclusiones

Se disefi6 un gasificador de biomasa con un didmetro de reaccién de 100mm, con una
altura de reduccién de 380mm, capaz de producir un gas seco con una composicién de
0.10 de didéxido de carbono, 0.20 de monoéxido de carbono, 0.15 de hidrégeno en

estado natural, 9.13*10-5 de metano y 0.55 de nitrégeno en estado natural.

La planta de gasificaciéon de biomasa estd disefiada para trabajar con 10Kg/h de

biomasa, para producir 0.387 mol/s de gas combustible.

Se disefid un ciclon de alta eficiencia tipo Stairmand con una eficiencia de remocién de

95.88% (ver tabla No. 4, pag. 19).

Se disefié un intercambiador de calor tipo concha y tubo, con un didmetro de coraza de
7.5”; con 7 tubos en configuracién triangular con un didmetro de 3/4” BWG 16 de
cobre y un largo de 0.3m; con un area de transferencia de 0.11m?2 y un coeficiente

global de transferencia de calor de 402.91 W/m?2C.

La alimentacion de aire de mezcla para la combustiéon del gas es de 0.736 mol/s

asumiendo un 15% de exceso.

El costo de inversion de la planta piloto es de Q 234,640.80, éste es un parametro de

referencia aproximado.
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X. Recomendaciones

Se recomienda hacer un andlisis de las diferentes variables de disefio del gasificador
(humedad, angulo, alimentacidn, etc.).

Se recomienda disefiar un filtro de finas después del intercambiador de calor para
eliminar cualquier traza de sdlidos presentes en el gas seco.

Se sugiere diseflar una camara de secado con sales absorbentes para quitar cualquier
remanecia de humedad en caso este vaya a ser usado en un motor de combustion
interna.

Se recomienda, para futuras investigaciones, tomar en cuenta el disefio de un
intercambiador de tiro cruzado, dado que éste es mas apto para operar con fluidos
incompresibles, tomando en cuenta un material de construccién resistente a la
corrosion y abrasion dada la naturaleza del gas.

Se sugiere disefiar un sistema de alimentacién del aire a la secciéon de reducciéon que
aproveche el calor desprendido de la reaccion, asi como el aislamiento del reactor para
aumentar la eficiencia térmica del mismo.

Se recomienda hacer un estudio de materiales de construccidn aptos para esta clase de
equipo segun las condiciones de trabajo a las que va estar expuesto.

Se recomienda hacer un escalamiento de esta investigacién a nivel industrial para
verificar la capacidad de produccién de energia que se podria obtener a partir de esta

tecnologia.
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A. Disefio de equipo

1. Disefio general. El disefio de la planta piloto de gasificacién de biomasa de tiro

invertido en el presente trabajo fue modelado de tal forma que se puede dividir en dos etapas

distintas como se muestra en la figura No. 8; la primera es la etapa de de la gasificacion, en la que

se contemplan las condiciones, reaccion, etc. Para que se lleve cabo la gasificacién; la segunda

etapa contempla todas las operaciones de depuracion del gas producido para que este tenga las

condiciones 6ptimas de operacion.

Figura 8. Diagrama general de planta piloto de gasificacién de biomasa

Etapal Etapa 2

Zona Zona

1 2
Biomasa Gasificador . Intercambiador
1 ; { Ciclén — - Mezclador <——
+ de biomasa de calor

Aire

Aire

Mezcla de gases combustibles

Para el desarrollo del disefio se llevaron a cabo las siguientes suposiciones:

EL equilibrio quimico ocurre inicamente en la seccién de reduccién.

La seccion de reduccion ha sido considerada de manera unidimensional.

El carbono fijo en la biomasa tiene el mismo peso molecular del carbén elemental.

Las capacidades calorificas de los gases varian con respecto a la temperatura.

Debido a las altas temperaturas y bajas presiones de operacidn se asume que los gases
tienen un comportamiento ideal.

Se asume que el calor perdido de en la seccién de piro-oxidacién es entre el 0% - 10%

del poder calérico superior o HHV (High Heating Value).
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e  Se asume que no existen pérdidas de calor en la seccidn de reduccion; donde ocurren
reacciones a alta temperatura; debido a que esta seccién se encuentra rodeado por los

gases producidos, y estos se encuentra altas temperaturas.

2. Etapa 1.

a. Gasificador o productor de gas.El Gasificador de tiro invertido en este presente
trabajo ha sido modelado de tal forma que se puede dividir en dos zonas: la primera la zona de
piro-oxidacion, en la cual ocurre el proceso de secado, y las reaccione de pirolisis y oxidacién; y la
segunda zona o la zona de reduccion, en donde se lleva a cabo la reacciéon de reduccion de los

gases producidos en la zona 1 (Babu and Sheth, 2006).

Figura9. Gasificador de biomasa.

Flujo de biomasa

o

Secado

Zonal
Pirolisis

Mezcla de gases

71 Oxidacién f > combustibles
{ SN bt . —— = Aire

d
Zona2 z Reduccién

Df
Colector de cenizas

1)  Zona 1 (Secado, Pirolisis y oxidacién). Para modelar la zona 1 partimos de
los datos de analisis de la biomasa a usar, una forma de representar la formula quimica de la
biomasa en base seca, es asumir que esta esta compuesta Uinicamente por carbono, hidrégeno y
oxigeno (CHmOn). Los valores de m y n se pueden estimar de la siguiente manera (Babu and Sheth,

2006):

 %H x MW,
™= %C x MW,

Ecuaciéon No. 1
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_ %0 xMWc
T %C x MW,

Ecuacidon No. 2

Donde %C, %0, %H son las fracciones de masa de carbono, oxigeno e hidrogeno
respectivamente en la biomasa, y MW, MWy y MWj son los pesos moleculares de carbono,
hidrogeno y oxigeno respectivamente.

Dado que la biomasa, por lo general, tiene un algo contenido de humedad, esta tiene que ser
considerada en la reacciones. Para esto se asume que en la que la biomasa al reaccionar ya paso
por un proceso de secado, como se muestra en la figura No. 1, por lo tanto el contenido de
humedad se representa de forma separada al la formula quimica de la biomasa en la ecuacién de
reacciéon(Babu and Sheth, 2006) (Dutta, 2008).

En esta zona la biomasa sufre un proceso de pirolisis y oxidacién en un ambiente
estequiométrico con oxigeno alimentado de aire atmosférico. La cantidad de aire es determinado a
partir del radio equivalente (¢) de la biomsa con el cual operar el Gasificador.

La conversién de la biomasa en la mezcla de productos provenientes de la zona 1 se puede

representar en una ecuacion de reacciéon quimica global:

CH,, 0, + wH,0 + a0, + 3.76aN; < x;1H; + x,C0 + x3C0, + x,H,0 + x5sCH, + x¢N, + x,C
Reaccion No. 1
El nimero de moles de la humedad de la biomasa (w) y el nimero de moles del oxigeno del

aire (a) por mol de biomasa son obtenidos con las ecuaciones siguientes(Babu and Sheth, 2006):

_ FM y MW,
"~ (100 — FM) x (100 — ASH) = MW,,

w
Ecuacién No. 3
Donde FM es el porcentaje en masa de humedad en la biomasa, ASH es el porcentaje en

masa de cenizas de la biomasa a partir del andlisis de la biomasa. MWr es el peso de la biomasa

seca (es decir de la formula CHwOn) y MWy es el peso molecular del agua (Babu and Sheth, 2006).

L+, ="/2)
‘= 0

Ecuacién No. 4
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Donde @ es el radio equivalente, el cual es el la relacién entre el aire estequiométrico y el
aire actual o utilizado por unidad de cantidad de combustible.

Los valores de x1 hasta x7 del lado de los productos de la Reacciéon No. 1 (pag. 33)
representan el nimero de moles formados durante la reaccién en la zona 1 por mol de biomasa

Reaccion No. 1 nos provee cuatro de ellas como se muestra a continuacion:

Balance de carbon: 1 = x, + x5 + x5 + x5

Ecuacién No. 5

Balance de hidrogeno: m + 2w = 2x; + 2x, + 4x5
Ecuacién No. 6

Balance de oxigeno: n + w + 2a = x, + 2x3 + x4
Ecuacién No. 7

Balance de Nitrogeno: 3.76a = x,

Ecuacion No. 8
El equilibrio quimico en CO, H»0, CO; y H2 representado como la reaccién de conversién de

agua en gas ha sido considerado en esta zona;

CO + H,0 & CO, + H,

Reaccién No. 2
El equilibrio de la reaccién es representado como la reaccién entre productos y reactivos;

X1 X XS

| =—
X X Xy

Ecuaciéon No. 9

Ademas, también se considera la reaccién de metanaje como la Uinica reaccién en esta zona

capaz de producir metano (CH4), y se asume que esta ocurre sobre la superficie de los carboncillos

producidos y que alcanza su equilibrio en la zona.

C+ 2H2 Ld CH4,
Reaccion No. 3
El equilibrio de esta reaccién también es representado como la reaccién entre productos y

reactivos:
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Ecuacién No. 10
Donde k1 y k2 son las constantes de equilibrio de las reacciones. Los valores de las
constantes de equilibrio los podemos en funcién de la energia libre de Gibbs de a la temperatura

de equilibrio.

AGO)

k = e(R*T

Ecuacién No. 11

Donde AG® es el cambio de energia libre de Gibbs entre productos y reactivos, R es la
constante de gases (J/mol.K) y T es la temperatura en el equilibrio. Dado que la energia de Gibbs
también es funcién de la temperatura, podemos utilizar la correlaciéon propuesta por John

Rutherford (8) (John Rutherford, 2006);
g2 (K°) =aT? + bT + ¢
Ecuacion No. 12

Donde a, b y ¢ son constantes y son diferentes para cada especie (Rutherford, 2006). Con

esto podemos definir k1 y k2 como;

o o o o
<—gcoz—9H2+gco +9H20)
RXT
e

Ecuacion No. 13

(_ggH4+Zg?Iz)
RXT
kz =e x

Adicional a esto Prokash y Amitava (7) proponen una ecuacién que define el rendimiento de

Ecuaciéon No. 14

los carboncillos producidos en la etapa de piro-oxidacion (Prokash y Amitava, 2006);

FC
X5+X7=?

Ecuacion No. 15
Donde FC es el porcentaje de carbono fijo en la biomasa y C es el porcentaje de carbéon

contenido en la biomasa.
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La temperatura en el equilibrio es determinada a través de un balance de energia en la zona,
considerando que hay pérdidas de calor a los alrededores, la cinética y cambios de energia
potencial en esta zona se asume que son despreciables, por lo cual se asume un flujo constante de

energia en la zona:

Hentra + Qperdido = Hsqle

Ecuacién No. 16
Donde Hentra ¥ Hsale sOn las entalpias de entrada y salida de la zona 1. Y Qperdido €s el calor

perdido a los alrededores, dos en por base a un mol de biomasa.

Expandiendo la Ecuacién No. 15 obtenemos:

Ta Ta
Repiomasa T @ j Cp0,dT + 3.76a j CpNLdT +w hey, o + Qperdido
To To
6 T
= Z X; }_lfl + J C_‘pldT + X7C_'pc(T - To)
i=1 To

+ mashcpash(T - TO)

Ecuacién No. 17
Donde x1 a x6 es la contribuciéon de las especies gaseosas, x7 es la contribucion de
carboncillos formados y mash es la contribucién de las cenizas. Ademas x1 a X7 estan representadas
en base molar y myq, esta representado en base masica. En la Ecuacién No. 17f_lfi es la entalpia de
formacién de las diferentes especies, Cp; representa la capacidad calorifica de las diferentes

especies; Ta es la temperatura de alimentacién del aire, se asume temperatura ambiente (25°).
La variacién de la capacidad calorifica con la temperatura ha sido considerada con la

ecuacién propuesta por J. W Smith (6) (J. W Smith, 2004);

9 B C. o, D
Cy =R A+ETO(T+1)+§TO (t°+7t+1)+ 72
TO

Ecuaciéon No. 18
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T g B C_ 5 D
jCP dT =R A+ET0(T+1)+§T0 (te+7+ 1)+ ~ (T-T,)
T, Tl

Ecuacién No. 19
_T
T = /To

Ecuacién No. 20
Donde A, B, Cy D son constantes y son diferentes para cada especie (J. M Smith, 2007).
La capacidad calorifica para los carboncillos (Cp;=23.4 J/molK) y para las cenizas
(Cpasn=0.84]/gK) han sido considerados constantes (Dutta, 2006).
El calor perdido en la Ecuacion No. 16 (Qperq ido) 10 podemos definir como porcentaje del

poder calérico superior (HHV),
Qperdido = Cy, X HHV

Ecuacién No. 21
Donde cy es un valor entre 0 y 0.1, el poder caldrico superior (HHV) lo podemos definir con

la correlacidn propuesta por Jarungthammache y Dutta (10) (Dutta, 2006),
HHV(J) = (0.3491 X %C + 1.178 X %H + 0.1005 X %S — 0.1034 X %0 — 0.0151

X %N — 0.0211 X ASH) x 103 x MW
Ecuacién No. 22
El calor de formacién de la biomasa (i_lfb,-omasa) lo podemos definir con la relacién

propuesta por Souza-Santos (9) (Souza-Santos, 2004),

i
}_lfbiomasa = LHV + 2 [nk (E}?)k]
k=prod
Ecuacién No. 23
Donde LHV es el poder caldrico inferior mas la entalpia de formacién de los productos de la
combustién completa de la biomasa (COz y H20). El poder calérico inferior (LHV) lo podemos

definir con la relacién propuesta por Jarungthammache y Dutta (10) (Dutta, 2008),

LHV = HHV — 9 x mH X hy,

Ecuaciéon No. 24
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Donde mH es la fracciéon de hidrogeno contenido en la biomasa (este dato proviene del
analisis ultimo de la biomasa) y hy, es la entalpia de vaporizacion del agua.

El segundo término de la Ecuacién No. 22 este representa la sumatoria de la entalpia de
formacién de los productos de la combustién completa de un mol de biomasa, la combustiéon

completa la definimos como,

CHmOn + WH20 + n102 + n1376N2 A4 COZ + n2H20 + n1376N2
Reaccion No. 4

Haciendo el balance concluimos que;

m+2n+4
n =—

Ecuaciéon No. 25

Ecuacién No. 26

Por lo tanto,

i
z ["k(’_lff’)k] = hyco, + Nahgi,0
k=prod

Ecuaciéon No. 27

No se toma en cuenta el nitrégeno debido a que su entalpia de formacioén es cero.

La contribucién de las cenizas se expresa con base a un mol de biomasa;

MW.ASH

Mysh = 100
Ecuacién No. 28

2)  Zona 2 (Reduccién). Los gases producidos en la zona 1 entran a la zona de
reduccién (ver figura No. 9) toman parte para producir el gas final basado en una cinética quimica

controlado. Las reacciones de reduccion consideradas en esta seccién son;

R1: C + CO, & 2CO-
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Reaccion No. 5

Reaccion No. 6

R3: C + 2H2 A4 CH4_

Reaccion No. 7

R4 CH4_ + H20 - CO + 3H2

Reaccion No. 8

Las rapidez para cada una de la reacciones de reduccién se considerado que son reversible.
La rapidez de reaccién se expresado basdndose en Arhenius, con un factor pre-exponencial (4g),
una energia de activacién (Eg) y un coeficiente de actividad de los carboncillos (Crr, Char
reactivity factor). Los parametros de la cinética de reaccién fueron tomados del trabajo de Sheth y
Babu (11)(Babu and Sheth, 2006). Dado que las reacciones son reversibles deben ser evaluadas
con sus constantes de equilibrio. Los cambios netos de rapidez de reaccién estan expresados

como:

Ecuaciéon No. 29

Ecuacion No. 30

Ecuacion No. 31

3
—ERg YszCO

Tra = CrrApge
Ecuacién No. 32
Las constantes de equilibrio se obtienen de la misma forma que en la zona 1 (ver Ecuacién
No. 11, pag. 35);
<—9 Cot9%0, )
le —e RXT
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Ecuaciéon No. 33

0] 0 0]
<—9602—9H2+9H20)
. RXT
kRZ =e

Ecuacién No. 34

<_92H4+29%2>
_ RXT
krs =€

Ecuacién No. 35

<_9202_391(212+92H4+91(2120)
kR4 —e RXT
Ecuacién No. 36
Los gases entran a la zona de reduccién con la misma temperatura y composicion de la
salida de la zona 1. El flujo de gas de cada especie que entra a la zona de reduccidn esta basado en

el flujo de biomasa en base seca;

X-O — Mpiomasa (1 - ASH/lOO) X
l MVVf l

Ecuacién No. 37
Donde x; es el numero de moles de la especie i generada por mol de biomasa en la zona 1. El
flujo de ceniza se puede ser expresado como;

Mpiomasa ASH
100

Mash =

Ecuacién No. 38

La geometria de la zona de reduccién ha sido considerada cénica. La cual se ha dividido en

un numero de volimenes de control (ver Figura No. 10), los cuales tienen temperaturas y
concentraciones uniformes. El balance de masa y energia a sido desarrollado en base a los
volimenes de control, considerando el consumo y la formacién de la especies segtin la cinética de

las reacciones No. 5-8 (pag. 40).

Figura 10. Zona de reduccién dividida en n volimenes de control.
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Gases de la Piro-oxidacion

1 X}k*l Th-1

/ 3

AZ=Z/n 4 RE AU,
.
21,
" ! . e >

¢ xx Yo

5 n-1 \
\ \

Gases de la reduccion

El balance de las especie i a través de cada volumen de control esta expresado como;
XF =Xkt +RFaV,

Ecuaciéon No. 39

Donde R¥ es el cambio neto de rapidez de reaccién para cada especie (considerando las reacciones

5-8) en el volumen de control k y AV, es el respectivo volumen de control, este dltimo esta
definido como(Babu and Sheth, 2006);
T 2,2
AVk = §(Tk + T -1 + rkrk_l)AZ
Ecuacién No. 40

Donde;

AZ
Tan(90 — ©)

T = T +
Ecuacion No. 41

Donde AZes la altura del volumen de control y © es el angulo de inclinacién de la seccién de

reduccién(Babu and Sheth, 2006).

La tabla No. 11 lista el cambio neto de rapidez de reaccién para cada especie.

Tabla 13. Cambios de rapidez de reaccion de las diferentes especies con base a la

rapidez de la reaccién No. 5-8(Babu and Sheth, 2006).

. mol
Especie R; (_3 )
m°s
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H, Tpy — 2Tg3 + 3TR4
co 2Tp1 + TRy + TRy
COz —TR1
H,0 —TR2—TR4
CH, TR3—TR4

N>, 0

C —TR1—TR2—TR3

La temperatura en la salida del volumen de control es calculada usando el balance de

energia del volumen de control(Babu and Sheth, 2006);
Tk—l

6
> X By + f CpydT | + X771 Cpe (T*™1 = To) + Mash CPash (T~ = To)
i=1 To
+ Q;]J(erdido

6 Tk
i=1 To

ol k
+ mashcpash(T - TO)
Ecuacién No. 42
En la Ecuacién No. 42 el término Q;,ferdido es el calor perdido a los alrededores en el
volumen de control, pero dado que la zona de reduccién es rodeada por los gases a alta
temperatura, se puede asumir que la perdida de energia es depreciable o no significativa, para

términos practicos se asume como cero.

b. Simulacién de zona 1y zona 2

1)  Zona 1. Se resuelve simultdneamente las ecuaciones No. 5, 6,7, 8,9, 10 y 15
asumiendo una temperatura inicial, luego se utiliza la ecuaciéon No. 17 para encontrar la
temperatura en el equilibro se compara con la temperatura inicial, se hace esto ciclicamente hasta

que la temperatura converja.
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Figura 11. Diagrama de procedimiento para el calculo de las condiciones de la zonal.

Ingresar:

T, mn,ay
w

Calcular:
Las contantes de equilibrio k1 vy
k2 usando las ecuaciones No.
12,13y 14

Calcular:
Calcular xi utilizando las
ecuaciones No.5,6,7,8,9,10
y15

Calcular:

Calcular el Calor perdidoy la
entalpia de formacionde la
biomasa usando las ecuaciones
No.21-27

Abs(T-Tnew) <
0.1K

Calcular:
Calcular la temperatura (Tnew)
en el equilibrio usando la
ecuacion No. 17

2.)  Zona 2. Se calcula los flujos de entrada de cada especie a partir de los datos

obtenidos en la zona 1 con la Ecuacién No. 37 y 38, calcular el volumen de control utilizando las

ecuaciones No. 40 y 41. Calcular la temperatura de salida por de salida del volumen de control

para que el calor perdido en la seccién de reduccién Q’l‘;erd,-do sea igual a cero. Luego calcular de las

condiciones de salida del volumen de control (Xi). Hacer lo mismo para cada volumen de control.
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Figura 12. Diagrama de procedimiento para el calculo de las condiciones de la zona de

reduccion.

Ingresar: Caleular:
. Tinicla =T de e.qulllbrlo | Calcular los flujos de entrada de cada
Inicio dezona 1, xien el . N
I A especie a la zona de reduccion con la
equilibriode la zona 1, 8 eccuscion No. 37 v 38
v BH il |

Calcular:
| Lo Calcular el volumen de control con las
ecuaciones No. 40 y41
Recalcular T por *

biseccion
Calcular:

Calcular la temperatura de salida del

Volumen de control asumiendo que el

calor perdido es cero, Ecuacion No. 39
y42.

Abs(Hin-Hout) < _I
0.001

Calcular: Calcular:
@ Calcular los flujos con la ecuacion | Xi=Xi+1, Tinicial=T equilibro
No. 39 volumen de control

3. Etapa 2.

a. Filtro cicldn. El equipo de recoleccion de polvo que se usa con mayor frecuencia es
el ciclon. Los ciclones remueven el material particulado de la corriente gaseosa, basandose en el

principio de impactacidn inercial, generado por la fuerza centrifuga (Echeverri Londofio, 2006).

El ciclén es esencialmente una cdmara de sedimentacidn en que la aceleracion gravitacional

se sustituye con la aceleracion centrifuga (Echeverri Londofio, 2006).

Los ciclones son adecuados para separar particulas con didmetros mayores de 5 pm;
aunque particulas muchos mas pequeias, en ciertos casos, pueden ser separadas (Echeverri

Londofio, 2006).

Teoéricamente el aumento de la velocidad de entrada al ciclén implicaria un aumento de la
fuerza centrifuga y por lo tanto un aumento de la eficiencia, sin embargo velocidades de entrada
muy altas generan la resuspensiéon de material particulado de las paredes internas del ciclén, lo
cual disminuye la eficiencia del ciclén; adicionalmente aumentar la velocidad de entrada implica

mayor consumo de energia (Echeverri Londofio, 2006).
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En un ciclén, la trayectoria del gas comprende un doble vértice, en donde el gas dibuja una

espiral descendente en el lado externo y ascendente en el lado interno (Echeverri Londofio, 2006).

Los ciclones son un dispositivo de control de material particulado bastante estudiado, el
disefio de un ciclén se basa normalmente en familias de ciclones que tienen proporciones
definidas (Echeverri Londofio, 2006).

Las principales familias de ciclones de entrada tangencial son (Echeverri Londofio, 2006):

e  Ciclones de alta eficiencia.

e  Ciclones convencionales.

e  C(Ciclones de alta capacidad.

Para términos practicos se va considerar que mas del 50% de las particulas que contiene el

gas son menores a 50 um por lo cual solo se tomaran en cuenta los ciclones de alta eficiencia.

Los ciclones de alta eficiencia estan disefiados para alcanzar mayor remociéon de las
particulas pequefias que los ciclones convencionales. Los ciclones de alta eficiencia pueden
remover particulas de 5 um con eficiencias hasta del 90%, pudiendo alcanzar mayores eficiencias
con particulas mas grandes (Echeverri Londofio, 2006). Los ciclones de alta eficiencia tienen
mayores caidas de presidn, lo cual requiere de mayores costos de energia para mover el gas sucio

a través del ciclén.
Por lo general, el disefio del ciclén estd determinado por una limitacién especificada de

caida de presion, en lugar de cumplir con alguna eficiencia de control especificada. La tabla No. 12

muestra las caracteristicas de los ciclones de alta eficiencia (ver figura No. 6, pag. 12).

Tabla 14. Caracteristicas de los ciclones de alta eficiencia(Echeverri Londoiio,

2006).
. . . Tipo de Ciclén
Dimension Nomenclatura Stairmand | Swift | Echeverri
Diametro del Ciclén Dc/Dc 1.0 1.0 1.0
Altura de entrada a/Dc 0.5 0.44 0.5
Ancho de entrada b/Dc 2 0.21 0.2
Altura de salida S/Dc 0.5 0.5 0.625
Didmetro de salida Ds/Dc 0.5 0.4 0.5
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Altura parte cilindrica h/Dc 1.5 1.4 1.5
Altura parte cdnica z/Dc 2.5 2.5 2.5
Altura total del ciclon H/Dc 4 3.9 4
Didmetro salida de B/Dc 0.375 0.4 0.375
particulas
Factor de configuracion G 551.22 698.65 585.71
Numero de f:abezas de NH 6.4 924 6.4
velocidad
Numero de vértices N 5.5 6.0 5.5

Figura 13.

[e—n —=|

=1

Dimensiones del ciclon

=

£

[<—m—-)~

!

Existen numerosas teorias sobre el calculo de la eficiencia tedrica de los ciclones, las cuales

relacionan la eficiencia de coleccion y el tamafio de las particulas. La teoria de Leith y Licht

(Echeverri Londofio, 2006) es la que mejor se adapta al comportamiento experimental. Esta teoria

predice las eficiencias de coleccién de material particulado, basandose en las propiedades fisicas

del material particulado y el gas de arrastre, y en las relaciones entre proporciones del ciclon.

La eficiencia fraccional por tamafio de particulas se calcula con la ecuacion No. 43,
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0.5

GXT; XQX(n+ 1)\t
Dc3

n=1—e|-2

Ecuacién No. 43

Donde es 1n; es la eficiencia fraccional por intervalos de tamafio; G es el factor de
configuracion del ciclon, T; (s) es el tiempo de relajacién para cada particula segtn su intervalo de

tamafio, Q (m3/s) es el caudal del gas, Dc (m) es el didmetro del ciclon y n es el exponente del

vortice del ciclon.

La eficiencia total se calcula realizando la sumatoria del producto de las eficiencias

TIT=ZT7ixmi

Para utilizar las ecuaciones No. 43 y 44 se debe estar seguro que el ciclon no presenta

fraccidénales por la masa fraccional.

Ecuacién No. 44

resuspension, ya que el valor real de la eficiencia seria mucho menor al estimado por estas
ecuaciones (Echeverri Londofio, 2006).

El factor de configuracién del Ciclén se define como;

8K,
= (Ka x Kb)?
Ecuacién No. 45
Donde Kc es el factor dimensional de las proporciones volumétricas del ciclén, Kc es la
relacion entre la altura de entrada y el diametro del ciclén (a/Dc) y Kb es la relacién entre el ancho
de la entrada del ciclon y el didmetro del cicléon (b/Dc) (Echeverri Londofio, 2006).
El factor dimensional de los proporciones volumétricas del ciclon (Kc) lo podemos definir

como;
Vg
VSC + 7

Kc =
¢ Dc?

Ecuaciéon No. 46
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Donde Vs es el volumen evaluado sobre la salida del cicléon (m3) y V; es el volumen
evaluado sobre la longitud natural del cicléon (m3). Para usar la Ecuacién No. 46 se debe cumplir la

condicion(Echeverri Londofio, 2006);
L<H-S
Ecuaciéon No. 47
Donde L es la longitud natural del ciclén (m), H es la altura total del ciclon (m) y S es la
altura de salida del cicléon(Echeverri Londofio, 2006).
La longitud natural del ciclon es la longitud necesaria para iniciar el vortice ascendente

tomada desde la altura superior del ciclén, se puede definir como (Echeverri Londofio, 2006);

3| Dc?
L =23Ds X

axb

Ecuacion No. 48

El volumen evaluado sobre la salida del ciclén lo podemos como(Echeverri Londofio, 2006);
T

Vse = 7 % (S—%) x (Dc? — Ds?)

Ecuacién No. 49
El volumen evaluado sobre la longitud natural del ciclén lo podemos definir

como(Echeverri Londofio, 2006);

Vi = =Dc?(h—S) + = Dc(L +S h)1+KL+(KL>2
RTGC 12°° Dc " \Dc

T

4DSZL

Ecuacién No. 50
Donde K;, es el factor de dimensiones lineales y se define como(Echeverri Londofio, 2006);
S+L—-nh
K, = Dc — (Dc — B) |———
Z
Ecuacién No. 51
El término T; en la Ecuacién No. 43 se refiere a al tiempo de relajacion necesario para que

una particula alcance su velocidad terminal de caida, lo podemos definir como(Echeverri Londofio,

2006);
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2
T — pp * Dy,
' 18u
Ecuaciéon No. 52

Donde pp es la densidad de la particula (Kg/m?3), D,,; es el didmetro de la particula (m) y u

es la viscosidad del gas.

El exponente del vdrtice (el termino n en la ecuacién No. 43) resulta de relacionar la
velocidad tangencial y el radiode giro de un movimiento en forma de vértice, este se puede definir

como (Echeverri Londofo, 2006);

T 0.3
n=1- (1 — 0.67DC0'14) [@]

Ecuacién No. 53

Donde T es la temperatura del gas portador (K).

En los ciclones, la velocidad de entrada es un parametro fundamental, velocidades muy
bajas permiten la sedimentaciéon de particulas y neutralizan el efecto de la fuerza centrifuga
generando disminucién en la eficiencia de colecciéon; velocidades muy altas pueden resuspender
particulas previamente colectadas, disminuyendo también la eficiencia. La experiencia indica que
la velocidad de entrada al ciclén debe situarse en el intervalo de 15.2 a 27.4 m/s (Echeverri
Londofio, 2006).

Echeverri (5) propone una ecuaciéon empirica para definir la velocidad de

saltacion(Echeverri Londofio, 2006);

4.913 X W X Kb x Dc0067 x ° /Viz

Vs =
V1 —Kb

Ecuacién No. 54

Donde V; esla velocidad de entrada del gas al cicléon (m/s) y W es la velocidad equivalente
(m/s).

La velocidad equivalente se puede definir como (Echeverri Londofio, 2006);
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_3laxgxux(p,—p)
W= 3
3p
Ecuacién No. 55
Donde g es la constante de gravedad (9.81 m/s?), u es la viscosidad del gas Kg/ms, p, y p
son las densidades de la particula y el gas portador respectivamente (Kg/m3).

Echeverri propone que para que no existe resuspension de materia se debe de

cumplir(Echeverri Londofio, 2006);

d < 1.35
Vs '

Ecuacion No. 56
La caida de presion es un parametro importante debido a que relaciona directamente los
costos de operacidn. La caida de presién en un ciclén puede deberse a las perdidas a la entrada y

salida, y perdidas de energia cinética y friccion en el ciclon.

La caida de presién de un ciclén se puede expresar como(Echeverri Londoiio, 2006);
1 2
AP = > X p X V;® X Ny

Ecuacion No. 57
Donde Ny es el nimero de cabezas de velocidad a la entrada del ciclén y se define para

entradas tangenciales como(Echeverri Londofio, 2006);
axb

Ny =16
H Ds?

Ecuaciéon No. 58
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b. Intercambiador de calor. Para el disefio del intercambiador de calor se parte del

balance de energia de las sustancias en contacto (ver Figura No. 14);

Figura 14. Diagrama de intercambio de calor.

T, Th gntra
.Fésa.[e ¢
la
T.: gntra ll T.: sale
é )

Donde la linea roja representa el material conductor, Ty es la temperatura del fluido
caliente, T, es la temperatura del flujo frio. El balance de energia para el sistema de intercambio de

calor quedaria de la forma;

mh Cph (Th entra Th sale ) = mc Cpc (Tc entra Tc sale ) = Q

Ecuaciéon No. 59

La tasa de transferencia de calor la podemos definir como;
dQ = UdAAT

Ecuacién No. 60
Integrando la ecuacién No. 60, obtenemos que la razén de transferencia de calor (]) para

flujos a contra corriente;
Q =U X Apppy X LMTD

Ecuacién No. 61
Donde U es el coeficiente global de transferencia de calor (W/m2°C), A, €s el area total
de intercambio de calor (m) y LMTD es la diferencia de temperatura media logaritmica (°C).
La diferencia de temperatura media logaritmica la podemos definir como (ver Figura No.
15);
ATa — ATb

In ATa/ATb

LMTD =
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Ecuaciéon No. 62

Figura 15. Temperatura en un intercambiador de calor en flujo a contracorriente.

Th entra mh

A \ Th e
Tc sale
T.:: entra

>
0 Area A total

El coeficiente de trasferencia de calor lo podemos definir como (Frank Kreith, 2001);

do
1 doln /dl
T

Sl

1
hy,
Ecuacién No. 63
Donde h;, y h, son los coeficientes de transferencia de calor (W/m? °C), k,, es la
conductividad térmica del material de los tubos (W/me°C), y d,, es el diametro externo de la tuberia
y d; es el diametro interno (m). Los coeficientes de transferencia de calor hj, y h, los podemos

definir con las correlaciones propuestas por Kreith (15) para ductos o tubos circulares (Frank
Kreith, 2001),

hD
Nu = - = 0.023Re%8prn

Ecuaciéon No. 64
Donde,

. {0.4 para calentamiento
=103 para enfriamiento

D es el didametro de la tuberia (m) y k es la conductividad térmica de la sustancia (W/me°C).

El nimero de Reynolds Re y el niimero de Prandalt Pr se calculan como(Frank Kreith,
2001);

_Dpv
Cu

Re

Ecuaciéon No. 65
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Ecuacién No. 66

Todas las propiedades de los fluidos se calculan a partir de la temperatura media de estos.

c. Mezclador. EL equipo para hacer la mezcla de gas y aire depende de la naturaleza
de uso que va tener el gas producido, por lo cual el presente trabajo solo contempla la mezcla

necesaria de aire con un 15% en exceso para quemar el gas.

x1C0, + x2C0O + x3H, + x4CH, + x5N, + a0, + 3.76aN, < x6H,0 + x7C0,

Reacciéon No. 9

Una ecuacion equivalente a de la reaccién No. 9 seria;
Coxt+x2+x3)H2x3+4x4) O2x1+x2)Nxs + a0, + 3.76aN, < x6H,0 + x7C0,

+(*/5 + 3.76a)N,
Reaccion No. 10
Donde x1 a x5 son las fracciones molares del gas seco provenientes del intercambiador de
calor, a es aire estequiométrico necesario para la reaccién de combustion.
Los valor x6, x7 ya los podemos obtener del balance de la reaccién;
x7 =x1+x2 + x4
Ecuacién No. 67

x6 = x3 + 2x4

Ecuacién No. 68
a=x6+2x7 — 2x1 — x2
Ecuacién No. 69
Para el calculo del flujo molar de aire necesario para la combustion se parte a partir del flujo
de gas seco proveniente del intercambiador de calor utilizando la relacién estequiometria de la
reacciéon No. 10, que nos dice que por mol de gas seco tenemos amoles de oxigeno, y con la
relacion que la teoria nos da de las proporciones del gas podemos decir;
Mys X a X 100
21

Flujo de aire =

Ecuaciéon No. 70
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Donde i es el flujo de gas seco que proviene del intercambiador de calor, pero dado q la
ecuacion No. 70 solo nos da el flujo de aire que demanda la estequiometria; y sabemos que las
reacciones no se dan al cien por ciento, asumimos un porcentaje en exceso, es recomendado un

15% de exceso segun la experiencia.

B. Calculo de costos.

Para determinar el costo de inversion para la construccion de la planta piloto se toma como
referencia el costo de compra del equipo necesario para el proceso de gasificaciéon y depuracién
del gas, este a su vez se calculo basandose en indicies de costos (ver tabla No. 10), para el calculo
de la inversion inicial se usaron los parametros propuestos por Max Peters (14), ver tabla No. 11.

Para el calculo del costo de equipo se utiliza la ecuacidn siguiente (Peters, 2002);

a

Indice tiempo actual Capacidad deseada
Costo = C, % — - - .
Indice tiempo de referencia/ \Capacidad de referencia

Ecuacidén No. 71.

Donde el exponente “a” es la variacién del costo seglin la capacidad deseada, la cual
depende de cada equipo (Peters, 2002).

Los resultados obtenidos de esta ecuacién, tanto como los costos de inversién son datos que

nos dan un parametro de costo no son definitivos y pueden tener una variacién de hasta mas

menos 10 %.

Tabla 15. Indices de costos

Periodo financiero | indice de costo
2004 2005 480
2005 2006 497
2006 2007 519
2007 2008 551
2008 2009 582
2009 2010 632
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Tabla 16. Parametros de inversion inicial.

EQUIPO 100.00%
INSTALACION 45.00%
INSTRUMENTACION 13.00%

INSTALACION TUBERIA 16.00%

INSTALACION ELECTRICA | 10.00%

INFRAESTRUCTURA 25.00%

PREPARACION TERRENO | 13.00%

SUPERVISION (INGENIERIA) | 33.00%

CONSTRUCCION 29.00%

CONTINGENCIAS 10.00%

C. Datos iniciales.

La simulacién en la que se basa el presente trabajo tomo se hizo en base a biomasa de

madera de hule.

Tabla17. Propiedades dela madera de Hule

Analisis préximo

Carbén Fijo (m/m) 19.2%
Materia volatil (m/m) 80.1%
Contenido de cenizas (m/m) 0.7%

Analisis ultimo

Carbono (m/m) 50.6%
Hidrégeno (m/m) 6.5%
Oxigeno (m/m) 42.2%
Cenizas (m/m) 0.7%
Contenido de humedad (m/m) 16%

Radio equivalente (¢) 2.2
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Tabla 18. Datos supuestos de operacion del gasificador

Datos generales de gasificador

Alimentacién de biomasa (mol/s) 0.1178
CRF ( coeficiente de actividad del Carbén) 100
Flujo de agua intercambiador (L/s) 0.5
Velocidad de entrada ciclén (m/s) 22
Dt (m) 0.1

Tabla 19. Datos supuestos para disefio de intercambiador de calor.

Tcin (K) 298.15
Flujo agua (I/s) 0.5
Numero de tubos 7
Didametro entrada C40 (m) 0.0254 (1”)
Holgura de diseiio 10%
D. Datos calculados.
1. Gasificador. Los datos del disefo del gasificador se dividen en dos partes, una que

es la seccién de piro-oxidacion, de esta dado que se realizo una simulacién del modelo no se
cuentan tablas de los datos calculados solo la simulacién en si. Como podemos observar a

continuacion:



a. Simulador de Zona 1 Piro-oxidacion parte 1 (Wolfram Mathematica).

"combustible: Rubber Wood"

"Proximate Analisys"™

"fFixwed carbon (%)"
FC =1%9.2

"yrolatile matter (%)M
WM = 80.1

"ASH content {(%)"
ASH=0.7

"Tltimate Analisis"

"Carbon (%)"

o =50.6

"Hydrogen (%)
h=6.5

"Oxygen (%)™
o= 42,2

"Equivalence ratioc "
@& =2.2

"Moisture content (%)™
FM = 16

"Higher Heating WValue (MJ/Eg)"™
HEY = (0.3491 »c + 1.1783»wh - 0.1034 wo — 0.0211 » ASH) »1 000000
" Temperatura de alimentacion del aire Ta"
Ta = 25 + 273.158
tl = 298.15

"Propiedades de fuel y reaccion m, n,w,a, MWD"
"CHmOn + wH20 +a02 +3.768aMN2 == x1H2 + x2C0 +x3C02 x4H20 +x5CH4L + x6M2 +x7C"

m=h«x12.011/ (c»1.0073)
n=ox12.011/ (cx15.993)

MWE = {(12.011 + m»1.0079 + n» 15.993)

w = (MWE/18.0148) «FM / ( (100 — FI4) » (100 - ASH) )
=1+ (ms L) - (ns2)) 7 ¢

b. Simulador de Zona 1 Piro-oxidacion parte 2 (Wolfram Mathematica).
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"mash"

mash = MWI « ASH /100

"Balance de masa de reaccion de conbustion completa"™
"CHmOnNn + wH20 +nl02 => CO2 + n2H20"
nNlie«(m-2n+4)/4

n2 = (m+2w) /2

"calculo de Hfuel"”

AHI w ((~393.509) « (N2« -241.818)) «1000

LHV = HHV « MWL /1000 - 9w (0 /100) « MWI w 2256.9
AHfuel = LHV + AHT

"se asume gque la temperatura del aire de alimentacion ex 25C™
"calculculo de calor perdido Qloss"™

Qloss = ~-HAV «0.05 « MWI /1000

tl - 298.15

"funciones his+ .de'r (K /Kol K"
Te

0.083 % 10° t3 1 t3fg] (e3[g])?
FH2[q ] =R= (t3[q] -t1) 3.249+—+n.‘22t10-3tt1t[1-! Nl)qu—tﬂttiit 1+ L+L
t1£3[g) t1 3 t1 t1?

-0.031x10° t3 1 t3 ti[q])?
FCO[q ] = 110525 + R (£3[q] - £1) = 3.31h—'+n.557.m".t1.[1* [q}]+-.n.t1’. p, 2l BT
t1t3[q] t1 3 t1 t1?
1,157 » 10° t3 1 t3 t3fal)?
FCO2(g ) = 393509 + R (£3[g] - 1) » [5.157. e L 1.045+107 et (1. ) ] v =x0xtl®s [1 Bl ﬂ]]
t1 t3[g) 3 31 t1?

0.121«10° t3 1 €3 3 2
FH20(q) = -241818 + R (t3[q] -t1)-[3.41+_' +1.43020% wt1a (10 [‘”]¢ Seoer’s [1+ %; %]]

t1 t3[q] t1
t3 1 t3 t3 2
FCHi[q ] = [-stu + R (£3[q) -t.'l.)n[.'l..'?ﬂ!v 's.uanlr‘uth(h m]' -.(.z.whm-'],u?,[h ﬂ,ﬂ]
- t1t3[g) t1 3 t1 £1?
0.040 #10° t3 1 t3 t3 2
FH2[q ] =Re (t3[q] -t1) » [3.28 + el +0.593 4107 wtl s [l + () ) s —xlatl®s [1+ ﬂq- ﬂ]]
t1 t3[g) 3 t1 t1*

"Constantes de eguilibrio F1 y E2"

R = 8.314

Fli[r ] = N[zxp[{u.nu.l.gld..t.a[r]’ - 42.639« £3[r] - 41000) /S (R« t3[r]}]]
EZ[r ]| = HIEXp[(-0.0086 « t3[r] - 87.7d = t3[r] « 77200) F (R=t3[r])]1]
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C. Simulador de Zona 1 Piro-oxidacion parte 3 (Wolfram Mathematica).

Clear[q]
t3[0] := 1500
£3[0-1] :=D
t3[t2] 1= £2
q=3

Solve[[1 == x2+ X3 43+ X7, s 2w = axl e 2axd e oD, Lo e 2u = x0e Doxd o 1, 376w == 6, KA[q-1] = fxlwd) / (e2ed) R2[g - 1] = 33/ [12"), 234207 = EC/ ],
{x1, X2, ¥3, ¥, 13, x6, ¥7}]

tal - Table[N[] |
x7=x7/. tal[[4, 2]]
xl=xl/. tal[[4, 7]]
x=x2/. tal[[4, §]]
x3=x3/. tal[[4, 4]]
xd=xd /. tal[[4, 6]]
x=x5/. tal[[4, 3]]
x6=x6 /. tal[[4, 1]]

Solve[AHfuel + 1000w v x-283.83 + Qloss = (x1wFH2[L2] + x2 4 FCO[E2] + x3wFCOZ[2] + x4 w FH2O[E2] + x5 FCHA[L2) + X6 FN2[E2]) + mash« (0.84) x (L2 - 298.15) + x7x (23.4) » (£2-208.15), £2]
ta2 = Table[N[%] )

Clear[t4, xl, x2, x3, x4, x5, x6, x7, t4]

td=t2/. ta2[[3]]

£3[g ] := t3[q]) = +t4

t3[g]

tifg-1]

tilg-2]

d. Resultados de simulacién de Zona 1 Piro-oxidacion (parte 1).

Out[1]=

combustible: Rubber Wood
Out[2]=

ProXimate Analisvs
Out[3]=

fixed carbon (%)
Out[4]=

19.2

Out[5]=

volatile matter (%)

Out[6]=



80.1
Out[7]=

ASH content (%)
Out[8]=

0.7

Out[9]=

Ultimate Analisis
Out[10]=

Carbon (%)
Out[11]=

50.6

Out[12]=
Hydrogen (%]
Out[13]=

6.5

Out[14]=

Oxygen (%)
Out[15]=

42.2

Out[16]=
Equivalence ratioc
Out[17]=
Out[18]=
Mpisture content (%)
Out[19]=

16

Out[20]=

Higher Heating Value (MJ/EKg)

Out[21]=
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2.09452 10

Out[22]=

Temperatura de alimentacion del aire Ta
Out[23]=

298.15

Out[24]=

298.15

Out[25]=

Propiedades de fuel v reaccion m,n,w,a, MWL
Out[26]=

CHmOn + wH20 +a02 +3.76alNZ => xlHZ2 + x2C0 +x3C02 x4H20 +x5CH4 + meN2 +x7C
Out[27]=

1.53082

Out[28]=

0.6826107

Out[29]=

23.571

Out[30]=

0.0025098

Out[31]=

0.486205

Out[32]=

mash

Out[33]=

0.1649597

Out[34]=

Balance de masa de reaccion de conbustion completa
Out[35]=

CHmOn + wH20 +nl02 =» CO02 + n2H20

Out[36]=



1.068965
Out[37]=
0.767921
Out[38]=
calculo de Hfuel
Out[39]=
-579206.
Out[40]=
462 5785.
Out[41]=
-116628.

Out[42]=

3e asume que la temperatura del aire de alimentacicon ez 25C

Out[43]=

calculcule de calor perdido Qloss
Out[44]=

-24684.9

Out[45]=

298.15

Out[46]=

rTa

funciones hi+ CpdT (KJ/EmolK
~To

Out[47]=

R |3.249 +0.125819 (1 +0.00335402 t3[q]) +

Out[48]=

-110525+R |3.3T6 +0.16607 (1+0.00335402t3[q]) -

Out[49]=

-393509 +R |5.457 +0.311567 (1 +0.00335402t3[q]) -

Out[50]=

t3[4l

27.8383

| [-298.15 + t3[a])

10.3875:
t3[gl

t3[q] .

| [—298.15 + t3[a])

388.06"
—| [-298.15 + t3[q])
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; 40.5836
-241818 +R |3.4?+n.43231? {1+0.00335402¢3[g]) + — | {-2988.15 + t3[q]}

t3[aq]
Out[51]=
-74520+R (-298.15+ t3[q]) |:1. T02+2.7075 {1+ 0.00335402 t3[q]) - 00641218 |:1 +0.00335402 £3[q] + 0.0000112494 £3 [q]::l :I

Out[52]=

13.4181:

R |3.2a +0.176803 (1+0.00335402 t3[q]) + | (-298.15 + £3[q]}
. t3[g] !

Out[53]=

Constantes de equilibric Kl v K2
Out[54]=

8.314

Out[55]=

0120275 (41 000. -4 635 £3[x]+0. 004514 63 [x] < |
2.71828 £a[r]

Out[56]=
0.120275 (77 200.-B7.7T486+3[])

2.71828 t3[x]

Out[149]=

5
Out[150]=
[[86 = 1.82813, x7 = -76.0203, &5 = 76.3997, x3 = 237,859, x2 = -237.238, x4 = -236.878, xl = 84.8469],
(%6 = 1.82813, x7 = -22,9598, &5 = 23,3392, x3 = -0.00471737, %2 = 0.625271, x4 = 0.985191, xl - -46.8957],

(%6 = 1.82813, x7 = 0.365629, x5 - 0.0138172, 53 = -0.900851, x2 = 1.5214, x4 - 1.88133, xl = -1.14104],
(%6 = 1.82813, x7 = 0.379198, x5 - 0.00024902, %3 - 0.366233, &2 - 0.25432, x4 = 0.614241, x1 - 0.153182])

Out[151]=

[[%6 = 1.82813, &7 - -76.0203, x5 = 76.3997, x3 = 237.859, x2 = -237.238, x4 - -236.878, x1 = 84.8469],
%6 =+ 1.82813, k7 - -22.9598, x5 = 23,3392, x3 = -0.00471737, 2 = 0.625271, x4 = 0.985191, x1 = -46.8957),
%6 =+ 1.82813, k7 - 0.365629, x5 - 0.0138172, %3 = -0.900851, &2 = 1.5214, x4 - 1.88133, x1 = -1.141041,
%6 =+ 1.82813, &7 - 0.379198, x5 = 0.00024902, x3 = 0.366233, x2 = 0.25432, x4 - 0.614241, x1 = 0.153182])

Out[152]=
0.379198
Out[153]=

0.153182



Out[154]=
0.25432
Out[155]=
0.366233
Out[156]=
0.614241
Out[157]=
0.00024902
Out[158]=
1.82813
Out[159]=
{{t2-+-ﬁ441.5},{t2-+1.05235},{t2-+1545.3a},{t2-+1.42902x10°}}
Out[160]=
{{t2—+—6441.5},{t2—+1.06235},{t2—+1545.38},{t2—+1.42902x10?}}
Out[162]=
1545.38
Out[164]=
1545.38
Out[165]=
1545.38
Out[166]=

1545.38
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Tabla 20. Condiciones de salida del gas de la seccion de piro-oxidacion
Condiciones estequiometricas de salida de
laZona 1
Especie Moles
x1(H,) 0.1532
x2(CO) 0.2543
x3(CO,) 0.3662
x4(H,0) 0.6142
x5(CHy) 0.0002
x6(N,) 1.8281
x7( C) 0.3792

La segunda seccidn del gasificador consiste en la seccion de reduccidn; de la cual
se obtuvieron los siguientes resultados:

Tabla 21. Datos de calculo de zona de reduccién (zona 2).
PMgas (g/mol) 26.69
PM aire (g/mol) 28.85
Flujo de aire de alimentacion (L/s) 0.2315
Flujo de cenizas producido (g/s) 0.01944

Flujo de cenizas arrastrado por el gas (g/s) | 0.00097

Flujo de cenizas en el recolector del

. 0.0185
gasificador (g/s)
Tabla 22. Resultados de la simulacion de reduccion (parte 1)
X XH XCOo X CO. X H,0 X CH XN XC
Zm) | rL(m) | r2(m) | Vol(m’) | Ti(k) | (mols) | (molfs) | (mol/s) | (mol/s) | (molss) (mol/s) | (mol/s)

0.00 | 0.050 0.054 8.44E-05 1,545.4 5.18 | 0.018 0.030 0.043 0.072 2.91E-05 0.214 0.044

0.01 | 0.054 0.057 9.67E-05 1,530.6 5.13 | 0.020 0.032 0.043 0.070 2.89E-05 0.214 0.043

0.02 | 0.057 0.061 1.10E-04 1,515.5 5.08 | 0.021 0.034 0.043 0.068 2.86E-05 0.214 0.041

0.04 | 0.065 0.068 1.38E-04 1,485.2 4.98 | 0.025 0.037 0.043 0.065 2.80E-05 0.214 0.037

0.05 | 0.068 0.072 1.54E-04 1,470.3 4.93 | 0.027 0.039 0.042 0.063 2.78E-05 0.214 0.035

0.06 | 0.072 0.075 1.70E-04 1,455.6 4.88 | 0.028 0.041 0.042 0.062 2.75E-05 0.214 0.034

0.07 | 0.075 0.079 1.88E-04 1,441.2 4.83 | 0.030 0.043 0.042 0.060 2.73E-05 0.214 0.032

0.08 | 0.079 0.083 2.06E-04 1,427.3 4.79 | 0.031 0.045 0.042 0.058 2.71E-05 0.214 0.030

0.09 | 0.083 0.086 2.25E-04 1,413.7 4.74 | 0.033 0.046 0.042 0.057 2.69E-05 0.214 0.029




Tabla 23. Resultados de la simulacion de reduccion (parte 2)
Z(m) AG CH, AGCO, AGCO AGH,0 CpN, CpCo, CpCO(J/ | CpCH,4 CpH,0() | CpH,
(J/mol) (J/mol) (J/mol) (J/mol) (J/molK) | (J/molK) | molK) (J/molK) | /molK) | (J/molK)
0.00 |7.856404 | -3.96E+05 | -2.47E+05 | -162E+05 |31.89 |[51.29 |32.28 |66.12 |40.18 |30.40
0.01 | 7.68E+04 | -3.96E+05 |-2.46E+05 |-1.63E+05 |31.85 |51.21 |32.25 |6587 |40.09 |30.37
0.02 | 7.51E+04 | -3.96E+05 |-2.44E+05 |-1.64E+05 |31.81 |51.12 |3221 |6560 |40.00 |30.35
0.04 | 7.17E+04 | -3.96E+05 | -2.42E+05 |-1.66E+05 |31.74 |50.94 |32.14 |6505 |39.83 |30.30
0.05 | 7.00E404 | -3.96E+05 | -2.41E+05 | -167E+05 |3171 |[50.86 |32.10 |64.78 |[39.74 |30.27
0.06 | 6.84E404 | -3.96E+05 | -2.39E+05 | -168E+05 |31.67 |[50.77 |32.07 |64.51 |39.65 |30.25
0.07 | 6.68E+404 | -3.96E+05 | -2.38E+05 | -168E+05 |31.64 |[50.69 |32.04 |64.24 |39.57 |30.22
0.08 | 6.52E+04 | -3.96E+05 |-2.37E+05 |-1.69E+05 |31.60 |50.60 |32.00 |63.98 |39.49 |30.20
0.09 | 6.37E+04 | -3.96E+05 |-2.36E+05 |-1.70E+05 |31.57 |50.52 |31.97 |63.73 |39.41 |30.18
Tabla 24. Resultados de la simulacidon de reduccidén (parte 3)
XH XCO [XCO, [XH,0 [XCH XN Xc
z 1 2 Vol (m® Ti (K : 2 : y 2
(m) | ri(m) | r2(m) | Vol(m’) ik t (mol/s) | (mol/s) | (mol/s) | (mol/s) | (mol/s) (mol/s) | (mol/s)
0.10 | 0.086 |0.090 |2456-04 |1,4005 |4.70 |0.034 |0.048 |0.042 |[0.055 |2.67E-05 |[0.214 |0.027
011 | 0090 |0.094 |2656-04 |1,387.8 |4.65 |0.036 |0.050 |0.042 |[0054 |2.66E-05 |[0214 |0.025
012 | 0.094 |0097 |2.87604 |13755 |4.61 |0.037 |0051 |0.042 |[0053 |2.65E-05 |0.214 |0.024
013 | 0097 |0.101 |3.09604 |1363.6 |457 |0.038 |0.053 |0.042 |[0.052 |2.64E-05 |[0.214 |0.023
0.14 | 0.101 0.105 3.32E-04 1,352.2 4.54 | 0.040 0.054 0.041 0.050 2.63E-05 0.214 0.021
015 | 0105 |0.108 |3.56E-04 |1341.1 |450 |0.041 |0.056 |0.041 |[0049 |2.63E-05 |0.214 |0.020
0.16 | 0.108 0.112 3.81E-04 1,330.5 4.46 | 0.042 0.057 0.041 0.048 2.63E-05 0.214 0.019
0.17 | 0.112 0.116 4.06E-04 1,320.2 4.43 | 0.043 0.058 0.041 0.047 2.63E-05 0.214 0.018
018 | 0116 |0119 |433604 |13103 |439 |0.044 |0.060 |0.041 |0.046 |2.64E-05 |0.214 |0.016
019 | 0119 |0123 |4606-04 |13007 |4.36 |0045 |0061 |0041 |0045 |2.65E-05 |[0214 |0.015
020 | 0123 |0.126 |4.88E-04 |1,2915 |4.33 |0.046 |0.062 |0.041 |[0044 |2.67E-05 |0.214 |0.014
Tabla 25. Resultados de la simulacidon de reduccién (parte 4)
Z(m) | 86 CHa AGCO, AGCO AGH,0 CoN, | CpcO, | CpCOU/ | CpCHa | CoH,0U | CoH,
(J/mol) (J/mol) (J/mol) (J/mol) (J/molK) | (J/molK) | molK) (J/molK) | /molK) (J/molK)
0.10 |6.226404 | -3.96E+05 | -2.34E+05 | -L71E+05 |31.54 |[50.45 |31.94 |63.47 [39.33 |30.16
0.11 | 6.08E+04 -3.96E+05 -2.33E+05 -1.71E+05 31.51 50.37 31.91 63.23 39.26 30.14
0.12 | 5956404 | -3.96E+05 | -2.32E+05 | -172E+05 |31.48 |[50.29 |31.88 |62.99 |[39.18 |30.12
0.13 | 5.82E+04 | -3.96E+05 |-2.31E+05 |-1.73E+05 |31.45 |50.22 |31.85 |62.76 |39.11 |30.10
0.14 | 5.69E+04 | -3.96E+05 |-2.30E+05 |-1.73E+05 |31.42 |50.15 |31.83 |62.53 |39.05 |30.08
015 |557E404 | -3.96E+05 | -2.29E+05 | -174E+05 |31.39 |[50.09 |31.80 |62.32 |[3898 |30.06
0.16 | 5.45E+04 | -3.96E+05 | -2.28E+05 |-1.75E+05 |31.37 |50.02 |31.77 |6210 |3892 |30.04
017 |5.34E404 | -3.96E+05 | -2.27E+05 | -175E+05 |31.34 [49.96 |3175 |61.90 |38.86 |30.03
018 |5.23E404 | -3.96E+05 | -2.27E+05 | -176E+05 |31.32 [49.89 |3173 6170 |38.80 |30.01
0.19 | 5.13E+04 | -3.96E+05 |-2.26E405 |-1.76E+05 |31.30 |49.83 |31.70 |61.50 |38.75 |29.99
0.20 |5.03E404 |-3.96E+05 | -2.25E+05 | -177E+05 |31.27 [49.78 |31.68 |61.31 |3869 |29.98
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Tabla 26. Resultados de la simulacion de reduccion (parte 5)
2 | |2 volm) {10 © | o | moe | o) | mos | (mave) | ot
0.21|0.126 |0.13 |5.17E-04 |1,282.6 |4.30|0.047 |0.063 |0.041 |0.043 |2.68E-05 |0.214 |0.013
0.22 [ 0.130 |0.134 |5.47E-04 |1,273.9 |4.27|0.048 |0.064 |0.040 |0.042 |2.71E-05 |0.214 |0.012
0.23 [ 0.134 |0.137 |5.77E-04 |1,265.6 |4.24|0.048 |0.065 |0.040 |0.041 |2.73E-05 |[0.214 |0.011
0.24 | 0.137 | 0.141 |6.09E-04 |1,257.5 |4.22|0.049 |0.066 |0.040 |0.041 |2.76E-05 |0.214 |0.010
0.25|0.141 |0.145 | 6.41E-04 |1,249.7 |4.19|0.050 |0.067 |0.040 |0.040 |2.80E-05 |0.214 |0.010
0.26 | 0.145 | 0.148 | 6.74E-04 |1,242.2 |4.17|0.051 |0.068 |0.040 |0.039 |2.83E-05 |0.214 |0.009
0.27 | 0.148 | 0.152 | 7.08E-04 |1,234.8 |4.14|0.051 |0.069 |0.040 |0.039 |2.87E-05 |0.214 |0.008
0.28|0.152 | 0.156 |7.42E-04 |[1,227.7 |4.12|0.052 |0.070 |0.040 |0.038 |2.92E-05 |0.214 |0.007
0.29 | 0.156 | 0.159 |7.78E-04 |[1,220.8 |4.09|0.053 |0.071 |0.040 |0.037 |2.97E-05 |0.214 |0.006
Tabla 27. Resultados de la simulacidon de reduccién (parte 6)
2(m) AG CH, AGCO, AGCO AGH,0 CpN, CpCo, CpCO()/ | CpCH, CpH,0() | CpH,
(J/mol) (J/mol) (J/mol) (J/mol) (J/molK) | (J/molK) | molK) (J/molK) | /molK) | (J/molK)
0.21 | 4.93E+04 | -3.96E+05 |-2.24E+05 |-1.77E+05 |31.25 |49.72 |31.66 |61.13 |38.64 |29.97
0.22 | 4.83E+04 | -3.96E+05 |-2.23E+05 |-1.78E+05 |31.23 |49.67 |31.64 |60.95 |38.59 |29.95
0.23 | 4.74E+04 | -3.96E+05 |-2.23E+05 |-1.78E+05 |31.21 |49.61 |31.62 |60.78 |38.54 |29.94
0.24 | 4.66E+04 | -3.96E+05 |-2.22E+05 |-1.79E+05 |31.19 |49.56 |31.60 |60.61 |38.49 |29.93
0.25 | 4.57E+04 | -3.96E+05 |-2.21E+05 |-1.79E+05 |31.17 |49.51 |31.58 |60.45 |38.45 |29.91
0.26 | 4.49E+04 | -3.96E+05 |-2.21E+05 |-1.80E+05 |31.16 |49.46 |31.56 |60.29 |38.41 |29.90
0.27 | 4.41E+04 | -3.96E+05 |-2.20E+05 |-1.80E+05 |31.14 |49.42 |31.55 |60.13 |38.36 |29.89
0.28 | 4.33E+04 | -3.96E+05 |-2.19E+05 |-1.80E+05 |31.12 |49.37 |31.53 |59.98 |38.32 |29.88
0.29 | 4.26E+04 | -3.96E+05 |-2.19E+05 |-1.81E+05 |31.11 |49.33 |31.51 |59.84 |38.28 |29.87
Tabla 28. Resultados de la simulacion de reduccion (parte 7)
) |1 |2l |Volt') [T € |l | oy | mobis) | (ml | (mois | (mave) | (mots
0.30 | 0.159 | 0.163 |8.14E-04 |[1,214.1 |4.07|0.053 |0.072 |0.039 |0.037 |3.03E-05 |0.214 |0.006
0.31|0.163 | 0.166 | 0.0009 1,207.65 | 4.05 | 0.054 | 0.073 |0.039 |0.036 |0.0000 0.214 | 0.005
0.32 | 0.166 | 0.170 | 0.0009 1,201.34 | 4.03 | 0.054 | 0.074 |0.039 |0.035 |0.0000 0.214 | 0.004
0.33 [ 0.170 | 0.174 | 0.0009 1,195.20 | 4.01 | 0.055 | 0.074 |0.039 |0.035 |0.0000 0.214 | 0.004
0.34 [ 0.174 |0.177 | 0.0010 1,189.23 | 3.99 | 0.055 | 0.075 |0.039 |0.034 |0.0000 0.214 | 0.003
0.35 [ 0.177 |0.181 |0.0010 1,183.43 | 3.97 | 0.056 |0.076 |0.039 |0.034 |0.0000 0.214 | 0.002
0.36 | 0.181 | 0.185 |0.0011 1,177.78 | 3.95 | 0.056 |0.077 |0.039 |0.033 |0.0000 0.214 | 0.002
0.37 | 0.185 | 0.188 |0.0011 1,172.27 | 3.93 | 0.057 | 0.077 |0.039 |0.033 |0.0000 0.214 | 0.001
0.38 | 0.188 | 0.192 | 0.0011 1,166.91 | 3.91 | 0.057 | 0.078 |0.038 |0.032 |0.0000 0.214 | 0.000
0.39 | 0.192 | 0.196 |0.0012 1,161.68 | 3.90 | 0.058 | 0.079 |0.038 |0.032 |0.0000 0.214 |-0.000
0.40 | 0.196 | 0.199 |0.0012 1,156.58 | 3.88 | 0.058 | 0.079 |0.038 |0.032 |0.0000 0.214 |-0.001
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Tabla 29. Resultados de la simulacion de reduccion (parte 8)

AG CH, AGCO, AGCO AGH,0 CpN, CpCo, CpCO(J/ | CpCH, CpH,0(J | CpH,

Zm) (J/mol) (J/mol) (J/mol) (J/mol) (J/molK) | (J/molK) | molK) (J/molK) | /molK) | (J/molK)

0.30 | 4.19E+04 | -3.96E+05 |-2.18E+05 |-1.81E+05 |31.09 |49.28 |31.50 |59.69 |38.24 |29.86

0.31 | 4.12E+04 | -3.96E+05 |-2.18E+05 |-1.81E+05 |31.07 |49.24 |31.48 |59.56 |38.21 |29.85

0.32 | 4.05E+04 | -3.96E+05 |-2.17E+05 |-1.82E+05 |31.06 |49.20 |31.47 |59.42 |38.17 |29.84

0.33 | 3.98E+04 | -3.96E+05 |-2.17E+05 |-1.82E+05 |31.04 |49.16 |31.45 |59.29 |38.13 |29.83

0.34 | 3.92E+04 | -3.96E+05 |-2.16E+05 |-1.82E+05 |31.03 |49.12 |31.44 |59.16 |38.10 |29.82

0.35 | 3.86E+04 | -3.96E+05 | -2.16E+05 |-1.83E+05 |31.02 |49.08 |31.43 |59.03 |38.07 |29.81

0.36 | 3.80E+04 | -3.96E+05 | -2.15E+05 |-1.83E+05 |31.00 |49.04 |31.41 | 58091 |38.03 |29.80

0.37 | 3.74E+04 | -3.96E+05 | -2.15E+05 |-1.83E+05 |30.99 |49.00 |31.40 |58.79 |38.00 |29.79

0.38 | 3.68E+04 | -3.96E+05 |-2.14E+05 |-1.84E+05 |30.98 |48.97 |31.39 |58.67 |37.97 |29.78

0.39 | 3.62E+04 | -3.96E+05 |-2.14E+05 |-1.84E+05 |30.96 |48.93 |31.37 |58.56 |37.94 |29.77

0.40 | 3.57E+04 | -3.96E+05 | -2.13E+05 |-1.84E+05 |30.95 |[48.90 |31.36 |58.44 |[37.91 |29.76

Tabla 30. Resultados de la simulacion de reduccion (parte 9)
z CO, | CO% | H,0 H, Ny%
(m) %mol | mol %mol %mol | CH;%mol mol k1 k2 k3 k4

0.00 [ 0.11 | 0.08 | 0.19 0.05 | 7.74E-05 | 0.57 | 2,234.10 | 780.55 | 2.09E-03 373,957.91

0.01 [{0.11 ] 0.08 | 0.19 0.05 | 7.63E-05 0.57 | 1,969.14 | 703.10 | 2.25E-03 313,116.79

0.02 {0.11]0.09|0.18 0.06 | 7.52E-05 | 0.56 | 1,725.50 | 630.51 | 2.42E-03 260,259.78

0.03 {0.11]0.09|0.17 0.06 | 7.42E-05 0.56 | 1,505.51 | 563.58 | 2.62E-03 215,199.64

0.04{0.11]0.10|0.17 0.06 | 7.31E-05 0.56 | 1,309.72 | 502.69 | 2.83E-03 177,346.85

0.05(0.11]0.10|0.16 0.07 | 7.21E-05 | 0.55|1,137.42 | 447.85 | 3.07E-03 145,898.30

0.06 [0.11]0.11|0.16 0.07 | 7.11E-05 0.55 | 987.05 |398.84 | 3.32E-03 119,978.50

0.07 [0.11)0.11] 0.15 0.08 | 7.02E-05 | 0.55 | 856.65 |355.30 | 3.60E-03 |98,731.62

0.08 {0.11 ] 0.11 ] 0.15 0.08 | 6.94E-05 0.55 | 744.04 | 316.77 | 3.89E-03 81,373.85

0.09 [0.11)0.12]0.15 0.08 | 6.86E-05 0.55|647.05 |282.76 |4.21E-03 67,217.32

0.10{0.11]0.12 | 0.14 0.09 | 6.79E-05 | 0.54 | 563.66 | 252.78 | 4.54E-03 55,675.74

0.11{0.11]0.13|0.14 0.09 | 6.73E-05 0.54 | 491.99 |226.38 | 4.89E-03 46,259.54

0.12 {0.100.13 ] 0.13 0.09 | 6.67E-05 | 0.54 | 430.38 | 203.13 | 5.27E-03 38,565.70

0.130.100.13 ] 0.13 0.10 | 6.63E-05 0.54 | 377.38 | 182.63 | 5.66E-03 32,265.68

0.14[0.10)0.14] 0.13 0.10 | 6.59E-05 | 0.54 | 331.72 | 164.55 |6.07E-03 27,093.52

0.15[0.10 | 0.14 | 0.12 0.10 | 6.56E-05 0.53 | 292.31 148.57 | 6.51E-03 22,834.70

0.16 [ 0.10 | 0.14 ]| 0.12 0.10 | 6.55E-05 0.53 | 258.25 134.43 | 6.96E-03 19,316.73

0.17 {0.10 | 0.14 | 0.12 0.11 | 6.54E-05 | 0.53 | 228.73 | 121.90 | 7.43E-03 16,400.92

0.18 {0.10 | 0.15] 0.11 0.11 | 6.53E-05 0.53 | 203.09 110.77 | 7.93E-03 13,975.79

0.19]0.10)0.15] 0.11 0.11 | 6.54E-05 | 0.53 | 180.78 | 100.87 | 8.44E-03 11,951.64




70

Tabla 31. Resultados de la simulacion de reduccion (parte 10)
z rl r. RCO,mo | RCO RH,0m | RHamol/ RNgm | Re
(m) | mol/m’s | mol/m’s r3 mol/m’s | r4 mol/m’s I/m’s mol/m’s | ol/m’s m’s RCHgmol/m’s | oymw’s | moi/m’s | AH (J)
0.00 | 0.94 |20.4742 |-3.2E-03 | 6.30E-06 |-0.94 |22.36 |-20.47 |20.48 |-3.23E-03 |0 |-21.41 |-19,490.7
0.01 | 0.88 |18.0830 |-2.9E-03 | 5.87E-06 |-0.88 |19.84 |-18.08 | 18.09 |-2.86E-03 |0 |-18.96 |-19,490.7
0.02 | 0.82 |15.9161 |-2.5E-03 | 5.45E-06 |-0.82 |17.56 |-15.92 | 15.92 |-2.51E-03 |0 |-16.73 |-19,490.7
0.03 | 0.77 |13.9771 |-2.2E-03 | 5.06E-06 |-0.77 |15.51 |-13.98 | 13.98 |-2.18E-03 |0 |-14.74 | -19,490.7
0.04 | 0.71 |12.2592 |-1.9E-03 | 4.69E-06 |-0.71 |13.69 |-12.26 |12.26 |-1.88E-03 |0 |-12.97 |-19,490.7
0.05 | 0.66 |10.7483 |-1.6E-03 | 4.35E-06 |-0.66 |12.08 |-10.75 | 10.75 |-1.61E-03 |0 |-11.41 |-19,490.7
0.06 | 0.62 |9.4266 |-1.4E-03 | 4.04E-06 |-0.62 |10.66 |-9.43 [9.43 |-1.36E-03 |0 |-10.04 |-19,490.7
0.07 | 0.58 |8.2748 |-1.1E-03 |3.76E-06 |-0.58 |9.43 |-8.27 |828 |-1.13E-03 |0 |-8.85 |-19,490.7
0.08 | 0.54 |7.2734 |-9.3E-04 | 3.50E-06 |-0.54 |835 |-7.27 |7.28 |-9.32E-04 |0 |-7.81 |-19,490.7
0.09 | 0.50 |6.4038 |-7.5E-04 | 3.26E-06 |-0.50 |7.41 |-6.40 |6.41 |-7.49E-04 |0 |-6.91 |-19,490.7
Tabla 32. Resultados de la simulacién de reduccién (parte 11)
z rl r2. RCO,mo | RCO RH,0m | RHamol/ RNy | RC
(m) | mol/m’s | mol/m’s r3 mol/m’s | r4 mol/m’s I/m’s mol/m’s | ol/m’s m’s RCHamol/m®s | oym's | mol/m’s | AH (J)
0.10 | 0.47 |5.6491 |-5.8E-04 |3.04E-06 |-0.47 |659 |-565 |565 |-5.86E-04 |0 |-6.12 |-19,490.7
0.110.44 |4.9938 |-4.4E-04 |2.85E-06 |-0.44 |5.87 [-4.99 |4.99 |-439E-04 |0 |-5.43 |-19,490.7
0.12 | 0.41 |4.4244 |-3.0E-04 |2.67E-06 |-0.41 |525 |-442 |4.42 |-3.07E-04 |0 |-4.84 |-19,490.7
0.13]0.39 [3.9290 |-1.9E-04 |2.51E-06 [-0.39 |4.70 |-3.93 [3.93 |-1.80E-04 |0 |-431 |-19,490.7
0.14 | 0.36 |3.4973 |-8.0E-05 | 2.37E-06 |-0.36 |4.22 [-3.50 |3.50 |-820E-05 |0 |-3.86 |-19,490.7
0.15|0.34 [3.1204 |1.6E-05 |2.24E-06 [-0.34 |3.80 |-3.12 [3.12 |[138E-05 |0 |-3.46 |-19,490.7
0.16 [ 032 |2.7907 |1.0e-04 |2.12E-06 |-0.32 [3.43 [-279 |2.79 |1.00E-04 |0 |-3.11 |-19,490.7
0.17|0.30 |2.5017 |1.8E-04 |2.01E-06 |-0.30 |3.11 [-2.50 |2.50 |1.78E-04 |0 |-2.80 |-19,490.7
0.18 | 0.29 |2.2478 |2.5E-04 |1.91E-06 [-0.29 |2.82 |-2.25 |225 |[248E-04 |0 |-2.53 |-19,490.7
0.19 | 0.27 [2.0242 |3.1E-04 |1.82E-06 |-0.27 |256 |-2.02 |2.02 [3.12E-04 |0 |-2.29 |-19,490.7
Tabla 33. Resultados de la simulaciéon de reduccién (parte 12)
z  |co, |CO%|H,0 |H, Na%
(m) %mol | mol %mol %mol | CHs%mol mol k1 k2 k3 k4
0.20 [ 0.10 [ 0.15[0.11 | 0.11 | 6.56E-05 |0.53 | 161.31 |92.03 | 8.97E-03 |10,256.18
0.21[0.100.15|0.11 |0.11|6.59E-05 |0.53|144.28 |84.14 |9.53E-03 |8,831.02
0.22[0.100.16{0.10 | 0.12 | 6.63E-05 |0.52|129.34 |77.07 | 1.01E-02 |7,628.89
0.23[0.10[0.16[0.10 |0.12|6.67E-05 |0.52|116.21 |70.72 | 1.07E-02 |6,611.38
0.24 | 0.10 | 0.16 | 0.10 | 0.12 | 6.73E-05 | 0.52 | 104.65 |65.02 | 1.13E-02 | 5,747.25
0.25[0.10 | 0.16 | 0.10 | 0.12 | 6.80E-05 [0.52|94.43 |59.88 | 1.19E-02 |5,010.95
0.26 [ 0.10 [ 0.17[0.10 | 0.12 | 6.88E-05 |0.52[85.39 |55.24 | 1.26E-02 |4,381.54
0.27 [ 0.10 [ 0.17[0.09 | 0.12 | 6.96E-05 |0.52|77.36 | 51.04 | 1.33E-02 |3,841.84
0.28 [ 0.10 | 0.17]0.09 | 0.13 | 7.06E-05 |0.52|70.23 | 47.24 | 1.40E-02 | 3,377.65
0.29 [0.10 | 0.170.09 |0.13 | 7.17E-05 |0.52|63.87 |43.78 | 1.47E-02 |2,977.23
0.30 | 0.09]0.17]0.09 |0.13|7.296-05 [0.52|58.19 |40.64 | 1.54E-02 |2,630.82
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Tabla 34. Resultados de la simulacion de reduccién (parte 13)

Z  |CO, |CO% |[HO |H, N>%

(m) %mol | mol %mol %mol | CHy%mol mol k1 k2 k3 k4

0.31[0.09|0.17 | 0.09 |0.13|7.42E-05 |0.51(53.10 |37.78 |1.62E-02 |2,330.32

0.320.09|0.18 | 0.09 |0.13|7.56E-05 |0.51|4854 |35.16 |1.70E-02 |2,068.95

0.33]0.09|0.18 | 0.08 |0.13|7.71E-05 |0.51|44.45 |32.78 |1.78E-02 |1,841.01

0.340.09|0.18 | 0.08 |0.13|7.87E-05 |0.51[40.76 |30.59 |1.86E-02 |1,641.73

0.35]0.09|0.18 | 0.08 |0.13|8.04E-05 |0.51(37.44 |28.58 |1.95E-02 | 1,467.09

0.36[0.09 | 0.18 | 0.08 | 0.13|8.22E-05 |0.51(34.44 |26.74 | 2.04E-02 | 1,313.69

0.37[0.09 | 0.18 | 0.08 |0.14|8.42E-05 |0.51(31.72 |25.04 |2.12E-02 |1,178.62

0.380.090.19 | 0.08 |0.14|8.62E-05 |0.51|29.26 |23.48 |2.22E-02 |1,059.45

0.390.09|0.19|0.08 |0.14|8.84E-05 |0.51[27.03 |22.04 |2.31E-02 |954.08

0.40 | 0.09 | 0.19| 0.07 |0.14|9.07E-05 |0.51[24.99 |20.71 |2.41E-02 |860.71

Tabla 35. Resultados de la simulacién de reduccién (parte 14)
rl

z mol/m | 12. RCOzmo | RCO | RH0m | RHamol/ RNm | RC
(m) 3 mol/m’s r3 mol/m’s r4 mol/m’s I/m’s mol/m’s ol/m’s m’s RCHgmol/m’s ol/m’s mol/m’s AH (J)
0.20 | 0.25 | 1.8269 |3.7E-04 |1.74E-06 |-025 |234 |-1.83 |1.83 |[3.70-:04 |0 |-2.08 |-19,490.7
0.210.24 | 1.6523 | 4.2E-04 |1.67E-06 |-0.24 |2.13 |-1.65 |1.65 |4.22E-04 |0 |-1.89 |-19,490.7
0.220.23|1.4975 |4.76-04 |1.61E-06 |-0.23 |195 |-1.50 |1.50 |4.69E-04 |0 |-1.73 |-19,490.7
0.230.22 | 1.3600 |5.1E-04 |1.55E-06 |-0.22 |179 |-1.36 |1.36 |[5.12E-04 |0 |-1.58 |-19,490.7
0.24|0.21[1.2375 |55E-04 |1.49E-06 |-021 |1.65 |-1.24 |1.24 |551E-04 |0 |-1.44 |-19,490.7
0.25]0.20 [ 1.1282 | 5.9€-04 |1.44E-06 |-020 |152 |-1.13 |1.13 |5.87E-04 |0 |-1.32 |-19,490.7
0.26 | 0.19 | 1.0304 | 6.2E-04 |1.40E-06 |-0.19 |1.40 |-1.03 |1.03 |6.19E-04 |0 |-1.22 |-19,490.7
0.27|0.18 | 0.9428 | 6.5E-04 | 1.36E-06 |-0.18 |130 |-094 |0.94 |6.49E-04 |0 |-1.12 |-19,490.7
0.28 | 0.17 | 0.8640 | 6.8E-04 | 1.32E-06 |-0.17 |120 |-0.86 |0.86 |6.76E-04 |0 |-1.03 |-19,490.7
0.29|0.16 | 0.7932 | 7.0E-04 |1.286-06 |-0.16 |1.11 |-0.79 |0.79 |7.00E-04 |0 |-0.95 |-19,490.7
0.30 | 0.15 | 0.7293 | 7.2E-04 |1.256-06 |-0.15 |1.04 |-0.73 |0.73 |7.23E-:04 |0 |-0.88 |-19,490.7
0.31]0.15|0.6716 | 7.4E-04 |1.22E-06 |-0.15 |0.96 |-0.67 |0.67 |7.43E-04 |0 |-0.82 |-19,490.7
0.320.14 | 0.6193 | 7.6E-04 |1.20E-06 |-0.14 |0.90 |-062 |0.62 |7.62E-04 |0 |-0.76 |-19,490.7
0.33]0.13|0.5720 |7.86-04 |1.176-06 |-0.13 |0.84 |-057 |0.57 |7.79e-04 |0 |-0.71 |-19,490.7
0.340.13|0.5289 | 8.0E-04 |1.15E-06 |-0.13 |0.79 |-053 |0.53 |7.956-04 |0 |-0.66 |-19,490.7
0.35]0.12 | 04898 |8.1E-04 |1.13E-06 |-0.12 |0.74 |-0.49 |0.49 |8.09E-04 |0 |-0.61 |-19,490.7
0.36|0.12 | 04541 | 8.2E-04 |1.11E-06 |-0.12 |0.69 |-0.45 |0.45 |8.22E-04 |0 |-0.57 |-19,490.7
0.37|0.11 | 04216 |8.3E-04 |1.09-06 |-0.11 |0.65 |-0.42 |0.42 |8.34E-04 |0 |-0.54 |-19,490.7
0.380.11|0.3918 |8.5E-04 |1.07E-06 |-0.11 |0.61 |-039 |0.39 |845E-04 |0 |-0.50 |-19,490.7
0.390.10 | 0.3646 | 8.6E-04 |1.05-06 |-0.10 |0.57 |-036 |0.36 |8.55E-04 |0 |-0.47 |-19,490.7
0.40 | 0.10 | 0.3396 | 8.6E-04 | 1.04E-06 |-0.10 |0.54 |-034 |034 |8.63E-04 |0 |-0.44 |-19,490.7




Tabla 36.

Condiciones de salida del gas de la zona de reduccion.

Z CO, co H,0 H, CH, N, T inicial (K)
0.38|9.18% | 18.44% | 7.83% | 13.56% | 0.01% | 50.97% 1,172.27
Tabla 37. Dimensiones del gasificador (ver Figura No. 9, pag. 33)
D 090 M
L 1.10 M
Z1 0.75 M
DT 0.10 M
DF 0.377 M
Z 038 M
o 20° Grados
Cicldon.
Tabla 38. Condiciones de operacion del ciclén
Vi(m/s) 22 Vsc (m/s) 5.06E-04
Area (m2) 2.26E-03 L (m) 0.39
Flujo masico del gas (g/s) 10.56 KL 0.09
Flujo de gas (mol/s) 0.42 VR 3.52E-03
Flujo volumétrico (m3/s)
Q 0.05 Kc 0.67
PM gas (kg/kmol) 25.17 Ka 0.50
n(kg/ms) 4.28E-05 Kb 0.20
p gas (kg/m3) 0.212 537.51
p particulas(kg/m3) 1,500.00 0.26
W (m/s) 2.65 NH 6.00
Tabla 39. Condiciones de disefio
\' suspension
(m/s) 50.93
Condicién
L< H-S
0.39 0.52
‘ Vi/Vs 0.43 <1.35 No hay resuspensién
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Tabla 40. Eficiencia fraccional y eficiencia total del ciclon.
Diametro de | Diametro mi Tiempo de
particula Promedio (%) relajacion Ni ni X mi
(micras) (m) ()

5 -10 7.50E-06 30 1.10E-04 8.74E-01 2.62E+01
10 - 30 2.00E-05 30 7.80E-04 9.89E-01 2.97E+01
30 -50 4.00E-05 25 3.12E-03 1.00E+00 2.50E+01
50 -70 6.00E-05 10 7.02E-03 1.00E+00 1.00E+01
70 -100 8.50E-05 5 1.41E-02 1.00E+00 5.00E+00

Eficiencia
(%) 95.88
Tabla 41. Dimensiones del ciclon.
Dc (m) 0.15
a (m) 0.08
b (m) 0.03
S (m) 0.08
Ds (m) 0.08
h (m) 0.23
H (m) 0.60
Z (m) 0.38
B (m) 0.06
Intercambiador.
Tabla 42. Balances de energia del intercambiador de calor.

Balance parte gaseosa Balance parte liquida

Flujo molar Flujo molar

(mol/s) 0.420 (mol/s) 27.75

Tentrada (K) 1,172.27 T entrada (K) 298.15

T salida (K) 353.15 T salida (K) 303.62

T 0.30 T 1.02
Q) -11,444.14 Q() 11,444.14
PMgas (g/mol) 25.17 PM H20 (g/mol) 18.01
T media (K) 762.71 T media (K) 300.88
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Tabla 43. Datos de tubos de intercambiador de calor de conchay tubo.
Tubos 3/4 BWG
16 (in) Pulgadas

Espesor (m) 0.001651 (0.065")

Din (m) 0.012573 (0.495”)

Dout (m) 0.015875(0.625")

Tabla 44. Datos de disefio de intercambiador.
ATa (°C) 868.65 | D coraza (m) 0.19
ATb (°C) 55.00 D coraza (in) 7.40
LMTD (°C) 294.84 | Arealibre coraza (m?) 0.02
nG (Kg/ms) 3.14E-05 | Diametro equivalente (m) | 0.17
pL (Kg/ms) 9.37E-04 | Pr gas 0.45
Cpgas (J/KgK) 1,325.42 | Pr agua 6.33
Cpagua (J/KgK) 4,188.29 | RE gas 34,084.61
Kg (W/mK) 0.093 RE agua 4,042.02
KL (W/mK) 0.620 Nu gas 76.32
p gas (Kg/m3) 0.30 Nu agua 36.95
p agua (Kg/m3) 1,000.00 | h gas (W/m?2C) 565.99
Qg (m3/s) 0.0357 | hagua (W/mz2C) 1,443.42
Qagua (m3/s) 5.0E-04 | do*In(do/di)/2k (W/m2C) | 2.23E-05
Vel. g (m/s) 287.16 | 1/Uo (m2C/W) 2.48E-03
Vel. agua (m/s) 0.0226 |Uo (W/mz2() 402.91
k cobre (W/mK) 83.00 A tedrica (m?) 0.10
Area total tubos (m?) 0.0055 | Areal (m?) 0.11
Area coraza (m?) 0.0277 | L total (m2) 2.12
Flujo de condensado (g/s) | 10.67 L tubos (m) 0.30
Tabla 45. Especificaciones del intercambiador de calor.

Diametro coraza (m) 0.1905 (7.5")

Material Cobre

Area de transferencia (m2) 0.11

Numero de tubos 7

Largo de los tubos (m) 0.300

U global (W/m2(C) 402.91
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Tabla 46. Costo de equipo

Equipo Costos de equipos ($)

Gasificador $ 9,546.00

Ciclon $ 937.00

Intercambiador| $ 1,553.00

Bomba $ 1,119.00

Ventilador $ 1,015.00

Tabla 47. Especificaciones de equipo secundario

Equipo Especificaciones

Bomba centrifuga 2"x1%"x4”,0.5HP1110/220V 3500RPM
Soplador Relacion de didmetros(1 @ / 3 @), 100 - 440 V, 0.2 -
3.7 KW
Tabla 48. Capital de inversion aproximado.

Equipo 100.00% Q 113,218.30
Instalacion 45.00% Q 50,948.24
Instrumentacion 13.00% Q 14,718.38
Instalacion tuberia 16.00% Q 18,114.93
Instalacion eléctrica 10.00% Q 11,321.83
Infraestructura 25.00% Q 28,304.58
Preparacion de terreno |13.00% Q 14,718.38
Supervision (Ingenieria) | 33.00% Q 37,362.04
Construccion 29.00% Q 32,833.31
Contingencias 10.00% Q 11,321.83
s (oot | 033286180




Grafica 1.

Comparaciéon de consumo y produccion en zona de reduccion (incluyendo Nitrégeno).
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Grafica 2.

Comparacién de consumo y produccion en zona de reduccion (excluyendo Nitrégeno).
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Grafica 3.

Formacion y consumo de metano en la zona de reduccion.
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Grafica 4.

Consumo de carbén en la zona de reduccién (reactivo limitante).
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Grafica 5.

Comportamiento de la temperatura en la zona de reduccion.
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Grafica 6. Mezcla de gas seco producido a Z = 0.38m.
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