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The gasification process as a concept has to do with the conversion of a carbonaceous
substrate in a gaseous fuel under the influence of a gasifying medium. The product gas
resulting from this process, essentially composed of H2, CO, CO2, CH4 and N2, can be
used in numerous applications in the form of heat or electricity. In addition, the option of
obtaining variety of storable liquid fuels for a subsequent application by the Fisher-
Tropsch synthesis is added.

In the municipal solid waste (MSW) treatment plants a considerable flow of rejected
material is generated, which cannot be used, either for technical or economic reasons,
is destined to landfill. This rejection can be transformed into a solid recovered fuel (SRF)
with several attractive thermochemical characteristics to be energetically exploited.

The objective of this work is the simulation of the gasification process of the SRF in a
bubbling fluidized bed reactor, obtained from rejected materials of the municipal solid
waste treatment plants. Thus, the influential variables on the kinetics of the process
through the review and study of bibliographic sources have been analyzed. And the
process has been simulated using Matlab software.
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ESTUDIO DEL PROCESO DE GASIFICACION DE COMBUSTIBLES SOLIDOS
RECUPERADOS MEDIANTE SIMULACION EN UN REACTOR DE LECHO
FLUDIZADO BURBUJEANTE

El proceso de gasificacidn como concepto tiene que ver con la conversion de un sustrato
carbonoso en un combustible gaseoso bajo la influencia de un medio gasificante. El gas
producto resultante de este proceso, formado fundamentalmente por H2, CO, CO2, CH4
y N2, puede ser aprovechado en numerosas aplicaciones en forma de calor o
electricidad. Ademas, se anade la opcion de la obtencion de diversos combustibles
liguidos almacenables para una aplicacion posterior mediante la sintesis de Fisher-
Tropsch.

En las plantas de tratamiento de residuos sélidos urbanos (RSU) se genera un flujo
considerable de material rechazado, que por no poder ser aprovechado, ya sea por
razones técnicas o economicas, tiene como fin su depdsito en vertedero. Este rechazo
puede ser transformado en un combustible sdélido recuperado (CSR) con unas
caracteristicas termoquimicas atractivas para ser aprovechado energéticamente.

El objetivo de este trabajo consiste en la simulacion del proceso de gasificacion de CSR
en un reactor de lecho fluidizado burbujeante. De esta forma, se analizan las variables
influyentes en la cinética del proceso mediante la revision y el estudio de fuentes
bibliograficas. Y se realiza una simulacion del proceso mediante el software MATLAB.

Palabras clave: Gasificacion; combustibles sdlidos recuperados; simulacion; Matlab;
valorizacion energética.
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1. Introduccion

En la sociedad actual existe una creciente preocupacion por los temas relacionados con la
conservacion y preservacion del medio que nos rodea. Una de las cuestiones que mas interés
suscita al respecto, es el uso de los recursos naturales para la generacion de energia. Esto
ha provocado el desarrollo de tecnologias alternativas para el aprovechamiento energético de
distintos materiales, considerados como combustibles renovables con importantes ventajas
socioecondmicas y medioambientales. Uno de estos materiales son los combustibles sélidos
recuperados (CSR).

En las plantas de tratamiento de residuos sélidos urbanos (RSU), se genera una corriente de
material rechazado y que actualmente, es enviado a vertedero. Sin embargo, los procesos
térmicos se presentan como una alternativa interesante para el aprovechamiento de estos
materiales (van Paasen 2006), ya que estan constituidos en su mayor parte por materiales
con alto contenido en biomasa, siendo su poder calorifico elevado, presentando, a priori, un
alto potencial para su utilizacion como sustitutivos del petréleo y carbdn en procesos térmicos
industriales o en plantas de valorizacion energética. Esta valorizacion se podra hacer
directamente o mediante su transformacion en un CSR. Los CSR son por tanto, combustibles
solidos preparados a partir de residuos no peligros para ser valorizados energéticamente en
instalaciones de incineracién o coincineracion, que cumplen la clasificacion y especificaciones
establecidas en la especificacion técnica CEN/TS 15359 del Comité Europeo de
Normalizacion (MAGRAMA, 2016).

Los procesos térmicos mas utilizados para la valorizacion energética de estos materiales son:
incineracion, pirdlisis, gasificacion y plasma (Bayard 2010). Este estudio se centra en la
gasificacion, tecnologia de proceso disefiada para la obtencién de un gas de sintesis 0 syngas,
es decir, un producto en forma de gas que puede ser empleado en la produccién de
combustibles, productos quimicos y/o energia. De esta forma, puede definirse como un
proceso optimizado por el que una sustancia sélida o liquida con alto contenido en carbono
es transformada en una mezcla gaseosa combustible, mediante oxidaciéon parcial con
aplicacion de calor (Sanchez-Lopez, Gallardo y Edo-Alcon 2014). El gas de sintesis contiene
principalmente, concentraciones variables de H,, CO, CHy4, COy, y Na.

Los rendimientos obtenidos y las caracteristicas de los gases producto de la gasificacion
dependen, basicamente, de las condiciones presentes en la reaccion (temperatura, presion,
agente gasificante, tiempo de reaccion, etc.), del tipo de reactor (lecho fijo, lecho fluidizado,
arrastre de gas, etc.), de sus dimensiones, de la aplicacion de sistemas de tratamiento y
limpieza de gases (water-gas shift, craqueo catalitico de alquitranes, etc.), y por supuesto, de
la procedencia y tipo de material combustible empleado.

Ademas, se puede afirmar que no existe una estequiometria exacta del proceso de
gasificacién, ya que se ve modificada en base a distintos parametros cinéticos como la
velocidad de calentamiento, el tiempo de permanencia de los gases en el interior del reactor,
la temperatura a la que tengan lugar las numerosas reacciones producidas.

2. Objetivo

El objetivo de este trabajo consiste en la programacion de un modelo cinético de gasificacion
de CSR obtenidos a partir de materiales rechazados de plantas de tratamiento de RSU. De
esta forma, por un lado, se analizan las variables influyentes en la cinética del proceso
mediante la revisidn y el estudio de diferentes fuentes bibliograficas. Y por otro lado, se simula
mediante el software MATLAB, el aprovechamiento energético de estos CSR en un reactor
de lecho fluidizado burbujeante con unas caracteristicas previamente definidas mediante
proceso Winkler.

1761



20th International Congress on Project Management and Engineering
Cartagena, 13-15th July 2016

3. Caracterizaciéon de los CSR como fuente de energia

Para determinar el comportamiento de los CSR en un reactor de gasificacion y por tanto, la
eficiencia del proceso en cuanto a conversion del material carbonoso, resulta primordial
conocer las caracteristicas fisico-quimicas de los mismos, es decir, su composicion quimica,
contenido en volatiles, cenizas, humedad y poder calorifico.

Dependiendo del tipo de planta de tratamiento de la que procedan los rechazos, la
composicion, y por tanto, el poder calorifico sera diferente. A través del procesado de los
rechazos mediante tratamientos mecanicos (trituracion, secado, separacion de metales, etc.),
es posible obtener un combustible con unas propiedades homogéneas y bien definidas
(Sanchez-Lopez, Gallardo y Edo-Alcon 2014). A este combustible se le conoce como CSR.
En el caso de los rechazos procedentes de una planta de tratamiento de recuperacion y
compostaje, se estima que puede ser obtenido un CSR con una composicion media (ver
Figura 1) y un PCI entre 5.600 kcal/kg y 6.100 kcal/kg (Gallardo et al. 2013).

Tomando como referencia el carbon con respecto a los CSR, estos ultimos ofrecen una serie
de ventajas importantes; tiene un mayor contenido en volatiles liberados durante el proceso
de pirdlisis por unidad de masa de combustible; aproximadamente, un 50% en peso del carbén
es transformado en char (residuo soélido carbonoso), mientras que en el caso de los CSR es
menor, en torno a un 15-20% (Bull 2008), lo que permite su ignicion facilmente; los valores en
cuanto a cloro, azufre y/o mercurio suelen ser bajos; ademas, su composicidén elemental indica
su adecuacién para ser aprovechados termoquimicamente, ya que estan formados
basicamente por carbono (30-70%), oxigeno (15-40%), hidrégeno (5-7%), nitrdgeno (2-8%) y
otros compuestos en bajas proporciones.

Figura 1. Composicion media en porcentaje de CSR de Planta de Recuperacion y Compostaje.
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Fuente: Gallardo et al. 2013

4. Variables influyentes en la cinética del proceso de gasificacion

El proceso de gasificacidon viene regido por un conjunto de variables que influyen de gran
forma en la composicién y por tanto, poder calorifico del gas generado. Una gasificacion seria
ideal cuando todo el carbono del combustible se transformara en mondxido de carbono.
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Durante el proceso de gasificacion, dentro del reactor tienen lugar tres etapas:

* Secado (volatilizacién): proceso de evaporacion fisica del material combustible,
liberando agua hasta los 200°C. Con forme la temperatura aumenta, se produce la
volatilizacién de los compuestos de bajo peso molecular.

* Pirdlisis: consistente en la primera etapa de degradacion del combustible. En ausencia
de oxigeno, la estructura molecular del combustible se descompone generando gas
de reaccion, char y compuestos organicos condensables (alquitranes 6 tars).

* Gasificacion: esta etapa incluye reacciones endotérmicas favorecidas por el calor
generado por las reacciones de combustion (exotérmicas). Incluye tanto reacciones de
oxidacién como de reduccién.

Las reacciones exotérmicas de combustion parcial del agente combustible que tienen lugar
durante el proceso, suministran la energia necesaria para el secado, pirdlisis y gasificacion.
En funcion de la tecnologia usada, la cantidad de oxigeno afadida varia en un rango del 15
al 40% de la cantidad de oxigeno estequiométrico para la combustion completa.

En diversos estudios han sido descritas las reacciones que ocurren durante el proceso (EEA
1997; EC 2001; Dayton 2002; Dogru 2002; Hackett et al. 2004; Elias 2005; Knoef 2005). Las
reacciones heterogéneas endotérmicas que tienen lugar durante la gasificaciéon son las
siguientes:

C+CO, > 2CO (Reaccion de Boudouard) (1)
C+H,O>CO+H;, (Water gas reaction) (2)
En procesos con alta presién, la formacién de metano puede ser significativa:

C+2H, > CH,4 (Reaccion de metanizacion) (3)
Las reacciones heterogéneas normalmente exotérmicas son:

C+H,O & CO,+H, (Water gas shift reaction) (4)
CnHm + nH,0 > nCO + (n + m/2) H, (Reformado de hidrocarburos con vapor) (5)
ChHm + nCO, 2 2nCO + (Mm/2) H, (Reformado seco de hidrocarburos) (6)
CiHn 2> (m/4) CHys + (n—m/4) C (Reaccion de craqueo térmico) (7)
CiHm + (2n—m/2) H, > n CH,4 (Reaccion de hidrogenacion) (8)

El predominio de alguna de estas reacciones depende de distintos factores como: tipo de
contacto del combustible con el reactor; concentracion de las distintas especies dentro del
reactor; temperatura y presion de operacion; presencia de catalizadores; etc. De esta forma,
el resultado final del proceso es, aunque de algun modo predecible, dificiimente modelable
(Gémez-Barea et al. 2009).

En cualquier proceso de fluidizacion es importante conocer las caracteristicas tanto del agente
fluidizante (velocidad superficial, velocidad minima de fluidizacién, etc.), las de las particulas
del lecho (diametro, esfericidad, porosidad, clasificacién Geldart de los sélidos, velocidad
terminal, etc.), asi como las condiciones concretas del proceso (presion, temperatura, ratios
en cuanto al agente gasificante y cantidad de carbono de los sélidos combustibles, ratio
equivalente (ER), caudal, aporte de energia, caracteristicas fisico-quimicas del material
combustible empleado, etc.).

En teoria, para el caso de la biomasa, aunque puede ser aplicado a los CSR segun diversos
estudios realizados, al aumentar la temperatura aumenta el consumo de O,, lo que provoca
un incremento en la conversion del carbonizado y favorece a su vez, el enriquecimiento del
gas de producto en H,, CO y C,Hp, y con ello, un aumento del poder calorifico del gas
(Narvaez, Corella y Orio 1997), debido al incremento en las velocidades de reaccion. Para
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que la cinética del proceso sea adecuada, la mayoria de los procesos de gasificacion tienen
lugar entre temperaturas de 700-900°C (Dayton 2002). En el caso del efecto de la presion,
valores elevados incrementan la concentracion de CH; y CO;, en detrimento de H, y CO
(Higman y Burgt 2003; Klass 1998).

Con respecto al material combustible empleado, la porosidad y distribucién de tamafio de esos
poros determinaran el area superficial disponible para que tenga lugar la reaccién y la facilidad
con la que los reactantes gaseosos y los productos puedan desplazarse por la superficie. Se
puede decir, que una gran area superficial se consigue cuando la fase de pirdlisis se lleva a
cabo a altas temperaturas y de forma completa (Gémez 2007). Ademas, si los tamafos de
particula son pequefos se reduce la formacioén de carbonizado (Di Blasi 1996). Esto se debe
al calentamiento homogéneo de la muestra, haciendo que los volatiles abandonen la particula
con mayor facilidad.

En cuanto a la geometria del reactor, es importante tener en cuenta la relacion entre la altura
y diametro del reactor (H/D). El efecto de H es similar al del tamafio de la particula. Asi, si se
aumenta H se provoca una mayor formacion de carbonizado y se reduce la formacion de
alquitranes. Y en cuanto al caudal del agente fluidizante, para que se alcance el estado de
fluidizacion, se requiere una velocidad minima de fluidizacién (uny). El estado de fluidizacion
junto con el tamafio de la particula define los distintos regimenes de fluidizacién. Un aumento
del valor del estado de fluidizacién provocaria un aumento de N, y a su vez, una disminucién
del tiempo de residencia de los distintos componentes en la zona de reaccién, lo que
supondria una disminucion en la conversion del residuo empleado (Moreno 2010). En el caso
de un reactor en estado fluidizado burbujeante, se debe superar u,:. De este modo, segun
Kunii (1991), para alcanzar el estado burbujeante se requiere que la velocidad superficial del
gas (Up) > umr. Mientras que Wen-Yang (2003) limita la velocidad del gas estableciendo una
velocidad minima a la que empieza el estado burbujeante tal que, Dg, max<0,66D. De modo
que en base a las velocidades y aplicando la teoria hidrodinamica de Mori y Wen (1975), se
obtiene que uy<6u,f, para escalas comerciales.

A su vez, un aumento del ER favorece las reacciones de oxidacion, generando un mayor
volumen de gas pero la proporcion de gases combustibles (H,, CO y CH,4) es menor (Gil et al.
1999; Orio, Corellay Narvaez 1997). Ademas, existe un valor éptimo de ER en cuanto al grado
de eficiencia de conversion de char. Si se supera este 6ptimo la eficiencia disminuye.

Tanto la geometria del reactor como el caudal de agente fluidizante son importantes, ya que
determinaran la duracion de las reacciones y, por tanto, los tiempos de residencia de los
productos en el interior del reactor. El tiempo de residencia puede variar la composicion
quimica del gas producto, ya que determina el tiempo de reaccién entre el agente gasificante
y el carbonizado producto de la pirdlisis. De este modo, si el tiempo aumenta la cantidad de
material sélido disminuye produciéndose a su vez, una disminucion de los alquitranes.

Este estudio se centra en el uso de un reactor de lecho fluidizado burbujeante (ver Figura 2),
en los que el agente gasificante circula a una velocidad ascensional tal que un lecho de sélido
inerte, que es afiadido en su interior, se encuentra en estado de fluidizacién, existiendo en el
interior del gasificador una retromezcla que favorece la transferencia de materia y energia
entre el combustible y el gas.

Por tanto, el sélido pulverizado es suspendido por el gas. Debido a la mejor transferencia de
calor, estos lechos permiten el procesamiento de una mayor cantidad de material combustible
y una mayor produccién de gases. Gracias a la uniformidad de la temperatura a lo largo de
todo el lecho, las reacciones tienen lugar de forma uniforme, lo que favorece la calidad de los
gases generados (Warnecke 2000). Esta posibilidad de controlar la temperatura facilmente,
permite su utilidad a gran escala.
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Figura 2. Gasificador de lecho fluidizado burbujeante
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Fuente: Arauzo et al. 2015

5. Modelo de simulacién de gasificaciéon

Una vez comentadas las principales variables influyentes en un proceso de gasificacion, se
procede a la descripcion de la simulacién del gasificador de lecho fluidizado burbujeante en
MATLAB, utilizando como combustible CSR y aire como agente gasificante. La simulacién se
basara en el modelo de gasificacién de biomasa publicado por Yan, Heidenreich y Zhang
(1997). A su vez, se tomaran en cuenta algunas reacciones del modelo de Avdhesh (2008).

En general, los modelos arrojan informacién sobre los mecanismos cinéticos que describen
los procesos de conversion de un material combustible durante la gasificacién, mediante la
reproduccidn de las condiciones de reaccién del proceso sin necesidad de experimentar, lo
que supone un ahorro de tiempo y dinero. Conocer estos mecanismos es de gran importancia
para el disefio y optimizacién del funcionamiento de los reactores, estimando la composicion
de los gases de reaccion.

Para la resolucién del modelo se ha tenido en cuenta la composicion del CSR en cuanto a su
analisis elemental y su contenido en elementos volatiles, cenizas y humedad. Estos datos
seran constantes en el modelo desarrollado.

Los parametros que seran controlados para estudiar las variaciones en la composicién del
gas de reaccion y servir para verificacion del modelo, son los siguientes:

* Temperatura del reactor.
* Ratio Equivalente (ER).

5.1.Supuestos iniciales

Para el desarrollo del modelo se toman unos supuestos iniciales con respecto al
funcionamiento del sistema:

* El proceso permite la operacion con un amplio abanico de combustibles con diametros
de particula <10mm.

* Las paredes internas del reactor estan revestidas de material refractario.

* La alimentacién del CSR al reactor sera continua, de forma que al inyectar aire a alta
temperatura se obtendra un gas combustible rico en CO e H..

* La presion en el proceso sera la atmosférica.
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* Para el desarrollo del modelo, se consideraran constantes para todas las simulaciones
los parametros referidos al analisis elemental y analisis inmediato del CSR.

* Sistema en estado estacionario e isotermo.

* Operacion en el lecho de forma unidimensional (1-D).

* Enlaresolucién del sistema de ecuaciones se tendran en cuenta 7 especies gaseosas
(Hz, CO, COZ, CH4, Hzo, Nz Yy 02)

* En base a la teoria de las dos fases de fluidizacién (Kunii y Levenspiel 1991), que
describe el comportamiento hidrodinamico del lecho, la fase emulsién permanece en
condiciones de minima fluidizacién y el resto de los gases en exceso fluyen a través
de la fase burbuja.

* Ambas fases tienen un régimen de fluidizacion en flujo-piston, con los sélidos
mezclados en la fase emulsion, confiriendo homogeneidad al sistema, y donde las
propiedades de los gases de reaccion difieren en funcion de la altura en el reactor.

* El rango del estado de fluidizacién sera, 1< x <6, para un régimen de fluidizacion
burbujeante.

* La uprse calcula mediante la ecuacién de Ergun y Orning (1949).

* Eltamano de las burbujas generadas varian con la altura creciendo por coalescencia.
Se hace uso de la teoria hidrodinamica de Mori y Wen (1975) para el calculo de los
parametros del régimen de fluidizacion.

* Las particulas del lecho son consideradas esféricas y de tamafio homogéneo.

* Se supone una volatilizacion instantanea del CSR a la entrada del reactor.

* El célculo de las fracciones masicas se realiza mediante las ecuaciones 9-14, donde
Xmy €s la fraccion masica de volatiles del CSR en base seca y libre de cenizas.

Xi2= 0,157 — 0,868 X, + 1,388(X;my)? (9)

Xcra= 0,210 — 0,469X,,, + 0,241(Xmy ) (10)
Xco= 0,428 — 2,653X,n, + 4,845(Xm, ) (11)
Xco2= 0,135 — 0,9X,,, + 1,906(X,m,)* (12)
Xiz0= 0,409 — 2,389X,,, + 4,554(Xm)? (13)

Xiar=1-3 X (14)

* Latransferencia de masa entre particulas y gas se dara en fase emulsién y entre fase
emulsion y burbujeante.

* El char se considera carbono en los calculos.

* El numero de pisos (npisos) Sera 20.000 para que las composiciones resultantes no
difieran mas del 1% si se aumenta en 1.000 el numero de pisos por los que se divide
H.

* La conversion de carbon/CSR es calculada en funcion de los caudales molares del
char a la entrada y salida del lecho.

* Las ecuaciones de conservacion para las fases burbuja y emulsion (Ecuaciones 15-
16: concentracion total; Ecuaciones 17-18: caudal molar) se resolveran por el método
de Runge-Kutta de orden 4.

< _f3() 1 J 15
C’_‘_ = /V‘ B = v f (iJ = TAT ( )
IO T‘A'I{b.gb A.“b.gb ‘T" 5 A’“b‘gB fBIOLL
v - v
- < fz(l) 1 - . 1
Crror =‘V' e > =— frror
ETOTAL =y U-t5) Ay 0-25) T,fz @ Ay 0-23)" ETOTAL (16)
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(17)

(18)

* La generacion neta de gas (flujo neto) ira en funcion de las velocidades de reaccion
en la fase emulsion.

5.2.Desarrollo del modelo

Existe un rango de opciones muy amplio en la eleccion de la cinética, parametros,
hidrodinamica, etc. en el desarrollo del modelo. Por este motivo, se toman una serie de

supuestos iniciales y referencias previamente analizadas.

El modelo incluye de manera simultanea las fases de secado, pirélisis y oxidacion. En la Tabla
1, se muestran las reacciones que han sido tenidas en cuenta en el desarrollo del modelo.

Ademas, la reaccion numero 0 (Ecuacion 19), sera la representada por el proceso general de
pirdlisis y oxidacién del CSR.

CxH HBOOB+WH20+y02+3,76yN24—>nCOCO+ncogCOZ+nH2H2+nHQOHZO+nCH4CH4+nCC(Char)+nNzNg (1 9)

Tabla 1. Cinética del modelo de gasificacion

N° Reaccién Modelo Tipo Reaccion Referencia
Cinética de Joh
1 Yan Heterogénea Water gas inetica de Johnson
(Johnson 1979)
5 11 van. Avdhesh Heterogénea Methanation o Cinética de Johnson
' ’ g Hidrogasification (Johnson 1979)
Cinética de Joh
3 Yan Heterogénea - inetica de Johnson
(Johnson 1979)
Cinética de Hasl
4 Yan Homogénea - Inetica de Hasiam
(Haslam 1923)
5 Yan Homoaénea Cinética de Haslam
g (Haslam 1923)
Cinética de Hasl
6 Yan Homogénea - Inetica ¢e Hasiam
(Haslam 1923)
7 Yan Heterogénea Water-gas shift  (Bustamante y Enick 2004 )
Combustion del carbé
8 Yan Heterogénea - ombustion detcarbon
(Petersen y Werther 2004)
9 Avdhesh Heterogénea Boudourad (Avdhesh 2008)
10 Avdhesh Heterogénea - (Avdhesh 2008)
12 Avdhesh Homogénea Steam reforming (Avdhesh 2008)

En la Tabla 2, quedan reflejadas las caracteristicas previamente definidas para el proceso, en
cuanto a la geometria del reactor, temperatura, estado de fluidizacion, diametro de particulas

del lecho, etc.
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Tabla 2. Caracteristicas previamente definidas para la simulacién

Caracteristicas Valores Referencia
Diametro del reactor (D) 3,9 (m) Yan, Heidenreich y Zhang (1997)
Relacion H/D del reactor 1,5 Yan, Heidenreich y Zhang (1997)

Orificios del distribuidor del

reactor (ng) 3.000 Yan, Heidenreich y Zhang (1997)

Diametro de las particulas -3 . ,

del lecho (dy) 1,25 x10™ (m) Yan, Heidenreich y Zhang (1997)

Porosidad del lecho (&) 0,4 Yan, Heidenreich y Zhang (1997)

Estado de fluidizacion (x) 1,2 Yan, Heidenreich y Zhang (1997)
-5 1,75

Difusividad del gas (D) ?rfzg)x 107 (TP |4 Nauze y Jung (1982)

Yan, Heidenreich y Zhang (1997); Cao et
al., (2006); Gomez-Barea y Leckner (2013)

Yan, Heidenreich y Zhang (1997); Cao et
al., (2006); Gémez-Barea y Leckner (2013)

Ratio equivalente (ER) 0,24 -0,32

Temperatura del proceso
(T)

Fraccién masica de Yan, Heidenreich y Zhang (1997)
e 0,45
volatiles (Xiy)

1073,15-1.173,15 (K)

Como resultado se mostrara la composicion del gas producto y conversion del char, y para
evaluar la eficiencia termodinamica del proceso de conversion, se calculara el PCI del gas
producto (Ecuacion 20), a partir del PCI de los gases combustibles producidos en la
gasificacion (Tabla 3).

PClgasproducto = XH2PClrz + XcoPClco + XcraPCleona (20)

Tabla 3. PCI de gases combustibles producidos en gasificaciéon

Gas combustible PCI (KJ/Nm?®)

Hidrogeno 10.783
Monoxido de carbono  12.633

Metano 35.883
Fuente: DIN 51 850

6. Resultados y discusién

En funcion de los supuestos iniciales, las cinéticas escogidas segun la Tabla 1 y las
caracteristicas previamente definidas de la Tabla 2, se han desarrollado 4 simulaciones
variando la temperatura del lecho y el ER como condiciones de operacién. Los resultados de
tales simulaciones (S1, S2, S3 y S4) y las referencias bibliograficas tomadas como base para
fijar las condiciones de las simulaciones y verificar el modelo (E1.1, E1.2, E2.1, E2.2, E3 .1,
E3.2), pueden observarse en la Tabla 4. Entre las numerosas fuentes existentes, las
simulaciones implementados se adaptan a gasificadores de biomasa y residuos en lecho
fluidizado estudiados por otros autores por el tipo de agente gasificante utilizado (aire) y la
similitud en las condiciones de operacion. De esta forma, los resultados obtenidos se
comparan con los estudios de estos autores para verificar los modelos. Para las
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experimentaciones E1.1, E1.2, E3.1 y E3.2 se us6 biomasa, mientras que para E2.1y E.2.2,
se us6 CSR como material a valorizar.

Para el caso de la simulacion S1, el estudio tomado como referencia ha sido el de Gomez-
Barea y Leckner (2013) (E1.1) y Arena y Di Gregorio (2013) (E2.1), para la simulacién S2 el de
Gdémez-Barea y Leckner (2013) (E1.2), para la S3 el de Cao et al. (2006) (E3.1) y para la S4 el
de Arena y Di Gregorio (2013) (E2.2), Cao et al. (2006) (E3.2).

Tabla 4. Condiciones de operacion y resultados de los test simulados

Test S1 S2 S3 sS4 E1.1' E12" E2.1° E22° E3.1° E3.2°

Temperatura (°C) 800 800 900 900 785 820 800 900 870 890

Ratio equivalente

(ER) 026 032 026 032 024 031 027 032 0,26 0,32

Composicion gas
producto (% vol.)

Nitrégeno (N) 68,42 65,00 63,79 66,55 55 56 61,67 60,66 63,01 70,57
Dioxido de
carbono (CO;)

Mondxido de
carbono (CO)

13,02 15,00 13,12 14,61 17 16 12,28 14,04 11,29 1247

712 887 11,34 12,20 10 14 10,47 12,73 5,08 5,52

Hidrégeno (Hz) 9,87 7,86 9,03 10,39 11 9 844 708 723 773
Metano (CHy) 1,57 327 272 291 7 5 457 333 244 245
Oxigeno (O2) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua (H20) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
gﬁ:‘r’?;‘:‘;on 81 79 82 8 8 85 78 92 83 74
PCI (MJ/Nm®) 257 314 338 371 47 46 266 279 491 3,07

"Gémez-Barea y Leckner 2013.

%Arena y Di Gregorio 2013.

%Cao et al. 2006.

S1; S2; S3; S4: simulaciones implementadas.

Analizando los datos de la Tabla 4, primeramente se observa que en las simulaciones
desarrolladas se produce un agotamiento del O,, produciéndose un mayor agotamiento de
char y por tanto un incremento en su conversion, hecho que también se produce en los
estudios experimentales utilizados. En segundo lugar, comparando los valores de las
simulaciones con los datos experimentales, se puede apreciar cierta similitud entre estos,
sobretodo en cuanto a las concentraciones de H,, CO y CO,, aunque de manera general, los
datos de CO en las simulaciones son mas bajos, y los de H, y CO, mas altos que los
experimentales. En cuanto a los valores de CH,4, se puede apreciar una mayor diferencia a la
baja con respecto a los datos experimentales, salvo sobre los datos de Cao et al., 2006, con
los que se asemejan en mayor medida. De esta forma, se aprecia como la naturaleza
endotérmica de las reacciones que producen H, (reacciéon Steam Reforming), tienden a un
aumento de este, y a una disminucion de CH, al crecer la temperatura. A su vez, para estos
rangos de temperatura, se espera un dominio de las reacciones de Boudouard y Steam
Reforming, como se ha comentado, lo que implica un incremento al contenido en CO. Por otro
lado, se observa como las composiciones de CO y CH4 varian a la baja y al alta

1769



20th International Congress on Project Management and Engineering
Cartagena, 13-15th July 2016

respectivamente para un mismo ER con el aumento de temperatura, al igual que ocurre en
las experimentaciones, ya que las reacciones que producen CO suceden en mayor medida
que las que producen CH, a altas temperaturas de gasificacion.

Ademas, se observa a su vez una circunstancia caracteristica de la oxidacion parcial y que es
la obtencion de una conversion de CSR/biomasa menor del 100%, por lo que puede ser
aprovechada energéticamente a la salida del reactor. Los resultados de las simulaciones
estan dentro de los rangos de eficiencia establecidos en la conversion segun Higman y Burgt
(2003).

En cuanto a los valores obtenidos sobre PCI, se puede apreciar cierta similitud entre ellos
aunque los datos de las simulaciones siempre estan por debajo de los datos esperados para
gasificacion con aire como agente gasificante (4-7 MJ/Nm?®) (Mori y Wen 1975). Esto puede
ser debido a la baja concentraciéon de CH,, puesto que como ya se ha comentado
anteriormente, para el caso del H, y CO, los valores estan cerca de los rangos normales de
las instalaciones experimentales. Esto podria solventarse aumentando la velocidad de la
reaccion de methanation para acelerar el proceso.

7. Conclusiones

En Espafna se genera anualmente un flujo de rechazos procedentes de las distintas plantas
de tratamiento de RSU, potencialmente aprovechable energéticamente, y que segun los
sistemas de gestion y tratamiento de residuos actuales son en su mayor parte, depositado en
vertedero. Estos rechazos pueden ser usados como CSR en procesos de valorizacion
energética como la gasificacion.

Los parametros seleccionados para actuar como control del proceso para verificacion del
modelo implementado, siguen, de forma general, las tendencias de los estudios
experimentales usados. Por lo tanto, se puede admitir en cierta medida el grado predictivo del
modelo cinético propuesto.

Un aumento del ER produce una tendencia hacia la combustion, obteniendo por tanto mayor
cantidad de CO, y menor cantidad de CO, lo que produce una disminucion del PCI. También,
se supone una mayor conversion de CSR con el aumento del ER, puesto que se favorece la
combustién del CSR.

Ademas, un aumento de la temperatura en el proceso favorece la conversion del CSR aunque
en alguna de las simulaciones no se pueda observar esta tendencia, una mayor produccién
de CO y H,, y una disminucion de CHy, lo que provoca desde el punto de vista energético un
ligero aumento del PCI.

Finalmente, se puede llegar a la conclusion de que el modelo cinético implementado puede
ser utilizado como herramienta predictiva, ya que de manera general las tendencias que sigue
en cuanto a la composicion del gas producto, conversion de CSR y PCl es similar a la de los
resultados experimentales, aunque hay que tener en cuenta ciertas salvedades y estudiar
todos los aspectos detalladamente para no llegar a conclusiones erréneas.
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