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Resumen

Modelacion de la combustién de baga-
zo de cana en un moédulo de producc-
cion de azucar no centrifugada

El azicar no centrifugado de cana (ANC) es un edulcorante sélido no refinado con un
gran potencial de comercializaciéon debido a sus atributos nutracéuticos. Sin embargo, los
modulos de produccion de ANC presentan problemas de baja eficiencia térmica debido al
disenio empirico de sus componentes como la camara de combustién causando que la energia
suministrada por el combustible (bagazo de cafia) no sea suficiente para cubrir la demanda
energética del proceso. Como resultado, se obtienen bajas temperaturas de combustion y altas
tasas de emision de gases contaminantes. Consecuentemente, para establecer modificaciones
y criterios de diseno en estos equipos, es necesario comprender los fenémenos de conversion
termoquimica que experimenta el combustible. Por lo tanto, se plante6 el desarrollo de un
modelo de combustion de bagazo de cana a partir de técnicas de dinamica computacional de
fluidos (CFD) en una camara de combustién plana de lecho fijo. El modelo fue planteado a
partir de los balances de energia y masa en estado transitorio para un sistema heterogéneo
compuesto por dos fases: gas y sélido. Se tiene en cuenta los procesos de transferencia de
calor, masa y las reacciones quimicas derivadas de los procesos de degradacion térmica
del combustible. El modelo fue validado a partir de datos experimentales tomados en una
camara de combustion de lecho fijo para bagazo de cana, dénde se midieron los perfiles de
distribucion de temperatura y la composicién de especies (COz, CO y O,). El modelo permite
determinar la distribucion de los perfiles de temperatura y la concentracion de especies
generadas o destruidas durante el proceso. La validacién del modelo muestra la capacidad
de predecir un comportamiento promedio de la temperatura y composicion de especies que
se generan en la combustién de bagazo de cana.

Palabras clave: Dinamica computacional de fluidos, modelacion matematica, combustion
en lecho fijo, biomasa, bagazo de cana
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Abstract

Modelling of sugarcane bagasse com-
bustion in a non-centrifugal sugar pro-
duction module

Non-centrifuged cane sugar (NCS) is an unrefined solid sweetener with great commercializa-
tion potential due to its nutraceutical attributes. However, NCS production modules present
problems of low thermal efficiency due to the empirical design of its components such as the
combustion chamber causing the energy supplied by the fuel (cane bagasse) is not sufficient
to cover the energy demand of the process. As a result, low combustion temperatures and
high pollutant gas emission rates are obtained. Consequently, to establish modifications
and design criteria for these equipment, it is necessary to understand the thermochemical
conversion phenomena experienced by the fuel. Therefore, the development of a cane bagasse
combustion model was proposed using computational fluid dynamics (CFD) techniques in a
flat fixed-bed combustion chamber. The model was based on the energy and mass balances
in transient state for a heterogeneous system composed of two phases: gas and solid. It takes
into account the heat and mass transfer processes and the chemical reactions derived from
the thermal degradation processes of the fuel. The model was validated from experimental
data taken in a fixed bed combustion chamber for sugarcane bagasse, where temperature
distribution profiles and species composition (COy, CO y Oy) were measured. The model
allows determining the distribution of temperature profiles and the concentration of species
generated or destroyed during the process. The validation of the model shows the ability to
predict an average behavior of the temperature and species composition generated in the
combustion of sugarcane bagasse.

Keywords: Computational Fluid Dynamics, mathematical modelling, fixed bed combustion,
biomass, sugar cane bagasse
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Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

1 Introduccion

El azicar no centrifugada de cana (ANC) es un edulcorante tradicional minimamente
procesado procedente de la evaporacion del jugo cana de aztcar. ANC es el nombre técnico
designado por la Organizacién de las Naciones Unidas para la Alimentacién y la Agricultura
(FAO). En colombia es conocido como panela. Este producto es considerado como un producto
potencialmente bioactivo por lo que existe un interés creciente en su comercializacién (Jaffé,
2015). La producciéon mundial es liderada por India y Colombia con un aporte de 7.5y
1.2 millones de toneladas por ano, respectivamente (Agronegocios, 2021). En colombia, la
produccion de ANC es realizada en mdédulos de producciéon localizados generalmente en areas
rurales. Se estima que aproximadamente existen 20000 unidades de produccién (Invima,
2015) clasificadas de acuerdo con la escala de produccion: pequena (<100 kg/h), mediana
(100 - 250 kg/h) y grande (>250 kg/h) (Espitia et al., 2020).

El principal conjunto estructural para la elaboracion de ANC se denomina hornilla, la cual
esta compuesta por una camara de combustion, un ducto de gases, intercambiadores de
calor abiertos comunmente denominados ‘‘pailas” y una chimenea (Jader et al., 2018). En la
camara de combustion, la energia quimica contenida en el bagazo es transformada en energia
térmica mediante el proceso de combustion. El calor liberado es utilizado es transportado
por los gases de combustion a través del ducto de gases a los intercambiadores de calor para
remover el agua contenida en el jugo y obtener de esta forma el producto final.

En los médulos de pequeiia y mediana escala, los dispoitivos para la generacion y transferencia
de calor como la cdmara de combustiéon y los intercambiadores de calor abiertos o pailas
han sido disenados de manera empirica, sin considerar aspectos técnicos o tedricos (Espitia
et al., 2020). En consecuencia, la eficiencia térmica global, entendida como la relacién
entre la energia transferida a los jugos y la energia suministrada por el combustible, es
baja, variando entre 20 y 45 % segtn el tipo de tecnologia implementada (Jader et al.,
2018; Veldsquez Arredondo et al., 2004). Para los componentes de transferencia de calor
se han reportado varias investigaciones experimentales que abordan el diseno de nuevas
tecnologias (Anwar, 2010; Jader et al., 2018) y estudios de transferencia de calor que incluyen
la implementacion de técnicas de dindmica computacional de fluidos (La Madrid et al., 2016,
2017; Espitia et al., 2020).

La camara de combustién en los médulos productores de ANC se ubica dentro del ducto de
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gases y la combustion se realiza en un sistema de lecho fijo. Se diferencian dos tipos de caAmaras
de combustion: planas y Ward (Velasquez et al., 2019). La cdmara de combustion Ward
representa una mejora con respecto a la plana, déonde se han documentado investigaciones
experimentales al respecto (Gordillo and Garcia, 1992; Forero et al., 2012), asi como su
analisis mediante herramientas de modelado y simulaciéon numérica (Sanchez Castro and
Mendieta Menjura, 2014). El uso de este tipo de cAmaras estd restringido a médulos de gran
capacidad de produccion.

Aunque la camara de combustion plana es la mas comun en las unidades de produccion
de (ANC) de pequenia y mediana escala, se observa una falta de informacién en cuanto
al estudio detallado de este diseno especifico. La falta de un disefio adecuado ha llevado
a que los procesos de degradacion térmica de la biomasa (secado, pirolisis, gasificacion,
combustion) ocurran de manera irregular en el lecho de combustible (Sdnchez Castro and
Mendieta Menjura, 2014), dando lugar a un proceso de combustioén inestable que se manifiesta
en bajas temperaturas de combustion, elevadas tasas de emision de monéxido de carbono y
un incremento en el consumo especifico de combustible (Gordillo and Garcia, 1992; Jader
et al., 2018).

La investigacion en este tipo de cdmaras se consolida como un desafio a nivel experimental
por la falta de control de variables como el suministro de aire y combustible, ademas de
enfrentar la dificultad inherente a trabajar en espacios confinados de acceso complicado.
Asimismo, la formulacién de modelos matematicos relacionados con la combustién de biomasa
representa un reto, dada la complejidad derivada de las caracteristicas del combustible, la
conversion del combustible sélido, el comportamiento del lecho de combustible y las diversas
metodologias de modelado que pueden ser adoptadas (Khodaei et al., 2015).

De acuerdo con este contexto, se plantea el desarrollo de un modelo de combustién de bagazo
de cana a partir de técnicas de dindmica computacional de fluidos (CFD) en una cdmara de
combustion plana de lecho fijo, que permita la comprension de los fenémenos de conversion
termoquimica para establecer a futuro modificaciones y criterios de disenio de equipos de
combustion de bagazo de cana para unidades productoras de ANC. Con el propésito de
superar las limitaciones experimentales y ejercer un control sobre las variables mencionadas,
en este estudio se disenid y construyé un dispositivo experimental para realizar la validacion
del modelo. Este dispositivo fue concebido para replicar las condiciones de una camara de
combustion plana, al mismo tiempo que posibilita un control adecuado sobre las variables de
suministro de aire y bagazo de cana.



Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

2 Planteamiento del problema

2.1 Importancia socioecondmica de la produccion de ANC

El aziicar no centrifugado de cana (ANC) es un edulcorante sélido sin refinar obtenido a
partir de la evaporacién del jugo de cana de aztcar (Veldsquez et al., 2019). La produccién
mundial de ANC es liderada por India seguido de Colombia con 7.5 y 1.2 millones de
toneladas por afo (Agronegocios, 2021). Por otra parte, Colombia es el mayor consumidor
per capita de ANC a nivel mundial con un promedio de 24 kg/afno, aportando cerca de
236 kcal/persona/dia, lo que representa cerca del 8% del consumo caldrico de la poblacion
(Cadavid, 2007).

A nivel nacional, el sector de producciéon de ANC se considera como la segunda agroin-
dustria en importancia social del pais, después del café. Esta actividad es desarrollada por
350000 productores, genera 287000 empleos directos, ocupa el 12 % de la poblacién rural
econémicamente activa y aporta el 1.4 % al producto interno bruto (PIB) agropecuario
(Borray et al., 2020; MADR, 2018). La produccién de ANC es realizada aproximadamente
en 20000 unidades de produccion (UP), las cuales son clasificadas conforme a la capacidad
de produccién: pequena (50 - 100 kg/h), mediana (100 - 200 kg/h), y gran escala (> 200
kg/h) (Veldsquez et al., 2019). Se estima que alrededor del 83 % y el 15% de las UP, son de
pequefia y mediana escala de produccién, respectivamente (Invima, 2015).

2.2 Proceso de produccion de ANC

La evaporacion del jugo de cafia y obtencién de ANC se realiza por el método de ebullicion
en piscina (Kumar and Tiwari, 2006; Tiwari et al., 2004). Como se muestra en la figura
2-1, la producciéon de ANC inicia con el proceso de molienda de la cana, la cudl pasa
a través de un molino de rodillos y se obtiene como producto y coproducto el jugo y el
bagazo de cana, respectivamente. Posteriormente el jugo es pre limpiado y transportado al
sistema de evaporaciéon, donde es sometido a tres etapas térmicas: clarificacion, evaporacion y
concentracion (Espitia et al., 2020). La energia suministrada a las etapas térmicas es obtenida
a partir de la combustién del bagazo de cana, donde la energia térmica liberada es transferida
a intercambiadores de calor abierto (pailas) por los gases de combustién (Veldsquez et al.,
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Figura 2-1: Proceso de produccién de ANC. Fuente: Veldsquez et al. (2019).
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El principal conjunto estructural utilizado para la elaboracién de ANC se denomina hornilla,
la cual estd compuesta generalmente por una camara de combustion, un ducto de gases,
intercambiadores de calor abiertos y una chimenea (Fig. 2-2). En la cimara de combustién
se transforma la energia quimica contenida en el bagazo de cafia en energia térmica por
medio del proceso de combustion. Esta energia es transportada por los gases de combustion
en el ducto de gases hacia los intercambiadores de calor para remover el agua contenida
en el jugo de cafia hasta obtener el producto final. Una vez se ha aprovechado la energia
contenida en los gases de combustion, estos son expulsados al ambiente en la chimenea, la
cual a su vez genera el diferencial de presion para el movimiento de los gases en el ducto.
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Figura 2-2: Estructura de una hornilla para la produccién de ANC. Fuente: Jader et al.
(2018).

2.3 Tipos de sistemas de combustidon en unidades de pro-
duccién de azicar no centrifugada

La camara de combustion en las unidades de produccion de ANC son un espacio confinado
localizado en la parte baja de la hornilla (ver Fig. 2-2). Alli se lleva a cabo el proceso de
ignicién entre el combustible y el oxigeno en un sistema de lecho fijo estacionario, el cual
consta de una entrada para la alimentacion del combustible, una parrilla que sirve como
lecho y un cenicero. De acuerdo con Veldsquez et al. (2019), los médulos de produccién de
ANC presentan dos tipos de cdmaras de combustién en lecho fijo: Ward (Fig. 2-3a) y plana
(Fig. 2-3b).

La camara de combustion plana es la més frecuente en las unidades de produccién de ANC. Se
caracteriza por estar localizada en el interior del ducto de gases (ver Fig. 2-2), es una seccion
rectangular con un volumen de reaccién limitado, consta de una entrada para la alimentacion
del bagazo y otra para la entrada de aire primario (Veldsquez et al., 2019). El combustible
utilizado es bagazo de cana al cual no se aplican pretratamientos de homogenizacion de
tamarfio, el secado se realiza de forma natural (radiacién solar) y su suministro se realiza
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2.4. Descripcion del problema

manualmente con un contenido de humedad promedio del 30 %. Por otra parte, el suministro
de aire a la camara de combustion se realiza por medio de tiro natural, por lo tanto, estas
condiciones generan inestabilidad en la combustion.

El funcionamiento de esta cdmara ha sido estudiado por Jader et al. (2018) en términos del
exceso de aire, temperatura de combustion y el indice de emisién de CO por MJ de energia
suministrado al proceso de produccion de ANC. Los resultados muestran que estas caAmaras
trabajan en un rango de contenido de humedad de combustible de 32 % y exceso de aire
entre 1.3 y 1.5, generan temperaturas de combustién méas bajas (800 — 850 °C) e indices de
emision mas altos (0.0049 — 0.0114 kg CO/MJ).

El mejor desempenio de la camara Ward obedece a que el disenio de este tipo de camara esta
en funcion de los procesos de degradacion térmica, por lo tanto, posee un volumen de reaccion
4 veces mayor, considera una rampa de pre-secado, una zona primaria de combustion en
lecho fijo y entradas secundarias de aire en la parte superior del lecho para la reaccion de
volatiles y material inquemado (Sanchez Castro and Mendieta Menjura, 2014). De acuerdo
con Jader et al. (2018), en comparacion con la cdmara de combustién plana, la cdmara Ward
presenta mayores temperaturas (925 — 950 °C) y menor emisién de monéxido de carbono
(0.0030 kg CO/MJ) operando con un mayor contenido de humedad en el combustible y
exceso de aire (45 %, 1.8, respectivamente). Sin embargo, este tipo de cAmara presenta un
mayor costo de implementacién y sélo se utiliza en UP de gran escala (> 150 kg ANC/h).

(a)
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Intercambiador de
de com- calor abierto

Entrada secado
secundarla de Suministro Parrilla
aire

de bagazo
Suministro

Cenicero

Entride
Cenicero primaria'd
aire

“Grate cleaning door

Figura 2-3: Tipos de cdmara de combustién en médulos de produccién de ANC: a) Ward y
b) plana. Fuente: Jader et al. (2018).

2.4 Descripcion del problema

El diseno de los dispositivos para la combustion de biomasa y la transferencia de calor en
las unidades de produccién de pequenia y mediana escala se ha realizado empiricamente
sin tener en cuenta aspectos tecnologicos o modelos matematicos (Espitia et al., 2020). En
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consecuencia, la eficiencia térmica global comprendida como la relacién entre la energia
transferida a los jugos y la energia del combustible es baja, variando entre el 30 y el 45% de
acuerdo con el tipo de tecnologia implementada (Jader et al., 2018; Veldsquez Arredondo
et al., 2004).

La mayoria de los estudios experimentales y modelos matematicos relacionados con la
combustién de bagazo de cana en médulos de produccién de ANC han sido realizados en las
camaras de combustién tipo Ward (Forero et al., 2012; Guevara Enciso, 2014; Sanchez Castro
and Mendieta Menjura, 2014). En el caso de las cAmaras de combustion tipo plana existe una
ausencia de informaciéon en el estudio y disenio de este tipo de dispositivos de combustion.
Estas camaras son las mas implementadas en los médulos de producciéon de ANC y constituyen
aproximadamente el 83 % del total de unidades de produccién (Espitia et al., 2020).

La ausencia de un adecuado disefio ha conllevado a que los procesos de degradacion térmica
de la biomasa (secado, pirolisis, gasificacién, combustién) ocurran irregularmente en el lecho
de combustible (Sanchez Castro and Mendieta Menjura, 2014), generando un proceso de
combustién inestable que se evidencia en bajas temperaturas de combustion, altas tasas de
emisién de monéxido de carbono (> 1%), tiempos de residencia del combustible inadecuados
(cortos o prolongados) y un aumento en el consumo especifico de combustible (Gordillo and
Garcia, 1992; Jader et al., 2018). Por lo tanto, para satisfacer la demanda energética del
proceso se utilizan combustibles adicionales como madera, carbéon o caucho de llanta, que a
su vez generan impactos ambientales negativos que conllevan a la deforestacion de bosques,
mayor emisiéon de gases contaminantes como SO, NO,, MP y aumento de los costos de
produccion.

El estudio experimental y la formulacién de modelos matematicos relacionados con la
combustion de biomasa es un reto por las complicaciones provenientes de las caracteristicas
del combustible, la complejidad de la conversion del combustible sélido, el comportamiento del
lecho del combustible, las geometrias y configuraciones variables de la camara de combustion
y las diferentes metodologias de modelado que pueden ser adoptadas (Khodaei et al., 2015).
De acuerdo con este contexto, se plantea el desarrollo de un modelo de combustién de bagazo
de cafa a partir de técnicas de dindamica computacional de fluidos (CFD) en una cdmara de
combustion plana de lecho fijo, que permita la comprension de los fenémenos de conversion
termoquimica para establecer a futuro modificaciones y criterios de diseno de equipos de
combustién de bagazo de cana para unidades productoras de ANC.

2.5 Sistemas de lecho fijo de combustién

Un lecho fijo es una pila de particulas situada sobre la parte superior de una parrilla, donde
la combustién se puede llevar a cabo de dos maneras: estacionaria o moévil (Karim and
Naser, 2017). La combustion estacionaria es la més usada comtinmente a pequena escala,
mientras que la combustion de lecho mévil es utilizada en escala industrial y puede integrarse
en la generacién de energia (Yin et al., 2008). En la combustién estacionaria se utilizan
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2.5. Sistemas de lecho fijo de combustiéon

combustores de rejilla fija donde se coloca y se quema el combustible. Estos equipos son
mas simples en comparacién con los utilizados en la combustion de lecho moévil, en los
cuales, la rejilla puede ser movil, giratoria o vibratoria (Klason, 2006). Por ejemplo, la rejilla
movil permite el movimiento controlado del lecho de combustible a través de la camara de
combustién ayudando a distribuir uniformemente el combustible, lo cual, mejora la eficiencia
de la combustion.

De acuerdo con Khodaei et al. (2015), en un lecho fijo de combustién, el combustible existe
en uno de los cinco estados a medida que experimenta el proceso de degradacion térmica:
combustible verde o virgen, particulas secas, particulas devolatilizadas, carbonizado y ceniza.
Estos estados dan como resultado un lecho estratificado con capas separadas entre si por la
diferencia de temperatura. Con base en la direccion relativa del movimiento de la fase solida
y la fase gaseosa se pueden definir dos tipos de configuraciones de lecho fijo (Fig. 2-4):

1. Configuracion co-corriente: El frente de flama se propaga con la direcciéon de
flujo del oxidante (Fig. 2-4a). La combustién inicia en la parte inferior del lecho, por
lo tanto, el flujo de calor y masa esta dominado por el flujo convectivo y en menor
intensidad por la radiacién y la difusién de flujo de calor (Thunman and Leckner,
2003). Los gases de combustién obtenidos a partir de esta configuracién tienen un alto
poder calorifico por su baja tasa de oxidacion y altas velocidades de conversion. Sin
embargo, se presentan altos niveles de alquitran por las bajas temperaturas en la parte
inferior del frente de ignicién (Khodaei et al., 2015).

2. Configuracion contra-corriente: El frente de ignicién inicia en la parte superior
del lecho, los flujos de calor radiativo y difusivo provocan que el frente de igniciéon
avance en direccién opuesta al flujo de aire (Fig. 2-4b). Por otra parte, el flujo de
calor convectivo frena la propagacion del frente de conversion de manera distinta con
respecto a la configuracion co-corriente. Ademas, es el oxigeno puede consumirse a
través de la combustion de los volatiles antes de que inicie la combustién del carbén,
ya que los volatiles se liberan antes de la zona de combustién del carbén, como se
ilustra en la Figura 2-4b (Thunman and Leckner, 2003).
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Figura 2-4: Tipos de configuraciones de lecho fijo de combustién: a) co-corriente y b)
contra-corriente. Fuente: Khodaei et al. (2015).

2.6 Tipos de modelos para lecho fijo

Puesto que la conversion termoquimica en lechos fijos se basa en la compleja interaccion de la
energia, la transferencia de calor y la cinética quimica, se han desarrollado varios modelos a
partir de diversos enfoques. Esto incluye modelos que se ordenan segtin el método de solucion
(analitico y numérico) o modelos cuya caracteristica comin es el grado de homogeneidad
(Jurena, 2012; Khodaei et al., 2015). Los modelos segin el método de solucién dependen de
la complejidad de las ecuaciones gobernantes o el proposito por el cual fueron desarrollados
(Jurena, 2012). Los modelos que son basados en el grado de homogeneidad tienen en cuenta
una variedad de mecanismos fisicos que gobiernan la conversion del combustible y la escala
espacial necesaria para el andlisis (escala de lecho o de particulas)(Khodaei et al., 2015).

Para simulaciones de lecho fijo es necesario diferenciar los modelos segin la escala de modelado
en macroescala y microescala. La primera se refiere a la escala de todo el lecho mientras
que la segunda se reserva solo para una tnica particula de combustible. Dependiendo de la
significancia de los efectos intraparticula, se puede emplear un enfoque de modelado resuelto
por particulas. Por el contrario, cuando estos efectos son despreciables se puede tratar el
lecho como un medio poroso continuo (Jurena, 2012).

Las particulas de combustible son un parametro importante en la naturaleza de la combustién,
dependiendo de la consideracién de su tamano. De acuerdo con el estudio realizado por
Ryu et al. (2006), cuando el frente de igniciéon pasa por un sensor de medicion se genera un
gradiente de temperatura (ATAt), los cuales, disminuyen con el aumento del tamaifio de
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particulas. Esta investigacion muestra que las particulas de pino pequenas tardan 1 minuto
en alcanzar una temperatura de 800 °C desde 200 °C y aproximadamente 3 minutos para
particulas de 35 mm de tamafio. Consecuentemente, si las particulas se consideran grandes,
no se puede despreciar el gradiente de temperatura dentro de una particula, es decir, cuando
el nimero de Biot (Bi) es mayor a la unidad (Jurena, 2012).

Los modelos de lecho basados en el grado de homogeneidad pueden ser clasificados como se
muestra a continuacién (Khodaei et al., 2015):

= Modelo homogéneo: Considera una sola fase donde todas las propiedades térmicas
de la fase fluida y sélida son incluidas en la ecuacién de energia, por lo tanto, este
método no considera gradientes de concentracion o temperatura entre el fluido y la
fase solida.

= Modelo heterogéneo con fase sélida continua: En los modelos heterogéneos, la
fase gaseosa y la fase sélida tienen las ecuaciones de balance de manera individual.
Estos modelos se utilizan cuando la diferencia de temperatura y concentraciéon de
especies entre el gas y el s6lido no es despreciable como en el caso de la combustion en
lecho fijo (Karim and Naser, 2017). El modelo heterogéneo continuo trata ambas fases
como si estuvieran distribuidas continuamente en todo el dominio espacial, es decir,
que en cada punto del espacio existen ambas fases con distintas propiedades (Karim
and Naser, 2017). Ademds, el modelo supone que existe una ausencia de gradientes
intraparticula de concentracién de especies y temperatura y el transporte de calor entre
las fases sélida y fluida se representa por medio de coeficientes de transferencia de calor
(Khodaei et al., 2015).

= Modelo heterogéneo con fase sélida dispersa : Este modelo considera el lecho como
un conjunto de particulas representativas, donde cada una de estas particulas se somete
a procesos de conversién térmica (Karim and Naser, 2017). Debido a la importancia de
los gradientes de temperatura y concentracion en el interior de la particula, este modelo
describe los efectos intraparticula al tener en cuenta el coeficiente de conduccion de
calor efectivo y la difusividad efectiva dentro de la particula (Khodaei et al., 2015).

En el caso de la camara de combustion en estudio, esta tiene la estructura de un reactor de
lecho fijo, en el cual, las diferencias de temperatura entre la fase sélida y la fase gaseosa no
son significativas, pero las diferencias de concentracion si lo son. En cuanto a la forma y el
tamarno de las particulas de bagazo, este se encuentra definido por el tipo de proceso utilizado
en la extraccion del jugo de cania de azticar. Las particulas suelen ser no esféricas, de forma y
tamanos irregulares conocidas como particulas polidispersas, compuestas principalmente por
tres tipos de particulas mezcladas en diferente proporciones: médula, fibra y corteza (Pérez
et al., 2019). El estudio de la distribucién del tamano de particulas gruesas de bagazo de
cana realizado por Edwards (2018) muestran variaciones que van desde 0.46 mm hasta 3.26
mm. En este sentido, teniendo en cuenta el pequeno tamano de las particulas de la fase sélida
se puede considerar que hay una ausencia de gradientes de concentracion y temperatura
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2. Planteamiento del problema

al interior de las particulas. Ademas, si se determina el ntmero de Biot a partir de las
dimensiones de particula mencionadas por Edwards (2018) y suponiendo una conductividad
térmica de la particula de bagazo de 0.10 W/mK (Verissimo et al., 2020) y un coeficiente
méximo de transferencia de calor por conveccién de 30 W/m?K se obtiene un ntimero de Biot
menor a 1. En consecuencia, para la modelacién matematica de la cAmara de combustion se
utilizé el modelo heterogéneo con fase sélida continua.

2.7 Descripcion matematica de la combustion en lecho
fijo

De acuerdo con la consideracién del modelo heterogéneo con fase sélida continua, la combus-
tién de biomasa en lecho fijo puede ser considerado como un sistema reactivo consistente
de dos fases: solida y gas. Dependiendo de las suposiciones que se realicen sobre el modelo,
los modelos de lecho difieren en aspectos como la descripcién de los coeficientes y de las
ecuaciones de conservacién que se resuelven (Jurena, 2012). Las ecuaciones del modelo surgen
del planteamiento de las ecuaciones de conservacion de la masa, movimiento y energia, las
cuales son descritas matematicamente por un sistema de ecuaciones diferenciales parciales
transitorias. La ecuacion general de transporte para cada una de estas ecuaciones es descrita
de la siguiente forma (Jurena, 2012):

d(e
epg) + V-(epvgp) = V-(I'Vo) + Se (2-1)
at —— —— ~~
Término convectivo Término difusivo Término fuente

Término transitorio

La ecuacién 2-1 es denominada la ecuacion general de transporte, donde € es la porosidad, p
es la densidad [kg/m?], v es el vector de velocidad [m/s], ¢ es la cantidad transportada, T" es
el coeficiente de difusion y Sy incluye todos los términos fuente. Como se muestra en la 2-1,
con las unidades apropiadas, la ecuacion 2-1 se convierte en la ecuacién de gobierno para la
transferencia de calor, masa o momento. Las ecuaciones de transporte para la fase sélida y
gas, asi como las suposiciones realizadas en el modelo, son abordados en el capitulo 2.

El transporte de calor y masa en medios porosos como en los lechos de particulas se distingue
por la presencia de dos mecanismos fundamentales con fenomenologias diversas: la difusion
molecular y la dispersién hidrodindmica (Telles and Trevisan, 1993). La fuerza impulsora de
la difusion molecular esta vinculada a los gradientes espaciales de propiedades termofisicas,
tales como la conduccion del calor y la difusiéon de masa, manifestandose tanto en medios
estancados como en medios fluidos. La dispersion hidrodinamica, como segundo mecanismo,
se evidencia en configuraciones donde los fluidos se desplazan a través de sistemas de medios
porosos. El concepto de dispersién contribuye a explicar las diferencias frecuentemente
observadas entre los pardmetros de transporte medidos a lo largo y a lo ancho de la direccion
principal del flujo de fluido (Telles and Trevisan, 1993).

Los términos de dispersion se incorporan en las ecuaciones de balance, segiin se detalla en
las secciones 3 y 4. La dispersion de calor en medios porosos implica la conduccion térmica
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2.8. Términos fuente

a través de los sélidos del medio y la transferencia de calor por conveccién y radiacion
en los espacios porosos llenos de fluido. La presencia de poros y la naturaleza del fluido
contenido en los poros afectan significativamente la eficiencia de la dispersion térmica. En
medios porosos, la difusién térmica y la adveccion térmica son fundamentales para entender
cémo el calor se propaga y se distribuye en el material. Respecto a la dispersion de masa en
medios porosos, esta describe la propagacion y mezcla de sustancias a través de un medio
que contiene espacios interconectados. La porosidad y la permeabilidad del medio poroso
son factores clave que determinan la capacidad de dispersiéon de masa.

Tabla 2-1: Significados fisicos de los coeficientes de la ecuacién de gobierno general con
las unidades fisicas correspondientes para las ecuaciones de transporte en modelos de lecho.
Fuente: Jurena (2012).

Ecuacién 0] r Se

suma de velocidades

Continuidad L[] 0 [kg/m s] de reacciones [kg/m3s]

Producto de la

. : . Tasa d duccié
Fraccién masa de la  densidad, porosidad y asa Ce production o

Especies especie 1 Y; [kg/kg] el coeficiente de consumide 12 especie
dispersion [kg/m s i [kg/m’s]
Conductividad
Energia Entalpia especifica térmica efectiva Tasa de generacion de
[J/kg] dividida por el calor calor [W/m?]
especifico [kg/ms]
. . . Gradiente de presién,
Momento velocidadades [m/s] Viscosidad dindmica fuerza de gravedad.

[kg/ms] [N/m3]

2.8 Términos fuente

Los términos fuente en la combustion de biomasa corresponden a aquellos de generacion o de
consumo de energia y especies durante los procesos de degradacién térmica que experimenta
el lecho de combustible. Estos procesos son secado, pirolisis y combustion y ocurren de
manera secuencial a medida que incrementa la temperatura.

2.8.1 Secado

El secado es el primer paso en la conversion termoquimica de biomasa. La humedad en el
sélido existe como vapor de agua, agua liquida capilar (libre) en los poros y agua liquida
ligada en la matriz sélida (Di Blasi, 1997). El fen6meno esta gobernado por el transporte de
masa, calor y movimiento en el lecho de particulas y su descripciéon matematica se realiza
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2. Planteamiento del problema

modelando la tasa de evaporacién de la humedad (Dernbecher et al., 2019). En la literatura
se reportan tres enfoques que son ampliamente utilizados:

= Modelo cinético: Este modelo supone que la conversion de agua de fase liquida a fase
gas obedece a una tasa de reaccién cinética de primer orden (Dernbecher et al., 2019).
Por lo tanto, la evaporacion no se encuentra limitada por la presiéon de saturacion de
vapor, solo esta definida por temperatura y el contenido de humedad de la biomasa
(Khodaei et al., 2015). La tasa de evaporacién es descrita por una ecuacién tipo
Arrhenius:

—Fa

Dénde T* es la temperatura de la fase sélida (K), E, es la energia de activacion, R es
la constante universal de los gases, A es el factor pre exponencial, p°® es la densidad del
solido y y,0 es la fraccion masa actual de agua en el sélido.

= Modelo de disipacion de calor: Este modelo considera que el proceso de secado
es controlado por la transferencia de calor, y supone que el secado inicia cuando la
temperatura en una zona humeda alcanza la temperatura de evaporacion. Toda la
energia absorbida es usada para la evaporacion y la temperatura permanece constante
hasta que se completa el secado en esta regiéon (Dernbecher et al., 2019). La tasa de
evaporaciéon puede ser definida de acuerdo con la correlacién propuesta por Peters

(2002):
Tary =0 Para T° <TP (2-3)
(T —T) o
Vry = Para T° > TP (2-4)
Y Heyp At

= Modelo de equilibrio: Este modelo tiene en cuenta el gradiente de concentracion
de humedad entre la superficie de la biomasa y la humedad circundante como se
muestra en la Ec. 2-5 (Dernbecher et al., 2019). La presién de vapor de agua esté
determinada por la presién de saturacion (Jurena, 2012). El modelo de equilibrio se
utiliza especialmente para temperaturas por debajo del punto de ebullicién de agua.
Para abordar temperaturas iguales o superiores, este modelo es combinado con el
enfoque térmico mostrado en las ecuaciones 2-6 y 2-7, el cual tiene en cuenta el calor
transferido por radiacion y conveccién (Dernbecher et al., 2019).

Tary = Sphm (pj‘lgo - p?{gO) Para T° <T°" (2-5)
. _ QCT P S > evp
Ty = T ara 1°>T (2-6)

evp
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2.8. Términos fuente

Qer = Sy (he (T7 = T*) + &0 (T2, = T*")) (27)

Dénde S, es el drea superficial (m?/m?), h. es el coeficiente de transferencia de calor
por conveccion (W/m?K), h,, es el coeficiente de transferencia de masa (m/s), Q. es
el calor transferido por conveccién y radiacion (W), e, es la porosidad del lecho y o es
la constante de Stefan-Boltzmann (W/m?K?).

2.8.2 Pirdlisis

El proceso de pirdlisis es la degradacion térmica o volatilizacién de la biomasa en ausencia
de oxigeno. En este proceso se obtiene material slido (carbonizado), una mezcla de gases
(CO, COy, CHy y Hy principalmente) y condensados (alquitranes) (Dernbecher et al., 2019).
La formacion y distribucion de estos productos depende de variables del proceso como el
tipo de biomasa, temperatura, condiciones de la atmosfera de reaccién, tasa de calenta-
miento y tiempos de residencia (Gémez et al., 2008). La pirdlisis es una etapa fundamental
que determina el rendimiento y la composicién de la fraccién volatil, asi como en el rendi-
miento y la reactividad del carbonizado afectando el proceso de combustion de manera global.

Durante la descomposicién térmica de la biomasa ocurren una amplia variedad de reacciones
quimicas sucesivas, paralelas y competitivas. Para comprender y describir cinéticamente los
mecanismos de reaccién se han propuesto modelos, los cuales, de acuerdo con Gémez et al.
(2008), pueden ser clasificados en cuatro grupos que son descritos a continuacion:

» Modelos de una reaccion global sencilla: Este modelo es la forma mas sencilla
de representar la descomposicion de la biomasa, dado que considera que esta ocurre
a través de una reaccién de un paso y una energia de activacién como se muestra
en la ecuacion 2-8. Este mecanismo no proporciona detalles sobre cémo ocurre la
volatilizaciéon de la biomasa.

Biomasa = Carbonizado + Volatiles (Gas + alquitran) (2-8)

= Modelos de reacciones multiples: Consideran dos reacciones de caracter paralelos
y competitivo. La primera es la reaccién de deshidratacion, la cual es la responsable
de la generacion de carbonizado y se asocia la produccién de CO, CO,, y HyO. La
segunda, se da a través de la despolimerizacion conduciendo a la formacién de materia
volatil condensable.

» Modelos centrados en la formacion de productos: Estos modelos describen
la formacién y distribucién de productos a partir de la suposicién de reacciones
competitivas separadas y no tienen en cuenta la composicion quimica de la biomasa.
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2. Planteamiento del problema

= Modelos semiglobales de reaccion: Este tipo de modelos intentan relacionar las
caracteristicas quimicas de la biomasa con la formacion de productos de la pirdlisis. Para
esto, emplean un esquema de reacciones independientes y paralelas de los componentes
de la biomasa (celulosa, hemicelulosa y lignina) y hacen uso de un modelo cinético
para la formacién de gases, condensados y sélidos (carbonizado).

2.8.3 Combustion

Es el ultimo paso de la conversién termoquimica de la biomasa donde toman lugar las
reacciones homogéneas y heterogéneas de los productos gaseosos y sélidos generados durante
el proceso de pirdlisis.

s Combustion de wvoldtiles: Los volatiles corresponden a gases livianos y alquitranes
generados durante la pirélisis. Las reacciones homogéneas de la fase gaseosa incluyen la
oxidacion de estos volatiles, asi como reacciones que se pueden dar entre estos mismos.
Las reacciones que se dan en fase gaseosa pueden ser descritas a partir de reacciones
individuales, mecanismos de reacciéon globales o mecanismos de reacciéon detallados
(Dernbecher et al., 2019).

s Combustion de carbonizado: La oxidacion del carbén es una reaccion heterogénea,
y la velocidad de reaccién se encuentra limitada por la cinética quimica (adsorcion del
reactivo, reaccién, desorcién de los productos) o la difusién gaseosa de reactantes o
productos en los poros de la particula (Bauer et al., 2010; Skinner and Smoot, 1979).
De acuerdo con Skinner and Smoot (1979), se han postulado la existencia de diferentes
zonas o regimenes de temperatura que determinan la resistencia que rige el proceso.
Como se muestra en la figura 2-5 La primera zona ocurre a bajas temperaturas, donde
las particulas son grandes y la reacciéon quimica es la que determina la velocidad. La
zona 2 estad caracterizada por el control inherente a la reaccién quimica y a la difusion
porosa. Por tltimo, la zona III ocurre a altas temperaturas y se caracteriza por las
limitaciones de la transferencia de masa a granel.

Como la velocidad de reaccién del carbonizado esta limitada por los mecanismos de
difusion y cinética quimica, su modelacién depende de la combinacion de la velocidad
reaccion cinética y la velocidad de difusion del oxigeno en la superficie de la particula
(Khodaei et al., 2015; Jurena, 2012). Esta velocidad de reaccién puede ser obtenida a
partir de la siguiente correlacién (Verissimo et al., 2020):
) Spn
Tchar = %COQ (2_9)
- + -
ke kq
Dénde n, es el nimero de densidad de particula, k. y kg4 son las resistencias cinéticas
y difusivas, respectivamente y Cp, es la concentracion de oxigeno en la superficie de
la particula. El nimero de densidad de particula es utilizado en conjunto con el area
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superficial de particula para transformar la tasa de reacciéon de una tasa superficial a
una tasa volumétrica (Verissimo, 2018). Este es definido en la Ec. 5-17.

Zona |:
Controlado por
reaccion
quimica

Zona ll:
Controlado por
reaccion

Zona lll:
Controlado por
transferencia

difusion de
poros

[}
[}
1
[}
1
[} P
de masa 1 quimica o
I
1
1
1
1

E, = Energia de activacion aparente
E;, = Energia de activacion intrinseca
ng = Orden de reaccién aparente

Nip = Orden de reaccizl‘:n intrinseco

Log (Velocidad de reaccion)

Ea ad Ein
n=Mnipn

n= (N, +1)/2

1
|
I
E, =0 : Eainn/z
1
1
1

1/T, (Temperatura de particula)

Figura 2-5: Regimenes de control de velocidad para la oxidacién heterogénea de carbonizado.
Fuente: Skinner and Smoot (1979).

Por otra parte, la reaccion de oxidacién de carbonizado puede ser expresada de acuerdo
con Di Blasi (2004) asi:

OwHyOZ + ’00202 — U002002 +vc0CO + UHQOHQO (2—10)

Doénde la relacién de produccién neo/nco, depende de la temperatura del combustible
y generalmente es expresada como (Khodaei et al., 2015; Zhou et al., 2005):

Nco —FEa.co/co, )

— = ACO/COQ‘%P (

2-11
Nco, ( )

RT*

2.9 Objetivos

De acuerdo con contexto planteado en la secciéon anterior, se plantea un objetivo general que
tiene en cuenta el planteamiento de un modelo matematico. Para alcanzar este propédsito, se
han delineado objetivos especificos que actuaran como guia durante el proceso de construccion
del modelo como se muestra a continuacion.

2.9.1 Objetivo general

Modelar matematicamente el proceso de combustion de bagazo de cana en una camara de
combustién de lecho fijo
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2. Planteamiento del problema

2.9.2 Objetivos especificos

= Desarrollar un modelo matematico para la combustién de bagazo de cana en una
camara de combustién de lecho fijo a partir de las ecuaciones de conservacion de masa,
energia y especies que rigen dicho sistema.

= Solucionar el modelo matematico planteado mediante el planteamiento de un método
numérico adecuado y su implementacion computacional.

» Disenar y llevar a cabo un plan experimental de combustion de bagazo de cana en una
camara de combustion de lecho fijo que permita la adquisicién de variables de proceso.

» Validar el modelo matemético con base en los resultados experimentales obtenidos en
el objetivo especifico anterior.
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Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

3 Ecuaciones de conservacion del modelo

Como se indicé en la seccion 2.6, la modelacion matematica del proceso de combustion de
bagazo de cana en una camara de combustion de lecho fijo se realizdé implementando un
modelo heterogéneo de fase sélida continua que consta de una fase sélida y otra gaseosa.
La fase solida inicialmente consta de biomasa (bagazo de cana), a medida que avanzan los
procesos de degradacién térmica esta se convierte en volatiles y en carbonizado. La fase
gaseosa corresponde al agente oxidante (aire) y los volatiles generados durante el proceso de
conversion termoquimica.

El tipo de configuracion de las cdmaras de combustion en los médulos de produccién de
ANC es en forma de corriente paralela (ver Fig. 2-4). Como se muestra en la figura 3-1a, en
la parte superior de la cAmara se realiza el suministro de biomasa y los gases de combustion
son expulsados. En la parte inferior de la misma dénde se encuentra localizada la rejilla, se
realiza el suministro del agente oxidante (aire) y se expulsa la ceniza. La ignicion del lecho
es iniciada desde la region de la parrilla y suministra la energia térmica para los procesos
endotérmicos de pirélisis y secado. Posteriormente el frente de flama se propaga en el lecho
en la direccion del agente oxidante.
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a) Gases de b) Gases de
Biomasa combustion ) combustion
Biomasa j al
. ) /
. / . /
Fase y=H T —
Sélida <
Fase
Gas
H|
1’
‘/“'
X R
Parrilla y=0 o
x=0 X =
Cenizas 1 Aire
Cenizas Aire

Figura 3-1: a) Esquema general de la cAmara de combustién y b) Sistema de coordenadas
para el planteamiento de las ecuaciones de balance.

3.1 Suposiciones del modelo matematico

El planteamiento del modelo matematico esta basado en la formulacion de las ecuaciones
de conservacion de masa y energia para las fases gas y solida. Las siguientes suposiciones
generales son planteadas:

= Considerando la configuracion ctibica del lecho de particulas se facilita su representacion
en un sistema de coordenadas cartesianas como se muestra en la figura 3-1b). Ademads,
la direccion ascendente (corriente arriba) del agente oxidante y el frente de flama, como
se ilustra en la Figura 3-1a, provoca los gradientes mas pronunciados de temperatura
y concentracion de especies en la direccion y, en comparacién con la direcciéon z.
En el modelo, también se consideran las pérdidas de calor por las paredes, lo que
genera gradientes significativos en la direcciéon x. Como consecuencia, el caso puede
simplificarse en una geometria bidimensional, como se muestra en la Figura 3-1b, lo
que resulta en una reduccién en los costos de recursos computacionales.

= La combustién es un proceso dinamico que conlleva variaciones en la concentracion
de especies quimicas, la temperatura y otros parametros a lo largo del tiempo. Estos
parametros pueden exhibir inestabilidades y fluctuaciones temporales. Por ende, se
adopta un enfoque de estado transitorio para capturar de manera mas precisa la
evoluciéon temporal de estos fenémenos.

= Fl gas fluye hacia la parte superior de la cAmara de combustién en un régimen de flujo
piston. La justificacién detallada de esta suposicion es presentada en la seccion 4.1.
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Las particulas de la fase sélida fluyen hacia la parte inferior de la cAmara de combustion
en un régimen de flujo pistén. En consecuencia, solo el componente de velocidad axial
estd presente en la fase sdlida, puesto que el flujo en la direccion x es insignificante (ver
Fig. 3-1b). Una justificacién detallada de esta suposicion es presentada en la seccién
4.2.

La transferencia de cantidad de movimiento entre las dos fases no es tenida en cuenta.
Por lo tanto, el perfil de velocidad de una fase no se ve afectado por el flujo de la otra
fase. De acuerdo con de Souza-Santos (2010), esta suposicién es razonable para este
tipo de equipos de combustién dado que las particulas no alcanzan a ser arrastradas por
la fase gas, por lo cual, las velocidades para ambas fases son relativamente pequenas.

Se supone un flujo no viscoso para las dos fases debido a la aproximacion de los
regimenes de flujo piston, donde los esfuerzos cortantes entre las capas se asumen
despreciables. Por lo tanto, la turbulencia no es considerada en la formulacion de las
ecuaciones de conservacién. Sin embargo, se tiene en cuenta implicitamente en las
correlaciones de los coeficientes de transferencia de calor y masa (Di Blasi, 2004).

Los gradientes de concentracién y temperatura en la interfaz entre las fases solida y
gaseosa de la particula fueron considerados.

Existe una ausencia de gradientes intraparticulas de concentraciéon de especies y
temperatura.

El transporte de energia entre las fases sélida y fluida es incluido a través de los
coeficientes de transferencia de calor.

El bagazo esta compuesto por C, H y O. Las especies gaseosas incluidas en el modelo
son CO, COy, CHy, Hao, HoO, Oq, Ny, CgHgO (alquitran) y Ny como gas inerte.

El alto flujo de gas en la direccion y conlleva a que el mecanismo de transferencia de
calor y masa por conveccion sea predominante en comparacion con la dispersion de
calor y masa.

La velocidad del gas en el eje de las abscisas (direccién-z) es insignificante, por lo
tanto, se consideran los mecanismos de transferencia de calor y masa por dispersion,
mientras que se desestima la conveccion.

La porosidad del lecho de particulas es constante.

La transferencia de calor por radiacion para cada fase y entre las fases es tenida en
cuenta a partir de la conductividad térmica efectiva. Esto se explica en la seccion 4.1.5.
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3.2 Ecuaciones de gobierno

3.2.1 Ecuacion de conservaciéon de especies para la fase gas

La ecuacion de conservacion de especies para una especie i de la fase gaseosa es expresada de
la siguiente manera:

€bpg = Ep=— (3—1)

oYy 0
ot ox

. gayig> B 5b8 (ugpgyig)

e,x,i,m ax

donde i representa las especies individuales (i = CO, COy, CHy, Hy, O, Ny, Tar), Y7 es
la fraccion masa de las especies, DY ;. es el coeficiente de dispersién efectiva transversal
asociado a la transferencia de masa y el término fuente Sf’m representa la tasa de produccion
o destruccion de masa por especie durante los procesos de secado, pirdlisis y combustién de

volatiles y carbonizado.

Condiciones de frontera:

= No se presenta transferencia de masa entre la pared de la cAmara de combustion y el
gas:

oY
7 =0 (3-2)

r=0y x=1L:

= En la entrada de la cdmara de combustion, la composicion de la fase gaseosa es
establecida y corresponde a la del agente oxidante (aire):

y=0: Y=Y

(3-3)

= En la salida de la caAmara de combustion no hay diferencias en la concentracion de
masa:
oYy’

=H:
y 5

0 (3-4)

Condicidén inicial: La composicion de la fase gaseosa en toda la caAmara de combustion es
conocida y corresponde a la del agente oxidante:

t=0: Y’=Y}

7 air

(3-5)

3.2.2 Ecuacion de conservacion de energia para la fase gas

La ecuacion de conservacién de energia para la fase gas es expresada de la siguiente manera:

oT9 9, o (19 o e
a,nggW =y (Dg’%thaI) — epup? CY g)y ) _ ephgsSy (T9 —T°) — S, (3-6)
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3.2. Ecuaciones de gobierno

Dénde Cf es el calor especifico de la mezcla de gases, DY , ;, es la dispersién térmica efectiva
transversal, hgys es el coeficiente de transferencia de calor entre las fases gas y solida. El
penultimo término de la ecuacion corresponde a la transferencia de calor por conveccion
entre la fase gas y la fase sélida. El término fuente S, corresponde al calor liberado en las
reacciones quimicas homogéneas y el término de porosidad esta incluido en el mismo como
se detalla en la seccién 5.5

Condiciones de frontera:

» La pérdida de calor a través de la pared de la camara de combustién es modelada a
partir de un coeficiente de pérdida de calor por pared:

oTY

_ 7. — _ 79 .

=0y z=1L: ax_hw(Too ‘) (3-7)

= A la entrada de la cAmara de combustién, la temperatura del gas se encuentra a una
temperatura establecida:

y=0: T9=T¢ (3-8)

= En la salida de la cdmara de combustion los gases de combustion calientes emiten
radiacion hacia la superficie libre que esta por encima del lecho. Ignorar el efecto de
la transferencia de calor por radiacion en esta frontera puede llevar a subestimar o
sobreestimar la distribuciéon de temperatua dentro de la camara de combustién, lo que
impacta en la precision de la simulacion.

o1

=H: —
Yy e

=¢elo (Tfo - T;’fL) (3-9)

Condicion inicial: La temperatura de la fase gaseosa es conocida:

t=0: TI=T¢ (3-10)

3.2.3 Ecuacion de conservacion de especies para la fase sélida

La ecuacién de conservacién de especies para una especie i (i = humedad, volétiles, carboni-
zado) de la fase solida es expresada de la siguiente manera:

ys aussi
0 _(1_5b)(yp

1 sTq ) _ g5 -11
(1— e 2 AL (311

El término fuente S7,, representa la tasa de produccion o destruccién de masa por especie
durante los procesos de secado, pirélisis y combustién del carbonizado.

Condiciones de frontera:
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3. Ecuaciones de conservacion del modelo

= No se presenta transferencia de masa entre la pared de la cAmara de combustion y el
solido:

oyy®

or

r=0y xz=0L: 0 (3-12)

= En la parte superior de la cAmara se asigna una condicién de alimentacién de biomasa.
Se supone que no hay conversion de biomasa, por lo tanto, su densidad es conocida y
es igual a la densidad inicial. De igual manera, la fraccion de humedad es conocida
y es igual al contenido de humedad inicial. Para las restantes especies (volatiles y
carbonizado) la fraccion es 0.

y=H: Yio0=Ymg00 Y =0 (3-13)

(2

y=H: p°=p; (3-14)

= En la parte inferior de la camara de combustion no se presenta transferencia de masa:

ayy
oy

y=0; 0 (3-15)

Condicion inicial: La composicion en toda la fase solida es conocida. La densidad y el
contenido de humedad son iguales a la densidad y el contenido de humedad inicial de la
biomasa, respectivamente.

t=0: 520 = [320,0 (3_]‘6)
t=0: p°=p; (3-17)

3.2.4 Ecuacion de conservacion de energia para la fase sélida

La ecuaciéon de conservacion de energia para la fase solida es expresada de la siguiente
manera:
ors 0 ars 0 ars IT®  hyS, (T° —=T9) .
scs = — | A® — | A® S sos _ "gs™p _ Qs 3-18
pe ot ox ( ¢ Or ) +8y ( “ 0y ) Yl e dy (1—ep) i (318)

Dénde €}, y A corresponden al calor especifico efectivo y la conductividad térmica efectiva

de la fase solida. th es el término fuente que representa la ganancia o pérdida de calor
debido a los procesos de degradacién térmica.

Condiciones de frontera:
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3.2. Ecuaciones de gobierno

= La pérdida de calor a través de la pared de la camara de combustion es modelada a
partir de un coeficiente de pérdida de calor por pared:

oT” s
r=0;, w=L: —-=h, (Too = T3 ) (3-19)
= A la entrada de la cAmara de combustién, la biomasa se encuentra a una temperatura
conocida:
y=0: T°=1T¢§ (3-20)

= En la salida de la cAmara de combustion la biomasa se encuentra a una temperatura
establecida. Esta temperatura es explicada en la seccion 8.2.3.

y=H: T°=1T§ (3-21)

Condicion inicial: La temperatura de la fase solida es conocida:

t=0: T°=T¢ (3-22)
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Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

4 Propiedades fisicas y quimicas de fases
gas y solida

En esta seccién se determinan las propiedades fisicas, quimicas, los coeficientes de transferencia
de calor y masa para las fases sélida y gas con el fin de dar solucién a las ecuaciones de
conservacion planteadas en la secciéon anterior.

4.1 Propiedades para la fase gaseosa

Las propiedades de mezcla de gases son determinadas a partir de las propiedades de cada
especie que compone el gas. Las especies gaseosas corresponden a CO, CO,, CHy, Hy, H5O,
Oy, Ny y alquitranes (Tar). Como agente oxidante se utiliza aire a condiciones ambiente (T
= 25°C, P = 1 latm). La cimara de combustién opera a bajas presiones, por lo tanto, se
supone que el gas se comporta como un gas ideal y todas las propiedades de las especies son
calculadas de acuerdo con este criterio.

Los alquitranes son generados durante el proceso de pirdlisis y constituyen la mayor parte
de los compuestos generados durante este proceso. Segiin Mitsakis (2011), la formacién de
alquitranes a partir de biomasa esta determinada por la temperatura. En un rango de 500 °C
a 1000 °C se destaca la formacion de compuestos fendlicos, oleofinas y compuestos aromaticos
como los fenoles. Siguiendo esta premisa y con el proposito de determinar las propiedades
fisicas y quimicas de los alquitranes, se considera el fenol (CgHgO) como representante de
este grupo y se determinan cada una de sus propiedades como gas.

4.1.1 Viscosidad dindmica por especie de gas

La viscosidad dinamica de cada especie fue determinada de acuerdo con la metodologia descrita
por Reid et al. (1987), donde los valores fueron calculados en funcién de la temperatura y
a presion constante utilizando los métodos de Chung y de Lucas. Los valores para ambos
métodos a diferentes temperaturas fueron tabulados y comparados con los valores reportados
por Allison (2013) (NIST) y Cengel (2014). Como se muestra en la Fig. 4-1, para las especies
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4.1. Propiedades para la fase gaseosa

CO, CO4, CHy, H50, Oy, Ny y Tar, el método de Chung presenta una buena aproximacion
con los valores reportados en literatura, mientras que para la especie Hy, el método de Lucas
presenta una mejor aproximacion. Los métodos utilizados son descritos en el apéndice A.1.
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1 — Nist | 45| — NisT | 30{ — wisT e
—— CENGEL /;7; —— CENGEL /,,’,/" —— CENGEL //«/’
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3 35 4 *
3
o 30 1
[
o
§ 251
S
20 1
15 A
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H, H,O (0]
525 — NIST | a0 — wisT A 21— NisT 7
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2 17.5 A
> 40 A
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o
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Figura 4-1: Viscosidad dinamica para diferentes especies: comparacion valores de literatura
y valores calculados.

4.1.2 Viscosidad dindmica para mezcla de gas

La viscosidad dinamica para la mezcla de gases fue determinada a partir del método de
Wilke, el cual es una simplificacién adicional del enfoque de la teoria cinética de los gases
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4. Propiedades fisicas y quimicas de fases gas y sélida

(Reid et al., 1987):

W=

=1 21 i

Dénde el pardmetro de interacciéon ¢;; es determinado de la siguiente manera:

2
1+ (m)w (%)““
1j M;

A

Y ¢;; es calculado intercambiando los subindices:

(T M\
- ()

Dénde:

n?: Viscosidad de la mezcla de gases (uPa s)

n;, nj: Viscosidad de los componentes puros (uPa s)
X, X;: Fraccion mol de los componentes.

4.1.3 Conductividad térmica por especie de gas

(4-1)

(4-3)

La conductividad para cada especie de gas fue determinada de acuerdo con la expresion
polinomial (Ec. A-12) reportada por Reid et al. (1987), la cual estd en funcién de la
temperatura y para presiones entre 0.001 a 10 bar. Los valores obtenidos a partir de este
método fueron comparados con los valores reportados por Allison (2013) (NIST) y Cengel
(2014), en donde se obtuvo una buena aproximacién (Fig. 4-2). Los coeficientes y las
ecuaciones utilizadas para el calculo de la conductividad térmica para cada especie son

mostrados en el apéndice A.2.
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4.1. Propiedades para la fase gaseosa
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Figura 4-2: Conductividad térmica para diferentes especies: comparacion valores de literatura
y valores calculados.

4.1.4 Conductividad térmica para mezcla de gas

La conductividad térmica para la mezcla de gases es determinada utilizando la ecuacién de
Wassiljewa (apéndice A.3, Ec. A-13), la cual es una forma anéloga a la relacién tedrica para
la viscosidad de mezcla de gases (Reid et al., 1987).
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4. Propiedades fisicas y quimicas de fases gas y sélida

4.1.5 Conductividad térmica efectiva por radiacion entre particulas

La transferencia de calor por radiacion entre particulas es considerada a partir de un término
equivalente a la conductividad térmica como se muestra en la Ec. 4-4 (van Antwerpen et al.,
2010).

Amdzllodp(Ts)g( L )( & ) (4-4)

2—€p 1_51)

Dénde A,.qq representa la conductividad térmica equivalente debida a la radiacion (W/mK).
La emisividad de particula (e,) para bagazo de cana es obtenida a partir de la correlacién de
Lu et al. (2008) (Ec. 4-5), la cual es el resultado ponderado en masa de cada componente de
la particula solida: biomasa, cenizas y carbén. Se supone que todos los componentes ocupan
el mismo volumen total. Los datos para determinar la emisividad de particula son mostrados
en la tabla 4-1.

Pash Phiomasa Pchar
- €ash T €piomasa T Zipiechar (4‘5)

> Pi > Pi

Tabla 4-1: Emisividad y densidad para componentes de bagazo de cana. Fuente: Lu et al.
(2008).

Componente Emisividad Densidad (kg/m?)

Ceniza 0.7 1900
Biomasa 0.85 492.34
Carbonizado 0.95 1900

El promedio de densidad real de bagazo de cana mostrado en la Tabla 4-1, fue determinado
de acuerdo con la correlacién presentada por Rasul et al. (1999), la cual esta basada en la
medida de la densidad de cada uno de sus componentes (ver tabla 4-2):

1 _ Ymedula Yfivbra Ycorteza (4—6)

+ +

Phiomasa Pmedula Pfibra Pcorteza

Tabla 4-2: Emisividad y densidad para componentes de bagazo de cana. Fuente: Rasul et al.
(1999).

Componente Fraccién masa Densidad (kg/m?)

Médula 0.05 220
Fibra 0.73 520
Corteza 0.33 550
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4.1. Propiedades para la fase gaseosa

4.1.6 Conductividad térmica efectiva del gas

La conductividad térmica efectiva de la fase gaseosa se calcula como la suma de la conductivi-
dad térmica del gas (Ec. A-13), y la conductividad térmica equivalente debida a la radiacién,
de acuerdo con la Ec. 4-4, dado que ambos procesos se desarrollan de forma paralela (van
Antwerpen et al., 2010):

A = N+ Ayad (4-7)

4.1.7 Calor especifico y entalpia molar por especie de gas

El calor especifico y la entalpia molar para cada especie de gas fue determinado utilizando
las correlaciones reportados por McBride et al. (1993) (apéndice A.4, Ecs. A-14 y A-15,
respectivamente) y los coeficientes mostrados en las tablas A-3 y A-4 (apéndice A.4). Los
valores calculados fueron comparados con los valores reportados por Allison (2013) (NIST) y
Cengel (2014), donde se obtuvo un buen ajuste entre los datos como se muestra en la figura

4-3 y la tabla A-7.
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Figura 4-3: Calor especifico molar para diferentes especies: comparacion valores de literatura
y valores calculados.

4.1.8 Calor especifico molar para mezcla de gas

El calor especifico molar para una mezcla de gases ideales es obtenido de acuerdo con la
siguiente correlacion:

e =Y 0Y,X! (4-8)
i=1

Doénde CF y C’g’i es el calor especifico molar de la mezcla de gases y del componente puro ¢
en (J/molK), respectivamente.
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4.1. Propiedades para la fase gaseosa

4.1.9 Coeficiente de difusion binario

Para calcular el coeficiente de difusién binario se utilizo el enfoque mostrado por Reid et al.
(1987), el cual se basa en la metodologia tedrica de Chapman Enskog para mezclas binarias
de gases a presiones bajas (Turns, 2000). La expresién para determinar el coeficiente de
difusién binario es mostrada en la Ec. A-16 (ver apéndice A.5).

4.1.10 Coeficiente de difusion para gases con componentes multiples

El coeficiente de difusiéon molecular para gases con componentes multiples se determina de
acuerdo con la correlacion descrita por Reid et al. (1987), donde los componentes de difusiéon
binarios se asumen independientes de la composicién del gas:

Dy = ( 4 >_ (4-9)

j=1i%i Dij

4.1.11 Coeficiente de dispersion transversal asociado a la transferencia
de masa

El coeficiente efectivo de dispersion transversal asociado a la transferencia de masa, el cual
es descrito en la ecuacién 3-1, se calcula a partir de la correlaciéon indicada en la Ec. 4-10:
ud

DY = 4-10

e,x,i,m Pei,x,m ( )

Dénde Pe; ;. es el nimero de Peclet efectivo, el cual es calculado de acuerdo con la expresion
reportada por Gunn (1987):
1 1 Ep

= 4-11
Pei,a:,m P€f + TP@i,O,m ( )

Pey, es el ntimero de Peclet fluido-mecénico para dispersion transversal y 7 es la tortuosidad.
El nimero Pey es funcion del nimero de Reynolds y de acuerdo con Gunn (1987) puede ser
puede ser expresado por la siguiente ecuacion:

Pe; =40 — 29exp /B¢ Para esferas 7 =1/2 (4-12a)
Pe; =11 —4exp /% Para cilindros sélidos 7 = 1,93 (4-12b)
Pe; =40 — 29exp /¢ Para cilindros huecos 7 = 1,93 (4-12c¢)
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4. Propiedades fisicas y quimicas de fases gas y sélida

Pe;om, estd definido en funcién de la velocidad de vacio ug, el didmetro de particula d, y el
coeficiente de difusién molecular D, ,, como se muestra en la Ec. 4-13:

ujd,
Di,m

Peiom = (4-13)

4.1.12 Coeficiente de dispersion transversal asociado a la transferencia
de calor

De manera analoga a la que se calcula el coeficiente de dispersion transversal asociado a
la transferencia de masa (Ec. 4-10), se determina el coeficiente de dispersién transversal
asociado a la transferencia de calor (descrito en la Ec. 3-6) de acuerdo con la siguiente
correlacion:

o nggUgdp

DI, = (4-14)

Pei,:v,th

El niimero de Peclet efectivo para el transporte de calor se determina a partir de la Ec. 4-15:

1 1 Ep
— 4-15
Pei,x,th P€f * TPei,O,th ( )
Dénde Pe; g, es calculado en la Ec. 4-16:
ICIudd
Peiom = % (4-16)

4.1.13 Velocidad de fase gas

Dado que la corriente de flujo del gas se da en una direccion principal a través del lecho de
particulas (Fig. 3-1a) y a presion constante, se realiza la suposiciéon de un régimen general
de flujo pistén. De acuerdo con de Souza-Santos (2010) y como se muestra en la figura 4-4,
esta hipotesis, se sustenta en el hecho de que a medida que el gas se filtra en el lecho, este
pasa a través de pequenos canales entre las particulas. Sin importar el tipo de régimen de
flujo (laminar o turbulento), la combinacién de estas pequenas corrientes imita un flujo
piston para la fase gaseosa. Se asume que la velocidad del gas es uniforme en toda la seccion
transversal del lecho, entonces los perfiles de temperatura y concentraciéon se pueden modelar
de igual manera como perfiles planos.

Por otra parte, los procesos de degradacion térmica causados por las reacciones quimicas
producen un aumento del volumen y un cambio en la masa del gas como consecuencia de los
cambios de temperatura. Este incremento en el volumen del gas provoca que el volumen
que ocupa sea superior al del volumen de control produciendo una diferencia volumétrica, la
cual, debe ser evacuada a través de las areas superficiales del elemento de volumen durante
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4.2. Propiedades para fase sélida

el intervalo de tiempo examinado. Teniendo en cuenta el modo de operaciéon del equipo,
la evacuacién se presenta a través del area superior del volumen de control, lo que genera
un aumento en la velocidad de la fase gas (Patino, 2011). La velocidad de la fase gas es
determinada a partir del planteamiento de la ecuacién de conservacién de masa para el
volumen de control, donde la concentracion de los gases y los términos fuentes asociados a
las reacciones quimicas son conocidos en el intervalo de tiempo analizado (Ec. 4-17).

9p? 9 (ugpg) g
- : 4-1
€ r € By + Sim (4-17)

Frentes del fluido

Particulas

S gR SR B

o GE Gh BR
Prtrt

Entrada de fluido

Figura 4-4: Tlustracién para justificar la adopcion del régimen de flujo pistén para la fase
fluida. Fuente: de Souza-Santos (2010).

4.2 Propiedades para fase sélida

De acuerdo con lo indicado en la seccién 2.6, la suposicion del modelo heterogéneo de
fase sélida continua conlleva a que en la fase sélida no se tengan en cuenta los gradientes
intraparticula de la temperatura y composicion de las especies, por lo cual, estas propiedades
son las mismas en la superficie y al interior de las particulas.

Se considera que la fase sélida es un material poroso compuesto por sélido y gas albergado
en los poros. Las propiedades de las particulas son determinadas utilizando propiedades
efectivas que combinan las propiedades de ambas fases.

4.2.1 Densidad y porosidad de particula

A medida que avanzan los procesos de degradacion térmica en la fase sélida, la densidad y
porosidad de las particulas cambian. Para determinar el cambio de la densidad durante el
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4. Propiedades fisicas y quimicas de fases gas y sélida

proceso de secado, se utiliz6 la correlacion descrita por Lam et al. (2007), dénde la variacion
de la densidad esta en funcién del contenido de humedad de la particula como se describe
en las ecuaciones 4-18 y 4-19. Para los procesos de pirdlisis y combustion la densidad y
porosidad fueron determinadas como un promedio ponderado entre las propiedades de la
biomasa y del carbonizado en funcién del grado de conversion («) como se presenta en las
ecuaciones 4-20 y 4-21 (Jensen, 2001). Los valores de densidad y porosidad para el bagazo
de cana y carbonizado son mostrados en la Tabla A-5.

Pp = Ppas (1 + yifzo) (4-18)
s pS’O
Podo = 7Y 5 (4-19)
(1 + yHQO)
p; = (1 - O‘)Pfa,o + apihar,ﬂ (4_20)
8; = (1 - a>€;,0 + agiha'r,(] (4_21)

Tabla 4-3: Valores de densidad y porosidad para bagazo de cana y carbonizado. Fuente:
*Canedo et al. (2021); **Verissimo et al. (2020).

Componente £p pp (kg/m?)

Bagazo de cana  0.73" 573"
Carbonizado  0.003** 250**

4.2.2 Masa y volumen de particula

La masa inicial de particula es calculada a partir de la densidad y la porosidad inicial de la
particula como se muestra en la Ec. 4-22

Mp,0,wb = (1 - EZ,O)(p;,O)(%,()) = paparente‘/p,o (4—22)

La masa de particula en cualquier instante de tiempo es obtenida teniendo en cuenta el
proceso de conversion termoquimica. Cuando la temperatura de la fase sélida es inferior a
373.15 K, se supone que en este rango tiene incidencia inicamente el proceso de secado y la
masa de particula es obtenida en funcién del cambio de humedad de acuerdo a la Ec. 4-23.
Cuando el valor de temperatura es superior a los 373.15 K, se da por finalizado el proceso de
secado e inician los procesos de pirdlisis y combustion. En consecuencia, la masa de particula
es obtenida en funcién de los componentes del sélido que se calculan a partir de la cantidad
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4.2. Propiedades para fase sélida

de materia organica sin reaccionar, la masa de carbonizado formada durante el proceso de
)

pirdlisis y la masa de este carbonizado que ha reaccionado durante su combustion como se

presenta en la Ec. 4-24.

My = My ouwb = Mpous (Vinoo = Vino) Para T <373,15K (4-23)
mp = Mp0,db (U)b) + Mpo,db (]- - wb) Ychar,o —
————

Masa de materia organica disponible = Masa de carbonizado formado
s s
(mpo.ab (1 — W) Yehar0) Yonar Para T° > 373,15K (4-24)

Masa de carbonizado que ha reaccionado

Por otra parte, el volumen de las particulas de la fase sélida es calculado a partir de la
relacion entre la masa de las particulas y la densidad aparente de la fase sélida, asi:

mp

Vp = (4-25)

4.2.3 Diametro equivalente de particula y area superficial volumétrica
de particula

Las particulas de bagazo de cana presentan una forma irregular, por lo tanto, se define un
diametro representativo para este tipo de particulas en el lecho suponiendo que existe una
particula esférica hipotética que tiene la misma relacién de volumen de la particula real como
se muestra en la Ec. 4-25 (Figura and Teixeira, 2007):

(1/3)
d, = (6%) (4-26)

™

El area de superficie especifica para materiales a granel se define como el area de superficie
total expuesta a un gas o fluido que fluye a través del material poroso (Figura and Teixeira,
2007). Esta area especifica representa el drea de transferencia de calor entre las fases sélida
y gaseosa por unidad de volumen. En particulas de forma irregular, el area superficial
volumétrica de las particulas sélidas se puede expresar como (Johansson et al., 2007):

6(1 — 5{,)

Sp = y
P

(4-27)

4.2.4 Calor especifico efectivo de la fase sélida

El calor especifico de la fase sélida es obtenido en funcion del grado de conversion entre la
zona del solido correspondiente a la biomasa (material organico) y la otra que es carbonizado
como se muestra en la Ec. 4-28 (Jurena, 2012). El calor especifico para bagazo de cafia a 298
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4. Propiedades fisicas y quimicas de fases gas y sélida

K es de 1760 J/kg K (Verissimo et al., 2020) y el calor especifico para el carbonizado de
bagazo de cana es obtenido a partir de la correlacion presentada en la Ec. 4-29a a Ec. 4-29d
(Eisermann et al., 1980).

Co=(1=a)Cs,, +aCs oy (4-28)

Cp char = Yef,dafCp.p + Yor.daCpwr + Yos.dasCpovs (4-29a)

Cop = —0,218 + 3,807 x 10731 — 1,758 x 1077 (4-29D)

Cpwy = 0,728 + 3,391 x 107°T* (4-29¢)

Chp = 2,273 + 2,554 x 107°T* (4-294)
Dénde:

F': fraccién masa seca y libre de ceniza de carbon fijo

Vi: Materia volétil primaria (90 % del total de la materia volatil en daf)

V5: Materia volétil secundaria (10 % si la mv >10 %; es igual a la mv si el contenido total de
mv <10 %)

Cp: Calor especifico del carbon fijo (kJ/kg K)

Cp.u,: Calor especifico de materia volétil primaria (kJ/kg K)

Ch.,: Calor especifico de materia volatil secundaria (kJ/kg K)

El calor especifico efectivo de la fase sélida es calculado a partir del calor especifico de los
gases contenidos en los poros de la particula sélida y el calor especifico del material sélido
(Patifio, 2011):

(pCp)Z =& (pCp)’ + (1 — &) (pCy)° (4-30)

4.2.5 Conductividad térmica efectiva de fase sélida

La conductividad térmica del sélido es descrita con base en la proporcionalidad entre el calor
especifico volumétrico del solido y su conductividad térmica como se muestra en la Ec.4-31
(Patifio, 2011). La constante de proporcionalidad (6,4141 x 10~7) es obtenida a partir de
mediciones para el grafito amorfo a 300 °C (Patifio, 2011).

S — m2 s S
A =6,4141 x 1077 (8> Csp (4-31)

37



4.3. Coeficiente de transferencia de calor entre fase solida y fase gas

La conductividad térmica efectiva del lecho es calculada utilizando el modelo de celda de
MISSENARD empleado por Jensen (2001). Este modelo es aplicable a sélidos dispersos y
estd en funcion de la conductividad térmica de la fase sélida y la conductividad térmica de
la fase gaseosa:

A=\ (1 P Cll) (fs —AY ) (4-32)
A= (1=g) " (= 2)

426 \Velocidad de fase sdlida

De acuerdo con el planteamiento realizado por de Souza-Santos (2010), la suposicién de
flujo piston conduce a que el consumo de particulas solidas sea casi uniforme para la seccion
transversal del lecho. Bajo este supuesto, es razonable deducir que las particulas de la fase
solida fluyen en un movimiento casi uniforme hacia abajo. Por lo tanto, se puede tomar como
una aproximacion valida al movimiento general de la fase sélida el régimen de flujo piston.

Teniendo en cuenta el modo de operacion del equipo, el desplazamiento de las particulas se
presenta a través del area inferior del volumen de control y el movimiento es propiciado por
los términos fuente asociados a los procesos de conversion del combustible. Consecuentemente,
la velocidad de la fase solida puede ser determinada a partir del planteamiento de la ecuacion
de conservacion de masa para el volumen de control, donde la densidad del sdlido y los
términos fuentes asociados a las reacciones quimicas son conocidos en el intervalo de tiempo
analizado:

aps ausps
= (1— y :

(1—¢) (4-33)

4.3 Coeficiente de transferencia de calor entre fase sélida
y fase gas

El coeficiente de transferencia de calor entre la fase sélida y la fase gaseosa es determinado a
partir del numero de Nusselt:

Nug M
hys = % (4-34)
P

La metodologia para determinar el nimero de Nusselt para un lecho de particulas corresponde
a la reportada por Schliinder and Tsotsas (1988), en la cual, este ntimero se obtiene mediante
la expresion:

Nugs = K fo, Nugi (4-35)

Dénde Ky f., son factores de correccion, y Nugg es el numero de Nusselt para la transferencia
de calor en una particula. Las variables de la Ec. 4-35 son explicados a continuacion:
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4. Propiedades fisicas y quimicas de fases gas y sélida

» Factor de correccion (K): Este factor considera la influencia de la direccion del
flujo de calor (ya sea calentamiento o enfriamiento) en relacién con el coeficiente de
transferencia de calor, teniendo en cuenta la temperatura de los cuerpos involucrados
(Patino, 2011). Para la fase gas el factor de correcciéon esta dado por la siguiente
correlacion:

T9 0,12
K={— 4-
() (420

» Factor de correccion (f.,): Este factor tiene en cuenta la presencia de otras
particulas en el lecho de combustible que alteran el flujo del gas. Se determina de
acuerdo con la siguiente ecuacion:

foo=1+15(1—¢,) (4-37)

» Nidmero de Nusselt (Nugg): Este ntimero para la transferencia de calor sobre una
sola particula es calculado teniendo en cuenta la naturaleza turbulenta y laminar del
flujo:

Nugk = 24\ NtZoinar + N2 putense Para: 0,1 < Rey <107y 0,5 < Pr < 2500
(4-38)

El ntimero de Nusselt promedio para un flujo laminar y turbulento esta dado por las
Ecs. 4-40 y 4-42, respectivamente:

Ntaminar = 0,664Rel)* Pr'/? (4-39)

0,037Re® Pr
1+ 2,443Rez" (Pr2/3 — 1)

Nuturbulento = (4'40)

La longitud caracteristica para los calculos del niimero de Reynolds y Nusselt es el diametro
de particula. El nimero de Reynolds equivalente (Re,,) tiene en cuenta la incidencia de la
conveccion natural en el coeficiente de transferencia de calor y se calcula de la siguiente
manera:

1/2
Reey = (Regb - fg) (4-41)

Doénde el nimero de Grashof esta dado por:

B SRe.,

Gr 5

(4-42)
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Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

5 Procesos de degradacion térmica del
combustible

Los procesos de degradacion térmica durante la combustion de bagazo de cana son secado,
pirdlisis y combustiéon de volatiles y carbonizado. Estos procesos suceden de manera secuencial
a medida que se incrementa la temperatura en el lecho. Es neceserio especificados de manera
adecuada para resolver los términos fuente del conjunto de ecuaciones mostrados en la seccion
3.

5.1 Secado

La velocidad con la que ocurre el proceso de secado se describe por medio de la tasa de
evaporacion (7., ..). Esta representa la influencia de la temperatura de la fase sélida en la
tasa de evaporacién y se describe por medio del modelo cinético de primer orden modificado
por Miltner et al. (2008) para biomasa (Ec. 5-1). En la figura 5-1 se muestra la tasa de
evaporacion para diferentes temperaturas del solido suponiendo una densidad, porosidad y
contenido de humedad de particula de 579 kg/m?, 0.73 y 0.40, respectivamente. El modelo de
secado es dependiente de la temperatura de la fase sélida, por lo tanto, cuando la temperatura
es cercana a la temperatura de ebullicién, se presenta una mayor tasa de evaporaciéon (Fig.
5-1). Este modelo estéd limitado hasta una temperatura de 475 K, por encima de este valor,
el modelo no es valido y produce resultados no realisticos.

.5 s s k
P = binol1 =2 T — 475 | H0) 5-1)

En la Ec. 5-1, kpy,o corresponde a la constante de la tasa de evaporacién que se determina
por medio de la expresién tipo Arrhenius de la Ec. 5-2 propuesta por Miltner et al. (2008).

(5-2)

k0 = 2,822 x 10~ exp (— 10584)

Ts

Por otra parte, el término fuente en la ecuacién de conservacion de energia en fase solida
(Ec. 3-18) para el proceso de secado es obtenido a partir de la tasa de evaporacion y el calor
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5. Procesos de degradacion térmica del combustible

latente de vaporizacion del agua:
i

m3

(5-3)

.S S
Tdry,th - rdry,mh’fg

El calor latente es calculado en funcién de la temperatura de la fase sélida (T en °C) de
acuerdo con la correlacién de Srikiatden and Roberts (2008):

hy, = 25013 — 2,3017° — 0,00142(T*)?  [kJ /kg] (5-4)
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0.100
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Velocidad de secado [kg/s]

Figura 5-1: Velocidad de evaporacién para diferentes temperaturas del solido. Fuente:
elaboracion propia.

5.2 Pirdlisis

La velocidad de reaccion del proceso de pirdlisis para bagazo de cana fueron modeladas
utilizando el modelo de una reaccién global sencilla (Ec. 2.8). Esta velocidad es el resultado de
la ocurrencia de la descomposicién de tres pseudo componentes de la biomasa: hemicelulosa,
celulosa y lignina. Para modelar la descomposicién de cada pseudo componente, se utiliz6 un
modelo cinético de reacciones paralelas independientes como se muestra en la Ec. 5-5 Gémez
et al. (2008):

dwym,
IR (5-5)

Doénde wy,, es la masa normalizada de materia organica de biomasa que no ha reaccionado, k
es un seudo componente y y; es la fraccion masa de cada pseudo componente en la biomasa.
La velocidad de reaccién r de cada pseudo componente fue modelada de acuerdo con la Ec.
5-6 (Gomez et al., 2008), dénde los pardametros cinéticos ko, Fa, w; y n; para bagazo de cana,
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5.2. Pirdlisis

son obtenidos a partir del estudio reportado por Rincén and Gémez (2008) y mostrados en
la tabla 5-1.

. dwbm,k

K= = ko pe B/ BTy (5-6)

dt ’

Tabla 5-1: Parametros cinéticos para pirélisis de bagazo de cana de aztcar. Fuente: Rincon
and Gémez (2008).

Reaccion pseudo
componente (k) Eay, (kJ/mol)  kog (1/s) wi (%) ny

1 234.67 8.7el8 21 1
2 228.05 2.9e16 50 1
3 30.0 0.3 41 1

En la Figura 5-2 se muestra la comparacion de los resultados experimentales reportados
por Rincon and Gémez (2008) con los datos modelados para pirdlisis de bagazo de cana
donde se muestra la velocidad de reaccion y la pérdida de masa utilizando una velocidad de
calentamiento de 10 K/min. La curva de pérdida de masa presentada corresponde a la masa
normalizada de biomasa remanente, donde el modelo propuesto presenta un buen ajuste con
los datos experimentales como se muestra en la tabla A-8. De estos resultados se puede
deducir que a 800 K la mayor parte de la materia organica de la biomasa ha reaccionado y
estos resultados corresponden a los datos reportados por Rincén and Gémez (2008) para
este mismo tipo de biomasa.

a) — Model e Experimental b) —— Model e Experimental
10
0.0000
L 0.8F
g -0.0025 -7;-
= ~0.0050 - S o6k
g X
E- L S
gﬁ 0.0075 S04l
° =
—-0.0100 3
0.2
-0.0125
1 1 1 1 1 0.0 L
400 600 800 1000 1200

1 1 1 1 1
400 600 800 1000 1200

Temperature [K] Temperature [K]

Figura 5-2: Pirdlisis de bagazo de cana: a) velocidad de reaccién y b) pérdida de masa.

Durante el proceso de pirdlisis, cada pseudo componente (k) produce carbonizado, y gases
(CO, COq, CHy, Hy, H50 y alquitran), por lo tanto, la suma de la contribucién realizada por
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5. Procesos de degradacion térmica del combustible

cada producto de cada pseudo componente da como resultado la cantidad total de producto
obtenido, como se muestra en la ecuacién 5-7:

dy; 3 dwy,
=K Yir—r b-7
dt =T (5-7)

Dénde K es la tasa de calentamiento [K/s] y y;x es determinado a partir de la tasa de
conversion de biomasa de cada seudo componente usando la ecuacion estequiométrica global
5-8 y la condicién presentada en la ecuacién 5-9:

Wem,k = (YeharkWehark) + (Y0, kWc0sk) + (Yoo xWeo k) +
(Yem, ke, k) + (Y kWi k) + YTar kWrark) (5-8)

Yk = Yehark T YcOo,k + Yook + YoHsk T YHok T YTark (5-9)

A partir de las ecuaciones 5-8 y 5-9 (112) se determinaron los coeficientes estequiométricos
de los productos de pirélisis para cada reaccion paralela independiente y las fracciones totales
de los productos al final del proceso de pirdlisis como se muestra en la Tabla 5-2. De igual
forma, la Figura 5-3 muestra la comparacién entre las curvas experimentales y modeladas
del rendimiento maésico y evolucién de las diferentes especies gaseosas en el proceso de
pirdlisis en funcién de la temperatura. Los datos simulados muestran un buen ajuste con los
datos experimentales (ver tabla A-8) para las especies que se generan en mayor cantidad
(Carbonizado (char), COy, CO y alquitran (Tar)).

Tabla 5-2: Coeficientes estequiométricos de productos de pirdlisis para cada reaccién paralela
independiente k.

Reaccién
pseudo Ychar Yoo, Yco YCH, YH, YTar
componente  (kg/kgvm) (kg/kgom) (kg/kgom) (kg/kgom) (kg/kgom) (kg/kgom)
k
1 0.0336 0.0260 0.0221 0.0197 0.0018 0.0829
9 0.0876 0.0444 0.0224 0.0001 0.0049 0.2871
3 0.0699 0.0409 0.0263 0.0098 0.0004 0.2188
Moaél)ado 0.1910 0.1113 0.0708 0.0296 0.0072 0.5887
Experimental

(1) 0.1908 0.1110 0.0710 0.0296 0.0072 0.5888
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Figura 5-3: Especies generadas durante el proceso de pirdlisis.

5.3 Combustion

El proceso de combustion comprende la combustion de volétiles y la del carbonizado. Los
volétiles liberados de las particulas consisten en gases ligeros (CO, CO,, CHy, H20O, Hy)
y alquitran. La combustion de estos compuestos es homogénea y no se produce ninguna
reaccion heterogénea del carbonizado durante este proceso (Khodaei et al., 2015). Una vez
que los volatiles han sido liberados desde las particulas, en el producto sélido solo queda
carbonizado puro y cenizas. Los productos principales de la combustion del carbonizado son
CO, COq y HyO (Khodaei et al., 2015).
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5. Procesos de degradacion térmica del combustible

5.3.1 Combustion de volatiles

En la combustion de productos volatiles, se considerd el mecanismo de reacciones propuesto
por Di Blasi (2004) para biomasa. Este mecanismo tiene en cuenta las reacciones para
alquitran (Ec. 5-10, R1), metano (Ec. 5-11, R2), monéxido de carbono (Ec. 5-12, R3) e
hidrégeno (Ec. 5-13, R4) como se muestra a continuacién:

R1: C,H,0,+v0,03 — vcoCO + vy,0H20 (5-10)
R2: CH;+ 150, — CO +2H,0 (5-11)
R3: 2C0+ Oy — 2C0, (5-12)
Ri: 2H, + Oy — 2H,0 (5-13)

Las velocidades de reaccion cinética para las reacciones homogéneas durante la combustion
de volatiles asi como sus correspondientes parametros cinéticos, fueron modelados de acuerdo
con Di Blasi (2004). Estos parametros son presentados en la tabla 5-3.El término de porosidad
del lecho se incorpora en las ecuaciones de velocidad de reaccién cinética para ajustar el
volumen en el que tienen lugar las reacciones (en fase gaseosa) al volumen total del reactor.

Tabla 5-3: Velocidades de reaccién para reacciones homogéneas. Fuente:Di Blasi (2004).

Reaccion Velocidad cinética (kmol/m?3s)
; —9650
R1 ra = (9,2 X 10%)exp | ——— | T9CT74,-Co,
9650
R2 T = (9,2 x 10%)exp ( ) T9Ccw,Co,
R3 Teg = 81,(1 3 X 1011)exp ( ) CCOCOQC%SO
10000
R4 = &,(10")exp ( > Co,CH,

Los productos volatiles liberados desde las particulas deben mezclarse con el aire antes de
que se produzca la combustiéon Khodaei et al. (2015). Por lo tanto, para una prediccién
precisa de la velocidad de reaccién, no basta considerar inicamente la cinética de reaccién
limitada por la temperatura. Se hace necesario poder predecir el grado de mezcla entre el
agente oxidante y los volatiles presentes en el lecho de combustible (Dernbecher et al., 2019;
Khodaei et al., 2015). Para describir la mezcla de volatiles y aire primario dentro del lecho
de combustible, se utilizé el modelo simplificado de Yang et al. (2002), el cual se basa en
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5.3. Combustién

la ecuacion de Ergun para la caida de presién dentro del lecho de combustible. La tasa de
mezclado se expresa asi:

Cgas,i Cbg} (5_14)

Tmiz,i = kmwchwcmZn
Vgas,i VOq

Dénde C,,;, es la constante adimensional de mezclado que de acuerdo con Frigerio et al.
(2008) adquiere un valor de 0.85. ky,;, corresponde la constante de mezcla de gas con el aire
que se determina como:

Dim (1 — Eb)2/3 i 1 75,ug (1 — 56)1/3
’ dye

pb

dg&b

Finalmente, la velocidad de combustion de cada especie i se determina como el minimo entre
la velocidad cinética de oxidacion y la velocidad de mezclado con el oxidante:

kmol
i = AN T, Tmig,i 5-16
TR = TN [Tei, Tmiz ] [m?’s] ( )
5.3.2 Combustién de carbonizado
La reacciéon de oxidacion del carbonizado es mostrada en la Ec. 5-17 (R5):
R5: OxHyOz + U0202 — veoCO + ’UC()2002 + UH20HQO (5—17)

La relaciéon CO/CO, es esencial para calcular la proporcion entre las moles generadas de
monoéxido de carbono y diéxido de carbono. Esta relacion se determiné utilizando la formula
presentada por Anca-Couce et al. (2017) (Ec. 5-18), donde el pardmetro v es dependiente de
la temperatura. Este parametro varia de 0 a 1, siendo 0 exclusivamente para la produccion
de C'O,. De igual manera, se utilizaron los parametros A = 12, F, = 3300K en la Ec. 5-18,
los cuales han sido ampliamente utilizados para carbonizados provenientes de biomasas
(Anca-Couce et al., 2017).

co A ( Ev)
X erp | —,
€O,  _ r (5-18)
l—l—CO 1+ Axex (—EU)
CO, P\™ s

Para la velocidad de reacciéon del carbonizado se considerd una ecuacién de tasa global de
reaccion (Ec. 5-19) donde se tienen en cuenta las resistencias cinéticas (k.) y difusivas kq)
ademads del area, el nimero de densidad de particula y la concentracion de oxigeno (Verissimo
et al., 2020):

AC (lTnC ar
rs = 1[0 (5-19)
ke ke
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La constante de velocidad cinética de reaccién k. viene dada por una ecuacién tipo Arrhenius
(Ec. 5-20) con los pardametros cinéticos A =3.85E01 (m/s) y Fa = 55.2 (kJ/mol) reportados
por Daood et al. (2010). Por otra parte, el area superficial A, v el niimero de densidad de
particula ngu,, estan dados por las ecuaciones 5-21 y 5-22, respectivamente, en las cuales
se supone que las particulas de carbonizado son esféricas. Estos valores son utilizados para
convertir una tasa de reaccién superficial a una tasa volumétrica (Verissimo, 2018).

E
k. = Agexp (— R;S> (5-20)
d2
Achar = % [m2] (5—21)
(1 - echar> 3
char — 22— 1 -22
e ﬂ-dg,char [ /m ] (5 )

La constante de transferencia de masa, indicada en la Ec. 5-19, se determina considerando
la difusividad del oxigeno, el nimero de Sherwood y el diametro de particula, tal como
se describe en la Ec. 5-23.La obtencién del ntimero de Sherwood se lleva a cabo mediante
la correlacion de Ranz-Marshall (Ec. 5-24). El calculo del niimero de Schmidt se realiza
conforme a lo demostrado en la Ec. 5-25.

Do, Sh

k 5-23
I dp,char ( )
Sh =24 0,6Re!/?Sc!/3 (5-24)
. :ugas _
Sc= Do (5-25)

5.4 Entalpias de reaccion

Para las reacciones homogéneas (R1 a R4 en Ec. 5-10 a Ec. 5-13, respectivamente), la entalpia
global de reaccién es calculada como la suma de las entalpias de cada una de las reacciones
que se dan en la fase gas (Ec. 5-26). En el caso de la reaccién heterogénea (R5 en Ec. 5-17),
esta es obtenida a partir de la ecuacion 5-27.

A;LR = AiLRl + A]TLRQ —+ ABRg -+ ABR4 (5—26)
La entalpia molar de cada reaccién es calculada como:
= 9 = 9 <
AhRﬂ' = Z U; </ Cpﬂ'dT + ht z) — Z U; < pridT + ht z) (5—27)
Prod To , Reac To 7

Doénde v; es el coeficiente estequiométrico y hiz es la entalpia de formacion estandar de la
especie i a la temperatura de referencia (T = 298,15K).
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5.5 Términos fuente

5.5.1 Términos fuente para la ecuacion de conservacion de especies
para la fase gas

El término fuente para la ecuacién de conservacién de especies en la fase gaseosa (S57,,)
mostrado en la Ec. 3-1, es calculado de la siguiente manera:

SZm = S%O,m—i_sg'OQ,m+S%H4,m+S%H4,m+S§]{2,m+5§;{20,m+Sé])2,m+sg“ar,m [TTL?S] (5_28)

Doénde los términos fuente para cada una de las especies generadas o destruidas en la fase
gas durante los procesos de degradacion térmica son los siguientes:

%O,m = 7.a%O,pyrpZaf,O (1 - Eb) +
("R1VCO,R1 + TR2VCO,R2 + TR3VCO,R3 + TR5VCO,R5(1 — €1)) Moo  (5-29a)

S 00m = 100 pyrPiaro (1 — €5) + (FR3VCOy, k3 + FR5VCOL,R5 (1 — €0)) Mco, (5-29b)
S ttam = ety pyrPiaro (1 — ) + (Fravem, m2) Men, (5-29¢)
Sy = Py pyrPiiaro (1 — &) + (FRraVHy 1) M, (5-29d)

~g . .g s
SHgO,m = THy0,dry + THQO,pyrpdaf,O (1 - gb) +

(TR1VH,0,R1 + TR2UH,0.R2 + TRAVH,0,Ra + TR5VH,0,r5(1 — €b)) Mu,0 (5-29€)

g _ . . . . .
Oy = (TRIVO,,R1 + TR2VO,,R2 + TR3VO,,R3 + TRAVO,,RA + TR5VO,,R5 (1 — €)) Mo,
(5-2f)

%anm = 7;g“ar,pyrpZaf,O (1 - 8b) + (levTar,Iﬂ) MTar (5—29g)

5.5.2 Términos fuente para la ecuacion de conservacion de energia
para la fase gas

El célculo del término fuente para la ecuacién de conservacion de energia en la fase gaseosa,
representado por SY,, segiin la Ec. 3-6, se realiza considerando el producto de la velocidad y
la entalpia de reaccién para cada reacciéon homogénea:

. . . _ S
St = TriAhpy + 7R ARy + 7R3 AhRs + TRaARRY [] (5-30)

m3
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5. Procesos de degradacion térmica del combustible

5.5.3 Términos fuente para la ecuacién de conservaciéon de especies
para la fase sdlida

El término fuente para la ecuacién de conservacién de especies en la fase sélida (S?,))
mostrado en la Ec. 3-11, es calculado de la siguiente manera:

st,m - Scslry,m + Szfol,m + cshar,m |]ﬁ%;| (5_31)

Doénde los términos fuente para cada una de las especies generadas o destruidas en la fase
solida durante los procesos de degradacion térmica son los siguientes:

Sjry,m = _ffflry,m (5-32&)
5ol,m = f;aspw (5-32]3)
‘ghar,m = 7'ﬂ(‘j]w,rpy,, - f‘R5Mchar (5-32(3)

5.5.4 Términos fuente para la ecuacion de conservacion de energia
para la fase sélida

El célculo del término fuente para la ecuacién de conservacion de energia en la fase sélida,
representado por S7,, segin la Ec. 3-18, se realiza de la siguiente manera:

: s AT W
th = _rdry,mhfg — "rsAhRs |:T713] (5-33)
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Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

6 Técnicas de discretizacion y solucion
numeérica

El conjunto de ecuaciones que conforman el modelo mateméatico de combustion para bagazo
de cafia presentadas enla seccién 3 constituyen un sistema de ecuaciones acopladas y no
lineales. Por lo tanto, se deben emplear métodos numéricos para resolver el sistema de
ecuaciones planteado. Este capitulo describe las técnicas de discretizacién y solucién del
sistema de ecuaciones para la soluciéon del modelo planteado.

6.1 Discretizacidn de ecuaciones

Las ecuaciones fueron discretizadas utilizando el método de volimenes finitos descrito por
Patankar (1980), el cual reformula las ecuaciones diferenciales en un conjunto de ecuaciones
algebraicas para su implementacion en la simulaciéon computacional.

El conjunto de las ecuaciones diferenciales parciales de balance de masa y energia presentadas
en la seccion 3, puede ser presentado por la ecuacién general 2-1, donde la variable dependiente
es denotada por ¢. En la figura 6-1a se presenta el lecho de particulas representado como
un rectangulo y el dominio computacional de calculo es dividido en volimenes de control
que no se superponen y forman una malla regular uniformemente espaciada.

La ecuacion diferencial es integrada sobre cada volumen de control dando como resultado
la ecuacion discretizada que contiene los valores de ¢ para cada uno de los voliimenes de
control de la malla. El término transitorio en cada una de las ecuaciones de conservacion
fue discretizado utilizando un esquema temporal implicito. Los términos difusivos fueron
discretizados utilizando el esquema de diferencias finitas centradas de segundo orden de
precision. Los términos convectivos para la ecuacién de conservacion de especies y energia
en la fase gas fueron aproximados por el esquema Upwind de primer orden, mientras que
para estas mismas ecuaciones en la fase solida se utilizé el esquema Power-Law.
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6. Técnicas de discretizaciéon y solucion numérica

a) b)
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Figura 6-1: a) Malla computacional implementada y b) volumen de control.

En la figura 6-1, el punto P es el centro de celda del volumen de control, mientras que los
puntos W, E, N y S son los puntos de centro vecinos oeste, este, norte y sur, respectivamente.
En estos puntos las variables son almacenadas. El volumen de control mostrado en la Figura
6-1b esta definido por las caras w, e, n y s, las cuales, rodean el punto P de la malla. Los flujos
totales J., Jy, Jn v Js estan definidos por el término convectivo y difusivo y son integrados
sobre las caras del volumen de control. El procedimiento de integracion y discretizacion son
mostrados en el apéndice A.6.

El proceso de discretizacion conduce a un conjunto de ecuaciones nominalmente lineales de
la forma mostrada en la Ec.6-1, donde se utiliza la notaciéon de puntos de centro para los
nodos computacionales (centros de celda):

appp = apPp + awdw + andn + asps + b (6-1)
Doénde:

ag = D A(|P.|) + max(—F,0) (6-2)

aw = Dy A(|Py|) + max(F,,0) (6-3)

ay = D,A(|P,]) + max(—F,,0) (6-4)
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6.2. Métodos de solucidén numérica

as = D;A(|Ps|) + max(Fs, 0) (6-5)
o _ PPAV

UV (6-6)

b= ScAV + a%e% (6-7)

ap = ap + aw + ay + ag + a% — SpAV (6-8)

a% y ¢% se refieren a los valores conocidos en el tiempo ¢, mientras que los otros valores
(op, Or, dw, ON, ¢s) son los valores desconocidos en el tiempo ¢ + dt. Las Tasas de flujo
F, . n,s ¥ las conductancias D, ,, . s han sido definidas en el apéndice A.6 en la Ec. A-28a a
Ec. A-28d y la Ec. A-38, respectivamente. La funcién A(|P|) puede ser seleccionada de la
tabla A-6 para el esquema de discretizacién espacial deseado.

6.2 Meétodos de solucidn numérica

Como resultado del proceso de discretizacién se obtiene un conjunto de ecuaciones algebraicas
lineales o no lineales dependiendo de la naturaleza de la ecuacién diferencial parcial de la
que se deriva (Ferziger et al., 2019). Las matrices obtenidas de las ecuaciones diferenciales
parciales son dispersas, donde los elementos distintos de cero se encuentran en un pequeno
nimero de diagonales definidas. Para la solucién de las ecuaciones algebraicas existen dos
familias de técnicas: métodos directos y métodos indirectos o iterativos (Ferziger et al., 2019;
Versteeg and Malalasekera, 2007).

En los métodos directos se supone que la matriz es muy dispersa lo que simplifica la
solucién (Ferziger et al., 2019). Algunos ejemplos de estos métodos son la eliminacién de
Gauss, descomposicién LU, sistemas tri diagonales, entre otros. Sin embargo, los factores
triangulares de las matrices dispersas no son dispersos, por lo tanto, el costo computacional
de estos métodos es bastante alto (Ferziger et al., 2019).

Por otra parte, los métodos iterativos son utilizados preferiblemente para problemas no
lineales, pero son igualmente validos para sistemas lineales dispersos. Estos métodos suponen
una solucion y aplican un algoritmo para mejorarla sistematicamente, lo que conduce a la
convergencia tras un determinado nimero de iteraciones (Ferziger et al., 2019; Versteeg and
Malalasekera, 2007). Los métodos iterativos presentan ventajas a nivel computacional en
cuanto al uso eficiente de memoria y la facil implementacién en codigo informético (Jurena,
2012).
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6. Técnicas de discretizaciéon y solucion numérica

Para la solucion del sistema de ecuaciones planteado en el capitulo 3, se implementé el
método de Gauss-Seidel. Este método presenta mejores caracteristicas de convergencia, es
menos costoso en memoria puesto que no almacena nuevas estimaciones en una matriz
separada y utiliza la tltima estimacién disponible en los calculos (Moukalled et al., 2016).
La ecuacion iterativa es la siguiente:

bp = apPp — apPr — awdw — andn — asps + ScAV (6-9a)

ap

_ bp — appr — awdw — andN — asps + ScAV
ap

op

(6-9b)

El método de Gauss-Seidel utiliza los valores més recientes en la iteracion de la variable
¢p utilizando los valores de los centros de celda cercanos (¢g, ¢w, ¢n, ¢s). Una vez se ha
obtenido el valor de ¢ en el punto P, se procede a calcular el valor de ¢ con el siguiente
centro de celda vecino. Por lo tanto, se requiere el almacenamiento de las variables en la
iteracion actual y los valores en el instante de tiempo anterior. Cada intervalo de tiempo es
iterado espacialmente hasta alcanzar el criterio de convergencia deseado.

6.3 Convergencia

Las ecuaciones de gobierno son resueltas de manera secuencial y desacoplada, en consecuencia,
se deben realizar iteraciones sucesivas en cada paso de tiempo para obtener una solucion
convergente. Una vez se ha terminado el proceso de iteracién espacial los valores de las
propiedades y los coeficientes son actualizados de acuerdo con el valor actual de la variable
solucién (temperatura, fracciones masa, velocidad) en el correspondiente paso de tiempo.
Este método de solucién de las ecuaciones es 1til por su efecto estabilizador en iteraciones
sucesivas y en términos de memoria computacional es eficiente, aunque se requieren tiempos
computacionales mas largos (Jurena, 2012).

6.3.1 Criterio de convergencia

En los procesos de solucion iterativa se debe determinar con qué precision se han satisfecho
las ecuaciones de conservacion para obtener una solucion lo suficientemente éptima. Por lo
tanto, se debe establecer una forma para determinar el nivel de convergencia de las iteraciones
realizadas. La convergencia de las iteraciones es juzagada mediante residuales escalados
(adimensionales). Esto es un método estandar en aplicaciones CFD que esta basado en el
imbalance del conjunto de ecuaciones discretizadas (Ec- 6-1) (Jurena, 2012). El imbalance de
la ecuacién discretizada para una variable escalar ¢ esta definido por el residual no escalado.
Este puede ser escrito en forma matricial como se muestra en las Ecs. 6-10 y 6-11 o puede
ser descrita de manera equivalente en términos de la ecuacion discretizada para el escalar ¢
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6.3. Convergencia

como se describe en la Ec. 6-12.

A A A A [on by Ry
Ao A Agg 02 bo Ry

A
— 172 = 6-10
Ay As Ags A | lés| " |bs| = | Ry (6-10)
A A A A]le] ) IR
R,=|b—-A-9| (6-11)
apdp — D wdm —bp =R, (6-12)

CeldasP

El residual no escalado R, proporciona una medida de error en la soluciéon A - ¢ = b. Este
residual se expresa en las mismas unidades de la variable que se esta calculando. Mide la
magnitud absoluta del error en cada celda o punto de la malla en la simulacién. Por lo
general, se expresa como la norma de algin tipo (por ejemplo, la norma 1.2). Con el objetivo
de proporcionar una medida adimensional que facilite la interpretacién del método numérico,
este residual debe ser escalado.

El concepto de residual escalado se refiere a una versiéon normalizada del residual no escalado
donde su objetivo es hacer que los residuos sean adimensionales y comparables entre diferentes
condiciones o modelos. La escala puede basarse en la magnitud de las variables fisicas o en
otros parametros relevantes. De acuerdo con Greenshields and Weller (2022) para reducir la
dependencia del residual de la geometria y la variable solucion, la escala se puede establecer
apartir de las normas A - ¢ y b dando lugar al residual escalado:

b—A-
o lb-A-¢| 613)
lA-¢—A-¢f+][b-A-0]
Dénde || ... || es la norma de la matriz y ¢ es el valor medio de ¢ en todas las celdas. Cuando

se reduce la dependencia de la escala, el residual escalado se puede utilizar para comparar el
nivel de error de manera equitativa entre simulaciones a diferentes escalas (Greenshields and
Weller, 2022). El solucionador iterativo se detiene cuando se cumple la condicién de que el
residual absoluto es inferior a una tolerancia absoluta: R, < Rgps.

6.3.2 Relajacion de la solucién iterativa

La relajacion es un método que permite mejorar la convergencia de problemas no lineales y
evita divergencias cuando se parte de un campo inicial supuesto que podria estar lejos de
la solucion. Las no linealidades pueden surgir a partir de la no ortogonalidad de la malla,
la presencia de términos fuente, la naturaleza no lineal de las ecuaciones modeladas, entre
otras, las cuales, generan grandes variaciones de ¢ entre iteraciones. Consecuentemente, se
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6. Técnicas de discretizaciéon y solucion numérica

presentan grandes fluctuaciones en los términos fuente y en los coeficientes que a su vez
provocan la divergencia en la solucién iterativa (Moukalled et al., 2016).

Para garantizar la convergencia y estabilizar el proceso de solucion iterativa, es necesario
ralentizar los cambios en ¢ entre las iteraciones aplicando el método de relajacién (under
- Relaxation). La relajacion de la solucién puede realizarse de manera explicita después
de obtener la soluciéon o implicitamente cuando se incorpora su efecto antes de obtener la
soluciéon como se muestra a continuacion:

» Relajacion explicita: En este método, cuando se finaliza cada iteracién y se ha
obtenido una nueva solucién, el valor calculado en cualquier celda es modificado:

Tlgew - gd + )\¢ <¢£zlculado - gbfld) (6_14)

Dénde A\? es el factor de relajacion, el cual, para los métodos explicito e implicito es
interpretado de acuerdo con el valor asignado como (Moukalled et al., 2016):

e X < 1: Resulta en una sub — relajacién, la cual, ralentiza la velocidad de
convergencia y aumenta la estabilidad del calculo. Por lo tanto, disminuye la
posibilidad de divergencia de la solucién.

e \? = 1: No se aplica relajacién.

« )\? > 1: Resulta en sobre — relajacién, la cual acelera la convergencia, pero
disminuye la estabilidad numérica del calculo.

= Relajacion implicita: Existen varios enfoques en este tipo de método de relajacion
entre los cuales se destacan el enfoque de Patankar, el factor-E y la técnica de relajacion
transitoria falsa (Moukalled et al., 2016). En la solucion del sistema de ecuaciones se
utilizé el enfoque de Patankar:

a 1— )\
TI; + > by = bp + ( J ) apdp? (6-15)
nb

En la Ec. 6-15 el factor de relajacién A? modifica el coeficiente de la diagonal y el lado
derecho de la ecuacién sin modificarla matematicamente. Cuando se utiliza A? < 1, se
aumenta el dominio de la diagonal del sistema algebraico y se mejora la estabilidad de
la solucién iterativa.

Segun lo expuesto por Jurena (2012), las variables dependientes, como la temperatura,
pueden ser subrelajadas mediante el uso de relajacién explicita. No obstante, se ha observado
que subrelajar las ecuaciones discretizadas resulta mas beneficioso, ya que esto conduce a
una matriz del sistema més diagonalmente dominante. Dicha caracteristica ejerce un efecto
estabilizador en las iteraciones subsiguientes. De acuerdo con esta consideracion, se opté por
implementar el método de relajacién implicita.

95



6.3. Convergencia

6.3.3 Linealizacién de términos fuente

Los términos de transferencia de calor entre las fases gas y sélida de las ecuaciones 3-6 y
3-18 son funciones no lineales dependientes de la temperatura de cada fase. Estos términos
fueron linealizados con el objetivo de estabilizar el proceso iterativo. La linealizacién del
término fuente fue realizada aplicando la expansién en una serie de Taylor alrededor del
ultimo valor conocido. Para un volumen de control P, el término fuente puede ser escrito
como se indica en la Ec. 6-16:

S = Sc+ Spopp (6-16)

Dénde S¢ denota la parte constante de S y Sp denota el coeficiente de ¢p. Si se denota ¢}
como el valor de ¢p en la iteracion actual, ahora se puede escribir una expansion en serie de
Taylor de S sobre ¢} como:

as
dop

Esto da como resultado las Ecs 6-18a y 6-18b:

s—5+ (1) - (617

. (98,
SC =5 — (M) ¢P (6-18&)
05 \"

Doénde (dS/dg)* es el gradiente de S evaluado en ¢%. Para el caso del término fuente para
la fase gas S¢ y Sp son calculados como:

Sc =al,T® (6-19a)

esp

Sp=ad, T? (6-19b)

esp

Dénde el término af, y a;,, para las fases gas y solida, respectivamente, es obtenido en

términos del area superficial especifica de particula, el coeficiente de transferencia de calor
entre las fases y la porosidad del lecho:

al, = hysS, (6-20a)

0 = (51’) hys S, (6-20D)
b
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6. Técnicas de discretizaciéon y solucion numérica

6.4 Algoritmo de solucion

El algoritmo disenado para resolver el sistema de ecuaciones propuesto se describe detalla-
damente a continuacion. La entrada de datos es consolidada en un archivo de Excel que
contiene informaciéon como las dimensiones de la geometria, el nimero de volimenes de
control, las condiciones de frontera, condiciones iniciales para las fases gaseosa y soélida, la
configuracién de la solucién (definicion de criterios de convergencia y discretizaciéon espacial)
y la cinética de pirdlisis del combustible.

La implementacion y resolucién del algoritmo se llevaron a cabo utilizando el software
MATLAB R2023a. Una vez que se han establecido estos parametros de entrada, se procede
con la ejecuciéon del siguiente algoritmo:

1. Generacién de Geometria y Malla Computacional: Se crea la geometria y la malla
computacional para la discretizacién de las ecuaciones.

2. Establecimiento de Esquemas de Discretizacion y Criterios de Convergencia: Se definen
los esquemas de discretizacion espaciales y los criterios de convergencia para las
ecuaciones.

3. Inicializacion de Variables de la Solucién: Se inicializan las variables de la solucién, que
incluyen el campo de flujo, coeficientes, propiedades, condiciones de frontera, términos
fuente y otros, de acuerdo con las condiciones iniciales.

4. Ciclo Temporal: Inicia el ciclo temporal desde ¢t = 0 hasta ? finq.

4.1. Actualiza el paso de tiempo t + At.
4.2. Establecimiento de los valores iniciales de las variables para el tiempo actual.
4.3. Inicia el ciclo de iteracion:

4.3.1. Inicializacién del parche de reaccion: Simula el encendido del lecho asignando

un valor de temperatura dependiente del tiempo, como se detalla en la seccién
8.

4.3.2. Célculo de propiedades para ambas fases.

4.3.3. Obtencién de perfiles de temperatura y velocidad.

4.3.4. Solucién de las ecuaciones de energia para ambas fases.

4.3.5. Solucién de las ecuaciones de conservacion de especies para ambas fases.
4.3.6. Célculo de términos fuente.

4.3.7. Verificacion de la convergencia: Si los residuos estan por debajo de los valores
de criterio, las iteraciones se detienen y se procede al paso 4.5; de lo contrario,
se continia con el paso 4.3.1.

4.4. Actualizacién de las variables de los balances de masa y energia.

4.5. Almacenamiento de las soluciones del tiempo actual. Si ¢ < tyi,q, regresa al paso
4.1; de lo contrario, procede al paso 5.
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6.4. Algoritmo de solucién

5. Almacenamiento de Resultados: Se guardan todas las soluciones temporales y resultados
obtenidos durante la simulacion.
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Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

[/ Dispositivo experimental para la valida-
cion del modelo

Como se detall6 en la Seccién 2, la camara de combustién del médulo de produccion de
ANC para este estudio adopta una configuracién plana. Estas cdmaras se caracterizan por
una disposicion espacial confinada, en la cual el bagazo de cana se introduce manualmente
desde un costado lateral, a nivel de la parrilla (ver Fig. 2-3). La boquilla de suministro del
bagazo permanece abierta de forma continua, lo que conduce a un exceso no controlado de
aire durante el proceso. De igual manera, el suministro de aire se regula mediante el tiro
natural de la chimenea. Estas condiciones locativas, junto con la falta de control preciso
sobre las variables asociadas al suministro de combustible y aire, generan dificultades en las
tareas de medicion. Este inconveniente, por ende, repercute directamente en el proceso de
validacion del modelo.

Con el propésito de superar estas limitaciones y ejercer un control sobre las variables
mencionadas, se disefié y construyé un dispositivo experimental. Este dispositivo se concibio
para replicar las condiciones de una camara de combustion plana, pero al mismo tiempo
permitir un control adecuado sobre las variables de suministro de aire y bagazo de cana. A
continuacion, se describe detalladamente el proceso de diseno, construccion y validacién de
este equipo experimental.

7.1 Diseno del dispositivo experimental

7.1.1 Parametros de diseno

La camara de combustién plana fue disenada siguiendo los parametros establecidos por
Gordillo and Garcia (1992) para este tipo de configuracién. Las consideraciones de diseno
comenzaron con la evaluacion de la capacidad de produccién de ANC, el factor de consumo
de bagazo, la eficiencia térmica global del médulo de produccién de ANC y la humedad
del bagazo de cana. Con el propésito de adecuar la cdmara de combustién a una escala
piloto, se asumi6 una capacidad de produccién de ANC de pequena escala de 20 kg/h. Los
valores correspondientes a los demas parametros se determinaron con base en el rendimiento
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7.1. Diseno del dispositivo experimental

promedio de una cdmara plana, de acuerdo con lo reportado por Gordillo and Garcia (1992) y
Jader et al. (2018). A partir de estos valores, se calcularon la potencia térmica suministrada,
el area de la parrilla y las dimensiones de la cAmara de combustion. Las ecuaciones empleadas
para calcular estos parametros se presentan en el Apéndice B.1. Los valores especificos de

los parametros de disefio y las dimensiones de la caAmara de combustién se muestran en la
Tabla 7-1.

Tabla 7-1: Parametros de disefio y dimensiones de la caAmara de combustion.

Parametro Unidad Valor
Capacidad de produccion de ANC kg/h 20
Factor de consumo de bagazo de cana  kg/kg 2.5
Eficiencia térmica, % 40
Contenido de humedad del bagazo % 25
Dimensiones de la caAmara de combustion

Volumen m3 0.34
Ancho m 0.47
Longitud m 0.50
Altura m 1.48

7.1.2 Alternativas de diseno del dispositivo experimental

Ademas de considerar las dimensiones de la camara, el diseno incorporé dos aspectos
fundamentales en relacion al suministro de bagazo de cana y aire. El disefio conceptual es
mostrado en la Fig. 7-1a. En cuanto al suministro de bagazo, se implementé un dosificador
en la parte superior de la cdmara, desde donde el bagazo es alimentado. Por otro lado, el
suministro de aire se realiza desde la parte inferior de la parrilla. Con el objetivo de lograr
una distribucion uniforme de aire en la cdmara, se generaron tres alternativas de disefo,

variando la geometria de entrada de aire en la camara de combustién como se muestra en la
Fig. 7-1b a 7-1d.

La primera alternativa de diseno (D1) (Fig. 7-1b, considera una configuracién tipica de
entrada de aire para una camara de combustion plana. El segundo disenio (D2) Fig. 7-1c,
realiza una variante en el angulo de la entrada de aire con una inclinaciéon aproximada de
15°. Finalmente, el tercer diseno (D3) Fig. 7-1d considera la entrada de aire separada de la
camara. El desplazamiento de aire se realiza a través de un ducto en forma de Y, el cual
es conectado por los costados laterales de la caAmara en la parte inferior de la parrilla. A
partir de estas geometrias se realizaron simulaciones CFD en Ansys CFX para determinar
la distribucion del flujo de aire considerando una entrada de aire promedio de 4 m/s. Los
contornos de velocidad para la seccion lateral y superior del equipo mostrados en el apéndice
B.1 Fig.B-1 y Fig.B-2, respectivamente. .

Como se observa en las Figs. B-2a B-2b, las alternativas D1 y D2 exhibieron zonas con
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7. Dispositivo experimental para la validaciéon del modelo

velocidades de aire cercanas a 0 m/s, abarcando aproximadamente el 25% del drea de
la parrilla después de atravesarla. En contraste, el disefio D3 muestra una distribuciéon
mas uniforme del perfil de velocidad en el interior de la cAmara B-1c, logrando una mejor
distribuciéon en toda el area de la parrilla B-2c. Por consiguiente, se opto por el disenio D3
para la construccién del dispositivo experimental.

Dosificador b c d 2di.
de bagazo ) —_— ) ) / >
Salida de —

Ventilador s ire
Parrilla

Figura 7-1: Diseno conceptual y alternativas de disefio para la cAmara de combustion

7.1.3 Dispositivo experimental

La Figura 7-2 muestra el disefio definitivo del equipo experimental, asi como la version
construida en la cual se llevaron a cabo las pruebas de validacion. El equipo consta de
dosificador para el suministro de combustible, un ventilador centrifugo, ducto de distribucion
de aire, rampa para la distribucién homogenea de las particulas de combustible, camara
de combustién, parrilla, un ducto de homogenizacion del lecho y dos ductos para la salida
de gases de combustién. En el equipo es posible simular las condiciones de operaciéon de
una camara de combustién plana de un médulo de produccién de ANC. Al mismo tiempo
es posible controlar el suministro de aire y de combustible. La camara de combustion se
encuentra aislada con ladrillo refractario. Las dimensiones donde se almacena el lecho de
combustible y se llevan a cabo las reacciones de degradacién térmica son de 500 mm, 500
mm y 476 mm (altura, ancho y la profundidad, respectivamente).

Para calcular el caudal de aire suministrado, se procedié a llenar el equipo con bagazo de
cana hasta alcanzar una altura de 0.5 m. En la seccién transversal ubicada por encima de
la superficie del lecho, se midi6 la velocidad en nueve puntos equidistantes mediante un
anemometro de hilo caliente. Se obtuvo una velocidad promedio de 0.2044 m/s + 0.0527,
resultando en un caudal de 0.049 m?/s. En pruebas preliminares, se determiné de igual
manera que el consumo de bagazo de cana con un contenido de humedad promedio del 25 %
fue de 3kg por minuto. Durante las pruebas de ajuste, se not6 una insuficiente evacuacion
de gases a través del ducto de salida de gases. Como solucién, se instalé una chimenea en la
parte superior de la cAmara como se muestra en la Fig.7-2, lo cual resulté en una mejora
significativa en la evacuacion de los gases de combustion.
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Figura 7-2: Equipo de validacién experimental

7.2 Pruebas experimentales

Para validar el modelo matematico se plantearon pruebas experimentales déonde se midio6 los
perfiles de temperatura y la concentracion de especies de la fase gas. De igual manera, se
reporta la caracterizacion del combustible en cuanto al tamano de particula y contenido de

humedad.

7.2.1 Materiales

La caracterizacion de las particulas de bagazo de cana es fundamental para proporcionar
datos confiables al modelo matematico, puesto que el tamano de las particulas sélidas
incide en la transferencia de calor y masa. Ademas, esta informacién es importante para el
mismo proceso de validacion experimental del modelo. Para el presente estudio, los datos de
caracterizacién de las particulas fue realizado y reportado por Plaza (2022), con quien se
trabajo en colaboracién en las pruebas experimentales. A partir de estos resultados se puede
suponer que la geometria de la particula se asemeja a un prisma rectangular como se muestra
en la Fig. 7-3. Los datos de las dimensiones promedio de las particulas son mostrados en la

tabla 7-2.
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Figura 7-3: Particulas de combustible

Tabla 7-2: Tamano promedio de particula

Pardmetro Valor Sd

a (mm) 11.60 4.99
b (mm)  74.44 10.01
¢ (mm) 6.20  4.06

7.2.2 Configuracion del equipo y mediciones experimentales

El diagrama esquematico del equipo experimental con los puntos de medicion es mostrado
en la Fig. 7-4. La camara de combustién fue alimentada desde la parte superior y para
obtener un lecho uniforme, se realiz6 una agitacién durante el procedimiento de llenado y
el proceso de combustion. Para todas las pruebas, el caudal de aire y bagazo de cana se
mantuvo constante a 0.049 m?/s y 3 kg/min, respectivamente. Las pruebas fueron realizadas
por un periodo aproximado de 15 minutos. La ignicién del combustible se realizé desde la
parte inferior del lecho utilizando biomasa seca (bagazo de cana).

La medicion de temperatura se realiza con 8 termocuplas tipo K fueron instaladas equidistan-
temente de acuerdo con la altura del lecho y 2 mas que fueron colocadas antes de la parrilla
y en el ducto de salida de gases (ver Fig. 7-4). La primera termocupla (T1) fue instalada a
50 mm de la parte superior de la parrilla. Las mediciones de gases de combustién incluyen
CO, CO3 y Os. La sonda de muestreo fue conectada a un analizador de gases Testo 350.
Todas las termocuplas fueron conectadas a un equipo de adquisicion de datos Testo 735-2.
La frecuencia de medicién para cada experimento fue de 5s durante aproximadamente 15
minutos. El contenido de hiimedad del bagazo de cana fue determinado secando muestras a
105 °C durante 24 horas.
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Figura 7-4: Diagrama esquematico de la camara de combustién con puntos de medicién de
temperatura y concentracion de gases

7.2.3 Pruebas experimentales

Como se muestra en la tabla 7-3, se realizaron un total de once pruebas experimentales
dénde en cada una se determiné el contenido de humedad del bagazo de cafia. En relacion
con el contenido de humedad, se utilizaron dos tipos de bagazo cuya humedad oscila en
promedio entre 35% (huimedo) y 10% (seco). Al analizar los datos, se observé que en la
mayoria de las pruebas, el perfil de temperaturas mostraba un comportamiento caético,
convergiendo hacia una tnica temperatura promedio entre todas las termocuplas instaladas.
Dellalles sobre este fenémeno son abordados en la seccion 7.3. Esta complejidad dificulta
la validacién del modelo, ya que la uniformidad de temperaturas hace que sea complicado
discernir gradientes. No obstante, se identificaron gradientes de temperatura diferenciables
en las pruebas P6 y P10.Se eligieron especificamente estas pruebas para la validacion del
modelo porque ofrecian las condiciones mas propicias para un analisis detallado. Ademas,
presentan niveles contrastantes del contenido de humedad (P6 con un alto contenido y P10
con un bajo contenido), permitiendo asi una comparacién significativa. En la préxima seccién,
se realiza un analisis de los resultados experimentales basandose en los datos recopilados
durante estas dos pruebas.

64



7. Dispositivo experimental para la validaciéon del modelo

Tabla 7-3: Pruebas experimentales realizadas

Prueba Contenido de humedad (%) Sd

P1 30.26 1.32
P2 42.31 1.40
P3 43.05 1.79
P4 36.39 1.04
P5 45.22 1.28
P6 35.4 1.70
pP7 10.91 0.66
P8 9.13 1.56
P9 24.13 1.69
P10 4.171 1.02
P11 3.40 0.51

7.3 Resultados experimentales

Las Fig. 7-5 y 7-6 muestran los resultados experimentales de los perfiles de temperatura
y fracciéon volumétrica de especies de gas durante la combustiéon de bagazo de cana con
contenidos de humedad del 35.40 % + 1.75 (P6) y 4.17% + 1.05 (P11), respectivamente. Los
perfiles de temperatura son presentados para los lados derecho (T1, T2, T3, T4) e izquierdo
(T5, T6, T7) del reactor asi como el perfil promedio de temperatura al interior. En el caso
de la combustién de bagazo hiimedo (7-5), se observa que la temperatura en la posicién T1
aumenta rapidamente hasta una temperatura de 670 °C en 145 s. Durante el experimento se
registraron valores méximos de temperatura de 775 °C. Una vez se ha iniciado la ignicion, el
frente de flama se desplaza por cada termopar, donde se observan variaciones en el perfil de
temperatura en ambos lados del reactor.

El perfil de temperatura fluctuante al interior del lecho puede ser evidenciado en las figuras
7-5c y T-6¢ cuando se promedian las posiciones T2/T5 (Tm?2), T3/T6 (Tm3) y T4/T7
(Tm4). Pueden existir las siguientes razones para las fuertes fluctuaciones observadas en el
lecho:

» La diferencia y la irregularidad en el tamafio de particula, asi como una alimentacion
no constante del combustible, conllevan a que el proceso de formacion del lecho no
sea uniforme. Por lo tanto, se forman y destruyen canales en el lecho que provocan
una combustion desigual y se observa una naturaleza cadtica del proceso que altera el
patrén de propagacion de la flama. Este fenémeno ha sido observado en otros estudios,
tal como se reporta en los estudios realizados por (Yang et al., 2003).

= Otra posibilidad es el cambio de la posicién de la punta del termopar. La alta tempera-
tura de combustion y el peso del combustible pueden provocar que las sondas entren y
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salgan de contacto con el combustible constantemente.
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Figura 7-5: Combustién de bagazo de cana con contenido de humedad de 35.40 %. Perfiles
de temperatura de para: a) lado derecho del reactor, b) lado izquierdo del reactor, c¢) promedio

y d) perfil de concentracién de especies de gas.

Por otra parte, la Fig. 7-5¢ permite diferenciar dos zonas de alta y baja temperatura durante
los primeros 300 s del proceso correspondientes a las posiciones inferiores (T1, Tm2) y
superiores del lecho (Tm3, Tm4), respectivamente. Durante este mismo periodo de tiempo
las concentraciones de CO y CO5 aumentan instantaneamente de 0 a 0.19 y 0.10 en fraccion
volumen, respectivamente, mientras que el O, cae rapidamente del 0.21 al 0.02. Posterior
a este periodo de tiempo, se observa una disminucion de temperatura en las posiciones
inferiores y un aumento en las posiciones superiores. Lo anterior se correlaciona con los datos
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reportados en la Fig 7-5d, dénde en este periodo de tiempo las concentraciones de CO y
CO5 dejan de ser constantes y empiezan a disminuir mientras que la concentracion de O,
empieza a aumentar.

El comportamiento mencionado anteriormente esta relacionado con el desplazamiento del
frente de llama (Zhou et al., 2005), en este caso, hacia la superficie del lecho, dénde se
observa un aumento de la temperatura en los puntos de medicion cercanos esta zona. Este
fenémeno puede ser inducido en el experimento por la homogenizacion del lecho, la cual se
realiza con el objetivo de evitar compactaciones, mitigar la formacién de canales preferentes
y para que el combustible pueda ser suministrado de una manera continua. Este proceso
fue realizado golpeando el lecho desde la parte inferior, lo cual puedo ocasionar una mayor
difusiéon de Oy que no es consumida por el carbonizado (Fig. 7-5d) y el posterior descenso
de la temperatura en la posiciéon T1 (Fig. 7-5¢). Una vez se ha homogenizado el lecho de
particulas, a partir de los 550 s se pueden evidenciar las dos zonas de temperatura iniciales, las
cuales presentan fuertes fluctuaciones de temperatura y tienden a llegar a un mismo equilibrio
térmico correspondiente a la temperatura méaxima desarrollada durante la combustion.

En el caso de la combustién con bagazo seco (Fig. 7-6), se observa que la temperatura en la
posicion T1 aumenta rapidamente hasta 800°C en 135 s. Al mismo tiempo se observa que la
concentracion de O disminuye de 0.21 a 0, mientras que el CO, aumenta stbitamente a un
valor casi constante de 0.22. Después de un periodo de tiempo de 150 s aproximadamente
se registra la producciéon de CO, la cual, de manera similar que el CO, alcanza un valor
constante aproximado de 0.09. Durante un periodo de 400 s se pueden observar las zonas
de alta (T1, Tm2), media (Tm3) y baja temperatura (Tm4), correspondientes a la zona de
desplazamiento del frente de llama. Posterior a este periodo de tiempo, la temperatura sigue
en aumento hasta los 550 s dénde se presenta una disminucién en la temperatura para todas
las posiciones, lo cual puede ser ocasionado por el sumnistro de bagazo fresco el cudl esta a
una temperatura menor que la del lecho.

La combustién con bagazo himedo tiende a generar perfiles mas cadticos en la temperatura
y concentracion de especies a diferencia de la combustién con bagazo seco, donde se observan
perfiles méas uniformes. El alto contenido de humedad en el bagazo aumenta el tiempo de
residencia en la cdmara de combustion. A nivel experimental, esto propicio la aglomeracién de
particulas que conllevo a realizar procesos de homogenizacion de forma consecutiva alterando
de manera drastica los perfiles de temperatura y concentracion de especies.
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Figura 7-6: Combustién de bagazo de cania con contenido de humedad de 4.17 %. Perfiles
de temperatura para: a) lado derecho del reactor, b) lado izquierdo del reactor, ¢) promedio

y d) concentracién de especies de gas.
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Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

8 Resultados del modelo matematico y
validacion

En este capitulo se muestran los resultados obtenidos con el modelo desarrollado y los datos
obtenidos son comparados con los datos experimentales.

8.1 Analisis de malla

Para determinar el nimero de volimenes finitos y el paso de tiempo con los que se efectuaron
las simulaciones, se realizaron pruebas para pasos de tiempo de 0.25 s y 0.5 s, donde el niimero
de volumenes fue variado de 500 a 1000. Para comparar los valores de las simulaciones se toméd
los valores experimentales correspondiente a la termocupla T1 (ver Fig.7-4) en la prueba 3
donde se evidenciaron valores estables para esta posicion. El andalisis fue realizado durante
200 s del proceso de combustion y se calculé el error absoluto promedio. Los resultados son
mostrados en la figura 8-1.

Un mayor margen de error con respecto al dato experimental es obtenido cuando se utiliza
un paso de tiempo de 0.5 s, el cual, es propagado a medida que se incrementa el tamano
de malla (Fig. 8-1 a, c¢). Al disminuir el paso de tiempo a 0.25 s el error se disminuye,
pero se mantiene la tendencia de propagacién del error al aumentar el tamano de malla.
De acuerdo con Jurena (2012), este comportamiento se debe al esquema de discretizacién
utilizado. Generalmente los esquemas de discretizacion de un orden superior se acercan a la
solucién exacta de manera méas rapida que los esquemas de un orden inferior a medida que
se refina la malla. En este caso, se implementd un esquema de primer orden para el término
convectivo y uno de segundo orden para los términos difusivos, aunque los calculos fueron
realizados con precisiéon doble. Por otra parte, cuando los pasos de tiempo son mas largos
tienden a producir resultados oscilatorios de las iteraciones debido a los grandes valores de
los términos fuente. Por lo tanto, los pasos de tiempo mas cortos ayudan a resolver este tipo
de situaciones (Jurena, 2012), aunque aumenta el tiempo de célculo.
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Figura 8-1: Perfiles de temperatura experimental y simulados con diferentes tipos de malla
para a) 0.5 sy b) 0.25 s. ¢) Error absoluto medio para diferentes tipos de malla utilizando
dos pasos de tiempo: 0.5 sy 0.25 s.

8.2 Configuracién de las simulaciones

La siguiente seccién describe los valores de las condiciones iniciales, los datos de entrada y
las configuraciones realizadas con las cuales se ejecutaron las simulaciones.
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8.2.1 Condiciones iniciales

Como agente oxidante se utilizo aire a temperatura ambiente. Las propiedades y condiciones
iniciales son mostradas en la tabla 8-1. Por otra parte, en la tabla 8-2 se muestran las
propiedades utilizadas en la fase sélida, las cuales incluyen el anélisis proximo y ultimo del
combustible, las dimensiones y porosidad tanto del lecho como de las particulas y finalmente
se muestra las propiedades del carbonizado de bagazo de cana. Las simulaciones fueron
realizadas considerando que el lecho inicialmente esta lleno de biomasa.

Los escenarios simulados se refieren a aquellos descritos en la seccién 7.2.3, que ahora se
designan como Caso 1 para P6 (bagazo hiimedo) y Caso 2 para P11 (bagazo seco). Ambos
casos de simulacion fueron realizados con un paso de tiempo de 0.25 s durante 300s. Los datos
son almacenados con una frecuencia de 5s. En total se resolvié un sistema de 13 ecuaciones
diferenciales parciales, donde el esquema de discretizacion, los valores de los factores de
relajacion y el criterio de convergencia utilizado (residual absoluto) para cada ecuacion son
mostrados en la tabla 8-3. Los factores de relajacién fueron asignados mediante simulaciones
de prueba y error, ajustando su valor para lograr la convergencia de la solucion.

Tabla 8-1: Propiedades iniciales para fase gas.

Variable Unidad | Valor (Caso 1) | Valor (Caso 2)
Caudal m? /s 0.049 0.049
Temperatura K 298.15 298.15
Presion Pa 101325 101325
Humedad relativa % 0 0
Oy % 0.21 0.21
Ny % 0.79 0.79
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Tabla 8-2: Propiedades iniciales para fase sélida.

Variable Unidad ( é; asl(;)rl) ( é; 2131.2) Referencia
Temperatura K 303.15 303.15 --
Calor especifico kJ/kgK 1.76 1.76 --
Analisis préximo
Humedad (ar) Yow 35.40 4.17
Materia volatil (db Yow 78.27 78.27 .
Carbén fijo (db)( ) %ow 18.48 18.48 Gomez et al. (2008)
Ceniza (db) Tow 3.25 3.25
Analisis dltimo (daf)
Carbono %ow 53.37 53.37
Hidrégeno Yow 4.72 4.72 Goémez et al. (2008)
Oxigeno Yow 41.91 41.91
Lecho de combustible
Porosidad m 0.6 0.6 Verissimo et al. (2020)
Longitud m 0.5 0.5 -
Ancho m 0.5 0.5 --
Profundidad m 0.5 0.5 -
Dimensiones y propiedades de particula de combustible
Longitud m 0.0744 0.0744
Ancho m 0.0116 0.0116 Plaza (2022)
Profundidad m 0.0062 0.0062
Densidad kg/m? 579 579 Canedo et al. (2021)
Porosidad m3/m3 0.73 0.73 Canedo et al. (2021)
Carbonizado
Carbono (db) Yow 66.52 66.52
Hidrégeno (db %ow 5.11 5.11 ,
Oxigeno (dl(o) ) Yow 2.57 2.57 Gomez et al. (2008)
Ceniza (db) Yow 25.78 25.78
Densidad kg/m? 250 250 Verissimo et al. (2020)
Porosidad m3/m3 0.003 0.003 Verissimo et al. (2020)
Entalpia de formacién J/kg -6760598.95 | -6760598.95 --
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Tabla 8-3: Esquemas de discretizacion, factores de relajacién y criterio de convergencia
asignados a las ecuaciones.

Esquema de Factor de Residual

Ecuacién discretizaciéon relajacion absoluto
Energia fase gas UDS 0.99 1.00E-06
Energia fase solida Power Law 0.99 1.00E-06
CO UDS 0.98 1.00E-06
COq UDS 0.98 1.00E-06
CH, UDS 0.98 1.00E-06
H, UDS 0.98 1.00E-06
H,O UDS 0.98 1.00E-06
Oq UDS 0.98 1.00E-06
Tar UDS 0.98 1.00E-06
Humedad Power Law 0.20 1.00E-06
Volatiles Power Law 0.35 1.00E-06
Carbonizado Power Law 0.80 1.00E-06

8.2.2 Condiciones de frontera

A continuacién, se detalla el proceso de ajuste de las condiciones de frontera para tener en
cuenta el encendido del lecho, asi como el enfoque aplicado para abordar la pérdida de calor
en la parte superior del mismo.

» Ignicion: En la parte inferior del lecho (y = 0) se debe asignar una temperatura de
valor conocido para las Ecs. 3-8 y 3-22, las cuales corresponden a las condiciones de
frontera de la ecuacién de energia para las fase gas y sélida, respectivamente. Este valor
de temperatura simula el efecto de encendido asignando un valor especifico para cada
paso de tiempo hasta un tiempo limite. Para determinar el incremento de la temperatura
cuando se da inicio al proceso de combustion, se tomaron los datos experimentales de
tiempo y temperatura hasta donde se observa una velocidad de calentamiento uiforme
(350°C £ 10). A partir de estos datos, se realizé la extrapolacién de la curva y se
obtuvo una funcién polinémica de grado 5 para representar el calentamiento inicial del
lecho y obtener el valor de temperatura para cada paso de tiempo. Los coeficientes
del polinomio y el tiempo de proceso hasta el cual aplica para los casos de simulacién
son mostrados en la tabla 8-4. Una vez se ha completado el tiempo de ignicién, la
condicion de frontera tipo Dirichlet es cambiada a una condicion tipo Neumann nula.

s Pérdida de calor en la parte superior del lecho: En la parte superior del lecho
(y = H), cémo se observa en las figuras 7-5a y 7-6a, en la posicién de los termopares
que estdn por encima y en la parte superior del lecho (Tgas y T4, respectivamente),
presentan una temperatura mucho menor que las del interior (T1-T3). La disminucién
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de la temperatura se atribuye principalmente a la introduccién de combustible hiimedo
y a las pérdidas de calor por radiacién. Como resultado, es necesario establecer un
valor de temperatura en la secciéon que se encuentra por encima del lecho y asumir que
este valor es igual en la superficie del lecho. Este valor se representa como T, en la
Ec. 3-9 y T en la Ec. 3-21 y varia con cada paso de tiempo. Al igual que en el caso
anterior, para determinar este valor de temperatura en la parte superior del lecho, se
implement6 una funcién polindémica promedio a partir de los datos experimentales del
termopar “Tgas”. Los coeficientes de la funcién son mostrados en la tabla 8-4.

Tabla 8-4: Coeficientes para polinomios de ignicién y de pérdida de calor.

Pérdida de

Coeficiente Caso 1 Caso 2

calor
al 2.4393E-05 -1.6295E-05 -1.3971E-07
al -2.3370E-03  4.7695E-03  8.4767E-05
a2 6.5408E-02  -2.4081E-01 -1.2041E-02
a3l 1.4791E-01  3.8889E+00 6.3111E-01
ad 3.1189E+02 3.1326E4-02  2.9327E4-02
R? 0.9998 0.9947 0.9971
Tiempo (s) 85 70 300

8.3 Resultados de simulaciones

A continuacion se presentan los resultados de las simulaciones para el caso 1 presentado en
la seccion 8.2.1. A partir de los resultados de esta simulacion se realizan las discusiones para
las diferentes variables analizadas. La validacion del modelo, es realizada considerando los
resultados de las simulaciones de los dos casos.

8.3.1 Temperatura de fase gas y fase sélida

En la figura 8-2 se muestra la distribucion promedio de la temperatura en diversas secciones
transversales para las fases gaseosa y sélida a cinco alturas distintas del lecho: P1 = 0.05 m,
P2 =0.15m, P3 = 0.30 m, P4 = 0.40 m y Pout = 0.50 m. De igual manera, en la Fig. 8-3 se
muestran los contornos bidimensionales de temperatura para ambas fases durante el tiempo
de simulacion. El incremento inicial de temperatura en el lecho se debe a la asignaciéon de la
condicién de frontera en la parte inferior del lecho. Una vez se ha completado el tiempo de
ignicion a los 80 s, en la posiciéon P1, la temperatura aproximada es de 280°C y 160°C para
la fase gas (FG) y fase sélida (FS), respectivamente. De igual manera, durante este periodo
de tiempo se observa un mayor valor de temperatura en la fase gaseosa como se evidencia
en el contorno de temperatura con t=50 s y 100 s (ver Fig. 8-3. La menor temperatura en
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8. Resultados del modelo matematico y validacion

la fase solida es por la energia que se usa en el secado, déonde el contenido de humedad del
combustible actiia como una resistencia para el calentamiento del lecho.

a) b)
800 800 -
of_’, 600 600 |
o
£
© 400 - 400 |-
Q
3 [
200 -
ﬁ 200 I
0-—1....5....l....l OI.,,sl---El...,l
0 10 200 300 0 100 200 300
Tiempo [s] Tiempo [s]
— Pl P3 — Pout — Pl P3 — Pout
— P2 — P4 — P2 — P4

Figura 8-2: Distribucién de temperaturas en la cdmara de combustién para: a) fase gas y b)
fase solida. Distancia desde la parte inferior del lecho P1 = 0.05 m, P2 = 0.15 m, P3 = 0.30
m, P4 = 0.40 m y Pout = 0.50 m

Las reacciones homogéneas tienen lugar a partir de los 75 s, donde tiene inicio el proceso de
pirdlisis a 120°C. A partir de este tiempo y hasta un tiempo de 105 s, estas reacciones son
las responsables del incremento de la temperatura en el lecho, por lo tanto, esto también
explica el mayor valor de temperatura en la fase gaseosa. Sin embargo, desde de los 105 s, se
presenta un fuerte incremento de temperatura, donde los gradientes de temperatura entre
las posiciones (P1-P4) tienden a ser uniformes para ambas fases. Este incremento se debe
al inicio de la reaccién heterogénea y el desplazamiento del frente de llama hacia la parte
superior del lecho, el cual es evidenciado en los contornos de temperatura de ambas fases
(contornos méas oscuros, t = 140 s, 150 s en la Fig. 8-3). Finalmente, a los 220 s, se puede
apreciar que el lecho alcanza el estado estacionario y no hay cambios significativos en el
perfil de temperatura (Fig. 8-3, t = 200 s, 250 s y 300 s).

Por otra parte, se observa que en la salida del lecho las temperaturas son menores a diferencia
de las otras posiciones, lo cual es consecuencia de la condicién de frontera aplicada. Esta
condicion en la parte superior del lecho para ambas fases junto con la condicién de pérdida de
calor por las paredes de la cAmara conduce a la generacién de los gradientes de temperatura
en el lecho y provoca que el perfil de temperatura sea curvo (Fig. 8-3). No obstante, a partir

de los 200 s de simulacién, la temperatura tiende a ser casi homogénea en todo el dominio
del lecho.
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8.3.
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8.3.2 Composicidn de especies de la fase gas

En la figura 8-4 se muestra la distribucion promedio de las especies de la fase gas en el lecho
para las mismas 5 alturas descritas en el andlisis anterior. Del mismo modo, en las Fig. 8-5
y 8-6 se muestran los contornos bidimensionales de cada especie durante el tiempo de la
simulaciéon. Durante el tiempo de calentamiento del combustible se produce el proceso de
secado del combustible observandose un aumento en la concentracion de la humedad en la
fase gas alcanzando una fraccién volumétrica méxima de 0.03 como se puede observar en la
Fig. 8-4e.

El proceso de formacién de las demas especies comienza con el proceso de pirdlisis a una
temperatura de 120 °C, la cual se alcanza en un lapso de 75 segundos. Desde este periodo de
tiempo y hasta los 105 s no se presenta una formacién significativa de especies (Fig. 8-4)
y esto se da como consecuencia de la baja temperatura en la posicion P1 (348 °C, ver Fig.
8-2). La formacién més importante de especies se da cuando inicia la reaccién heterogénea
(t = 105 s), donde se forman principalmente CO, CO, y HyO, ademéds se produce un fuerte
consumo de Oy (Fig. 8-4a, b, e, f). A partir de este punto, como se muestra en la figura
8-4c y 8-4d, en la posiciéon P1, la produccion de CH, y Hy se detiene, mientras que los
alquitranes (tar) son destruidos. El incremento de temperatura y la alta difusién de Oy en
esta seccion del lecho son causantes de este comportamiento. Es decir, hay una destruccion
casi instantanea de estas especies, la cual es observable hasta la posicion P3.

La principal formaciéon de las especies CO, COy v HyO es producto de la ocurrencia de la
reaccién heterogénea del carbonizado con el oxigeno (Ec. 5-17) y de la misma forma, de la
relacién de produccién de CO/CO,. Cuando se da la condicién de una alta temperatura y
disponibilidad de O,, esta reacciéon se da de una manera veloz lo que produce una rapida
destrucciéon del carbonizado formado y un desplazamiento del frente de reacciéon hacia las
regiones intermedias y superiores del lecho. Este fenémeno puede ser evidenciado en los
contornos bidimensionales de la distribucién de especies de la Fig. 85 y 8-6 en el lapso de
tiempo igual a 140 s. En este periodo, se presenta una formaciéon pronunciada de C'Oy a una
altura del lecho entre 0.15m y 0.48 m y el oxigeno que estaba presente en el lecho sufre un
decrecimiento stbito. Asi mismo, se observa un fuerte incremento de la temperatura en casi
toda la totalidad del lecho como se muestra en la Fig. 8-3 (t = 140 s).

Una vez se ha consumido la mayor parte del carbonizado (t = 150 s), la produccién de CO,
COs y H50 es localizada en la parte inferior del lecho donde hay més disponibilidad de
oxigeno (P1) y siguen sucediendo reacciones de formacion y destruccién de carbonizado. Estas
reacciones tienen lugar hasta un tiempo aproximado de 220s, dénde hay un agotamiento del
carbonizado que conlleva a una mayor difusién de Os en la posicion P1 (Fig. 8-4f). Por otra
parte, en el resto de las posiciones (P2, P3, P4 y Pout) del lecho se presenta una ausencia de
oxigeno, lo cual inhibe la produccién de estas especies y se alcanza el estado estacionario.
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Figura 8-4: Distribucién de especies de la fase gas en el lecho para diferentes alturas.
Distancia considerada desde la parte inferior del lecho: P1 = 0.05 m, P2 = 0.15 m, P3 =
0.30 m, P4 = 0.40 m y Pout = 0.50 m

Sin embargo, a partir de los 250 s en la posicion P1 se observa un aumento levemente
progresivo en la produccién de CO, CO, y HoO (Fig. 8-4 a, b y e, respectivamente), el cual
es evidenciado de igual manera en la Fig. 8-5, en los extremos inferiores del reactor. Este
aumento esta correlacionado con inestabilidades numéricas que comienzan a presentarse
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8. Resultados del modelo matematico y validacion

cuando el sistema tiende a un estado estacionario. A medida que se realiza cada iteracién
temporal, tienden a generarse pequenas fracciones de la especie, lo cual se va propagando.

Por otra parte, la suma de factores como la ausencia de oxigeno, una temperatura aproximada
de 600°C, el cese de las reacciones heterogéneas y la disponibilidad de biomasa en la parte
superior del lecho (Posiciones P4 y Pout), propiciaron la formacion de las especies CHy, Hy
y Tar en esta zona después de transcurridos 150 s, como se evidencia de manera similar en
la Fig. 8-6 (t=200s-300s).
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Figura 8-6: Contornos de concetracion de especies para fase gas: CO, COy, H O y O,
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8.3.3 Composicién de especies para la fase sélida

En la figura 8-7 se muestra la distribuciéon promedio de las especies de la fase sélida en el
lecho para las 5 alturas diferentes P1 = 0.05 m, P2 = 0.15 m, P3 =0.30 m, P4 =040 m y
Pout = 0.50 m. La evaporaciéon de la humedad en el lecho se realiza de manera instantanea,
tardando alrededor de 70 s, 80 s, 90 s, 105 s para las posiciones P1 a P4, respectivamente.
Esto sucede como consecuencia del modelo utilizado para el proceso de secado, la cual, esta
definida en funcién de la temperatura y el contenido de humedad. Cuando se ha alcanzado
una temperatura de 100°C se presenta una tasa maxima de evaporaciéon que reduce el
contenido de humedad a valores cercanos a 0.

a)Humedad b)Carbonizado c)Volatiles
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Figura 8-7: Distribucion de especies de la fase solida en el lecho

En la figura 8-7b se pueden observar las curvas de produccién y destruccion del carbonizado
en las 4 posiciones diferentes. Similarmente, en la Fig. 8-9 se muestran los contornos de
produccion para la fracciéon masa del carbonizado. Como se mencionaba en la seccién 8.3.2,
a los 105 s inicia la oxidacion del carbonizado, la cual es propiciada cuando se tiene una
temperatura mayor a 350°C y la disponibilidad de Os en el medio. A partir de este tiempo
inicia las reacciones de oxidacién en la posiciéon P1, las cuales, posteriormente se desplazan a
las restantes posiciones, hasta agotar casi en su totalidad el reactivo. Después de un tiempo
mayor a 200s se puede apreciar la formacién de carbonizado en la parte superior del lecho y
de igual manera en las paredes de este (Fig. 8-9). Esto se correlaciona con el movimiento de
particulas desde la parte superior y la ausencia de oxigeno. En la siguiente seccion se realiza
una aclaracion sobre este tema.

Por otra parte, la fraccién de volatiles formada durante el proceso de pirdlisis es mostrada
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en la figura 8-7c. Como se mencion6 anteriormente, este proceso inicia a 120 °C (t = 75
s) v se propaga rapidamente por el aumento subito de la temperatura. La fraccion tiende
a valores cercanos a uno, puesto que la generacién de especies en el termino fuente de
pirdlisis es dependiente de la temperatura y se encuentra limitado por la cantidad de biomasa
disponible a reaccionar como se muestra en la ecuacion 4-24. Esto se puede evidenciar en la
curva de formaciéon de carbonizado, donde debido a la disponibilidad de biomasa en la parte
superior del lecho, el movimiento de particulas, la ausencia de O, y la condicién favorable
de temperatura, se favorece la formacién de carbonizado en la posicion P4.

8.3.4 Velocidad de fase gas y fase sélida

Los perfiles de velocidad para ambas fases son mostrados en la figura 8-8 y la Fig. 8-9. Du-
rante el proceso de secado, la evaporacion de la humedad en la biomasa produce un aumento
hasta un valor aproximado de 0.26 m/s en la fase gaseosa. Cuando se han completado los
procesos de pirdlisis y combustion, el valor promedio de la velocidad en el lecho es de 0.69
m/s. Dado que el perfil de velocidad de la fase gas es dependiente de la velocidad de las
reacciones, los perfiles mostrados en la Fig. 8-8 y la Fig. 8-9 son similares a los perfiles de
temperatura desarrollados por la fase gas.

b) Velocidad Fase Solida
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Figura 8-8: a)Velocidad de fase gas, b)velocidad de fase sdlida y c¢)Densidad aparente

En la fase sélida, el movimiento del lecho se da a medida que avanzan los procesos de
degradacion térmica, iniciando con la etapa secado. La velocidad aumenta a medida que
tienen lugar los procesos de pirdlisis y oxidacion del carbonizado propagandose desde la
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parte inferior del lecho (P1) hacia la parte superior (P4) de la misma manera que aumenta
la temperatura. El incremento de la velocidad de la fase sélida se detiene cuando la mayor
parte del carbonizado ha sido destruida (t=150s). Desde este momento inicia un descenso
en la velocidad, donde las particulas siguen reaccionando, generando un perfil descendente
(Fig. 8-9, t = 140 s, 150 s). Similarmente, la velocidad va disminuyendo en la parte inferior
del lecho. Cuando la mayor parte del carbonizado ha sido consumida, la velocidad en las
posiciones P1 a P3 tiende a 0, mientras que en la parte superior (P4) aun se presentan
reacciones, por lo tanto, la velocidad es mayor.

La suposicion de flujo piston en una sola direccion al movimiento de la fase sélida, la
dependencia del movimiento a la variacion de los términos fuente y asumir que la fase sélida
en cada elemento de volumen es idealmente mezclada, afectan la continuidad del movimiento
en el lecho. En este caso, la tasa de combustion del carbonizado es tan alta que genera un
vaciado instantaneo en todas las celdas, las cuales, posteriormente, se reponen de manera
muy lenta. Como los términos de secado y pirdlisis son cercanos a 0, el iinico termino fuente
que incide en la velocidad del lecho es el del carbonizado, sin embargo, este tiende a 0 cuando
se presenta una ausencia de oxigeno. Consecuentemente, esto ocasiona que el sistema alcance
un estado estacionario.

Una estrategia para solucionar esto en la combustiéon de biomasa la presenta Gomez et al.
(2014), planteando un método que trabaja en la transferencia de energia y masa entre celdas
con agrupacion de masa. Este método no produce una contraccion directa del volumen del
lecho sino un intercambio de masa (y volumen) entre celdas con el consiguiente agrupamiento
de masa, vaciando las células superiores y llenando las inferiores. Ademas, el modelo considera
las variaciones en las fracciones de humedad, volatiles y carbonizados en cada movimiento
de masa.

Por otra parte, La densidad aparente de particula (Fig. 8-8c) muestra dos tipos de com-
portamientos: decreciente y creciente. La disminucién de la densidad durante la etapa de
secado se da como consecuencia de la evaporacién de la humedad del s6lido como se muestra
en la Ec. 4-18. Cuando el sélido se encuentra seco, el cambio de la densidad para las etapas
de pirolisis y combustién es modelada en funcién del grado de conversién (Ec. 4-20). Por lo
tanto, los cambios abruptos en la temperatura producen el aumento stibito del valor de la
densidad hasta alcanzar el valor constante correspondiente a la densidad del carbonizado.
Esto indica que el grado de conversion de biomasa es cercano a 1, por ende, la alta tasa de
oxidacion del carbonizado acelera el grado de conversion de la biomasa.
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Figura 8-9: Contornos de fraccién masa para carbonizado, velocidad de fase solida y
velocidad de fase gas
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8.4. Validacion del modelo

8.4 Validaciéon del modelo

La validacion del modelo propuesto fue realizada en funcion de la distribucién de temperaturas
al interior del reactor para los puntos de mediciéon indicados en la seccién 7.3 y los datos
experimentales tomados a esta misma distancia (ver Fig. 7.4c y 7.5¢). Para el caso de
composicion de especies de la fase gas, la validacion fue realizada en la salida del reactor
donde fue el tinico punto de muestreo. Se simularon los dos casos planteados en la seccién
7.2.3 que corresponden a P6 (Caso 1) y P11 (Caso 2).

8.4.1 Perfil de temperatura

En la figura 8-10 se muestra la distribucién promedio de temperaturas experimentales y
modeladas para los dos casos simulados en las posiciones P1 a P4 (alturas: 0.05 m, 0.15
m, 0.30 m, 0.40 m). donde fueron colocados los termopares y posteriormente se hacen las
comparaciones para la validacion del modelo. En cuanto a los datos simulados, el valor de
temperatura en la seccion transversal se calcula como el promedio de las temperaturas de
la fase solida en todos los volimenes correspondientes a esa altura. Como se mencioné en
la seccion anterior, las simulaciones fueron realizadas hasta un periodo de 300 s. A partir
de este tiempo no hay cambios significativos en el comportamiento de la temperatura y la
concentracion de especies.

Para ambos casos se presenta una buena aproximacién del modelo en las dos primeras
posiciones. Las restantes posiciones, no presentan un buen ajuste como consecuencia del
agotamiento del reactivo y la falta de renovacion de este. Esto conduce a que en los datos
modelados, los valores de temperatura lleguen a un rapido equilibrio y no se genere un mayor
gradiente de temperatura entre las posiciones. Este gradiente puede ser observado en la
figura 8-11, la cual representa el promedio de la temperatura cuando se ha alcanzado el
estado estacionario entre los datos medidos experimentalmente y los datos modelados.

De acuerdo con el promedio de temperatura en los datos experimentales, las barras de
desviacion muestran que las fluctuaciones de temperatura son significativas y tienden a tener
un mismo valor promedio. Este comportamiento es similar al presentado por el modelo. Una
buena aproximacion en términos del promedio de temperatura se presenta en el casol-P1 y
caso 2 — P1 a P3, las cudles pueden dar una aproximaciéon de la temperatura promedio que
puede desarrollar la cAmara de combustion.
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Figura 8-10: Distribucion promedio de temperaturas experimentales y modeladas para
combustion con bagazo huimedo (caso 1) y seco (caso 2). Validaciéon en cuatro alturas
diferentes del lecho: P1 = 0.05 m, P2 = 0.15 m, P3 = 0.30 m y P4 = 0.40m
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Figura 8-11: Promedio de la temperatura cuando se ha alcanzado un estado estacionario
entre los datos medidos experimentalmente y los datos modelados para: a) combustién con
bagazo humedo (caso 1) y b) combustién con bagazo seco (caso 2)

8.4.2 Concentracion de especies para la fase gas

En la figura 8-12 se muestra la distribucién de las especies experimentales y modeladas
para los dos casos simulados. La comparacién entre los datos experimentales y modelados
se realiza con los datos tomados en la parte superior libre del lecho y el promedio de los
datos modelados en el borde superior del mismo. Las especies comparadas corresponden
a las fracciones en base seca de CO, COy y Os. En el caso de la combustion con bagazo
himedo (caso 1), en los datos obtenidos por el modelo, se observa una tendencia tardia en la
generacion de CO, CO; y la destruccion de Oy en comparacion con los datos experimentales.
Esto se encuentra correlacionado con el alto contenido de humedad en el combustible que
provoca un calentamiento tardio en el lecho retrasando la generacién de especies. De acuerdo
con la Fig. 8-10a, en la prueba experimental, el proceso de combustion inicia a los 85 s
alcanzando una temperatura aproximada de 486 °C. Este mismo valor de temperatura es
alcanzado por el modelo en un periodo de tiempo de 120 s. Por lo tanto, el modelo de secado
condicionado por la temperatura y la humedad del combustible genera un sumidero de
energia que incide en la generacién tardia de las especies.
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Figura 8-12: Distribucién promedio de concentracién de especies. Valores experimentales y
modelados para combustién con bagazo himedo (a-c) y seco (d-e).

De manera similar, esta incidencia del contenido de humedad se puede evidenciar en el
comportamiento de las especies en el caso 2, donde se utiliza combustible seco. Los valores
del modelo presentan un mejor ajuste con los datos experimentales como consecuencia de
la generacion de altas temperaturas en un menor tiempo (t = 85 s, T = 512 °C en P1).
Aunque la prediccion de las concentraciones en el tiempo se acerca bastante a la de los
datos simulados, aun se presenta una diferencia temporal aproximada de 20 s entre ambas
curvas. Esto se correlaciona con la dependencia del calculo de la velocidad de la fase gas a los
términos fuente de las reacciones quimicas, lo cual genera una subestimacion o sobrestimacion
temporal en la generacién y destrucciéon de las especies.

Las concentraciones promedio de las especies cuando se ha alcanzado el estado estacionario
fueron comparadas y son mostradas en la figura 8-13. El modelo presenta un buen ajuste
con la concentracién de CO para los dos casos simulados. Sin embargo, para CO, el ajuste es
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8.4. Validacion del modelo

adecuado para el caso 1, mientras que para el caso 2 se presenta una subestimacion del valor
de la concentracion. Estos bajos valores en la concentracién de COs generado fue propiciada
por la limitacién de oxigeno y la ausencia de carbonizado en el lecho, lo cual, conllevé a la
supresion de las reacciones de combustion y por ende a la limitacion del valor de temperatura.
Respecto a la concentracion de O,, el modelo predice valores cercanos a 0, lo cuales estan
por debajo del rango de tolerancia del equipo de mediciéon. Una diferencia significativa se
presenta en el caso 1, donde se presenta una mayor difusiéon promedio de Oy en el dato
experimental. Esta razon obedece a una condiciéon experimental descrita en la seccién 7.3
La concentracién de especies reportadas por el modelo puede describir una aproximacion
promedio de los datos medidos experimentalmente, aunque se necesitan realizar ajustes en la
modelaciéon matematica del proceso de combustion para obtener mejores aproximaciones de
temperatura y especies generadas.
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Figura 8-13: Promedio de la concentracion de especies se ha alcanzado un estado estacionario
entre los datos medidos experimentalmente y los datos modelados para: a) combustién con
bagazo humedo (caso 1) y b) combustién con bagazo seco (caso 2)
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Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

9 Conclusiones y perspectivas

El presente estudio aborda el desarrollo de la modelacién numérica de la combustién de
bagazo de cafia en una camara de combustion de lecho fijo para un moédulo de producciéon de
azucar no centrifugada de cana. El modelo permite determinar la distribucion de los perfiles
de temperatura y la concentracion de especies generadas o destruidas durante el proceso.
La validacion del modelo fue realizada mediante mediciones experimentales realizadas en
una camara de combustién que permite controlar el suministro de aire y combustible para
un mejor estudio de las variables. A partir del estudio de validacién se puede deducir que
el modelo tiene la capacidad de predecir un comportamiento promedio de las variables
estudiadas. Sin embargo, para investigaciones futuras es necesario realizar ajustes para
aproximar de una manera mas exacta los fenémenos de conversion al interior del lecho.

El modelo fue planteado con base en suposiciones tomadas de la literatura en combustion
de biomasa. Consecuentemente, se realiz6é un calculo simplificado para determinar las va-
riaciones de la velocidad de la fase gas y la fase sélida en funcion de la velocidad de las
reacciones quimicas. No obstante, estas simplificaciones incidieron en los resultados obtenidos
mostrando una necesidad de la implementacion de las ecuaciones de cantidad de movimiento
para ambas fases, asi como la implementacion de un modelo mas robusto del proceso de
compactacion del lecho.

A nivel experimental es necesario realizar un estudio a una escala menor para obtener un mejor
control de las variables y una mejor aproximacion a los fenémenos de degradacion térmica.
De la misma forma se recomienda realizar un estudio cinético de carbonizado de bagazo de
cafia para tener una mejor claridad en las tasas de oxidacién del carbonizado. Finalmente,
el cdédigo computacional desarrollado puede ser optimizado mediante la implementacion de
métodos numéricos més eficaces en tiempo computacional. Similarmente, este codigo puede
ser tomado como base para implementacion en software de CFD especializados.

El modelo permite comprender detalles sobre los procesos de secado, pirdlisis y combustion
facilitando la correlacién de estos fenémenos con la distribucién de perfiles de temperatura y
concentracion de especies al interior del lecho. Esto proporciona informacion esencial para
entender los procesos de degradacion térmica del bagazo de cafia en este tipo de camaras
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de combustién. Aunque la falta de inclusién de las ecuaciones de cantidad de movimiento
restringe la capacidad de acercarse mas a la realidad del proceso, el modelo sirve como punto
de partida para futuras mejoras y refinamientos.La identificacion de areas especificas de
mejora, a través de los inconvenientes encontrados en el modelo, proporciona una guia clave
para ajustes y optimizaciones futuras.

La capacidad del modelo para describir patrones de temperatura y concentracién de especies
sientan la base para la creacion de modelos mas precisos. Este avance puede ser fundamental
en el diseno 6ptimo de camaras de combustién para bagazo de cana u otros combustibles
derivados de biomasas. A pesar de las limitaciones actuales, el modelo representa una
herramienta que impulsa el camino hacia soluciones mas efectivas y eficientes en el ambito
del aprovechamiento de biomasa para la generacion de energia en los médulos de produccion
de ANC.
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Modelacién de la combustion de bagazo de cana en un mdédulo de produccion de
azucar no centrifugado

A Apéndice 1

A.1 Calculo de viscosidad dindmica para gases

» Método de Chung: La expresion para determinar la viscosidad de un gas a baja
presién de acuerdo con el método de Chung descrito por Reid et al. (1987) y es mostrado

en la FEec. A-1:
E, (MT)"
Doénde:

n: viscosidad (uP)

M: Masa molecular (g/mol)

T: Temperatura (K)

V.: Volumen critico (cm?/mol)

Q,: Integral de colisién para viscosidad

F.: Factor que tiene en cuenta las formas moleculares y las polaridades de los gases
diluidos.

La integral de colision para viscosidad es obtenida a partir de la siguiente Ec:
Q, = A(T*) " + C (exp (—=DT*)) 4+ E (exp (—FT*)) (A-2)

Dénde T™ es la temperatura adimensional obtenida en la Ec. A-3 en funcién de la
temperatura reducida (7,) (Ec. A-4). Esta ultima es obtenida a partir de la relacién de
la temperatura del gas y la la temperatura critica.

T* =1,2593T, (A-3)
T9

T, = — (A-4)
T,

En la Ec. A-1, F, es obtenido en funcién del factor acéntrico w, el factor de correccion
para sustancias altamente polares k y el momento dipolo reducido p, (Ec. A-5). u, es
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A.1. Calculo de viscosidad dindmica para gases

calculado de acuerdo con la Ec. A-6, la cual esta en funcién del momento dipolo (u), el
volumen y la temperatura critica, respectivamente.

F,=1-0,2756w + 0,0590354* + & (A-5)
ol

. =1313——— A6

I VT (A-6)

= Método de Lucas: La forma especifica para el calculo de la viscosidad sugerido por
Lucas es mostrado en la Ec. A-7 (Reid et al., 1987):

né = [0,807Tf’618 — 0,357exp(—0,449T,.) + 0, 340exp(—4,058T,) + 0,018} FpE) (A-7)

Dénde € es la viscosidad inversa y es definida en la Ec. A-8, 1 es la viscosidad del gas
(uP), F y FC% son factores de correccion que tienen en cuenta el efecto de polaridad y
el efecto cuantico, respectivamente.

T \6
p— ¢ A._
¢ =0,176 <M3PC4> (A-8)

Para obtener F9 se utiliza el momento dipolo reducido planteado por Lucas:

> Pe
Tz

[ty = 52,46 (A-9)

Dénde g es el momento dipolo (debyes), P. es la presién critica (bar) y T, es la
temperatura critica (K). Los valores de F'3 son calculados de acuerdo con las siguientes
ecuaciones:

Fp=1; Para: 0<p, <0,022 (A-10a)
F% =143055(0,292 — Z.)"™ Para: 0,022 <y, < 0,075 (A-10b)

F% =1+30,55(0,292 — Z.)"™ | 0,9640,1(T, —0,7) | Para: 0,075 < p, (A-10c)

Por otra parte, el factor FC% es determinado en la Ec. A-11 y es utilizado inicamente
para los gases cuanticos (He, Hy). En la Ec. A-11, Q = 1,38(He), Q = 0,76(H>).

M
FY = 1,22Q"" {1 +0,00385 [(T, — 12)2] " sign(Tr - 12)} (A-11)
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Las propiedades con las cuales son calculadas las ecuaciones por los métodos de Chung y de
Lucas son mostradas en la tabla A-1.

Tabla A-1: Propiedades de distintas especies gaseosas a 1 bar para determinar la viscosidad
dindmica.

Especie (g1>/[n\12\(§l) T. (K) P. (bar) (Cm‘gc/mol) Z, w i K
CO 28.01 132.85 34.94 93.1 0.292 0.045 0.1 0
COq 44.01 304.12 73.74 94.07 0.274 0.225 0 0
CHy 16.043 190.56 45.99 98.6 0.286 0.011 0 0

Hy 2.016 32.98 12.93 64.2 0.303 - 0 0
H>O 18.015 647.14 220.64 55.95 0.229 0.344 1.8 0.076
Oq 31.999 154.58 50.43 73.37 0.288 0 0 0

No 28.014 126.2 33.98 90.1 0.289 0.037 0 0
Tar 94.113 694.25 61.3 229 0.243 0.442 1.6 0
(C¢HgO)

MW: Peso molecular; T,: Temperatura critica; P,: Presién critica; V,: Volumen critico; Z.: Factor de
compresion; w: Factor acéntrico; u: momemnto dipolo (Debye); k: factor de correccién para sustancias

altamente polares.

A.2 Conductividad térmica por especie de gas

La expresion polinomial para calcular la conductividad térmica para cada especie de gas es
la siguiente (Reid et al., 1987):

N = A+ BT +CT? + DT? (A-12)

Los coeficientes utilizados para el calculo de la conductividad térmica para cada especie son
mostrados en la siguiente tabla:

95



A.3. Conductividad térmica para mezcla de gas

Tabla A-2: Coeficientes para determinar la conductividad térmica a presién constante (1
bar).

Especie A B C D Rango (K)

CO 5.0670E-04 9.1250E-05 -3.5240E-08 8.1990E-12  115-1670
COy;  -7.2150E-03 8.0150E-05 5.4770E-09 -1.0530E-11  185-1670
CHy  -1.8690E-03 8.7270E-05 1.1790E-07 -3.6140E-11  273-1270
H, 8.0990E-03  6.6890E-04 -4.1580E-07 1.5620E-10  115-1470
H,0O 7.3410E-03 -1.0130E-05 1.8010E-07 -9.1000E-11  273-1070
H,0 7.9078E-04  4.0064E-05 6.8090E-08 -1.2947E-11  T>1070
Oq -3.2730E-04  9.9660E-05 -3.7430E-08 9.7320E-12  115-1470
No 3.9190E-04 9.8160E-05 -5.0670E-08 1.5040E-11  115-1470
Tar  -1.3350E-02 6.3900E-05 7.2860E-08 -1.8430E-11  273-1270

Fuente: Reid et al. (1987).

A.3 Conductividad térmica para mezcla de gas

La ecuacién para determinar la conductividad térmica para mezcla de gas es la siguiente:

- TN

M=%

n
o1 21 L%

(A-13)

Doénde:

A9: Conductividad térmica de la mezcla de gases (W/mK)

Ai: Conductividad térmica del componente puro ¢ (W/mK)

x;, xj: Fraccién mol de los componentes

¢y Pardmetro de interaccion

¢; = 1 El parametro de interaccién ¢;; s calculado de manera similar al utilizado en la
obtencion de la viscosidad de mezcla de gases (Ecs. 4-2 y 4-3).

A.4 Calor especifico y entalpia molar por especie de gas

Las siguientes son las correlaciones utilizadas para calcular el calor especifico y entalpia
molar por especie de gas:

Ct (T
137;;) = ay + CLQT —|— CI,3T2 —|— CL4T3 —|— CL5T4 (A-14)
H(T) T T TP Tt by
i _ il — - 4= A-15
RT a1+a22+a33+a44+a55+T ( )
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En las tablas A-3 y A-4 se muestran los coeficientes utilizados para determinar el calor
especifico y la entapia molar:

Tabla A-3: Coeficientes para determinar el calor especifico molar a presién constante (1
bar) para T <1000 K.Fuente: McBride et al. (1993).

Especie aq aq as Qy as b1
CO 3.5795E+00 -6.1035E-04 1.0168E-06 9.0701E-10 -9.0442E-13 -1.4344E+04
COs  2.3568E+00 8.9846E-03 -7.1236E-06 2.4592E-09 -1.4370E-13 -4.8372E-+04
CHy4 5.1499E4+00 -1.3671E-02 4.9180E-05 -4.8474E-08 1.6669E-11 -1.0247E+04
Hy 2.3443E4+00 T7.9805E-03 -1.9478E-05 2.0157E-08 -7.3761E-12 -9.1794E4-02
HoO  4.1986E+00 -2.0364E-03 6.5204E-06 -5.4880E-09 1.7720E-12 -3.0294E+4-04
Oq 3.5310E4+00 -1.2366E-04 -5.0300E-07 2.4353E-09 -1.4088E-12 -1.0470E+03
No -2.9105E-01  4.0857E-02  2.4282E-05 -7.1448E-08 3.4600E-11 -1.3413E4-04
Tar 3.5795E+00 -6.1035E-04 1.0168E-06 9.0701E-10 -9.0442E-13 -1.4344E+4-04

Tabla A-4: Coeficientes para determinar el calor especifico molar a presién constante (1
bar) para 1000 K >T <5000 K. Fuente: McBride et al. (1993).

Especie ay a, as a4 as by

CO 3.0485E+00 1.3517E-03 -4.8579E-07 7.8854E-11 -4.6981E-15 -1.4266E+-04
CO;  4.6366E4+00 2.7413E-03 -9.9583E-07 1.6037E-10 -9.1610E-15 -4.9025E4-04
CH;  1.6355E400 1.0084E-02 -3.3692E-06 5.3496E-10 -3.1552E-14 -1.0006E+04
H, 2.9329E+00 8.2661E-04 -1.4640E-07 1.5410E-11 -6.8880E-16 -8.1307E+02
H,O  2.6770E+00 2.9732E-03 -7.7377E-07 9.4434E-11 -4.2690E-15 -2.9886E+-04
09 3.6610E4+00 6.5637E-04 -1.4115E-07 2.0680E-11 -1.2991E-15 -1.2160E+-03
N, 2.9526E+00 1.3969E-03 -4.9263E-07 7.8601E-11 -4.6076E-15 -9.2395E4-02
Tar 1.4155E4+01 1.9935E-02 -7.1822E-06 1.1623E-09 -6.9715E-14 -1.8129E+04

A.5 Coeficiente de difusion binario

La ecuacion para determinar el coeficiente de difusion binario es la siguiente:

0,026673/2
Dy = - (A-16)

P (M) (0%) 2

Dénde M, es el peso molecular de la mezcla, el cual se calcula de acuerdo con la Ec. A-17:

1 1\t
Mam2( L4 L)

T (A-17)

M, yv M, son los pesos moleculares de las especies a y b, respectivamente; el didmetro de
colisién promedio (0,) es obtenido a partir de didmetros de colisién de esferas duras de las
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A.6. Discretizacién de ecuaciones

especies a y b, respectivamente (Ec. A-18). Los valores de g, son mostrados en la Tabla
A-5.
Qe+

Oagb =
2

La integral de colisién (€2p) es una cantidad adimensional y se calcula de acuerdo con la
siguiente ecuacion:

O — A N C N E N G
b= (T%)%  exp(DT*) = exp(FT*)  exp(HT*)
Dénde A = 1,06036, B = 0,15610, C' = 0,19300, D = 0,47635, E = 1,03587, F' = 1,52996,

G = 1,76474, H = 3,89411, T* es la temperatura adimensional definida en funcién de los
valores de la energia caracteristica de Lennard-Jones ¢; (Tabla A-5):

(A-18)

(A-19)

KT K, T T
Eab (eap)?  ean/Kp ( )
Doénde:
Eab Ea &y 1/2
Fab _ (e (2 A-21
K KK;;) <Kb>} ( )

Tabla A-5: Parametros de Lennard Jones para especies seleccionadas. Fuente: Turns (2000).

Especiec MW (g/mol) o (A) ¢/K, (K)

CO 28.01 3.69 91.7
CO, 44.01 3.941 195.2
CH, 16.043 3.758 148.6
H, 2.016 2.827 59.7
H,O 18.015 2.641 809.1
Oq 31.999 3.467 106.7
No 28.014 3.798 71.4
Tar 94.113 5.349 412.3

A.6 Discretizacidon de ecuaciones

De acuerdo con la Fig. 6-1b, los flujos totales J., J,, J, y Js estan definidos por el término
convectivo y difusivo y son integrados sobre las caras del volumen de control:

Jy = pug — ng (A-22)
Jy = pug — ng (A-23)
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A. Apéndice 1

J. = / Tody; T = / J,dx (A-24)

Doénde u y v son los componentes de la velocidad en las direcciones = y y, respectivamente.
Reemplazando en la Ec. 2-1 se obtiene la Ec. A-25:

d(pp) 0J, 0J,
ot + ox + dy

s (A-25)

La integracion de la ecuacién A-25 sobre el volumen de control mostrado en la figura 6-1b
utilizando un esquema temporal implicito da como resultado:

(/)P¢P - POP¢%AV)
At

+Jo — Jy+ Jp — Js = (Se + Sepp) AV (A-26)

pp y ¢p son los términos transitorios en el tiempo actual, los términos del tiempo anterior
son denotados como p% y ¢% y el término fuente ha sido linealizado (Patankar, 1980). La
linealizacion de algunos términos fuente es mostrada en la secciéon 6.3.3. En relacién con el
esquema temporal implicito utilizado, los términos sin superindice son relacionados como los
valores en el tiempo actual. De manera similar a la Ec. A-26, la ecuacién de continuidad
puede ser integrada sobre el volumen de control:

(pp — pp) AV

F,-F,+F, —F,=0 A-27

Dénde F, ,p s s el flujo de masa pasando a través de la cara del volumen de control y esta
definido como:

Fe = (pu)cAy (A-28a)
Fy = (pu)wly (A-28h)
F, = (pu)nAz (A-28¢)
F, = (pu), Az (A-28)

Si la Ec. A-27 es multiplicada por ¢p y posteriormente este resultado le es restado a la FEc.
A-26 se obtiene una discretizacién andloga a la combinacién de la ecuacién de continuidad y
la ecuacién general de gobierno como se presenta en la siguiente expresién (Patankar, 1980):

LA
(QSP - ¢?3) pPAtV+(J6_F6¢P)_(Jw_Fw¢P)+(Jn_Fn¢P)_(Js_FS¢P) = (SC+SP¢P)AV
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(A-29)

Patankar (1980) proporciona una forma de expresar los términos J; — F;¢p que aparecen en
la Ec. A-29 de la siguiente manera:

Jo — Fepp = ap(ép — ér) (A-30)
Jw — Fuop = aw(dw — ép) (A-31)
Jn — Fnpp = an(¢p — én) (A-32)
Js — Foop = as(ds — ¢p) (A-33)
Dénde:
ap = D A(|Pe|) + max(-F,0) (A-34)
aw = DyA(|P,)) + max(F,,0) (A-35)
ay = DyA(|By|) + maz(—F,,0) (A-36)
as = DyA(|Py[) + maz(F, 0) (A-37)

Las conductancias (De . s) son definidas de acuerdo con la ecuacién A-38 y la funcion
A(|P|) puede ser seleccionada desde la Tabla A-6 de acuerdo con el esquema deseado.

Ay - TWAy Az D — Az

Pe=Tn) (61) Go) 7 Tow)

Dy,

D,

(A-38)

Tabla A-6: Funcién A(|P|) para diferentes esquemas de discretizacién. Patankar (1980).

Esquema Férmula para A(|P)|)
Diferencias centradas 1—0,5|P|
Upwind 1
Hibrido max (0,1 — 0,5 Pe|)
Power Law max(0, (1 — 0,5|Pe|)?)
Exponencial &
lexp(|P]) — 1]

La ecuacién bidimensional discretizada es escrita cémo:

appp = apQp + awdw + anon + asps + B (A-39)
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A.7 Pruebas de bondad de ajuste

Tabla A-7: Error de porcentaje medio absoluto (EMA) para datos calculados de Viscosidad
dinamica, Calor Especifico y Conductividad térmica. Los datos calculados fueron comparados
con los datos reportados por el NIST.

. EMA para viscosidad EMA para Calor EMA para, .
Especie P i conductividad térmica

dindmica (%) especifico (%) (%)

CO 58.40 3.86 0.13

COq 63.35 6.35 0.15

CHy4 14.31 27.46 0.17

H, 20.22 5.84 2.20

H,O 87.06 4.80 5.99

O, 12.14 2.75 0.37

Ny 47.93 3.18 0.20

Tar -- 35.22 --

Tabla A-8: Error de porcentaje medio absoluto (EMA) entre los datos calculados y experi-
mentales del proceso de pirdlisis.

Especie EMA (%)

Biomasa 2.44
Carbonizado 0.45
CO, 0.23

CcO 1.45
CHy 0.93

H, 0.31

Tar 1.42
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Tabla A-9: Temperatura minima, maxima, promedio y desviacién estandar para datos
experimentales y modelados en cuatro posiciones diferentes en la cdmara de combustion (P1
a P4).

Temperatura Temperatura Temperatura Desviacion

Caso Posicion maxima (°C) minima (°C) Promedio (°C) Estandar
P1 775.40 222.10 592.51 135.29
Caso 1: Datos P2 820.55 352.90 571.13 114.03
experimentales P3 732.45 105.10 355.16 132.75
P4 777.15 232.35 447.97 159.98
P1 795.60 305.63 788.03 71.27
Caso 1: Datos P2 784.33 246.70 763.78 28.00
modelados P3 767.82 153.65 719.00 47.77
P4 737.67 85.25 661.88 56.91
P1 1177.60 304.60 898.45 162.92
Caso 2: Datos P2 1070.30 110.45 841.44 159.27
experimentales P3 967.25 84.85 630.36 189.45
P4 817.40 78.60 484.60 168.78
P1 864.01 281.73 853.58 29.55
Caso 2: Datos P2 852.29 240.21 838.95 12.17
modelados P3 835.45 188.35 816.30 18.08
P4 812.91 134.74 770.87 40.75

Tabla A-10: Fraccion molar minima, maxima, promedio y desviacion estandar para CO,
CO;3 y Os.

Fraccion Fraccion Fraccion

i Desviacion
Caso Especie molar molar molar .
4 P . Estandar
maxima minima Promedio

Caso 1: Datos CO 0.0990 0.0041 0.0620 0.0161
experimentales CO, 0.1976 0.0951 0.1428 0.0274
09 0.1102 0.0025 0.0601 0.0287
Caso 1: Datos CO 0.0544 0.0000 0.0509 0.0019
modelados CO, 0.1664 0.0000 0.1568 0.0060
O, 0.2141 0.0011 0.0020 0.0020
Caso 2 Datos CO 0.1225 0.0076 0.0978 0.0125
experimentales CO, 0.3020 0.2077 0.2344 0.0261
Oq 0.0178 0.0002 0.0108 0.0038
Caso 2: Datos CO 0.0980 0.0700 0.0921 0.0033
modelados COy 0.1447 0.0752 0.1369 0.0043
O, 0.0336 0.0000 0.0000 0.0000
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B Apéndice 2

B.1 Diseno de camara de combustion

B.1.1 Parametros de diseno

A continuacion se relacionan las correlaciones utilizadas para el calculo de la camara de
combustién. El valor calorifico neto VCN es calculado a partir de la ecuaciéon de Hugot and
Jenkins (1986) asi:

VCON = 17,85 — 20,35Y 1,0 pagazo (M JI/kg) (B-1)

La Potencia térmica suministrada ()., es obtenida en relaciéon con la producién de ANC
(manc, kg/h), el factor de consumo de bagazo que relaciona el bagazo consumido por 1 kg
de ANC producido y el valor calorifico neto del bagazo:

i F, N
Qsum = mANC3 cé)VC (k’W) (B_Q)

El area de parrilla es determinada teniendo en cuenta la potencia térmica suministrada y un
factor empirico reportado por Gordillo and Garcia (1992) de la siguiente manera:

Qparrilla = qum/looo (B—3)

Las parrillas se construyen a partir de secciones de rejillas, las cuales, comercialmente tienen
una longitud y ancho definido. Para ajustar al area calculada se tomaron 3 secciones de
rejillas con ancho de 0.55 m y longitud de 0.5m, dando un 4rea de 0.2325 m?.

El calculo de las dimensiones de la cdmara son mostradas en las Ecs. B-4a a B-4d. El volumen
de la caAmara de combustion es calculado de igual manera teniendo en cuenta la potencia
térmica suministrada y un factor empirico reportado por Gordillo and Garcia (1992). Para
el ancho y la longitud de la camara se tiene en cuenta las dimensiones del material de
construccién, el cual es ladrillo refractario. La altura de la caAmara es determinada a partir

de la Ec. B-4d.

‘/camara = qum/goo (B_4a)
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AnChocamara = TejillasAnChorejilla + 072 (B'4b)
Longitud.omara = Longitud,cji, + 0,1 (B-4c)
Alturacamara = %amarq/(AnChocamaraLongitUdcamara) (B‘4d)

B.1.2 Resultados de las alternativas de diseno

Een las figuras B-1 y B-2 se muestran los contornos de velocidad para la secciéon lateral y
superior de las alternativas de diseno del equipo experimental.

a) b)

- 7.580
5.685
3.790]

- 1.895

0.000
[m s?-1]

7.580

5.685

3.790

1.895]

0.000
[m s?-1]

Figura B-2: Contornos de velocidad de la seccién superior para las alternativas de diseno.
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