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Simbologia

Simbolo Descripcion
D. Didmetro de la seccién cilindrica del ciclén [m]
H Altura total del ciclén [m]
de Didmetro del buscador de vértice [m]
Se Longitud del buscador de vértice [m]
a Altura de la entrada del ciclén [m]
b Ancho de la entrada del ciclén [m]
Zc Altura de la seccién cénica del ciclén [m]
B Didmetro de la salida de particulas del ciclén [m]
g Longitud extra del buscador de vértice con respecto a la entrada del ciclon
© )
h. Altura de la seccién cilindrica del ciclén [m]
Ap, Caida de presion en el ciclén [Pal
Pg Densidad del fluido [kg/m?]
Vie Velocidad lineal del gas en la entrada del ciclén [m/s]
Vee Velocidad lineal del gas en la salida del ciclén [m/s]
o Velocidad relativa en el ciclén [adimensional]
Ree Radio del tubo de salida del ciclén [m]
Ric Radio medio de la entrada del ciclén [m]
Uy Velocidad de giro en el radio de entrada medio del ciclén [m/s]
A Area de la entrada del ciclén [m?]
Ay Area de superficie del ciclén expuesta al fluido giratorio [m?]
f. Factor de friccién en el ciclén [adimensional]
N, Numero de ciclones en paralelo [adimensional]
Qe Caudal volumétrico a través del ciclén [m3/s]
n Eficiencia del ciclén
C Funcién de las relaciones de dimension del ciclén
v Inercia modificada que refleja la naturaleza del sistema gas/particula
n Exponente del vértice
1 Distancia mas lejana que se extiende el vértice debajo del conducto de salida
de gas [m)]
dcc Didmetro de la seccién cénica en la distancia [ [m]
Pp Densidad de la particula [kg/m?]
dp Didmetro de la particula [m]
ite Viscosidad del gas [Pa-s]
T, Temperatura absoluta del ciclén [K]
My Flujo masico de la alimentacién del ciclon [kg/s]
M, Flujo maésico de particulas recolectadas del ciclén [kg/s]
M, Flujo maésico de particulas escapadas del ciclon [kg/s]
Qcond Calor transferido por conduccién [W]
k Conductividad térmica del material [W/m-K]
Aond Area de contacto entre las superficies [m?]
dT Diferencia de temperatura [K]
dx Espesor del material [m]
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Simbolo

Descripciéon

Qcil
T;
Ty

r;

Th,ent

Tc,ent

Th,sal
Tc,sal

max

Conduccién de calor a través de un tubo [W]

Temperatura de la superficie a mayor temperatura [K]
Temperatura de la superficie a menor temperatura [K]

Radio del tubo en el lado a mayor temperatura [m]

Radio del tubo en el lado a menor temperatura [m]

Radio de la tuberia [m]

Longitud de la tuberia [m]

Calor transferido por conveccién [W]

Coeficiente de transferencia de calor por conveccién [W/m?- °C]
Area superficial donde ocurre la transferencia de calor [m?]

Temperatura superficial del area de contacto [°C]

Temperatura del fluido lejos de la superficie [°C]

Voltaje inicial [V]

Voltaje final [V]

Resistencia eléctrica del material [€]

Transferencia de calor en el intercambiador de calor [W]

Temperatura mas alta [°C

Temperatura méas baja [°C]

Resistencia térmica [°C/W]

Didmetro del cilindro del &rea de contacto del fluido a menor temperatura [m]
Didmetro del cilindro del drea de contacto del fluido a mayor temperatura [m]
Espesor del cilindro [m]

Resistencia térmica total [W/m?. °C]

Coeficiente de transferencia de calor por conveccién del fluido a mayor tem-
peratura [W/m?. °C]

Area superficial de contacto del fluido a mayor temperatura [m
Coeficiente de transferencia de calor por conveccion del fluido a menor tem-
peratura [W/m?. °C]

Area superficial de contacto del fluido a menor temperatura [m
Coeficiente total de transferencia de calor [W/m?-°C]
Diferencia de temperatura en la entrada del intercambiador [°C]

Diferencia de temperatura en la salida del intercambiador [°C]

Temperatura de entrada del fluido a mayor temperatura del intercambiador
°Cl

Temperatura de entrada del fluido a menor temperatura del intercambiador
°Cl

Temperatura de salida del fluido a mayor temperatura del intercambiador [°C]|
Temperatura de salida del fluido a menor temperatura del intercambiador [°C]

’]

’]

Méxima transferencia de calor [W]

Flujo maésico del fluido a menor temperatura [kg/s]

Calor especifico del fluido a menor temperatura [J/kg- °C]
flujo mésico del fluido a mayor temperatura [kg/s]

Calor especifico del fluido a mayor temperatura [J/kg- °C]
Numero de Nusselt [adimensional]

Ntimero de Reynolds [adimensional]
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Simbolo Descripcién

Pr Numero de Prandl [adimensional]
p Viscosidad dindmica de la pared [Pa- s]
s Viscosidad dindmica del fluido [Pa- ]
Vs Viscosidad cinemética del fluido [m?/s]
o' Difusividad térmica del fluido [m?/s]
Cp Calor especifico a presién constante del fluido [J/kg - °C]
ky Conductividad térmica del fluido [W/m- K]
Ggp, Caudal masico del gas [kg/m?s]
D, Didmetro equivalente de la carcasa del intercambiador [m]
Vsn Volumen disponible para el flujo de fluido en el anillo [m?]
Don Didmetro exterior de la hélice [m]
Hee Altura de la carcasa [m]
Cee Didmetro de la carcasa [m]
Phel Distancia entre cada paso de la hélice [m]
Npei Numero de vueltas de la hélice
Ly Longitud de la hélice [m]
Ohel Espesor de la pared de los tubos de la hélice [m]
apB Coeficiente de transferencia de calor [w/m? K]
do Didmetro interno de la tuberia de la hélice [m]
Wees Velocidad del fluido en la tuberia [m/s]
Pan Caida de presién en el lado de la carcasa del intercambiador [Pal
P._s Caida de presion en el lado de la tuberia del intercambiador [Pa]
pf Densidad del fluido correspondiente [kg/m?]
¢ Factor de friccién para los componentes
Cp Coeficiente de arrastre de la superficie de la hélice [adimensional]
fr Factor de friccién de la tuberia de la hélice [adimensional]
o Viscosidad dindmica a la temperatura de la pared de la hélice [Pa-s]
E Factor el cual depende de las condiciones geométricas del intercambiador [adi-
mensional
b, Altura de la columna del fluido del burbujeador [m]
Dyas Didmetro del distribuidor de gas [m]
Dy Didmetro promedio de la hélice [m]
kq Coeficiente de transferencia de masa en el liquido
Dy Difusividad del gas en el liquido [m?/s]
t Tiempo de contacto [s]
dp Didmetro promedio de las burbujas [m]
VB Velocidad promedio de las burbujas [m/s]
ay Area interfacial [m]
APp Caida de presién total en un burbujeador [Pa]

APy Caida de presién debido a la friccién [Pa]
AP, Caida de presién debido la carga hidrostatica de dispersién [Pa]

APg Caida de presién por la aceleracién [Pa]

hyy, Altura de la mezcla (sélido-liquido-gas) [m]

psl Densidad de la mezcla (s6lido-liquido-gas) [kg/m?®]
¢a Retencién total del gas
g Aceleracién gravitacional [m/s?]
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Simbolo Descripcién

Ug; Velocidad superficial de la mezcla en la columna [m/s]
de Didmetro de la columna [m)]

d; Didmetro de la tuberfa de salida [m]

h; Altura de la seccién de liquido limpio [m)]

Pygs Densidad del gas [kg/m3]

€q Porcentaje volumétrico del gas [ %]

p1 Densidad del liquido [kg/m?]

€] Porcentaje volumétrico del liquido [ %]

Ps Densidad del sélido [kg/m?]

€s Porcentaje volumétrico del sélido [ %)
AH Diferencia de altura [m]
Lice Altura total del lecho [mm)]
Kiee Constante empirica

Vo Velocidad del gas del lecho vacio [m/s]

D Esfericidad de las particulas del lecho [entre 0 y 1]
D, Didmetro esférico equivalente de las particulas [mm)]

€ Porosidad del lecho [adimensional]

Sp Area superficial de la particula [mm?]

Vp Volumen de la particula [mm?]

Ob Densidad aparente del lecho [kg/m3]

Ps Densidad real del material del lecho [kg/m?]

A Altura en la entrada de la tuberia [m]

Py Presién del fluido en la entrada de la tuberia [Pa]
p1 Densidad del fluido en la entrada de la tuberia [kg/m3|
gn Gravedad local [m/s?]

Vi Velocidad del fluido en la entrada de la tuberfa [m/s]
Zs Altura en la salida de la tuberia [m]

Py Presién en la salida de la tuberia [Pa]

P2 Densidad del fluido en la salida de la tuberfa [kg/m?]
Vo Velocidad del fluido en la salida de la tuberfa [m/s]
hy Pérdidas por friccién [m]
hgee Pérdidas por accesorios [m)]

fr Factor de friccién de la tuberia

Ly Longitud de la tuberfa [m]

v Velocidad del fluido [m/s]

Dy Didmetro de la tuberia [m]

Dy; Didmetro interno de la tuberia [m]

€ Rugosidad de la tuberia [mm)]

K Coeficiente de resistencia por accesorios

Yon Contenido de humedad presente en la muestra [ %)]

Wi Masa inicial (biomasa + contenedor) [g]

Wy Masa final (biomasa + contenedor) [g]
W, Masa del contenedor |[g]

Pa Densidad aparente de los pellets [kg/m?]
me Masa total de la muestra [kg]
Ve Volumen del cilindro [m?]
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Simbolo Descripcién

Pr Densidad real de los pellets [kg/m?]
m, Masa de los pellets [kg]
A\ Volumen de los pellets [m?]
Ve Volumen de los pellets cilindricos [m?]
dp Didmetro de los pellets [m]
1, Longitud de cada pellet [m]
13 Porosidad presente en los pellets
Pa Densidad aparente [kg/m?]
Pr Densidad real [kg/m?]
FR Friabilidad de los pellets
N; Nimero de pellets al inicio de la prueba
Ny Numero de pellets al final de la prueba (enteros y fragmentos)
ER Relacién de equivalencia
M, Masa aire real [kg]
M, Masa aire estequiométrico [kg]
Masa de aire seco requerido para una combustion completa por unidad de
M, .
combustible [kgaire/kgcombustible]
Cy Porcentaje de carbén presente en la biomasa [ %]
H, Porcentaje de hidrégeno presente en la biomasa [ %]
Oy Porcentaje de oxigeno presente en la biomasa [ %]
St Porcentaje de sulfuro presente en la biomasa [ %]
Lictice Longitud de la hélice [m]
N Numero de vueltas de la hélice
R Radio de la hélice [m)]
p Distancia entre los centros de cada vuelta [m]
Qinter Calor absorbido por el agua [J]
m Flujo masico del fluido [kg/s]
Cp Calor especifico del fluido [J/kg - °C]
AT Diferencia de temperatura [°C]
Vi Fraccién molar del componente “i”
i Viscosidad del componente “i” a la temperatura deseada [Pa- s
My; Peso molecular del componente “i”
N Cantidad de componentes en la mezcla [adimensional]
m; Masa del “i” compuesto [kg]
Vi, Volumen del “i” compuesto [m?]
n Cantidad de compuestos
Ly Tuberia ciclén-intercambiador de calor
Lo Tuberia intercambiador de calor-burbujeador
Ls Tuberia burbujeador-filtro de barrera con burucha
Ly Tuberia filtro de barrera con burucha-filtro de barrera con arena
Ls Tuberia filtro de barrera con arena-antorcha
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Resumen

Para este proyecto final de graduacién se realizé el diseno y la construccién de un sistema
de limpieza para un reactor de gasificacion a contra flujo para tratar con la problemética de
las particulas de alquitran generadas en un gas de sintesis. La materia prima utilizada para
el proceso de gasificacién fueron pellets de eucalipto (Eucalyptus spp), los cuales presentaron
un contenido de humedad de 15,7 %. El sistema de filtros esta compuesto por un ciclén el
cual estd disenado basado en un “disenio cldsico de un ciclén” desarrollado por Lapple; un
intercambiador de calor helicoidal a contra flujo; un burbujeador con un distribuidor de gas
modelo tipo arafia y dos filtros de barrera; cada filtro y tuberias disenadas cuenta con sus
respectivos planos de construccién. El fluido utilizado en burbujeador es un biodiésel; para el
caso de los filtros de barrera se utilizé como material filtrante burucha y arena silica, debido
a que son materiales faciles de conseguir los cuales presentan buena remocién de alquitran.
Para determinar la eficacia de los filtros se realizaron mediciones de la masa de estos antes y
después de cada corrida del reactor para determinar la cantidad contaminantes recolectados;
ademds, para el intercambiador de calor se realizé un estudio para determinar el caudal éptimo
del liquido refrigerante (agua), en el que la eficiencia del intercambiador es maxima sin que se
desperdicie el liquido. Finalmente se realizaron calculos para determinar las caidas de presién
tedrica en los diferentes filtros y tuberias.
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Abstract

For this final graduation project, the design and construction of a cleaning system for a
counter-flow gasification reactor was carried out to deal with the problematy of tar particles
generated in synthesis gas. The raw material used for the gasification process was eucalyptus
(Eucalyptus spp) pellets, which had a moisture content of 15.7 %. The filter system is compo-
sed of a cyclone which is designed based on a “classic cyclone design” developed by Lapple;
a counter flow helical heat exchanger; a bubbler with a spider model gas distributor and two
barrier filters; each filter and pipes designed have their respective construction drawings. The
fluid used in the bubbler is biodiesel; in the case of barrier filters, burucha and silica sand were
used as filtering materials, due to the fact that they are easy to obtain materials that pre-
sent good tar removal. To determine the efficiency of the filters, measurements were made of
their mass before and after each reactor run to determine the amount of pollutants collected;
furthermore, for the heat exchanger, a study was carried out to determine the optimum flow
rate of the cooling liquid (water), in which the efficiency of the exchanger is maximum without
the liquid being wasted. Finally, calculations were carried out to determine the theoretical
pressure drops in the different filters and pipes.

XIX



Introduccién

La creciente demanda energética es uno de los temas de interés que afectan a la sociedad
actual, debido a ello se ha visto la necesidad de proponer y disefiar nuevas fuentes de energia
las cuales sean de bajo costo y en la medida de lo posible renovables. En la busqueda de
alternativas para la sustitucion de los combustibles fésiles, la biomasa es una de las opciones
mas llamativas que se presentan en la actualidad; se han realizado investigaciones exitosas
para desarrollar procesos eficientes para su utilizacién como fuente de combustible. La pro-
bleméatica que presenta es que, en su forma de materia prima, la biomasa es un combustible
de baja energia y calidad el cual tiene usos limitados para la produccién de energia, por lo
que es necesario realizar procesos termoquimicos los cuales transformen la biomasa solida en
combustibles més valiosos [1].

Un reactor de gasificacién es un dispositivo que ayuda a transformar la biomasa en un
combustible con mayor energfa. Este consiste en un contenedor cilindrico el cual se encuentra
a temperaturas alrededor de los 1000 °C, al que se le introduce material orgdnico como fuente
de combustible, los cuales pueden ser de diversas formas y diferentes estados de la materia
(solido, liquido, gas). Debido a las altas temperaturas, estos materiales sufren una descomposi-
cién térmica en varias etapas: secado, pirdlisis, combustién y reduccién, los cuales convierte la
biomasa sélida en un combustible gaseoso conocido como gas de sintesis, o en materias primas
quimicas tutiles y convenientes; los cuales se extraen para ser utilizados como combustible. Los
gases mas comunes que se pueden obtener mediante este proceso son monodxido de carbono
(CO) e hidrégeno (Hs), estos gases son recolectados para ser utilizados en la generacién de
energia eléctrica, o como combustible [2],[3].

La problematica que presentan los reactores de gasificacién radica en la dificultad para
limpiar el gas de sintesis producido [4]. Entre las impurezas presentes en un reactor de gasi-
ficacién, como lo son los alquitranes, las particulas, el azufre y el amoniaco; los alquitranes
son los més problematicos debido a que puede causar problemas operativos en las plantas
de gasificacién, como lo es la obstruccién de tuberias y filtros [5]; ademds pueden danar el
motor de combustién interna en donde se utilice el gas de sintesis producido. En la mayoria
de las aplicaciones, estas impurezas se deben eliminar antes de utilizar el gas de sintesis [6].
Por lo tanto, el desafio mas dificil en el disefio de un reactor adecuado para la gasificacién de
biomasa es minimizar la presencia de alquitran dentro del gas de sintesis.

El propésito de este proyecto final de graduacién es disenar un sistema de filtros para un
reactor de gasificacion a contraflujo, el cual se encuentra en el Instituto de Investigacién en
Ingenierfa (INII), Universidad de Costa Rica, Ciudad Universitaria Rodrigo Facio, San Pedro,
Montes de Oca, San José, Costa Rica.



Objetivos

Objetivo general

Disenar y construir un sistema de filtros de varias etapas para un reactor de gasificacién
basados en varios principios fisicos y quimicos de separacion de materia, mediante el uso de
materiales absorbentes de alquitran, para aplicaciones térmicas y en motores de combustion
interna.

Objetivos especificos

= Disenar y construir un prototipo funcional del sistema de filtro basado en la eficiencia
de operacién, y en la disponibilidad de recursos que se presenta en el laboratorio del
Instituto de Investigaciones en Ingenierfa (INII).

= Determinar los materiales filtrantes a utilizar en el sistema de filtros mediante experi-
mentacion basado en las recomendaciones de la literatura los cuales sean econdémicos y
faciles de conseguir.

= Determinar de manera tedrica la caida de presién de los diferentes filtros que componen
el sistema de limpieza del reactor de gasificacién.



Alcance y limitaciones

El reactor de gasificacién operard a una relaciéon de equivalencia ER = 0,25 para un
caudal del agente gasificante de 6,29 m?/hr por un periodo de 3 horas. La seleccién, el disefio
y la construccién de los componentes del sistema de filtros se limitard a la disponibilidad
de recursos que se presenta en el laboratorio del Instituto de Investigacién en Ingenieria
(INII). También se limitarad a filtros que no requieran ningin tipo de intervencién mientras
el reactor este en operacién. El tamaiio del sistema de filtros estara restringido con base al
area delimitada para estos en la estructura alrededor del reactor de gasificacién. Por 1ltimo,
no se realizard ningun analisis quimico de gas de sintesis obtenido ni de los contaminantes
recolectados, pero si se reportard la cantidad de masa de los contaminantes recolectada por
cada componente del sistema de filtros.



Capitulo 1

Marco Teorico

1.1. Biomasa

La biomasa es uno de los principales combustibles en el proceso de gasificacion, estd cons-
tituida por seres vivos como lo son las plantas, los animales y los microorganismos [7]; algunos
ejemplos de biomasas son desechos de la agricultura, bosques, productos no fésiles de indus-
trias y municipalidades. A diferencia de los combustibles fésiles, la biomasa no toma millones
de anos en formarse; las plantas absorben luz solar y mediante la fotosintesis metabolizan
diéxido de carbono para poder desarrollarse, ademas, lo animales utilizan ciertos tipos de
biomasa para poder crecer; debido a esto es que la biomasa se considera un recurso renovable.
La biomasa esta conformada por una gran diversidad de componentes, su concentracion de
humedad puede tener grandes variaciones, pero su principal caracteristica es que estan con-
formadas por carbono, hidrégeno, oxigeno, nitrégeno, sulfuro y elementos inorganicos; esto
convierte a la biomasa una de las mas atractivas fuentes de energia, en especial para las dreas
remotas las cuales cuentan con escasez de combustibles fésiles [3],[7].

Los tipos de biomasa se pueden clasificar en dos grupos, el primero corresponde a la bio-
masa virgen, los cuales son cultivos especializados para la produccion de energia, como lo son
cultivos herbaceos, de madera, industriales, agricolas y acudticos; entre los cuales se pueden
mencionar los eucaliptos, sauces, cana de azicar, girasol, algodén, entre otros. El segundo
grupo corresponde a los desechos derivados de biomasa virgen. [7].

1.2. Meétodos de transformacion termoquimica

Debido a la forma y al volumen que ocupa la biomasa, es necesario convertirla en formas
mas faciles de manejar (liquido, gas o sélidos de menor tamano), y que se pueden obtener
mediante dos diferentes procesos, bioquimico y termoquimico.

La transformacion bioquimica utiliza bacterias o enzimas para separar las moléculas de
biomasa para formar moléculas méas pequenas, este proceso toma mucho maéas tiempo que el
método termoquimico, aunque es mas econémico. La transformacién termoquimica, convierte
toda la biomasa en gas, el cual puede ser utilizado directamente o ser sintetizado en otro gas
[3]. Existen cuatro métodos para este tipo de transformacién:
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1.2.1. Combustién

La combustion es una reaccién exotérmica entre el oxigeno y los atomos de carbono pre-
sente en una biomasa, la cual se da con un exceso de aire; el producto final de esta reacciéon
genera HoO y COq [3].

1.2.2. Pirdlisis

La pirdlisis es una descomposiciéon de la biomasa, en la cual grandes moléculas de hidro-
carburos son fragmentadas en moléculas de menor tamano, como producto de este proceso se
puede obtener gases, liquidos o sdlidos. La pirdlisis se da en ausencia de oxigeno, y a diferencia
de la combustién no es exotérmica [3].

1.2.3. Licuefaccién

Se refiere a la transformacion de biomasa sélida en combustible liquido, la cual se puede
dar mediante procesos como pirdlisis o gasificacién [3].

1.2.4. Gasificacién

El término gasificacién se refiere a la transformacion de cualquier tipo de materia cuya es-
tructura base estd compuesta de carbono, en materia prima quimica o en un producto gaseoso
cuya energia térmica pueda ser utilizable; la gasificacion incluye tecnologias como la pirdlisis,
oxidacion parcial e hidrogenacion, pero excluye a los productos de la combustién, puesto que
los gases provenientes de esta ultima no pueden ser utilizados como fuente de energia; al con-
trario de la combustion, la gasificaciéon forma paquetes de energia mediante enlaces quimico.
En especial la oxidacién parcial la cual puede ser aplicada en sélidos, liquidos y gases, cumple
un papel muy importante, en vista de que aqui se produce el gas de sintesis, el cual esta cons-
tituido principalmente de mondxido de carbono e hidrégeno, y en donde el oxidante puede ser
oxigeno puro, aire o vapor [3],[8]. La gasificacién o pirélisis no solo se puede utilizar para la
generacién de energia, lo productos de la materia prima pueden ser utilizables también; en la
actualidad la gasificacién no solo estd restringida a combustibles sélidos, dado que se puede
utilizar liquidos e inclusive gases para generar una mayor cantidad de combustibles utilizables,
por ejemplo la gasificacion de los residuos de aceites pesados en syngas, o la produccion de
combustible liquido a base de biomasa mediante la pirdlisis [3].

Existen varios motivos del por qué utilizar la gasificacién, entre los cuales estd: aumentar
el valor energético al eliminar componentes como nitrégeno o agua debido a que estos no
son aprovechable como combustibles; también, remover el sulfuro y el nitrégeno para asi no
liberarlos al ambiente a la hora de utilizar el gas.

1.3. Reactor de gasificacién

Un gasificador consiste en un contenedor cilindrico, el cual cuenta con espacio para el
combustible, una entrada de aire, y una salida para el gas; el gasificador puede estar hecho
de diferentes materiales, como lo son ladrillos o acero, y su disefio esta basado en el tipo de
combustible a utilizar y si el gasificador es mévil o estacionario [9]. Entre los tipos de gasifi-
cadores el que mds se utiliza actualmente es un gasificador a contra flujo (figura 1.1), en el
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cual la biomasa es introducida desde la parte superior del reactor y se desplaza en sentido
descendente; su estructura esta divida en varias secciones: secado, pirdlisis, oxidacién, reduc-
cion. La biomasa entra en la zona de secado, la cual estd a una temperatura de alrededor de
100 °C, debido a esto la biomasa pierde una cantidad de humedad la cual se combina con el
gas generado; a continuacién la biomasa se desplaza a la zona media donde ocurre la pirdlisis
y se da la formacién de alquitrdn, esta zona se encuentra a una temperatura de entre 200 °C
y 300 °C, aqui se produce una reduccién del 70 % de la biomasa; seguidamente el gas junto
con el alquitrdn se desplazan a la zona de oxidacién donde ocurre la gasificacion, esto se da
debido a que los productos voldtiles y cenizas reaccionan con el oxigeno para formar diéxido
de carbono y monéxido de carbono; finalmente los productos ingresan hacia la zona de reduc-
cién donde se forman la mayor concentracién de Hy y CO [7],[5]. Debido a la forma de este
reactor, los costos relacionados con la construcciéon son bajos; ademas, este disefio hace que
las concentraciones de alquitran producidas sean menores en comparacién con otros tipos de
reactores [10].

Biomasa

\| Z

e~ NN

Secado

=/

Aire —— -+— Aire

.................... Combustidn

Figura 1.1: Esquema de un reactor de gasificacién a contraflujo (downdraft), adaptado de [3].

La aplicacién de gas de sintesis incluye la generacién de electricidad mediante motores de
combustién interna y turbinas de gas; la producciéon de productos quimicos y combustibles
liquidos. Independientemente de las muchas ventajas de la gasificaciéon de biomasa y la amplia
aplicacién de gas de sintesis, la aceptabilidad comercial de la tecnologia atn enfrenta desafios
debido a la dificultad para limpiar los gases de sintesis producidos [4]. Las impurezas, como
los alquitranes, las particulas, el azufre y el amoniaco, se producen durante la gasificaciéon y
se acumulan en el gas de sintesis. En la mayoria de las aplicaciones, estas impurezas se deben
eliminar antes de poder utilizar el syngas [6]. El logro de niveles apropiados de pureza de gas
de sintesis es critico para aumentar la vida 1til y el rendimiento de los equipos en el cual se
utiliza el syngas [4].
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1.4. Alquitran

El Centro de Investigacion de Energia de los Paises Bajos publicé el llamado Protocolo
alquitran, cuya definicién y métodos son reconocidos tanto en Europa como en el mundo; en
este documento se definié el alquitran como un grupo de sustancias organicas con diversas
estructuras y propiedades quimicas con un punto de ebulliciéon superior al punto de ebulliciéon
del benceno (80,1 °C) [11]. Otra forma de caracterizar el alquitrén se derivé de la Direccién
General de Energfa de la Comision Europea durante la reunién de la Tarea de Gasificacion
de Bioenergia, donde se definié a los alquitranes como hidrocarburos con un peso molecu-
lar superior al benceno (CgHg 78,11 g/mol), donde el benceno no se considera un alquitrdn
[12],[13],[14].

Por lo general, el alquitran se forma en la etapa de la pirdlisis como un producto de
las reacciones secundarias al proceso de la gasificacién [13]; estd constituido de compuestos
organicos condensables, los cuales sufren procesos de conversién termoquimica, y en respues-
ta a los pardmetros operativos se crean miles de diferentes especies de alquitrdn como lo son
productos oxigenados primarios, hidrocarburos desoxigenados méas pesados e hidrocarburos
aromaticos policiclicos [12].

Los compuestos de alquitran pueden ser clasificados segtin su estructura quimica, nimero
de anillo de carbono y peso molecular [15]. Es muy importante definir la composicién de la
materia prima y las condiciones de operaciéon del proceso, como lo son la temperatura, la
presion, el tipo y la cantidad de oxidante, ademas del tiempo en que la materia prima perma-
necerd dentro del reactor, debido a que dependiendo de esto puede variar la cantidad y el tipo
de alquitran que se puede formar; por ejemplo, la gasificacion de la madera muestra mayores
concentraciones de alquitran con mayores cantidades de compuestos aromaticos estables en
comparacién con la gasificacién del carbén [12].

El alquitran que se forma durante la condensacion de gas de sintesis se puede clasificar
dependiendo de la temperatura a la que se forma. Los alquitranes que se forman en la eta-
pa de pirdlisis a una temperatura menor a los 500 °C se conocen como primarios, estos son
compuestos organicos, como el levoglucosano y el furfural, los cuales se liberan de la materia
prima; en la etapa de oxidacién, con el aumento de la temperatura, por encima de 500 °C, los
alquitranes primarios se transforman y comienzan a reorganizarse como alquitranes secunda-
rios como son los fendlicos y las olefinas. Un mayor aumento de la temperatura, por encima de
800 °C, conduce a la formacién de alquitranes terciarios, como los hidrocarburos arométicos
policiclicos [12],[6]. Los alquitranes también pueden diferenciarse debido a su estructura, como
se muestra en el cuadro 1.1.
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Tabla 1.1: Clasificacién bésica de los tipos de alquitran, adaptado de [12].

Clase Descripciéon Propiedades

Muy pesados, no pueden ser detectados

ndetectable para 10s tros de syngas por ﬁltl"OS de syngas.

Alquitran contiene dtomos hetero; muy so-

2 Heterociclicos aromaéticos
luble en agua.

Usualmente hidrocarburo liviano de un so-
lo anillo; no presenta problema indepen-
dientemente de la condensacién o solubili-

dad.

3 Aromaticos ligeros (1 anillo)

Compuestos de 2 y 3 anillos, condensa a
4 PAH ligero (2-3 anillos) baja temperatura inclusive en bajas con-
centraciones.

Mas grande de 3 anillos, condensacién
5 PAH pesados (4-7 anillos) ocurre a altas temperaturas, inclusive en
bajas concentraciones.

Los alquitranes de la clase 1, 4 y 5 pueden condensarse facilmente incluso a altas tempe-
raturas, por lo que estos son responsables de incrustaciones y obstrucciones en los sistemas
de combustible y energia basados en gasificacion. Los alquitranes de clase 2 y 3, junto con
los compuestos heterociclicos aromaticos y los compuestos de benceno, tolueno y xileno, ge-
neran problemas debido a que compiten por sitios activos en los catalizadores, ademas estos
alquitranes también son solubles en agua, lo que generan problemas con la eliminaciéon de
aguas residuales en procesos de limpieza basados en este liquido. En general, se recomienda
la eliminacién o descomposicién de todos los compuestos organicos, debido a que representan
impurezas en el producto sintetizado [12].

La categorizacién e identificacion de los componentes del alquitran es de gran importancia,
dado que en base a esto dependerd las aplicaciones que se le den al gas de sintesis, los dos
criterios més importantes que deben considerarse son los limites de concentracion y el punto de
rocio, los cuales se ven significativamente afectados por los compuestos de alquitran especificos
que se encuentran en el gas de sintesis. En general, un sistema de purificacién de gas de sintesis
altamente eficiente deberia centrarse en la reduccién de compuestos de alquitran més pesados
si la eliminacién completa del alquitrdn no es rentable [15].

1.4.1. Condensacién y solubilidad del alquitran

La condensacién del alquitran en gas es un problema complicado de analizar, esto es debido
a que se ve afectado por la presién en el reactor, la temperatura, la composicién proporcional
y el contenido de componentes de alquitran en una fase gaseosa, la solubilidad mutua de todos
los componentes en el reactor, la temperatura de la superficie, nicleos de condensacion, entre
otros factores [11].

El alquitran en su forma gaseosa se puede encontrar de dos formas, en vapores o aerosoles
persistentes. Si los aerosoles son enfriados rdpidamente provocan la sobresaturacion de los
vapores de alquitran, lo que produce la formacién de nicleos de condensacién generando asi
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neblinas no deseadas. Para el caso de gas saturado con vapor, al enfriarse lentamente de modo
que la temperatura del gas oscila alrededor del punto de condensacién del alquitran durante
un tiempo suficientemente largo, se forman pequenas cantidades de nicleos de gotas que luego
se convierten en pequenas gotas a medida que el gas continta enfridndose; si el gas se enfria
repentinamente, se forman muchos nicleos los cuales luego se forman pequenas gotas. Cuanto
més altas son las concentraciones de vapor en el gas, mas dificil es para los nicleos y las
gotas aumentar de tamano. El vapor altamente diluido forma una niebla méas facilmente que
el vapor concentrado; si las gotas dispersas son muy pequenas, la niebla producida es estable.
Cuando el alquitran entra en contacto con superficies frias, este se condensa rapidamente, lo
que crea depésitos de alquitran, las cuales combinadas con particulas solidas pueden incidir
en las tuberfas y otros equipos [11].

El inicio de la condensacion de alquitran estd relacionado con las concentraciones de al-
quitran en el gas y su composicion, si las temperaturas son inferiores a 400 °C los componentes
del alquitrdan pueden deshidratarse y comenzar a crear materiales carbonizados y coque; aun-
que el alquitran se considere un problema en las aplicaciones del gas de un reactor de gasifica-
cién, no todos los componentes de alquitrdn son peligrosos y no deseados, ciertos compuestos
pueden tener un impacto positivo en el valor de calentamiento inferior del gas y no causar
dificultades operativas; a pesar de esto, el alquitran se considera un material no deseado y
por lo tanto, si el gas de la biomasa se va a utilizar, el alquitran debe eliminarse [11].

1.4.2. Problematica del alquitran

La presencia de alquitran puede causar problemas operativos en las plantas de gasificacién,
como lo es la obstruccién de tuberfas y filtros [5]. El limite de tolerancia del alquitran varia
dependiendo de las aplicaciones de gas de sintesis, como se muestra en el cuadro 1.2 [6].

Tabla 1.2: Limite aceptable de alquitrén, adaptado de [6].

Dispositivo de uso Limite de alquitran aceptable (g/Nm?)
Turbina de gas industrial <0,005
Células de combustible <0,001
Combustién interna y motores de Diesel 0,01-0,1
Compresores 0,05 - 0,5

Los limites maximos de contaminantes presentes en un gas de sintesis para el correcto fun-
cionamiento de un motor combustién interna se han postulado como inferior a 50 mg/Nm3
para la particula y menor de 100 mg/Nm? para el caso del alquitrén [5]. El alquitrdn estd
presente en forma de vapor en la salida del gasificador, donde la temperatura del gas produc-
tor varia de 350 °C a 450 °C, pero a medida que el gas se enfria a menos de 150 °C este se
condensa y se solidifica. Para la aplicacién del motor de combustién interna, el gas debe en-
friarse a alrededor de 40 °C, como se indicé anteriormente, el gas enfriado a esta temperatura
condensard el alquitrén, lo que afectard el funcionamiento del motor [10].

Por lo tanto, el desafio més dificil en el diseno de un reactor adecuado para la gasificacion
de biomasa es minimizar la presencia de alquitran dentro del gas de sintesis. Para ello se han
desarrollado diferentes métodos [5].
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1.5. Sistemas de limpieza

Los sistemas eficaces de limpieza de gas de sintesis son importantes para la aplicacién
generalizada de la tecnologia de gasificacién para la generacién de energia y calor, ademas de
la conversién de gas de sintesis en combustible de transporte, productos quimicos e hidrégeno.
El logro de niveles apropiados de pureza de gas de sintesis es critico para la vida util y el
rendimiento de los equipos que se encuentran después de la gasificacion, su aplicacién y el
medio ambiente [12].

Las tecnologias de limpieza de gas de sintesis se pueden clasificar convenientemente de
acuerdo con el rango de temperatura del proceso, los cuales son: sistema de limpieza de gas
en caliente, sistemas de limpieza de gas en frio y sistema de limpieza de gas tibio [12].

1.5.1. Sistema de limpieza en caliente

Desde la aprobacién de la Ley de Aire Limpio de 1976, los estdndares ambientales han
aumentado la necesidad de eliminar los contaminantes productos de la gasificacion, los cuales
serfan emitidos al medio ambiente como contaminantes. La limpieza con gas caliente se utili-
za para describir el tratamiento de los gases de sintesis en un amplio rango de temperatura,
la cual va desde los 400 °C hasta mas de 1300 °C [12]. Estos sistemas de limpieza se han
enfocado en minimizar el mantenimiento de los equipo de combustion de gas de sintesis y en
mejorar la pureza del gas de sintesis en comparacién con la obtenida de la limpieza de gas frio,
ademds presentan un aumento en la eficiencia de la gasificaciéon puesto que el gas de sintesis
tiene una mayor cantidad de energia que cuando se enfria al utilizar un sistema de limpieza
de gas frio [16]. Los beneficios de la limpieza de gas caliente incluyen reduccién de los flujos
de desperdicios, mayor eficiencia de los gases de sintesis y mejores conversiones de gases de
sintesis con menos generaciéon de subproductos [4].

Existen muchas técnicas de limpieza del alquitran en caliente, la mayoria de las cuales

se basan en uno o mas de los siguientes principios fisicos: separacién inercial, filtracién de
barrera e interaccién electrostética, como se puede apreciar en el cuadro 1.3 [12].

Tabla 1.3: Sistemas de limpieza de gas caliente, adaptado de [12].

Dispositivo Eficiencia [ %] Caida de presién Consumo
[KPa] energético
Ciclones 90 — 95 Moderada a alta Baja
(7,5 - 27,5)

Filtros granulares Mayores a 99 Moderada (6 - 10) Moderada a alta
Precipitadores Mayores a 99 Baja 0,3 - 0,6 Moderada a alta
electrostaticos

Precipitador de flujo Mayores a 99 Baja Baja a moderada
turbulento
Barrera de flujo Mayores a 99,5 Baja a moderada Baja a moderada
cruzado 2,5 -17,5
Barrera de tubo Mayores a 99,5 Moderada a alta Moderada
ceramico
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Muchos métodos de eliminacién fisica, como el lavado y la precipitacién electrostatica,
requieren bajas temperaturas para funcionar de manera efectiva; sin embargo, debido a los
diferentes puntos de condensacién de los alquitranes, es posible realizar una eliminacién par-
cial mediante métodos fisicos a altas temperaturas (alquitranes del tipo 1, 4 y 5) [12].

Cuando las temperaturas caen por debajo de 450 °C, los alquitranes comienzan a conden-
sarse y forman aerosoles los cuales presentan una mayor masa que los vapores dentro de la
corriente de gas, por lo que es posible eliminarlos por métodos fisicos con técnicas como la
separacién electrostética y dispositivos de separacién inercial [12].

1.5.2. Sistemas de limpieza en gas frio

Este tipo de sistemas se basa principalmente en: limpiadores de pulverizacion, depurado-
res de humedad dinamica, limpiadores de pulverizacién ciclonica, depuradores de impacto,
depuradores de Venturi y depuradores electrostaticos [16]; los métodos mas bdsicos se basan
en fuerzas inerciales para separar particulas, los cuales aumentan su eficiencia para particulas
mayores a 3 mm de didmetro [12].

Para la eliminacion de particulas pequenas es necesario utilizar otros mecanismos de lim-
pieza basados en fuerzas electrostaticas, gradientes de temperatura, presiones de vapor de
liquido més altas y los tamanos de gotas de liquido mas pequeno. Los métodos méds comunes
utilizado para este tamano de particula son los atomizadores y otras variaciones de la boqui-
lla, los cambios de velocidad y presién, y las cargas eléctricas inducidas; el diseno mas basico
es el atomizador en aerosol, los cuales dispersan el liquido en una corriente de gas que fluye
simultdneamente o en contracorriente; este diseno asegura la mayor area posible de superficie
para el impacto e intercepcién de particulas por el agua. Aunque muchos tipos de alquitranes
no son solubles en agua, los atomizadores bajan la temperatura del gas lo suficiente para que
el alquitrdn se condense y forme aerosoles los cuales los cuales son absorbidos por el agua,
posteriormente este liquido contaminado es ingresado a un tanque donde es separado del al-
quitran no condensable, lo que permite que el agua se pueda reutilizar, hasta que pierda su
efectividad debido a una saturacién del alquitran soluble; este fluido saturado no puede ser
desechado al medio ambiente, por lo que tratamiento de agua es necesario [16],[12].

Las eficiencias de estos sistemas varian entre un 90 % para particulas de més de 5 mm de
didmetro, hasta alrededor de 40 % para particulas submicrénicas. Los depuradores himedos
también son efectivos para absorber contaminantes gaseosos solubles en agua. La problematica
que presentan estos tipos de sistemas de limpieza es que al aumentar la eficiencia de remocion
de particulas generan un mayor consumo de energia y por lo tanto un aumento en los costos
[12].

1.5.3. Sistemas de limpieza en gas tibio

Existen varios métodos de limpieza los cuales operan a temperaturas mas altas que las
condiciones ambientales, pero més bajas que las aplicaciones de limpieza en caliente (menores
a 400 °C). Utilizar los sistemas de limpieza en este rango de temperatura produce varias venta-
jas, como lo es evitar los riesgos asociados con las condiciones de operacién extremas, ademas
de reducir el costo de los materiales. Todos estos procesos evitan la condensacién del agua, lo
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que elimina el tratamiento de agua residuales como lo es en el caso de sistemas de limpieza de
gas frio, pero permiten que algunos alquitranes, dlcalis y cloruros se condensen y eliminen [12].

La técnica OLGA, por sus siglas en inglés “oil base gas washer”, el cual se traduce como
limpiador de gas a base de aceite, trabaja a temperaturas entre 60 °C y 450 °C, el proceso se
muestra en la figura 1.2.
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Figura 1.2: Modelo bésico del sistema OLGA, adaptado de [12].

El sistema utiliza aceite en lugar de agua para limpiar los alquitranes suspendidos en el gas;
utilizando el mismo principio que el de los atomizadores de agua, los alquitranes condensables
(clases 1, 4 y 5) son atrapados en el fluido por condensacién a medida que la temperatura
se reduce por debajo del punto de rocio; para el caso de los compuestos de alquitran mas li-
geros (clases 2 y 3) son eliminados mediante absorcién en un segundo medio liquido de lavado.

Este sistema fue probado en un gasificador de biomasa el cual produce 500 kW de energia
térmica, en este caso se logré eliminar completamente los alquitranes pesados y mas del 99 %
del fenol y los alquitranes heterociclicos ligeros (clases 2 y 3); el gas obtenido mediante este
método fue posteriormente utilizado un motor de combustion interna y los resultados obte-
nidos fueron comparables a utilizar gas natural, lo que demuestra la eficiencia del sistema

OLGA [12].

El proceso OLGA presenta varias ventajas en comparacién con las técnicas convencionales
de limpieza de gas frio y caliente como lo es eliminar los desafios operativos y econémicos de
la eliminacion catalitica, ademas de eliminar los problemas asociados a los tratamientos de
aguas residuales mediante el uso de aceites para el caso de los alquitranes altamente solubles,
particularmente el fenol, debido a que estos compuestos polares se disuelven ficilmente en
el agua, por lo que presentan grandes dificultades para ser de eliminados; ademds los aceites
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utilizados pueden regenerarse facilmente o ser utilizados como materia prima para procesos
de gasificacién [12].

Otra ventaja que presenta el sistema OLGA es que los productos primarios de la gasi-
ficacién como CoHy, CH4, CO y Ho, permanecen relativamente sin cambios, a diferencia de
los métodos que utilizan la reduccién de alquitrdn, como los procesos térmicos y cataliticos;
ademads los compuestos del alquitran que se extraen con los aceites pueden ser utilizados en
lugar de desecharse, como se haria en el caso de un atomizador de agua; estos alquitranes
condensados pueden servir como materia prima adicional en muchos procesos de conversion
de carbono, por ejemplo en refinerias de petréleo, o incluso el liquido mezclado con los resto
del alquitran puede ser reciclado y utilizado en el gasificador como materia prima [12].

El Centro de Investigacion de Energia de los Paises Bajos, el cual es el dueno de la
patente del sistema OLGA [16], ha demostrado su efectividad en diferentes instalaciones; en
la actualidad este sistema de limpieza puede ser aplicado en gasificadores que producen hasta
800 kW de energia térmica, lo que permite que instalaciones grandes aprovechen los beneficios;
ademds, han logrado reducir los puntos de rocio del alquitran a menos de 0 °C [12].

1.6. Clasificacion de los sistemas de limpieza

1.6.1. Segun su eficiencia

En el cuadro 1.4 se puede apreciar los porcentajes de eficiencia de algunos métodos para
capturar particulas y alquitrédn segin los autores Han y Kim [14].

Tabla 1.4: Eficiencia de algunos métodos de limpieza segiin Han y Kim [14].

Método Alquitran removido [ %)]
Filtro de arena 50 - 97
Torre de limpieza 10 - 25
Venturi 50 - 90
Precipitador electrostatico mojado 0 - 60
Filtro de fabrica 0-50
Separador rotacional 30 - 70
Cama absorbente de alquitran 50

A modo de ejemplo, en un estudio hecho por Hasler [14] se logré obtener eficiencias de
eliminacién de alquitrdn de un 51% a 91 % en un lavador Venturi para un gasificador de
cascara de arroz contracorriente; en otro experimento hecho por Janssen [14], al utilizar un
depurador de agua los niveles de alquitrdan disminuyeron hasta entre un 20 mg/m? a 40 mg/m?
y los niveles de particulas entre 10 mg/mm? a 20 mg/mm3. Aunque estos métodos presenten
grandes eficiencias de eliminacion de particulas y alquitran su precio en el mercado es elevado,
ademads de que produce mucha agua contaminada. En otro experimento realizado por el Centro
de Investigacién de Energia de los Paises Bajos en un gasificador a escala para un laboratorio
se logré demostrar con existo el sistema OLGA, el cual removié completamente todos los
alquitranes pesados [14].

11



1.6. CLASIFICACION DE LOS SISTEMAS DE LIMPIEZA

1.6.2. Basado en condiciones de operacién

En el cuadro 1.5 se puede ver la eficiencia y las condiciones de operacién de algunos
equipos de remocién de particulas y alquitran segin Guan [14], entre los mas comunes estén
el ciclon, los filtros de tela, ceramica, granular y los precipitadores electrostaticos tanto secos y
como humedos. Se recomienda el uso de estos filtros a una temperatura por encima del punto
de rocio del alquitran, el cual suele estar en el rango de 375 °C a 400 °C, segun el andlisis
realizado en el 2006 por Laboratorio Nacional de Energia Renovable (NREL) [14].

Tabla 1.5: Eficiencia de algunos métodos de limpieza segin Guan [14].

Separador Rango de Eficiencia [ %] Caida de presion
temperatura [°C]| [KPa]
Ciclén 100 - 900 80 < 10
Filtros de bolsas 60 - 250 99 - 99.8 1-25
fabricadas
Venturi 20 - 100 85 - 95 5—-20
Filtros de ceramica 200 — 800 99 — 99,8 1-25
fibrosa
Filtros de ceramica 200 — 800 99 - 99,9 1-5
rigida
Filtros de espuma 200 — 800 99 — 99,5 <1
metalica
Filtros granulados 200 — 800 Depende de la 1-25
superficie

Debido a esta limitante de temperatura los filtros de tela no son adecuados para este
propdsito, dado que su rango de temperatura varia entre 60 °C y 250 °C. Los precipitado-
res electrostaticos secos tampoco se recomiendan debido a la posibilidad de que el alquitran
pesado condense y al aumento de la cantidad de carbono, lo que provoca un aumento de la
conduccion eléctrica y una reduccién de la eficiencia de eliminacién del polvo.

Para la limpieza de gases a alta y media temperatura, se recomienda una combinacién de
ciclones con filtros de lecho cerdmico o granular (arena). Los filtros de cerdmica tienen una
resistencia mecanica insuficiente y una conductividad térmica baja, por lo que se recomienda
el uso de filtro granular; de acuerdo con Yang Gua-Hua y Zhou Jiang-Hua [14], los filtros de
lecho granular de doble capa con particulas de 0,7 a 3 mm tienen una mayor capacidad de
recoleccion; ademads los lecho granular también son més baratos y flexibles para particulas
parcialmente adheridas.

1.6.3. Basado en la eficiencia de eliminacién

Segun el andlisis realizado por Hasler [14] la mayor separacién de alquitrdn se encontré
en los craqueadores de alquitran cataliticos, los depuradores Venturi y los filtros de lecho de
arena, como se muestra en el cuadro 1.6.
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Tabla 1.6: Eficiencia de algunos métodos de limpieza segin Hasler [14].

Método Temperatura [°C] Reduccién de Reduccién de
particulas [ %)] alquitran [ %)
Craqueadores 900 - >95
cataliticos
Filtro de fabrica 200 60 — 85 25
Cama de arena 10 — 20 70 — 95 60 — 95
Torre de lavado 50 — 60 70 — 90 10 — 25
rotacional
Venturi - - 50 — 90
Precipitador 40 - 50 >99 0—-60
electrostatico

Se han realizados diferentes estudios que demuestran el utilizar sistemas de enfriamiento
directo, como lo es un lavador hiimedo, antes de un filtro de biomasa seco, produce efectos
positivos en la eficiencia de eliminaciéon del alquitran; por ejemplo, utilizando una serie de
intercambiadores de calor en conjunto con un depurador de aceite han demostrado ser efectivos
para reducir el alquitrdn a tan solo 10 mg/Nm?; posteriormente el alquitrdn recolectado
del intercambiador de calor y el aceite pueden ser reciclados de nuevo al gasificador para
reutilizarse como materia prima, lo que elimina el tratamiento de aguas residuales [6].

1.7. DMateriales para el diseno.

1.7.1. Acero inoxidable 304

Un acero inoxidable es una aleacién férrea la cual contiene al menos un 12 % de cromo,
este elemento forma una pelicula autopasivable de 6xido de cromo en la superficie de la alea-
cion, la cual evita que el hierro reaccione con el oxigeno en el aire, ayudando asi a disminuir
el proceso natural de la corrosién debido a las condiciones atmosféricas; en caso de que esta
pelicula sufra danos, se regenera rapidamente en contacto con el aire [17].

Los aceros auténticos ademads de hierro y carbono, presentan en su composicién cromo el
cual varfa del 16 % al 26 %; niquel el cual constituye un valor aproximado del 35 % y mangane-
so en un valor igual o menor al 15 % [18], el cromo y niquel ayudan a aumentar su resistencia
a la corrosién, en especial contra los acidos [17],[19]; entre sus propiedades mas destacables
se encuentran que son no magnéticos, son muy resistentes al impacto, tienen buena dureza y
ductilidad, también presentan grandes resistencias a temperaturas criogénicas y a altas tem-
peraturas, son excelentes para soldar y ademas de que evitan la formacién de escamas; al
compararlos con los aceros inoxidables martensitico y ferriticos, los auténticos presentan una
mayor resistencia a la corrosién [18],[20],[21]; en sus desventajas esta mencionar que son més
costosos y que presentan un menor limite eldstico que los aceros ferriticos (Fe-Ni) y aleaciones
de aluminio, ademas son dificiles de maquinar y solo pueden ser endurecidos por tratamiento
en frio [19],[22].

La serie 300 de acero inoxidable austeniticos es el tipo mas utilizado de los aceros austeniti-
cos, esto es debido a que poseen una resistencia moderada y una excelente dureza, ademas
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de que se pueden encontrar en muchas formas y tamanos [22]. Para el caso particular del
acero 304 su contenido de carbono es un méximo de 0,08 %, esto con la finalidad de reducir

la cantidad de precipitados de carburo a la hora de realizar una soldadura [20].
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Figura 1.3: Fluencia y tensién méaxima de los aceros austeniticos AISI tipo 304, 310 y 316
para temperaturas de 4 K a 300 K, adaptado de [22].

Tabla 1.7: Propiedades fisicas del acero inoxidable austenitico 304 para diferentes temperatu-
ras, adaptado de [22].

Temperatu-| Modédulo de | Mdédulo de Relacion Conductivi-| Expansién
ra [K] Young corte de Poisson dad térmica
[GPa] [GPa] térmica K~ 1079
[W- mK™1]
295 200 77,3 0,290 14,7 15,8
77 214 83,8 0,278 7,9 13,0
4 210 82,0 0,279 0,28 10,2
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Tabla 1.8: Composicién quimica del acero inoxidable 304, adaptado de [18], [21], [23].

Composicion | C [Mn | Cr | Mo | Ni| Cu | Si Nb Fe
Porcentaje [%] | 0,06 | 1,54 | 18,47 | 0,30 | 8,3 | 0,37 | 0,48 | 0,027 | otros

En la tabla 1.8 se puede apreciar la composicién quimica del acero inoxidable 304; en sus
caracteristicas fisicas, estd destacar su limite eldstico, el cual tiene un valor de o, = 207 MPa,
su esfuerzo maximo es o, = 517 MPa, ademds su elongacién tiene un valor de 40 % [24][25].

1.8. Caracterizacion del syngas

Seguin [26], para grandes muestras el radio atémico C19H140¢ se mantiene constante para
todo tipo de biomasa, ademas existe una relacion directa entre la posicién quimica de la bio-
masa y el gas obtenido; en la tabla 1.9 se pueden ver valores experimentales de la composicién
quimica en un gas de sintesis para diferentes tipos de biomasas. Los principales componentes
combustibles presentes en la madera son celulosa, hemicelulosa y lignina, los cuales son com-
puestos del carbén, hidrégeno y oxigeno; otros componentes combustibles presentes en menor
cantidad son grasas, resina y ceras; para el caso de los no componentes no combustibles, el
agua es el componente mas abundante con un 50 % de la constitucién para el caso de madera
recién cortada.

Tabla 1.9: Valores experimentales de composicién quimica del gas de sintesis para diferentes
tipos de biomasa en un reactor downdraft [mol/kg], adaptado de [26].

Residuo HQ CO COQ CH4 CQHQ CQH4 CQHG

Céscara de arroz | 0,00236 | 0,00651 | 0,00717 | 0,00209 | 6,2x107° | 7,6x10~* | 1,1x10~*

Céscara de nuez | 0,00485 | 0,00788 | 0,00722 | 0,00293 | 4,9x10~° | 6,1x10~* | 2,1x10~*

Pino 0,00529 | 0,00722 | 0,00505 | 0,00272 | 1,2x10~% | 8,1x10~% | 1,7x10~°

Eucalipto 0,00275 | 0,00712 | 0,00380 | 0,00316 | 2,610~ | 5,5x10~% | 1,5x10~*
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Capitulo 2

Metodologia

El primer paso del proyecto fue realizar por una revisién exhaustiva de la literatura sobre
sistema de limpieza del gas de sintesis para encontrar informacién de estudios desarrollados
sobre diferentes tecnologias utilizadas para tratar los contaminantes presentes en el gas los
cuales se obtienen debido a la gasificacién de biomasa.

Se revis6 informacion sobre los sistemas de tratamiento en caliente, frio y tibio para tratar
el gas de sintesis con el objetivo de seleccionar los mejores sistemas de tratamiento en términos
de eficiencia y en la disponibilidad de recursos que se presenta en el laboratorio del Instituto
de Investigacién en Ingenieria (INII).

La principal ventaja de los sistemas de limpieza calientes en comparaciéon con los frios
es la eficiencia al final del proceso gasificacién puesto que el gas de sintesis tiene una mayor
cantidad de energia que cuando se enfria al utilizar un sistema de limpieza de gas frio [16].
Los beneficios de los sistemas de limpieza de gas caliente incluyen reduccién de los flujos
de desperdicios, mayor eficiencia de los gases de sintesis y mejores conversiones de gases de
sintesis con menos generacién de subproductos [4]. La ventaja del sistema de temperatura
caliente es también la principal barrera, ya que todo el proceso debe disenarse bajo cierta
temperatura y esto aumenta los costos y el mantenimiento de los diferentes dispositivos pre-
sentes en el tratamiento. El manejo con alta temperatura aumenta el riesgo de falla de los
dispositivos y es de suma importancia la correcta seleccién de los mismos, asi como el control
sobre las condiciones de operacién para maximizar la eficiencia en el proceso, evitando en la
mayor medida posible las pérdidas de calor que implican un disminucién de la temperatura.
En los sistemas de limpieza frios la eficiencias de estos varfan entre un 90 % para particulas
de méas de 5 mm de didmetro, hasta alrededor de 40 % para particulas submicrénicas. La
problemadtica que presentan estos tipos de sistemas de limpieza es que al aumentar la efi-
ciencia de remocién de particulas generan un mayor consumo de energia y por lo tanto un
aumento en los costos [12]. Los sistema de limpieza tibios producen varias ventajas, como lo
es evitar los riesgos asociados con las condiciones de operacién extremas, ademas de redu-
cir el costo de los materiales. Todos estos procesos evitan la condensacién del agua, lo que
elimina el tratamiento de agua residuales como lo es en el caso de sistemas de limpieza de
gas frio, pero permiten que algunos alquitranes, alcalis y cloruros se condensen y eliminen [12].

La seleccion de los articulos y diferentes literaturas se basé en la relevancia del estudio,
mirando primero los articulos que describen las tecnologias utilizadas para el tratamiento
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del gas de sintesis como un sistema general y después revisar articulos especificos basados
en las tecnologias méds comunes utilizadas para este tipo de tratamiento. Esta tarea fue de
gran importancia para el proyecto, ya que proporcioné una comprension general del proceso
y fue el punto de partida para el diseno final del sistema de filtros. Con base en la revisién
de la literatura realizada, se seleccionaron los diferentes pasos del proceso de disefio para
proponer un diseno tedrico el cual fue construido para comprobar su funcionalidad. Ademéds
de la investigacion sobre las tecnologias de limpieza, se reviso la literatura para comprender
los principales procesos involucrados en todo el proceso. En esta parte de la investigacion,
también se estudié el proceso de gasificacion obtener una comprension completa del proceso
en lugar de depender simplemente de la etapa de limpieza.

2.1. Diseno tedrico

El enfoque para el diseno del sistema de limpieza del reactor de gasificacién se basd en
la revisién de los procesos existentes, debido a que existen diferentes métodos de limpieza a
diferentes temperaturas. Inicialmente, la investigacion bibliogréfica se realizd para examinar
y modificar los procesos existentes siempre y cuando cumplieran con la disponibilidad de
recursos en el laboratorio del Instituto de Investigaciones en Ingenieria (INII). El proceso de
diseno se llevé a cabo identificando las diferentes tecnologias que podrian trabajar juntas para
construir el sistema de limpieza completo, basado en el rango de operaciéon de temperatura
y en el tamano de particulas que estos son capaces de filtrar. La descripcién detallada de las
diferentes tecnologias seleccionadas y su objetivo se explicard méas adelante.

2.2. Experimentacién y construccion

Después de completar las primeras tareas y tener un diseno preliminar, el modelo se
construyé utilizando diferentes materiales; las diferentes etapas del proceso de construccion,
incluidas las dimensiones y la forma de estos se explican mas adelante. Ademas, fue necesario
determinar las propiedades fisicas de la biomasa y los pellets puesto que estos son importantes
a la hora de realizar la peletizacién y el proceso de gasificacién; los diferentes procesos y
experimentos para determinar las propiedades fisicas, incluidas las normas utilizadas y la
forma en que se realizaron se explican mas adelante. Finalmente se determiné el flujo del
agente gasificante y se realizé el proceso de gasificacién para comprobar la funcionalidad de
los filtros a la hora de remover alquitranes presentes en el gas de sintesis; los diferentes pasos
a la hora de conectar el sistema de filtros al reactor de gasificacién, incluida la disposicion de
los filtros, los cuidados que hay que tener y los diferentes sensores y equipos se explican méas
adelante.

2.3. Analisis

La tarea final del proyecto de graduacion fue realizar el andlisis de los datos obtenidos,
en primer lugar se determiné el caudal 6ptimo del intercambiador de calor, basado en la
relacion entre el caudal del refrigerante contra calor absorbido por este; esto con la premisa
de asegurarse que el intercambiador de calor trabaje en su maxima eficiencia a la vez que se
evita el desperdicio del liquido refrigerante. Seguidamente se analiz6 la masa de contaminantes
obtenidas por los diferentes filtros del sistema de limpieza para determinar su eficacia tanto
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individual como en conjunto a la hora de remover contaminantes presentes en el gas de sintesis.
Finalmente, utilizando los datos obtenidos por el analizador de gas de sintesis se determiné la
cantidad de gas producido por el reactor de gasificacién; con el cual se pudo calcular de manera
tedrica las caidas de presiéon en los diferentes filtros que componen el sistema de limpieza.
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Capitulo 3

Teoria de diseno

3.1. Seleccidon de filtros

Basado en las eficiencias de operacién, y en la disponibilidad de recursos que se presenta en
el laboratorio del Instituto de Investigacién en Ingenieria (INII), se seleccionan tres sistemas
de filtros para el reactor de gasificacién, los cuales son: un separador inercial, un sistema de
burbujeo basado en el sistema OLGA y un filtro de lecho granular.

3.1.1. Separacion inercial

Los dispositivos de separacion inercial los cuales pueden operar a temperaturas por encima,
de los 1000 °C y presiones que exceden los 100 bar, son uno de los dispositivos méas antiguos
y comunmente utilizados en la separacion de materias; estos utilizan los principios de ma-
sa y aceleracién centripeta para acelerar el proceso de sedimentaciéon por la gravedad de las
particulas para separar tanto particulas sdlidas como liquidas de los gases que los transportan,
con lo que se reduce los periodos de espera [4],[27].

Los dispositivos de separacién inercial presentan grandes ventajas puesto que proporcio-
nan una muy buena capacidad de recoleccién de particulas sin la necesidad de partes moviles,
puede filtrar sélidos pegajosos o muy viscosos, son muy robustos, presentan una caida de
presion constante, su construccion es de diseno simple por lo que no necesitan de gran man-
tenimiento, se puede construir con una gran variedad de materiales dependiendo de lo que se
desee filtrar como lo son acero, aluminio, polimeros, entre otros, ademas, el producto recolec-
tado permanece seco y es posible de reutilizar; esto permite que las particulas con un tamaifio
de micrémetros sean separadas de un gas que se desplaza a 15 m/s; una de sus principales
caracteristicas es que a medida que la carga de particulas aumenta (hasta cierto valor) su
eficiencia también lo hace. Debido a su bajo costo de construccién y de operacién, ademas de
su confiabilidad hace de los ciclones una de las mas atractivas para la filtracion de particulas
en gases [27].

Uno de los principales usos que se le da a un dispositivo de separacién inercial es cumplir
con los limites de calidad del aire ambiental, pero existen otras aplicaciones, como lo son la
recoleccién de particulas sélidas para reutilizarlas en otros procesos (particulas cataliticas va-
liosas) o para procesos adicionales, como lo son plantas de procesamiento de granos; ademas
de proteccion de equipos, como es en el caso de un soplador o turbina en los cuales pequenas
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particulas pueden impactar las aspas, lo que causaria danos en estas [27].

Entre sus desventajas estan una baja eficiencia para particulas mas pequenas que su ta-
mano de corte, mayor pérdida de presién en comparacién con otros tipos de filtros, presenta
desgaste por erosién y suciedad, si su disefio no es el adecuado puede ser ineficiente [27].

Existen dos maneras de clasificar los limites de recoleccién de particulas de un dispositivo
de separacion inercial, en primer lugar si se desea limitar las emisiones producidas o recolec-
tar tanta particula como sea permitido, entonces su clasificacién recae en una concentracién
méxima permitida; la segunda opcion es cuando se desea proteger un equipo, por lo que para
este caso se recomienda seleccionar un tamano de particula méximo permitido en el gas que
se va utilizar [27].

Existen una gran variedad de caracteristicas que presentan los diferentes tipos de particu-
las suspendidas en un gas, como lo son el tamano, su densidad, la forma, su adherencia,
friabilidad, erosividad, carga superficial y entre otras, ademas, muchos de esos productos pue-
den ser muy fluidos, a como pueden tender a compactarse; debido a esta condicién un equipo
de separacién debe ser capaz de manejar una gran cantidad de materiales, como lo pueden
ser pellets, minerales como arena, productos blandos como la avena, o inclusive hasta polvos
finos [27].

En la figura 3.1 se puede apreciar el funcionamiento béasico de un ciclén a contra flujo, en
ella se puede apreciar donde la corriente de gas ingresa en un doble vértice: en primer lugar
el gas entra en el vortice externo el cual fuerza a las particulas hacia las paredes del cono y
el cilindro, a la vez que son forzadas hacia abajo simultdneamente, este movimiento provoca
una separacién de las particulas de los vapores debido a la fuerza inercial; una vez que el gas
llega al fondo, la corriente es redirigida a un vértice interno ascendente mas pequeno el cual
rota en la misma direccién antes de salir del dispositivo a través de un “buscador de vértice”.
Idealmente el tamano del vértice ascendente es del mismo didmetro que el buscador de vértice
[12],4)27],[28].
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Figura 3.1: Modelo bésico de un ciclén, adaptado de [12].

La zona en donde se da la mayor separacién de particulas corresponde a la seccién del
cono, esto se debe a que la velocidad relativa de las particulas es mayor que en las otras seccio-
nes del ciclon, debido a esto las particulas de mayor son lanzadas contra la pared interna del
cono, para el caso de las particulas pequenas, estas se dirigen hacia el vértice interno; ademas
se han realizado estudios donde se demostré que en la parte inferior del ciclén la presion total
es menor, inclusive que la presion de salida del gas, esta condicién genera un movimiento de
remolino en esta seccién [29)].

Debido a su diseno simple y la falta de piezas méviles, los ciclones permiten un funcio-
namiento a alta temperatura, las cuales normalmente estd limitado solo por la resistencia
mecanica de los materiales de construccién. Estos dispositivos son operados en caliente para
evitar la condensacién de agua, alquitran y otros contaminantes los cuales pueden corroer o
generar concentraciones de suciedad en el ciclon. Gracias a su naturaleza robusta y la elimina-
cion eficiente de particulas de mas de 5 mm, los ciclones son tipicamente el primer dispositivo
de limpieza aplicado a una corriente de gas. Muchos procesos requieren una eliminacién de
particulas mds estricta hasta tamanos inferiores a 1 mm, si bien hasta el 90 % de la materia
particulada tan pequenia como 0,5 mm también se puede eliminar con ciclones, esto puede re-
querir multiples etapas, lo que no suele ser econémico para corrientes de gas de gran volumen
[12].

3.1.2. Burbujeador basado en un sistema OLGA

En términos de termodindmica, el liquido de un burbujeador se considera un disolvente y
el alquitran se considera una sustancia soluble. Sin embargo, la solubilidad como propiedad
fisica siempre difiere para un par particular de sustancias solubles en solventes. Si el disolvente
es polar, es decir, contiene moléculas polares (por ejemplo, agua), puede disolver compuestos
polares e i6nicos. Si el disolvente no es polar, es decir, contiene moléculas no polares (por
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ejemplo, benceno), no disuelve compuestos iénicos, pero puede disolver compuestos covalen-
tes no polares [11].

En la limpieza del alquitran mediante un lavado hiimedo es necesario un liquido absorben-
te, la seleccion del solvente es critica para maximizar la eficiencia de remocién; generalmente
se ha utilizado agua en la absorcién de las particulas de alquitrdn suspendidas en el gas de
sintesis principalmente porque es mas barato, sin embargo, este liquido es adecuado inicamen-
te para los compuestos de alquitran ligeros, hidrofilicos y oxigenados debido a su polaridad,
como los fenoles; para el caso de los compuestos de alquitrdn heterociclicos pesados y no po-
lares, el agua presenta una baja eficiencia de eliminacién; ademas, se generan varios desafios,
como lo es el costo adicional al tratar agua residual resultante [16],[13].

Debido a estas complicaciones, se ha visto la necesidad de utilizar otros fluidos que ayuden
a disminuir estas problematicas; los liquidos organicos, debido a su densidad y viscosidad, son
mads efectivos en la absorcién de alquitrdn [13]; en la actualidad los avances se han centrado en
los absorbentes a base de aceite, los cuales ofrecen una alta eficiencia de remocion, en especial
para los compuestos de alquitrdn pesados y heterociclicos. Uno de los ejemplos del uso de
liquidos diferentes al agua es el sistema OLGA [16].

A la hora de utilizar un liquido orgédnico existen criterios importantes para su seleccién,
entre los cuales estdan el punto de ebullicién (volatilidad), la disponibilidad y el precio del
liquido. El biodiésel y el éster metilico del aceite de colza se usan ampliamente en la actualidad
[11]. En el cuadro 3.1 se puede apreciar una comparacién en el porcentaje de la remocién de
alquitranes al utilizar agua o aceite.

Tabla 3.1: Comparacién de sistemas de limpieza basados en liquidos, adaptado de [16].

Absorbente Agua [ %] Precipitador OLGA[ %]
himedo
electrostatico [ %]
Alquitréan pesado 49 99 100
Alquitran liviano 62 74 99
Alquitran 79 79 99
heterociclico

Cémo se puede observar en el cuadro 3.1, los depuradores a base de aceite OLGA presen-
tan una mayor eficiencia que los depuradores de agua tradicionales, incluso que el precipitador
electrostatico humedo. Como se mencioné anteriormente la tecnologia OLGA consiste en de-
puradores de multiples etapas donde el aceite es el solvente de depuracién, este sistema puede
ser regenerado mediante extraccién con aire caliente [16].

La instalacién de gasificacién Giissing Renewable Energy localizada en Australia, el cual
cuenta con sistema de limpieza de alquitran de gas frio, utilizé6 como liquidos absorbentes
diésel, aceite de motor o ésteres metilicos de acidos grasos derivados del aceite vegetal, los
resultados de este experimento se pueden apreciar en el cuadro 3.2. Como es de esperarse, los
absorbentes basados en ésteres de hidrocarburos y acidos grasos superaron el rendimiento del
agua [16].
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Tabla 3.2: Comparacién de la eficiencia de absorcién de componentes del alquitran de algunos
liquidos solventes, adaptado de [16].

Absorbente | Agua [%] | Diesel [%] | Biodiesel Aceite Aceite de

[ %] vegetal [ %] | motor [ %]
Benceno 24,1 77 86,1 77,6 61,7
Tolueno 22,5 6,2 94,7 91,1 82,3
Xileno 22,1 - 97.8 96.4 90,7
Estireno 23,5 57,7 98,1 97,1 91,1
Fenol 92,8 - 99,9 99,7 97,7
Indeno 28,2 97,9 97,2 97,6 88,7
Naftalina 38,9 97,4 90,3 93,5 76,2

Los beneficios de las tecnologias basadas en el uso de aceite son la posibilidad de operar
a temperaturas mas altas, lo que mejora la eficiencia general del proceso y la capacidad de
regenerar los absorbentes a base de petréleo mediante la extraccién con gas caliente para
generar una corriente de alquitran concentrada. Los principales inconvenientes de los sistemas
de lavado a base de aceite para la eliminacién de alquitran son el aumento de la complejidad
del proceso y el costo de los absorbentes, lo que finalmente resulta en un aumento general del
costo [16].

Otro componente que se puede utilizar en la eliminacién del alquitran son los liquidos
organicos en vista de que la mayoria de los componentes de alquitran son completamente
solubles en estos. Se aplican diferentes mecanismos cuando se usa agua y liquido orgdnico
en el lavado de gases, debido a que el alquitrdn tiene una solubilidad diferente. Esto se re-
fiere a la condensacion y la subsiguiente captura de las gotas de aerosol en aplicaciones de
agua; absorcién y difusién en aplicaciones de liquidos organicos. La capacidad de los liquidos
organicos para recoger alquitran es alta, y las concentraciones de equilibrio correspondientes
a la temperatura seleccionada son mucho mas bajas que las concentraciones de equilibrio de
la condensacion de alquitran. La eliminacién del alquitran con liquido organico se basa sobre
todo en la difusién, por lo que es necesario utilizar un intercambiador de masa eficiente. Si-
milar a la tecnologia de lavado con agua, el gas debe ser enfriado para aumentar su eficiencia
con el cuidado de no descender la temperatura por debajo de 75 °C a 80 °C (dependiendo de
la humedad del gas) para evitar la condensacién del agua, puesto que esta podria afectar la
efectividad de liquido organico, ademés de interrumpir el flujo de calor y masa en el burbu-
jeador [11].

La ventaja que presenta utilizar liquidos orgénicos es su alta eficiencia y su capacidad para
reducir el punto de condensacion de alquitran. Otros aspectos positivos incluyen: instalaciones
practicamente sin desperdicios y la capacidad de usar calor de gas para enfriar el liquido de
lavado; las desventajas radican principalmente en el alto costo de la limpieza del liquido,
el cual se debe de reponer constantemente debido a la evaporacién. Teniendo en cuenta la
necesidad de minimizar la pérdida de liquido, la presién del liquido de lavado a la temperatura
de funcionamiento debe ser lo més baja posible. El tipo de liquido orgénico debe seleccionarse
con respecto al precio, de acuerdo con la clasificacién de Ewell y la presién de vapor [11].
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3.1.3. Filtros de barrera

Los filtros son uno de los métodos més comunes para eliminar particulas; estos se produce
cuando la corriente de gas de sintesis pasa alrededor de las fibras o granulos, lo que produ-
ce que la materia particulada se elimine durante la filtracion mediante una combinacién de
cuatro mecanismos diferentes: difusién, impactacion inercial, intercepcién directa y asenta-
miento gravitacional. La difusién, la impactacién inercial y la sedimentacién gravitacional se
encargan de recolectar las particulas debido a colisiones aleatorias con los medios de filtro; la
intercepcion directa se encarga de eliminar las particulas que siguen el flujo del gas al pasar
lo suficientemente cerca del filtro. Para el caso de los filtros con medios porosos la eliminacién
de las particulas se da debido a la restriccion del paso para particulas mas grandes que el
tamano del poro; una vez que las particulas se acumulan en la superficie, la eficiencia del
filtro aumenta, debido a que se forma una barrera que impide el paso de las particulas de
menor tamano, debido a esta condicién se da al mismo tiempo una caida de presién, cuando
la caida alcanza cierto limite maximo es necesario reemplazar o limpiar el filtro; este proceso
generalmente se logra mediante un flujo de gas o aire a contracorriente el cual libera los poros
de las particulas. Existen varios tipos de dispositivos de filtracién, que incluyen: filtros de tela,
filtros rigidos y filtros granulares de lecho fijo y mévil [12],[4],[27].

Los filtros rigidos que se utilizan generalmente para la limpieza de gases de sintesis en
caliente se construyen con materiales ceramicos o metalicos. En los dltimos anos, estos tipos
de filtros han logrado eliminar el 99,99 % del material particulado menor a 5 um, ademas,
son capaces de operar a temperaturas superiores a 700 °C. Por lo general, presentan forma
de tubos huecos, como se ilustra en la figura 3.2 [12].

Salida Ensamble comun Gas limpio
N B %
- — —_ e
] ! - Sello
i i
=~ —--J.LJI%J__IL o, AR

Configuracion contaminado

Recolector Individual
de alquitran

Figura 3.2: Modelo de un filtro de candela, adaptado de [12].

El gas de sintesis sucio pasa por el exterior de un tubo largo y cerrado (o cono), depositan-
do las particulas en la superficie antes de salir por la parte superior del tubo. La acumulacién
resultante de materia particulada se puede eliminar periédicamente mediante un flujo de de
gas invertido, generalmente se utiliza nitrogeno para esta labor. El uso de la cerdmica para la
limpieza del gas caliente tiene algunos inconvenientes, lo que incluye la duracién limitada del
uso a alta temperatura y su costo [4].
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Los filtros de barrera son efectivos para eliminar particulas secas, pero son menos efectivos
para contaminantes hiimedos o pegajosos, como los alquitranes, excepto con la incorporacion
de un catalizador eficiente [4]. Los filtros secos los cuales utilizan biomasa son una opcién
econémica y amigable con el medio ambiente; entre las biomasas més utilizados estdn las
magzorcas de maiz, virutas de madera y fibra de coco seca, carbon vegetal y polvo de sierra; en
un experimento en donde se utilizé6 mazorcas de maiz y astillas de madera, se logré obtener
una reduccién del contenido de alquitréan a 2 g/Nm? [6].

En otro experimento realizado por Mukunda [30], se desarrollé un filtro de lecho de arena
para eliminar las particulas recogidas por el agua de refrigeracion en una torre de pulveriza-
cion. El filtro contaba con secciones de arena gruesas y finas separadas entre si; se utilizé arena
gruesa las cuales contaban con particulas de 0,5 a 2 mm, mientras que el lecho de arena fina
se rellend con arena de 0,2 a 0,6 mm. La arena se seleccion6 debido a que es material neutro
y no reactivo, es barato y facilmente disponible en diferentes calidades de tamano de grano,
ademads de que puede soportar alta temperatura, es facil de limpiar y reciclar, es decir, por
lo que se puede considerar un material regenerativo. Ademads de arena, en el filtro se utilizé
virutas de madera secado al sol para eliminar la humedad del gas [30].

El tamafio del area del filtro se elige de modo que las velocidades del gas a través del
lecho del filtro no excedan 0,1 m/s; esta baja velocidad junto con la trayectoria complicada en
el lecho de arena provoca la eliminaciéon de una gran parte del polvo del gas. Los resultados
del experimento indicaron que el alquitrdn en la entrada del filtro era de aproximadamente
100 mg/m?, el cual una vez que atravesé el sistema de limpieza, redujo su concentracién en
un 20 mg/mm?3 £ 10 mg/mm3. El nivel de particulas también se redujo a 50 mg/mm? en el
extremo frio de aproximadamente 700 mg/mm? en el extremo caliente [30].

3.2. Diseno del ciclén

Debido a la simplicidad de su estructura y a que en el pasado no se utilizaban en grandes
empresas, la teorfa de diseno y operacién de un ciclén no ha sido muy bien desarrollada,
pero sus funcionamiento ha dado buenos resultados en particulas grandes. La mayoria de los
conceptos del funcionamiento de un ciclon fue desarrollada entre los anos 1940 y 1950, los
cuales no han tenido grandes avances debido a la falta de estudios sobre su mecénica de fluidos;
actualmente la teoria varia en dos extremos, el primero se enfocan en andlisis muy avanzados
del comportamiento aerodindmico de la trayectoria de particulas, el segundo se basa en los
resultados obtenidos de manera empirica basado en observacién; debido a estas condiciones,
las ecuaciones de disefio de un ciclén son en su mayoria de forma empirica [28],[31]. Existen
varios parametros importantes a considerar cuando se va disenar un ciclén:

= Caida de presién: esta aumenta la eficiencia del ciclén a medida que la caida de presién
también aumenta, aunque hay un limite en el que aumentar la caida de presién no
aumenta mas la eficiencia [28].

= Didmetro del ciclén: los ciclones con didmetros méas pequeinios son mas eficientes, esto se
debe a las altas velocidades que la aceleracién puede generar, los cuales pueden alcanzar
hasta 2500 g; para ciclones de gran didmetro la aceleracién puede bajar hasta 5 g [28].
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= Vortice: la seleccién correcta del tipo de entrada puede disminuir la caida de presion
debido a que se forma un vortice definido, pero esto puede resultar en una disminucién
de la eficiencia [28].

= Rugosidad superficial: cuando se aumenta la rugosidad superficial de las paredes internas
del ciclén la caida de presiéon disminuye debido a que la turbulencia aumenta, esta
condicién no aplica para separacién de polvo [28].

= Tamafo de particula: la eficiencia del cicléon aumenta cuando la particula a separar es
més densa y de mayor tamano [28].

= Re-introduccién: una vez que la particula es forzada contra la pared interna del ciclén
debido a la fuerza centrifuga, es importante mantener esta particula en ese lugar para
evitar que ingrese nuevamente a la corriente del gas; por lo que la eficiencia del ciclén
se ve directamente relacionada con este parametro [28].

A la hora de diseniar un ciclén es muy importante evitar la re-introducciéon de las particulas
a flujo de gas, para ello existen varias condiciones de diseno:

» Seleccionar el didmetro de salida (d.) para que la velocidad de salida (Ve.) no supere
los 3,048 m/s [29].

= Seleccionar una velocidad de entrada (Vj.) entre 5,08 m/s a 20,32 m/s para cumplir
con el limite de caida de presion; existen condiciones especificas en que las velocidades
pueden ser superiores [29].

» La seleccion del didmetro de la seccién cilindrica (D) se hace basada en dos condiciones:

e Los didmetros grandes reducen la caida de presién.

e Los didmetros pequenos son mucho mas eficientes para las mismas condiciones de
entrada y caidas de presién.

» La altura de la seccién del cono (Z.) es muy importante, aunque no existe un valor o
una forma especifico para seleccionar este valor, una aproximacion aceptada es Z. =
2D, [29].

Los ciclones presentan muy buena eficiencia para particulas mayores a 5 pum, ademsds,
pueden ser utilizados como filtros previos a filtros con mayores eficiencias, como lo son los
precipitadores electrostéticos [32].

3.2.1. Tipos de diseno

Existen tres formas de clasificar un separador inercial: la forma de la entrada, la forma
del cuerpo y la direcciéon de gas tanto para la entrada como la salida. La construcciéon de un
ciclén esta basado en ocho dimensiones basicas, como se puede apreciar en la figura 3.3.
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Figura 3.3: Geometria bésica de un ciclén, adaptado de [27].

En donde:
» D.: didmetro de la seccién cilindrica del ciclén [m)].

» H: altura total del ciclén [m].

d.: didmetro del buscador de vortice [m].

Se: longitud del buscador de vértice [m].

a: altura de la entrada del ciclén [m].

b: ancho de la entrada del ciclén [m)].

Z. altura de la seccién cénica del ciclén [m].
» B: didmetro de la salida de particulas del ciclén [m].

Existen varios métodos para disenar un ciclon, estos se basan principalmente en las ca-
racteristicas de la particula y la corriente de gas. Una forma practica de disefiarlos se basa
en un “punto de corte” el cual se establece cuando una particula de cierto tamaifio obtiene
un equilibrio entre las fuerzas centrifugas y las de arrastre, el tamano de estas particulas es
llamado “tamano de corte” y puede ser denotado de dos formas: x50 o d50; esta simbologia
lo que indica es que se tiene una eficiencia de eliminacién del 50 %. Por ejemplo, un ciclén
disenado con un x50 de 10 milimetros indica que una particula de 10 milimetros tiene un 50 %
de probabilidad de ser eliminada, para el caso de las particulas con un diametro superior a los
10 milimetros la eliminacién se dard de manera mas eficiente debido a que la fuerza centrifuga
aumenta en comparacion con la fuerza de arrastre, para el caso de las particulas méas pequenas
el efecto serd contrario, la eficiencia con que se eliminan disminuira [12].
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3.2.2. Cuerpo del ciclon
Modelos 2D2D

Uno de los tipos de ciclén mas utilizados y eficientes son los modelos 2D2D, en donde los
nimeros se refieren a longitud del cilindro y la longitud del cono sucesivamente, asi, tanto
la longitud del cilindro como la del cono es dos veces el didmetro de la seccién cilindrica del
ciclén [33]. Las ecuaciones de diseno para un ciclén 2D2D son las siguientes:

]
rl

i SE—

—54 B |-t—
Figura 3.4: Dibujo de un ciclén de un configuracién 2D2D, adaptado de [33].

D,

b= (3.1)
de = [;C (3.2)
o= % (3.3)
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D,

D,
S, < (3.5)
he = 2D, (3.6)
Z. = 2D, (3.7)

En donde:

D.: didmetro de la seccién cilindrica del ciclén [m].

b: ancho de la entrada del ciclén [m].

d.: didmetro del buscador de vértice [m].

a: altura de la entrada del ciclén [m].

» B: didmetro de la salida de particulas del ciclén [m].

Se: longitud extra del buscador de vértice con respecto a la entrada del ciclén [m].

h.: altura de la seccién cilindrica del ciclén [m].

Z.: altura de la seccién coénica del ciclén [m].

Diseno clasico de un ciclon

De entre los diferentes métodos de diseno de un ciclén, el “disefio clasico de un ciclén”
desarrollado por Lapple a principio de los anos cincuenta, es el método considerado estdandar
y uno de los més aceptados por los ingenieros; para utilizar este método es necesario tener
cierta informacién [33]:
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Figura 3.5: Dimensiones de un ciclén de disefio cldsico, adaptado de [34].

A la hora de disenar un ciclén, su geometria esta basada en las ocho dimensiones que
aparecen en la figura 3.5, pero una mejor forma de utilizar estos valores es representarlos en
multiplos del didmetro del cilindro del ciclén (D.), las cuales son D./D., a/D., b/D., d./De,
S/D¢, h/D., H/D. y B/D¢; al hacer esto, es posible realizar una comparacién de las geometrias
de diversos ciclones, sin dar una magnitud o un resultado tnico y absoluto. Varios autores
han establecido valores estandar a la hora de disefiar un cicléon basado en el propdsito, los
cuales aparecen en el cuadro 3.3 [34].
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Tabla 3.3: Valores estdndares de un ciclén de diseno clasico, adaptado de [34].

Fuente f;mp"S" D. | a/D. | b/D. | d./D. | S./D | h.,/D. | H/D. | B/D,
Stairmand | Alta efi-
(1951) i |1 |05 0,2 0,5 0,5 1,5 4,0 0,375
Swift Alta efi-
(1969) onein |1 |044 021 |04 0,5 1,4 3,9 0,4
Lanole Propési-
PP to gene- |1 |05 |025 |05 0,625 | 2,0 4,0 0,25
(1951)
ral
. Propdsi-
Swift to gene- |1 |05 025 |05 0,6 1,75 375 |04
(1969)
ral
Stairmand | Alto ren-
(1951) Gotento | 1| 075 | 0375 | 0,75 0,875 | 1,5 4,0 0,375
Swift Alto ren-
(1969) Gtento | 1| 08 0,35 | 0,75 085 | 1,7 3,7 0,4

Al comparar los diferentes valores en el cuadro 3.3 se puede apreciar que las relaciones
dimensionales difieren con respecto al propdsito del ciclén. Los ciclones de alta eficiencia tie-
nen un area de entrada (a/D. y b/D.) y de salida (d./D.) menor que los de alto rendimiento;
ademas, la longitud del conducto de salida de gas (S./D.) y la altura de entrada (a/D.) es
menor en los disenos de alta eficiencia. Para el caso de los ciclones de propdsitos general, estos
tienden a tener un balance entre los ciclones de alta eficiencia y los de alto rendimiento. La
longitud del conducto de salida (S.) siempre es mayor que la altura de entrada del ciclén, esto
se realiza con la finalidad de evitar que el gas entre directamente al conducto de salida sin
formar el vértice [34].

Stairmand y Swift [34] afirmaron que es posible intercambiar un ciclén de alta eficiencia por
uno de mayor redimiendo, debido a que un ciclén de alta eficiencia con un disenio estandar pude
recibir la mitad de la cantidad de gas que un disefnio de alto rendimiento para el mismo diametro
y altura total, operando con la misma caida de presién; con esto en mente se demuestra que
el diseno del ciclon varia dependiendo del propdsito y que no existe un un disefio tnico de
ciclon que funcione para todos los problemas.

3.2.3. Entrada de un ciclon

Existen cuatro tipo de configuraciones para la entrada del gas al ciclén, la primera es
la entrada circular simple (figura 3.6a), los cuales generalmente se encuentran en ciclones
econémicos en donde es aceptable reduccién en su desempeno, una de las ventajas que pre-
senta este tipo de entrada es que no es necesario fabricar o disefiar un adaptador y se puede
conectar a una tuberia directamente; el segundo tipo son las entradas tipo ranuradas (figura
3.6b), las cuales tienen una forma rectangular o tangencial, este tipo de entradas son gene-
ralmente utilizadas en procesamiento quimico o de petroleo, por lo general su construccién es
sencilla y ofrecen un buen rendimiento, debido a que las tuberias de alimentacion son de forma
circular, es necesario construir un adaptador, a diferencia de las entradas circular simple; el
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tercer tipo de entrada es el envolvente (figura 3.6¢), en el cual el gas se restringe conforme el
area disponible para el paso disminuye, lo que le permite una aceleracién inicial, debido a la
forma de su entrada se produce un mayor momento angular, lo que le da una mayor velocidad
de giro, por lo que estos ciclones tienen un muy buen desempeno sin requerir de un cuerpo
muy voluminoso; el tltimo tipo de entrada es el de paletas de remolino (figura 3.6d), debido
a su configuracion, el gas ingresa al ciclén de forma paralela con el eje de este, las paletas
son colocadas en el buscador de vortice y la pared externa del cuerpo del ciclén, este tipo de
entradas se utiliza en ciclones con cuerpo cilindrico [27].

3 -
il

Figura 3.6: Vista superior y lateral de los tipos de entrada de un ciclén, a) circular simple, b)
ranurada, c) envolvente, d) paletas de remolino, [27].

3.2.4. Salida de un ciclon

Finalmente para la direccion de salida del gas existes dos formas, si el gas sale del ciclon
por la parte superior se le conoce como contraflujo (figura 3.7a), para el caso en que el gas
sale por la parte inferior se le conoce como flujo directo (figura 3.7b) [27].
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Figura 3.7: Vista de las configuraciones de salida de gas de un ciclén, adaptado de [27].

De entre las dos formas de direccién de salida, la de contraflujo es la mas utilizada, en
este tipo el gas entra al cicléon por la parte superior de la seccién cilindrica, la cual induce a
la formacién del vértice, en el cual la fuerza centrifuga realiza la separacién al mismo tiempo
que las particulas separadas viajan del cilindro hacia la parte superior donde se encuentra la
seccién conica del ciclén, al mismo tiempo el gas también se mueve en direccién del cono, pero
una vez que alcanza la parte inferior del ciclon la direccion del gas cambia formando un flujo
ascendente el cual se da en el centro del ciclon, este flujo se desplaza hacia el buscador de
vortice, el cual su punto de acceso se entra a una menor altura que la entra del gas al ciclén

29].
3.2.5. Caida de presion

La caida de presién de un ciclon es la diferencia entre la presion en la entrada del ciclon y
la presion en la tuberia de salida; esta puede aumentar o disminuir dependiendo de parametros
como el didmetro interno de la carcasa del ciclén o el didmetro de la tuberia de salida; ademaés,
estos pardmetros tienen relacién directa con el costo total de la fabricacién de un ciclén [32].
Shepherd y Lapple [34] identificaron los diferentes factores que contribuyen a este cambio:

= Debido a la expansién del gas cuando entra a la cdmara del ciclon.

= Debido a la perdida de energia cinética de rotacion a la hora de moverse a través de la
camara del ciclén.

= Debido a la friccién entre el gas con las paredes de la camara del ciclén.
= Debido a pérdidas de friccién en el conducto de salida causado por el flujo del vértice.

= Debido a cualquier recuperacién de energia cinética rotacional a expensas de la energia
de presién.
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Figura 3.8: Ciclén de alta eficiencia, adaptado de [32].

La caida de presién en un ciclén esta dada por la ecuacién [32]:

Ape = % [VQ (1 + 202 <2]?C - 1)) + zvfc] (3.8)

En donde:

» Ap,: caida de presién en el ciclén [Pa].

» pg: densidad del fluido [kg/m?].

= V;.: velocidad lineal del gas en la entrada del ciclén [m/s].

» V.. velocidad lineal del gas en la salida del ciclén [m/s].

» ®: velocidad relativa en el ciclén [adimensional].

» Rc.: radio del tubo de salida del ciclén [m]; dado por Re. = 0,5 d..

» Rj.: radio medio de la entrada del ciclén [m].

La velocidad relativa (®) esta dada por la ecuacién [32]:
Uy Aic \/ Rec \/ SfAscRic
d= L= ] 4 2 fsellie 3.
Vie 2chsc 2R;c < * AicRec ( 9)

s O: velocidad relativa en el ciclén [adimensional].

En donde:

» Uj: velocidad de giro en el radio de entrada medio del ciclén [m/s].
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Vic: velocidad lineal del gas en la entrada del ciclén [m/s].

A,.: 4rea de la entrada del ciclén [mQ]; dado por A;. = a - b, donde:

e a: altura de la entrada del ciclén [m].

e b: ancho de la entrada del ciclén [m].

Ag.: drea de superficie del ciclén expuesta al fluido giratorio [m?].

» f.: factor de friccién en el ciclén [adimensional], con un valor de 0,005.

El drea de superficie del ciclén expuesta al fluido giratorio (As.) esta dada por la ecuacién
[32]:
Age = Dche + 0,57 D? 4 7d,.S, (3.10)
En donde:

» Ag.: 4rea de superficie del ciclén expuesta al fluido giratorio [m?].

he: altura de la seccién cilindrica del ciclén [m].

Se: longitud del buscador de vértice [m].

D.: didmetro de la seccién cilindrica del ciclén [m].

d.: didmetro del buscador de vértice [m)].

El radio medio de la entrada (R;.) esta dada por la ecuacion:

Rie = 0,5(D, — d.) (3.11)

La velocidad lineal del gas en la entrada (V) esta dada por la ecuacién:

Qc
Vie = 3.12
e Aich ( )
La velocidad lineal del gas en la salida (V,.) esta dada por la ecuacién:
4
Vee = g (3.13)
wd.“ N,

En donde:

» N.: ndmero de ciclones en paralelo [adimensional].

» Q.: caudal volumétrico a través del ciclén [m3/s].
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3.2.6. Eficiencia del ciclon

La eficiencia de un ciclén disminuye con pardmetros como la viscosidad y la densidad del
gas, el didmetro del cicldn, el didmetro de la salida y de la entrada del gas; ademas, la eficien-
cia del ciclén esta relacionada con la caida de presién, por lo que se puede pueden realizar
calculos de eficiencia y disefio basado en este parametros. Existen estudios que demuestran
que un ciclén de un didmetro pequeno es mas eficiente que uno de mayor didmetro, pero estos
presentan una caida de presion mayor para el mismo flujo volumétrico. Una alternativa para
disminuir la caida de presién sin disminuir la eficiencia es utilizar ciclones de un diametro
medio en paralelo, pero hay que tener en cuenta que esta alternativa aumenta el costo de
construccién y el mantenimiento [33].

Experimentos han demostrado que la eficiencia del ciclén aumenta cuando se trabaja con
particulas con mayor densidad o tamano, al aumentar la velocidad de rotacién del vértice,
aumentando la longitud del ciclén, extrayendo parte del gas por el conducto de salida, y al
humectar las paredes del ciclén [34].

La eficiencia de un ciclén se puede caracterizar de dos formas, el primero es en base
al tamano critico de particula, el cual es el tamanio particula que es recolectada al 100 %
de la eficiencia por el ciclén; el segundo es con respecto al tamano del corte, el cual es el
tamano de particula que es recolectada al 50 % de la eficiencia del ciclén. Como se menciond
anteriormente, la eficiencia de un ciclén aumenta con respecto al tamafio de particula; la curva
de eficiencia de Stairmand para un ciclén de alta eficiencia se puede apreciar en la figura 3.9;
en esta se puede observar que a medida que el tamafio aumenta, la eficiencia se aproxima al
100 % [34].

10C |—

80 |~ Disefio-estandar
E de alta eficiencia
H STAIRMAND
5
o 60 o
- Disefio obtimizado
]
]
5 40
o

20

| 1

¢] 5 10 15
Diametro de particula [um]

Figura 3.9: Curva de eficiencia de Stairmand para un ciclén de alta eficiencia, adaptado de
(34].
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Leith y Licht [34] desarrollaron una ecuacién para predecir teéricamente la eficiencia de

un ciclén:

n=1- exp[—Q(C\IJ)ﬁ] (3.14)
En donde:

= 1: eficiencia del ciclén.

C": funcién de las relaciones de dimensién del ciclén.
» U: inercia modificada que refleja la naturaleza del sistema gas/particula.

= n: exponente del vortice.

La funcién de las relaciones de dimension del ciclén (C) esta dada por la ecuacién [34]:

oo T2 (1 (e (Se_ a N L (Setlhe) (| dee  (dec)®
-~ ab D. D. 2D, 3 D. D. D.

Donde | y d.. estdn dadas por:

I d, (D2\?
b= ab) (3.16)
doc _ Do~ (De—B)((Se+1—he) [ (H — ho)) -

En donde:

» D.: Didmetro de la seccién cilindrica del ciclén [m].

a: altura de la entrada del ciclén [m)].

b: ancho de la entrada del ciclén [m)].

» d.: didmetro del buscador de vértice [m].

Sc: longitud del buscador de vértice [m].

[: distancia mas lejana que se extiende el vortice debajo del conducto de salida de gas
[m].

he: altura de la seccién cilindrica del ciclén [m)].

dec: didmetro de la seccién cénica en la distancia [ [m].
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La inercia modificada que refleja la naturaleza del sistema gas/particula (V), esta dada
por la ecuacion [34]:

. depzvic

= 1 1
e (1) (3.18)

En donde:

= p,: densidad de la particula [kg/m3].

» d,: didmetro de la particula [m].

Vie: velocidad lineal del gas en la entrada del ciclén [m/s].

ue: viscosidad del gas [Pa-s].

» n: exponente del vértice [adimensional].

El exponente del vértice esta dado por la ecuacién [34]:

0,394D, 014 7. \%3
n=1- (1—25) (283> (3.19)

En donde:
» T.: temperatura absoluta [K].

Otra manera de calcular la eficiencia de un ciclén es con base a su “eficiencia general”, el
cual considera un balance de masa de las particulas que entran al cicléon. Para ello, segtin la
teoria de Hoffmann y Stein [33], es necesario identificar tres parametros los cuales son: la tasa
de flujo masico de la alimentacién (My), la tasa de flujo méasico de particulas recolectadas
(M,.) y la tasa de flujo masico de particulas escapadas (M.), los cuales estan relacionados
mediante la ecuacion:

My = M, + M, (3.20)
Asi la eficiencia general de un ciclén esta dada por [33][27]:

M. M. M.
n = = —

M; My~ M.+ M,

(3.21)
En donde:

= Mjy: flujo mésico de la alimentacion del ciclén [kg/s].
» M,: flujo mésico de particulas recolectadas por el ciclén [kg/s).

» M,: flujo mésico de particulas escapadas del ciclén [kg/s].
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3.2.7. Optimizacién del cicléon

Todas las ecuaciones de eficiencia de los ciclones asumen que en el momento en que las
particulas tocan las paredes del ciclén, estas son recolectadas inmediatamente, lo cual no es
cierto, dado que se segin observaciones realizadas por Morii [34], particulas muy grandes y
duras tienden a rebotar en las paredes del ciclon y reingresar al vortice; ademés, para el caso
de las particulas pequenas, estas son mas substituibles a reingresar al vértice antes de alcanzar
la tuberia de recoleccién. Stairmand [34] mencioné que el humedecer las paredes del ciclén es
una forma de aumentar la eficiencia de este, dado que evita que las particulas reboten contra
las paredes del ciclon.

Como se puede apreciar en la ecuacién de Leith y Licht [34] de la eficiencia de un ciclén
(ecuacién 3.14), esta depende tnicamente de dos pardmetros, C, el cual es una funcién que
relaciona las dimensiones del ciclén; y W, el cual es un parametro adimensional de la inercia,
el cual indica las propiedades del gas y la particulas; asi, si se desea aumentar la eficiencia del
ciclon es necesario aumentar estos dos valores.

Si se desea aumentar la eficiencia del ciclén al variar parametros geométricos es necesario
establecer condiciones para asegurarse que los ciclones sean fisicamente factibles y que ademds
estén en los valores en que la ecuacién de eficiencia de Leith y Licht [34]; asi las condiciones
son:

a Se
D. — D, (3.22)
Se he
— < = 3.23
D. — D, ( )

La ecuacién 3.22 es muy importante, dado que esta condicién evita que el gas que entra
al ciclén salga de este sin que entre al vortice. Para el caso de la ecuacién 3.23, esta se debe
de cumplir siempre, para poder utilizar la ecuacién 3.16, en caso contrario la ecuacion de
eficiencia de Leith y Licht [34] no se puede utilizar.

3.3. Diseno del intercambiador de calor

Un intercambiador de calor utiliza los principios de transferencia de calor por conduccion
y conveccién; en ellos dos fluidos en movimiento son separados mediante una pared solida;
asi el fluido con mayor temperatura transfiere parte de su energia hacia la pared mediante
conveccion, esta se mueve a través de la pared por conduccién y finalmente hacia el fluido con
menor temperatura por conveccion.

3.3.1. Conduccién

La conduccién se produce tanto en sélidos, como liquidos y gases, para el caso particular
de un solido esta ocurre cuando una particula con mayor energia adyacente a una con menor
energia, transfiere parte de su energia mediante una combinacién de las vibraciones entre
moléculas y el transporte de electrones libres [35].
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La velocidad con la que se transfiere el calor a través de un solido depende de su con-
figuracién geométrica, su espesor, la conductividad térmica del material, el material (si es
conductor o aislante) y finalmente la diferencia de temperaturas esta dada por la ecuacién
[35]:

dr

Deond = —k + Acond * — 3.24
Qcond 4 (3.24)

En donde:
" Qeona: calor transferido por conduccién [W].
» k: conductividad térmica del material [W/m- K].

» Acona: drea de contacto entre las superficies [m?].

dT': diferencia de temperatura [K].

» dz: espesor del material [m)].

La conductividad térmica “k” se define como “la razon de transferencia de un de calor
de un material a través de un espesor unitario por unidad de area de diferencia de tempera-
tura” este valor indica que tan eficiente es un material para transferir calor, por lo que para
transferencia de calor se prefiere un material con un valor de “k” alto. Los mecanismos de
transferencia de calor se pueden considerar en estacionarios y transitorios; el estacionario se
refiere a los casos en que el flujo de calor es constante y por lo tanto invariable en el tiempo;
caso contrario los flujos transitorios se refieren a todos los casos en el flujo de calor varia,
tanto si aumenta o disminuye, con el pasar del tiempo [35].

Para el caso de la conduccién de calor a través de un tubo (Qcil), se utiliza las ecuaciones
de transferencia de calor a través de un cilindro, en donde la conduccién se considera unidi-
mensional, puesto que el flujo de calor es dominante en sentido radial; el area de su ecuacion
esta dada por [35]:

. T; — Ty
il = 2nLk————F— 2
Qcit = 2w Lk (o) (3.25)
El drea normal a la direccion del flujo de calor esta dada por la ecuacién:
A=2nrL (3.26)

En donde:

= Qi;: conduccién de calor a través de un tubo [W].

T;: temperatura de la superficie a mayor temperatura [K].

T: temperatura de la superficie a menor temperatura [K].

r;: radio del tubo en el lado a mayor temperatura [m].

ry: radio del tubo en el lado a menor temperatura [mj.

r: radio de la tuberfa [m].

L: longitud de la tuberia [m].
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3.3.2. Conveccion

La conveccién es la transferencia de calor entre un sélido y un fluido en movimiento, es
importante recalcar que el fluido debe de estar en movimiento, de caso contrario se considera
como una transferencia de calor por conduccién. Debido a que el gas de sintesis del reactor es
desplazado mediante el uso de un ventilador, se le considera una conveccion del tipo forzada.
La rapidez de transferencia de calor esta dada por la ley de Newton del enfriamiento:

Qconv =h- As : (Ts - Too) (327)
En donde:

» Qcony: calor transferido por convecciéon [W].

h: coeficiente de transferencia de calor por conveccién [W/m?- °C].

Ayg: drea superficial donde ocurre la transferencia de calor [m?].

Ts: temperatura superficial del area de contacto [°C].

Too: temperatura del fluido lejos de la superficie [°C].

Es importante mencionar que el coeficiente de transferencia de calor por conveccién “h”,
no es una propiedad del fluido, este se determina experimentalmente y es determinado por
factores como la configuracién geométrica de la superficie, el tipo de movimiento que experi-
menta el fluido, al igual que las propiedades y el flujo masico del fluido.

3.3.3. Resistencia térmica
El concepto de resistencia térmica se basa en la ecuacién de flujo de corriente eléctrica:

W=
=%

En donde “I” es la intensidad de la corriente, “V1” es el voltaje inicial, “V3” es el voltaje
final y “R.” equivale a la resistencia eléctrica del material; para utilizar este concepto en
transferencia de calor se sustituye los voltajes por la temperatura inicial y final, asi la ecuacién
de transferencia de calor es:

I (3.28)

T -1

Qint = — (3.29)

En donde:

th: transferencia de calor en el intercambiador de calor [W].

T}: temperatura mas alta [°C].

T5: temperatura mas baja [°C].

R: resistencia térmica [°C/W].
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La resistencia térmica “R” depende de la configuracién geométrica y de las propiedades
térmicas del medio; asi existen diferentes resistencias térmicas las cuales se sustituyen en la
ecuaciéon 3.29. Para el caso de la transferencia de calor en un cilindro la resistencia térmica
por conduccién esta dada por la ecuacion:

Reir = W (3.30)
En donde:
s D,: didmetro del cilindro del drea de contacto del fluido a menor temperatura [m].
» D;: didmetro del cilindro del drea de contacto del fluido a mayor temperatura [m].
= k: conductividad térmica del material [W/m- K].

» L. espesor del cilindro [m].

Para el caso de la transferencia de calor por conveccién la resistencia térmica es:

Reony = —— (3.31)
En donde:

= h: coeficiente de transferencia de calor por conveccién [W/ m2- °C].
= A,: Area superficial donde ocurre la transferencia de calor [m?].

3.3.4. Transferencia de calor en un intercambiador de calor

Para hacer el andlisis de transferencia de calor a través de un intercambiador de calor, se
utiliza el método de resistencia térmica (Ryr), el cual esta compuesto por dos resistencias por
conveccién y una resistencia por conduccién en un cilindro (figura 3.10).

Transferencia
de calor

Fluido

Figura 3.10: Transferencia de calor a través de una tuberia, adaptado de [35]
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es:

Asi la resistencia térmica total del sistema esta dada por la ecuacion:

1 In(D,/D;) 1

Br =3 T ol T A

(3.32)
En donde:

» Ry: resistencia térmica total [W/ m?- °C].h;: coeficiente de transferencia de calor por
conveccién del fluido a mayor temperatura [W/ m?- °C].

» A;: drea superficial de contacto del fluido a mayor temperatura [m?].

» D,: didmetro del cilindro del drea de contacto del fluido a menor temperatura [m].
» D;: didmetro del cilindro del drea de contacto del fluido a mayor temperatura [m)]
» k: conductividad térmica del material [W/m- K].

» L. espesor del cilindro [m].

= h,: coeficiente de transferencia de calor por conveccion del fluido a menor temperatura
[W/ m?. °C].
» A,: 4rea superficial de contacto del fluido a menor temperatura [m?].

Asi la transferencia de calor en un intercambiador de calor esta dada por la ecuacidn:

. AT
int = — 3.33
Qint = R (3.33)

Otra forma de expresar la transferencia de calor a través de un intercambiador de calor

Qint = Ui AiAT = Uy A, AT (3.34)
En donde
» U: coeficiente total de transferencia de calor [W/m?.° C]

Ver que el coeficiente U tiene las mismas unidades que el coeficiente de conveccién (h).

En un intercambiador de calor existen dos tipos de flujo, paralelo y contraflujo (figura

3.11); el paralelo los fluidos tanto frio como caliente entran al intercambiador de calor por el
mismo lado y se desplazan en la misma direccién, caso contrario, en contraflujo los fluidos
entran en direcciones opuestas y el fluido se desplazan en sentidos opuestos.
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Figura 3.11: a) intercambiador de flujo paralelo, b) intercambiador en contraflujo, adaptado
de [35].

A la hora de analizar un intercambiador de calor, existen dos métodos los cuales son los
més utilizados; el primero se le conoce como “diferencia media logaritmica de temperatura”
(LMTD) el cual se utiliza para los casos es que se quiere un cambio de temperatura especifica
para un caudal conocido; el segundo método es conocido como el “método de la efectividad-
NTU”, este se utiliza cuando se desea predecir las temperaturas de salida de los fluidos.

3.3.5. Diferencia media logaritmica de temperatura (LMTD)
Flujo paralelo

Para este tipo de anélisis se considera un intercambiador de calor de doble tubo y flujo
paralelo (figura 3.11a), en el cual conforme los fluidos se desplazan, parte de la energia del
fluido a mayor temperatura se traslada al fluido de menor temperatura, asi el fluido caliente se
enfria y el fluido frio se calienta, es importante hacer notar que en un principio las temperaturas
de ambos fluidos se encuentran lo mas separadas entre si, pero conforme se desplazan esta
separacion disminuye de forma exponencial. La transferencia de calor entre los dos fluidos
esta dada por la ecuacién:

AT - AT
ATy = Th,ent - Tc,ent (337)
ATy = Th,sal - Tc,sal (338)
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En donde:

» AT): diferencia de temperatura en la entrada del intercambiador [°C].

» ATy: diferencia de temperatura en la salida del intercambiador [°C].

» T} ent: temperatura de entrada del fluido a mayor temperatura del intercambiador [°C].
n T, ent: temperatura de entrada del fluido a menor temperatura del intercambiador [°C].
= T} sqi: temperatura de salida del fluido a mayor temperatura del intercambiador [°C].

» Tt sq temperatura de salida del fluido a menor temperatura del intercambiador [°C].

La expresién AT,,; se conoce como la “diferencia media logaritmica de temperatura”;
esta expresién demuestra el decaimiento real de la temperatura de manera exponencial en un
intercambiador de calor, por lo que es el valor apropiado para una diferencia de temperaturas
promedio en un analisis de intercambiadores de calor; es importante mencionar que para
intercambiadores de calor de pasos miultiples o de flujo cruzado AT,,; debe corregirse.

Contra flujo

Para el analisis de los fluidos en contraflujo (figura 3.11b) se utilizan las ecuaciones 3.32
y 3.33, pero los valores de AT} y AT, se modifican:

ATy = Th,ent - Tc,sal (339)

ATy = Th,sal - Tc,ent (340)

Esta variacion se debe a la disposicién de entrada de los fluidos debido a que los fluidos
caliente y frio entran al intercambiador por extremos opuestos; debido a esta variacion el
fluido frio se puede calentar hasta alcanzar la temperatura de entrada del fluido caliente, pero
nunca puede superar este valor.

Cando se compara la transferencia de calor para flujos paralelos y en contra flujo para
una misma diferencia de temperatura, diferencia media logaritmica de temperatura (AT,,;)
es mayor en contra flujo que en flujo paralelo, por lo que sera necesario una menor area de
contacto para una transferencia de calor dada, asi los intercambiadores de calor en contraflujo
son mas eficientes y compactos que los de flujo paralelo.

3.3.6. Meétodo de la efectividad-NTU

El método de la efectividad-NTU se utiliza para determinar la razén de la transferencia
de calor (th) y las temperaturas de salida de los fluidos cuando se conoce el flujo masico de
los fluidos y temperaturas de entrada de estos, ademas del tipo y tamano del intercambiador.
Para utilizar este método, primero es necesario definir un pardametro adimensional llamado
“efectividad de la transferencia de calor”:

Qint
CEO
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En donde:
s (Qns: transferencia de calor en el intercambiador de calor [W].

. (th) : méxima transferencia de calor [W].
max

En donde la transferencia de calor real esta dada por la ecuacién:

Qint = mccpc(Tc,sal - Tc,ent) = mhcph(Th,ent - Th,sal) (342)
En donde:

» 17.: flujo mésico del fluido a menor temperatura [kg/s].
= ¢pe: calor especifico del fluido a menor temperatura [J/kg- °C].
» 77y flujo mésico del fluido a mayor temperatura [kg/s].
= cpp: calor especifico del fluido a mayor temperatura [J/kg- °C].

Para el caso de la maxima transferencia de calor se utiliza la ecuacién:
(th) = szn (Th,ent - Tc,ent) (343)
max

3.3.7. Intercambiador de calor helicoidal

Los intercambiadores de calor tipo helicoidal son unos de los mas utilizados debido a su
simplicidad a la hora de construirlos, su alto coeficiente de transferencia de calor y a su tamano
compacto. Gracias a su diseno, las tuberias presentan espacio entre ellas por lo que no sufren
deformacién debido a la expansién térmica; ademas, presentan gran resistencia a las vibracio-
nes causadas por las corrientes del fluido [36]. Debido a su curvatura los intercambiadores de
calor tipo helicoidal presentan una fuerza centrifuga la cual no se da en los intercambiadores
de calor de tubo recto, lo que genera un “flujo secundario” normal a la direcciéon principal
del flujo, el cual su intensidad es funcién tanto del didmetro del tubo como el didmetro de la
hélice; debido a este nuevo flujo se aumenta tanto la fricciéon y la mezcla del fluido como la
tasa de transferencia de calor [36],[37],[38].

Para el desarrollo de intercambiadores de calor helicoidales se ha realizado mucha investi-
gacion sobre los coeficientes de transferencia de calor en el lado interno de los tubos, pero se
tiene poca informacion sobre los coeficientes de transferencia de calor en la zona exterior de
los tubos. En la mayoria de las investigaciones sobre los coeficientes de transferencia de calor
se establecen condiciones limites, como lo son temperatura pared constante o flujo de calor
constante. Un atractivo que poseen los intercambiadores de calor helicoidales es que tienen un
tamafio compacto y un mayor coeficiente de transferencia de calor. La geometria helicoidal
permite un manejo efectivo a temperaturas més altas y diferenciales de temperatura extrema
sin ningun esfuerzo altamente inducido o expansién de las juntas. Este tipo de intercambiador
de calor consta de una serie de tubos en espiral helicoidales apilados y los extremos de los
tubos estan conectados por colectores, que también actiian como ubicaciones de entrada y

salida de fluido [37].

46



3.3. DISENO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR

En la figura 3.12 aparece la geometria bésica de un intercambiador de calor helicoidal,
en ella se puede apreciar tres pardmetros basicos, el primero es el radio de la tuberia (r), el
segundo es el radio de la hélice (Rc), finalmente la distancia entre dos vueltas (Zh) [37].

Figura 3.12: Geometria bésica de un intercambiador helicoidal [37].

El flujo secundario presente en los intercambiadores de calor helicoidal se produce debido a
que en la capa limite, las particulas cercanas a la pared del tubo se desplazan a menor velocidad
con respecto a las particulas en el centro del tubo (Figura 3.13a), por lo que presentan una
fuerza centrifuga menor, debido a esto las particulas en el centro son empujadas hacia “afuera”,
lo que forma un vértice (Figura 3.13b) [36],[37].

Velocidad axial

Centro del vortice
media del fluido

N —
Ry \ Direccién del flujo /
% n e

— .||-- S — '-'I ":\%' e - o : B '3

| N )

e ) ' / ~:  Fuerza e %
i "'_“‘"L—-J.——ﬂ’ * centrifuga T
| local
a) b)

Figura 3.13: a) Comportamiento de las velocidades dentro de la tuberia b) Flujo secundario
[36].
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Para un nimero de Reynolds en el rango de 50 < Regzp, < 10.000, el niimero de Nusselt en
el lado de la carcasa estd dado por la ecuacién [36]:

Nugp, = 0,6Req," Pro?t (3.44)
Para el caso en que 10.000 < Regp, se tiene que el nimero de Nusselt es [36]:
m 0,31
Nugy, = 0,36 Reg, "% <”) (3.45)
My

En donde:
s Nugy: numero de Nusselt [adimensional].

» Regp,: nimero de Reynolds [adimensional].

Pr: es el nimero de Prandl [adimensional].
=y, viscosidad dindmica de la pared [Pa- s].
= py: viscosidad dindmica del fluido [Pa- s|.

El niimero de Nusselt representa el aumento de la transferencia de calor a través de una
capa de fluido debido a la conveccién en relacién a la conduccién; asi un nimero de Nusselt
alto indica que la transferencia de calor por conveccion es mas eficaz que la conducciéon; para
el caso limite en que el nimero de Nusselt es igual a la unidad, la transferencia de calor se
considera como conduccién pura [35]. El nimero de Prandtl (Pr) describe el espesor relativo
entre las capas limite de velocidad y térmica, el cual esta dado por la ecuacion:

Vi _ B
Pr =, — 3.46
r="t=" (3.46)

En donde:

= vy: viscosidad cinematica del fluido [m?/s].

a: difusividad térmica del fluido [m?/s].

pg: viscosidad dindmica del fluido [kg/m- s].

¢p: calor especifico a presién constante del fluido [J/kg - °C].

k¢: conductividad térmica del fluido [W/m- K].

El niimero de Prandtl comprende valores entre 0,01 a 100.000; para valores pequenos como
es en el caso de los metales liquidos el calor se difunde con mucha rapidez, para valores altos
como son los aceites el calor se difunde con mucha lentitud en relacién al movimiento del
fluido, para el caso de los gases el nimero de Prandtl anda alrededor de 1, lo que indica que
tanto el calor como la cantidad de movimiento se disipan casi a la misma velocidad.

Para calcular el nimero de Reynolds en el lado de la carcasa se utiliza la ecuacién [36]:

GshDe
wy

Regp, = (3.47)

En donde:
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» Gp,: caudal mésico [kg/m?s]
s D.: didmetro equivalente [m].
El didmetro equivalente de la carcasa del intercambiador (D,) esta dado por la ecuacién:

4
De — _Ven
TDoHec

(3.48)

v e
Ve = 1 > Dhet Nhet — ZDOhQLhel (3.49)

En donde:

= V,p,: volumen disponible para el flujo de fluido en el anillo [m3].
» Dyp: didmetro exterior de la hélice [m].

» H,: altura de la carcasa [m].

» O didmetro de la carcasa [m].

» ppe: distancia entre cada paso de la hélice [m)].

= Np: numero de vueltas de la hélice.

» Lpe: longitud de la hélice [m].

Para el calculo de la transferencia de calor dentro de la hélice se utiliza la correlaciéon de
Dittus-Boelter para determinar el coeficiente de transferencia de calor adimensional [36]:

app = 0,023Re%8 pro4 (3.50)

El cual se utiliza en la correccién para un intercambiador helicoidal:
Ohel Shet \
o = 1+3,6(1— 3.51
o = DB (( * < 0,5d0>> <0,5d0 (3:51)

= Jper: espesor de la pared de los tubos de la hélice [m].

En donde:

= app: coeficiente de transferencia de calor [w/m?K].

» dp: didmetro interno de la tuberfa de la hélice [m].

El ntimero de Reynolds dentro de los tubos esta dado por la ecuacién:

c—sd
Re = Le=s%0 (3.52)

vy

En donde:

» wq_g: velocidad del fluido en la tuberia [m/s].
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» vy viscosidad cinemética del fluido [m?/s].
Asi el coeficiente de transferencia de calor esta dado por la ecuacién

1 1 In(D,/ D) 1

— = —_— + — 3.53

U oy + 2wk L + Qo ( )
La caida de presion tanto en el lado de la carcasa (Psy), como en el lado de la tuberia

(P._s) estan dadas por la ecuacién:

H ws—a2pf ws—a2pf
APy, = Cp—s=a’Pi Ws—a Pf 54
Y= (3.54)
L Wa—c pf Wg—c Pf
A]Dc—s = TdO + E C (355)

En donde:

= p;: densidad del fluido correspondiente [kg/m?].

» (: factor de friccién para los componentes.

El factor de friccién (fr), en el interior de la tuberia esta dada por la ecuacién:
0, 3164 do 1\ %7
= +0,0 — .56
fT <R60’25 3 <E> ) <'up (3 )

» /i, viscosidad dindmica a la temperatura de la pared [Pa - s].

En donde:

El factor E depende de las condiciones geométricas del intercambiador, y esta dado por

la ecuacion:
2
E:DH<1+< P >> (3.57)
’/TDH

» Dy didmetro promedio de la hélice [m)].

En donde:

Para calcular el coeficiente de arrastre en la superficie de la hélice (Cp) se utiliza la
correlaciéon de Brauer:

0,3164 Do " a5
Cp = %555 (1 +0,095 <DH> Reg,” (3.58)

Segun [36], existen varias maneras de aumentar la transferencia de calor entre los fluidos,
para ello es necesario aumentar el radio de la hélice, el paso de la hélice o aumentar el flujo
mésico de los fluidos.
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3.4. Diseno del burbujeador

Un reactor de columna de burbujas o burbujeador consiste en una columna de burbujas
en fase gaseosa las cuales se encuentran dispersas en una fase liquida; al ser dos fluidos en
diferente fase, estos se encuentran separados por una interfaz en la cual ocurre en fenémeno
de transporte interfacial [39],[40]; estos son utilizados como reactores de multifase en indus-
trias quimica, petroquimica, bioquimica y metalirgica; los cuales utilizan procesos quimicos
como oxidacién, cloracién, fabricacién de combustibles sintéticos por procesos de conversion
de gases, procesos bioquimicos como fermentacién y tratamiento biolégico de aguas residuales
[40].

Los reactores de columna de burbujas presentan varias ventajas tanto en diseno como
en operacién con respecto a otros tipos de reactores; poseen un buen desempeno tanto en
la transferencia tanto de calor como de masa, ademas debido a la falta de piezas modviles su
mantenimiento y costo de operacién es bajo [40],[41]. A la hora de analizar el rendimiento de
un burbujeador muchos estudios experimentales se han dirigido a la cuantificacién de los efec-
tos de las condiciones de operacién, las propiedades fisicas y las dimensiones de la columna;
aunque existe una gran cantidad de estudios, las columnas de burbujas atin no se comprenden
bien debido al hecho de que la mayoria de estos estudios se orientan en una sola fase, ya sea
solo la liquida o la gaseosa, en vez de estudiar la interaccién entre las fases, las cuales estan
intimamente ligadas [40].

De entre todos los diferentes tipos de burbujeadores una de las configuraciones mas simples
consiste en un cilindro vertical, el cual cuenta con un distribuidor de gas en la parte inferior;
el gas es burbujeado directamente en el contenedor el cual contiene la fase liquida. Existen
dos modelos de operacion de los burbujeadores, el primero se conoce como funcionamiento
continuo, en él, el gas y el liquido fluyen simultdneamente hacia arriba de la columna, aqui el
liquido sale de la columna y se recicla en un tanque de alimentacién, para este tipo de confi-
guracion es importante que la velocidad superficial del liquido sea mas baja que la velocidad
superficial del gas; el segundo modelo se conoce como funcionamiento semi-continuo, en este
el liquido es estacionario, por lo que el caudal de liquido cero, y el gas se burbujea hacia arriba
en la columna [39],[40].

Aunque el diseno y construccién de un burbujeador es relativamente simple, es impor-
tante tener en cuenta ciertos parametros para asegurar su buen funcionamiento; uno de los
mas importantes es la relacién entre la altura de la columna del fluido (hy,,) y el didme-
tro del distribuidor de gas (Dgqs); segin [40],[42] esta relacién se debe de utilizar en el rango
2 < hy /Dgas < 5 ; ademads se desea que el didmetro del distribuidor de gas sea grande puesto
que aumenta el caudal del gas que entra al burbujeador. A la hora de seleccionar la altura del
reactor es preferible grandes alturas dado que ayuda a que el gas este mayor tiempo en contac-
to con el fluido, sin embargo, si la altura del reactor o el didmetro del distribuidor de gas son
muy grande se pueden presentar problemas con respecto a la facilidad de operacién del equipo.

Cuando se habla del régimen del flujo en un burbujeador se pueden observar tres tipos;
el primero se conoce como régimen de flujo homogéneo (flujo burbujeante), este flujo se ca-
racteriza por tener una baja velocidad superficial del gas, de alrededor de 0,05 m/s, ademds
el tamano de las burbujas es pequeno y uniforme, las cuales pueden tener un didmetro de
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3.4. DISENO DEL BURBUJEADOR

entre 1 a 7 mm, también en este tipo de flujo la distribucién de las burbujas es uniforme y la
mezcla es relativamente suave, por lo que no se presentan coalescencia o ruptura de burbujas.
El segundo tipo de flujo es el régimen heterogéneo (flujo turbulento), se caracteriza por tener
velocidades superficiales del gas superiores a 0,05 m/s, debido a esto se presentan movimiento
turbulentos de las burbujas, lo que genera flujos inestables, y hace que las burbujas de menor
tamaifio se fusionen generando burbujas grande, las cuales cuentan con un didmetro de entre
20 a 70 mm, las cuales cuentan con tiempos de residencia cortos, ademas, debido a la coales-
cencia y ruptura de las burbujas pueden cambiar su tamafio. Finalmente, el iltimo régimen
conocido como flujo slug, sélo se ha observado en burbujeadores con un pequeno didametro y
caudales de gas elevados, se caracteriza por tener burbujas de gran tamano las cuales pueden
alcanzar un didmetro de hasta 15 cm, las cuales se estabilizan en la paredes de la columna
[40],[43].

Figura 3.14: a) burbujeo perfecto (homogéneo), b) burbujeo imperfecto, ¢) burbujeo turbulento
(heterogéneo), d) régimen slug, adaptado de [40].

A la hora de disenar un burbujeador un pardmetro muy importante a considerar es la
retencién del gas, el cual se define como la fracciéon volumétrica de la fase gaseosa ocupada
por las burbujas; ademas, es posible caracterizar las retenciones de las fases liquidas y sélidas
como las fracciones volumétricas de cada fases. De entre los factores que afectan la retencion
del gas las propiedades del liquido es una de ellas, para el caso de liquido viscosos las bur-
bujas tienden a tener tamanos mayores por lo que su velocidad de ascensién aumenta y la
retenciéon del gas disminuye, ademas, en el caso de que en el liquido se encuentran impurezas,
estas aumentan la retencién del gas, también para el caso de liquidos orgédnicos, estudios han
demostrado que la retencion del gas es mayor que en el caso de liquidos puros con las misma
propiedades; estudios también demostraron que la retencién del gas aumenta para el caso de
gases con mayor densidad. Otro factor que varia la retencion del gas es la presién de opera-
cioén, se observd que la retencion del gas aumenta al aumentar la presién del operacién. Para
el caso del didmetro de la columna de burbujas, la retencién del gas no es significante para
didmetros mayores a 10-15 centimetros, ademads, la retenciéon del gas tiende a aumentar con
diametros mas pequenos; de igual manera para el caso de la altura de la columna la retencion
de gas es insignificante para alturas superiores a 1-3 metros; finalmente para el caso de la
relacion altura de columna y diametro, la retencion del gas no presenta ningin efecto para
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valores superiores a 5 [40].

Otro factor que afecta la retencién del gas es el tipo de burbujeador, dado que este puede
afectar las caracteristicas de las burbujas; existen diferentes disenos para el distribuido de
gas, entre los mas utilizados estan el tipo anillo, placa perforada, placa porosa, membranas
y distribuidor de brazo. Diferentes estudios han demostrado que para burbujas pequenas los
valores de retencién de gas aumentan, debido a esto es preferible utilizar distribuidores de
gas con orificio pequenos, se recomienda utilizar valores entre 1 y 2 mm, debido a que para
didmetros mayores la retencién del gas es insignificante [39],[40].

b)

Figura 3.15: a) burbujeador de arana, b) burbujeador de placa perforada, adaptado de [39].

Otro parametro importante que rige el diseio de un burbujeador es el coeficiente de
transferencia de masa (k1ay), el cual controla la tasa de transferencia de masa total por unidad
de volumen de la dispersién en una columna de burbujas. El coeficiente de transferencia de
masa se compone de dos pardmetro en donde “kq” es coeficiente de transferencia de masa en
el liquido, este valor se determina a partir del conocimiento de las tasas de renovacién de la
superficie o del tiempo de contacto, debido a esto este valor es dificil de medir o determinar;
segun [44] k; se puede determinar utilizado la ecuacién:

Dy,
k1 =24/ — 3.59
! Tt ( )
En donde:
» Dj: difusividad del gas en el liquido [m?/s].
» {;: tiempo de contacto [s].
A su vez el tiempo de contacto (¢;), se puede calcular utilizando la ecuacién:
d
=2 (3.60)
UB
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En donde:

» dp: didmetro promedio de las burbujas [m].

» vp: velocidad promedio de las burbujas [m/s].

Debido a esta condicién, para el caso de liquidos con baja viscosidad, el valor de k;
disminuye a medida que el tamano de burbuja aumenta [44]. El segundo pardmetro “a;” se
refiere al area interfacial, el cual se puede determinar mediante simple observacién, al medir el
didmetro de las burbujas [44]. La variacion en los kja; se debe principalmente a variaciones en
el area interfacial, ademds se asume que la resistencia del lado del gas es despreciable. Existen
varios factores que afectan el coeficiente de transferencia; diferente estudios han comprobado
que al aumenta la velocidad del gas, el coeficiente también aumenta. Las propiedades del
liquido también varian el coeficiente de transferencia de masa, para liquidos viscosos kia] se
presenta una reduccién, ademads varios estudios han comprobado que al comparar liquidos
puros con respecto a mezclas los cuales cuenten con propiedades similares, el valor de ka1 no
presentan variaciones significantes; de igual forma para el caso de liquidos organicos el valor
de k1a; aumenta al aumentar la densidad del gas que se esta burbujeando. La presencia de
solidos es otro factor que afecta ka1, debido que estos disminuyen su valor. Para el caso del
tamano de la burbuja, el valor de kja; disminuye al aumentar el tamano de la burbuja dado
que en estas se concentran muchos solidos lo que afecta la transferencia de masa, por lo que
para aumentar el valor de kja; se debe de utilizar burbujas con un didmetro pequenio [40].
Otro factor que afecta el coeficiente de transferencia de masa es la relacién altura de columna
y didmetro, para este caso kja; aumenta cuando la relacién altura-didmetro disminuye [42].

3.4.1. Caida de presion del burbujeador

El diseno del distribuidor de gas puede contribuir a la caida de presién lo que se refleja en
un mayor consumo de energia del ventilador. La caida de presion a través del distribuidor de
gas varia con con respecto a la presencia o ausencia de liquido, esto se debe a que el flujo de
gas a través de los orificios varia con respecto al liquido [45].

La caida de presién total en un burbujeador (APr) es la suma de tres componentes, la
caida de presién debido a la friccion (APy), la carga hidrostatica de dispersién (AP,) y la
caida de presién por la aceleracién (APg) [46]:

APr = APf + AP, + AP, (3.61)

La caida de presion por la carga hidrostética de dispersién (A Py, ) esta dada por la ecuacion:

APy = hpa (1—€6) g (3.62)
En donde:

» hy,: altura de la mezcla (sélido-liquido-gas) [m].
» psl: Densidad de la mezcla (sélido-liquido-gas) [kg/m?].

= £g: retencién total del gas.
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» g: aceleracién gravitacional [m/s?].
La caida de presién debido a la aceleracién (AP,) esta dada por la ecuacion:
2

ap = un (G5 - =) (3.63)
En donde:
» ug: velocidad superficial de la mezcla en la columna [m/s].
» d: didmetro de la columna [m].
= d;: didmetro de la tuberfa de salida [m].

La retencion total del gas ({g) esta dada por la ecuacién:

_ (hm — hl)
ba=""0 (3.64)

En donde:
= hy: altura de la seccién de liquido limpio [m)].

Para el caso de la caida de presién debido a la friccién (APy), segin [46] disminuye al
aumentar el nimero de Reynolds del gas, lo que se traduce como un aumento en el caudal
del gas, esto a su vez genera burbujas de mayor tamano lo cual reduce la fricciéon dentro de la
columna; otro factor que afecta la caida de presion por friccién es el tamaifio de las particulas,
debido a que las particulas finas tiene una mayor movilidad lo que generan una mayor caida
de presion que las de mayor tamano. La caida de presion por friccién también se ve afectada
por el aumento de la concentraciéon de contaminantes en el liquido, dado que a medida que
este pardmetro aumenta, las fluctuaciones y la velocidad de las particulas se reduce, debido
a esto la viscosidad aparente del liquido aumenta, lo que disminuye la retencién del gas, al
hacer esto se disminuye la caida de presién por friccién pero se genera un aumento en la caida
de presién por la carga hidrostatica.

Segtin [40], la presién estatica en un burbujeador esta dada por la ecuacién:
APy = (pgseg + prer + pses) gAH (3.65)
En donde:
» pgs: densidad del gas [kg/m?].
» ¢, porcentaje volumétrico del gas [ %].
» pp: densidad del liquido [kg/m3].
= ¢: porcentaje volumétrico del liquido [ %)].
= ps: densidad del sélido [kg/m3].
» €,: porcentaje volumétrico del sélido [ %].
» g: aceleracién gravitacional [m/s?].

» AH: diferencia de altura [m].
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3.5. Diseno de los filtros de barrera

3.5.1. Caida de presion en los filtros de barrera

La caida de presién en un filtro de barrera esta dada por la ecuacion de Carman-Kozeny,
la cual es la ecuacién utilizada para calcular la caida de presién de un flujo laminar a través
de un lecho compacto de sélidos [47]:

APy _ KieVops (1—€)?
Llec q)s2Dp2 €3

(3.66)
En donde:

» L. altura total del lecho [mm)].

= Kj..: constante empirica.

» V,: velocidad del gas del lecho vacio [m/s].

= puy: viscosidad del fluido [Pa-s].

» Og: esfericidad de las particulas del lecho [entre 0 y 1].

» D,: didmetro esférico equivalente de las particulas [mm].

» e: porosidad del lecho [adimensional].

Segun [47] el valor experimental de “K” a través de lechos empaquetados esta entre 150
y 180.

La esfericidad de las particulas del lecho (®;) esta dada por la ecuacién [47]:

6/D
P, = /Dy (3.67)
Sp/Vp
En donde:
= s, area superficial de la particula [mm?].
= v, volumen de la particula [mm?).
La porosidad del lecho (€) esta dada por la ecuacién [48][49]:
e=1-2 (3.68)

Ps
En donde:

= pp: densidad aparente del lecho [kg/m3].

= ps: densidad real del material del lecho [kg/m?].

La ecuacion de Carman-Kozeny indica que el flujo a través del lecho es proporcional a la
caida de presién e inversamente proporcional a la viscosidad del fluido; esta relacién se conoce
como la ley de Darcy [47].
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3.6. Diseno de las tuberias

3.6.1. Caida de presion en las tuberias

La caida de presién en un sistema de tuberias esta representada por la ecuacién de la
energia [50]:

P, 012 P. Vo2
Lo 2 b hy  hace (3.69)
P19n  29n P29n  29n

Z1 +
En donde:

» Z;: altura en la entrada de la tuberia [m)].

= Pj: presién del fluido en la entrada de la tuberia [Pal.

= p1: densidad del fluido en la entrada de la tuberfa [kg/m?].
» g,: gravedad local [m/s?].

» v;: velocidad del fluido en la entrada de la tuberia [m/s].
» Zy: altura en la salida de la tuberia [m].

= P;: presion en la salida de la tuberia [Pa].

= po: densidad del fluido en la salida de la tuberfa [kg/m3].
= vy velocidad del fluido en la salida de la tuberia [m/s].

= hy: pérdidas debido a la friccién [m].

» hgee: pérdidas debido a los accesorios [m].

La caida de presién en una tuberfa cerrada debido a la friccién (hr) estada por la ecuacion
de Darcy-Weisbach [50],[51],[52],[53]:

LT’U2

Dy2g,

hy = fr (3.70)

En donde:

= fp: factor de friccion de la tuberia.

L7: longitud de la tuberfa [m)].

v: velocidad del fluido [m/s].

D;: didmetro de la tuberia [m].

gn: gravedad local [m/s?].
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El factor de friccién (f), es un valor adimensional el cual depende tanto del nimero de
Reynolds (Re) como de la rugosidad absoluta (¢) de la pared interior de la tuberia [54].
El nimero de Reynolds, el cual es la relacion de las fuerzas dindmicas de las masa del fluido
respecto a los esfuerzos de deformacion debido a la viscosidad de este esta dada por la ecuacion
[50],[52],[53]:

_ pgDriv
M

Re (3.71)

En donde:

» pg: densidad del fluido [kg/m?].

» Dy;: didmetro interno de la tuberia [m].
» v: velocidad del fluido [m/s].

= sy: viscosidad dindmica del fluido [Pa-s].

Para los casos en que el flujo sea laminar (Re < 2100), el factor de friccién (fr) depende
solo del niimero de Reynolds y es independiente de la rugosidad de la tuberia; esta dado por
la ecuacién de Hagen-Poiseuille [51],[52],[53],[55]:
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(3.72)
En donde:

= Re: nimero de Reynolds

Para el caso en que el fluido se encuentre tanto en régimen transitorio (2300 < Re < 4000)
como en régimen turbulento (4000 < Re) la ecuacién de Colebrook es la mejor aproximacién
para determinar el factor de friccién; esta ecuacién relaciona el nimero de Reynolds y la
rugosidad relativa de la tuberfa (¢/D;) el cual es un indicador de las imperfecciones de la
tuberia, ademads se puede utilizar tanto para tuberfas lisas como rugosas [51],[52],[53],[54],[55].

I (s/Dt+ 2,51>
Vi 9\ 37 T RevT

(3.73)
En donde:

» Re: nimero de Reynolds [adimensional.
» c: Rugosidad de la tuberfa [mm)].

» D;: didmetro de la tuberfa [mm].

La ecuacion de Darcy-Weisbach relaciona tanto las caracteristicas del fluido como el ma-
terial de la tuberfa, y puede ser utilizada para cualquier didmetro [54].

Esta ecuacién se utiliza para tuberias con didmetro constante y densidades razonablemente

constantes; ademads, para el caso de fluidos incompresibles existen ciertas condiciones para
poder utilizar la ecuacién de Darcy [50]:
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3.6. DISENO DE LAS TUBERIAS

» Sila pérdida de presién (P — P») es menor al 10 % de la presién de entrada, la exactitud
es razonable tanto si se utiliza las condiciones de entrada como las de salida.

= Si la pérdida de presién (P, — P,) es mayor al 10% y menor al 40 % de la presién de
entrada se debe de utilizar un promedio de las condiciones de entrada y de salida.

» Sila pérdida de presién (P, — P,) es mayor al 40 % no es posible utilizar la ecuacién de
Darcy.
La caida de presién debido a los accesorios (hqcc) esta dada por la ecuacién [50]:

U2

hacc = E

(3.74)
En donde:

= K coeficiente de resistencia por accesorios.

= u: velocidad del fluido [m/s].

» g: aceleracién gravitacional [m/s?].

El coeficiente de resistencia por accesorios (K) tedricamente representa una constante para
todas las medidas de un diseno, valvulas o accesorios, y solo depende del didmetro y de la
velocidad [50]. Para calcular el “K”, el valor mds exacto esta dado por el método de las 2K
Hooper, el cual esta representado por la ecuacion:

K 254
K=2"11K., (1+ 0’3)5 ) (3.75)

Re

29



Capitulo 4

Procesamiento de datos
experimentales para el diseno y
construccion del sistema de filtros

4.1. Biomasa

La biomasa utilizada para este proyecto fue aserrin de eucalipto (Eucalyptus spp), el
cual fue obtenido en el aserradero Tarimas Oreamuno, ubicado en La Lima, Cartago. Este
fue transportado y almacenado en sacos al laboratorio de recursos forestales del Instituto de
Investigaciones en Ingenieria (INII), de la Universidad de Costa Rica, sede Rodrigo Facio. Los
porcentajes volumétricos de los elementos presentes en la biomasa se pueden apreciar en el
cuadro 4.1.

Tabla 4.1: Porcentajes volumétricos de los macro elementos presentes en Eucalyptus spp.

Elemento C H 0] N S
Porcentaje [ %] | 48,18 | 5,92 | 44,18 | 0,39 | 0,01

4.2. Preparacion de la biomasa

Para el proceso de peletizacién fue necesario preparar la biomasa, para ello primero el
aserrin se pasd por un proceso de tamizado para eliminar cualquier tipo de impurezas como
pueden ser tornillos, tuercas o piedras, las cuales pueden danar la mdaquina peletizadora;
posteriormente fue necesario determinar el contenido de humedad del aserrin en vista de
que la maquina utilizada para peletizar trabaja en un rango de humedad dependiendo de la
biomasa.

4.2.1. Contenido de humedad

Para realizar esta labor se empleé la norma ASTM E871-82 [56], la cual es utilizada para
determinar el contenido de humedad en particulas de madera combustible, para ello primero
el recipiente donde se colocd la muestra se introdujo en un horno a 103 £ 1 °C por media hora
para eliminar cualquier contenido de humedad que pueda afectar la muestra, posteriormente
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4.3. PELETIZACION

el contenedor se dejé enfriar en un desecador hasta alcanzar la temperatura ambiental, se-
guidamente mediante una balanza digital se pesé el contenedor (W,); posteriormente se tomé
una muestra de 50 gramos de aserrin de eucalipto el cual fue previamente mezclado para
homogeneizar la humedad, debido a que en general, el contenido de humedad disminuye en
las zonas cercanas a la superficie; mediante la balanza digital se pesé y registrd el peso del
contenedor més la muestra del aserrin (W), a continuacién se introdujo la muestra en el horno
a 103 + 1 °C por 16 horas; una vez concluido el tiempo, se dejé enfriar hasta temperatura
ambiente el contenedor y la muestra en el desecador, seguidamente se registré el dato del peso
del contenedor y la muestra después del proceso de secado (Wy). El contenido de humedad
en la muestra se determiné mediante la ecuacién:

_WimWr 00

En donde:

%n: contenido de humedad presente en la muestra [ %].

W;: masa inicial (biomasa + contenedor) [g].

= Wy: masa final (biomasa + contenedor) [g].

W,: masa del contenedor [g].

El resultado obtenido del contenido de humedad de la biomasa fue de un 28,0 %.

4.3. Peletizacion

Para el proceso de peletizacion se utilizé6 una maquina peletizadora de rodillos de matriz
anular, modelo M20 marca General Dies; en esta el aserrin previamente tratado es introducido
lentamente en una tolva hacia un tornillo sin fin el cual impulsa el aserrin hacia una matriz
anular perforada en donde los pellets son formados al presionar el aserrin mediante un par de
rodillos (figura 4.1)
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4.3. PELETIZACION

Figura 4.1: Estructura interna de la peletizadora.

Finalmente los pellets se almacenaron en bolsas plasticas selladas en un cuarto donde la
temperatura y humedad se mantienen constantes, 18,5 °C y 60 % respectivamente; esto se
realizo con la finalidad de evitar que los pellets perdieran humedad a la hora de ser almace-
nados antes de su uso.

4.3.1. Contenido de humedad

Para realizar esta tarea se utilizé la ecuacién 4.1 con base en la norma ASTM E871-82
[56]. El resultado obtenido para el contenido de humedad del aserrin fue de un 15,7 %; para
el caso de lo pellets; al compararla con el contenido de humedad de la biomasa (28,0 %), se
puede ver una reduccion, la cual se debid a que parte de contenido de humedad en el aserrin
se evapord a la hora de realizar el proceso de pelletizado debido a que el equipo utilizado para
esta labor trabaja a temperaturas de alrededor de 80 °C.

4.3.2. Densidad aparente

Para determinar la densidad aparente de los pellets se utilizé la norma ASEA-124, la cual
se utiliza para determinar las propiedades fisicas de pellets y briquetas; para ello se utilizé
un recipiente cilindrico el cual cuenta con un diametro de 9,0 cm y una altura de 7,5 cm.
El contenedor se llené asegurandose que excedente que no sobresaliera la altura méxima de
este; seguidamente se determiné y registro la masa del contenedor (m,.) mediante una balanza
digital. La densidad aparente esta dada por la ecuacion:

me
pu= (4.2)

En donde:
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4.3. PELETIZACION

= p,: densidad aparente de los pellets [kg/m3].

= m.: masa total de la muestra [kg].

» V,: volumen del cilindro [m?].

Los resultados obtenidos aparecen en el cuadro 4.2 para un contenido de humedad de los
pellets de 15,7 %. El valor promedio de la densidad aparente es p,=409,3 kg/m?3.

Tabla 4.2: Valores de la densidad aparente de los pellets de Fucalipto.

Muestra 1 [kg/m?]

Muestra 2 [kg/m?]

Muestra 3 [kg/m?]

Promedio [kg/m?]

408,4

4131

406,5

409,3

4.3.3. Densidad real

La densidad verdadera es la relacién entre la masa de un material y el volumen ocupado
por la biomasa. Esta dado por [3]:

En donde:

Pr =

» p,: densidad real de los pellets [kg/m3].

= m,: masa de los pellets [kg].

= V,: volumen de los pellets [m?].

’]

mp

4

(4.3)

Primero fue necesario determinar el volumen de cada pellet, para ello mediante un vernier
digital se midié el didmetro de estos, debido a que todos los pellets tienen un didmetro similar,
se les puede considerar como un cilindro; seguidamente mediante el uso de una lija fina se
eliminaron las irregularidades en los extremos de los pellets para asegurase una forma lo mas
cercana a un cilindro [57]. Estas irregularidades se producen cuando los pellets se quiebran a la
hora de almacenarse o transportarse. Los pellets con los extremos lijados se les nombré “pellet
cilindrico”, mientras que los pellets con irregularidades se le llamé “pellets real”; finalmente
se midi6 la longitud de cada pellet con el vernier digital y se determiné el volumen mediante

la ecuacion:

En donde:

» Vpe: volumen de los pellets cilindricos [m

T -

Vp:

3

» d,: didmetro de los pellets [m].

= [, longitud de cada pellet [m].
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4.3. PELETIZACION

Para determinar la masa de los pellets (m)) se utilizé6 una balanza digital, en la cual
se coloco y registrd el valor individual de cada pellet cilindrico. Los resultados obtenidos se
pueden apreciar en el cuadro 4.3, para un porcentaje de humedad de 15,7 %. El valor medio
de la densidad real es p,=1010 kg/m3>.

Tabla 4.3: Valores de la densidad real de los pellets de Eucalipto.

Muestra 1 [kg/m?] | Muestra 2 [kg/m?] | Muestra 3 [kg/m?] | Promedio [kg/m?]

1000 1030 1000 1010

4.3.4. Porosidad

Para determinar la porosidad de los pellets se utilizo la relacién entre la densidad aparente
y la densidad real; la cual esta dada por la ecuacién [57][58]:

¢ = (1 - p“) -100 (4.5)

Pr

En donde:

= &: porosidad presente en los pellets.
= p,: densidad aparente [kg/m3].

» p,: densidad real [kg/m?].

Utilizando la ecuacién 3.5, y los valores promedio de los cuadros 4.2 y 4.3, la porosidad de
los pellets da como resultado un valor del 40,5 %. Este valor indica que a la hora de almacenar
los pellets existe mucho espacio libre entre estos, lo cual se puede apreciar facilmente al
comparar la densidad real con la densidad aparente. Este resultado es muy importante dado
que la densidad aparente es el valor que se utiliza para determinar la masa maxima de pellets
a utilizar en el reactor de gasificacién en relacién con el volumen disponible del reactor; en
caso de que se usara la densidad real se sobrepasaria la capacidad volumétrica del reactor,
debido a que no se estaria tomando en consideracion el espacio libre entre los pellets.

4.3.5. Friabilidad

La friabilidad es una propiedad la cual indica la resistencia mecéanica al dano que los pellets
pueden soportar cuando son transportados o almacenados. Para determinar la friabilidad se
los pellets se baso en [59], el cual es el método utilizado en los Laboratorios de Termodindmica
y Motores de la Universidad Politécnica de Madrid (ETSI de Montes), para ello se tomé una
muestra aleatoria de 100 pellets, los cuales se arrojaron uno a la vez desde una altura de
1 metro contra una superficie ceramica para observar y registrar en cuantos fragmentos se
divide cada pellet (2, 3 0 més fragmentos). La friabilidad de los pellets se determiné basado
en la cantidad de fragmentos en que se dividen los pellets mediante la ecuacién:

N;

FR=—
RNf

(4.6)

En donde:
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4.4. FLUJO MASICO DEL AGENTE GASIFICANTE

» ['R: friabilidad de los pellets.
= N;: nimero de pellets al inicio de la prueba.

= Ny: nimero de pellets al final de la prueba (enteros y fragmentos).

Utilizando la ecuacion 4.6, la fiabilidad de los pellets fue de 0,94; lo cual indica que de
100 pellets solo 6 de ellos tienden a fragmentarse, por lo que los pellets presentan muy buena
resistencia mecénica.

4.4. Flujo masico del agente gasificante

Para determinar el flujo masico del agente gasificante, el cual se define como el agente
oxidante el cual reacciona con la biomasa para general el proceso de gasificacién [60], se
utilizé el concepto de relacién de equivalencia el cual se define como la relacién entre el
agente gasificante real y el agente gasificante estequiométrico. Para este caso en especifico, el
agente gasificante a utilizar fue aire. La relacién de equivalencia se utiliza generalmente para
situaciones deficientes de aire, como las que se encuentran en un gasificador y esta dada por
la ecuacién [3][60]:

=

ER = (4.7)

=

En donde:

= FR: relacién de equivalencia.
» M,: masa aire real [kg].
» M,: masa aire estequiométrico [kg].

Para que se de una adecuada gasificacion, el valor de ER debe de ser menor a 1 (ER < 1);
para el caso de un gasificador de contraflujo (downdraft), [3] recomienda un valor de ER = 0,25
debido a que con un valor menor (ER < 0, 2), parte de la biomasa no se gasificara y también el
contenido de alquitran producido puede aumentar, para el caso de un valor mayor (ER > 0,4)
se puede producir una combustién completa por lo que la temperatura del reactor aumenta
al mismo tiempo que que la calidad del gas de sintesis disminuye.

Para determinar el flujo de aire (23,16 % oxigeno, 79,8 % nitrégeno, 0,04 % gases inertes)
estequiométrico en una combustién completa de la biomasa se utilizé la ecuacién [3]:

0
M, = 0,1153(C}) + 0, 3434 <Hb - 8”) +0,00434(S}) (4.8)
En donde:

= M.: masa de aire seco requerido para una combustién completa por unidad de combus-
tible [kgaire/kgcombustible]-

» Cj: porcentaje de carbén presente en la biomasa [ %].

» Hy: porcentaje de hidrégeno presente en la biomasa [ %)].
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» Op: porcentaje de oxigeno presente en la biomasa [ %].
» Sp: porcentaje de sulfuro presente en la biomasa [ %].

Sustituyendo las variables en la ecuacion 4.8 con la informacion de la tabla 4.1 y utili-
zando la relacién de la ecuacién 3.7 para un ER = 0,25 se calculé tanto la masa de aire
estequiométrico como la masa de aire real; los resultados aparecen en la tabla 4.4.

Tabla 4.4: Masa de aire estequiométrico y real por kilogramo de combustible.

M, 5769 kgaire/kgcombustible
M'r 1742 kgaire/kgcombustible

Por corrida del reactor de gasificacion se utilizé 13,5 kg de pellets, por lo que la masa
de aire a utilizada fue 19,21 kg; ademads conociendo la temperatura y presion atmosférica
promedio en San Pedro Montes de Oca, las cuales son 25 °C y 87.82 Pa respectivamente se
determiné la densidad del aire (paire) €l cual es 1,0182 kg/m?, con el cual se calculé el volumen
de aire de entrada al soplador:

M, 19,21 kg
Paire  1,0182 kg/m®

El flujo volumétrico se determiné al dividir el volumen del aire por el tiempo de corrida
del reactor el cual es de 3 horas, asi el flujo volumétrico (Q) es:

Vo = — 18,87 m? (4.9)

18,87 m?

_ 3
o = 6:20m®/hr (4.10)

Q=

4.5. Diseno de los filtros

Para cada modelo en tercera dimensién y planos de diseno de los diferentes filtros y
tuberias se utilizé el programa SolidWorks. Para el diseno de todas las uniones y conectores de
los diferentes filtros y tuberias se decidié utilizar acoples y abrazaderas tipo clamp (tamafios
variados) con sus respectivos empaques, debido a que estos facilitan la labor de acople y
desacople dado que son simples y faciles de instalar; ademaés estos generan un sellado adecuada
para la presion de operacién del reactor de gasificacién, por lo que se minimizan fugas del gas
de sintesis las cuales ademas de desperdiciar el gas producido, pueden ser peligrosas debido a
que es un gas inflamable.

4.6. Diseno y construccién del ciclén

Para el disefio del primer filtro del reactor de gasificacién se seleccioné el diseno clasico
de un ciclén basado en el modelo de alta eficiencia de Stairmand [34], puesto a que el reactor
funciona por un tiempo promedio de 3 horas por lo que la eficiencia es preferible al rendimiento.
El material utilizado para su construccion fue acero inoxidable AISI 304 con un espesor de
3,048 mm (0,25 in). El diseno se dividié en tres partes: el cuerpo del ciclén, la tapa y el
contenedor de particulas. Para esta labor en primer lugar se seleccioné el tipo de ciclén a
utilizar, basado en el tiempo de operacién del reactor de gasificacién (3 horas); seguidamente
se selecciond el didmetro del cuerpo del ciclén (D.) basado en las condiciones:
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» Ve < 3,048 m/s

» 508 m/s < V. < 20,32 m/s

4.6.1. Cuerpo del ciclon

Para el diseno del cuerpo del ciclén se seleccioné un valor de 76,2 mm (3 in) para el
didmetro del cuerpo del ciclén (D.), con base en la premisa de que los didmetros mas pequenos
son mas eficientes para las mismas condiciones de entrada y caida de presion que para los
diametros grandes, esto se da debido a las altas velocidades de aceleracion que las particulas
pueden alcanzar, los cuales pueden ser de hasta 2500 g en comparacién con los para ciclones
de gran didmetro la aceleracién puede bajar hasta 5 ¢g [28]; una vez seleccionado el didmetro
del cuerpo del ciclén (D,) se determing el resto de las dimensiones del cuerpo del ciclén basado
en la informacién del cuadro 3.3. Las dimensiones tedricas del cuerpo del ciclén se pueden ver
en el cuadro 4.5.

Tabla 4.5: Dimensiones tedricas de un ciclén clasico basado en el modelo de alta eficiencia de
Stairmand [34].

Unidades | D, a b d. S, h, H B
Milimetros | 76,2 | 38,1 | 15,24 | 38,1 | 38,1 | 114,3 | 304,8 | 28,575
Pulgadas 3 1,5 0,6 1,5 1,5 4,5 12 1,125

Es importante mencionar que aunque la teoria sugiere que se utilicen estos valores, B se
modificé a un valor de 38,1 mm (1,5 in), debido a que la unién tipo “clamp” utilizada viene en
una dimensién estandar de 38,1 mm (1,5 in). Asi las dimensiones reales del cuerpo del ciclén
aparecen en el cuadro 4.6. El plano de construccién del cuerpo del ciclén se puede ver en la
figura 5.6 en la seccién de anexos.

Tabla 4.6: Dimensiones reales de un ciclon clasico basado en el modelo de alta eficiencia de
Stairmand [34].

Unidades | D, a b d. S. h, H B
Milimetros | 76,2 | 38,1 | 15,24 | 38,1 | 38,1 | 114,3 | 304,8 | 38,1
Pulgadas 3 1,5 0,6 1,56 | 1,5 4.5 12 1,5

En la parte superior del cuerpo ciclén se soldé un acople “clamp” de 76,2 mm (3 in)
de didmetro nominal, el cual sirve para unir la tapa del cicléon con el cuerpo; ademas, como
se menciond, en la parte inferior del cicléon se soldé un acople clamp de 38,1 mm (1,5 in)
de didmetro nominal, el cual une el cuerpo con el contenedor de particulas del ciclén. El
isométrico del cuerpo del ciclén con sus respectivos acoples clamp se puede ver en la figura
5.7 en la seccion de anexos.

4.6.2. Tapa del ciclén

Para la construccién de la tapa, se utilizé una tapa tipo “clamp” de 76,2 mm (3 in) de
didmetro nominal, a la cual se le perforé un agujero con didmetro de 34,8 mm, el cual es el
didmetro interno de un acople clamp de 38,1 mm (1,5 in), el cual se sold6 en la parte superior
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de la tapa y sirve para acoplarla con la tuberia que se dirige al intercambiador de calor. En
la parte inferior de la tapa se soldé el conducto de salida (S.), el cual como se menciond
anteriormente debe tener una longitud de 38,1 mm (1,5 in) con respecto al limite superior
del ciclén y debe de ser mayor la altura de entrada del ciclén, por lo que la altura del acople
clamp (12,70 mm) y el espesor de pared de la tuberia de entrada (3,05 mm) se debe anadié
a la longitud del conducto de salida (S.) para asegurar que se cumpla esta condicién; asf
la longitud real del conducto de salida (S.) es de 53,85 mm. El plano de contruccién y el
isométrico de la tapa del ciclon se pueden ver en la figura 5.8 en la seccién de anexos.

4.6.3. Contenedor de particulas del ciclén

Finalmente para la construccién del contenedor de particulas se utilizé una forma de cono
truncado el cual posee una altura de 0,1 m, didmetro mayor de 0,1 m y un didmetro menor
34,80 mm, estas dimensiones se seleccionaron basados en el hecho que el ciclén recolecta las
particulas de alquitran de mayor tamano, ademds, la temperatura a la que esta sometida este
es lo suficientemente alta para evitar que se produzca condensado del agua presente en el gas
de sintesis, por lo que el contenedor no requiere de un gran tamano. Finalmente en la parte
superior del contenedor se soldé un acople clamp de 38,1 mm (1,5 in) nominal, el cual sirve
para unir el contenedor con el cuerpo del ciclon. El plano de construccién y el isométrico del
contenedor de particulas se pueden ver en la figura 5.9 en la seccién de anexos.

4.7. Diseno y construccion del intercambiador de calor

Para el diseno del intercambiador de calor se seleccioné una forma helicoidal, esto debido
a que el espacio es limitado, por lo que un intercambiador eficiente y de tamano pequeno era
requerido. El diseno del intercambiador se dividié en cuatro partes: carcasa, tuberia, tapa y
contenedor de condensados.

4.7.1. Carcasa del intercambiador de calor

Para la construccién de la carcasa utilizé6 una forma cilindrica, esto con la finalidad de
reducir esquinas o bordes en los cuales se pueden concentrar los condensados, haciendo mas
dificil el proceso de limpieza posterior a su uso; el material utilizado para su construccién fue
un tubo de acero inoxidable AISI 304 con costura, cuyas propiedades aparecen en los cuadros
4.7 y 4.8. Las dimensiones de este se basaron con respecto a que espacio disponible alrededor
del reactor de gasificacién es limitado.

Tabla 4.7: Propiedades mecéanicas de un tubo de acero AISI 304.

Resistencia Limite de fluencia | Elongacién [ %)] Dureza [HRB]
méaxima [MPa] [MPa]
515 205 35 90
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Tabla 4.8: Dimensiones de un tubo de acero AISI 304, didmetro nominal 152,40 mm (6 in).

Nominal [mm] Diametro Diametro interior | Espesor de pared
exterior [mm)] [mm)] [mm]
152,40 168,28 161,47 3,40

Utilizando los datos del cuadro 4.8, el didmetro nominal de la carcasa es 152,40 mm (6 in),
ademas debido al tamano reducido la altura de la carcasa es de 0,75 metros. En la parte inferior
de la carcasa se hicieron dos orificios (figura 4.2), el primero orifico es por donde entra el gas, el
cual tiene un didmetro de 34,80 mm, a este se le sold6 una unién tipo “clamp” de 38,1 mm (1,5
in) de didmetro nominal, la cual se utiliza para unir el intercambiador de calor con la tuberia
proveniente del cicldn; el segundo orificio, el cual tiene un didmetro nominal de 12,7 mm (0,5
in), se utiliza para sacar el exceso de condensado (agua y alquitran) del intercambiador de
calor hacia el contenedor de condensados; para ello se soldé una unién roscada hembra en la
cual se enroscé un codo de PVC, el cual a su vez se enrosca a una manguera la cual conduce
el exceso de condensado al contenedor; ademads, en la parte inferior se le soldé una placa de
acero inoxidable AISI 304, con un espesor de 6,35 mm (0,25 in), la cual funciona como “tapa”
sellando el extremo inferior de la carcasa. En la parte superior de la carcasa, se soldd tres
piezas de sujecién (figura 4.3) las cuales unen la tapa con la carcasa. El plano de construccién
y el isométrico de la carcasa del intercambiador de calor se pueden ver en las figuras 5.10 y
5.11 respectivamente en la seccion de anexos.

Figura 4.2: Modelo de la parte inferior de la carcasa del intercambiador de calor.
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Figura 4.3: Piezas de sujecion entre la tapa y la carcasa.

4.7.2. Tuberia del intercambiador de calor

Seguidamente se disend tuberia del intercambiador de calor se utilizé un tubo de cobre
flexible, en razon de que es un material resistente, ficil de manipular y con un alto coeficiente

de transferencia de calor (k), las caracteristicas fisicas de los tubos de cobre se pueden ver en
el cuadro 4.9.

Tabla 4.9: Dimensiones de un tubo de cobre flexible de didmetro nominal 12,7 mm (0,5 in).

Diametro Diametro Diametro Espesor de Conductividad

Nominal exterior [mm] | interior [mm] | pared [mm)] térmica
[mm] [W/mK]
12,7 12,7 11,074 0,813 393

La geometria de la tuberia del intercambiador se dividié en tres secciones; la primera es

por donde entra el fluido, el cual consiste en un tubo recto (L1) de 0,08 metros; la segunda
seccién corresponde a la zona de la hélice, la cual debido al tamafio reducido se utilizé un
didmetro con un valor de 0,10 metros, una altura de 0,58 metros y 25 vueltas; finalmente la

70



4.7. DISENO Y CONSTRUCCION DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR

tercera seccién corresponde a la salida del fluido, el cual consiste en un tubo recto (Lz) con
una longitud de 0,66 metros. La seleccién del orden de las divisiones se basé en que el fluido
se utilizé en contraflujo con respecto al gas de sintesis, dado que la transferencia de calor es
mds eficiente en contraflujo [35].

Para determinar la longitud de la hélice (Lpgpice) se utilizé la ecuacion:
Lugtice = N\/ (27R)* + (p)? (4.11)
En donde:
» Lpgtice: longitud de la hélice [m].
= N: nimero de vueltas de la hélice.
» R: radio de la hélice [m].

» p: distancia entre los centros de cada vuelta [m].

El valor de la longitud de la hélice utilizando la ecuacién 4.14 aparece en el cuadro 4.10.

Tabla 4.10: Longitud de la hélice utilizando la ecuacién 4.14.

Nimero de Radio de la hélice Distancia entre Longitud de la
vueltas de la (R) [m] los centros de hélice (Lpcaciice)
hélice (V) cada vuelta (p) [m]
[m)
25 0,05 0,0224 7,88

La longitud total de la tuberia en metros se determiné sumando la longitud de la hélice
(Lnetice) més las longitudes de las dos rectas (Ly y Lg), asi la longitud total es:

Liotal = Lngtice + L1 + L2 =7,8840,08+4 0,66 = 8,62 m (4.12)

las dimensiones de la tuberia se basé en el espacio disponible en el interior de la carcasa
para maximizar la mayor cantidad de area superficial para la transferencia de calor. El plano
de construccién y el isométrico de la tuberia del intercambiador de calor se pueden ver en la
figura 5.12 en la secciéon de anexos.

4.7.3. Tapa del intercambiador de calor

Para el caso del diseno de la tapa se utilizé una forma sencilla; ; las dimensiones de esta
se realizaron con base en las dimensiones de la carcasa para asegure que el gas de sintesis
producido no se escape. Para la construccion se utilizé una ldmina de acero inoxidable AISI
304 con un espesor de 6,35 mm (0,25 in), la cual se corté en un circulo con un didmetro de
0,20 m. En ella se le hicieron tres agujeros, el primero se hizo en el centro del disco con un
didmetro de 34,8 mm, al cual se le soldé una unién tipo “clamp” de 38,1 mm (1,5 in) de
didmetro nominal; los otros dos agujeros se hicieron con una separacién entre ellos de 115
mm, la cual es la distancia entre la tuberia de entrada y de salida del intercambiador de calor,
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en ellos se soldaron dos “niples” con un didmetro nominal de 12,7 mm (0,5 in); los niples
conectan la tapa con la tuberia del intercambiador de calor mediante una unién roscada, la
cual a su vez se une a un conector de rosca exterior el cual se soldé en la tuberia (figura 4.4).
En la parte superior de la tapa los niples se conectan con reductor roscado hembra de 12,7
mm (1/2 in) a 19,05 mm (3/4 in), el cual a su vez se conecta con un adaptador de manguera
universal, el cual funciona como entrada y salida del fluido refrigerante del intercambiador de
calor. Finalmente en la tapa se hicieron tres ranuras las cuales sirven para sellar la tapa con
las piezas de sujecién (figura 4.3) las cuales fueron previamente soldadas en la parte exterior
de la carcasa, estas ranuras cuentan con una profundidad méxima de 15 mm y una anchura
de 10 mm, esto con la finalidad de evitar que se presenten fugas del gas de sintesis a la hora
de cerrar la tapa. El plano de construccion y el isométrico de la tapa del intercambiador de
calor se pueden ver en las figuras 5.13 y 5.14 de la seccién de anexos.

Figura 4.4: Tapa del intercambiador de calor.

4.7.4. Contenedor de condensado del intercambiador de calor

Finamente para el disefio del contenedor de condensados se utilizé una forma simple y
facil de construir; para la construccién se utilizé un tubo de PVC con un didmetro nominal
de 127 mm (5 in), y una longitud de 0,5 m; al cual se le sell6 ambos extremos, el primero con
una tapa para tuberia del PVC, el otro extremo se utilizé un tapén de registro al cual se le
realizé un orificio en donde se unié un codo roscado macho de 12,7 mm (0,5 in) de didmetro
nominal, el cual se une con la manguera la cual proviene de la carcasa para extraer el exceso
de condensados de esta; las dimensiones de este se basé en la cantidad de contaminantes y
contenido de humedad presente en los pellets. El plano de construccién y el isométrico del
contenedor de condensados del intercambiador de calor se pueden ver en las figuras 5.15 y
5.16 de la seccién de anexos.
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4.8. Diseno y construccién del burbujeador

El diseno del burbujeador se dividié en dos partes: el distribuidor de gas y la carcasa.

4.8.1. Distribuidor de gas del burbujeador

Para la construccién del distribuidor de gas se utilizé un modelo tipo arana (Figura 3.15a),
en vista de que este es eficiente y facil de construir, ademéas proporciona una adecuada dis-
tribucién del gas. Para los brazos de la arana se utilizaron 5 tubos de acero inoxidable AISI
304 con un didmetro nominal de 12,7 mm (0,5 in) y una longitud aproximada de 50,8 mm
(2 in), los cuales se soldaron en una tuberia de acero inoxidable de un didmetro nominal
de 38,1 mm (1,5 in), utilizando estas dimensiones el didmetro del distribuidor de gas tiene
un valor aproximado de 14 cm, el cual es menor a 15 cm, debido a que como se menciond
anteriormente, un valor mayor afecta la retencién del gas; ademas, en cada extremo de los
tubos se soldaron una placa metdlica a modo de tapa, finalmente a cada tubo se le realizé 5
agujeros con un didmetro de 5 mm en la parte inferior, para un total de 30 agujeros; aunque
la teoria recomienda no utilizar un valor mayor a 1 mm de didmetro, se decidié un diametro
mayor para evitar que los orificios se bloqueen debido a un exceso de alquitran, el cual puede
comprometer la funcionalidad del burbujeador. El plano de construccién y el isométrico del
distribuidor de gas del burbujeador se pueden ver en las figuras 5.17 y 5.18 de la seccién de
anexos.

4.8.2. Carcasa del burbujeador

Para la construccion de la carcasa del burbujeador se utiliz6 una forma cilindrica, la cual
ayuda a reducir esquinas en donde se pueden concentrar los condensados, facilitando asi el
proceso de limpieza posterior al uso del burbujeador. En la parte superior del contenedor se
construyé un cono truncado, el cual funciona como reduccion para poder soldar un acople tipo
clamp de 101,6 mm (4 in) de didmetro nominal, esta apertura sirve para llenar el contenedor
con el liquido que se va a utilizar, y se utiliz6 una tapa tipo clamp acero inoxidable de 101,6
mm (4 in). Las dimensiones de la seccién cilindrica como cénica aparecen en los cuadros 5.30
y 4.12 respectivamente.

Tabla 4.11: Dimensiones de de la seccién cilindrica contenedor del burbujeador.

Diametro Diametro interior Altura [mm] Espesor de pared
exterior [mm)] [mm] [mm]
158,75 152,40 200,00 3

Tabla 4.12: Dimensiones de de la seccién cénica del contenedor del burbujeador.

Base mayor [mm)]

Base menor [mml]

Altura [mm]

Espesor de pared
[mm]

158,75

103,73

55,80

3

Las dimensiones de esta se baso con respecto a la forma y al didmetro del distribuidor de
gas. en la parte superior del cilindro se realizaron dos agujeros de 38,1 mm (1,5 in), en los cuales
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se soldaron dos acoples acople clamp de 38,1 mm (1,5 in) de didmetro nominal, a uno de los
agujeros (entrada) se le soldé a un tubo de 38,1 mm (1,5 in) el cual mediante un codo se dirige
al fondo del contenedor en donde se colocé el distribuidor de gas, es importante mencionar
que entre el fondo del contenedor y el distribuidor de gas se dejo un espacio aproximado de 10
mm, esto con la finalidad de permitir que las burbujas puedan salir libremente. Ademés, a un
lado del contenedor se realizaron dos agujeros de 12,7 mm a los cuales se le colocé una uniéon
roscada y un codo roscado a cada orificio, ademas entre los codos se colocé una manguera
transparente la cual funciona como mirilla para poder controlar la altura del liquido cuando
este se vierte dentro del contenedor. Finalmente en la parte inferior del contenedor, se soldé
una unién roscada, en la cual se le conecté una valvula de bolas la cual ayuda sacar el liquido
sucio una vez que el filtro se ha utilizado. El plano de construccién y el isométrico de la carcasa
del burbujeador se pueden ver en las figuras 5.19 y 5.20 de la seccién de anexos.

4.8.3. Diseno y construccion de los filtros de barrera

El diseno de los filtros de barrera se dividié en dos partes: carcasa y tapa.

4.8.4. Carcasa de los filtros de barrera

Para la construccién del las carcasas de los filtros de barrera se utilizé6 un modelo sim-
ple y facil de limpiar, por lo que se construyé dos contenedores cilindricos, la cantidad de
contenedores es que debido a que cada contenedor se llen6 con diferentes materiales que ayu-
dan a proceso de filtrado y des-humidificacion del gas de sintesis. Las dimensiones de cada
contenedor se pueden ver en el cuadro 4.13.

Tabla 4.13: Dimensiones de las carcasas de los filtros de barrera.

Filtro Altura [m)] Didmetro Didmetro Espesor de
exterior [m] interior [m] pared [mm)]

Primero 0,75 0,254 0,248 3,0

Segundo 0,75 0,3048 0,2988 3,0

A cada carcasa se le realizé una apertura en la parte inferior, por la cual entra el gas, en
esta se abertura les soldé un acople clamp de 38,1 mm (1,5 in) de didmetro nominal el cual sirve
para unir la tuberia proveniente del burbujeador y del primer contenedor respectivamente. En
la parte superior de la carcasa, se soldé tres piezas de sujecion (figura 4.3) similares a las de
la carcasa del intercambiador de calor, las cuales sirven para unir la tapa con la carcasa. Los
planos de construccién y los isométricos de las carcasas de los filtros de barrera se pueden ver
en las figuras 5.21 y 5.23 de la seccién de anexos.

4.8.5. Tapa de los filtros de barrera

Para la construccién de las tapas de los filtros de barrera se utilizé una forma similar a la
tapa del intercambiador de calor; para ello se utilizé una lamina de acero inoxidable 304 con
un espesor de 6,35 mm (0,25 in) a la cual se le realizé una apertura en el centro por donde sale
el gas; esta se le sold6 un acople clamp de 38,1 mm (1,5 in) de didmetro nominal; ademas, se
les realizo tres ranuras las cuales tienen profundidad méxima de 15 mm y una anchura de 10
mm; estas sirven para sellar la tapa mediante unas piezas de sujecion similares a las utilizadas
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en el intercambiador de calor (figura 4.3), las cuales se soldaron en la parte superior del cada
contenedor. Los planos de construccion de las tapas de los filtros de barrera se pueden ver en
las figuras 5.22 y 5.24 de la seccién de anexos.

4.8.6. Diseno y construccion de las tuberias

Para el diseno de las tuberias primero se selecciond el tipo de tuberia a utilizar basado
en el diametro, la presion, el material, el precio y la resistencia a altas temperaturas. Para
la construccion de las tuberias que unen los diferentes filtros del reactor de gasificacién se
utilizé una tuberia sanitaria de acero inoxidable 304 con un didmetro nominal de 38,1 mm
(1,5 in); la longitud de estas son lo mas cortas posibles debido a que el espacio disponible es
limitado, ademas, una longitud corta ayuda a reducir la caida de presiéon debido a la friccion;
finalmente en cada extremo se soldé una unién tipo clamp de 38,1 mm (1,5 in) de didmetro
nominal, el cual sirve para unir las tuberias con los diferentes filtros. La longitud y la cantidad
de codos que tiene cada tuberia se pueden apreciar en el cuadro 4.14. Finalmente los planos
de construccién y los isométricos de cada una de las tuberias se pueden ver en las figuras de
la 5.25 a la 5.34 en la seccién de anexos.

Tabla 4.14: Lista de las tuberias del sistema de filtros.

Tuberia Longitud total [m] Codos
Ciclén/Intercambiador de 1,8 3
calor
Intercambiador de 0,3 3
calor /Burbujeador
Burbujeador/Primer filtro 0,46 2
de barrera
Primer filtro de 1,15 4
barrera/Segundo filtro de
barrera
Segundo filtro de 0,95 4
barrera/Antorcha

4.9. Selecciéon del liquido para el burbujeador

Para determinar el liquido a utilizar en el burbujeador se utilizo la informacién en cuadro
3.1, en el cual se puede apreciar que el sistema OLGA presenta la mayor eficiencia de remo-
cién de particulas de alquitran, ademads, en el cuadro 3.2, se puede apreciar que el biodiésel
es el liquido solvente que tiene el mayor porcentaje de remocién; basado en estas premisas se
decidi6 utilizar biodiésel como el liquido para en el burbujeador. El biodiésel utilizado (figura
4.5) es producido en la Estacién Experimental de Ganado Lechero Alfredo Volio Mata de
la Universidad de Costa Rica (UCR), ubicada en Ochomogo de Cartago; este biodiésel es el
producto del plan piloto del proyecto denominado “Produccién de biodiésel: andlisis de su
potencial como biocombustible y su desempeno en motores de combustién interna”, el cual
es gestionado por el Instituto de Investigaciones en Ingenieria (INII). Entre sus propiedades
fisicas el biodiésel producido cuenta con una densidad de 878,6 kg/m® y un punto de inflama-
bilidad de 170 °C.
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Figura 4.5: Muestras del biodiésel producido en la Estacién Experimental de Ganado Lechero
Alfredo Volio Mata de la Universidad de Costa Rica.

Seguidamente se procedié a determinar la cantidad maxima de liquido que puede con-
tenerse en el burbujeador sin comprometer la funcionalidad del mismo u otros filtros; para
realizar esta labor fue necesario acoplar el ciclén, el intercambiador de calor y el burbujeador
al reactor de gasificacién, asegurandose que los empaques estuvieran bien colocados para evi-
tar fugas, seguidamente se encendi6 el ventilador (ventilador externo marca Atlantic Blowers,
modelo AB-80) en el flujo volumétrico de operacién del reactor; una vez que el aire saliera por
el distribuidor de gas del burbujeador se procedié a llenar el contenedor con agua midiendo
la cantidad vertida mediante una probeta, al llegar a los 3,5 litros, se observd que el agua
empezaba a salir por el orifico de salida del burbujeador, el cual conecta al burbujeador con
el primer filtro de barreara, por lo que el limite maximo es de 3,5 litros.

4.10. Seleccién de los materiales utilizados en los filtros de
barrera

Para el caso de los filtros de barrera, el primer contenedor se llen6 con virutas de madera
o “burucha” (figura 4.6), dado que este es un material econémico el cual ayuda tanto a la
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absorcion de alquitran como a disminuir el contenido de humedad presente en el gas de sintesis.

Figura 4.6: Burucha utilizada para el primer filtro de barrera.

Para el segundo contenedor se decidié utilizar arena silica fina, puesto que este como se
menciond anteriormente, es un material el cual no reacciona con el gas de sintesis y ayuda a
eliminar las particulas més finas de alquitran, ademads, debido a que la arena contiene silice
esta ayuda a absorber el contenido de humedad presente en el gas de sintesis.
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Figura 4.7: Arena silica utilizada para el segundo filtro de barrera.

Seguidamente se determiné la cantidad de burucha y arena silica para cada filtro; para el
primer contenedor el cual contiene burucha se decidié llenar hasta su capacidad maxima sin
compactar la burucha dado que esto podria causar un estrangulamiento del gas de sintesis
impidiendo el paso adecuado de este, lo que resultaria en una alta caida de presién, compro-
metiendo asi su funcionalidad; para el segundo filtro se procedié primero a llenar el fondo
del contenedor con una cama de “piedra cuarta” (figura 4.9a), la cual estuviera a una altura
mayor a la entrada de la tuberia, ademés encima de la piedra cuarta se colocé una rejilla
(figura 4.9), esto se realiz6 para darle una base a la arena, debido a que si esta se coloca
directamente podria obstruir la tuberia proveniente del primer filtro de barrera, generando
asi un sello o “tapon” que impida el flujo del gas; una vez colocado la piedra se procedi6 a
verter la arena silica en contenedor, hasta cubrir la cama de piedra en su totalidad (figura
4.9b).
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Figura 4.8: Rejilla para separar la arena de la piedra cuarta.

a) | b)

Figura 4.9: a) cama de piedra cuarta, b) arena silica.
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4.11. Preparacion de los filtros

Antes de acoplar el sistema de filtros al reactor de gasificacién para su uso, fue necesario
pesar mediante una balanza digital cada uno de los diferentes filtros y tuberias; los resultados
se guardaron en una tabla de Excel para posteriormente compararlos con el peso de estos des-
pués de haber realizado la corrida del reactor, con la finalidad de determinar cuanto alquitran
recolectd cada filtro. Es importante mencionar que cada filtro se pesé junto con su tapa y
empaque correspondiente, dado que cuando estos se pesan posterior a la corrida del reactor
se mantienen cerrados para evitar derrames.

Figura 4.10: Medida de la masa del intercambiador de calor.

De igual manera, también se pesé el biodiésel, la burucha, la arena silica (figura 4.11) y
la piedra cuarta, en vista de que estos materiales absorben directamente el alquitrén y las
particulas contaminantes, por lo que su masa variarda después de la corrida del reactor de
gasificacién. Una vez que cada filtro se llend con su sustancia correspondiente se procede a
armar ensamblar los filtros al reactor de gasificacién.
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4.12.

Ensamblado de los filtros

Figura 4.11: Medida de la masa de la arena silica.

La configuracién del sistema filtros es una secuencia en serie, el cual el orden desde el primer
filtro hasta el ultimo con respecto al reactor de gasificacién es: ciclén, intercambiador de calor,
burbujeador, filtro de barrera con burucha y filtro de barrera con arena silica (figura 4.12); el
orden de los filtros esta basado tanto en temperatura de operacién de cada filtro, ademas de

su eficiencia para eliminar tanto particulas grandes como pequenas respectivamente.

Reactor de
Gasificacion

Figura 4.12: Diagrama de flujo del sistema de filtros del reactor de gasificacion.
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Como se menciond anteriormente, para el montaje de los filtros y tuberias se utilizaron
abrazaderas tipo clamp con sus respectivos empaques, los cuales facilitan la labor de acople
y desacople dado que son simples y faciles de instalar, ademéas generan un sellado adecuada
por lo que se minimizan fugas del gas de sintesis las cuales ademds de desperdiciar el gas
producido, pueden ser peligrosas debido a que es un gas inflamable. Es importante mencionar
que debido a las altas temperaturas a las que el ciclon y su tuberia se encuentran sometidos,
los empaques utilizados antes del intercambiador de calor son de teflén (figura 4.13), el cual
es un material resistentes a altas temperaturas; los deméas empaques posteriores al intercam-
biador de calor son de hule. Para el caso de las tapas del intercambiador de calor y los filtros
de barrera, estos cuentan su propio empaque de hule, el cual hay que ajustar al borde de
los contenedores para evitar fugas; una vez hecho esto, simplemente se coloca la tapa y se
asegura mediante las piezas de sujecién. A la hora de ajustar las diferentes abrazaderas y
piezas de sujecién es importante realizar esta labor manualmente, sin la ayuda de ningin tipo
de herramienta, de caso contrario es posible que la tensién excesiva puede danar o deformar
las roscas de estos, por lo que su tiempo de vida se vera reducido.

Figura 4.13: Abrazadera tipo clamp de 1,5 in con su empaque de teflén.

Una vez que todos los filtros se encuentran en su posicién, se instalé también un par de
termocuplas tipo K, las cuales se colocaron en la tuberia de entrada y salida del intercambia-
dor de calor, para poder asi registrar la variaciéon de la temperatura del gas de sintesis; para
la instalacién se aseguraron las termocuplas a las tuberias mediante el uso de papel aluminio
y unas abrazaderas metdlicas para manguera. Para registrar los datos de las termocuplas se
utiliz6 un registrador de datos (data logger) de cuatro canales, el cual registra la temperatura
medida por lo termopares cada 30 segundos.

También como parte del ensamblado total del equipo, se coloco el contenedor de cenizas
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en la parte inferior del reactor de gasificacién. Al final de los filtros se colocd una unién “T7,
en la cual en ambas salidas se colocaron una llave de paso tipo bola, en la tuberia principal
se colocd una antorcha o tuberia de escape por donde saldra el gas de sintesis y en el ramal
se colocd un analizador de gas de sintesis marca EGT modelo MCA 100 BIO, el cual registré
los porcentajes de los compuestos del gas de sintesis. Finalmente se conectaron las mangueras
al adaptador de manguera universal ubicado en la tapa del intercambiador de calor por las
cuales van a circular el liquido refrigerante (agua); es importante asegurarse de conectar estas
en el sentido contraflujo con respecto al flujo el gas, dado que en caso contrario la eficiencia
del intercambiador de calor disminuye.

4.13. Corrida del reactor

Una vez que se asegur6 que los diferentes filtros, tuberias y mangueras estén correctamen-
te acoplados, se procede a encender el reactor de gasificacion; para ello en primer lugar se
enciende 2 kg de carbdn utilizando una antorcha de gas, esto se realizdé hasta que el carbon
estuviera al “rojo vivo” (figura 4.14); una vez que el carbén este encendido se procedié a en-
cender el ventilador, esto se debe realizar antes de introducir el carbén en el reactor dado que
si no se tiene un flujo de aire constante el carbén se puede apagar; ademés también se abrié la
llave de paso del agua hacia el intercambiador de calor, la velocidad de flujo de este se varié
durante la corrida para determinar el caudal méas adecuado, debido a que si el flujo es poco
el sistema no enfria lo suficiente, en caso contrario si el caudal es muy alto se desperdicia agua.

-

Figura 4.14: Carbo6n antes de ingresar el reactor de gasificacién.
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Una vez realizado estos pasos y tomando las medidas de precaucién (guantes, anteojos,
méscara de gas) se procedi6 a introducir el carbén encendido en el reactor de gasificacién por
la entrada superior; este proceso se realiza con cuidado para minimizar quemaduras y evitar
que el carbon se apague en el proceso. Seguidamente se introdujo los pellets en el reactor;
similar al carbdn, esta tarea se realiza lentamente, debido a que si se introduce todos los
pellets de manera sibita, estos “ahogan” el carbdn, por lo que este se apagara y el reactor no
podra encender.

Una vez que todos los pellets son introducidos en el reactor, se procede a cerrar la tapa
superior del reactor, para evitar la salida del gas por esta zona y para controlar el ingreso del
agente gasificante. Seguidamente se controlé y registro la temperatura del reactor mediante
cuatro termopares tipo k.

Como se mencion6 anteriormente, durante la corrida del reactor el caudal del agua hacia
el intercambiador de calor se varié para poder determinar el flujo mas adecuado, para ello
primero se registré la temperatura inicial (Tjp;ciq;) del fluido mediante el uso de un terméme-
tro; seguidamente una vez que el reactor alcanzoé la temperatura de operacién (alrededor de
700 °C) mediante una probeta y un cronémetro se registré cuando dura el agua en llenar un
litro; ademas, se tomo la temperatura de final del agua mediante un termémetro.

Para el anélisis del gas de sintesis se realizaron 6 tomas de datos mediante el analizador de
gas; la primera muestra se realizé una vez que el reactor alcanzé su temperatura de operacién
(alrededor de 700 °C); cada prueba se realizé con un intervalo de 40 minutos entre ellas. Para
realizar el andlisis, primero se abrié la llave de paso hacia el analizador de gas, posteriormente
se cerré la llave de paso hacia la antorcha; una vez que se tomaron los datos se abrié nueva-
mente la llave de paso hacia la antorcha y se cerrd la llave de paso hacia el analizador.

Una vez que que el tiempo de operacién del reactor (3 horas) finalizd, se procedié a apagar
el ventilador y a cerrar su valvula de bolas que se instalé para evitar que el gas circule hacia
el ventilador, debido a que puede traer alquitran el cual danaria el mecanismo interno del
ventilador. Una vez hecho esto se dejo enfriar el equipo por aproximadamente 16 horas antes
de poder desarmarlo y limpiarlo.

4.14. Limpiado de los filtros

Una vez transcurridas las 16 horas de enfriamiento se procedié a desarmar el equipo;
como se mencioné anteriormente antes de limpiar el equipo es necesario pesar cada uno de los
filtros y tuberias para poder comparar cuanta masa ganaron bebido al alquitran recolectado.
Como se puede ver en las siguientes imagenes (figuras 4.15 a la 4.20) la cantidad de alquitran
recolectado es significativo, el cual hubiera danado cualquier mecanismo en el que el gas de
sintesis se hubiera utilizado.

84



4.14. LIMPIADO DE LOS FILTROS

Figura 4.16: Tapa y conducto de salida del ciclén (sucio).
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Figura 4.18: Interior del burbujeador (sucio).
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Figura 4.20: Burucha con alquitran del primer filtro de barrera.

Una vez realizado las mediciones de la masa se procedié a limpiar los diferentes filtros y
tuberias, para ello primero mediante un saco se recolecté la arena silica con la piedra, y en
otro saco la burucha, estos sacos son introducidos en un horno por aproximadamente 16 horas
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a una temperatura de 100 °C para asegurarse de evaporar la humedad y parte del alquitran
que fue recolectado; ademas el biodiésel también es recolectado en un contenedor para poste-
riormente ser desechado tomando las medidas adecuadas.

Figura 4.21: Arena silica antes y después una corrida del reactor.

Para limpiar los diferentes filtros y tuberias se utilizé thinner, el cual diluye el alquitran;
al trabajar con este disolvente es muy importante tomar las medidas de precaucién debido
a que la exposiciéon sus vapores provoca dolores de cabeza, mareo, nauseas y en casos de
exposicién prolongada la muerte, ademéas el contacto con la piel puede provocar irritacion,
debido a estos efectos fue necesario utilizar anteojos de seguridad, guantes y méascaras de gas.
El thinner fue roseado mediante un atomizador en los diferentes filtros, y mediante cepillos
y “trapos” se limpiaron los filtros y tuberias hasta remover todo el alquitran recolectado. El
thinner contaminado se almacend en contenedor para posteriormente ser desechado.
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Figura 4.22: Tuberias internas del intercambiador de calor antes y después de limpiarlas.
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Capitulo 5

Datos obtenidos

5.1. Anadlisis del intercambiador de calor

Para el andlisis de la transferencia de calor se consideré un flujo estacionario en vista de
que aunque la temperatura aumente con el tiempo al principio de las corridas, una vez que
alcanza su temperatura de trabajo esta se mantiene constante, por lo que el intercambiador de
calor se disené para la temperatura maxima de trabajo. Como liquido refrigerante se seleccion6
agua, dado que esta es facil de conseguir y de manejar, ademds de que posee una capacidad
de absorcion calorifica alta.

5.1.1. Lado del agua

Para el analisis de le transferencia de calor en el intercambiador de calor primero se analiz6
el lado del agua; como se menciond, mediante una probeta, un cronémetro y un termémetro
se registro tanto el caudal como la temperatura final de este fluido, estos datos se pueden
apreciar en los cuadros 5.1 al 5.4.

Tabla 5.1: Valores registrados de flujo y temperatura del agua en el lado del tubo del inter-
cambiador de calor (01/10/2019).

Muestra 1 2 3 4 5

Volumen [dm?] 1 1 1 1 1
Tiempo |[s] 61,57 | 56,61 | 56,48 | 57,95 | 63,13

Ttina [°C] 35 34 34 34 34
Caudal [dm?/min] | 0,975 | 1,060 | 1,062 | 1,035 | 0,950

Tabla 5.2: Valores registrados de flujo y temperatura del agua en el lado del tubo del inter-
cambiador de calor (03/10/2019).

Muestra 1 2 3

Volumen [dm?] 1 1 1
Tiempo [s] 208,64 | 222,67 | 245,98

Tfinal [°C] 43,5 35 32
Caudal [dm?®/min] | 0,288 | 0,269 | 0,244
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Tabla 5.3: Valores registrados de flujo y temperatura del agua en el lado del tubo del inter-
cambiador de calor (07/10/2019).

Muestra 1 2 3 4 5

Volumen [dm?] 1 1 1 1 1
Tiempo [s] 98,19 | 97,46 | 94,44 | 96 | 116,49

Ttinar [°C] 44 40 40 44 40
Caudal [dm?/min] | 0,611 | 0,616 | 0,635 | 0,625 | 0,515

Tabla 5.4: Valores registrados de flujo y temperatura del agua en el lado del tubo del inter-
cambiador de calor (09/10/2019).

Muestra 1 2 3 4 5

Volumen [dm?] 1 1 1 1 1
Tiempo [s] 334,96 | 504,85 | 40,17 | 37,14 | 39,1

Ttinar [°C] 39 42 30 29 29
Caudal [dm?/min] | 0,176 | 0,119 | 1,494 | 1,616 | 1,535

Para determinar cuanto calor fue absorbido por el agua se utilizé la ecuacién:

Qinter = MC,AT (5.1)
En donde:

Qinter: calor absorbido por el agua [J].

» 772 flujo mésico del fluido [kg/s].

Cyp: calor especifico del fluido [J/kg -° C].

» AT: diferencia de temperatura [°C].

Primero se determiné la densidad del agua para las temperaturas finales de los cuadros
5.1 al 5.4, debido a que el caudal se midi6 en estos puntos. Seguidamente se determinaron los
calores especificos (C)) para cada dato registrado utilizando la temperatura media (Tjedia)
entre la entrada (22 °C) y la salida. Los resultados obtenidos se pueden apreciar en la tabla
5.5 para cada fecha.

Tabla 5.5: Calor de rechazo absorbido [J] por el agua del intercambiador de calor para cada
muestra y fecha registrada.

Muestra 1 2 3 4 5
01/10/2019 | 878,83 | 882,46 | 884,49 | 862,06 | 791,32
03/10/2019 | 428,92 | 243,05 | 169,24 - -
07/10/2019 | 932,58 | 768,87 | 793,46 | 954,02 | 643,27
09/10/2019 | 211,25 | 164,92 | 829,08 | 784,63 | 745,30
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Utilizando la informacién del cuadro 5.5, y los caudales correspondientes para cada muestra
(cuadros del 5.1 al 5.4) se realizé una grafica (figura 5.1) del calor absorbido por el agua contra
caudal de esta. En la figura 5.1 se puede observar que la transferencia de calor en un principio
tiende a aumentar a medida que aumenta el caudal; una vez que llega a su punto maximo,
la transferencia de calor tiende a disminuir lentamente. Este comportamiento se dio debido a
que, para el caso de los caudales bajos (menores a 0,625 dm?/min), el agua residié un mayor
tiempo en el interior del intercambiador, por lo que esta calenté hasta alcanzar el equilibrio con
la temperatura del gas; una vez que esto sucedid, el agua mantuvo su temperatura constante,
por lo provocé que la transferencia de calor se detuviera. Para el caso de los caudales altos
(mayores a 0,625 dm?/min) la transferencia de calor tiende a disminuir ligeramente; esto es
debido a que al aumentar el caudal el agua no residié el tiempo necesario en el interior del
serpentin por lo que no absorbié el maximo calor posible, lo que se refleja en una disminucién
de la transferencia de calor y en un desperdicio del liquido refrigerante (agua). Basado en
el andlisis de los datos obtenidos de la gréfica de la figura 5.1 se recomienda utilizar el flujo
del agua a un caudal alrededor de 0,625 dm?/min para asegurar el desempeifio eficiente del
intercambiador de calor.
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Figura 5.1: Comportamiento del calor absorbido por el agua con respecto al caudal (modifi-
cado).

5.1.2. Lado del gas

Utilizando los datos obtenidos por el registrador de datos (data logger), el cual registrd
las temperaturas medida por las termocuplas tipo k ubicadas en la entrada y salida del lado
del gas en el intercambiador de calor, se realizaron dos gréficas (figuras 5.2 y 5.3) los cuales
muestran el comportamiento de la temperatura en funcién del tiempo de la corrida del reactor.
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Figura 5.2: Comportamiento de la temperatura del gas en la entrada (azul) y salida (naranja)
del intercambiador de calor (09/10/2019).
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Figura 5.3: Comportamiento de la temperatura del gas en la entrada (azul) y salida (naranja)
del intercambiador de calor (11/10/2019).
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En ambas figuras se puede observar variaciones en la temperatura de salida del gas, esto
se debe a, como se mencioné anteriormente, durante la corrida del reactor el flujo del agua
se vario para determinar el caudal éptimo, debido a esto, el calor perdido por el gas aumenta
o disminuye lo que se ve reflejado en un aumento o disminucién de la temperatura de salida.
Ademds, en las figuras también se puede apreciar temperaturas més altas registradas tanto
para la entrada como para la salida del gas en el intercambiador de calor. Al comparar estos
datos puede apreciar una disminucién considerable de la temperatura del gas; en la figura
5.2 la temperatura maxima de entrada del gas fue de 119,7 °C, y la temperatura méxima de
salida del gas fue de 57,15 °C, si se restan estos dos valores se puede ver que la reduccién de
temperatura minima fue de 62,55 °C; para el caso de la figura 5.3 la temperatura maxima de
entrada del gas fue de 128,8 °C, y la temperatura maxima de salida del gas fue de 49,36 °C,
lo que da una reduccién de temperatura minima de 79,44 °C.

Es importante notar que la temperatura de salida del gas en ambas gréificas es menor a
la temperatura de evaporacion del agua en San Pedro Montes de Oca, la cual es de 96,01 °C
para 87.820 Pa (presion atmosférica), debido a esto, el agua suspendida en el gas se condensé
lo que produce un gas con una mayor capacidad calorifica.

5.2. Contaminantes recolectados

Para determinar la cantidad de contaminantes recolectados por el sistema de filtros, se
midi6 la masa antes y después de cada corrida del reactor para cada uno de los filtros al igual
que las tuberias que los conectan. Los resultados aparecen en los cuadros 5.6 al 5.10.

Tabla 5.6: Masa de contaminantes recolectada por los filtros en la primera corrida del reactor
(01/10/2019).

Filtro Limpio [g] Sucio [g] Diferencia [g]
Ciclén 4846 565,7 81,1
Intercambiador de 15600 16000 400
calor
Contenedor del 3371,7 5800 2428.3
intercambiador
Burbujeador 8146 7523,8 -622,2
Filtro burucha 26600 28400 1800
Filtro arena 38400 38600 200
Tuberias 8863 8903,3 40,3
Total - - 4327.,5
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Tabla 5.7: Masa de contaminantes recolectada por los filtros en la segunda corrida del reactor

(03/10/2019).
Filtro Limpio [g] Sucio [g] Diferencia [g]
Ciclon 483,6 565,7 82,1
Intercambiador de 15400 16400 1000
calor
Contenedor del 3375,2 5529,9 2154,7
intercambiador
Burbujeador 8195,6 7608,4 -587,2
Filtro burucha 25800 27600 1800
Filtro arena 37800 38000 200
Tuberias 8800 8904,15 104,2
Total - - 4753,75

Tabla 5.8: Masa de contaminantes recolectada por los filtros en la tercera corrida del reactor

(07/10/2019).
Filtro Limpio [g] Sucio [g] Diferencia [g]
Ciclén 4849 561,3 76,4
Intercambiador de 15800 16200 400
calor
Contenedor del 3368,5 5740,4 2371,9
intercambiador
Burbujeador 8337,9 7538,2 -799,7
Filtro burucha 26800 28600 1800
Filtro arena 37800 38200 400
Tuberias 8873,2 8904,15 31
Total - - 4279,6

Tabla 5.9: Masa de contaminantes recolectada por los filtros en la cuarta corrida del reactor

(09/10/2019).
Filtro Limpio [g] Sucio [g] Diferencia [g]
Ciclén 486,4 525.5 39,1
Intercambiador de 15600 16200 600
calor
Contenedor del 3364,8 4976,9 2612,1
intercambiador
Burbujeador 8097,6 7433,1 -664,5
Filtro burucha 27200 28600 1400
Filtro arena 37800 38200 400
Tuberias 8887.,5 8906,5 19
Total - - 4405,7
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Tabla 5.10: Masa de contaminantes recolectada por los filtros en la quinta corrida del reactor

(11/10/2019).
Filtro Limpio [g] Sucio [g] Diferencia [g]
Cicléon 483.,4 534.,9 51,1
Intercambiador de 15400 16600 1200
calor
Contenedor del 3378,5 5901,7 2523,2
intercambiador
Burbujeador 8125 7623,9 -501,1
Filtro burucha 27800 29600 1800
Filtro arena 37800 38500 700
Tuberias 8890,9 8901,8 10,9
Total - - 5784,5
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Figura 5.4: Gréfico de barras de la cantidad de contaminantes recolectados por cada filtro.

Al analizar los datos en cada uno de los cuadros y en la figura 5.4 se pueden observar varios
patrones, el primero y mas interesante es que el burbujeador aparenta haber perdido masa,
esto es debido a que el burbujeo fue muy violento lo que provocd que parte del biodiésel mez-
clado con alquitran fuera trasegado al primer filtro de barrera (burucha), esto se ve reflejado
en el aumento de masa de este filtro el cual ronda entre los 1400 g a 1800 g; ademas, a la hora
de realizar la limpieza del primer filtro de barrera se pudo observar gran parte del diésel tanto
en la burucha como en el fondo del contenedor (figura 4.20); similar a proyecto realizado por
[6] y [30], la burucha en el filtro de barrera cambié a un color oscuro, lo cual indica que parte
del alquitran presente el en gas de sintesis fue absorbido por este. Es importante mencionar
que a la hora de limpiar el burbujeador se observé una gran concentracién de precipitado
de alquitrdan en el fondo del contenedor, como se puede observar en la figura 4.18; ademsds,
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el color del biodiésel cambio de &mbar a un color negro, similar a sucedido en los resultados
del proyecto [6], en donde el aceite de canola utilizado en el burbujeador cambio de un color
amarillo claro a un color negro, debido a que este se saturé de alquitran.

Para el caso del intercambiador de calor, este fue el filtro que més contaminantes recolecto,
esto es debido a que tanto el agua como parte del alquitran suspendido en el gas se condensé
producto del cambio de temperatura, el cual fue recolectado en gran parte por el contenedor
del intercambiador de calor similar al caso reportado por [6]; a la hora de realizar la limpieza
de este filtro se pudo observar una capa de condensado de alquitran en el fondo del contenedor,
ademads, tanto a las paredes del contenedor como a las tuberias del intercambiador se le creo
una capa de alquitran (figura 4.22). Para el caso del filtro con arena se puede observar que logré
absorber una considerable cantidad de contaminantes (entre 200 g a 700 g), es importante
recordar que la arena contenia silice, el cual es un material que absorbe la humedad, por lo
que parte de la masa ganada es debido a la humedad presente en el gas de sintesis, la cual
no fue condensada en el intercambiador de calor; como se puede apreciar en la figura 4.21 el
color de la arena cambio de blanco a negro similar a lo ocurrido en el proyecto de [30], lo cual
indica que gran parte de las particulas finas de alquitran fue recolectado por este filtro, las
cuales no pudieron ser recolectadas por filtros anteriores recalcando la importancia de tener
un filtro para particulas finas de alquitran. Finalmente para el caso del cicléon podemos ver
que aunque si recolecto cierta cantidad de contaminantes, su valor es pequenio en comparacion
con los otros filtros, esto se debe a que el ciclén se especializa en recolectar particulas grandes,
ademds su eficiencia aumenta para particulas secas, y disminuye para el caso de particulas
viscosas, como lo es el caso del alquitran; a la hora de realizar la limpieza del ciclén se pudo
observar que se formo una capa rugosa de alquitran tanto en las paredes del ciclén como
en conducto de salida (figuras 4.15 y 4.16), el cual pudo afectar la eficiencia del ciclén a la
hora de recolectar alquitran, debido a que al aumentar la rugosidad superficial de las paredes
internas del ciclén la caida de presién disminuye debido a que la turbulencia aumenta, como
se mencioné anterior la eficiencia del cicléon aumenta al aumentar la caida de presién [28];
otro parametro a considerar es que a la hora de formarse una capa en las paredes del ciclon
esta afecta la re-introduccién de las particulas ya que estas no se mantienen contra la pared
interna del ciclén con lo cual nada evita que las particulas ingrese nuevamente a la corriente
del gas sin ser filtradas [28].
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Figura 5.5: Grafico de barras de la cantidad de contaminantes total recolectada por el sistema
de filtros.

Al analizar los resultados totales del sistema de filtros (figura 5.5) como si fuera un solo
filtro se puede ver que la cantidad de contaminantes recolectadas es considerable, en el cual el
minimo se presenté el dia 09/10/2019 para un valor de 4279,6 g y la cantidad maxima se dio
el dia 11/10/2019 con un valor de 5784,5 g; estos datos reflejan la importancia de tener un
sistema de filtros en un reactor de gasificacion en vista de que esta cantidad de contaminantes
danaria cualquier motor de combustién en el que el gas se deseara utilizar.

5.3. Datos obtenidos por el analizador de gas de sintesis

Para analizar el gas de sintesis producido se utilizé un analizador de gas modelo ETG
MCA 100 BIO, el cual se conecté en la salida del sistema de filtros; los datos obtenidos por
el analizador de gas aparecen en el cuadro y 5.11.

Tabla 5.11: Datos registrados por el analizador de gas de sintesis.

CH, [%] | CO [%] | CO; [%] | O2 [%] | Hy [%] | N2 [%)]
25,01 18,14 19,12 0,18 13,47 | 24,08
24,82 19,25 16,43 0,32 11,66 | 27,52
25,67 19,45 16,61 0,35 11,28 | 26,64
29,83 17,88 21,12 0,13 1425 | 16,79
30,12 19,22 19,83 0,18 12,94 | 17,71
29,30 19,48 19,06 0,24 12,08 | 19,84
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Tabla 5.12: Composiciéon promedio del gas de sintesis en diferentes estudios.

CH; [%] | CO [%] | COz [%] | Oz [%] | Hy [%)] | N3 [%)] | Referencia
1,12 17,17 - - 18,42 _ [61]
18,58 19,05 12,04 2,76 6,85 _ 62]
6,21 33,99 31,01 - 27,28 _ [63]
6,28 35,74 27,41 - 28,05 - [63]

18 17,1 14,8 - 14,6 51,7 [64]
2,02 24,04 14,66 1,69 24,04 43,62 [65]
15-22 | 18-20 | 10-12 - 18-20 | 35,8- 445 [66]

Utilizando los valores registrados en el cuadro 5.11, la composiciéon quimica promedio del
gas de sintesis obtenido es: 27,46 % para CHy, 19,90 % para CO, 18,70 % para COs, 0,23 % para
09, 12,61 % para Hy y 22,10 % para Ns. Al comparar estos datos con los valores del cuadro
5.12 se puede observar que los valores de CO, COs, Oz, y Ho cumplen con los rangos de
porcentajes dados; ademds, se puede observar que el porcentaje del metano (CHy) producido
es mucho mayor que los reportados en el cuadro 5.12, esto se debe a la temperatura de
operacién del reactor de gasificacién (alrededor de 800 °C), es menor que la reportada para
los casos del cuadro 5.12 (entre 1000 °C a 1200 °C); para estos valores de temperaturas el
metano es consumido para dar lugar a la formacién de Hy y CO [67], debido a la diferencia
en la temperatura de operacién del reactor es que el porcentaje de metano (CHy) es mayor.

5.4. Cantidad de gas de sintesis producido

Para determinar la cantidad de gas de sintesis producido por el reactor de gasificacién
primero se determing la cantidad de moles de nitrégeno (Ng), presentes en el agente gasificante,
el cual esta compuesto de un 78 % de nitrégeno. Esto se realizé con la premisa de que el
nitrégeno no reacciona en el proceso de gasificacion por lo que la cantidad de moles se mantiene
constante antes y después de la reaccién. Seguidamente, utilizando la informacién del cuadro
5.11, y conociendo la cantidad de moles de nitrégeno se determiné el caudal producido del
gas de sintesis. Ademads, fue necesario determinar el flujo volumétrico del gas de sintesis
para condiciones normales; presién igual a 101.325 Pa y temperatura de 0°C. Los resultados
obtenidos se pueden apreciar en el cuadro 5.13

Tabla 5.13: Flujo volumétrico real y normal del gas de sintesis producido por hora.

Dato Valor Unidad
Volumen real 45,05 m? /hr
Volumen normal 35,18 Nm? /hr

5.5. Cambios de presién

5.5.1. Viscosidad del gas de sintesis

Para determinar la caida de presién en los diferentes filtros y tuberias, primero fue nece-
sario calcular la viscosidad dindamica de gas de sintesis; para ello si se conoce la composicion
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y la viscosidad de los componentes de una mezcla de gases, la viscosidad de la mezcla a bajas

presiones puede calcular utilizando la ecuacién [68],[69],[70]:

B Sy yikin/ My

En donde:

= 1 viscosidad del componente “i

yi: fraccién molar del componente

[1342)

N
Zi:l Yir/ Mgi

[1342)

1

a la temperatura deseada [Pa- s|.

My;: peso molecular del componente “i”.

» N: cantidad de componentes en la mezcla [adimensional].

Es importante mencionar que la viscosidad se calculé para dos temperaturas, antes (200

°C) y después (50 °C) del intercambiador de calor.

Tabla 5.14: Viscosidad de los componentes del gas de sintesis a 200 °C.

Elemento | Viscosidad [Pa's] | Masa molar [g/mol] | Fraccién molar
CH, 1,63x107° 16,04 0,296
cO 2,52x107° 28,011 0,206
COy 2,30x107° 44,01 0,201
O 2,93x107° 32,00 0,00259
H, 1,21x107° 2,02 0,134
No 2,51x107° 28,01 0,165

Tabla 5.15: Viscosidad de los componentes del gas de sintesis a 50 °C.

Elemento | Viscosidad [Pa's] | Masa molar [g/mol] | Fraccién molar
CH, 1,19x107° 16,04 0,295
CcO 1,88x107° 28,011 0,203
COs 1,61x107° 44,01 0,202
O 2,18x107° 32,00 0,00259
H, 9,40x10~° 2,02 0,134
No 1,89x107° 28,01 0,165

Utilizando la ecuacién 4.7 y los datos de los cuadros 5.14 y 5.15, las viscosidades del gas
de sintesis son 1,312107% Pa-s a 200 °C y 0,969210~* Pa-s a 50 °C.

5.5.2.

Al igual que en la seccién anterior, para calcular la caida de presién en los filtros y tuberias
fue necesario determinar la densidad del gas de sintesis a diferentes temperaturas (200 °C y

50 °C), mediante la ecuacién:

Densidad del gas de sintesis
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> i1 M
Pe = S (5-3)
YV
En donde:

= m,;: masa del “” compuesto [kg].

= V;: volumen del “i” compuesto [m?].

= n: cantidad de compuestos.

Para ello, utilizando los valores obtenidos de los porcentajes de los compuestos del gas
de sintesis mediante el analizador de gas (cuadro 5.11), se calcul el valor promedio de los
porcentajes, una vez realizado esto, se determiné el volumen de cada compuestos mediante
estos porcentajes y el volumen real del gas de sintesis (cuadro 5.13), para las 3 horas de
operacién del reactor de gasificacién, (V,; = 135,13 m?), seguidamente mediante las densidades
de cada compuesto a la temperatura deseada se determiné la masa de cada uno, finalmente
mediante la ecuacion 4.8 se calculé la densidad de la mezcla; el resumen de los datos utilizado
aparecen en los cuadros 5.16 y 5.17.

Tabla 5.16: Datos utilizados para determinar la densidad del gas de sintesis a 200 °C.

Compuesto | % presente | Volumen [m?] | Densidad [kg/m?] | Masa [kg]
CH, 97.46 37.10 0,4209 15,62
co 18,90 25,54 0,7341 18,75
COq 18,70 25,26 1,1607 29,32
02 0,23 0,3 0,9005 0,27
Hy 12,61 17,04 0,0524 0,89
Ny 92,09 29.85 0,5104 15,24

Tabla 5.17: Datos utilizado para determinar la densidad del gas de sintesis a 50 °C.

Compuesto | % presente | Volumen [m?] | Densidad [kg/m?] | Masa [kg]
CHy 27,46 37,10 0,6163 22,86
co 18,90 25,54 1,0749 27,45
COy 18,70 25,26 1,6995 42,93
Os 0,23 0,3 1,3184 0,40
H, 12,61 17,04 0,0768 1,31
Ny 22,09 29.85 0,7473 2231

Utilizando la informacion de los cuadros 5.16 y 5.17 y la ecuacién 4.8 las densidades son
pg = 0,593 kg/m? para 200 °C y p, = 0,868 kg/m? para 50 °C.

5.5.3. Caida de presion en las tuberias

Para determinar la caida de presion en las tuberias en primer lugar fue necesario determi-
nar el nimero de Reynolds del gas de sintesis mediante la ecuacion 3.71 para cada temperatura
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analizada (200 °C y 50 °C); para ello mediante el uso de un anemémetro digital se midié la
velocidad del aire en las tuberias, el cual registré un valor medio de 0,5 m/s. El resumen de
los datos utilizados para calcular el nimero de Reynolds aparece en el cuadro 5.18.

Tabla 5.18: Datos utilizados para calcular el nimero de Reynolds para diferentes temperaturas.

Simbolo Valor Valor Unidades
Temperatura 200 50 °C
p 0,592 0,868 kg/m3
D 0,0381 0,0381 m
v 0,5 0,5 m/s
L 1,31x10~% | 9,69x10~° Pa- s
Re 85,6 169,43 adimensional

Debido a que los nimeros de Reynolds para ambas temperaturas son menores a 2100,
el flujo es considerado laminar, por lo que el factor de friccién (f) de la ecuacién 2.70 solo
depende del nimero de Reynolds y es independiente de la rugosidad absoluta (g) de la pared
interior de la tuberia; asi utilizando la ecuacion 2.72 el factor de friccién “f” es 0,742 a 200 °C
y 0,375 a 50 °C. Finalmente se calculé la caida de presién en las tuberias debido a la friccién
utilizando las longitudes de las tuberias del cuadro 4.14 y la ecuacién 2.70. El resumen de los
datos utilizados para cada tuberia aparece en el cuadro 5.19.

Tabla 5.19: Datos utilizados para calcular la caida de presiéon en las tuberias debido a la
friccion (hy).

Tuberia L1 L2 L3 L4 L5
Longitud [m] | 1,8 0,3 0,46 1,15 0,95
v [m/s] 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
Dy [m] 0,0381 | 0,0381 | 0,0381 | 0,0381 | 0,0381
gn [m/s?] 9,81 9,81 9,81 9,81 9,81
f 0,742 | 0,375 | 0,375 | 0,375 | 0,375
hy [m] 0,447 | 0,0376 | 0,0580 | 0,144 | 0,119

En donde:

» [1: tuberia ciclén-intercambiador de calor.

= [o: tuberia intercambiador de calor-burbujeador.

Ls: tuberia burbujeador-filtro de barrera con burucha.

L4: tuberia filtro de barrera con burucha-filtro de barrera con arena.

» L5: tuberia filtro de barrera con arena-antorcha.

Seguidamente se determind la caida de presién en las tuberias debido a los accesorios
(hace). Para ello primero fue necesario determinar el valor del coeficiente de resistencia por
accesorios (K') para cada tuberfa mediante la ecuacién 2.75. La informacién utilizada para
cada tuberia aparecen en los cuadros 5.20 al 5.24.
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Tabla 5.20: Datos utilizados para calcular la K en la tuberia ciclén-intercambiador de calor.

Accesorio n K | Ky | Ki n| Ky n
Codos radio corto | 3 | 800 | 0,4 2400 1,2
Entrada 11160 | 0,5 160 0,5
Salida 11 0 1 0 1
Suma - - - 2560 2,7

Tabla 5.21: Datos utilizados para calcular la K en la tuberia intercambiador de calor-
burbujeador.

Accesorio n K | Ky | Ki - n| Ky n
Codos radio corto | 3 | 800 | 0,4 2400 1,2
Entrada 11]160 | 0,5 160 0,5
Salida 1 0 1 0 1
Suma - - - 2560 2,7

Tabla 5.22: Datos utilizados para calcular la K en la tuberia burbujeador-filtro de barrera con
burucha.

Accesorio n K | Ko | Ki n| Ky n
Codos radio corto | 2 | 800 | 0,4 1600 0,8
Entrada 11160 | 0,5 160 0,5
Salida 1 0 1 0 1
Suma - - - 1760 2,3

Tabla 5.23: Datos utilizados para calcular la K en la tuberia filtro de barrera con burucha-filtro
de barrera con arena.

Accesorio n K | Ky | Ki n| Ky n
Codos radio corto | 4 | 800 | 0,4 3200 1,6
Entrada 11160 | 0,5 160 0,5
Salida 1 0 1 0 1
Suma - - - 3360 3,1

Tabla 5.24: Datos utilizados para calcular la K en la tuberia filtro de barrera con arena-
antorcha.

Accesorio n K | Ky | Ki - n|Kg- n
Codos radio corto | 4 | 800 | 0,4 3200 1,6
Entrada 11160 | 0,5 160 0,5
Salida 1 0 1 0 1
Suma - - - 3360 3,1
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Una vez que se calculd el valor del coeficiente de resistencia por accesorios (K) para cada
tuberia, se calculé la caida de presion por los accesorios mediante la ecuacion 3.74. Los datos
utilizados al igual que los resultados obtenidos aparecen en el cuadro 5.25.

Tabla 5.25: Datos utilizados para calcular la caida de presién en las tuberias debido a los
accesorios (hgec)-

Tuberia L1 L2 L3 L4 L5
Re 85,60 169,43 | 169,43 | 169,43 | 169,43
K4 2560 2560 1760 3360 3360
K 2,7 2,7 2,3 3,1 3,1
K 34,4078 | 19,6092 | 14,2209 | 24,9975 | 24,9975

v [m/s] 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5

gn [m/s?] | 9,81 9,81 9,81 9,81 9,81

Pace m] | 0,436 | 0,248 | 0,180 | 0,317 | 0,317

Utilizando los datos de los cuadros 5.19 y 5.25, y la ecuacién 2.69, se calculd la caida de
presion para cada tuberia, los datos utilizado y los resultados aparecen en el cuadro 5.26. Es
importante mencionar que la velocidad del gas a la hora de trasegar en las diferentes tuberias
no vario considerablemente, esto se debe a las bajas velocidades y a que la corta longitud de
cada tuberia por lo que se asumié que las velocidades de entrada y salida en cada tuberia son
iguales (v; = v9).

Tabla 5.26: Datos utilizados para calcular la caida de presién total en las tuberias (P; — P»).

Tuberia L1 L2 L3 L4 L5
hy [m] 0,447 | 0,0376 | 0,0580 | 0,144 | 0,119
Pace (m] | 0,436 | 0,248 | 0,180 | 0,317 | 0,317
AZ m] | -14 | 024 | 05 |-0,74 | -0,67
gn m/s?] | 981 | 9,81 | 9,81 | 9,81 | 9,81
p [kg/m3] | 0,595 | 0,868 | 0,868 | 0,368 | 0,868
AP [Pa] | -2,95| 040 | -2,20 | -2,34 | -1,96

Los valores negativos en la diferencia de altura en el cuadro 5.26 se dan debido a que para
las tuberias la entrada se encuentra a mayor altura que la salida; lo cual favorece al flujo
que el gas de sintesis, asi los valores que se oponen a la salida del gas son las pérdidas por
friccién y por accesorios. Para los casos en que la diferencia de presién (AP) sean negativos
el gas fluye sin ayuda de una fuerza externa, lo que indica que tanto las pérdidas por friccién
y accesorios es menor que la presién debido a la altura; para el caso en que AP es positivo,
es necesario una fuerza externa para trasegar el gas de sintesis a través de la tuberia.

5.5.4. Caida de presién en el ciclon

Para determinar la caida de presién tedrica en el ciclon se utilizé las ecuaciones de la 2.8
a la 2.13, y las dimensiones obtenidas en el cuadro 4.6, asi los resultados obtenidos son:
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Tabla 5.27: Datos utilizados para calcular la caida de presién tedrica en el ciclon.

Simbolo Valor | Unidades
Ve 7,11 m/s
Vi 3,62 m/s
Ry 0,019 m
Age 0,041 m?
P 0,00080 -
Ap, 343,63 Pa

Es importante mencionar que el caudal utilizado en las ecuaciones 2.12 y 2.13 caudal real
en el cuadro 5.13; ademads la densidad del fluido (py) en la ecuacion 2.8 es la densidad del gas
de sintesis a 200 °C debido a que el ciclén se encuentra antes del intercambiador de calor. A
la hora de compararlo con la caida de presién del ciclén en el proyecto de [4], el cual tiene
una caida de 1500 Pa, se puede ver una clara reduccién de la caida de presion; lo cual indica
superioridad del modelo seleccionado en cuanto a la caida de presién.

5.5.5. Caida de presion en el burbujeador

Para determinar la caida de presién en el burbujeador se utilizé la ecuacién 2.65. Debido a
la forma y los materiales utilizados para construir el burbujeador, ademas del funcionamiento
del burbujeador fue posible tinicamente calcular la caida de presién en el inicio de la corrida
del reactor, el cual es la presiéon que debe superar el ventilador para iniciar el proceso de
burbujeo. La razén por la cual no fue posible determinar la caida de presién es por que como
se menciond anteriormente parte del biodiésel junto con el alquitran recolectado se desplazé
a primer filtro de barrera; por lo que no es posible determinar el porcentaje de alquitran
atrapado en la mezcla final. Los datos utilizados para calcular la caida de presién inicial
aparecen en el cuadro 5.28.

Tabla 5.28: Datos utilizados para calcular la caida de presién tedrica en el burbujeador.

Simbolo Valor | Unidades
Py ; kg/m’
€g 0 -

o1 878,6 kg/m?

€] 1 -

Ps - kg/m3

€s 0 -

g 9,81 m/s?
AH 0,1768 m
AP 1524,091 Pa

La altura de la columna del liquido (AH) fue determinada conociendo el volumen del
biodiésel utilizado (0,0035 m?) y el area de la base del contenedor del burbujeador, la cual
tiene un didmetro de 158,75 mm. Asi la presién inicial que debe vencer el ventilador para
hacer funcionar el burbujeador es 1524,091 Pa.
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5.5.6. Caida de presion en los filtros de barrera
Filtro con arena silica

Para determinar la caida de presion tedrica en el filtro de barrera con arena primero fue
necesario calcular la densidad aparente de la arena en el lecho (pp); mediante una balanza
digital se pes6 la masa de la arena utilizada en el filtro, cual dio un valor de 9,205 kg,
seguidamente conociendo el didmetro interno del contenedor (0,2988 m) y el espesor de la
capa de arena (0,1016 m) se determiné el volumen ocupado por la arena en el contenedor
(0,007124 m3), asf la densidad aparente (p,) de la arena es:

9,205 kg
~0,007124 m3

Una vez determinada la densidad aparente (pp) de la arena y conociendo la densidad real
de la arena silica (ps = 1538 kg/m?), se determiné la porosidad del lecho (¢) mediante la
ecuacion 2.68. Seguidamente se determiné la esfericidad de la arena silica; debido a que el
didmetro promedio del grano de arena es de 0,5 mm y que tanto el volumen como el area
superficial de cada grano es muy pequeno se asumié que presentan una forma esférica, lo que
da una esfericidad de las particulas del lecho (®;) igual a 1. Finalmente la viscosidad del gas
de sintesis utilizada es u = 9,692107° Pa-s, el cual corresponde al valor de la viscosidad de la
mezcla para 50 °C, debido a que el filtro con arena se encuentra después del intercambiador
de calor. Utilizando esta informacion y la ecuacion 2.66 se calculo la caida de presién tedrica
en el filtro de barrera con arena; los datos utilizados se pueden apreciar en el cuadro 5.29.

P = 1292,17 kg/m® (5.4)

Tabla 5.29: Datos utilizados para determinar la caida de presién en el filtro de barrera con
arena.

Simbolo Valor Unidades

s 1538 kg/m?
Db 1291,17 kg/m?

€ 4,5761 -

L 101,6 mm

K 180 -

Vo 0,5 m/s

L 9,69x107° Pa- s
P, 1 -
D, 0,5 mm

Utilizando los datos del cuadro 5.29 la caida de presion en el filtro de barrera con arena
es AP = 612,67 Pa.

5.6. Rediseno del burbujeador

Como se pudo apreciar anteriormente, es necesario realizar un rediseno del burbujeador,
debido a parte del biodiésel mezclado con alquitran fue trasegado al primer filtro de barrera
(figura 5.4). Para realizar esta labor se consideraron tres condiciones: primeo se aseguré que
la relacién entre la altura de la columna del fluido (hy,) y el didmetro del distribuidor de gas
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(Dgas) esté en un rango de 2 < hyy,/Dges < 5, segn lo recomendado por [40],[42], debido a
que la retencién del gas no presenta ningun efecto para valores superiores a 5. Para la segunda
condicién se asegurd que el didmetro de la columna de burbujas tuviera una valor entre 10 a
15 centimetros debido a que la retencion del gas no es significante para didmetros mayores,
ademds se desea que el didmetro del distribuidor de gas sea grande puesto que aumenta el
caudal del gas que entra al burbujeador. Finalmente al seleccionar la altura de la columna del
burbujeador es preferible grandes alturas dado que ayuda a que el gas este mayor tiempo en
contacto con el fluido; pero este debe de estar en una altura entre 1 a 3 metros debido a que
la retencion de gas es insignificante para alturas superiores.

5.6.1. Distribuidor de gas del burbujeador ideal

Para el redisenio del distribuidor de gas la forma y el tamano del distribuidor de gas se
mantuvo igual debido a que se comprobd de manera visual que la forma seleccionada y el
tamaifio de los agujeros es muy eficaz a la hora de recolectar alquitran, ya que gran cantidad
de este se precipitd en el fondo del burbujeador. Los brazos de la arana se utilizaron 5 tubos
de acero inoxidable AIST 304 con un didmetro nominal de 12,7 mm (0,5 in) y una longitud
aproximada de 50,8 mm (2 in), los cuales se soldaron en una tuberifa de acero inoxidable
de un didmetro nominal de 38,1 mm (1,5 in), utilizando estas dimensiones el didmetro del
distribuidor de gas tiene un valor aproximado de 14 c¢m, el cual es menor a 15 cm, cumpliendo
asi la segunda condicién; ademas, en cada extremo de los tubos se soldaron una placa metalica
a modo de tapa, finalmente a cada tubo se le realizé 5 agujeros con un didmetro de 5 mm en
la parte inferior, para un total de 30 agujeros. El plano de construccion y el isométrico del
distribuidor de gas del burbujeador se pueden ver en las figuras 5.17 y 5.18 de la seccién de
anexos.

5.6.2. Carcasa del burbujeador ideal

Para el rediseno de la carcasa del burbujeador se utilizé una forma cilindrica, debido a
que se observo que esta forma ayuda a reducir esquinas en donde se pueden concentrar los
condensados, facilitando asi el proceso de limpieza posterior al uso del burbujeador. El didme-
tro de la carcasa es igual al del modelo anterior pero se aumenté de altura para asegurarse
que liquido utilizado no sea trasegado al primer filtro de barrera; para determinar la altura
se utilizé la primera y tercera condicién en el cual la altura de la columna del liquido debe
de ser maximo 5 veces el didmetro del distribuidor de gas, asi se seleccioné una altura de 70
cm para la columna del liquido, ademaés, se debe de considerar un espacio libre en donde el
liquido pueda burbujear libremente sin que este sea trasegado al primer filtro de barrera; por
lo que la altura del nuevo rediseno de la carcasa del burbujeador se seleccioné en 85 cm. Las
dimensiones de la seccién cilindrica aparecen en el cuadro 5.30.

Tabla 5.30: Dimensiones de de la seccién cilindrica contenedor del burbujeador.

Diametro Diadmetro interior Altura [mm] Espesor de pared
exterior [mml] [mm)| [mm)|
158,75 152,40 850,00 3

En la parte superior del cilindro se realizé un agujero de 38,1 mm (1,5 in) por donde
va a entrar el gas de sintesis proveniente del intercambiador de calor, a este se le sold6é un
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acople clamp de 38,1 mm (1,5 in) de didmetro nominal, ademads, se le sold6 a un tubo de 38,1
mm (1,5 in) el cual mediante un codo se dirige al fondo del contenedor en donde se coloc
el distribuidor de gas, es importante mencionar que al igual que el modelo anterior, entre el
fondo del contenedor y el distribuidor de gas se dejo un espacio aproximado de 10 mm, esto
con la finalidad de permitir que las burbujas puedan salir libremente. Ademds, a un lado del
contenedor se realizaron dos agujeros de 12,7 mm a los cuales se le colocé una unién roscada y
un codo roscado a cada orificio, ademds entre los codos se colocé una manguera transparente
la cual funciona como mirilla para poder controlar la altura del liquido cuando este se vierte
dentro del contenedor. Finalmente en la parte inferior del contenedor se le soldé una placa
de acero inoxidable AISI 304, con un espesor de 6,35 mm (0,25 in), la cual funciona como
“tapa” sellando el extremo inferior de la carcasa; ademas, en la parte superior de la carcasa,
se soldaron tres piezas de sujecion (figura 4.3) las cuales unen la tapa con la carcasa. El plano
de construccién y el isométrico de la carcasa del burbujeador se pueden ver en las figuras 5.35
y 5.36 de la secciéon de anexos.

5.6.3. Tapa del burbujeador ideal

Para la construccion de la tapa del burbujeador ideal se utilizé una forma similar a la
tapa del intercambiador de calor; para ello se utilizé una lamina de acero inoxidable 304 con
un espesor de 6,35 mm (0,25 in) a la cual se le realiz6 una apertura en el centro por donde
sale el gas; en la cual se soldé un acople clamp de 38,1 mm (1,5 in) de didmetro nominal; se
decidié colocar la salida del gas en la tapa en vez de un lado de la carcasa con la finalidad de
evitar que el liquido del burbujeador sea trasegado al primer filtro de barrera. Finalmente se
les realizo tres ranuras las cuales tienen profundidad méxima de 15 mm y una anchura de 10
mm; estas sirven para sellar la tapa mediante unas piezas de sujecion similares a las utilizadas
en el intercambiador de calor (figura 4.3), las cuales se soldaron en la parte superior del cada
contenedor. Los planos de construccién de la tapa del burbujeador ideal se pueden ver en las
figuras 5.37 de la seccién de anexos.

5.6.4. Tuberia del burbujeador ideal

Por tdltimo se rediseno las tuberias que conectan el burbujeador por el intercambiador
de calor y con el primer filtro de barrera; para ello se utilizé6 una tuberia sanitaria de acero
inoxidable 304 con un didmetro nominal de 38,1 mm (1,5 in); la longitud de estas son lo
mas cortas posibles debido a que el espacio disponible es limitado, ademds, una longitud
corta ayuda a reducir la caida de presién debido a la friccién; finalmente igual que en las
tuberias anteriores en cada extremo se soldé una unién tipo clamp de 38,1 mm (1,5 in) de
diametro nominal, el cual sirve para unir las tuberias con los diferentes filtros. La longitud y
la cantidad de codos que tiene cada tuberia se pueden apreciar en el cuadro 5.31. Los planos
de construccién y los isométricos de las tuberias que conectan los filtros al burbujeador ideal
se pueden ver en las figuras de la 5.38 a la 5.41 en la secciéon de anexos.
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5.6. REDISENO DEL BURBUJEADOR

Tabla 5.31: Lista de las tuberias que conectan los filtros al burbujeador ideal.

Tuberia Longitud total [m] Codos
Intercambiador de 0,19 1
calor /Burbujeador

Burbujeador/Primer filtro 1,08 3
de barrera
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Conclusiones

La eficiencia del intercambiador aumenta para un caudal del agua de alrededor 0,625
dm?/min; ademds, se percibié que si el caudal varia, tanto si aumenta como disminuye, el
calor absorbido por el agua disminuye, lo cual se refleja en una disminucién en la eficiencia
del intercambiador de calor.

La temperatura de salida del gas de sintesis en intercambiador de calor tiene un valor
méaximo de 57,15 °C; el cual es menor que la temperatura de condensacién del agua en San
Pedro Montes de Oca (96,01 °C), debido a esto gran parte del vapor de agua suspendido en
el gas de sintesis se condensa; esto produce un gas de sintesis mas limpio, con una mayor
capacidad calorifica.

A través de los datos obtenidos de la cantidad de contaminantes recolectados por los di-
ferentes filtro, se determiné que el intercambiador de calor presenta la mayor cantidad de
contaminantes recolectados; lo cual se debié a que la mayor parte del agua y el alquitran
suspendido en el gas de sintesis se condensd, por lo que el intercambiador de calor es el filtro
més eficiente para remover contaminantes, reflejando asi la importancia de tener un intercam-
biador de calor eficiente en el sistema de filtros en un reactor de gasificacion.

Se observéd que el biodiésel utilizado en el burbujeador es un liquido muy eficiente para
remover particulas de alquitran en el gas de sintesis. Dado que a la hora de realizar la lim-
pieza del contenedor del burbujeador se pudo observar una gran cantidad de precipitados de
alquitran, el cual sobresaturd el biodiésel. La burucha y la arena silica utilizada en los filtros
de barrera presentaron buena eficiencia a la hora de absorber las particulas de alquitran, en
especial la arena silica puesto que también ayuda a disminuir el contenido de humedad en el
gas de sintesis.

La temperatura de operacién del reactor de gasificacién (alrededor de 800 °C) para una

relacién de equivalencia (ER) igual a 0,25 provoca que el porcentaje de CHy producido por el
gas de sintesis aumente.
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Recomendaciones

Se recomienda construir el redisefio del burbujeador para evitar que parte del diésel sea
trasegado al primer filtro de barrera, esto con la finalidad de poder realizar mediciones para
determinar la eficiencia tanto del nuevo burbujeador como la del filtro de barrera con burucha,
yva que con el modelo actual se compromete tanto la funcionalidad del burbujeador como la
del filtro de barrera.

Se recomienda variar la cantidad de biodiésel utilizado en el re-diseno burbujeador para
determinar el volumen 6ptimo; puesto que en el proceso de limpieza del modelo original se
observé gran cantidad de precipitados de alquitran debido a la sobresaturacién del alquitréan,
lo cual indica que la cantidad alquitrdn presente en el gas de sintesis excede el limite maximo
que el biodiésel puede absorber.

Se recomienda disefiar los contenedores con una tapa o apertura en la parte inferior, debi-
do a que gran parte del alquitran recolectado se incrusta en los bordes de la parte inferior de
los contenedores, lo cual hace muy dificil el poder limpiarlos, lo que genera un mayor consumo
en la cantidad de thinner necesaria para esta labor. En caso de que se realice esta variacién
es muy importante asegurarse que no se generen fugas mediante el uso de empaque adecuados.

Se recomienda realizar experimentos de laboratorio para determinar tinicamente las con-
centraciones de particulas y alquitran recolectadas por el sistema del filtros, eliminando el
contenido de humedad presente en este, debido a que en las diferentes literaturas consultadas
la forma de determinar la eficiencia de los filtros es basada en este parametro el cual se sale
del alcance de este proyecto.

A la hora de calcular la caida de presién practica se recomienda utilizar manémetros di-
ferenciales, debido a que las presiones tedricas calculadas varian entre cada filtro, como lo es
en el caso de las tuberias en donde se tienen presiones negativas, ademas debido a que se esta
trabajando con gas de sintesis y alquitran es importante asegurarse que el liquido utilizado
en el mandémetro no reaccione con estos gases, debido a que esto podria afectar el calculo de
la presion.

Es importante revisar periédicamente los empaques que se utilizan en los diferentes filtros
y tuberias, en especial los que se encuentran previos al intercambiador de calor, puesto que
debido a las temperaturas elevadas estos tienden a deformarse, por lo que es importante
revisarlos para evitar que se den fugas, se recomendaria realizar un estudio para determinar
el tiempo de vida util de estos empaques para poder predecir cuando estos estan prontos a
fallar.
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Figura 5.7: Proyeccién isométrica del cuerpo del ciclén.
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Figura 5.8: Planos y proyeccién isométrica de la tapa del cicléon.
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Figura 5.9: Planos y proyeccién isométrica del contenedor de particulas del ciclén.

121




=— (168,28 —=

750
ta I 'O
20Q | 40
i
»12,70
Ciboujcrita: Pioza: Cola:
José A Madrigal  [Carcasa del Intercambiador| Milimetros
Carnet: Proyecio: .
B43938 Disefio y construccién de  |Escala 1:5 Ad
= un sistema de limpieza para fmems T
un reactor de gasificacion |Espaniol 5/36

Figura 5.10: Planos de la carcasa del intercambiador de calor.
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Figura 5.11: Proyeccién isométrica de la carcasa del intercambiador de calor.
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Figura 5.13: Proyeccion isométrica de la tapa del intercambiador de calor.
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Figura 5.14: Planos y proyeccién isométrica de las tuberias del intercambiador de calor.
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Figura 5.15: Planos del contenedor de condensados del intercambiador de calor.
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Figura 5.16: Proyeccion isométrica del contenedor de condensados del intercambiador de calor.
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Figura 5.17: Planos del distribuidor de gas del burbujeador.
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Figura 5.18: Proyecciéon isométrica del distribuidor de gas del burbujeador.
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Figura 5.19: Planos de la carcasa y componentes internos del burbujeador.
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Figura 5.20: Proyeccién isométrica de la carcasa y componentes internos del burbujeador.
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Figura 5.21: Planos y proyeccién isométrica de la carcasa del filtro de barrera con burucha.
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Figura 5.22: Planos de la tapa del filtro de barrera con burucha.
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Figura 5.23: Planos y proyeccion isométrica de la carcasa del filtro de barrera con arena silica.
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Figura 5.24: Planos de la tapa del filtro de barrera con arena.
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Figura 5.25: Planos de la tuberia que conecta el ciclén con el intercambiador de calor.
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Figura 5.26: Proyeccién isométrica de la tuberia que conecta el ciclén con el intercambiador
de calor. 138
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Figura 5.27: Planos de la tuberia que conecta el intercambiador de calor con el burbujeador.
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Figura 5.28: Proyeccién isométrica de la tuberia que conecta el intercambiador de calor con
el burbujeador. 140
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Figura 5.29: Planos de la tuberia que conecta el burbujeador con el filtro de barrera con
burucha. 141
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Figura 5.30: Proyeccién isométrica de la tuberia que conecta el burbujeador con el filtro de
barrera con burucha. 142
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Figura 5.31: Planos de la tuberia que conecta el filtro de barrera con burucha con el filtro de
barrera con arena silica. 143
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Figura 5.32: Proyeccién isométrica de la tuberia que conecta el filtro de barrera con burucha
con el filtro de barrera con arena silica. 144
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Figura 5.33: Planos de la tuberia que conecta el ciclon con el filtro de barrera con arena silica
con la antorcha. 145
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Figura 5.34: Proyeccién isométrica de la tuberia que conecta el filtro de barrera con arena
silica con la antorcha. 146
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Figura 5.35: Planos de la carcasa ideal del burbujeador.
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Figura 5.36: Proyeccién isométrica ideal de la carcasa y componentes internos del burbujeador.
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Figura 5.37: Planos de la tapa ideal del burbujeador.
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Figura 5.38: Planos de la tuberia que conecta el intercambiador de calor con el burbujeador
ideal.
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Figura 5.39: Proyeccién isométrica de la tuberia que conecta el intercambiador de calor con
el burbujeador ideal. 151
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Figura 5.40: Planos de la tuberia que conecta el burbujeador ideal con el filtro de barrera con
burucha. 152
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Figura 5.41: Proyeccién isométrica de la tuberia que conecta el burbujeador ideal con el filtro
de barrera con burucha. 153



