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CapriTurLo 1

Introduccion

La tecnologia de flujo fluidizado es una opcién actualmente en rapido desarrollo e imple-
mentacion para procesos quimicos, produccién de calor y energia, porque permite una
alta eficiencia, unas bajas emisiones y un buen control de su operacion.

La necesidad de disenar equipos cada vez mas eficientes requiere el apoyo de herramientas
que permitan la descripcién detallada del complejo flujo que en ellos se produce. Para
ello, la tendencia actual es la simulacién numérica del flujo mediante el uso de técnicas
de Fluidodindmica Computacional.

Una descripciéon completa mediante estas técnicas requiere modelos matematicos para
todos los fenémenos relevantes que tienen lugar. No obstante, los cédigos disponibles
hasta la fecha no reldnen todas las caracteristicas deseables para su descripciéon numérica
(por ejemplo, se limitan al flujo inerte, o a casos monodispersos).

En este trabajo se propondré, con el objeto de suplir algunas de estas deficiencias, un
nuevo algoritmo para el modelado consistente del flujo gas-sélido reactivo con un niimero
arbitrario de fases s6lidas multicomponente con densidad variable.

1.1. Introduccién a la tecnologia de fluidizacion

Fritz Wrinkler diseni6 en la década de 1920 los primeros gasificadores de lecho fluido
burbujeante BFB! (del inglés, Bubbling Fluidized Bed). La primera demostraciéon? de

! Patentado en el afio 1922 (DRP 437.970), el primer gasificador comenzé su operacién en el afio
1926 [121].

2 Wrinkler suele considerase el inventor de la tecnologia de lecho fluido burbujeante porque diseiié
y comercializ6 los primeros reactores comerciales de gran escala, aunque anteriormente se usaba la
fluidizacién para el tratamiento de sélidos. Por ejemplo, Elmas (citado por [29]) reporta que ya en
1566 se utilizaba el lecho fluido para purificar minerales.
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su uso la realizd en el ano 1921, introduciendo productos gaseosos de combustién por
la parte inferior de un crisol conteniendo particulas de coke [163]. El movimiento de
las particulas, arrastradas por el gas, hace comportarse a la mezcla como un liquido en
ebullicién. Este proceso se conoce como fluidizacién.

Las aplicaciones industriales de la fluidizacién se han desarrollado durante el siglo XX.
Los primeros estudios se orientaron a reemplazar los lechos fijos y méviles utilizados en-
tonces para las reacciones quimicas de craqueo catalitico [121]. En las siguientes décadas
se produjo la implantacién y el uso en proceso discontinuo de estas unidades.

En el anio 1937, Lewis y Gilliland, en el Instituto Tecnolégico de Massachusetts (MIT),
confirmaron experimentalmente que un circuito completamente neumaético formado por
lechos fluidos y lineas de transporte podia ser utilizado de forma estable [121, 163]. Su
trabajo establecié una forma de contacto gas-solido adecuada para el proceso de craqueo
catalitico FCC (del inglés, Fluid Catalytic Cracking). El régimen de operacion, carac-
terizado porque el sélido es arrastrado por el fluido, se denominé ‘fluidizacién rapida’
(o de flujo ascendente, para distinguirlo del régimen burbujeante). Esta tecnologia fue
puesta en marcha industrialmente® por primera vez en el afo 1942 en la refineria de
Baton Rouge propiedad de la Standard Oil Company [121].

La aplicacién del lecho fluido a la combustién de carbén?, en lugar de a su gasificacién, fue
defendida vehemente al comienzo de la década de 1960 en Inglaterra por Elliot [163, 212].
Gracias a su iniciativa se inici6 en Inglaterra un programa de desarrollo tecnoldgico en el
Central Electricity Generation Laboratory de Marchwood. La primera planta industrial
de combustion de carbén en lecho fluido para la generacion eléctrica entré en operacion
a comienzos de la década de 1980 [163, 170].

La compania finlandesa Almstrom, en torno al afio 1960, comenzé el desarrollo de la com-
bustién en lecho fluido burbujeante. Este desarrollo llevé a la puesta en funcionamiento
de la primera instalacién industrial basada en esta tecnologia en Pihlava (Finlandia) en
el afio 1979 [52, 163].

Las tecnologias descritas, que se resumen en la Tabla 1.1, son las precursoras comunes a
las distintas tecnologias de lecho fluido hoy existentes [145] (ver, por ejemplo, [19, 121,
170]).

La investigacién del lecho fluido y el desarrollo de nuevas aplicaciones estan favoreci-
dos por sus buenas caracteristicas, la necesidad de utilizar tecnologias mas limpias que
permitan reducir la huella de carbono, y una normativa de emisiones cada vez mas res-

3 Mediante la colaboracién de ingenieros de la M.W.Kellog y de la Standard Oil Company.
* Inicialmente propuesta por Odel en el afio 1942 [59)].
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Década Tecnologia

1910  (previo) Establecimiento de las calderas de carbén
pulverizado [163].

1920  Desarrollo de la primeros reactores de lecho fluido [19,
121, 163]

1940  Desarrollo del proceso de reactores de lecho fluido
para el craqueo catalitico del petréleo [125, 199]

1950  Desarrollo de calcinadores de lecho fluido para la in-
dustria de la alumina [18, 169, 170]

1960  Desarrollo de la combustién en lecho fluido [120]

1980  Instalacién de la primera planta de combustién de
lecho fluido para la produccién exclusiva de vapor y
calor [163, 170].

Tabla 1.1: Precursores tecnolégicos del uso industrial del lecho fluido para combustién
(basada en [145])

trictiva. Estas han impulsado su aplicacién reciente a mas de veinte nuevos procesos,
que extienden su rango de operacion a temperaturas desde 650°C a 1450°C, y que estan
actualmente en distinto punto de desarrollo [78].

La cantidad de energia producida globalmente por lechos fluidos y su capacidad maxima
de produccién han estado creciendo constantemente desde la aparicién de los primeros
equipos comerciales. Se espera que la capacidad instalada globalmente crezca en el futuro
cercano a una tasa compuesta anual cercana al 12,2 % del afio 2012 al 2018 [78]. Se espera
un crecimiento especialmente fuerte en las economias de la zona Asia-Pacifico donde
existe una alta demanda de equipos y tecnologias industriales. Las limitaciones impuestas
por el coste del combustible en estas economias hace de esta tecnologia, debido a los
multiples combustibles que pueden ser utilizados en lecho fluido, una opcién preferente.

En Europa y Norteamérica la limitacién de emisiones es el principal motivo para utilizar
lechos fluidos de operacién cada vez més eficiente [78]°.

Entre las tecnologias que se denominan de carbén limpio, terminologia referente a la mi-
nimizacion de emisiones de contaminantes, se encuentran los lechos fluidos supercriticos
SC, ultrasupercriticos USC, circulantes CFB y el ciclo combinado con gasificacién inte-
grada IGCC. Ademas actualmente estan en fase de desarrollo nuevos procesos como, por

5 Por ejemplo, en Estados Unidos la regulacién puede obligar a una reduccién de un 71% del diéxido
de azufre y un 52 % en déxidos de nitrégeno (respecto al nivel del afio 2005) [34]
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ejemplo, la oxicombustién en lecho fluido, que permitira la captura del CO, reduciendo
la huella de carbono del proceso [145].

Entre las principales ventajas del lecho fluido esta el buen control de su operacién debido
la homogeneidad causada por la buena mezcla entre los sélidos. La facilidad para el
control de temperatura junto con la capacidad para la adicién de absorbentes permiten
que las tecnologias de lecho fluido produzcan bajos niveles de contaminantes, tales como
didxido de azufre, 6xidos de nitrégeno y diéxido de carbono. El uso de una temperatura
de combustién baja (y uniforme) ayuda a controlar el fundido de las cenizas y la corrosién
de las superficies.

Otra de las principales ventajas es la flexibilidad en el combustible utilizado. La presen-
cia en el reactor de sélidos calientes permite el uso de combustibles y mezclas de ellos
incluso de baja calidad. Los combustibles utilizados actualmente en lecho fluido incluyen
una gran variedad de tipos de carbdn, distintas biomasas, residuos agrarios, residuos
industriales, residuos urbanos, o residuos del petroleo [145, 163]. Por ejemplo, la confi-
guracion de la planta de Pilhava citada es lo suficientemente versatil para operar con
distintos combustibles en régimen de cogeneracién, tales como pasta maderera o aceite
de esquisto [52].

Los sistemas de lecho fluido operando en condiciones de disefio presentan alta eficiencia
y bajos niveles de emision. Un desvio de estas condiciones, sin embargo, puede provocar
una disminucién significativa de su eficiencia o altos niveles de emisién [19]. Ademas,
el uso de distintos combustibles introduce desafios técnicos tales como la contamina-
cién y la corrosion de las superficies, la aglomeracion de las particulas, problemas en la
alimentacién del lecho o de eliminacién de inquemados [145].

Para investigar estos problemas en el diseno de sistemas eficientes se requiere una des-
cripcién, con suficiente nivel de detalle, del flujo y de los procesos de combustién que
en ellos se producen. La tendencia actual es utilizar modelos basados en técnicas de
Fluidodindmica Computacional que sean de ayuda en el disefio, y que permitan modelar
su comportamiento en régimen de operacién, durante su encendido y apagado, o con el
cambio del combustible y de la carga, e investigar la forma de controlar la temperatura
y las emisiones [86].

1.2. Descripciéon del flujo del lecho fluido gas-sélido

Un lecho fluido estd formado por particulas sélidas (e.g. de carb6n) sometidas a un
flujo de gas en direccién ascendente. El flujo en un lecho fluido gas-sélido presenta un
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comportamiento diverso en funcién del gasto de gas y de las propiedades de la particula
(basicamente, de su didmetro y densidad). La Figura 1.1 muestra esqueméticamente los
distintos regimenes que se producen a distintas velocidades de gas a la entrada.

Si la velocidad del gas es baja, el solido reposa sobre el distribuidor. Este régimen se
conoce como ‘lecho fijo’. En este régimen las particulas se mantienen estaticas pero
imponen una resistencia en el flujo de gas que se incrementa conforme aumenta el gasto
maésico.

Cuando la fuerza ascendente causada por el flujo de gas iguala la ejercida por el peso de
las particulas estas quedan suspendidas. El lecho estd en estado de ‘fluidizacién incipien-
te’, y la velocidad de gas en este punto se denomina ‘velocidad minima de fluidizacién’

El siguiente estadio se conoce como ‘fluidizacién’. En este, un aumento de la velocidad
del gas no produce un incremento significativo de la resistencia al paso del gas, y el
comportamiento del flujo depende de las propiedades de la particula. Geldart propuso
la clasificacién de las particulas en cuatro tipos, como se muestra en la Tabla 1.2 y la
Figura 1.2 [70], que se comportan como se describe a continuacion:

s En lechos constituidos por particulas de tipo Geldart A se produce inicialmente
una fluidizacién sin burbujas de gas. Cuando se alcanza una cierta velocidad estas
comienzan a aparecer®. Las particulas toman entonces las caracteristicas fluidodi-
néamicas de un liquido. El movimiento lateral y ascendente de las burbujas provoca
una mezcla intensa de las particulas en lecho. Este movimiento aumenta la trans-
ferencia de masa y calor entre las fases, y de calor con las paredes del reactor.

= En los lechos formados por particulas de tipo Geldart B el burbujeo comienza a
la velocidad minima de fluidizacién, y al aumentar el gasto de gas las burbujas
aumentan su tamafno. En lechos de didmetro pequeno con particulas grandes, las
burbujas se expanden y ocupan horizontalmente todo el reactor. Este régimen se
conoce como slugging.

= En los lechos de particulas del tipo Geldart C no se producen burbujas sino que
se forman canales por los que atraviesa el gas (las fuerzas cohesivas dominan sobre
las inerciales).

s El comportamiento en la fluidizacién de las particulas de tipo Geldart D es como
el de las de tipo Geldart A.

Si se aumenta mas el gasto méasico de gas se produce un comportamiento burbujeante,

5 La velocidad a la que se producen las burbujas se llama ‘velocidad minima de burbujeo’ (aproxima-
damente tres veces la minima de fluidizacién) [11]
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Lecho Lecho Fluidizacion
fijo burbujeante rapida

Caida de presion en lecho

Velocid;j de gas

Figura 1.1: Esquema de regimenes en el flujo gas-sélido

Grupo C Grupo A Grupo B Grupo D
Denominacién | Cohesivo Aireable Burbujeante -
Didmetro Fino 30 — 100pum 40 — 500pm Grueso
Densidad - < 1400kg m~3 1400 — 4000kg m~3  Denso

Tabla 1.2: Propiedades basicas de los distintos grupos de particula de Geldart
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Figura 1.2: Diagrama de tipos de particula de Geldart en funcién del didmetro de parti-
cula de sélido ds y de la diferencia de densidad del sélido y del gas fluidizante
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conocido como ‘fluidizaciéon turbulenta’, en el que las particulas son despedidas hacia
el freeboard. Si localmente la velocidad es menor que la ‘velocidad terminal’, las par-
ticulas regresan al lecho, y si es mayor las particulas son arrastradas por el flujo. Este
ultimo modo es conocido como régimen de ‘fluidizacién rapida’. En él, dependiendo (prin-
cipalmente) de la geometria, se produce flujo descendiente en las paredes del reactor,
formando una ‘estructura de nicleo-anillo’, o bien un flujo ascendente en todo el reactor.
La estructura denominada de ntcleo-anillo se caracteriza por la presencia de clisteres
densos de particulas en la pared y de un flujo diluido de particulas en la parte central
del lecho [73].

Las condiciones de transicion entre ambos regimenes no han sido atin bien determinadas,
y los datos disponibles indican que ambos regimenes pueden coexistir a distintas alturas
del lecho [126].

La presencia de la reaccién quimica modifica el comportamiento del lecho fluido, por
ejemplo al incorporar procesos que forman productos gaseosos o que modifican el tamafio
de la particula. A continuacion se describe la fluidodinamica tipica de un lecho fluido
reactivo de carbén, como introduccién al que serd estudiado en esta Tesis.

La operacion habitualmente comienza con el calentamiento del lecho de sélidos hasta
una temperatura superior a la temperatura de igniciéon del combustible. El combustible
solido, al entrar en el reactor, se mezcla con las particulas calientes presentes alcanzando
su temperatura de ignicién y dando comienzo a su reacciéon quimica con el gas fluidizante
(e.g. aire).

La temperatura necesaria se mantiene mediante la presencia de materiales refractarios
que constituyen el lecho de particulas (e.g. arena de 1lmm de didmetro que permite
velocidades de fluidizacién de 1m/s a 3m/s) [212]. Alternativamente, pueden utilizarse
absorbentes, como caliza o dolomita, para capturar el diéxido de azufre. En este caso,
para mantener la altura de lecho constante (que es un parametro importante en el control
de operacion), es necesario alimentar el lecho con absorbente fresco y extraer el saturado.

La extraccion de sélido puede ser también necesaria para regular los residuos del sélido
reactivo. Si el carbén utilizado tiene un contenido muy bajo de ceniza, esta es fracturada
por la accién de las particulas del lecho y elutriada por el gas. En cambio, si se trata de
un carbén con alto contenido de ceniza, o contiene impurezas adheridas, parte se quedara
en el lecho. Las particulas originales que forman el lecho pueden ser sustituidas por el
residuo carbonoso, que continuard en fluidizacién si es del mismo tamano y densidad que
las particulas del lecho originales. Sin embargo, si las particulas de ceniza remanentes son
mayores que la particula original pueden hacer que el lecho se compacte, disminuyendo
la transferencia del calor y pudiendo formarse escorias.



8 Capitulo 1 Introduccién

El control de la operacién en un lecho fluido normalmente se realiza utilizando como
variables principales la velocidad superficial de gas, y el gasto masico de sélido’. Un
primer parametro a controlar es el régimen de operacién; un combustor de lecho fluido
opera normalmente en régimen de fluidizacién turbulenta, fluidizacion rapida o transpor-
te pneumaético [28, 121]. Otro pardmetro importante es la temperatura, que se mantiene
regulando el flujo de gas para modificar el balance entre la liberacién de calor de la com-
bustién y la pérdida de calor en la salida de gases y por las paredes o intercambiadores.
Una combustion efectiva se consigue manteniendo estable la temperatura del lecho. En
combustién de carbdén se opera normalmente en el rango de 850 — 950°C.

Las caracteristicas del flujo gas-solido no son completamente conocidas, y existen cues-
tiones por dilucidar [30, 125]. AGn no se conoce totalmente como las condiciones de
operacion, la interaccién entre sélidos (incluyendo sélidos de distinto tipo y reactividad)
y las dimensiones del lecho afectan al flujo (e.g. a la distribucién de sélidos, o al tiempo
de residencia). Se siguen presentando estudios experimentales que tratan de proporcio-
nar una mejor comprensién de los sistemas gas-sélido [29, 87, 126, 204]. El objeto de
estos trabajos es ayudar a determinar el régimen adecuado para una aplicacion especifi-
ca, mediante la modificacién de las condiciones de operacién, el diseno del reactor o las
caracteristicas del sélido [29].

La complejidad del flujo hace que su escalado a plantas industriales sea complicada
(ver, por ejemplo, [60]). Fenémenos locales pueden afectar el rendimiento global de su
operacion (e.g. flujo cerca de la entrada de sélido).

La comprension de estos sistemas puede mejorarse mediante el desarrollo de modelos
avanzados que consideren todos los procesos relevantes, que permitan la simulacién de
su operacion. Estos modelos se introducen en la seccion siguiente.

1.3. Modelado del lecho fluido

El creciente interés en la tecnologia de lecho fluido se puede apreciar en las proyecciones
de la potencia instalada [78], y en los recursos de investigacién dedicados a la comprensién
de su comportamiento.

Una muestra de este interés es el aumento en el nimero de articulos cientificos publi-
cados para el estudio del flujo fluidizado reactivo utilizando modelos de Fluidodina-

" Por ejemplo, los lechos arrastrados en combustién, y en otras reacciones no cataliticas, operan con

U, >2m/sy Js > 100kg m~?s™* y se utilizan particulas de tipo Geldart B. En reacciones cataliticas

las particulas utilizadas son de tipo Geldart A y los flujos de sélido J, superan los 250kg m~2 s~ 1.
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mica Computacional (como el presentado en esta Tesis). En la Figura 1.3 se muestra
la evolucién del ntimero de articulos publicados sobre el modelado euleriano del flujo
multifasico con combustién y gasificacion desde el ano 1995 hasta marzo de 2015 en
http://sciencedirect.com. Las palabras claves que se han utilizado son coal, gasification,
combustion, multiphase y eulerian.

120
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CFD Euleriano carbén gasificacién
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Figura 1.3: Articulos publicados sobre el modelado euleriano del flujo multifési-
co con combustién y gasificaciéon de 1995 hasta marzo de 2015 en
http://sciencedirect.com (elaboracién propia)

El uso de c6digos de Fluidodindmica Computacional para modelar los lechos fluidizados
permite optimizar su diseno y predecir los pardmetros criticos de su operacién [186]. En
esta seccion se revisa el estado actual y los principales retos en el modelado del lecho
fluido gas-sélido mediante el uso de técnicas de Fluidodinamica Computacional.

1.3.1. Modelado de la fluidodinamica

El uso de la computacién para el modelado del lecho fluido comenzé en el afio 1961 con la
descripcién de una burbuja propuesta por J.F. Davidson [110]. Este modelo®, era capaz
de predecir algunas caracteristicas del movimiento de una burbuja en lechos fluidos, y
por ello supuso un primer avance en la comprensién de la fluidizacién [24].

Desde este primer modelo matematico para flujo burbujeante, se ha tratado de formular,

8 Incluyendo las extensiones propuestas al modelo de J.F. Davidson [110] en la misma década [104, 143,
166, 173, 192].
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9

utilizando distintas aproximaciones’, un modelo completo para describir con precisiéon

todos los regimenes del flujo gas-sélido [203].

Una formulacién tnica para modelar el flujo gas-sélido es complicada puesto que, en
funcidn de las propiedades del sélido y de las condiciones del flujo, este puede comportarse
como un sélido, un liquido o un gas [105]. Dicha formulacién, para ser general, debe
representar los distintos comportamientos mediante un tinico modelo matemético basado
en las ecuaciones de gobierno obtenidas a partir de primeros principios fisicos: ecuaciones
de conservacién de masa (especies quimicas), cantidad de movimiento y energia.

Los modelos asi deducidos se clasifican en tres categorias: modelos eulerianos-
lagrangianos, modelos hibridos eulerianos-lagrangianos, y modelos eulerianos-
eulerianos [178].

Los modelos eulerianos-lagrangianos se basan en el seguimiento individualizado de las
particulas presentes y sus interacciones [93, 214]. La aplicacién de modelos eulerianos-
lagrangianos en lechos fluidos con un gran nimero de particulas (e.g. configuraciones
industriales) es computacionalmente inabordable o extremadamente cara [11, 178].

Los modelos hibridos como el de particula en celda MP-PIC (del inglés, Multiphase
Particle-Particle In Cell) [9] tratan de solventar este problema. Este modelo se basa en
un seguimiento lagrangiano de las particulas combinado con un tratamiento euleriano
de las interacciones entre las particulas y de las particulas con la fase gaseosa. Ejemplos
recientes de la aplicacion de uno de estos modelos a distintas configuraciones, incluyendo
la, combustién de carbén, puede encontrarse en [1, 2, 116].

De las alternativas presentadas, la descripcion euleriana-euleriana es la utilizada habi-
tualmente, por sus menores requerimientos computacionales, para la simulacién mediante
técnicas de Fluidodinamica Computacional de lechos fluidos y de equipos industriales
gas-solido [145, 178]. Esta descripcion en esta Tesis se denominaré euleriana por simpli-
cidad.

El modelado euleriano, que es el utilizado en esta Tesis, trata todas las fases como
medios continuos e interpenetrantes [56, 73]. La primera formulacién de estas ecuaciones
suele atribuirse a Anderson y Jackson [8] para mezclas gas-sdlido y a Ishii [102] para
mezclas gas-liquido [219]. Anderson y Jackson deducen las ecuaciones que describen la
evoluciéon del flujo multifasico mediante la aplicacién de un promediado volumétrico a
la formulacion local e instdntanea de las ecuaciones de Navier-Stokes para el fluido y
las leyes de Newton aplicadas a la particula sélida [222]. Las asunciones inherentes al

9 Entre ellas: Teorfa del continuo clisica, mecanica estadistica, micromecénica, y modelos fenomenolé-
gicos basados en experimentos o simulaciones.



1.3 Modelado del lecho fluido 11

proceso de deduccién limitan los tipos de flujo a los que estas ecuaciones pueden ser
aplicadas. La forma de estas ecuaciones y el tratamiento de algunos de sus términos,
especialmente en flujos con transferencia de masa entre las fases, atin sigue siendo objeto

de debate [144].

El promediado en la deducciéon de las ecuaciones introduce términos no cerrados que
requieren modelado!?. El modelado de la ley constitutiva del sélido se realiza habitual-
mente mediante la aplicacién de la Teoria Cinética del Flujo Granular KTGF (del inglés,
Kinetic Theory of Granular Flow). Los términos de transferencia entre las fases sélidas
y la fase gas también requieren modelado: el intercambio de cantidad de movimiento,
la transmision de calor y la transferencia de masa. Estos modelos se introducen en las
secciones siguientes.

La resolucion numérica de las expresiones para los términos de cierre y de las leyes de
conservacion es compleja. El comportamiento oscilatorio inherente al flujo multifasico
requiere algoritmos de resolucion transitorios computacionalmente costosos. Casi todos
los cédigos de Fluidodinamica Computacional existentes utilizan extensiones de los pro-
cedimientos de solucién monofasicos que producen soluciones inestables o difusivas, que
requieren bajos pasos temporales o ntimeros de Courant [222].

Para evitar estos problemas en la resolucién de las ecuaciones de conservacién en mallas
colocalizadas es especialmente importante el uso adecuado de la técnica de Interpolacién
del Momento para asegurar el acoplamiento de los campos de velocidad y presion. El
desarrollo de estos algoritmos no es trivial, y puede resultar en inconsistencias en la
solucién y oscilaciones esptreas en los campos de velocidad y presién [113]. Existen
varias propuestas para la adaptaciéon de estos algoritmos a flujo multifdsico [122, 160],
que, sin embargo, retienen algunas de las caracteristicas no deseadas de los algoritmos
para flujo monofasico. En esta Tesis se propondra un nueva técnica de Interpolacién de
Momento, que evita ciertas desventajas de estos algoritmos (ver Capitulo 4).

1.3.2. Teoria cinética del flujo granular
La Teoria Cinética del Flujo Granular fue propuesta inicialmente por Bagnold [15]!!,
quien propuso realizar un tratamiento de las particulas de sélido analogo al de las mo-
léculas de gas en la Teoria Cinética de los Gases [39)].

10 T0s términos que requieren modelado, como se detallard més tarde, son el tensor de esfuerzos, la
presién de sélido y los de interaccién entre las fases (e.g. fuerza de arrastre).

1 Bagnold propuso, a partir de un modelado para la frecuencia de colisién de las particulas de sélido,
una formulacién para el calculo de la presién repulsiva en un flujo cizallante.
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Esta formulacion se ha extendido y generalizado mediante la aplicaciéon de hipotesis més
complejas [73]. Ogawa et al. sugirieron que la energia mecanica del flujo granular es
primero transformada en movimiento aleatorio y después disipada como energia inter-
na [152]. La pérdida de energia debida a choques ineldsticos se incluyé, a través de un
coeficiente de restitucion, en la ecuacién de transporte de Boltzmann para gases densos
inicialmente por Savage [175] y a continuacién por Shahinpoor, M. y Ahmadi, G. [179];
Lun et al. [129]; y Johnson y Jackson [111].

El efecto del arrastre gas-solido en la Teoria Cinética del Flujo Granular fue anadido
posteriormente por Syamlal [205] y Ding y Gidaspow [54]. La extension a mezclas binarias
de so6lidos permiti6 evaluar numéricamente el efecto de fenémenos debidos a la dispersion
tales como la segregacién de particulas de diferentes tamatios [97, 205]. Algunos autores
han propuesto una generalizacién a un niimero arbitrario de fases sélidas, que permiten
simular una distribucién realista de tamano de las particulas (ver, por ejemplo, [95, 96,
133, 168]).

Una revision detallada de la Teoria Cinética del Flujo Granular, y de las opciones utili-
zadas en su deduccion, puede encontrarse en [76, 203].

1.3.3. Modelado de la transferencia de cantidad de movimiento entre
las fases

El intercambio de cantidad de movimiento fundamentalmente se realiza a través de la
fuerza de arrastre'?, que se introduce en las ecuaciones como un término proporcional a la
diferencia de velocidad entre las fases. El coeficiente de este término se suele determinar
empiricamente!® para distintas condiciones de flujo.

Ergun propuso una correlacién para la pérdida de presién para lechos empaquetados [57].
No obstante, un modelo valido para todos los regimenes de fluidizacién debe considerar
regiones con alta y baja concentracion de sélido. Para ampliar el rango de aplicacién
Gidaspow et al. proponen un modelo que aplica la ecuacién de Ergun para régimen
denso y la formulacién propuesta por Wen y Yu [228] para el flujo diluido'. Otros
modelos propuestos en la literatura para el calculo de este coeficiente se pueden consultar
en [10, 74, 77, 172, 208].

La fuerza de arrastre sélido-sélido se modela utilizando un coeficiente de forma analoga

2 Existen otras fuerzas (e.g. empuje), pero normalmente se consideran despreciables en flujo gas-sélido
(ver Capitulo 2).

13 Los modelos de arrastre habitualmente se basan en correlaciones para el coeficiente de una tnica
particula en suspensién, o en la pérdida de presién por unidad de longitud en una suspensién [56]

4 El modelo de Gidaspow et al. [74] presenta una discontinuidad entre ambos modelos (ver Capitulo 2)
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[21, 74, 205]; las expresiones para determinar este coeficiente se suelen deducir a partir
de la Teoria Cinética del Flujo Granular.

Los modelos de arrastre no pueden considerarse basados en primeros principios pues-
to que normalmente solo dependen del niimero de Reynolds del flujo y de la fracciéon
volumétrica; no consideran pardmetros como la forma de la particula y la rugosidad [11].

Ademas su formulacién numérica no suele ser compatible con el modelado de multiples
fases solidas, como el que se realiza en esta Tesis. En su aplicacién a la simulacién de estos
sistemas estos modelos deben ser consistentes, es decir, deben predecir la misma fuerza en
las mismas condiciones cuando las fases son descritas como una tnica fase o como varias
fases diferentes de idénticas propiedades. Los modelos que pueden tener esta propiedad
(habitualmente) requieren una nueva formulaciéon para asegurar su consistencia (ver
Seccién 2.4) El término de fuerza de arrastre, como se sefiala por distintos autores,
tiene una influencia significativa en los resultados. No obstante, en la literatura no existe
preferencia por un modelado concreto [82, 217], o se reporta una mayor coincidencia con
los resultados experimentales utilizando distintos modelos (e.g. modelo de Gidaspow [27,
130, 243]).

1.3.4. Modelado de las escalas no resueltas

El gas y el sélido se encuentran habitualmente distribuidos de forma heterogénea, pudién-
dose distinguir distintas estructuras (e.g. clisteres de particulas o streamers), en funcién
de las condiciones de operacién y de las propiedades de las particulas (ver [145, 225]).

La descripcion numérica adecuada del flujo de mesoescala requiere el uso de tamanos de
discretizacién de varias veces el didmetro de particula (=~ 10 — 100 didmetros) [4, 9]. En
mallas con celdas gruesas, necesarias para que las simulaciones de equipos industriales
sean computacionalmente abordables, algunas de estas estructuras tienen un tamano
inferior al de la celda de discretizacién. La aparicién de estas estructuras de tamano
inferior al resuelto pueden causar errores en la prediccién con los modelos estdandares (por
ejemplo hacen que la fuerza de arrastre sea sobrepredicha'® [11, 202, 225]). Problemas
andlogos se han encontrado para el modelo euleriano-lagrangiano MP-PIC [25].

Actualmente se estan realizando propuestas para corregir los modelos habitualmente
utilizados para su aplicacién en mallas con celdas gruesas [4, 27, 224, 237, 243]. Las
estrategias habitualmente utilizadas consisten en incluir el efecto de estas estructuras en
el coeficiente de arrastre (asumiendo una distribucién de particulas y velocidades interna

15 Los modelos eulerianos-eulerianos asumen que en cada celda los campos son uniformes, donde en
realidad el flujo es heterogéneo y el gas pasa con menor interaccién con las particulas [178]



14 Capitulo 1 Introduccién

a la celda) o en utilizar resultados filtrados de simulacién con mallas con celdas finas para
deducir correlaciones para su aplicacién en mallas con celdas gruesas [142, 211, 243].

Para la fase gaseosa el tensor de esfuerzos de Reynolds puede obtenerse utilizando un
modelo de turbulencia (ver, por ejemplo, [71]), o aplicando un modelo de simulacién de
grandes escalas LES (del inglés, Large Eddy Simulation) [133]. Una propuesta reciente
es la aplicacién conjunta a la misma simulacién de ambos modelos utilizados como
multiescala, mejorando la descripcién de las estructuras que se forman [7]. No obstante,
la comparacién de simulaciones laminares (i.e. sin modelo de turbulencia) y con modelos
de turbulencia realizadas por varios autores parecen sugerir que los resultados de las
primeras son mé&s consistentes [45]; sin embargo se requiere un mayor estudio de la
influencia estos modelos [11]. Una discusiéon mas amplia de los modelos de turbulencia
en flujo gas-sélido se puede encontrar en [164].

El efecto de la formacién de estructuras de particulas subcelda en la transmision de
calor y en la transferencia de masa se ha de considerar analogamente al término de
arrastre (ver propuestas en [184, 235]). Shuai et al. reportan que esta consideracién en la
transferencia de calor consigue una ligera mejora en los resultados predichos, pero que
posiblemente su efecto es menos importante que el producido por la consideracién en la
transferencia de masa [184].

En flujos reactivos también es necesaria una formulacién adecuada del filtrado de los
términos fuente de reaccién quimica, aunque la formulacién de estos términos es atin
objeto de estudio [184].

En las simulaciones realizadas esta Tesis utilizaran celdas suficientemente finas de forma

que no se requerira el uso de modelos de filtrado.

1.3.5. Modelado de la transmision de calor

La transmisién de calor en el lecho fluido entre las fases requiere la determinaciéon de un
coeficiente analogo al de la fuerza de arrastre. Los modelos disponibles no proporcionan
una descripcién fundamental de los mecanismos que intervienen, como ocurre en los
analogos de transferencia de cantidad de movimiento.

El calor transmitido entre el gas y cada una de las fases sélidas generalmente se describe
mediante la correlacién de Gunn, que es valida para un amplio rango de condiciones y
considera la interaccién de la conveccion, la conduccion de calor, y el intercambio de
calor y masa [83].

El efecto de la transmision de calor particula-particula suele ser despreciado. Chang et al.
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reporta que la relaciéon entre el calor transmitido de sélido a sdlido y de gas a sélido se
encuentra en el rango 1,27 % — 3,09 % para un flujo denso gas-sélido binario [38].

Una revisién del modelado de la transmisién de calor puede encontrarse en [11].

1.3.6. Modelado de la transferencia de masa

La transferencia de masa se ha estudiado mucho menos extensamente que la transferencia
de cantidad de movimiento y la transmision de calor. La transferencia de masa suele estar
ligada a procesos de reaccién quimica del sélido, y de cambio de fase.

La transferencia de masa se modela habitualmente mediante un coeficiente de transfe-
rencia. Los modelos existentes suelen consideran en su célculo tinicamente parametros
generales del flujo (e.g. velocidad de fluidizacién o tamafio del lecho). En el modelado
euleriano es més interesante estimar la transferencia de masa en funcién de pardmetros
locales del flujo, como, por ejemplo, proponen Breault et al. [33].

La mayor parte de datos y correlaciones estan disponibles tinicamente para soélidos de
tipo Geldart A. No obstante, la extensién de los modelos existentes a su aplicacién a
particulas de tipo Geldart B y Geldart D esté actualmente en estudio (ver, por ejemplo,
Vepsilainen et al. [221]).

En los flujos con transferencia de materia entre las fases es ademas necesario modelar
la transferencia de energia asociada a la masa. Musser et al. presenta una ecuacién que
describe la transferencia de calor asociada a la transferencia de masa (aplicada a la
evaporacion/condensacién) [144]. Un tratamiento adecuado alternativo de este término
se describe en el Capitulo 3. Ademas, en modelos eulerianos el uso intrinseco de valores
promedio subcelda puede introducir estados no realistas, siendo necesarias correcciones
como la propuesta en esta Tesis [48].

1.3.7. Modelado de la reacciéon quimica

Los primeros modelos para el calculo detallado de las tasas de reaccién quimica fue-
ron propuestos para su uso en modelos de fluidizacién sencillos (como los utilizados
por [41, 193]), y posteriormente aplicados a modelos donde el patrén gas-sélidos se cal-
cula utilizando correlaciones semi-empiricas; y, tomando como base estos calculos, se
simulan los procesos de combustién [58, 117].

En la dltima década, debido al aumento de la capacidad de cédlculo, se ha comenzado a in-
cluir modelos de cinética quimica detallada en los modelos eulerianos-eulerianos, aunque
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las principales lineas de investigacién siguen dedicandose al modelado del flujo iner-
te [11]. Ejemplos recientes incluyendo cinética quimica detallada en modelos eulerianos-
eulerianos para distintos procesos quimicos son: biomasa en condiciones de oxicombus-
tién [32], pirdlisis de biomasa [241], olive cake [242], gasificacién de carbén con desul-
furacion [183], craqueo catalitico (con transferencia de calor y reacciéon quimica) [20], o
secado en procesos farmacéuticos [106].

Estos modelos quimicos habitualmente proponen expresiones para la tasa de reaccién
quimica en funcién de una representacion idealizada del sélido reactivo [121, 193]. Estos
modelos para la particula reactiva son bien conocidos y estan bien establecidos (ver, por
ejemplo, [85, 121]) La aplicacién de estos modelos a los datos experimentales permite
obtener las tasas intrinsecas de reaccién quimica del sélido, es decir, sin tener en cuenta
otros procesos que pueden ser limitantes como la difusién. Existe una amplia literatura
que presenta, en base a estos modelos, tasas de reacciéon quimica para la cinética intrin-
seca de distintos materiales. Sin embargo, los resultados suelen reportar datos cinéticos
intrinsecos globales, que predicen tnicamente la pérdida de masa, y no suelen incluir
datos relativos a la composicién quimica de los productos (ver, por ejemplo, [3, 17]).

La pérdida de masa ocasiona una reducciéon del tamano de la particula. En el modelado
euleriano habitualmente no se consideran las variaciones en el tamafio de la particula
reactiva. Uno de los tratamientos mas comunes es modelar la particula como un nicleo
no reaccionado rodeado por una superficie externa de producto manteniendo constante el
tamano de la particula [40, 72, 92, 194, 226, 240]. No obstante, la variacién del tamafo
de la particula promedio se puede incorporar en estos modelos con métodos como el
propuesto por Spalding [197], que se utilizara en este trabajo.

El modelado de la particula de carbén, ademés, ha de representar los procesos de secado,
devolatilizacion, reaccién quimica homogénea, y reaccion quimica heterogénea. La falta
de un sistema de representacién completa, que comprenda todos los procesos de los
sistemas gas sélido reactivo, hace que para su simulacién se utilice una combinacién de
modelos; habitualmente, uno para cada proceso.

La tasa de devolatilizacién suele ser calculada mediante modelos que consideran una tini-
ca reaccién quimica [13] o dos reacciones quimicas competitivas [119, 216]. Un modelo
general de devolatilizacién que incluya una distribucion de los productos de la descom-
posicién es dificil de formular, ya que depende de las propiedades intrinsecas del carbén;
sin embargo pero los tinicos datos disponibles suelen ser los proporcionados por el anali-
sis inmediato y elemental del carbén. Los productos de la devolatilizacién se determinan
habitualmente mediante distintas correlaciones a partir de estos valores obtenidos del
andlisis y de la temperatura de proceso [36]. Otra opcién, cuando se dispone de datos
estructurales, es el uso de modelos que tratan de predecir estos productos mediante
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la asuncién de una estructura molecular del carbén, y la consideraciéon de una serie
de reacciones de descomposicion [231]. No obstante, la preferencia en la simulaciéon del
flujo fluidizado es el uso de las correlaciones sencillas, debido a que habitualmente se
desconocen, con el detalle necesario, las propiedades del carbén [40, 223, 240].

Los mecanismos para la reaccién quimica homogénea, o en fase gas, han sido bien esta-
blecidos y utilizados por un buen nimero de investigadores (e.g. combustién de carbén
[40, 72, 193, 223, 240]). No obstante, las expresiones para el cilculo de las tasas de reac-
ciéon quimica utilizadas en el modelado suelen variar y es necesario ajustarlas al caso
estudiado (ver, por ejemplo, [53]).

En la reaccién quimica heterogénea intervienen distintas fases (sélido y gas). En el caso
del carbén, tratado en esta Tesis, se suelen considerar modelos para describir su combus-
tién y gasificacién. Estos modelos suelen ser simplificados, debido a los limites impuestos
por los recursos computacionales, y a la falta de conocimiento detallado sobre los pro-
cesos de combustion del carbén [231]. Habitualmente se considera la parte del sélido
reactiva (i.e. carbono fijo) como carbono atémico y sus reacciones con oxigeno, diéxido
de carbono, vapor de agua, e hidrégeno [193]. Los datos experimentales de gasificacion,
mas lenta que la combustién, indican que la tasa de las dos primeras reacciones quimicas
es del mismo orden de magnitud y la de la reacciéon quimica con el hidrégeno tres ordenes
de magnitud inferior que estas [92].

El modelado de cada carbén requiere, para cada proceso, ajustes numéricos para re-
presentar adecuadamente su comportamiento experimental [112, 220]. Los ajustes mas
comunes son: las tasas de formacion por combustién heterogénea de los 6xidos de carbono
(mondxido CO y diéxido de carbono CO,), y la composicién de los productos formados
en la devolatilizacién [193].

La aplicacién de los distintos modelos a la combustién de carbén en lecho fluido se puede
consultar, por ejemplo, en [12, 72, 159, 220, 226, 240]. Una revisién completa de distintos
modelos puede encontrarse en [85, 193].

1.4. Cbdigos de Fluidodinamica Computacional para la
resolucion de flujo multifasico

La compleja fenomenologia que interviene en el flujo multifasico requiere para su mo-
delado la utilizacién de codigos de Fluidodindmica Computacional CFD que incorporen
modelos especificos sofisticados. De los codigos disponibles en la literatura solo unos po-
cos permiten la simulacién del flujo multifasico reactivo, y, entre estos, frecuentemente el
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usuario debe incorporar ad hoc los modelos necesarios para describir la reacciéon quimica
y la transferencia de masa.

Entre los codigos de Fluidodindmica Computacional, que utilizan el modelado euleriano-
euleriano para el flujo gas-s6lido no reactivo y usan la Teoria Cinética del Flujo Granular,
estan [23]: ANSYS Fluent [64] utilizado por Benyahia et al. [24], PHOENICS [44] usa-
do por Knowlton et al. [118], CFX por Yang et al. [237], MFIX utilizado por Wilde
et al. [230], el cédigo FLOTRACS-MP-3D [132] utilizado por Mathiesen et al. [134] o el
ITT code usado por Gidaspow [73] o Tsuo y Gidaspow [215].

En esta enumeracion de cédigos para la simulacion de flujo no reactivo, hay tanto cédigos
de proposito general (los tres mencionados primero) como cédigos especificos desarrolla-
dos para flujo multifasico.

Para su aplicacién al flujo multifasico reactivo, algunos de estos cdédigos permiten que
el usuario incorpore modelos para la reaccion y transferencia de materia entre las fases.
A continuacién se describen las modificaciones necesarias en un cédigo ilustrativo en
cada una de tres de categorfas: un cédigo abierto'® y especifico para la resolucién de
flujo multifasico: MFIX (Multiphase Flow with Interphase eXchanges) [123, 209]; un
cédigo comercial, cerrado, de propésito general, ANSYS Fluent [64]; y un cédigo libre
(i.e. abierto de libre uso y distribucién) de propésito general: OpenFOAM [157].

El uso de un cédigo de propdsito general cerrado para el modelado del flujo multifasico
reactivo requiere a menudo su extension. La ampliacién de este tipo de codigos, cuando es
posible, estd normalmente limitada a ciertas modificaciones (e.g. términos fuente) que, en
algin caso, pueden ser insuficientes. Por ejemplo, la versién existente al comienzo de esta
Tesis del software ANSYS Fluent [64], cédigo comercial de prop6sito general, disponia de
modelos eulerianos-eulerianos para flujos multifasicos inertes, pero no acoplaba modelos
para describir la combustion. No obstante, diversos autores lo han extendido con este
fin mediante la incorporacién de los modelos necesarios a través de funciones definidas
por el usuario (ver, por ejemplo, [11, 240]). Estas subrutinas, citadas en la literatura,
que amplian el uso de estos cédigos, no son habitualmente de libre acceso. Los cédigos
especificos cerrados, que se desarrollan normalmente en el dmbito académico, suelen
tener las mismas restricciones en su uso.

Un cédigo abierto y especifico para la resolucién de flujo multifisico es MFIX (Mul-
tiphase Flow with Interphase eXchanges) [123, 209], desarrollado en el National Energy
Technology Laboratory NETL. Este codigo, programado en FORTRAN90, se desarrolld
especificamente para describir la fluidodindmica, el intercambio de calor y la reaccion
quimica en sistemas gas-sélido y ha sido aplicado satisfactoriamente a la simulaciéon de

16 Qe entiende por cédigo abierto aquel cuyos ficheros fuente son accesibles y modificables
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lechos fluidos. Para la simulacién del flujo reactivo requiere la programaciéon ad hoc de
los modelos de reaccién quimica y transferencia necesarios, de los que en su distribucién

solo contiene un ejemplo para una quimica de carboén sencilla.

Una opcién alternativa es desarrollar un nuevo algoritmo a partir de algin cédigo li-
bre de Fluidodinamica Computacional. El software OpenFOAM es una plataforma de
Fluidodindmica Computacional abierta que destaca por su tecnologia de programacién.
Esta libreria, escrita en lenguaje C++ y que utiliza la programacién orientada a objetos,
permite que el usuario pueda construirse su propio solver definiendo las ecuaciones a re-
solver, los modelos para cerrar dichas ecuaciones, y en general la algoritmia de resolucién.
Ademaés, soporta mallas no estructuradas con celdas poliédricas.

La distribucién bésica de OpenFOAM?'" proporciona una serie de solvers entre los
que se encuentran varios para flujo multifisico [157]. Entre ellos, el solver llamado
twoPhaseEulerFoam es el que incluye un modelo euleriano-euleriano para el transporte

de dos fases (fluido-fluido o fluido-sélido).

Sin embargo, para los requerimientos del modelado del flujo multifasico reactivo, tiene
18

las siguientes limitaciones ®:
= Solo puede resolver una fase dispersa. No puede representar, por tanto, una distri-
bucién de didmetros de particulas o la combustién de carbén en un lecho fluido en

el que ademds hay particulas inertes.

» Se ha desarrollado para flujo incompresible y densidad constante de las fases. Las
ecuaciones de conservacién se utilizan en una formulacién a-intensiva (ver Sec-
cién 4.3), divididas por la densidad, y la extensién de esta formulacién a flujos no
isotermos con densidad variable no es evidente.

s El didmetro de las particulas de la fase sélida es constante. En consecuencia, no se
pueden tener en cuenta fendmenos como la agregacién o coalescencia, o la dismi-
nucién del tamanio de particula conforme procede la combustién.

= No se resuelven las ecuaciones de conservacion de la energia de las fases. No se
modela, por tanto, la transferencia de calor y solo se puede aplicar a flujo isotermo.

= Las ecuaciones de conservaciéon de masa no incluyen términos fuente y, en con-
secuencia, no se pueden representar fenémenos asociados a un cambio de fase
(e.g. evaporacion).

7 Versién 2.2.2.
18 Que comparte parcial o totalmente con los c6digos antes mencionados.



20 Capitulo 1 Introduccién

Cédigo Tipo Ventajas Inconvenientes

Cédigo ANSYS Facil de utilizar Algoritmo numérico prefijado

cerrado  Fluent Variedad de modelos Expansibilidad limitada

Cédigo MFIX Cédigo abierto FORTRAN90

abierto Especifico multifasico Mallas estructuradas
Ampliamente usado para Reaccién quimica programa-
lechos fluidos da por usuario

Codigo  OpenFOAM  Cobdigo libre CH++

libre Arquitectura orientada a solver con funcionalidad limi-
objetos tada (e.g. densidad constante,
Todo tipo de mallas dos fases, 0 no-conservativo)

Método de resolucién ro- Modelos limitados para reac-
busto cién quimica (en fase gas)
Facilita construcciéon nue-

vos solver

Tabla 1.3: Comparacién de tres tipos de solver alternativos para su aplicacién al desa-
rrollo de modelos para el flujo multifisico reactivo

= No incorpora modelos para la reaccién quimica homogénea ni heterogénea.

Ademas el algoritmo twoPhaseEulerFoam no presenta un buen comportamiento compa-
rado con los otros cédigos mencionados [88].

De las alternativas enumeradas (ver Tabla 1.3) se ha optado por crear un nuevo solver
sobre OpenFOAM.
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1.5.

Objeto de la Tesis

El objeto de esta Tesis es el desarrollo y validacién de una metodologia para la simu-

lacion del flujo multifasico gas-sélido reactivo, con modelos eulerianos y con un niimero

arbitrario de fases sélidas multicomponentes de tamano y densidad variable.

La validacién del modelo fluidodinamico reactivo se llevara a cabo mediante el estudio

de la combustién y gasificacién del carbon en un lecho fluido.

Los principales objetivos se enumeran a continuacion:

1.6.

El modelo numérico desarrollado incluird la simulacién del flujo de las fases, de la
transferencia de calor, de la transferencia de masa y de la reaccién quimica en la
combustion de carbén (que sera facilmente extensible a otros s6lidos combustibles).

El modelo euleriano-euleriano desarrollado permitiré el uso de un niimero arbitrario
de fases sélidas multicomponentes, cuyo tamafo y densidad podran evolucionar en
el tiempo.

Las leyes constitutivas de las fases sdlidas se modelaran mediante la Teoria Cinética
del Flujo Granular, que serd adaptada para asegurar su consistencia cuando se
aplica a multiples fases sélidas.

Se disenara un algoritmo para el tratamiento del flujo multifasico transitorio y
reactivo. Su construccién requerird la revisién, comprobacién de la consistencia, y
perfeccionamiento (en su caso) de los métodos de resolucién existentes. En con-
creto, la técnica de Interpolacién del Momento debera adaptarse al tratamiento
euleriano del flujo multifasico en mallas colocalizadas.

El algoritmo se implementard sobre la plataforma de software libre OpenFOAM
(Open Field Operation and Manipulation). OpenFOAM es una libreria modular y
extensible basada en el método de volimenes finitos [157].

Las tasas de las reacciones quimicas en fase gas se calcularan utilizando la libreria
Cantera [79], una librerfa de c6digo abierto y gratuita que ha sido disefiada para
el modelado y la resolucién de sistemas con reacciéon quimica.

Estructura del documento

La presente memoria se estructura como sigue:
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Capitulo 1 Introduccién

En el Capitulo 2 se presenta la formulacién euleriana-euleriana de las leyes de
conservacion de masa (de especies quimicas), cantidad de movimiento y energia
que rigen el flujo multifdsico. Ademads se detallan los modelos necesarios para su
resolucién, como la ley constitutiva del sélido y las del intercambio de cantidad de
momento y calor.

El Capitulo 3 presenta el modelado de los procesos de transferencia de masa y de
reaccion quimica. También se describen los modelos necesarios para los fenémenos
que se producen en la combustion y la gasificacién de carbén en el lecho fluido.

El Capitulo 4 describe la algoritmia utilizada para la resolucién numérica del sis-
tema de ecuaciones planteado y la estructura del cédigo desarrollado. El capitulo
detalla el nuevo esquema de resoluciéon planteado, que se ha llamado CIPSA, para
flujos multifdsicos. En el esquema de resolucién se consideran variables la densidad
de las fases y el tamafio de las particulas de sélido.

El Capitulo 5 presenta la validaciéon del nuevo algoritmo CIPSA. Se evalda su
comportamiento, comparado con el algoritmo estandar, en la zona de salida de un
conducto que opera en el régimen de ‘fluidizacién rapida’.

En el Capitulo 6 se presenta la validaciéon del algoritmo utilizando datos experi-
mentales, mediante la predicciéon de la hidrodindmica de solidos de tipo Geldart D
en un lecho en el ‘régimen burbujeante’.

El Capitulo 7 se simula numéricamente la gasificacién de carbén en un lecho fluido
burbujeante, con particulas de carbén y caliza. Los modelos utilizados describen
todos los fenémenos relevantes para la particula de carbén reactiva. Los resultados
de la simulacién se validan comparando con resultados experimentales. Ademas se
estudia el efecto en el comportamiento del lecho del tamano de particula de carbén,
de la polidispersién de tamafio de las particulas de carbén y del didmetro variable
de las mismas.

El Capitulo 8 incluye un resumen del trabajo realizado y de los resultados, y
sugerencias sobre el trabajo futuro.



CapriTULO 2

Modelado matematico de flujos
multifasicos gas-sélido

El flujo multifasico consiste en un nimero finito de fases termodindmicas limitadas por
interfaces en movimiento. Cada fase se caracteriza por propiedades (tales como velocidad,
tamano, composicién, o temperatura) que pueden ser localmente distintas para cada fase.

Se puede formular un modelo matemético para el flujo multifasico en términos de las
variables instantaneas locales estableciendo condiciones de contorno en las interfaces [55,
56]. La resoluciéon numérica directa de lechos fluidos utilizando este tipo de modelo no
es abordable en la practica, debido a su alto coste computacional.

No obstante, la formulacién local e instantédnea puede utilizarse como punto de partida
para la deduccién de ecuaciones promediadas, cuya solucién computacional es viable.

En este capitulo se presenta un modelo euleriano-euleriano, que utiliza estas técnicas,
para el modelado de la fluidodindmica del flujo multifasico en un lecho fluido.

2.1. Modelo euleriano-euleriano para flujos multifasicos

Los modelos eulerianos-eulerianos para flujos gas-sélido se basan en la hipodtesis de que
todas las fases presentes en el sistema se pueden considerar como medios continuos e
interpenetrantes', y deducen las ecuaciones que describen la evolucién del flujo multi-
fasico, mediante la aplicaciéon de un promediado volumétrico a la formulacién local e
instantanea.

El promediado se realiza sobre regiones de tamano mayor que el volumen caracteristico

1 . e . c ey . . .
Es decir, las distintas fases pueden estar presentes en la misma posicién espacial al mismo tiempo

23
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de las fases granulares, y da lugar a la aparicién de nuevas variables dependientes: las
fracciones volumétricas de cada fase 1.

La perdida de informacién de las escalas de menor tamafo, que es inherente al proceso de
promediado, introduce en las ecuaciones términos no cerrados que requieren modelado.

Para describir los procesos de transferencia entre las distintas fases se ha propuesto una
diversidad de expresiones en la literatura, basadas en correlaciones semi-empiricas y
cuyo rango de aplicabilidad depende de los efectos de interaccién que se hayan tenido
en cuenta en su formulacién [56].

En el caso de flujos con presencia de fases sélidas, en el modelado euleriano, se deben
utilizar leyes constitutivas que describan la reologia de la fase sélida. La tendencia actual
para obtener estas leyes es aplicar la Teoria Cinética del Flujo Granular (KTGF, de
sus siglas en inglés). Esta establece una analogia entre el movimiento aleatorio de las
particulas debido a las colisiones particula-particula y el movimiento térmico de las
moléculas en el gas [73].

La Teoria Cinética del Flujo Granular propone como nueva variable la temperatura
granular (andloga a la temperatura en la Teoria Cinética de Gases) que cuantifica las
desviaciones en el movimiento de las particulas respecto a su velocidad media. La men-
cionada temperatura granular se obtiene mediante la deduccién y resoluciéon de una
ecuacion diferencial de conservaciéon de la energia granular. En esta ecuacion la disipa-
cién de energia en las colisiones inelasticas entre las particulas se tiene en cuenta a través
de un coeficiente de restitucion ep, que es un nuevo pardmetro que caracteriza cada fase
granular (ademds de otras propiedades fisicas, como el tamano).

Puede encontrase una revisién critica de articulos que tratan sobre la aplicaciéon de los
principios de la Teoria Cinética del Flujo Granular en lechos fluidos en Gidaspow et al.
[76].

Inicialmente, segin Enwald et al. [56], el modelo euleriano y la Teorfa Cinética del Flujo
Granular se desarrollaron para flujos bifasicos (una fase gaseosa y una sola fase granular),
partiendo basicamente de datos experimentales del movimiento de una particula en un
medio fluido. Posteriormente, estos modelos se extendieron a mezclas binarias de sélidos,
que tienen en cuenta el importante efecto en el comportamiento del flujo de procesos
tales como la segregacién de particulas de diferentes tamanos [97, 205]. Por ultimo,
solamente unas pocas referencias proponen una generalizacion de la Teoria Cinética del
Flujo Granular a un nimero arbitrario de fases sélidas, permitiendo asi simular una
distribucion realista de tamanos de particula [98, 134].

A continuacién se presentan las ecuaciones que rigen el flujo multifasico y los modelos
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de cierre utilizados en esta Tesis para el modelado de flujos con un ntimero arbitrario de
fases dispersas.

2.2. Ecuaciones de conservacion para flujos gas-sélido

Una mezcla multifasica evoluciona obedeciendo las leyes de conservacién de la masa de
cada especie, de conservacién de la cantidad de movimiento, y de la energia. Para formu-
lar estas ecuaciones se ha de caracterizar la mezcla mediante un conjunto de variables
dependientes que la definan.

La seleccién de variables no es tnica. En esta Tesis la mezcla multifasica se caracteriza
mediante la presién p compartida por todas las fases, y un conjunto de variables para
cada fase p (subindice). Cada fase p se define termodinamicamente por su densidad (pp),
su temperatura (7}), y la fraccién mésica de las especies o presentes y;'. Su flujo se
describe agregando a este conjunto de variables la velocidad de fase (vp).

La primera formulacion de las ecuaciones de conservacion utilizando el modelado
euleriano-euleriano desde primeros principios para flujo multifasico gas-sélido se sue-
le atribuir a Anderson y Jackson [8], que las dedujeron para su aplicacién a mezclas
binarias en lechos fluidos.

Estos autores parten de las ecuaciones de Navier-Stokes para el fluido y de las leyes de
Newton aplicadas a una particula de sélido y, mediante una definicién matematica de
las variables medias locales del flujo, deducen las ecuaciones de transporte para las fases
fluidas y granulares [222]

En dicha deduccién se introduce como nueva variable la fracciéon volumétrica de cada
fase (rp), que se puede expresar como:

=1 V=>V, (2.1)

donde V' es el volumen compartido por todas las fases presentes en el sistema y V), es el
volumen ocupado por la fase p contenido en él. Por su definicién, la suma de todas las
fracciones volumétricas es uno, >, 7, = 1.

Utilizando el conjunto de variables indicado anteriormente y el concepto de fracciéon
volumétrica, se obtienen expresiones para las leyes fisicas que gobiernan la evolucién del
flujo multifasico reactivo: Leyes de conservacién de masa (Seccién 2.2.1), de conservacién
de cantidad de movimiento (Seccién 2.2.2), y de conservacion de energia (Seccion 2.2.3).
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2.2.1. Conservacion de masa de las especies quimicas

La variacion de masa de una especie en un volumen sélo puede ser debida al transporte de
masa de esa especie desde otras zonas por conveccién o difusién, o a fuentes o sumideros
debidas a la transferencia con otras fases o a la reaccién quimica.

Esta ley de conservacion para la especie « de la fase p se puede expresar como:
0 o .
9 ("”p/)pyg) + Ve (rpppvpyy) + Vo (rply V) = > gt + Sy (2.2)
z q

a . . .’ . .
donde I'J" es el coeficiente de difusion de la especie a en la fase p, mg;” es la masa de la

especie quimica « transferida desde la fase ¢ en el proceso z de intercambio de masa, y
S, es la generacion de especie o por reaccién quimica.

La suma de la ecuacion anterior para todas las especies de cada fase resulta en la ecuacién
de conservacién de masa o ecuacién de continuidad para la fase p:

% (rppp) + V= (rpppvp) =D D 1, (2:3)

Por tanto, las inicas causas de la variacién de la masa de una fase p en un volumen son

xT

el transporte por conveccion y la masa transferida desde otras fases g,

En el sumatorio para obtener la Ecuacién 2.3 se ha tenido en cuenta:

s Que la suma de fracciones masicas de las especies quimicas de cada fase es, por
_ o
definicién, uno (3-, v, = 1).

= Que la difusion es un proceso de intercambio interno a la fase por lo que no tiene
efecto local neto sobre el balance de masa, (>_, Fga Vy, = 0).

= Que la reacciéon quimica no produce masa de forma neta, y que la transferencia
de masa entre las fases debida a la reaccién quimica heterogénea se incluye en el

término de transferencia de masa 1y, (ver Seccién 3.6.2)

2.2.2. Conservacion de cantidad de movimiento

La conservacién de cantidad de movimiento para una fase p en flujo multifasico es:

0
9t (rpppvp) +V * (rpppVvpvyp) = (2.4)
—rpVp+ Ve (rpmp) — rppp8 + Z f;jp(vq —vp) + Z Z mgpvf’f
q T4
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que expresa que la cantidad de movimiento en cada volumen elemental cambia tinicamen-
te por efecto del transporte convectivo de las fuerzas de superficie (presion y esfuerzos
viscosos), de las fuerzas de volumen?, ademés del intercambio de cantidad de movimiento

a través de las entrefases y por transferencia de masa desde las otras fases presentes.

El primer término en el lado derecho de la Ecuacién 2.4 incluye el gradiente de presién,
que se considera comun a todas las fases.

En el segundo término aparece el tensor de esfuerzos viscosos (7,), cuya expresién general
es:

_ 2 _
Tp = —OpsPpl + 11p (va + (va)T) + (fp - 3:“’17) Vevpl (2.5)

siendo py, pp y &p, respectivamente, la presion de sélido, la viscosidad molecular y su
segundo coeficiente (o viscosidad de bulk) de la fase p. Para fases gaseosas, el primer
término se anula (s = 0) y el tensor de esfuerzos es funcién de ambas viscosidades,
aunque la viscosidad de bulk se considera nula £, = 0 para los flujos modelados en esta
Tesis®. Para fases granulares (0ps = 1) el primer término es igual a la presién de sélido
(p®), que representa la presion generada por las particulas. Ademads, en el tratamiento
euleriano-euleriano con sdlidos granulares se han de formular expresiones para los dos
coeficientes de viscosidad, que expresan el balance de fuerzas entre particulas de la misma
forma que para un fluido [129]. El modelado de estos tres campos se realiza utilizando
la Teoria Cinética del Flujo Granular, que se presenta en la Seccién 2.3.

En flujos gas-sélido, la fuerza de arrastre es la fuente dominante en la transferencia de
cantidad de movimiento entre fases. Respecto a esta fuerza, en los flujos gas-sélido donde
las particulas son relativamente pequenias y su densidad es mucho mayor que la del gas,
otras fuentes como las fuerzas de sustentacién y de masa virtual son despreciables [222].
La fuerza de arrastre entre las fases se asume proporcional a su diferencia de velocidades.
El coeficiente de proporcionalidad se calcula utilizando correlaciones semi-empiricas en
el caso de transferencia solido-gas f; o aplicando la Teoria Cinética del Flujo Granular
para modelar la interaccion entre fases sélidas f,7,,. Los modelos utilizados para el cdlculo
de las fuerzas de arrastre se presentan en la Seccién 2.4.

2 En la Ecuacién 2.4 sélo se ha incluido como fuerza de volumen la fuerza gravitatoria

3 En un gas la viscosidad de bulk se produce principalmente por los intercambios moleculares de la
rotacién/vibracién con la translacién con alta variacién de la presién. Su consideracién es importante
en acustica o para la prediccion del comportamiento del gas en ondas de choque.
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2.2.3. Conservacion de energia

La ley de conservacién de la energia se expresa para su resolucion como una ecuacién de

conservacion para la temperatura:
0
ot (erpCppr) +Ve (TpPprCppr)+V ¢ (TPFZVTP) = (2.6)
> Qapt YD 1, CpaTe + 5
q T q

siendo las causas de la variacion de la energia térmica el transporte convectivo o difu-
sivo, el flujo de calor a través de la entrefase, el flujo de energia térmica asociado a la
transferencia de masa desde otras fases y la generacién de energia térmica debida a la
reacciéon quimica. Las consideraciones mas importantes realizadas en su formulacién son
que:

1. Se ha despreciado la disipaciéon de energia térmica e incremento de energia interna
debido a disipacién viscosa (puesto que estos términos sélo son significativos con
velocidades préximas a las del sonido).

2. Se ha despreciado la potencia de expansién y compresion (de importancia en flujos
compresibles transitorios).

Para cerrar las ecuaciones de conservacion de la energia es necesario modelar el término
de transferencia de calor entre las fases Qg (Seccién 2.5). Ademads, para el tratamiento
del flujo difusivo de calor en las fases sélidas, se requiere, debido a su caracter granular,
un tratamiento especial de su coeficiente de conductividad térmica Fg (Seccion 2.6).

2.3. Leyes constitutivas para la fase sélida

En esta seccién se describen modelos y estrategias para evaluar el tensor de esfuerzos de
las fases sélidas (Ecuacion 2.5), que resulta de la aplicacion del tratamiento euleriano-

euleriano a un flujo con una fase fluida y multiples fases granulares.

Dependiendo de las propiedades del material, del grado de empaquetamiento y de las con-
diciones de forzado, el material granular puede comportarse como un sélido, un liquido
o un gas [105, 213]. Aunque no existe una descripcién unificada para el comportamiento
de las fases sélidas en todas las condiciones, se han desarrollado modelos independientes
para describir los dos regimenes extremos segiin su grado de empaquetamiento: plastico
y viscoso.

El régimen pléstico se caracteriza por un contacto continuo entre las particulas y una
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baja velocidad de deformacién. En el limite, cuando los sélidos estdn compactados (en
estado casi-estatico) los esfuerzos cortantes se rigen por la ley de Coulomb y las fuerzas
externas son soportadas por la estructura interna del material granular. Los modelos
friccionales se han desarrollado para describir el flujo de sélido en este régimen. Estos
modelos se basan habitualmente en teorias para la mecanica de suelos, fundamentadas
en leyes de resistencia para la velocidad de deformacion.

El otro régimen extremo consiste en el flujo rapido de material granular diluido. En
este régimen, llamado viscoso o diluido, la disipacién de la energia cinética se debe
principalmente a las colisiones (rapidas) entre las particulas debidas a su movimiento.
Para su descripcién fluidodinamica se utiliza generalmente la Teoria Cinética del Flujo
Granular, inspirada en la descripcién estadistica de la cinética molecular de gases.

El tratamiento del flujo denso que ocurre entre estos dos regimenes, y que comparte
caracteristicas con ambos, se realiza mediante la combinacién de los modelos friccionales
con la teoria cinética. Esta aproximacioén, conocida como friccional-cinética, permite el
tratamiento de la fase solida en todos los regimenes.

2.3.1. Modelo viscoso: Teoria Cinética del Flujo Granular

Las leyes constitutivas para la fase solida se formulan mediante una aproximacion esta-
distica de las interacciones entre el movimiento fluctuante de las particulas y su movi-
miento promedio. La Teoria Cinética del Flujo Granular describe estas interacciones a
partir de la analogia con el comportamiento de las moléculas en gases densos presentada
por Chapman y Cowling [39].

La mayor diferencia para el tratamiento de las particulas en el flujo granular y de las
moléculas en un gas es que en los choques producidos entre las primeras existe perdida
de cantidad de movimiento. Para cuantificar la cantidad de energia perdida en estos
choques, Lun et al. [129] introducen el concepto de coeficiente de restitucién e,.

Las ecuaciones de transporte para la fase discreta se deducen suponiendo una distri-
bucién de velocidad e incorporando el concepto de temperatura granular, similar al de
temperatura en la teoria cinética de gases. Los choques entre las particulas son represen-
tados, en estas ecuaciones, mediante términos integrales de colisién. Las expresiones para
estas integrales de colisién proporcionan el cierre para las propiedades macroscopicas de
presién y viscosidad. Una deducciéon completa de estas expresiones para un flujo bifasico
gas-s6lido con particulas de un solo tamano puede consultarse en Gidaspow [73].

La Teorfa Cinética del Flujo Granular desde la propuesta original de Bagnold [15] se
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ha extendido y generalizado mediante la aplicacién de hipdtesis mas complejas. Solo
algunas de estas formulaciones se han deducido para su aplicaciéon en flujos con dos o
mas fases sélidas; por ejemplo, Huilin et al. [97], Iddir et al. [99], Jenkins y Mancini
[108], Lathouwers y Bellan [124], Mathiesen et al. [133] o Rahaman et al. [168]. Una
revision completa de distintas formulaciones de la Teoria Cinética del Flujo Granular
para su aplicacién en flujos polifasicos se puede encontrar en Sun [203].

Un modelado adecuado del tensor de esfuerzos para varias fases sélidas ha de ser con-
sistente [133]. Es decir, cuando el modelo para varias fases se aplica a una sola, se ha de
reducir al modelo para una sola fase sdlida; y, correspondientemente, el resultado para
una Unica fase granular debe ser igual al que se obtendria para un nimero arbitrario Ny
de fases sélidas iguales que ocuparan el mismo volumen.

El modelo que se presenta y utiliza en esta Tesis, que cumple estas condiciones, es el
propuesto por Mathiesen et al. [133]. Desarrollado para el modelado consistente del flujo
en presencia de un niimero arbitrario de fases sélidas, el modelo se reduce para mezclas
binarias sélido-gas al planteado por Gidaspow [73].

En las siguientes secciones se presentan las expresiones propuestas por este modelo para
la presion y viscosidad de sélido, y la formulacién de una ecuacién de transporte para la
temperatura granular.

2.3.1.1. Presion de sdlido

En régimen viscoso, la presion de solido p, = p,'® se puede expresar como la suma de
dos contribuciones: una contribucién cinética, originada por la fluctuaciéon aleatoria de
las particulas, y una colisional, causada por la colisién entre ellas:

N,
Py = oy Py = O py = ph (2.7)

La presiéon cinética es proporcional a la masa de las particulas por unidad de volumen o
densidad especifica 7,0, y a sus fluctuaciones translacionales cuantificadas por la tem-
peratura granular ©,,.

La presién colisional p¢? causada por las colisiones entre las fases p y ¢ y se calcula

Pa
como [133]:

col _7T 3
Dpq _gdp

3/2
MypgOpOyq mz%q@q Op (2.8)
(mg@p + m%@tz) (mz%@p + mg@q) (©p+ 0y) '

quq<1 + epg)npngmpmg
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donde e, d, n y m son el coeficiente de restitucion, el didmetro, nimero? y masa de las
particulas respectivamente. g, es la funcién de distribuciéon radial cuyo significado y
expresién se presenta en la seccion siguiente.

El coeficiente de restitucién cuantifica la energia disipada en las colisiones, y su valor es
uno para colisiones totalmente eldsticas y cero para colisiones totalmente inelésticas.

Los valores promedio pg entre las fases p y ¢ se calculan como sigue:

1 1
dpg = 5(dp+dg) ; epg = 5 (ep+eq) 5 mpg = (my + 1) (2:9)
Si las particulas son esféricas, el nimero de particulas y la masa de la particula se calculan
como:
6 wdg
np =rp/V, = Td%Tp ;omy = ppVp = ?pp (2.10)

siendo V), el volumen de particula.

2.3.1.2. Funcion de distribucién radial

La funcién de distribucién radial g, es un factor de correccion que modifica la probabili-
dad de colisién de las particulas cuando la fase sélida es densa. Esta funcién, que puede
ser interpretada como una distancia entre las particulas adimensionalizada, tiende a uno
cuando el flujo es diluido y a infinito cuando es tan denso que el movimiento de las
particulas es imposible.

Mathiesen et al. [133] proponen el uso de la la funcién propuesta implicitamente por Bag-
nold [15], que generalizan a un nimero arbitrario de fases sélidas N

-1

ol

N, 1
X T _ 2t Tq)go (2.11)

go=|1— e » Ipg = T s
Tp N 2 Tq

En esta Tesis se propone gpq = go para el calculo de la funcién radial promedio entre dos
fases, que permite mantener la consistencia® de la expresién anterior para fracciones de
solido no equidistribuidas.

4Ntumero de particulas por unidad de volumen

5 La funcién de distribucién radial debe reducirse a la funcién monodispersa para multiples fases sélidas
con particulas idénticas, tomar valor infinito para el médximo empaquetamiento y ser una expresién de
la probabilidad de colisién entre las fases [133]. Ademds para que la formulacién sea consistente para
cualquier pareja de fases se ha de cumplir que ¢gpp = gqq¢ = gpq (Ecuacién 46 en Mathiesen et al. [133]),
que la formulacién anterior (Ecuacién 2.11) no cumple para tres o més fases no equidistribuidas
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El término r{,” €

como la fracciéon volumétrica de sélido cuando las particulas estan dispuestas de forma

se denomina fraccién de méximo empaquetamiento Me, que se define

que ocupan el mayor espacio posible®.

2.3.1.3. Viscosidad de sdlido

En el tensor de esfuerzos de las fases solidas es relevante tanto el primer coeficiente de
viscosidad i, de deformacién pura, como el segundo ¢, de compresién (o viscosidad de
bulk).

El segundo coeficiente de viscosidad cuantifica la resistencia de la fase a la expansién y
compresion, debida a los choques entre particulas, y es [133]:

2
col pq [e) e 2.12
Z DPpq 3 mP P+mq lI) \/F@p@q(m%@p‘i‘mg@q) ( )
La viscosidad de deformacién (o de corte) representa el intercambio de cantidad de

col )

movimiento de las particulas debido a su colisién (u°) y su translacién (u“"). Estos

términos pueden expresarse matematicamente como [133]:

pp = g+ " (2.13)
2
col _ col pq e ) 214
5 = S0 1,0, + ) \/ 70,0,(m20, + m20,) (2.14)
2
Mczn _ 14+ = er(l + epq)gpq (215)
P N% N (1 + €pg)9pq D
donde:
. 15 2m,0, 1 dp
dil P~'p
Hp = Tplp gl = (2.16)
p 8d3, T 6v2 7,

l

Para asegurar un valor finito de la viscosidad diluida udz ha de acotarse el recorrido

libre medio de las particulas [, a una dimension caracterlstica7.

5Por ejemplo, para esferas sélidas uniformes empacadas de forma éptima rMe = m ~ 0,74. Si el em-
paquetamiento se realiza de forma aleatoria el valor maximo es aproximadamente de 0,64 [191]. Este
valor de 0,64 es utilizado habitualmente, cuando se desconoce el dato experimental en el modelado
multifdsico [64]
"Se suele utilizar la dimensién caracteristica de la celda computacional
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El valor de la energia granular promedio para la fase p en la mezcla @71, (utilizado en la

expresion anterior) se puede calcular como:

-2

a5 N, 2 3/2
O[3 me < s ) ( = ) (2.17)
2m,0, ng d2 \ (m20, +m20,) (©p +6y)

2.3.1.4. Ecuacién de conservacion de la energia granular

Se considera que la temperatura granular es distinta para cada fase sélida y se calcula a
través de una ecuacién de transporte para la conservacion de energia granular, deducida
a partir de los principios de la Teorfa Cinética del Flujo Granular [133]:

310
2ot (rppp©p) + Vo (1pppvpOp)
Tp 1t VvtV e (I VO,) — v, — 3f4,0, (2.18)

donde los términos en el lado derecho de la ecuacién representan la produccion de energia
granular por rozamiento, el flujo difusivo, la disipacién debida a colisiones ineldsticas ~,,
y la disipacién debida a la friccion con el fluido. Para este ultimo término se ha intro-
ducido la formulacién propuesta por Ding y Gidaspow [54] que la supone proporcional
al coeficiente de arrastre.

El término de generacién por fluctuaciones en el arrastre fluido-particula (no expresado)
se ha considerado despreciable [11, 133].

La deduccién de la ecuacién de transporte para la temperatura granular ©,, proporcio-
na las expresiones para el cdlculo del coeficiente de conductividad de la temperatura
granular (k, = rng)) y la disipacion de energia granular .

El coeficiente de conductividad de la temperatura granular x, se compone de una parte
diluida y otra densa:

9. dil 6 2
Kp = 2 1+ =) (14 epg)gpgr ) (2.19)
" N% ZNS(l + €pg)Ipg ( 5 ; e

0, X
+ 2rpppdy 71) Z(l + €pq)IpaTq

siendo la conductividad diluida:

dil _ 225 2my0,
P g P\ T

(2.20)
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donde, para asegurar que la conductividad diluida K,gil es finita conforme la fraccién de

solido tiende a cero, el recorrido libre medio de las particulas [, se acota como en el
dil

calculo de la viscosidad diluida s,

(ver Ecuacion 2.16).

La disipacién de energia granular «, se expresa como:

3 4 2m2,0,0, mpOp + myO

col q
= — 1-— —_— - \V4 2.21
= 2 g (=) | 5o Thte, + m2ey)  "mze, v mee, | (32

2.3.2. Modelo friccional

El flujo denso se produce cuando la fraccién volumétrica de sélidos es suficientemente alta
para que las particulas mantengan un contacto continuo entre ellas. En estas condiciones
los esfuerzos entre las particulas se generan por la interaccién friccional en puntos donde
se produce este contacto ininterrumpido. La descripcién mediante leyes constitutivas de
los esfuerzos friccionales bajo condiciones de flujo lento casi-estatico suele estar basada
en la teoria del estado critico de la mecanica de suelos. Los modelos reologicos formulados
para describir este flujo se denominan modelos friccionales y juegan un importante papel
en el modelo constitutivo para el solido.

En el modelado del régimen diluido no se necesita este tipo de modelo, o se aplican
aproximaciones sencillas que evitan que se produzca localmente un empaquetamiento
superior al maximo tedrico. Estas aproximaciones no son capaces de reproducir todas
las caracteristicas del flujo denso, como las variaciones del comportamiento en funcién
de la velocidad de deformaciéon o la lenta relajacién de la superficie del conjunto de
particulas [200].

Srivastava y Sundaresan [201] parten del modelo reolégico planteado por Schaeffer [176],
y deducen expresiones para la la presién y viscosidad en funcién de la velocidad de
deformaciéon a partir del valor de presién en el estado critico, donde el conjunto de
sélidos se deforma sin cambio de volumen.

Para calcular el valor critico para la presién utilizan la expresién propuesta por Johnson
y Jackson [111]:

) F'I" (ZS TS - rgnf)r
pgrz — (ZS rg — Té\/[e)s
0, si Y rp < T;”f

s Me mf
sir >>rp,>r
PRI (2.22)

donde los valores de F'r, r y s se suelen tomar como 0,05, 2 y 5 respectivamente. r;”f es
el valor de fraccién volumétrica a partir del que se considera flujo denso (mf, minimo
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friccional), que habitualmente se suele considerar 0,5. Algunos autores consideran que
el sélido se halla en estado critico y, despreciando la compresibilidad de la fase sélida,
utilizan esta expresion para el calculo de la presién friccional.

Srivastava y Sundaresan consideran esta contribucién y proponen las siguientes expre-
siones en funcién de la presiéon critica y la velocidad de deformacion.

La presion friccional se calcula como:

ppT’L' v ° Vp

i 1— (2.23)
pi 2pV/2 sen(cpf)\/gp 8+ Op/d2
donde ®/ es el angulo de friccién interna o angulo de rozamiento interno®. 2p y 8§ se
definen como:
¢ 1 .
2y = Zsen@ry SVVp 20 (2.24)
1,03, siVev, <0
1 T 1
G =5 [V + (V)] = 5 (Vevy) ) (2.25)
El primer y segundo coeficiente de viscosidad se expresan como:
. \/§pr1 Sen((pf) prZ 1
u}ﬁ” = 5\ P T (zp — 1)( fri>z”_1 (2.26)
\/§p‘: §p‘|‘@p/dp Pe
~ 2
g[])”rz _ 3/%];” (2.27)

Estas expresiones para flujo de un s6lido monodisperso han sido modificadas en esta Tesis
para tener en cuenta la presencia de varias fases sélidas mediante términos de sumatorio
y de reparto que tienen en cuenta la contribucién de las distintas fases sélidas. Las
expresiones modificadas son la siguientes:

pp” _ 4 Vev p
fri = |7 S e, | S
Pe zpﬂsen(<1>f)\/§ ::§+7SE o 2 p

(2.28)

s

i V2! sen(9) ( (e 1)(pfm')1/zp—1> ' (2.29)

g Z Z T
" \/§ § 4 2y le /02 pl" 2sTs
Z Ts
i 2 fri
& =3k (2.30)

8 Es decir, el d4ngulo méximo que forman la pendiente de la mezcla de sélidos amontonados en reposo
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donde z,, y §, mantienen las expresiones anteriores pero en su calculo se utiliza la
velocidad promedio v, que se define como:

v = ervs (2.31)

La formulacion presentada se reduce en el caso de una tnica fase sélida a la formulacién
original para flujo monosélido de Srivastava y Sundaresan [201] (Ecuaciones 2.23 a 2.25).
Estos términos se han introducido de forma andloga a los presentados por otros autores
para otros modelos friccionales [209).

El modelo algebraico expuesto causa la respuesta inmediata de la presion friccional a
cambios en la velocidad de deformacién. En su aplicacién en la simulacién numérica esta
velocidad de respuesta puede generar oscilaciones (inestabilidades) en los resultados. En
esta Tesis se ha implementado la solucién sugerida por Srivastava y Sundaresan [201] que
complementa el modelo con la resolucién de una ecuacion de transporte para el cociente

de presién friccional y presién critica:

9 <ppm-> . (vppri) B (fri/pir')" = (wf7 /0f™) (2.32)

ot pé‘ri pé‘ri T fri

donde * indica el valor calculado segiin la Ecuacién 2.23, v es la velocidad promedio, y
77 es un tiempo caracteristico de relajacién.

2.3.3. Modelo combinado friccional-cinético

El grado de concentracién de las particulas (la fraccién volumétrica en la descripcion
euleriana) marca en gran medida el régimen del flujo granular: viscoso en el caso de flujo
diluido o pléstico (denso).

Ambos regimenes pueden aparecer a la vez en distintas zonas en flujos de importancia
industrial. Por ejemplo, para el caso de lechos fluidos, en la parte superior del lecho
(freeboard) el flujo es diluido dominando los esfuerzos cinéticos, mientras que en la parte
inferior el lecho es denso. En esta parte inferior pueden existir zonas donde dominen
los esfuerzos friccionales debido a la alta concentraciéon de particulas. En la zona de
transicién los dos tipos de esfuerzos son de magnitud comparable. Es necesario, por
tanto, utilizar modelos que puedan predecir el comportamiento reolégico en estas zonas.

Debido a la distinta naturaleza de las teorias que describen ambos regimenes no existe
una teoria unificadora que describa el régimen intermedio. De forma eminentemente
préactica se suelen combinar los modelos viscosos y friccionales, en lo que se conoce como
aproximacion friccional-cinética, principalmente mediante dos formas alternativas.
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La mas sencilla consiste en aplicar los dos tipos de modelos alternativamente estable-
ciendo una fraccién volumétrica critica de empaquetamiento, a través de una fraccion de
vacio minima r;”f . Cuando las concentraciones de sélido son mayores que el valor critico
fijado se utiliza el modelo friccional, y cuando es menor el modelo cinético. Es decir:

Tvis roo> Tmf
Te=9 0 1T (2.33)
TSf” rg > r;”f

Aunque esta aproximacién es utilizada habitualmente (por ejemplo, es la implementada
en el codigo MFIX [209] o en los trabajos de Tesis de Syamlal [205] y Sun [203]), presenta
la desventaja principal de no poder capturar la transicién entre regimenes.

Una estrategia alternativa propuesta por Savage [175], consiste en calcular el tensor de
esfuerzos como la suma de los esfuerzos viscosos y friccionales. Es decir, la presion y la
viscosidad (los dos coeficientes) de una fase sélida s se expresan:

P =p" +pl” (2.34)
ps = pg’ + pd (235)
£ =& + &l (2.36)

Se ha comprobado que esta aproximacién aditiva identifica adecuadamente los dos com-
portamientos extremos del flujo granular y permite, ademas, capturar la transiciéon entre
ambos regimenes [147]. Se ha utilizado con éxito para predecir el comportamiento cua-
litativo de un amplio rango de flujos como el flujo descendente en canales inclinados, el
flujo entre dos placas paralelas, y el flujo a través de poros [201].

2.4. Modelos de transferencia de cantidad de movimiento
entre fases

El coeficiente de intercambio de cantidad de movimiento entre las fases, gas-sélido y
sélido-s6lido, es un parametro clave en la simulaciéon de la hidrodinamica en un lecho
fluido. El intercambio de cantidad de movimiento en flujos sélido-gas, donde las particulas
son relativamente pequenas y su densidad es mucho mayor que la del gas, estd dominado
por las fuerzas de arrastre despreciandose la contribucién de otras fuerzas como la de
sustentacion o la de masa virtual [222].

La fuerza de arrastre de un fluido sobre una particula aislada ha sido ampliamente
estudiada y correlacionada para un amplio rango de ntimero de Reynolds [31, 43]. Sin
embargo, cuando la particula se desplaza en una mezcla gas-sélido, el intercambio de
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cantidad de movimiento es afectado por la presencia de otras particulas, debiéndose
postular nuevas correlaciones que tengan en cuenta estas interacciones.

Se han propuesto diversos modelos para el coeficiente de arrastre gas-sélido ( o €0 1a
Ecuacién 2.4). Dichos modelos proponen expresiones basadas (tipicamente) en datos de
sedimentacién de particulas (e.g. [208]), de experimentacién en lechos empaquetados
(e.g. [57]) o del funcionamiento de lechos fluidos (e.g. [228]). La configuracién experi-

mental utilizada en su formulacién determina su rango de aplicacién.

En presencia de varias fases solidas es ademads necesario cuantificar el intercambio de
cantidad de movimiento entre ellas debido a las colisiones particula-particula, mediante
un término adicional en su ecuacién de cantidad de movimiento f), ..

En el marco euleriano-euleriano, la Teoria Cinética del Flujo Granular proporciona he-
rramientas para el tratamiento adecuado del coeficiente de transferencia sélido-sélido.
Sin embargo, la formulaciéon de expresiones equivalentes para el arrastre gas-solido no
es un problema cerrado. Se continua investigando céomo afecta a la solucién el proceso
de promediado volumétrico de los términos de arrastre [25, 101] y se siguen postulando
nuevos modelos que cuantifican el efecto sobre el arrastre de las estructuras de particulas
no resueltas (por ser su tamafio menor al de la celda computacional; ver, por ejemplo

26] o [237]).

Los modelos de arrastre fluido-sélido y sélido-sélido utilizados en esta Tesis son descritos
en las secciones siguientes.

2.4.1. Modelos de arrastre gas-sélido

La transferencia de cantidad de movimiento gas-sélido suele ser cuantificada mediante
el uso de modelos semi-empiricos que extienden para flujo denso los modelos obtenidos
para flujo muy diluido o considerando una particula esférica aislada. Los modelos asi
obtenidos han de ajustarse para predecir adecuadamente la fluidodinamica del flujo
fluidizado (e.g. la velocidad minima de fluidizacién).

Ademaés, con objeto de contabilizar el efecto en la fluidodindmica de la forma de las
particulas (i.e. particulas no esféricas) o de incluir el efecto de clisteres de particulas
que afectan al arrastre (muy importante en el tratamiento de sélidos cohesivos), estos
modelos suelen utilizar un didmetro aparente de la particula o un didmetro equivalente
para el claster de particulas.

La aplicaciéon en modelos eulerianos de los modelos desarrollados para una particula
aislada requiere la integracién de las fuerzas de arrastre para cada volumen de control,
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habitualmente como el sumatorio aplicado sobre las particulas en él contenidas. El uso
de valores promedio de particula en la celda computacional necesita especial cuidado.

Estos modelos son capaces de capturar las estructuras observadas experimentalmente
que se producen en el flujo gas-sélido (e.g. burbujas o agrupaciones de particulas). Para
ello, la discretizacién espacial utilizada ha de resolver las estructuras del tamano de
particula (=~ 10 — 100 veces su tamaiio) [4, 9].

Sin embargo, algunas configuraciones requieren el uso de mallas gruesas para que su si-
mulacién sea computacionalmente abordable (e.g. equipos industriales). En estos casos
para capturar las estructuras no resueltas se han propuesto distintas soluciones como la
introduccién de términos de filtrado (ver, por ejemplo, [25, 101]), la modificacién de los
coeficientes de arrastre en funcion de la presencia de particulas a partir de modelos com-
plementarios [237], o el uso de un didmetro equivalente para los clisteres de particulas
[68]. Para las simulaciones llevadas a cabo en esta Tesis es viable utilizar un refinado
suficiente no requiriendo la aplicaciéon de este tipo de submodelos.

De los distintos modelos que se pueden encontrar en la literatura para flujo bifasico gas-
solido sélo algunos son extensibles de forma consistente al modelado del flujo con varias
fases sOlidas. Para que el modelo sea consistente, la fuerza de arrastre para una fase p, de
fraccién volumétrica r,,, debe ser la misma independientemente que la fase se represente
como una unica o mediante la agregacién de Ny fases idénticas r, (donde 7, = Y, 7¢).

En esta seccién se indican los modelos de arrastre aplicados en esta Tesis, expresados
de manera consistente (en el sentido del parrafo anterior). Las definiciones siguientes
utilizan el niimero de Reynolds basado en la velocidad relativa entre fases:

sds s
Re,, — P2dslts =~ Wl (2.37)
Hg

Modelo de Syamlal y O’Brien [208] Este modelo se basa en las mediciones para la
velocidad terminal de una particula aislada. Los autores postulan la siguiente correlacién,
donde el coeficiente de arrastre es solo funcién de la fraccion volumétrica de las fases y
el nimero de Reynolds relativo [172]:

. 3rsr Reg
fgs = 4d ?pgCp ng‘Vg — Vgl (2.38)

donde el coeficiente de arrastre, Cp, se toma de Dalla Valle [50]:

2
V..
Cp= [0,63+4,8 2.39
D ( ) + 4, R639> ( )
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Para la velocidad terminal de la fase sélida Vs se utiliza la correlaciéon planteada por
Garside y Al-Dibouni [69]:

Vis = 0,5(—A + /A2 +0,24BRe,) (2.40)
siendo:
A =0,06Resq — ry*t (2.41)
_ {0,87"3728 ry < 0,85 2.4
7205 rg > 0,85

Modelo de Wen y Yu [228] El coeficiente de intercambio de cantidad de movimiento
entre el fluido y sélido propuesto por estos autores para sistemas diluidos (0,001 < ry <
0,63) es:

3 . rsT _
7s = =Cb s"9Pg |vs — vg]rg 2,65 (2.43)
4 dg

donde

rqResg

(2.44)
0,44 rqResg > 1000

Cp = { Rery (10 +0,15(rgResg)%") - ryResg < 1000

Modelo de Ergun [57] Ergun propone una correlacién empirica para la caida de

presién en lechos empaquetados (ry < 0,8). A partir de dicha expresién se puede obtener?

igualando la perdida de presion y la fuerza de arrastre, una expresion para el coeficiente
de arrastre:

rs(L=rg)iy

v = 150" 1 1,757sPalVs = Val

2.45
rod? ds (245)

Modelo de Gidaspow et al. [74] El modelo de Gidaspow [74] es una combinacién
de los dos modelos anteriores, utilizando cada uno de ellos para el régimen para el que
ha sido propuesto.

o | 150melorgdia g g5 Tspalvezval para 4 < 0,8
fo= ods : (2.46)
gs 3 (1 TsTaPg —2,65
1Cp = vy — vyl para 74 > 0,8

donde Cp se expresa segun la ecuacion 2.44.

9Si, como es habitual en la deduccién de expresiones para el coeficiente de arrastre, se supone el estado
estacionario y se desprecia la aceleracién, la gravedad y la friccién con las paredes.
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Esta expresién, aunque utilizada frecuentemente en la literatura, presenta una disconti-
nuidad en el coeficiente de transferencia en ry = 0,8 que puede llevar a inestabilidades
numéricas. Para evitarlas Huilin y Gidaspow [95] proponen el uso de una funcién de
suavizado:

95 = Bgfgslry<os + (1 = Bg) fgslry>0.8 (2.47)
donde

+0,5 (2.48)

1,75(r, — 0,8
B, = arctan <150’(Tg’))
7

2.4.2. Modelos de arrastre sdlido-sélido

Los modelos de arrastre sélido-sélido cuantifican el intercambio de cantidad de movi-
miento debido a las colisiones y rozamiento entre particulas de distintas fases.

En la aproximacién euleriana este coeficiente puede obtenerse mediante un calculo esta-
distico de estas interacciones para el conjunto de particulas en el volumen de control. La
Teoria Cinética del Flujo Granular permite cuantificar estas interacciones y la deducciéon
de expresiones para este término.

Modelo de Syamlal [206] Estos autores deducen la siguiente expresién para el arras-
tre solido-solido entre particulas esféricas y suaves:

3 1pppTape(dp + dg)® ( 7T>
b= = 14+ Cr— ) Gopg (14 €pg) [Vp — Vgl (2.49)
ap r Pq pq P q

4 (deg + qug) 4

donde Cf, es el coeficiente de friccién, que tiene en cuenta el intercambio de cantidad

de movimiento por el rozamiento entre particulas (ley de Coulomb). Este término habi-
tualmente se desprecia (C'y, = 0).

Modelo de Manger [131] Este autor propone un coeficiente de arrastre sélido-s6lido
en funcién de la presién colisional y de la temperatura granular de ambas fases, evaluadas
de acuerdo con la formulacién de la Teoria Cinética del Flujo Granular de Mathiesen
et al. [133].

2 2
o =iy { 3 E(mp®p+m‘1@q) (2.50)
ap pq dpg \ T mgq@p@q
1 T 0,0, |V, VO In(m,0,)
- In'? pq p_ VP »p
T eyl [V "l e, 10,02 e | TV in(m,o,) ] }
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2.5. Modelado de la transferencia de calor gas-sélido

En esta Tesis se considera una tnica fase gaseosa ¢, que intercambia calor con multiples
fases granulares s, despreciando el intercambio directo entre estas ultimas. La transfe-
rencia de calor entre la fase gaseosa y cada una de las fases solidas se asume (en su
formulacién) proporcional a la diferencia de temperatura. Estos términos de transferen-
cia de calor se introducen en la ecuaciéon para la temperatura de la fase gas y de las fases
sélidas (Ecuacién 2.6), respectivamente de la siguiente forma:

Qg = ZQgs i Qgs = fffs (Ts — Ty) (2.51)
Qs = Qsg ; Qsg = f;Lg (Ts — Tg) (2.52)
siendo fghS = f;’g (y por tanto Qs = —Qys).

La transferencia de calor entre la fase gaseosa y las fases sélidas ocurre a través de la

pelicula de gas que rodea a la particula. Para evaluar el coeficiente de transferencia de
h
gs
nimero adimensional de Nusselt Nugy, asociado a la particula:

calor se recurre a leyes fisicas o a correlaciones empiricas, normalmente a través del

6r,r
h __ g's
fgs_ d2

s

Il Nugs (2.53)

donde FZ; es la conductividad térmica del gas y ds es el didmetro de particula.

La presencia en la expresiéon anterior de la fracciéon volumétrica de ambas fases anula
el flujo de calor cuando la fase sélida no estd presente. En esta Tesis se utiliza esta
expresion, sin embargo en otros codigos (ver, por ejemplo, [209]) no se incluye en esta la
cantidad de materia de la fase sélida pudiéndose predecir la existencia fuerzas de arrastre
en ausencia de sélido.

Entre las correlaciones empiricas disponibles en la literatura para el niimero de Nusselt
Nugs en lechos fluidos (ver, por ejemplo, [205] o [177]), se ha optado por la propuesta
de Gunn [83], védlida para flujos granulares en un rango de fraccién volumétrica de gas
rp = 0,35 — 1,00 y un ntimero de Reynolds Regs < 1,0 X 10%, que es la opcién utilizada
como base en los codigos comerciales MFIX [209] y Fluent [64], y su formulacién es la
siguiente:

Nugs = (7= 10rg +5r2) (1+0,7Reg2 Pry/?)
+ (1,33 — 247, + 1,2r§) Re%TPrl/? (2.54)

donde Regys es el nimero de Reynolds, basado en el didmetro de las particulas de la fase
s y la velocidad relativa (definido en la Ecuacién 2.37); y Prg es el nimero de Prandtl
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de la fase gaseosa:

C
Pry = % (2.55)
p

2.6. Modelado de la conductividad de las fases solidas

El modelado de la transferencia de calor por conduccién entre las particulas no es sencilla.

Como sefiala Syamlal [205], el coeficiente de conduccién térmica (I'7) no debe igualarse

T
en el sélido

a la del propio material (I'l' # ' ) puesto que la distribucién granular reduce
considerablemente la conduccién de calor (especialmente en lechos diluidos). Eviden-
cias experimentales, sin embargo, indican que la presencia de fases sélidas incrementan
considerablemente la transferencia de calor lecho-pared, y este fenémeno no se puede

reproducir si se desprecia el flujo de calor entre particulas (I'Z = 0).

Los mecanismos de transferencia de calor de particula a particula son complejos. Existen
correlaciones empiricas que tienen en cuenta las distintas contribuciones al flujo por
conduccion:

= la que se produce a través del drea de contacto directo entre las particulas,
= aquella que se produce a través del fluido atrapado entre las particulas,
= el flujo radiante entre las particulas,

s la resistencia a la transferencia de calor debido a la inhibicién del movimiento de
las moléculas de gas entre las particulas (efecto Smoluchowski).

En este trabajo se ha optado, entre los modelos disponibles en la literatura, por el
utilizado por Syamlal y Gidaspow [207]. Es un modelo sencillo, aplicable a lechos fluidos
y que, basado en datos experimentales, supone que el coeficiente de transferencia de
calor entre s6lidos es proporcional al del gas. Es decir, que la conductividad térmica de
la fase granular es un multiplo del de la fase gas. Para valores tipicos de I'T y r4 €l valor
del cociente I'T'/ I‘g estd comprendido en el intervalo 1,0 — 5,0.

2.7. Densidades de la fase gas y sélidas

El cierre de las ecuaciones de transporte requiere una expresion que determine la densidad
en funcién, en su caso, del resto de propiedades termodinamicas.
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La densidad de la fase gaseosa se calcula como la correspondiente a una mezcla de gases
ideales. Se calcula como la siguiente funcién de la presién, temperatura y composiciéon
quimicas:
(o4
p Yg

- g _ 2.56
R.T, & We VoP (2.56)

Pg

donde W< es el peso molecular de la especie quimica a. La densidad del gas p, en
ocasiones se expresa (ultima igualdad) en funcién del coeficiente de compresibilidad
adiabatico v,.

La densidad de las fases sélidas se calcula a partir de la densidad de sus componentes

p% como:

1 «
— -y % (2.57)
ps 5P



CapriTuLo 3

Modelado de la reaccién quimica y de la
transferencia de materia entre fases

Las fases presentes en un lecho fluido reactivo experimentan procesos de transferencia
de masa y de reacciéon quimica. En este capitulo se presentan los modelos necesarios
para la descripcién numérica de estos fenémenos, tanto de forma general, como de forma
especifica para la combustiéon de carbon. Se discute también el tratamiento necesario de
los modelos para su utilizacién en la simulacién euleriana-euleriana del flujo multifasico
como términos fuente en las ecuaciones de transporte.

El modelado de los procesos quimicos y de transferencia de masa comienza con la descrip-
ci6n numérica de la estructura y composicién de la particula combustible (Seccién 3.1).
Cada uno de estos procesos (tipicamente secado, devolatilizacién, y reaccién quimica),
que se introducen en la Seccién 3.2, se modela habitualmente de forma independiente,
y se incluye en las ecuaciones de transporte resueltas como un nuevo término fuente.
El tratamiento de este término fuente de transferencia de masa en las ecuaciones de
transporte se describe en la Seccién 3.3.

La transferencia de masa puede modificar el tamano de la particula de carbén. El cambio
de tamano de carbén en modelos eulerianos puede modelarse mediante la resolucién de
una nueva ecuacién de transporte como se describe en la Seccién 3.4.

La parte final del capitulo describe, en distintas secciones, los modelos especificos para
los distintos procesos que tienen lugar en la particula: secado (Seccién 3.5), reaccién
quimica (Seccién 3.6) y devolatilizacién (Seccién 3.7).

45
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3.1. Modelado de la particula de carbén

La descripciéon del modelado de la particula de carboén se ha dividido en dos apartados.
En el primero se estudia la descripcién numérica de la composicién de la particula de
carbén (Seccion 3.1.1). En el segundo se trata el modelado de la estructura interna de
la particula (Seccion 3.1.2).

3.1.1. Modelado de la composiciéon del carbén

El carbén es una estructura macromolecular heterogénea mayoritariamente organica.
Esta estructura comprende una gran variedad de compuestos organicos e inorganicos.
La mayor parte de compuestos son organicos; ademés de C, H, N, y O, se encuentran
(entre otros) S, Fe, Ca, Al, Si, Zn, Na, K, o Mg [193].

La composicién en especies quimicas y la composicién atémica de carbén se determina
mediante dos tipos de andlisis: inmediato y elemental.

El andlisis inmediato se realiza en cuatro etapas, en las que se somete al carbon a distintas
temperaturas y atmosferas. La pérdida de peso medida en cada etapa se atribuye a una
componente:

= Humedad: Peso perdido en atmosfera inerte a 378K.

= Volatiles: Peso perdido en atmosfera inerte a 1300K.

» Carbono fijo: Peso perdido en atmésfera oxidante (O,).
= Cenizas: Peso restante.

El anélisis elemental se realiza por distintas técnicas analiticas, en las que se determina
su composicion en C, O, H, N, y S. Ademés es comun incluir, como un elemento adicio-
nal, las cenizas, que estan formadas principalmente por una mezcla de diversos éxidos

(e.g. MgO,).

En funcién de su composiciéon elemental (de mayor a menor contenido en carbono y
relacién elemental entre hidrégeno y carbono) los carbones se suelen clasificar como [193]:
antracita, bituminoso, subbituminoso, y lignito. Estudios detallados sobre la estructura
y composicién de distintos carbones se pueden encontrar en [100].

La particula de carbén puede modelarse como diversas cadenas de polimero que se
rompen (despolimerizan) y reaccionan quimicamente [148]. Sin embargo este tratamiento
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estd limitado, por su alta demanda computacional, a particulas aisladas de carbén y a
ciertos procesos (e.g. devolatilizacién [150]).

Para que el modelado de la particula en célculos de Fluidodindmica Computacional
sea viable, con los recursos computacionales habitualmente disponibles, a menudo se
considera que cada particula estd compuesta tnicamente por las fracciones resultantes
del andlisis inmediato: carbén bruto o coal, carbono fijo o char, humedad y cenizas. Los
compuestos de azufre y nitrégeno, no considerados explicitamente, se pueden tener en
cuenta en las sustancias volatiles liberadas (en forma de compuestos como NH;, H,S o
HCN).

En esta Tesis el carbén se modela como una fase multicomponente formada por las
cuatro pseudo-especies quimicas medidas en el andlisis inmediato.

3.1.2. Modelado de la estructura de la particula reactiva

Una particula reactiva experimenta a medida que avanza la reaccién quimica cambios en
su composicién quimica, densidad y/o tamano. Estos cambios pueden generar variaciones
espaciales internas a la particula. El modelo de particula permite considerar como afectan
estos perfiles a las tasas totales de reaccién quimica y de transferencia de masa que
aparecen en las ecuaciones de transporte.

Se presentan a continuacién tres modelos cldsicos para representar la particula reactiva
que describen comportamientos extremos [85, 86, 121, 193]:

» El ‘modelo uniforme’ (UM, del inglés Uniform Model) considera que la reaccién se
produce uniformemente de forma distribuida en toda la particula, siendo su compo-
sicién quimica y temperatura uniforme. La suposicién es valida cuando la difusién
de los reactantes dentro de la particula es suficientemente rapida comparada con
la tasa de reaccién quimica.

En este modelo el tamafio de la particula se mantiene constante y, debido a la
pérdida de masa, la densidad disminuye.

» El ‘modelo de niicleo decreciente’ (UCM o SCM, del inglés respectivamente Unez-
posed core model o Shrinking core model) describe la particula como un nicleo no
reaccionado, limitado por el frente de reaccién y rodeado por una capa de material
reaccionado (y por tanto inerte). La reaccién se produce cuando los reactantes
gaseosos atraviesan esta capa y se ponen en contacto con el nicleo reactivo.

En este modelo el tamafio de la particula y la composicién de su nicleo se man-
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tienen constantes. La densidad de particula varia por el cambio de la composicion
quimica promedio (causada por el cambio de tamafio de la capa reaccionada). Un
ejemplo de su aplicacién para la combustién de carbén puede encontrarse en Wen,
C. Y. et al. [229].

El ‘modelo de particula decreciente’ (SPM, ECM, o ASM del inglés respectivamen-
te Shrinking Particle Model, Exposed Core Model o Ash-Segregated Model) describe
la particula como un nicleo no reaccionado donde se produce la reaccién. El mo-
delo considera que los productos de la reaccién formados en la superficie de la
particula se desprenden. El nicleo no reaccionado de la particula esta por tanto
constantemente expuesto al gas del entorno.

El tamano de la particula se reduce por accién de la reaccién quimica, mantenién-
dose, en cambio, la densidad constante.

En lechos fluidos esta situacién ocurre habitualmente por efecto de la atricion entre
las particulas [193] o de la alta velocidad relativa entre el gas y las particulas [19].

La aplicacion de estos modelos a una particula aislada permite deducir expresiones para

calcular su cinética quimica global. En su deduccién se suelen realizar las siguientes

aproximaciones [193]:

Las particulas se suponen homogéneas en todas las direcciones excepto en la que
se produce la transferencia de masa. Por ejemplo, para particulas esféricas solo hay
variacion en la direccion radial.

La velocidad del gas en el interior de la particula es despreciable.
Las particulas son isotermas.

Las concentraciones (de cualquier componente quimico) se suponen iguales a cada
lado de una interfaz (gas-particula o nicleo-cenizas).

Las transferencias de calor y de masa son independientes.

Los poros de la particula no se bloquean debido a que no se producen cambios en
la estructura de la particula.

Los procesos de transporte y reaccién quimica que ocurren en la particula pueden
tratarse independientemente.

En esta Tesis se aplica el ‘modelo uniforme’ de tamafio constante, y un ‘modelo de

particula decreciente’ que considera variable, ademéds de su tamano, la densidad del
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nucleo en aquellos casos en los que se considera un cambio de tamafio de la particula de
sélido.

El calculo de las tasas de reaccién quimica heterogénea se presenta en la Seccion 3.6.2.

3.2. Procesos de la particula de carbén en el lecho fluido

La particula de carbén sufre una serie de procesos en el lecho fluido que suelen clasificarse
en tres (Figura 3.1):

1. Secado, que consiste en la evaporacion del agua condensada en la particula (que
pasa a la fase gaseosa).

2. Devolatilizacién o pirdlisis, que es la descomposicién del carbén (en gases ligeros,
tar! y char) por la accién térmica.

3. Gasificacién (reaccién quimica entre el carbono de la particula sélida y los gases
que la rodean) y combustién?.

La evaporacién requiere el calor necesario para el cambio de fase, y la devolatilizacion la
energia necesaria para la ruptura de enlaces de la estructura macromolecular del carbén.
Esta ruptura causa la liberacién de las sustancias volatiles contenidas en el carbén (que
incluyen especies quimicas como CH,, C,Hg, CO,, Hy, H,O, NH;, HyS o HCN). La
devolatilizacion se inicia cuando se alcanza suficiente temperatura (=~ 7 > 750K).

El carbono fijo o char, remanente en la particula tras la devolatilizacién, reacciona
quimicamente con los compuestos presentes en la corriente del gas formando productos
gaseosos (combustién heterogénea y gasificacién) y dejando cenizas (material inerte)
como residuo.

En el modelado de la oxidacién y gasificacion del char las reacciones quimicas que se
deben tener en cuenta son, al menos:

C(s) + Oy = CO, AHgc=—394 kJmol ! R1
C(s) + 3 0, — CO AHY g =—110,5 kJmol ! R2
C(s) + CO, = 2CO AHY 1 =172,6 kJmol ™! R3
C(s) + H,O0 — CO + H, AHYg=131,4 kJmol ! R4

1 El tar esta compuesto de compuestos organicos e inorganicos relativamente pesados que escapan de
la matriz de s6lido como gases y liquidos en forma de niebla[193].

2 Habitualmente la reaccién se denomina combustién, en lugar de gasificacién, cuando el reactante es
oxigeno O,.
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Algunos autores combinan estas reacciones quimicas en distintas proporciones o incluyen
la reaccién quimica del char con otros gases, como el hidrégeno (e.g. [193]).

Los productos de la devolatilizacién, gasificacion y combustion heterogénea pueden seguir
reaccionando en la fase gas, por reaccién quimica homogénea; ésta se trata més adelante
en la Seccion 3.6.1.

~

H2S, N2, CO, Combustién homogénea
COz2, C2Hs, CO2, CHs + 2 02 » 2 H20 + CO2
CHa, H2 , 2CO+02-2CO02
atilizacia Carbon ¢ 2Hz + 0252 H:0
Devolatilizacion bruto " CO + H20 2 H2 + CO2
"N Ceniza
Carbonog ’ Evaporacion
Gasificacion fijo Agua
+H20,H2,CO2 H20
- CO, Hz,
H2S,N2 ... +02- CO,COz2
Combustién carbén
Combustién heterogénea

Figura 3.1: Procesos en la combustién de una particula de carbén

3.3. Modelado de la transferencia de masa

Los modelos de transferencia de masa dan cuenta del intercambio de especies quimi-
cas entre fases. En los flujos considerados en esta Tesis, los procesos que dan lugar a
intercambio de masa entre fases son:

= El secado de la particula;
s La devolatilizacién de la particula;
= La reaccién heterogénea.

En la presente Tesis, en los procesos de transferencia de masa se modela la masa transfe-
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rida de cada especie quimica. Esta tasa de transferencia de masa de una especie quimica

a (por ejemplo, agua) en un proceso de transferencia x dado (por ejemplo, secado de la

o,z

particula) de la fase g a la fase p serd representada como gy

. La masa recibida por la

QT g

fase p es la donada por la fase ¢; es decir, gy v

La masa total recibida por transferencia por la fase p de la fase ¢ debido al proceso de
transferencia x es:

rigy = DTy (3.1)
«

En los modelos eulerianos-eulerianos la transferencia de masa se representa, haciendo uso
de estas tasas, mediante un término fuente en la ecuacién de transporte para la fraccion
mésica de la especie « en la fase p (Ecuacion 2.2) y en la ecuacion de conservacion de la
masa de fase (Ecuacién 2.3):

My =% Mp®=7%"% g? (3.2)
T q

xT

M= S M = S i, (33
T q

T

donde M? y M®® se han introducido aqui para representar de forma compacta el término
fuente por transferencia global de masa y el debido a cada proceso x en la ecuaciéon de
transporte de ¢.

La materia transferida a la fase p transporta consigo otras de las propiedades de las
fases donantes ¢ tales como cantidad de movimiento o energia. El transporte entre fases
de estas propiedades se incluye como un término fuente en las respectivas ecuaciones de
conservacién (Ecuaciones 2.4 y 2.6):

My =3 MJ" =3 > tigVa (3.4)
T T q
ME =M - S S Y O, 33)
r q «

X
donde el superindice x indica proceso, y el subindice x senala el valor de la propiedad
(e.g. v) en la masa que se transfiere en ese proceso. Para evaluar este valor, se considera
habitualmente que la masa transferida tiene las mismas propiedades que la fase donan-
te [64, 123, 209]. Esta consideracién es aplicada en esta Tesis. En consecuencia en esta
memoria el subindice x senala el valor de la propiedad en la fase donante.
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= —>

Tiempo

® Particula @ Particula "Shadow"

Figura 3.2: Esquema del método "shadow"para el transporte del tamafio de particula
3.4. Modelado del cambio del tamano de particula

El tamano de particula varia en el lecho debido a procesos fisicos y quimicos, tales como
aglomeracion, atricion, fragmentacion por gradientes térmicos, o consumo por reaccién
quimica.

Para representar este cambio de tamafio, en los modelos eulerianos, se puede representar
una fase sélida como varias fases con un tamano distinto, y tratar el cambio de tamaifio
como una transferencia entre estas. Ejemplos de modelos para el calculo de las tasas de
transferencia en estos esquemas se pueden encontrar en los trabajos de Loschkin [128] y
Pikkarainen [167] (tomados de [145]).

Otra opcion, utilizada en esta Tesis y compatible con la anterior, es considerar que el
tamano de la particula en la fase, aunque localmente tinico, evoluciona con el tiempo
y utilizar una ecuacién de transporte para su calculo en cada punto. Esta ecuacion se
puede deducir utilizando una generalizacién de la técnica shadow de Spalding [197]. El
nombre shadow hace referencia en la propuesta original al uso de una fase adicional,
denominada shadow phase, que sigue exactamente (“shadows”) a la fase sélida pero sin
intercambio de masa. La generalizacion del modelo shadow ha sido usada anteriormente
con éxito para el modelado euleriano-euleriano de la combustién de carbén [66, 67].

En la generalizacion, la idea es comparar el volumen real de la particula sélida local, V),
con el volumen de una particula imaginaria que hubiera sufrido los mismos procesos (y
en particular los convectivos y de dispersién turbulenta) pero sin modificar su volumen
inicial Vpo. Para ello se define y transporta una nueva variable, que es el ratio del volumen
inicial de la particula de la fase al volumen local: s, = V;DO /Vp. La cantidad transportada
(en la Ecuacién 3.6 mas adelante) es el producto 7,5,, que tiene el sentido fisico de
fraccién volumétrica de fase shadow; es por tanto la fase shadow en la formulacién
original de Spalding [197].
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Esta variable s, se define para cada fase sélida p cuyo tamano puede cambiar; en la
correspondiente ecuacion de transporte se incluyen términos fuente correspondientes a
todos los procesos x,, que no contribuyen a una disminucién de tamano:

0 .
9t (Tpopsp) + Vo (rpppvpsp) = Z qu; (3.6)
In q

La solucién de la ecuacién anterior proporciona r,s,, que es la fraccién volumétrica local
que habria si las particulas no cambiaran de tamafno por los procesos x de transferencia
de masa distintos de x,,.

En cada punto, el tamafio d, de la particula en la fase p se calcula a partir de la variable
transportada s, y el tamano inicial dg:

dy = dp/(sp)"/* (3.7)

3.5. Modelado del secado de la particula de sélido

El secado del carbén consiste en la evaporacion del agua condensada en la particula.
Existen varios tipos de modelos para la descripcién de este proceso, en funciéon de que
el mecanismo controlante sea la transferencia de calor, la transferencia de masa o una
combinacién de ambas.

Este cambio de estado estd gobernado por la temperatura del sélido, la transferencia
de calor hacia la particula, la transferencia de masa hacia la superficie del sélido y la
concentracién de vapor de agua en la fase receptora. Debido a que las condiciones de
un lecho fluido provocan un rapido calentamiento de las particulas, a que la humedad
se encuentra principalmente en la superficie de la particula, y a que la concentracién
de agua en la fase gaseosa (aire) suele ser pequena respecto a los valores de saturacién
habitualmente se considera que el proceso gobernante es el de transferencia de calor.

Para su modelado se suelen realizar dos suposiciones. La primera es que las particulas
liberan su contenido en agua al gas cuando su temperatura alcanza la de ebullicién
(tipicamente?, T,;, = 373K). La segunda es que la temperatura de la particula se mantiene
constante mientras dura el proceso de evaporacion, puesto que todo el calor que recibe
del gas se invierte en el proceso de cambio de estado de agua liquida a vapor.

3 Este valor varia con las condiciones del ambiente y puede ser funcién de las propiedades de la particula
(e.g. de su porosidad [233]).
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La tasa de transferencia de calor desde la fase gaseosa (disponible para el secado) es:

(T, —T. T, > T.
Qgs — gs( g s) g s (38)
0 Tg <Ts

donde fys es el coeficiente de transferencia de calor gas-sélido (ver Seccién 2.5).

La tasa de evaporacién (i.e. transferencia de masa) se expresa, en consecuencia, en
funcién de este calor como:

H,0,Secado . H,0,Secado Qgs
sg = -

M =—1m Ah, (3.9)

donde Ahyp es el calor latente de evaporacién.

Este tipo de modelo es habitualmente empleado en la simulacién del flujo gas-sélido,
aunque su uso en modelos eulerianos puede dar lugar a resultados incongruentes. En
particular, puede predecir la existencia de particulas a una temperatura superior a la de
saturacién que, sin embargo, contienen todavia humedad.

La razon de este comportamiento no fisico es el tratamiento euleriano de las particulas.
Un celda computacional puede recibir de celdas vecinas particulas con una historia dife-
rente, y sus caracteristicas son entonces promediadas. A modo de ejemplo, el resultado
de la mezcla en la celda de particulas himedas a baja temperatura y de particulas secas a
alta temperatura puede dar lugar a particulas (promedio) hiimedas con una temperatura
superior a la de ebullicion.

El modelo propuesto en esta Tesis [48], que remedia las deficiencias antes senaladas,
postula que el agua liquida puede evaporarse utilizando la energia extra disponible debida
al sobrecalentamiento (respecto a la temperatura de evaporacién) de la fase granular.
Dicha energia se calcula mediante la siguiente expresion:

VSPSCPS(TS—Teb) Ts > Teb

Qgs = At 3.10
o T, < T, (3.10)

donde At es el intervalo de tiempo (el paso temporal en la simulacion).

El modelo de secado propuesto en esta Tesis considera que la energia disponible para la
evaporacion es el calor recibido por conveccién desde la fase gaseosa (Ecuacién 3.8) mas
la energia disponible debido al sobrecalentamiento (Ecuacién 3.10). El modelo evalia
la masa de agua transferida a la fase gaseosa como el cociente entre la energia total
disponible y el calor latente de evaporizaciéon (Ahyp), siempre que no exceda el contenido
de agua de la fase granular. La expresion final para el término fuente en las ecuaciones
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de conservacion de la fase gas debida al proceso de secado es:

H,O
Qs + Qgs T'sPsYs 2

H,0,Secado .
Ma,Secado — o2 = —min 3.11
s 9 Ahy, At ( )
Secad . Secad. . H,0,Secado
Msm, ecado :_msgeca o _ _msg2 (3.12)
,Secado ___ - Secad,
MY Secado __msgeca ° v, (3.13)
T,Secad . Secad. H,0
Ms ,Secado :_msgeca 0 Cps 22, (3.14)

Los términos fuente de la fase gaseosa, para el proceso de secado de la fase solida s, son
de la misma magnitud y signo contrario (M?S“ado = — M$Secado),

Una discusién detallada del modelo presentado puede consultarse en [48].

3.6. Modelado de la reaccién quimica

En general, un sistema quimico con R reacciones puede expresarse como:
Td N T . —
E VolrXa = g Vo'rXa r=1,..,R R5
« (0%

donde x,, es el simbolo quimico de la especie «, v, son los coeficientes estequiométricos,
r es la r-sima reaccién quimica, el superindice r4 indica reacciéon directa y el superindice
r; reaccién inversa.

Cada reaccién quimica en el lecho fluido puede ser homogénea (todos los reactantes en
fase gaseosa) o heterogénea (reactantes en fase gaseosa y en fase sélida). Los modelos
para las tasas de reaccién heterogéneas deben incluir las limitaciones que impone la
transferencia de masa a que los reactivos se pongan en contacto.

Las leyes que definen la tasa de reaccién quimica homogénea y heterogénea y su aplica-
cién al tratamiento euleriano de las particulas se describen en los apartados siguientes.

3.6.1. Modelado de la reaccion quimica homogénea

Cuando las reacciones quimicas R5 gaseosas son elementales?, la tasa de reaccién neta
w, de la reacciéon quimica r es:

. l/Td~ VTi
Oy = koo, TT Xl = Ky, T [Xa]" (3.15)

o «

4 Una reaccién elemental es una reaccién en la que no se han detectado compuestos intermedios o
no necesitan ser postulados para describir la reacciéon a nivel molecular. La reaccién elemental, en
consecuencia, se asume que ocurre en un Gnico paso y a través de un tnico estado de transicién [135].



56 Capitulo 3 Modelado de la reaccion quimica y de la transferencia de materia

donde [X,] es la concentracién molar de la especie «; k,, y ky, son respectivamente las
constantes de reaccién directa e inversa de la reaccién r.

La constante de reacciéon directa k,, se expresa mediante la ley de Arrhenius:

E
b T
kr, = AT exp (— RCT> (3.16)
donde A, es el factor pre-exponencial, b, es el exponente de la temperatura, F, es la
energia de activacion y R, es la constante universal de los gases.

La constante de reaccién inversa k,, se relaciona con la constante de reaccién directa,
k. mediante la constante de equilibrio k., :

k

kn- = ; kre = €xp (_

AZ°
Nl
ki, ) (317

R.T
donde AZ° es el cambio de la energia libre de Helmholtz en el estado estandar.

Los sistemas quimicos presentados en la literatura no suelen estar compuestos tinica-
mente por reacciones quimicas elementales, cuya cinética se ha descrito. Frecuentemente
en estos se incluyen reacciones quimicas que sintetizan en una expresion tnica la combi-
nacién de varias reacciones quimicas elementales, o las representan mediante ecuaciones
globales cuyos parametros se ajustan experimentalmente. El cdlculo de la tasa de las reac-
ciones quimicas no elementales suele mantener la expresién de Arrhenius (Ecuacién 3.16),
pero pueden aparecer exponentes que no coinciden con los coeficientes estequiométricos,
o puede ser funcién de especies que no aparecen explicitamente en la expresion de la
reaccién quimica.

La tasa de produccién de una especie @, W, €s:

o = Y (Vity = vEL) o (3.18)
PN

Va,r
El calor generado por la reaccién homogénea se calcula a partir de las tasas de reaccién

O =D Vardph® =Y woh® =Y —Aho, (3.19)

donde h® es la entalpia especifica de la especie quimica «, y —Ah, es el calor de reaccién
especifico (—Ah, =Y, Vo rh%).

COIMo:

En las ecuaciones eulerianas de conservacion presentadas, el término fuente debido a la

tasa de reaccion homogénea W™ se expresa por unidad de volumen fisico utilizando la
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fraccién de volumen que ocupa la fase gas (rp):

kg kg m3
o __ - hom [$ 2 a 14
S5 = el [y = e [ 1) (3.20)
y analogamente en la ecuacién de conservacién de energia:
T - h .
Sy =wp'™ = wrgry (3.21)

La resolucién del sistema, de ecuaciones diferenciales ordinarias formado por las tasas de
reacciéon quimica homogénea de las Ecuaciones R5 requiere, por las diversas escalas de
tiempo involucradas, el uso de pasos temporales pequenos y métodos de integracién es-
peciales [35, 90]. Estos métodos habitualmente estdan disponibles en paquetes de software
especifico dedicados a la resolucién de estos sistemas (e.g. [79, 114, 115]). En esta Tesis,
para su resolucién, se utiliza el software Cantera, disenado con el proposito de resolver
de una manera eficiente este tipo de sistemas quimicos (Seccién 4.4.2).

3.6.2. Modelado de la reaccion quimica heterogénea

La tasa de reaccién quimica w, (Ecuacién 3.18) puede ser utilizada para calcular la tasa
cinética de reacciones quimicas homogéneas W™ y heterogéneas w"*!. No obstante,
el tratamiento de las reacciones quimicas heterogéneas puede incluir en esta tasa la
limitacién impuesta por la transferencia de masa. De esta manera, se distingue entre la
‘tasa de reaccion intrinseca’, que no incluye los efectos de transferencia de masa, y la

‘tasa de reacciéon quimica global’, que los incluye.

La forma concreta de la tasa de reaccién depende del modelo de la particula utilizado
(ver Seccion 3.1.2), aunque las expresiones resultantes pueden reducirse a una expresién
general que tiene en cuenta tres resistencias a la reaccién [193]:

reac

LSUP — P = kpp™e™ 3.22
Yo T kv 1kt Lk, TP (3:22)

donde el superindice sup indica que se trata de una tasa superficial (por unidad de
area), la concentracion del reactante gaseoso se ha expresado en funcién de su presién

. areac . .7 7’ . .
parcial p®s  (que es habitual en reaccién heterogénea), y 1/k; representan las distintas
resistancias a la reaccién presentes:

s k; a la difusién a través de la capa limite gaseosa;

s k. a la difusion a través de productos que rodean el nicleo;
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= k, en el nucleo, a la reaccién quimica.

En general, la forma de las expresiones para las resistancias k; depende del modelo de
particula utilizado, y su magnitud determina el proceso que controla la tasa de reaccion
global. Una deduccién detallada de las expresiones para distintos modelos de particu-
la (y geometrias) se puede consultar en la literatura [85, 121, 193]. Un ejemplo de la
aplicacién de uno estos modelos en la obtencién de las tasas cinéticas a partir de datos
experimentales para una particula de carbén puede consultarse en [17].

sup

La tasa de reacciéon quimica (intrinseca) wi'? se expresa habitualmente segin la ecuacién
bl

T‘BCLC)

de Arrhenius (en funcién de la presién parcial del reactivo gaseoso ag“*). En este caso

la expresion para la resistancia a la reaccién quimica k,, es:

WP = AT exp(T,/Ty) p™s " (3.23)
kn = AT expT,/T; (3.24)

. .7 . SU 7 .
La tasa de difusion en la capa gaseosa w, lp puede expresarse a través de un coeficiente
k2
de difusion efectivo multiplicado por una diferencia de concentraciones:

el = VTV VY*) = k5 (0§ = plup) = Ky (0 — D) (3:25)

a,l T

donde se ha expresado en funcion de la diferencia de la densidad efectiva o de la presién
parcial. El subindice sup se refiere al valor en la superficie y g al valor en la fase gaseosa.

El coeficiente de difusion efectivo k% se calcula a través de correlaciones empiricas o

semi-empiricas para el nimero de Sherwood Sh de la particula:
Y Y

ng dp _ ng dp Wa

kg ke R.T,

Sh =

(3.26)

Habitualmente, en la literatura, se considera que la concentracion en la superficie o de
equilibrio es nula, pudiéndose expresar en funcién de una resistencia a la difusién k;

COImo:
Wi = kSpg (3.27)
rved, w,
ko =ky =—2£L_—2 2
T T TShe R, (3:28)

De forma anéloga a la resistancia en la capa limite gaseosa k; se puede tratar la resistancia
a la difusién interna k..

Expresiones concretas para calcular los valores de estas resistancias para las reacciones
quimicas de oxidacién y gasificacién del carbén pueden consultarse en [11, 19, 85, 86,
226, 240).
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La tasa de reaccién de las reacciones quimicas heterogéneas w"®* en modelos eulerianos

requiere expresarse por unidad de volumen. La conversién se realiza utilizando el cociente
entre el area y el volumen de particula, que para particulas esféricas es:

A 2 wd? 2 6 2
sl =5 ] = o ] (3.29)
Vp mg Eﬂ-dp my dp my
En funcién de este, la tasa de reaccién por unidad de drea W es:
. kg ) kgo . 6 m? m3
het Q) ssup @1 s -5 3.30
We, [m;s),s] we, [mg S]ds [mg,]rs [ 3] (3.30)

Esta tasa de reaccién serd la utilizada en el tratamiento euleriano para el célculo de los
términos fuente en las ecuaciones de transporte.

En esta Tesis se considera que las reacciones quimicas heterogéneas se producen (en
fase gas) sobre la superficie de la fase sélida, y que el calor de reaccién se retiene en
la particula. La descripcién numérica de una reaccién quimica heterogénea se realiza
mediante dos procesos que se consideran simultaneos:

reac,s

1. El primer proceso es la transferencia del reactivo sélido « a la fase ga-

seosa ¢ (sobre la superficie de la fase sélida s). En este proceso la magnitud

de la tasa de transferencia se iguala a la de su consumo por reaccién quimica
. qreac,s . het,r . . .
( Sg = —Wyrene,s ). Esta transferencia se representa en las ecuaciones euleria-

nas de conservacion de especies quimicas mediante los siguientes términos fuente:

Q’eacs hetr . qreac,s

Mt — (3.31)
a7'eac,57het r . qreacs . het.r o Qeac:s

Mg vo= msg — _ware’u,c,s — _Sg (332)

Esta transferencia de masa se considera en el resto de ecuaciones de conservacion
utilizando los términos fuente correspondientes:

reac,s

MR = M (3.33)
Mgv,het,’r _ m?;eac,svs (334)
MgT’het’T _ m?;eac,scp?reac,sTs (335)

Los términos de transferencia para la fase sélida son de la misma magnitud y
cambiados de signo M? = —M, g’ :

2. La reaccién quimica en fase gas (en la superficie de la particula) se representa
mediante los correspondientes términos fuente en las ecuaciones de conservacién

de especies quimicas®:

ng,het,r _ wget,r (3.36)

58, = ZT S,,, andlogamente al término de transferencia de masa, en las ecuaciones correpondientes de
conservacién
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t,r

.z , - h
y de conservacién de energia, donde el calor generado wy " se asume que es ab-

sorbido por el sdlido:

SST,het,r _ w;et,f _ —Ahrwfd (3.37)

Shetr =0 (3.38)

3.7. Modelado de la devolatilizacion del carbén

El proceso de devolatilizaciéon o pirélisis® es la liberaciéon de sustancias volatiles por
descomposiciéon de carbén que se produce a altas temperaturas.

Para que el modelado de la combustién del carbén proporcione resultados cuantitativa-
mente satisfactorios es necesario que la devolatilizacién del carbén sea adecuadamente
predicha, tanto en la composicién de los productos como en las tasas de produccién.
Estos valores son una funciéon de la estructura y composiciéon del carbén, y también de
las condiciones en las que se produce la devolatilizacién.

Entre los factores que controlan la devolatilizacién el més importante es el proceso de
calentamiento de la particula de carbén [19, 36, 231]. El calentamiento del carbén produ-
ce, cuando se alcanza una cierta temperatura, la liberacién de productos gaseosos. Esta
liberacién normalmente se divide en dos fases, que son conocidas como devolatilizacién
primaria y secundaria.

En la primera de ellas el carbén pierde el 80 — 90 % en peso de la materia volatil que
contiene. En esta etapa se liberan fundamentalmente tar, hidrocarburos alifaticos, CO,
y H50.

En la devolatilizacién secundaria, la materia volatil restante se libera del carbén mayo-
ritariamente en forma de CO y H,, incluyendo pequenas cantidades de benceno y HCN,
entre otros productos [36].

Los modelos que describen la devolatilizacién pueden dividirse en dos tipos: bésicos y
estructurales.

Los primeros de ellos son los llamados de dos componentes en los que el carbén bruto
o coal de la particula se descompone dando lugar a volatiles que forman productos
gaseosos y un residuo soélido, char o carbono fijo que permanece en la particula. Estos
modelos se basan normalmente en ajustes empiricos o semi-empiricos a partir de medidas
termogravimétricas en laboratorio.

5 El término pirélisis se suele reservar para el tratamiento del carbén en atmésfera inerte
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Los modelos del segundo tipo representan la descomposicién del carbén a través de la
ruptura de su estructura molecular, por lo que requieren conocer la estructura quimica
del mismo.

Dentro de la primera categoria se han propuesto modelos con distinto nimero de pasos
de reaccién, por ejemplo: de un paso de reaccién (SFOR, del inglés Single First Order
Reaction) [13], de dos reacciones competitivas [119, 216], o el de energias de activacién
distribuidas (DAE, del inglés Distributed Activation Energies) que supone que la devo-
latilizacién ocurre a través de varias reacciones quimicas de primer orden [149]. Entre
estos modelos por su relativa sencillez y buena capacidad de prediccién el mas utilizado
es el modelo de dos reacciones competitivas

El segundo tipo de modelos parte del conocimiento de la descripcién estructural del
carbén que proveen técnicas analiticas. Estos combinan el modelado de tipo DAE para
la liberacién de volatiles, la despolimerizacion y el entrecruzamiento del metaplasto, con
modelos de redes estadisticas para predecir la formacion de tar y con relaciones de peso
molecular y presién de vapor para modelar la liberacién del mismo [231].

Basados en esta metodologia se han desarrollado distintos modelos que predicen la velo-
cidad de produccién de volatiles y la distribucién de los productos de mayor interés gene-
rados en la devolatilizaciéon de carbén. Estos modelos estan disponibles en distintos pa-
quetes comerciales de software: FG-DVC (del inglés, Functional Group-Depolymerization
Vaporization Cross Linking) [190], FLASHCHAIN [148], o CPD (del inglés, Chemical
Percolation Devolatilization) [62, 63, 81]. Segiin Williams et al. [231] estos modelos pre-
dicen aproximadamente la misma distribucién de productos pero las tasas de devolatili-
zacion pueden variar significativamente para el mismo carbén.

Actualmente en simulaciones de CFD la aplicaciéon de modelos estructurales se limita,
por su elevado coste computacional, a su uso como preproceso. Es decir, se usan para
ajustar en las condiciones de operacién los modelos del primer tipo, SFOR o de dos
reacciones competitivas (ver, por ejemplo, Niksa et al. [150] o Williams et al. [232]).

En esta Tesis se ha optado por la implementacién de modelos del primer tipo. En la
aplicacién de estos modelos la devolatilizacion suele representarse mediante dos pseudo-
reacciones, una propiamente de devolatilizacién y otra de descomposicion de los volatiles:

coal = Veparchar + vy514451v0latil(s) R6

volatil(s) = > vy, Xa R7

Estos modelos expresan la tasa de la primera reaccién quimica (Reaccién R6) mediante
una expresion de la ley de Arrhenius y de forma proporcional a la cantidad de volatiles
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que quedan retenidos en el material carbonoso:

odev — Ager eXp(—Edev/RcTs)(ygomms . y;;olatzls) (3_39)

donde los superindices vdlatils v vdlatilS® indican respectivamente la cantidad de volatiles
que se han liberado y la cantidad méxima de volatiles que pueden liberarse.

Ademads, para su uso en modelos realistas, se requiere conocer la composiciéon de la
materia volatil. Este requerimiento se expresa matematicamente en la formulacién de la
Reaccién R7, que suele considerarse instantanea. La estequiometria de esta reaccion se
define mediante modelos que predicen la distribucién de los productos de devolatilizacién.
Estos modelos suelen estar basados en resultados experimentales y se presentan en el
siguiente apartado.

Especificamente, entre los modelos del primer tipo, se ha optado por el uso del modelo de
dos etapas de reaccion de Kobayashi et al. [119] y Ubhayakar et al. [216]. El modelo de
dos etapas plantea la existencia de dos energias de activacién, que controlan el proceso
de devolatilizacién a distintas temperaturas. En este caso, la Reaccién R6 se descompone

en dos pasos de reaccion competitivos:

k1 s
coal — V%dlatﬂvolatll(s) +(1- Vquélatil)Char R8
coal 2 V%O/lamvélatil(s) +(1- V?;o’latz‘l)Ch‘“" R9

cuya cinética se describe mediante la Ecuacién 3.39. De ambas reacciones la primera
domina a temperaturas relativamente bajas, mientras que la segunda lo hace a altas
temperaturas7. Los valores de los coeficientes estequiométricos se pueden estimar como
la fraccion de carbén que se devolatiliza en el andlisis inmediato V%}O/la w1 ¥ la fraccion que

lo hace a altas temperaturas v que suele estar préxima a la unidad®.

2
volatil’
Las constantes A; y E; de la ecuacién de Arrhenius y la fraccién de volatiles v; dependen
no so6lo del tipo de carbén, sino también de la historia térmica de la particula tras su
inyeccion en la caldera [189]. A modo ilustrativo, los valores de los parametros propuestos
por Kobayashi et al. [119], frecuentemente usados en la literatura, se muestran en la
Tabla 3.1. Usos recientes de este modelo en simulaciones de lechos fluidos mediante
técnicas de CFD se pueden encontrar en [11, 187, 226].

" Es decir, la constante de activacién E2 es (mucho) mayor que E; [188].

8 En este caso yUOlatle ~ 1 la expresién cinética (Ecuacién 3.39), tiene la forma utilizada por algunos

autores (e.g. [136]): ¥ = k;(1 — ygjolatz'l) ~ kiys"'m = A exp(Ei/ReTs)y ™"
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heo/sY EL /kJ kmol ™t pde L/~

dev volatil
Reaccién RS 2 x 10° 104,6 0,3
Reaccion R9 1,3 x 107 167,4 1,0

Tabla 3.1: Pardmetros cinéticos del modelo de devolatilizacion de dos pasos segin Ko-
bayashi et al. [119]

3.7.1. Distribucién de los productos de la devolatilizacion de carbéon

En esta seccién se presenta el modelo utilizado para la predicciéon de la distribucién
de productos en la devolatilizacién de carbén (i.e. coeficientes estequiométricos de la
Reaccién R7).

Los modelos utilizados pueden clasificarse en dos tipos: los primeros se basan en los
andlisis de la composicién del carbén [165] y los segundos realizan correlaciones partiendo
de colecciones de datos experimentales [127].

El primer tipo de modelos, basado en el balance atémico requiere disponer de informacién
adicional al andlisis inmediato y elemental (por ejemplo, el andlisis de los volatiles). Un
estudio de alternativas de modelos del segundo tipo para predecir esta distribuciéon puede
encontrarse en Byung-Ho Song et al. [36].

En esta Tesis se utiliza la correlacion propuesta por Loison y Chauvin [127], que considera
la descomposicion de los volatiles en sus principales productos:

volatil(s) — Y pdlatily -y, =H,,CO,H,0,CH,, CO,, tar R10

Para estimar estos coeficientes estequiométricos (expresados en fraccién maésica) dichos

autores propusieron las siguientes correlaciones:

vt = 0,157 — 0,868 ys1atit das + 1338Y2 slatil das (3.40)
v = 0,423 — 2,653y 51atit das + 4845V slatil das (3.41)
VRSB = 0,409 — 2,389, s1atit das + 45542 slatil das (3.42)
v = 0,201 — 0,469, s1atit day + 0:2419% 510l do ; (3.43)
vEHAHT = 0,135 — 0,900y g1atit day + 1:906Y% 510l 4o ; (3.44)
viSlatt = 0,825 + 7,279, g1atil.day — 128842 s1atil das (3.45)
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donde yygiatil dop €8 la fraccion masica de volatiles en el carbén en base seca y libre de
cenizas (daf, de sus siglas en inglés).

Esta correlacion requiere un tinico parametro de entrada Yoélatil das AUE puede obtenerse
del andlisis inmediato del carbén, y no tiene en consideracién variaciones en la com-
posicién de los productos con la temperatura. Cabe senalar que algunos trabajos en la
literatura presentan erratas en los coeficientes que hacen que la suma de las fracciones
masicas de los productos formados sea distinta de la unidad [11, 36].



CapriTuLo 4

Algoritmo de resoluciéon

En este capitulo se presenta el método numérico desarrollado para resolver el modelo
euleriano-euleriano del flujo multifasico reactivo descrito en los Capitulos 2 y 3.

Para obtener una solucién a las ecuaciones planteadas en derivadas parciales se utiliza
un método de volimenes finitos, presentado en la Seccién 4.1.

Este método, en el proceso de discretizacién de las ecuaciones de transporte, utiliza los
flujos calculados en las caras. La obtencién de estos flujos por interpolaciéon puede dar
lugar a oscilaciones no realistas del campo de presion. Para evitar fluctuaciones en estos
campos se utiliza una técnica que se conoce como Interpolacién del Momento!.

En esta Tesis se propone una extension de esta técnica para su aplicacién a flujos mul-
tifasicos de densidad variable [47, 48]. Esta extensién, denominada CMIm (Compact
Momentum Interpolation, multiphase), se describe en la Seccion 4.2.

Las caracteristicas especificas de las ecuaciones que modelan el comportamiento de los
sistemas multifasicos exigen la adaptaciéon de los algoritmos estdndar (tipo SIMPLE)
disenados para flujo monofésico. Spalding [195] propuso como adaptaciéon el método
IPSA (Inter-Phase Slip Algorithm) para mallas decaladas (staggered). En esta Tesis se
propone la adaptacién de este algoritmo a mallas colocalizadas, aplicando la técnica
CMIm y su extension para el tratamiento de flujo reactivo con transferencia de masa
entre fases.

Este algoritmo, que denominamos CIPSA (de la contraccion de CMIm e IPSA), se pre-
senta en la Seccion 4.3. Los detalles computacionales de su implementacién se presentan
en la Seccion 4.4.

! Momentum Interpolation. Estrictamente, deberfa traducirse por Interpolacién de Cantidad de Movi-
miento; pero es habitual referirse a ella en espafiol como Interpolaciéon del Momento, y este nombre
serd retenido en esta Tesis.

65
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4.1. Discretizacion

Las ecuaciones de transporte que gobiernan el flujo multifasico forman un sistema de
ecuaciones en derivadas parciales que no puede resolverse, en general, de una forma
analitica. Para su resolucién, este sistema se aproxima por un sistema de ecuaciones
algebraicas que evaltian las variables en puntos discretos en el espacio y el tiempo. Este
procedimiento se conoce como discretizacion.

En esta Tesis se utiliza el método de Voltimenes Finitos, descrito extensivamente por
diversos autores (e.g. [61, 107]). En esta seccién se resumen las bases del método.

4.1.1. Discretizacién del espacio y del tiempo

La discretizaciéon del espacio en volimenes finitos consiste en la divisién del dominio
en un conjunto de celdas o volimenes de control. Estas celdas deben ser contiguas
(i.e. no deben solaparse) y deben cubrir completamente el dominio espacial. Los limites
del dominio estaran, en consecuencia, formados por caras conectadas a la celda més
préoxima. En el método desarrollado en esta Tesis no se impone una limitacién en el
nimero de caras en cada celda’. La malla puede ademés ser ‘no estructurada’.

En problemas transitorios, como los que se tratan en este estudio, el tiempo se divide
también en una serie de pasos temporales.

Para resolver el sistema discretizado de ecuaciones las variables resueltas deben suponer-
se conocidas (o ‘almacenarse’) en localizaciones seleccionadas del dominio. Las opciones
mas usadas son almacenar las variables en el centro de las caras de la malla computacio-
nal, o almacenarlas en el centro de las celdas. El almacenamiento colocalizado consiste en
utilizar la segunda opcién para todas las variables. Alternativamente, la malla se deno-
mina decalada cuando se utiliza la primera opcién para las componentes de la velocidad,
y la segunda para el resto de variables dependientes.

El almacenamiento colocalizado tiene ciertas ventajas algoritmicas. Por ejemplo, todas
las variables utilizan la misma discretizaciéon, minimizando el nimero de coeficientes a
calcular; y facilitando la implementacion de geometrias complejas, especialmente cuando
el contorno presenta discontinuidades [61]. Sin embargo, presenta dificultades numéricas
en el acoplamiento de los campos de velocidad y presion, dando lugar a oscilaciones
no realistas en el campo de presién [46, 171]. Para evitar estas oscilaciones en mallas

2La librerfa de software utilizada si impone que las celdas deben ser convexas (el centro de la celda
debe estar en su interior)
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colocalizadas Rhie y Chow [171] propusieron la técnica conocida como Interpolacién del
Momento.

En este trabajo se utilizara la alternativa colocalizada y se presentard una extensién de
la técnica de Interpolacién del Momento que trata adecuadamente flujos multifiasicos con
gradientes fuertes de densidad efectiva (definida como el producto de la densidad y la
fraccién volumétrica de la fase p,ry). Los detalles de este nuevo algoritmo se presentan
en la Seccion 4.2.

4.1.2. Discretizacion de las ecuaciones

El objeto de la discretizacién de las ecuaciones es transformar las ecuaciones en derivadas
parciales que gobiernan el flujo en un sistema algebraico.

Se considera la ecuacion de transporte para la variable genérica ¢, de una fase p:

ot (rpppPp) + Vo (Tpppvpdp) =V e (TPFZSV%) + S¢ (4.1)

La discretizaciéon de la Ecuacion 4.1 se realiza a partir de su forma integral, que se obtiene
integrando la ecuacién diferencial para un volumen de control dV' y paso de tiempo dt:

0
/At/\/a (rppp@p) AV dt + /At/\/v * (rpppVptp) AV dt = (4.2)

Ve (r, [V dth+/ /S dv dt
/At/V (TP P ¢P) Ay ¢p

Aplicando el teorema de Gauss a las integrales con divergencias, y haciendo una serie de
hipétesis, puede obtenerse una forma discretizada de las ecuaciones de transporte.

A modo de ilustracién, si P es la celda discretizada, y f es un indice que denota cara,

la ecuacion anterior discretizada espacialmente se expresa como:

ra (Tpppﬁbp)J + ; [rpvp]f [gf)p]f Sy = ; [rpf%}f Sge ’_Vfgpr + 5S¢, Vp (4.3)

donde I—(j>_| denota discretizacion, y [¢] 7 interpolacion a la cara f de la variable ¢. Vp

es el volumen de la celda P, Sy es el vector normal a la cara f, y en el sumatorio f se
extiende a todas las caras que limitan la celda P.

En la Ecuacién 4.3 intervienen tanto valores de las variables en la propia celda (que
son el resultado del cdlculo) como en las caras f (que se obtienen habitualmente por
interpolacion).
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La forma de calculo de estos términos en las caras, que representan flujos convectivos o
difusivos, ha resultado ser un factor clave en la resoluciéon de flujos multifisicos; esto se
discute en la seccién siguiente.

Las ecuaciones discretizadas con las distintas aproximaciones pueden ser escritas para
cada celda P como una ecuacion algebraica, de forma genérica:

Ap¢p+ZAN¢N:RP (4.4)
N

Los valores de ¢p dependen de los valores en las celdas vecinas N (que han entrado
en la ecuacién debido a la interpolacién a las caras). El conjunto de estas relaciones
(Ecuacién 4.4) constituye un sistema de ecuaciones algebraicas, con una ecuacién por
cada celda y por cada paso temporal. El sistema puede expresarse en notacién matricial:

Ap=R (4.5)
donde A es la matriz de coeficientes y R es el vector de términos independientes.

La matriz de coeficientes A es una matriz hueca (i.e. la mayor parte de sus elementos
son nulos). El sistema de ecuaciones (Ecuacion 4.5) se suele resolver, en Fluidodindmica
Computacional, aprovechando esta caracteristica utilizando métodos iterativos optimi-
zados para la resolucién de matrices huecas [65, 89, 107, 218|.

4.2. Interpolacion del Momento en flujos multifasicos

En esta Tesis se utiliza un almacenamiento colocalizado de las variables dependientes,
en el que todas se suponen conocidas en el centro de la celda.

Una desventaja de este arreglo es que puede causar un desacoplamiento en el nodo entre
las soluciones de la presion y velocidad, debido a que en la ecuacién de cantidad de
movimiento la presién interviene sélo como un gradiente. Un efecto bien conocido de
este desacoplamiento es la obtenciéon de un patrén con forma de damero en el campo de
presion.

La técnica de Interpolacion del Momento, originalmente propuesta por Rhie y Chow
[171], se aplica normalmente para asegurar el acoplamiento de presién y velocidad en
mallas colocalizadas.

Para ello, esta técnica introduce como nueva variable a calcular la velocidad normal a las
caras, denominada velocidad convectiva, que es la utilizada para calcular el flujo a través
de estas. El acoplamiento se consigue calculando (i.e. resolviendo) estas velocidades a
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partir de las ecuaciones de cantidad de movimiento discretizadas, y no a través de la
simple interpolacion a la cara de los valores de la velocidad en los nodos.

La aplicaciéon de esta técnica no es trivial y puede dar lugar a inconsistencias en las
ecuaciones discretizadas. Por ejemplo, la solucién obtenida en el estado estacionario
puede depender del paso temporal utilizado, o del coeficiente de relajaciéon [46, 113].
Por este motivo se han propuesto diversas mejoras para su aplicacién a flujo monofasico
(ver, por ejemplo, [42, 180]), aunque algunos de estos métodos siguen presentado estas
inconsistencias [113].

En la aplicacion de estas técnicas a flujo multifasico se ha detectado que las inconsisten-
cias son mayores a las que se producen en flujo monofésico, y se ha sefialado la necesidad
de mejorar los métodos disponibles para modelar este tipo de flujo [42, 122, 139, 154].

La técnica de Interpolacion del Momento Compacta CMI, propuesta por Cubero y Fueyo
[46], es un método para flujo monofasico que evita estas inconsistencias. En esta Tesis se
presenta una extension de este método a un flujo multifasico con un ntimero arbitrario
de fases presentes.

Se plantea que la técnica propuesta para flujos multifasicos ha de ser consistente en
cuatro aspectos:

(i) la solucién en estado estacionario ha de ser independiente del paso temporal;

(ii) cuando las dos fases son idénticas, se ha de recuperar la formulacion CMI para
flujo monofasico;

(iii) el término de fuerza de arrastre ha de ser de igual magnitud y de signo contrario
para las fases p y g;

(iv) y la fuerza de presién global (que actiia conjuntamente sobre todas las fases) ha
de ser proporcional al gradiente de presién.

En esta secciéon se presentan los métodos de Interpolacién del Momento que se aplican
habitualmente al flujo monofasico, incluyendo la técnica de Interpolacién del Momento
Compacta, y a continuacién se introduce la extensién propuesta a flujos multifasicos.

4.2.1. Interpolaciéon del Momento para flujos monofasicos

La ecuacién de conservacion de la cantidad de movimiento (Ecuacién 2.4) discretizada
se puede expresar para una celda P como:

APuP:HED—i_GP—i_SP (4.6)
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donde up es la velocidad en la celda; Ap son los términos en la diagonal y H, los de fuera
de la diagonal debidos a los flujos convectivos y difusivos; Gp es la fuerza de presion,
que esta relacionada con el gradiente de presion, e involucra los valores de presién de los
nodos vecinos; y Sp incluye todos los demés términos (e.g. fuerza gravitacional).

La velocidad en el nodo up se descompone (despejando de la ecuacién anterior) como
un término de fuerza de presiéon y un término llamado pseudo-velocidad @p que agrupa
el resto de términos:

+ — :uP—I—A};le (4.7)

La técnica original de Interpolacién del Momento (OMI, del inglés Original Momentum
Interpolation®) se basa en enunciar una ecuacién equivalente para una celda imaginaria
centrada en la cara f:

[ungIL = [a@p]; + [A;L [Gpl, (4.8)

donde [Gp] ;= v F¢p  es la fuerza de presion en la celda imaginaria centrada en la cara

f. Este término, fundamental en las técnicas de Interpolacién del Momento, relaciona
los valores de presion en el nodo P y en los nodos vecinos N forzando asi el acoplamiento
de los valores de velocidad up y presion pp.

La técnica OMI aproxima la pseudo-velocidad uy mediante una interpolacién lineal

(Ecuacion 4.9) y, haciendo uso de la ecuacién discretizada en los nodos adyacentes (Ecua-

ci6én 4.7), obtiene la velocidad en la cara u?MI:

ar], = lar, (4.9)
= \"LLP - A;leJf = |up]; — {AISIGPJf

9] =Larl + (47,0, - 15'6 ]
_ LUPJf " <A131Gp>f (4.10)

donde el simbolo |¢] 5 expresa de una forma compacta la interpolacién lineal de una
variable ¢, y el simbolo (c¢) ¢ indica la correccion a la interpolacion lineal del producto
de dos variables?.

3 Original Momentum Interpolation, y su acrénimo OMI, se usan en lo que sigue para distinguir la
formulacién original de Rhie y Chow de las otras formulaciones que se presentan.

1 La evaluacién de la interpolacién lineal en la cara del producto c¢ se expresa como la suma del producto
de las variables interpoladas por separado y un término de correccién: [c¢|, = [c]; [¢]; + (cd) ;-
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Con la nomenclatura anterior, la correccién de velocidad puede denotarse de una forma
compacta como:

(upM') = [uPM], — Lurl; = (45'Cr), (4.11)

4.2.2. Interpolacién del Momento para flujos monofasicos transitorios

La técnica de interpolacién OMI puede presentar oscilaciones no fisicas en el campo de
presién cuando se aplica a flujos no estacionarios, o cuando se usa relajacién [113, 239].

Para evitarlas, Choi [42] propone una modificacién de la técnica OMI para el tratamiento
del término temporal. Esta técnica, que denominaremos SMI del inglés Standard Mo-
mentum Interpolation, es la formulacién para flujos transitorios utilizada habitualmente
en codigos de Fluidodindmica Computacional.

La mejora propuesta por el método SMI consiste en considerar explicitamente el término
temporal en las contribuciones fuera de la diagonal principal a la matriz de coeficientes
de la ecuacién discretizada®:

APUPZHP—{—A%”U?;—FGP (4.12)

donde Hp representa las contribuciones que se obtienen de la ecuacién sin término
temporal ni gradiente de presién, AT = pV/At corresponde al término temporal y n
indica que las variables son evaluadas en el paso temporal anterior.

La velocidad en el nodo formulada en estos términos es:

AT
Ap Ap

PN T,
=M+ a ™ + apGp

up+ Ap'Gp (4.13)

donde, por conveniencia, se ha definido una pseudo-velocidad no estacionaria a5™M y se

han introducido los coeficientes: ap = Ap' y a]:C’n = Ag’n JAp.

Si se aplica el mismo procedimiento de la OMI (i.e. interpolacién lineal para la pseudo-
velocidad en la cara: (up) F= 0), la correccién a la velocidad en la cara segin la SMI
es:

('), =[], = luel; =(orGr) + (™) 1y

5 Por simplicidad, se asume un esquema de discretizacién temporal de primer orden tipo Euler.
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El ultimo término representa la correccién temporal para evitar las oscilaciones de pre-
sion. Sin embargo, esta aproximacion no es completamente satisfactoria cuando se uti-
lizan pasos temporales intermedios, debido a que el coeficiente temporal aITD’" retiene el
tamafio del paso temporal y, en consecuencia, la soluciéon depende del paso temporal
utilizado [46, 113, 239].

La Interpolacién del Momento Compacta (CMI, del inglés Compact Momentum Inter-
polation) propuesta por Cubero y Fueyo [46] es una alternativa que evita estrictamente
la dependencia de la solucién con el paso temporal. Esta formulacién es analiticamente
consistente y puede tratar de una forma compacta términos de relajaciéon lineal o inercial
y diversos esquemas temporales.

La Interpolaciéon del Momento Compacta CMI considera los términos temporales expli-
citamente no sélo en el término con las contribuciones fuera de la diagonal Hp, sino
también en el que incluye las contribuciones a la diagonal principal Ap:

(Ap +A}) up = (Hp + AL"up) + G (4.15)

La velocidad en el nodo y en la cara se pueden expresar, introduciendo los coeficientes

definidos anteriormente, como:

(1 + ag) up = @M + apGp + a}g’nuﬁ (4.16)
(1 + [aﬂf) [ulchI}f = {ﬁgMIL + [ar]; [GP]; + [a?’"}f {ugMI’"]f (4.17)

La expresion para la correccién de velocidad se obtiene, andlogamente a las técnicas
anteriores, al aproximar la pseudo-velocidad en la cara por una interpolacién lineal

((u)y = 0):
<u%MI>f = {ulcaMI}f — lup|; = (apGp); + {<a§§7”u]§ML”>f - <a£ulc>MI>f} (4.18)

donde el término entre llaves representa la correccién a la OMI debido a la presencia del
término temporal en la ecuacién de conservacién de cantidad de movimiento. Al contra-
rio que la formulacion SMI, esta formulacién es consistente en el estado estacionario: el
tamaifio del paso temporal aparece inicamente en los coeficientes temporales a’ que se

(aT = aTm y M = CMLn). v ademds en estado esta-

cancelan en estado estacionario
cionario se recupera la formulacion original de la técnica de Interpolaciéon del Momento
OMI (Ecuacién 4.8). La forma de célculo de los coeficientes (e.g. a’) en el célculo de la

correccion se describe en la Seccién 4.2.4.
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4.2.3. Propuesta de Interpolacion del Momento Compacta para flujos
multifasicos

En esta seccion se expone la propuesta realizada en esta Tesis para la aplicacién de la
técnica de Interpolacién del Momento CMI a flujos multifésicos.

Para el tratamiento de este tipo de flujos conviene expresar la ecuacion de conservacion
de cantidad de movimiento para la fase p (Ecuacién 2.4) de forma que aparezcan de forma
explicita la fraccion volumétrica 7, en el término de gradiente de presién y la velocidad
en el término de fuerza de arrastre. Esta ecuacién discretizada se expresa como:

(Ap + Ag) up=Hp + A?nurfg +rpGp + ngq’v(u%]? - UP) (4.19)
q

donde los subindices para la fase p se omiten por brevedad. El ultimo término, de fuerza
de arrastre (gas-sélido o sélido-sélido), acopla fuertemente las ecuaciones de cantidad
de movimiento de las fases. Ademés, cuando es dominante en la ecuacién, este término
puede causar una convergencia lenta de los algoritmos de resolucion segregados, como el
que se propone en esta Tesis.

Para evitar este problema se utiliza a veces un tratamiento parcialmente implicito de la
fuerza de arrastre [198], que aproxima su valor como 5" (ug p—up) = fﬁq’v’k(ugyp—ula),

donde £ indica la evaluacion en la iteracién anterior de resolucién.

Debido a que el término de arrastre involucra la velocidad, en esta Tesis se propone
aplicar el mismo método que se utiliza para el término temporal en la técnica CMI
explicitando sus contribuciones a los coeficientes de la diagonal Ap y de fuera de esta
Hp:
Dpq,k
(Ap + AL + AR) up = Hp +rpGp + AL ulp + > Al (4.20)
q

donde el coeficiente de arrastre es APrs = P4, de la misma magnitud y de signo contrario
para las fases p y q (APra = — ADw),

Dra = APra /A, andloga a las ya in-

Utilizando para el término de arrastre la notacién a
troducidas para los cocientes de los otros términos, se obtienen las siguientes expresiones

para la velocidad segtn la Interpolacion del Momento Compacta para flujos multifasicos
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CMIm:

(1+ab+ > apryup =agM™ 4 apry, pGp + ap™up + Y ap™ b
q q
(4.21)

(Ut [ab] +37 ap] ) [uB] = [a8] + laply el (Gl

q
B, o 52 4] [
q

(4.22)

Aproximando la pseudo-velocidad en la cara mediante una interpolacion lineal
((@p); = 0), la correccion CMIm de la velocidad de la fase es:

(4§~ (]~ Lur, = (apreGr), (129
+ {<a£”ugMIm">f — <a1T:uIC_—,MIm>f}
n Z {< Dy 5MImk> <agpunMIm> }
) f f

La forma de célculo de los coeficientes (e.g. a”r¢) en el calculo de la correccién se describe
en la Seccién 4.2.4.

Por tanto, la correccion de la velocidad en la CMIm para flujo multifasico es formalmente
idéntica a la formulacién CMI para flujo monofasico (Ecuacién 4.18, ver [46]), excepto
por la aparicién de la fraccién volumétrica rp en el término de presiéon y del ultimo
término entre llaves con la contribucién de las fuerzas de arrastre.

La Ecuacién 4.23 cumple que:

(i) la solucién estacionaria es independiente del paso temporal, porque el primer tér-

mino entre parentesis se anula; y

(ii) se recupera la formulacién CMI cuando una tnica fase estd presente (i.e. rp =1
qu
y ap™ =0).

La formulacién CMIm propuesta puede extenderse para contabilizar coeficientes de re-
lajacién y esquemas temporales de mayor orden facilmente, aplicando un procedimiento
andlogo al presentado para flujos monofasicos por Cubero y Fueyo [46]. Del mismo modo,
pueden tenerse en cuenta otro tipo de fuerzas en las que también intervenga la velocidad
de la fase como las de masa virtual o de sustentacién.
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4.2.4. Interpolacién de los coeficientes de la CMIm

Las expresiones para el cdlculo de la velocidad interpolada en la cara segun las distintas
técnicas de Interpolacion del Momento contienen diversos coeficientes no cerrados. Estos
son la interpolacién a la cara de los términos de la diagonal invertidos [ap] #» la fraccion

volumétrica [rp] Y los cocientes temporal [ag] ; y de arrastre [ag"q}f.

La forma de interpolacién de estos es critica para que el método sea consistente en dos
aspectos adicionales a los listados en la seccién anterior:

(iii) la fuerza de arrastre debe ser de igual magnitud y signo contrario para las dos fases
involucradas;

(iv) y la fuerza de presién debe ser proporcional al gradiente de presién (compartida
por todas las fases).

Aunque las ecuaciones presentadas para los nodos cumplen exactamente estas condicio-
nes, en las caras su cumplimiento depende de la forma de interpolacion.

En esta Tesis para su aplicacién a la CMIm propuesta, como en la formulacién original
de Rhie y Chow [171], el inverso de los términos en la diagonal se calcula por interpolacién
lineal:

lap]; = lap]; = UPJ ; (4.24)

Ademads, también se propone una interpolacién lineal para la fraccién volumétrica:

[rply = lrel; (4.25)

El coeficiente del término de presién, el cociente temporal y el cociente de arrastre se
calculan descomponiéndolos, de forma analoga a la técnica CMI para flujos monofasi-
cos [46], como:

[rpGpl; = [rp]; |GPly (4.26)
1
#], = ob], = 48], | 1) (4.27)
1
[agpq}f _ {a}[)}quf = {AquJf \‘APJf (4.28)

Si se utilizan estas interpolaciones, se pueden dividir por el inverso de los términos
de la diagonal principal [a] 7 las ecuaciones para la velocidad en el nodo y en la cara
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(Ecuaciones 4.21 y 4.22), y la correccién propuesta en la cara para la ecuacién de cantidad
de movimiento en estado estacionario se puede expresar como:

1 1 ACMIm> { Dpq. CMIm Dpq. CMIm }
—upy =(— +(rpGp); + 3 { (4B (4D
<aPup>f <aPUP f PGl zq: (i >f (A >f
(4.29)

D D .
Como Ap™ = —Ap"™, la fuerza de arrastre se anula cuando se suman todas las ecuaciones
de cantidad de movimiento; y como, ademds, ) r, = 1 el sistema queda gobernado por
la presién compartida por todas las fases:

(= 1uP>f — (X agim) + (G, (4.30)

ap ap f

Con estas provisiones, la técnica propuesta de Interpolacién del Momento Compacta
para flujos multifdsicos es analiticamente consistente en los cuatro aspectos requeridos:

(i) la solucién es independiente del paso temporal,

(ii) se recupera la formulacion CMI si todas las fases son idénticas (y el flujo es, por
tanto, monofésico),

(iii) el término de fuerza de arrastre es de igual magnitud y de signo contrario para las
fases p y ¢ (i.e. se anula en la ecuacién conjunta para la mezcla), y

(iv) la fuerza de presién global es proporcional al gradiente de presion.

4.3. Método de resolucion

Las caracteristicas especificas de las ecuaciones de conservacién que resultan del mode-
lado euleriano-euleriano del flujo multifasico con fases granulares exigen la adaptacién
de los algoritmos de resolucién disenados para flujo monofasico.

Las principales dificultades asociadas a su aplicacién para la resolucién de un flujo mul-
tifasico gas-sélido son:

1. Las fases presentes compiten por ocupar el espacio disponible.
2. La fraccién volumétrica de las fases no es constante y:

a) En el caso de fases sélidas, su valor estd acotado superiormente por el limite
fisico impuesto por su grado de maximo empaquetamiento.



4.3 Método de resolucion 7

b) Puede ser nula, resultando indeterminadas la velocidad, temperatura, y espe-
cies quimicas de la fase.

3. Los distintos términos de transferencia entre fases presentes en flujo reactivo aco-
plan fuertemente todas las ecuaciones de transporte.

4. Las ecuaciones de conservacién de cantidad de movimiento de las fases estan fuer-
temente acopladas por el término de arrastre.

5. Se tienen varias ecuaciones de continuidad (una para cada fase) a partir de las
cuales hay que deducir una ecuacién para la (correccién de la) presién (compartida
entre todas las fases).

A continuacién se describen las estrategias que se proponen, en la literatura y en esta
Tesis, para solucionar estas dificultades.

Como se ha resefiado, en los modelos eulerianos-eulerianos, el espacio fisico es compar-
tido por todas las fases presentes en el sistema (punto 1), y el reparto de este volumen
compartido por todas las fases relaciona (implicitamente) las ecuaciones de conservacién
de fraccién volumétrica de las fases. El tratamiento realizado para la resolucién de estas
ecuaciones se presenta en la Seccién 4.3.2. En presencia de fases sélidas (punto 2a) la frac-
cién volumétrica maxima de estas estd acotada superiormente por el limite de maximo
empaquetamiento (ver Seccién 2.3). Para evitar alcanzar este grado de empaquetamiento
se puede usar un tratamiento numérico adecuado del modelo constitutivo viscoso-fric-
cional del sélido (i.e. de la transicién viscoso-friccional, ver Seccién 2.3), combinado con
una eleccién adecuada del paso temporal.

El tratamiento conocido como a-intensivo®

se introduce con el objetivo de evitar la
indeterminacion en los valores de la velocidad, temperatura y especies quimicas cuando
la concentracién de una fase tiende localmente a cero (punto 2b). Este método consiste
en extraer de las derivadas de las ecuaciones de conservacién la fraccién volumétrica de

la fase resuelta, y dividir la ecuacién por ella.

La aparicién como denominador de la fraccién volumétrica de fase, como consecuencia
de la division, hace necesario truncar el valor de esta cuando es menor que un valor
minimo, r, < r;”i”. La elecciéon de dicho valor puede afectar a los resultados, como por
ejemplo a la consistencia del método en presencia de reaccién quimica o de transferencia
de masa.

La aplicacién del tratamiento a-intensivo presenta ventajas tanto en el calculo y aco-

5Se denomina a-intensivo porque « es a menudo el simbolo utilizado para la fraccién volumétrica, r en
esta Tesis.
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tamiento de la fraccién volumétrica como en el tratamiento numérico de las ecuaciones
(ver, por ejemplo, [154, 174]). Su principal desventaja es que la formulacién no conserva-
tiva de las ecuaciones no es apropiada para el método de volimenes finitos, y puede dar
lugar a soluciones que no cumplen conservacién (véanse los ejemplos numéricos en Park
et al. [158]). En esta Tesis se ha optado por resolver las ecuaciones en su forma conser-
vativa, a pesar de su mayor dificultad numérica, para asegurar la conservacién de las
variables transportadas.

La no linealidad e interdependencia de las ecuaciones a resolver (puntos 3 y 4) requiere
utilizar para su resolucién un método iterativo. Entre los algoritmos desarrollados para
flujo multifasico, el propuesto en esta Tesis se basa en el método segregado conocido como
IPSA (Inter-Phase Slip Algorithm) propuesto para mallas decaladas por Spalding [195].
El procedimiento IPSA original es similar al método SIMPLE para flujo monofésico [161],
que resuelve el flujo mediante la prediccién y posterior correccién de los campos de
presién y velocidad [196]. La diferencia radica en el cdlculo del campo de presién (y
de velocidad) a partir de una ecuaciéon global de conservacién de masa. Con distintas
variaciones, este algoritmo se ha aplicado con éxito para el modelado de varios tipos de
flujo multifasico (e.g. [14, 196]).

En esta Tesis se ha adaptado el algoritmo IPSA a mallas colocalizadas, resolviéndose
implicitamente las ecuaciones del flujo transitorio utilizando para el acoplamiento entre
las ecuaciones un esquema tipo PISO [103, 107].

La ecuacién de conservacién global de masa, utilizada para la resolucién del campo
presion, se construye evaluando las velocidades convectivas mediante la técnica de Inter-
polacién del Momento CMIm desarrollada (ver Seccién 4.3.1, puntos 4 y 5).

El algoritmo resultante, denominado CIPSA, es un algoritmo consistente para resolver
en su forma conservativa las ecuaciones de transporte no estacionarias que gobiernan
cada una de las fases en el flujo multifasico gas-sélido reactivo. Este procedimiento de
resolucién tiene las siguientes caracteristicas:

» Las ecuaciones se resuelven en forma conservativa asegurando (frente a métodos

a-intensivos) que la solucién convergida cumple los principios de conservacion.

= Se aplica el método conocido como paso dual para resolver el flujo transitorio. Este
método consiste en realizar, dentro de cada paso temporal, un bucle de iteraciones
para asegurar que la solucién para el tiempo correspondiente ha convergido.

= Incluye un célculo riguroso de los flujos convectivos, utilizando la adaptaciéon pro-
puesta de la técnica de Interpolaciéon del Momento para flujos multifasicos transi-
torios.
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= La densidad de cualquier fase puede ser variable.

= Kl algoritmo se ha desarrollado para el tratamiento de una fase gaseosa y un niimero
arbitrario de fases sélidas.

= Se permiten procesos de transferencia de masa entre las distintas fases y procesos
de reaccién quimica.

El algoritmo propuesto para la resolucion del flujo reactivo multifasico se describe a
continuacién. El nicleo del algoritmo consiste en la resolucién de una ecuacion para la
presion compartida por todas las fases. La construccion de esta ecuacién aplicando la
técnica propuesta de Interpolacién del Momento Compacta multifasica se describe en la
Seccién 4.3.1. La resolucion y acotamiento de la fraccion volumétrica de fase se presenta
en la Seccion 4.3.2. El procedimiento completo de resolucién para el flujo multifasico
reactivo y transitorio propuesto se describe en la Seccién 4.3.3.

4.3.1. Resolucién de la ecuacion de presion

El método IPSA para flujos multifasicos se basa en la construccién de una ecuacién para
la presién a partir de una ecuaciéon de conservaciéon de masa global. Para deducir esta
ecuacién se puede utilizar una combinacién de las ecuaciones de conservaciéon de masa
de cada fase. La opcién mas sencilla es sumarlas.

En flujos gas-sélidos, las fases sélidas tienen una densidad mucho mayor que la fase gas.
Debido a la resolucién en forma conservativa, la ecuacién (suma) para la correccién de
la presién es dominada por los coeficientes de las fases (s6lidas) més densas. En este caso
la fase menos densa es débilmente conservada [37, 146] (tomados de [174]).

Una opcién es formular esta ecuacion dividiendo la ecuacién de conservacion de masa
de cada fase (Ecuacién 2.3) por una densidad caracteristica constante p"¢/ antes de ser
sumadas:

o Tpp erv 1 .z
(S 1;;) V-( w) _szzm‘”’ (4.31)
P p Pp° =z ¢

P p Pp

El término del lado derecho aparece cuando hay transferencia de masa debido al ponde-
rado con la densidad. Es nulo si no hay transferencia de masa entre las fases (como es
frecuentemente el caso en los estudios publicados en la literatura); y también cuando la
densidad caracteristica utilizada es la misma para todas las fases.

El término convectivo de la Ecuacién 4.31 para la fase p en forma discretizada se expresa



80 Capitulo 4 Algoritmo de resolucién

en funcién de la velocidad en la cara interpolada segtin la CMIm {Vﬁ%lm}f (implicita-

mente definida en la Ecuacién 4.22):
"o. [ TPpVp Tp,PPp,P CMT
\ < ref ) Zsf pref [ Vp,P m}f
P

Pp
(8, ) b
f

]

_ "p,PPp,P
- Z Sf p;;ef
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o |, o™ ] ey ey Vip,
1+ [aﬁ’;} _|-Z [ qu}f )
= Zf: S {WJ ; ([\N/g%lm}f + [agvPCMlmL oy rvpr)
(4.32)

donde 'V P, = [GPp]; en la formulacién de la Interpolacién del Momento (ver Ecua-

cién 4.8). En la dltima igualdad, para simplificar la notacién, se han definido dos nuevas
variables [Vgl\]éﬂm} [aﬁ’lngm}f, como:

‘~/CMIm _ 1 )
[ p,P }f 1+{pP} +Z { qu}f (433)

B o ), D] o S ), [

] e

Las nuevas variables son el coeficiente del gradiente de presién {aG’ISMIm} , {?Cl}ﬁlm} ,
p, f p, f

que agrupa el resto de términos. Si se introduce este término convectivo en la Ecua-
cién 4.31 semi-discretizada, la ecuacion a resolver para la presion es:

0 ~CMIm m
S (S) cx e || (] [ b, V)
f
1
= rz ref szgp (435)
p Pp° z ¢ 2

En flujos con fases gaseosas de densidad variable es conveniente expresar esta en funcién
del coeficiente de compresibilidad adiabético p = ¥p (ver Ecuacién 2.56 en Seccién 2.7)
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e incluirla de forma implicita en la ecuacién. En esta Tesis, este tratamiento se hace en
los términos temporal y convectivo correspondientes a la fase gaseosa de la ecuacién de
conservacion global. Con ello, esta ecuacion es:

Tp,PPp, G,CMTI r
Sy || [, bl Vi, (130
P f
Tg¥g rg,PVg,PPP ~CMI
+ ( repr> +ZS \\ p?"ef J [VQ’P m}f
Pg f

g
ot
-0 TsPs Ts,PPs,P CMI
+ 8(2 ref +ZZS ref [ Vs, P m}f
Ps f
r .
- Z ref Z Z m:’;p

p Pp T q

La expresion del término convectivo utilizada (Ecuacién 4.32) contiene términos no cerra-

dos que requieren interpolacién. Para que la resolucién sea consistente’ es fundamental
evaluar estos términos utilizando un método apropiado de interpolacion.

En esta Tesis se utiliza una interpolacién por separado, andloga a la realizada en la
técnica de Interpolacién del Momento CMIm utilizada (ver Seccién 4.2.4):

rg,PYg,PPP [rg.p] s [g.P]}
{%J = lpp]; (4.37)
Pg f Pg
Ts,PPs,P _ Lrs,PJ Lps PJf 438
Tf - T ( . )
Ps f Ps

La ecuacién para la presion (o conservacién de masa global) se obtiene sustituyendo por

" Es decir, para que el término sea idéntico si se describe una fase fisica como una tnica fase o como
un nimero arbitrario de fases iguales.
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su valor {VICDMII“L y [ag’CMlm} y utilizando la interpolacién descrita:
g, | 2.PPoP [ap,P]f [rpvP]f r 4
Z Z f ref Dypq vfp_, ( 39)
il i1+ o) P} + X 8] ;
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donde la presion, que es la variable dependiente a resolver, aparece explicitamente en los
tres primeros términos. En esta ecuacion aparecen los valores de la presién y la velocidad
evaluados en el nodo® P y en las caras f segtin la CMIm, acoplando ambos campos.

4.3.2. Resolucién de la ecuacién de la fraccion volumétrica de fase

La fracciéon volumétrica de cada una de las fases se obtiene a partir de la ecuaciéon de
conservacion de masa de la fase (Ecuacién 2.3). Esta ecuacién se debe resolver asegurando
la conservacién de la masa y que las fracciones de fase estdn acotadas. La forma de
resolucién no es tnica y es objeto de debate. Una discusién entre algunas de estas
aproximaciones se puede consultar, por ejemplo, en [91], [153] o [174].

La forma directa de resolucion es obtener la fraccién volumétrica de cada fase mediante

la resolucién de su ecuacién de continuidad (Ecuacién 2.3). Sin embargo, esta resolucién

no acota el valor de la fraccién volumétrica?

10

rp, y 1O tiene en cuenta la interaccién entre
las fases presentes en el sistema,

8 La velocidad en los nodos interviene explicitamente en la evaluacién de [V] Iz

9 Se puede acotar ficilmente inferiormente (a cero), pero el tratamiento del término convectivo de la
ecuacién de transporte (Ecuacién 2.3) hace dificil su acotamiento superior [174].

10 Bs decir, cémo el flujo de cada fase afecta, por compartir el volumen, al resto de ellas.
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Spalding [196] plantea para un flujo bifdsico la renormalizacién de las soluciones obte-
nidas (i.e. 1, = 1,/(rp +7¢)). La nueva fraccién de fase rj estard acotada sdlo si cada

fracciéon volumétrica solucién 7, es mayor que cero. Ademas, las nuevas fracciones 7, no
cumpliran continuidad. Para asegurar la conservaciéon de masa de fase, Spalding propo-

ne un proceso de resolucién iterativo hasta que la correcciéon no sea necesaria 7, = 7,

(i.e. 32,mq = 1) [196]. ’

Weller [227] plantea un método para su acotamiento en la resolucién de flujos bifésicos
de densidad constante y sin intercambio de materia entre fases. En este caso sugiere
formular la ecuacion de conservacién de masa de fase como:

0 0 L
9t (rp) + Vo (rpvp) = ot (rp) + Vo (rpv) + Vo (rp(1 - Tp)qu) =0 (4.40)

expresion que acota inferior y superiormente el valor de 7, y donde la velocidad de la
mezcla y la velocidad relativa son respectivamente:

V =1V +1gVy (4.41)
Vo = Vp— Vg (4.42)

La Ecuacion 4.40 acopla la resolucion de la fraccién volumétrica de ambas fases a través
del flujo volumétrico (total y relativo). En su segundo término, donde interviene el
flujo volumétrico de la mezcla (v), la fraccién volumétrica estd acotada porque cumple
exactamente la ecuacion de continuidad (de la mezcla) resuelta. En su tercer término,
que contiene la velocidad relativa entre las fases (vy,,), la fraccion volumétrica ), sélo estd
acotada si se utiliza un esquema convectivo apropiado!! para su interpolacién en funcién
de la velocidad relativa v;,,. Debido que la ecuacion propuesta es no lineal respecto a
la fracciéon de mezcla, en la resolucién numeérica el acotamiento sblo se asegura cuando
se resuelven implicitamente ambas fracciones volumétricas r, y 74, y en consecuencia su
resoluciéon mediante solver lineales requiere iteracion. Para mejorar la convergencia se
suele utilizar en conjuncién con el método de normalizacion propuesto por Spalding [174].

En esta Tesis se ha planteado una extensién de esta aproximacién a flujos multifasicos
con un numero arbitrario de fases de densidad variable y para una formulacién extensiva
de la ecuacién de conservacién. Para ello se propone la siguiente expresién para resolver
la ecuacién de conservacién de masa (Ecuacién 2.3):

a e e T L
5 (rppp) + Vo (rppy, fv) + Ve (rppp f Z TqVpg) = Z Z Mgy (4.43)
q z q

1 El valor interpolado de los flujos relativos ha de ser el mismo y de signo contrario r,(1 — rp,)v

—rq(1 —7g) vy

(d
Pq
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donde la velocidad de la mezcla, y la velocidad relativa se definen como:

P
v=> rﬁ)pr (4.44)
P Pp
P P
V;Jl] = rgfvp_ rgqu (445)
Pp Pq

La Ecuacién 4.43 acopla, andlogamente a la planteada por Weller, la resolucién de la
fraccién volumétrica de ambas fases a través del flujo mésico (total y relativo). El término
del flujo total contiene el término convectivo de la ecuaciéon de continuidad global resuelta
(Ecuacion 4.36). De forma andaloga, la resolucion consistente exige que en su interpolacién
el flujo relativo de cada pareja de fases tomen el mismo valor cambiado de signo.

La expresion planteada, aunque no acota la fraccién volumétrica, mejora la convergencia
de la solucién y el tratamiento de flujos cercanos al maximo empaquetamiento debido
al acoplamiento que proporciona entre las fases. La ecuacién generalizada propuesta se
reduce a la ecuacién planteada por Weller [227] para el caso particular de dos fases y
densidad constante!? (Ecuacién 4.40).

Esta extensién propuesta en esta Tesis (Ecuacién 4.43) se combina con un método
iterativo de resolucién similar al planteado por [196]. Tras resolver una ecuacién de
conservacion para la fraccion volumétrica de cada una de las fases, se introduce un
paso de truncado (r, € [0,7**] ; ry € [0,1]), antes de normalizar las variables
(rs = 1s/2Xqrq 3 73 = 1= 3,17). Se realizan las iteraciones necesarias hasta que se

e
alcanza la convergencia, rj = 7.

4.3.3. Algoritmo de resoluciéon del sistema de ecuaciones

En esta seccién se presenta el algoritmo propuesto para la resolucién del sistema de
ecuaciones en derivadas parciales que conforma el modelo euleriano-euleriano del flujo
multifdsico reactivo (descrito en los Capitulos 2 y 3). Para su resolucién, debido a la
no linealidad e interdependencia de las ecuaciones (e.g. a través de los términos de
transferencia o de arrastre), se utiliza un método iterativo.

El método utilizado en esta Tesis se basa en el método conocido como IPSA (Inter-Phase
Slip Algorithm) propuesto para mallas decaladas por Spalding [195]. El procedimiento
IPSA original es similar al método SIMPLE propuesto para flujo monofésico por Patan-
kar y Spalding [161] que resuelve el flujo mediante la prediccién y posterior correccién
de los campos de presién y velocidad [196]. La diferencia radica en el uso para el calculo
del campo de presién de una ecuacioén global de conservaciéon de masa.

12'Si 1a densidad de referencia para cada fase es la de la propia fase.
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El algoritmo numérico de resolucién IPSA se ha adaptado a su uso en mallas colocalizadas
mediante la aplicacién de la técnica CMIm propuesta en esta Tesis (ver Seccion 4.3.1),
que utiliza para el acoplamiento entre las ecuaciones un esquema tipo PISO [103, 107].
En esta propuesta el paso de correcciéon utiliza la ecuacién para la presion deducida
aplicando la técnica CMIm (Ecuacién 4.36). Con la presion resuelta, el campo estimado
de velocidad en el paso de prediccion se corrige para que cumpla continuidad.

El niicleo del algoritmo propuesto incluye la resolucion de las ecuaciones de continuidad,
en el mismo nivel de iteracion k, en el que se realizan los pasos de prediccién y correccién.
Esta resolucion se realiza de la forma descrita en la Seccién 4.3.2.

Este ntcleo se ha extendido para considerar el transporte de energia y especies quimicas.
La resolucion de estas ecuaciones se realiza en un segundo nivel de iteracion j. Este doble
bucle permite alcanzar la convergencia en la solucién de las variables fluidodinamicas
para cada campo predicho de especies y temperatura, mejorando asi la convergencia
global del algoritmo.

En este nivel el tratamiento de la reacciéon quimica se realiza mediante el método de
pasos fraccionados, que separa en el cdlculo las contribuciones de la reaccién quimica y
el transporte. La evolucion del estado termoquimico se calcula en ausencia de transporte.
El paso de transporte se realiza a continuacion, una vez actualizado el nuevo estado del
sistema (ver Seccién 4.4.2).

El tratamiento del flujo transitorio se realiza con el método del paso dual. Este método
asegura la convergencia de la solucion de todas las ecuaciones de conservacion para cada
paso temporal antes de avanzar el tiempo de simulacién.

El algoritmo resultante con estas caracteristicas se ha denominado CIPSA (de la con-
tracciéon de CMIm e IPSA). Este resuelve, en resumen, las variables dependientes de una
forma segregada en un proceso iterativo de tres niveles anidados:

n de avance en la discretizaciéon temporal,
j de resolucién del problema reactivo (completo) para un paso de tiempo, y

k de convergencia de la soluciéon fluidodindmica para el mismo paso de
tiempo.

El hecho de construir las ecuaciones para todas las fases y para cada variable conser-
vada antes de resolverlas hace que aumente la robustez del algoritmo. Este tratamiento
en el nivel mas interno k£ permite que la construcciéon de la ecuaciéon para la presion,
fundamental para el buen comportamiento del algoritmo, sea lo méas consistente posible.
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Con el mismo objeto, en cada iteracién se realiza, previa a la construccion de las ecua-
ciones de conservacion, la evaluacién de los coeficientes de los modelos de transferencia
correspondientes (e.g. modelo de arrastre) y de las propiedades constitutivas de las fases

granulares.

El procedimiento de solucién completo es:

2 : . 1 & —
» Iteracion temporal en n. Variables a obtener: @1 & = p | u, ,r, ,d, Y, Ty

1. Almacenar los términos dependientes de los valores de iteraciones tem-
porales anteriores ®".

2. Tteracién en j. Variables a obtener: /1 & =p ju, ,r, ,d, Y, Ty

2.1 Almacenar los términos dependientes de los valores de iteraciones
temporales anteriores ®7.

2.2 Célculo de los términos de reaccién quimica basados en los valores
de la iteracién anterior ®.

2.3 Tteracién en k. Variables a obtener: ®**1 & =p |u, ,r, ,d,

2.3.1 Calculo de las propiedades constitutivas del sdlido con la teo-
ria cinética del flujo granular y el modelo friccional, usando los

valores de la iteracién anterior ®F.
2.3.2 Resolucion: Velocidades de las fases v, :

a) Calculo de los coeficientes de arrastre basados en los valores
de la iteracién anterior ®*. Para la velocidad de cada fase ¢
construir el sistema algebraico discretizado a resolver para la
Ecuacién 2.4 basado en los valores de la iteracién anterior k de
fraccién volumétrica r]; , de velocidades convectivas y trans-

CMLk

q

portadas (u , u]; ) y presién p ¥

[Adui™*! = BY (4.46)

b) Para cada fase resolver estas ecuaciones para obtener el campo
: *,k+1
predicho ug .

c) Para cada fase calcular las pseudo-velocidades de convec-
cién y transportadas totales segin el esquema CMI (Ecuacio-
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nes 4.16 y 4.17, sin términos de presién) basadas en los valores
de velocidad predichos.

2.3.3 Resolucion: Presion p :

a) Construir el sistema algebraico para una ecuacién de conser-
vacion de masa total discretizada utilizando la técnica de In-
terpolacion del Momento multifisica (Ecuacién 4.36):

[AP]p*FTl = BP (4.47)

b) Resolver la ecuacién construida para obtener p*+! .

c¢) Corregir las pseudo-velocidades utilizando el valor calculado

para la fuerza de presién, obteniendo: u®MbE+1 y yF+l

2.3.4 Resolucién: Fraccién volumétrica de las fases r];H .

a) Para la fraccién volumétrica de cada fase ¢ construir el sistema
algebraico discretizado a resolver para la Ecuacion 2.3:

[Af]rph =B (4.48)

b) Resolver el sistema para cada una de las fases y calcular el
valor de las fracciones volumétricas.

c¢) Célculo del error (= 1,0 — >, rs’kﬂ ). Truncado y poste-
rior normalizacién de las fracciones volumétricas (obteniendo
k+1
r, ).

d) r’g = rfj“ . Volver al paso a) hasta que se alcanza la conver-

gencia (rft! =1} ).
2.3.5 Resolucién: Didgmetro de las fases sélidas d¥+1 .

a) Para la fraccién de volumen shadow de cada fase s construir el
sistema algebraico discretizado a resolver para la Ecuacion 3.6:

[Ar]sht! = B; (4.49)

b) Resolver el sistema para cada una de las fases y calcular el
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valor del didmetro ds a partir del volumen shadow resuelto
(Ecuacion 3.7).

2.3.6 ¢ = okl O =p ,up ,r, ,d, Volver al paso 2.3.1 hasta que
se alcanza la convergencia para todas las variables.

24 &) =l d=p ,u, ,rp, ,d, Actualizacién de las variables con
los valores resueltos en el bucle interno.

2.5 Resolucién: Fracciones maésicas de especies quimicas de las fases
a,j+1 .
Y} :

a) Para cada especie quimica de cada fase g construir el sistema
algebraico discretizado a resolver para la Ecuacién 2.2 basado en
los valores de la iteracion anterior ®7

[AY Yo7t =B (4.50)

b) Para cada fase resolver estas ecuaciones para obtener: Yo, i+1.
2.6 Resolucién: Temperatura de las fases T{;rl :

a) Calculo de los coeficientes de transferencia de calor entre fases
basados en los valores de la iteracién anterior ®7.

b) Para cada especie quimica de cada fase ¢ construir el sistema
algebraico discretizado a resolver para la Ecuacién 2.6 basado en
los valores de la iteracion anterior ®7

T *j+1 _ pT
[A,] T/ =B, (4.51)

c) Para cada fase resolver estas ecuaciones para obtener: T/*! .
2.7 Actualizar las propiedades termoquimicas de las fases.

2.8 &I =it o= Y} ,'T), . Volver al paso 2.1 hasta que se alcanza la
convergencia para todas las variables.

3. En su caso ajustar el paso temporal.

4. etl = @itl ,@=p yUp » Ip 7dp 7Yff 7TP
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4.4. Diseno e implementacion del
Solver CIPSAnPhaseEulerReactFoam

Entre los solver eulerianos multifasicos disponibles al comienzo de esta Tesis, ninguno,
libre o comercial, permitia el tratamiento de flujos reactivos, con densidad variable, con
un numero arbitrario de fases y con tamafio de particula variable. En consecuencia,
en esta Tesis se optd por construir un nuevo solver utilizando la toolbox OpenFOAM
(ver Seccién 1.4), que incorpora las mejoras numéricas detalladas anteriormente en este
capitulo.

El cédigo computacional desarrollado se denomina CIPSAnPhaseEulerReactFoam, aun-
que, por brevedad, en el texto se menciona como nPhaseFoam. El nombre indica que el
solver se ha desarrollado en OpenFOAM (Foam) para el tratamiento euleriano-euleriano
(Euler) de las ecuaciones de conservacion con reaccién quimica (React), que puede tratar
multiples fases granulares (nPhase), y que incorpora el nuevo algoritmo CIPSA (CIPSA)
presentado anteriormente en este Capitulo.

La estructura de este solver se detalla en la Seccién 4.4.1. El tratamiento de la reaccién
quimica homogénea en la fase gaseosa se ha implementado a través del software externo
Cantera, y se describe en la Seccion 4.4.2.

4.4.1. Estructura del solver nPhaseFoam

En esta seccion se presenta el disefio de la estructura del solver nPhaseFoam. Este se ha
desarrollado sobre el software OpenFOAM que, es un conjunto de librerias y utilidades
que contiene los modelos generales necesarios para la simulacion de distintos flujos tipicos
(més detalles en [155-157]).

Aunque algunas de estés librerias estdn relacionadas con el flujo multifasico, OpenFOAM
no contiene, hasta la fecha, ni los modelos necesarios ni los algoritmos apropiados para el
modelado y resolucién del flujo gas-solidos multifasico reactivo y con densidad variable,
que es el objeto de esta Tesis.

El nicleo del solver nPhaseFoam es el algoritmo de resolucién general (que se incluye en
el programa principal CIPSAnPhaseEulerReactFoam.C). Este solver se basa en nuevas
librerias desarrolladas ad hoc en esta Tesis, que contienen todos los modelos necesarios
para la simulacién numérica del flujo multifdsico reactivo (que se han presentado en los
Capitulos 2 y 3).

Un diseno 6ptimo de las librerias debe agrupar estos modelos jerarquicamente, evitando
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Arrastre gas-solido

Modelo de secado

\\ / /
\\‘ ’//

| Fase solida

Reaccion heterogénea

Fase genérica

Modelo de devolatilizacién

Modelo viscoso r Fase fluida "Y_'F

N

Conjunto de fases
(fluida y sélidas)

KTGF-friccional

Transferencia de calor
gas-s6lido

Arrastre sélido-sélido

Reaccion homogénea

Modelo friccional

Figura 4.1: Diagrama de dependencia de los modelos y de las propiedades de las fases

duplicidades, en funcién de su relaciéon con las distintas fases y su interdependencia.
Estas relaciones se muestran en la Figura 4.1.

El esquema muestra tres niicleos centrales: la fase solida, la fase fluida, y el conjunto de
fases. El diseno planteado usa cada uno de estos como base para una libreria, junto a la
que se agruparan los modelos que de ellas dependen.

Sobre esta estructura, en el disefio del algoritmo, se incluyen tres librerias adicionales:
Una primera codifica las propiedades y calculos comunes entre las fases, una segunda
contiene los modelos relativos a la ley constitutiva del sélido y una tercera contiene la
implementacién de condiciones de contorno especificas para el flujo multifasico. Un es-
quema de la agrupacién de realizada para los modelos y fases se muestra en la Figura 4.2.

La programacion utiliza una estructura de datos que se conoce en C++ como clase.
Cada clase contiene valores de propiedades y/o pardmetros, junto con una provisién de
métodos para realizar calculos relacionados. Las librerias disefiadas agrupan, en general,
distintas clases (e.g. modelos) en torno a una clase principal (e.g. que describe la fase).

Estas librerias, en orden jerarquico, son las siguientes:

libCIPSAPhaseModel La libreria phaseModel contiene la clase homénima donde se de-
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/CIPSAMultiPhaseReactFoam
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Figura 4.2: Esquema de la estructura del solver CIPSAnPhaseEulerReactFoam
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claran las propiedades y campos comunes a todas las fases (por ejemplo, densidad

o términos fuente).

libCIPSAFluidPhaseModel La nueva clase fluidPhaseModel disefiada para la fase flui-
da hereda!? la clase anterior y contiene los métodos especificos de la fase fluida y los
submodelos asociados a esta fase. Esta clase incluye el acoplamiento con la libreria
externa Cantera [80] para el tratamiento de mecanismos detallados de combustion
homogénea.

libCIPSASolidPhaseModel Derivada de la primera libreria mencionada (1ibCIPSAPhaseModel)
y relacionada con la segunda (1ibCIPSAFluidPhaseModel), la libreria
solidPhaseModel contiene el modelado de los procesos asociados a la fase sélida
(como, por ejemplo, devolatizacién o combustién heterogénea), ademés de la clase
para la declaracién de las propiedades especificas de las fases granulares.

libCIPSAMultiPhaseModels La libreria multiPhaseModels contiene la declaracion de
los términos relacionados con la transferencia entre fases y, también, de las ecuacio-
nes de conservacién del flujo multifasico y multicomponente. Esta libreria incluye
los modelos para el intercambio de calor (gas-sélido) y de cantidad de movimiento
(gas-sélido y sélido-s6lido).

libCIPSAKTGFmodels Los modelos constitutivos para el sélido, la Teoria Cinética del
Flujo Granular y el modelo friccional, se agrupan en la libreria KTGFmodels. Estos
modelos, en general, requieren en su aplicacién contabilizar la interaccién de todas
las fases presentes (i.e. no dependen de una tnica fase sélida).

libCIPSAderivedBCs La libreria derivedBCs, independiente de las anteriores, contie-
ne las condiciones de contorno especificas que se han implementado para el flujo
multifasico.

Los modelos integrados en cada libreria (ver Tabla 4.1) se han implementado de forma
modular, flexible y extensible. Dentro de cada tipo de modelo (e.g. modelo de arrastre)
se incluyen de forma independiente las distintas opciones (e.g. modelos de Gidaspow y
Syamlal-OBrien). Estos modelos se implementan como clases derivadas de un tipo base
o genérico que contiene la estructura fundamental. Esta metodologia permite elegir en
tiempo de ejecucion el modelo concreto a aplicar (e.g. el mecanismo quimico concreto).

El programa principal CIPSAnPhaseEulerReactFoam contiene los bucles de solucién (en
el orden determinado por el algoritmo), tras una primera fase de inicializacion.

3En terminologfa de C++, significa que comparte las propiedades y funciones de la clase de la que
hereda, que puede modificar y (normalmente) extender.
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Solver

IPSAMultiPhaseEulerFoam

Librerias

solver

Algoritmo resolucién (Main)
Control de residuos

Adaptacién de paso temporal

1ibCIPSAPhaseModel

Fase genérica

Propiedades comunes

Algoritmia de resolucion CMIm

1ibCIPSAFluidPhaseModel

Fase fluida

Propiedades fase fluida
Modelo de turbulencia

Modelo de reacciéon homogénea

1ibCIPSASolidPhaseModel

Fase sélida

Propiedades fase sélida

Modelo de secado

Modelo de devolatilizacion
Modelo de reaccién heterogénea

Modelo de tamano de particula

1ibCIPSAMultiPhaseModels

Fase fluida

N, fases sélidas

Resolucion segregada ecuaciones
Modelo de arrastre fluido-sélido
Modelo de arrastre sélido-sélido
Modelo de transferencia de calor

fluido-solido

1ibCIPSAKTGFModels Leyes constitutivas Modelo Teoria Cinética del Flujo Gra-
de (los) sélido(s) nular
Modelo friccional
1ibCIPSAderivedBCs Condiciones de con- e.g. Condicién de entrada de flujo ma-

torno

sico de fase constante

Tabla 4.1: Distribucién de los solver

CIPSAnPhaseFEulerReactFoam

modelos contenidos en el

La fase de inicializacién contiene la generacién de la malla computacional y la lectura
de pardametros de control, segin la metodologia usada en OpenFOAM [156]. Ademas
incluye la inicializaciéon de las clases necesarias, formalmente utilizando la funcién de
construcciéon, mediante llamadas a clases de las librerias implementadas. La inicializa-
cién de toda la estructura desarrollada para el modelado multifasico del flujo se realiza
mediante una llamada al constructor de multiPhaseModels. Este constructor crea las
clases miembro'* correspondientes para la fase fluida y las N, fases sélidas (definidas en
las librerias fluidPhaseModels y solidPhaseModels).

144 e. perteneciente a la estructura de la clase superior.
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Las propiedades y métodos comunes a ambas se definen en la clase bésica para una fase
genérica (definida en phaseModel), de las que estas dos clases dependen (i.e. heredan sus
propiedades). En funcién del niimero de fases definidas se crean los modelos necesarios
para la evaluacion de los términos de intercambio de cantidad de movimiento y energia,
y se construyen los modelos que definen las leyes constitutivas del sélido (KTGFmodels,
inicializando la Teoria Cinética del Flujo Granular y el modelo friccional). Ademas, en la
inicializacién de cada una de estas clases miembro se especifica, en tiempo de ejecucion,
el modelo a utilizar (e.g. mecanismo concreto de combustién heterogénea).

La solucién del sistema de ecuaciones consiste en un bucle donde se resuelven de forma
segregada las ecuaciones de transporte (ver Seccién 4.3). Estas resoluciones se realizan
mediante llamadas, en el orden adecuado, a distintas funciones incluidas en la libreria
multiPhaseModels. Estas llamadas se utilizan también para la actualizacién de las pro-
piedades de las fases y de los términos fuente en las ecuaciones (ver Seccién 4.3.3). El
célculo de las variables necesarias en la resolucién (e.g. fuerzas de arrastre), mediante
la llamada a los modelos correspondientes, se realiza donde es apropiado en el ciclo de
solucién (e.g. previo a la resolucién del campo de velocidad).

El nticleo del codigo (i.e. la Interpolacién del Momento Compacta Multifasica CMIm)
se ha implementado a nivel de fase (clase phaseModel). Las funciones necesarias para
calcular los términos necesarios para la fase (e.g. pseudo-velocidad, término temporal
o de arrastre) son llamadas desde la funcién que resuelve la ecuacién correspondiente
(clase multiPhaseModels). Estos términos se calculan (y almacenan) tras la resolucion
de la ecuacién de velocidad para su uso en la ecuaciéon de transporte para la presién
donde intervienen (ver Seccién 4.3.1).

En resumen, la estructura desarrollada se basa en asociar los modelos en librerias en
funcién de sus dependencias. La taxonomia jerarquica utilizada para las fases permite,
utilizando la programacién orientada a objetos, evitar la redundancia y generalizar la
estructura para modelar un nimero arbitrario de fases sélidas. Ademads la implemen-
tacién modular de los submodelos, dependiendo (i.e. heredando) de un modelo tipo,
y su activacién a través de archivos de configuracién'® permite su facil extensién y la
implementacion de modelos nuevos.

4.4.2. Implementacion de la reaccion homogénea: Cantera

En esta seccion se describe la implementacién del modelo de combustién homogénea,
que modela las reacciones que se producen en la fase gaseosa (ver Capitulo 3).

15 i.e. En terminologia de OpenFOAM, diccionarios.
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El modelado de la combustién homogénea (en la fase gaseosa) consiste, principalmente,
en la eleccién de un mecanismo de reaccién apropiado y en la evaluacion de los términos
fuente debidos a la reaccién quimica que aparecen en las ecuaciones de transporte de las
especies (Ecuacién 2.2) y temperatura (Ecuacion 2.6).

La evoluciéon del estado termoquimico en ausencia de transporte, viene dada por un
sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias (ODESs) acoplado, no lineal y, en general,
con escalas temporales muy diferentes (stiff). Cuando hay transporte entre celdas, es
habitual utilizar el método de pasos fraccionados, en el que primero se resuelve para cada
celda computacional un problema de valor inicial que evoluciona el estado termoquimico
a lo largo del paso temporal. Después se introduce el cambio en las concentraciones
quimicas de las especies y en la temperatura en la celda computacional, antes de resolver
el transporte.

La resolucién precisa del problema de valor inicial es crucial en el modelado de flujos
reactivos, y es, en general, compleja; por ello, existen librerias de software que la tratan
especificamente.

La implementacién del solver nPhaseFoam no permite el uso directo de los modelos ter-
moquimicos reactivos disponibles en la distribucién estandar de OpenFOAM , disenados
para flujo monofasico. Una alternativa a la adaptacion de estos modelos es la utilizacion
de un software externo.

Entre las librerias disponibles para la resolucién de sistemas quimicos, el estandar de
facto es CHEMKIN [114]. CHEMKIN es una libreria propietaria programada en FOR-
TRAN, de cédigo abierto pero de pago (al menos en versiones recientes). Una alternativa
gratuita de cédigo libre es Cantera [79, 80].

Este software, que ha sido evaluada con éxito en comparaciéon con CHEMKIN (ver, por
ejemplo, [51]), cuenta entre sus capacidades el cdlculo de propiedades termodindmicas,
propiedades de transporte, quimica de equilibrio y reaccién quimica homogénea y he-
terogénea. Como puntos fuertes para su interacciéon con OpenFOAM se puede destacar
que estd también escrita en C++4 utilizando programacién orientada a objetos. Ademés
es compatible con la descripcién de mecanismos quimicos y propiedades fisicas en el
formato de CHEMKIN. Otros autores [22] han utilizado Cantera en OpenFOAM para
flujo monofasico, en una adaptacién conocida como alternateChemistryLibrary. Esta,
sin embargo, tampoco es compatible con nPhaseFoam debido a su fuerte acoplamiento
con los modelos monofésicos estandares de OpenFOAM.

El objetivo del modelo de combustién homogénea es integrar, para cada paso temporal,
el término fuente de reacciéon quimica (ver Ecuacién 3.15). La implementacién consiste,
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en esencia, en incluir en el solver nPhaseFoam la llamada a la funcién correspondiente de
Cantera para el calculo de las tasas de reaccion, de acuerdo con el mecanismo de reacciéon
seleccionado, con los argumentos necesarios para definir el estado termoquimico del gas:
concentracién de especies quimicas, temperatura y presién. En concreto, se emplea la
funcién propia advance de la clase reactorNet encargada de llevar a cabo, para un
tamartio de paso temporal determinado, la integracion del sistema quimico asumiendo un
reactor cero dimensional, adiabatico, y a presién constante (definido mediante las clases
IdealGasMix y ConstPressureReactor).

Para hacer nPhaseFoam lo més independiente posible de la version de Cantera'S, se

ha desarrollado una capa de abstraccién que permite separar las variables y funciones
propias de cada libreria.

Asi, se han creado dos nuevas clases:

» CanteraWrapperGas, que contiene el procedimiento de cédlculo de la evolucion de
la termoquimica, y engloba las clases de Cantera mencionadas arriba;

= y CanteraReaction para acceder a ella desde el solver CIPSAnPhaseEulerReactFoam.

El procedimiento para el cdlculo de los términos fuente debidos a la reaccién quimica es,
por tanto:

1. En cada paso temporal del bucle de resolucién (ver algoritmo en la Seccién 4.3),
se realiza el calculo del término fuente debido a la reaccién homogénea para cada
volumen de control o celda.

2. Los valores iniciales de fracciones mésicas de especies, temperatura y presién de la
fase gaseosa en cada celda se envian a la clase CanteraWrapperGas a través de la

clase CanteraReaction!”.

3. En la clase receptora se lleva a cabo la comunicacién con las funciones propias de
Cantera para el calculo de la evolucién de la concentracion de las especies y de la
temperatura, segiin el mecanismo de reaccién elegido y en el intervalo de tiempo
determinado.

4. Los valores finales obtenidos se devuelven a la clase CanteraReaction para la
evaluacién de los términos fuente en las ecuaciones de transporte de las especies

16y también para facilitar la re-utilizacién de la implementacién en otros solver.

17 La llamada a la evaluacién de la reaccién homogénea CanteraReaction se realiza formalmente a través
de la fase fluida, definida en la libreria fluidPhaseModels, que es clase miembro de la clase modelo
para el conjunto de fases multiPhaseModels.
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quimicas (las tasas de reaccién) y en la de conservacién de la energia de la fase
gaseosa (variacién de entalpia sensible).

La definicién del mecanismo quimico que se desea utilizar para calcular las tasas de
reaccion se realiza en un fichero externo de entrada, en el formato propio de Cantera [79],
o en el de CHEMKIN. Para su utilizacién en el solver nPhaseFoam, el nimero y nombre
de las especies quimicas deben ser idénticos a los de las variables correspondientes de la
fase fluida.






CapriTUuLO 5

Validacién del algoritmo

En este capitulo se presentan los resultados de la validacién del algoritmo desarrollado.
Se reporta en primer lugar la consistencia para un flujo bifasico compuesto por dos fases
idénticas, para el que el algoritmo debe producir los mismos resultados que los de un flujo
monofasico. A continuacion, se valida para un flujo propiamente multifasico (gas-sélido).

Las predicciones que se obtienen con el algoritmo CMIm propuesto se compararan con las
del algoritmo CMI original, con las del método de Interpolacién del Momento Estandar
SMI, y con las de su extensién natural a flujo multifisico SMIm! (ver Capitulo 4).

El caso seleccionado para el estudio es la conveccién neumatica de solidos en un flujo
continuo de aire en un codo de 90°, donde los sdlidos se introducen en direccién vertical
en contra de la gravedad.

Esta configuracion es apropiada para analizar y validar el comportamiento de los distin-
tos algoritmos debido a las complejas estructuras gas-sélido que se producen tras el codo.
La fenomenologia involucrada incluye: la formacion de 'cuerdas’ de sélido por la accion
de las fuerzas centrifugas; la estratificacién y el depésito de sdlidos debido a la accion
de la gravedad; y la formacién de zonas de recirculacién (ver, por ejemplo, [5, 6, 238]).
Ademés desde el punto de vista de su resoluciéon numérica, este caso es complejo por la
existencia de fuertes gradientes en la esquina interna del codo.

5.1. Descripciéon del experimento y configuracion
numérica

La configuracion seleccionada para la validacién consiste en un codo a 90°, que se muestra
esquematicamente en la figura 5.1. La altura y anchura del conducto vertical son L, =

!Que se formula a partir de la SMI de forma anéloga a la CMIm a partir la CMI.

99
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Figura 5.1: Esquema de la configuracién en codo

6,285m y D, = 0,305m; y del conducto horizontal L; = 3,220m y Dj; = 0,220m. Las
particulas se introducen por el lado inferior del conducto vertical.

Las densidades de ambas fases son constantes, con una relacion baja (ps/py = 20). El
diametro de particula ds es de 5,0 pm.

A la entrada la velocidad del gas usy es constante, urny = 0,62m s~!; y el flujo mésico
de la fase granular J; es de 2,93 x 10~ %kg m—2s!.

El modelo de arrastre gas-sélido utilizado es el propuesto por Syamlal y O’Brien [208]
(ver Seccién 2.4), y la viscosidad granular us se ha fijado a un valor constante de 1,8 x
107 "kg m~* s7L

La discretizacién espacial consiste en un mallado bidimensional uniforme con un tama-
no de celda de Ax = Ay ~ 5mm. La discretizacién temporal se ha realizado con un
tamano del paso temporal uniforme de A7 = At/tc donde t¢ es el tiempo de residencia
caracteristico del aire en una celda del conducto vertical basado en la velocidad a la
entrada.

En las paredes del conducto se ha impuesto condicién de no deslizamiento para la ve-
locidad de las fases, y de gradiente nulo para su fracciéon volumétrica y la presion. En
la salida se utiliza condiciéon de gradiente nulo para todas las variables, excepto para la
presion que se fija a un valor constante.
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El sistema lineal de ecuaciones para la presién se ha resuelto utilizando el método mul-
timalla algebraico (GAMG, con un smoother de Cholesky). La resolucion de la fraccién
volumétrica, y de las componentes de la velocidad de las fases se realiza con un solver
de tipo gradiente biconjugado (BiCG, con un precondicionador LU incompleto). La so-
lucién se considera convergida, para cada paso de la discretizacién temporal, cuando el
residuo normalizado? de todas las variables es menor que 10710,

5.2. Consistencia del algoritmo multifasico

En esta seccion se evaltia la consistencia del algoritmo mediante su aplicacién a un flujo
monofasico que es calculado como multifasico. Con este propdsito una tinica fase gaseosa
se define para su modelado como dos fases numéricamente distintas, pero fisicamente
idénticas (i.e. con las mismas propiedades).

Los resultados obtenidos en el conducto vertical se muestran primero. La longitud de este
conducto se ha extendido para conseguir un flujo completamente desarrollado, para el
que existe soluciéon analitica. La Figura 5.2a muestra el perfil desarrollado obtenido con
los métodos de Interpolacion del Momento Estandar SMI e Interpolacién del Momento
Compacto Multifasico CMIm?, con dos repartos impuestos en la entrada de fraccién
volumétrica de las dos fases que definen el gas: 41 =rg2 = 0,5, y 741 = 0,9;742 = 0,1.
Las predicciones de los algoritmos concuerdan bien con la solucién analitica.

El flujo en el conducto vertical es cuasi-unidireccional y suave. Sin embargo, tras el codo
se producen fuertes gradientes y dos zonas de recirculacién: una cercana al vértice (en
el conducto horizontal) y otra en la esquina de la parte superior del conducto vertical.
La Figura 5.2b muestra los perfiles transversales de la componente horizontal de la
velocidad en una seccién del conducto horizontal (situada a /D, = 3). La solucién

2 El residuo E* en OpenFOAM se define como el error en la solucién ¢* de la iteracién k del proceso ite-
rativo de resolucién. Esta solucién ¢* no cumple exactamente el sistema de ecuaciones (Ecuacion 4.5).
El residuo se define como:

[A]l¢" —R = E* (5.1)

El objetivo del proceso iterativo es que el residuo sea nulo. El proceso de soluciéon acaba cuando el
residuo para el vector solucién ¢ es menor que una determinada tolerancia. Habitualmente este se
expresa de forma normalizada utilizando una magnitud caracteristica del sistema de ecuaciones. En
OpenFOAM el residuo normalizado se calcula como:

Erorm ||R — [A]d)Hl

~ MAle = (ATl + R = (Al (5:2)

donde ||¢||; indica la norma L1 del vector ¢, y ¢"*f es la solucién de referencia.
No se considera término de arrastre entre las fases gaseosas, de forma que la formulacion CMIm es
idéntica a la CMI.

3
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Figura 5.2: Perfiles transversales de la componente longitudinal de la velocidad para
una unica fase gaseosa representada como dos fases distintas. Comparacién
de las técnicas CMIm y SMI para varios repartos en la entrada de la fraccién
volumétrica de las fases

obtenida mediante ambos algoritmos coincide cuando las fases estan equidistribuidas
(rg1 = rg2 = 0,5) o una de ellas es muy minoritaria (ry1 = 1;7,2 = 107°). En estos
casos se predice una zona de recirculacién en la zona inferior del conducto (valores
negativos de la componente vertical de la velocidad). Para un reparto intermedio (r41 =
0,9;74.2 = 0,1) los resultados de la aplicacién de la CMIm concuerdan con los anteriores,
mientras que la formulaciéon no consistente SMI produce fuertes oscilaciones espaciales
en la soluciéon y no predice la zona de recirculacion.

Las oscilaciones observadas al aplicar la SMI al flujo monofasico para el reparto interme-
dio se producen incluso si se parte de una solucién convergida y suave. Las inconsistencias
del algoritmo provocan un rapido deterioro de la solucion y la aparicién de oscilaciones.
La Figura 5.3 muestra la solucién tras 4000 pasos temporales para un reparto en la
entrada de 741 = 0,9 (derecha), donde se ha tomado como estado inicial la solucién con-
vergida para el reparto equidistribuido (141 = rg2 = 0,5, izquierda). Por el contrario, la
aplicacién de la CMIm elimina las oscilaciones casi inmediatamente (no mostrado en la
figura).

5.3. Validaciéon del algoritmo para flujo gas-sélido

Esta seccién evalia el comportamiento del algoritmo CMIm en la prediccion de un flujo
gas-sélido, comparandolo con el de la técnica de Interpolaciéon del Momento Estandar
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Figura 5.3: Campo de la componente horizontal de la velocidad de la fase gaseosa g, 1
aplicando la técnica SMI con 741 = 0,5 (izquierda) y oscilaciones cuando se
reinicia con 41 = 0,9 (derecha)

SMI. En el primer apartado se estudia el efecto de las distintas formulaciones. En él se
prestard especial atencion al tratamiento del término de arrastre, y al comportamiento
de la CMI multifasica (en comparacion con la técnica estdndar). Los apartados segundo y
tercero muestran, respectivamente, los efectos que tiene sobre la solucién la discretizacién
espacial y temporal en funcién del algoritmo utilizado.

5.3.1. Estudio de la influencia en la solucién de la técnica de
Interpolacién del Momento

Como se detallé en el Capitulo 4 la metodologia de la CMI se diferencia fundamen-
talmente de la técnica SMI en el distinto tratamiento del término temporal. La CMI
considera explicitamente en el tratamiento del término temporal no sélo los coeficientes
de fuera de la diagonal principal como la SMI, sino también los coeficientes de la diagonal
principal. Ademéas para su aplicacién a flujo multifasico en la CMIm se propone el tra-
tamiento explicito del término de arrastre. Para comparar entre algoritmos, este iltimo
término se ha implementado de una forma andloga en la SMI, y el método resultante se
ha denominado SMIm.
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(d) Contorno de fraccién volumétrica de sélido rs aplicando la técnica SMI

Figura 5.4: Contornos de la fraccion volumétrica de sélido rs obtenidas con distintas
técnicas de Interpolacion del Momento. Las dos primeras figuras (a) y (b)
muestran las técnicas que incluyen la correccién por el término de arrastre;
en las dos ultimas (c¢) y (d) no se incluye esta correccién
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La Figura 5.4 muestra la influencia del tratamiento de estos términos en la solucién del
flujo multifdsico en el codo.

Los resultados predichos con los dos métodos de interpolacién son cualitativamente dife-
rentes. En ambos métodos con una inclusién explicita del término de arrastre, SMIm y
CMIm, se predice una deposicién de sélidos en la zona inferior del conducto horizontal,
y una concentracion de solido mayor y mas uniforme en la zona de recirculacién de la
esquina superior.

La aplicaciéon de la CMI, que no incluye este término, predice el deposito de sélido en la
parte inferior aunque se producen oscilaciones espurias de la solucién, fundamentalmente
en la parte inferior del conducto. El método SMI no predice la deposicién de sélido, y se
observan algunas inestabilidades.

Aunque la técnica SMIm, que incluye de forma explicita el término de arrastre, si predice
el deposito de sélidos, las inestabilidades que se generan causan finalmente la divergencia
del método de solucién. Por este motivo en los siguientes apartados se usard para la
comparacién el método estandar sin término de arrastre SMI.

5.3.2. Estudio de la influencia en la solucién estacionaria del tamano
del paso temporal

La solucién en estado estacionario debe ser independiente del tamano del paso temporal
utilizado. Para evaluar esta independencia se comparan para dos tamafios del paso tem-
poral las soluciones obtenidas con el nuevo algoritmo CMIm y las del algoritmo estandar
SMI: A7 = 3,6 x 1072 (caso base) y A7 = 3,6 x 10~3 (adimensionalizados con el tiempo
de residencia caracteristico en una celda del conducto vertical).

La Figura 5.5a muestra los valores promedio, en el estado estadisticamente estacionario,
de fraccién volumétrica de sélido en una seccion transversal del conducto horizontal

(z/Dy = 3).

Los perfiles obtenidos con el algoritmo CMIm planteado son idénticos para ambos ta-
manos del paso temporal, y predicen una acumulacién de sélidos tras el codo.

En cambio, la aplicacion de la técnica SMI presenta soluciones dependientes del tamafio
del paso temporal utilizado y con fuertes oscilaciones.

La evolucién temporal (en el estado estadisticamente estacionario) de la masa total de
sélido del sistema (el llamado inventario de sélidos) se muestra en la Figura 5.5b.
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Figura 5.5: Comparacion de las técnicas SMI y CMIm en el estado estadisticamente
estacionario para dos tamanos del paso temporal (adimensionalizado)

El algoritmo CMIm desarrollado predice el mismo inventario de sélidos para todos los
tamanos del paso temporal utilizados. (Las oscilaciones mostradas son debidas a los
efectos no estacionarios del sélido depositado, que se desplaza formando dunas.)

Por el contrario, el inventario de sélidos predicho con el algoritmo estandar SMI depende
significativamente del tamafno del paso temporal utilizado.

5.3.3. Estudio de la influencia en la solucién de la discretizacién
espacial

Las discontinuidades en el tamafio de la malla pueden afectar fuertemente al resultado del
célculo. Para comparar su efecto en los diversos algoritmos de Interpolacion del Momento
se han elegido tres tamanos de malla: la malla utilizada como base (25704 celdas); una
malla maéas fina, refinada uniformemente en ambas direcciones con el doble de celdas
por direccién (102816 celdas); y una malla no uniforme con un aumento repentino en el
tamafio en el conducto horizontal tras el codo (ver Figura 5.6b).

La Figura 5.6a muestra los contornos de fraccién volumétrica (promediada temporal-
mente) obtenidos utilizando los algoritmos SMI y CMIm para la malla més fina, que se
toma como referencia.

La solucién obtenida en el conducto horizontal con ambos métodos coincide fuera de la
region de recirculacién (~ y > 0,15 m).
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Figura 5.6: Izquierda. Perfil transversal en el conducto horizontal (en x/D, = 3) de
la fraccién volumétrica de sélido promediada temporalmente, para las tres
mallas utilizadas.

Derecha. Detalle del cambio del tamano de discretizacion tras el codo en la
malla no uniforme

Sin embargo, en la zona de recirculacion la aplicaciéon de la formulacion SMI produce
oscilaciones espurias que deterioran la soluciéon y que aumentan con el tamano de la
celda. Por el contrario, la aplicacién de la técnica CMIm produce resultados similares y
sin oscilaciones para todas las discretizaciones.

La Figura 5.7 compara las soluciones de los dos métodos en la malla fina.

La SMI predice en ambas zonas de recirculacién unos picos no realistas de sélido. El
algoritmo CMIm propuesto produce perfiles suaves, en los que se puede apreciar la
formacién del flujo de dunas en la pared inferior del conducto horizontal.

En la parte inferior de la misma figura se muestra el valor de la suma de los coeficientes
temporal y de arrastre (a” y a” en la expresion 4.23) obtenidos con la CMI. Las &reas con
fuertes variaciones del coeficiente parecen coincidir con las oscilaciones espurias predichas
por la formulacion SMI inconsistente.
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Figura 5.7: Contornos de la fraccion volumétrica de sélido instantanea con las técnicas
CMIm (arriba) y SMI (centro); y de la suma de los coeficientes utilizados en
la técnica CMIm (a” + a” en la Ecuacién 4.23) en la malla fina
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5.4. Conclusiones

El algoritmo CMIm propuesto se ha evaluado frente al algoritmo CMI, al algoritmo
estandar SMI, y a la extension de este ultimo a flujo multifasico SMIm.

Primero se ha estudiado un flujo monofasico representado por dos fases gaseosas idénti-
cas. La soluciéon proporcionada por el algoritmo que utiliza la técnica de Interpolacién
del Momento Estandar SMI presenta oscilaciones de tipo damero en el campo de velo-
cidad, excepto para los casos limite de fases equidistribuidas y una fase dominante. Por
el contrario, la formulaciéon CMIm se comporta correctamente en todos los casos.

Después se han aplicado los métodos a un flujo multifiasico gas-sélido. Las soluciones
obtenidas mediante el método SMI dependen significativamente del tamano del paso
temporal y de malla utilizado. Ademés su extensiéon directa a flujo multifasico SMIm
presenta en la solucién oscilaciones espurias temporales y espaciales.

Los resultados obtenidos indican que una prediccién adecuada del flujo requiere la con-
sideracién explicita del término de arrastre en la técnica de Interpolacion del Momento.

El algoritmo CMIm propuesto, que considera asi este término, presenta una solucién es-
tadisticamente estacionaria que es independiente de la discretizacién temporal utilizada.






CapriTUuLO 6

Simulaciéon fluidodinamica del flujo
inerte en lechos fluidos

En este capitulo se presenta la validacion de los modelos y del algoritmo en un lecho
fluido burbujeante, sin reaccién quimica.

La configuracién escogida es la propuesta en 2013 NETL Small Challenge Problem
(SSCP) [140]. Este problema fue inicialmente planteado como un test ciego de vali-
dacién y comparacion de modelos numéricos, con una participacién abierta a grupos de
investigacién interesados en testear el comportamiento de sus propios cédigos [141]. La
configuracién del problema es un lecho de particulas contenido en una estructura rectan-
gular cuasi-bidimensional que se fluidiza introduciendo aire por la parte inferior. El lecho
estd formado por particulas de tipo Geldart D (ver Seccién 1.2) y la prediccién del flujo
presenta un reto por el tamafo , y por su complicado régimen de burbujeo/slugging.

Entre las ventajas que presenta esta configuracién esta la disponibilidad de una descrip-
cion detallada de la configuracién experimental, de datos descriptivos de la particula, y

de una coleccion de medidas.

Los fenémenos presentes de formacién y ruptura de burbuja, circulaciéon del gas a través
de estas, la interaccién del flujo con las paredes y el régimen cercano al de méximo em-
paquetamiento suponen retos numéricos que deben ser tratados de una forma adecuada.

6.1. Descripcion del experimento y configuracion
numérica

La validacién que se presenta en este capitulo corresponde al Caso 1 del mismo 2013
NETL Small Challenge Problem (SSCP) [140]. El lecho de sélido esta contenido en una

111
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Propiedades de particula

Didmetro (Sauter) 3256 pm
Densidad 1131 kg/m?
Velocidad minima de fluidizacién 1,05 m/s
Esferificidad 0,94
Fraccion de maximo empaquetamiento 0,60
Tipo Geldart D

Pardametros fluidodindamicos

Velocidad superficial del gas 2,19 m/s
Carga de sélido 1,9 kg
Presién de condicién estandar 101325 Pa
Temperatura de condicion estandar 20 °C
Coeficiente de restitucion particula-particula 0,84
Coeficiente de restitucion particula-pared 0,92
Ratio de velocidad (tangencial) particula-pared 0,65

Tabla 6.1: Propiedades la particula y condiciones experimentales

estructura rectangular cuasi-bidimensional de H = 122cm de altura, W = 23cm de
anchura y D = 0,075cm de profundidad (Figura 6.1).

El lecho esta formado por 1,9kg de solido que inicialmente descansa sobre el distribuidor.
El lecho se fluidiza introduciendo aire por la parte inferior, a una velocidad superior a
la velocidad minima de fluidizacién U,,s (aproximadamente 2,1 veces)

En los experimentos se utilizan particulas de Nylon de tamafio uniforme (d, = 3256um) y
esferificidad elevada. Las particulas se clasifican como pertenecientes al grupo Geldart D.
Los principales datos del material y fluidodindmicos se presentan en la Tabla 6.1.

Este problema fue planteado inicialmente por NETL [141] para la comparacién abierta
de diferentes modelos numéricos disponibles en diversos grupos de investigacién. Los
grupos interesados enviaron los resultados para su evaluacién sin conocer los resultados
experimentales. Solo después de la presentacién de las simulaciones numéricas se publi-
caron los resultados experimentales del campo de velocidades, de la pérdida de carga y
de sus momentos estadisticos.

Las medidas de velocidad se toman a una altura h de 0,076m, en cinco localizaciones
con distancias al centro w de 0,000m, +0,046m, y +0,091m. Se proporciona la caida de
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Figura 6.1: Esquema del lecho

presion en tres zonas: en el paso por el distribuidor (no modelado en este trabajo), desde
la salida del mismo hasta una altura h de 0,3461m, y desde este punto a la salida.

La simulacién numérica del lecho es bidimensional. La malla computacional utilizada esta
formada por 46 x 244 celdas (W x H). El tamano de malla utilizado, A, = A, = 0,5cm,
es del orden del tamano de particula, y estd en el limite de aplicacién de los modelos
eulerianos-eulerianos (ver Seccién 1.3). La discretizacién espacial es del mismo tamano
que la utilizada por Hu et al. [94]. El paso temporal utilizado es de 0,5ms.

El sélido se modela como una tnica fase de tamano constante. En el instante inicial de
la simulacién se considera depositado en reposo sobre el distribuidor con una fraccién
volumétrica rs de 0,40m?/m3.

El gas se introduce por la parte inferior del lecho, y sale por la parte superior. En la
entrada se impone el flujo de gas (velocidad superficial de 2,19m/s), y en la salida se fija
la presién a la atmosférica (i.e. 101325Pa).

En las paredes laterales se considera la condicién de no deslizamiento para la velocidad
del gas. Para el solido se aplican las condiciones de pared de Johnson y Jackson [111],
que determinan la magnitud de la velocidad tangencial a la pared (o de deslizamiento)
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y la temperatura granular. La condicién de gradiente nulo es utilizada para el resto de
variables y condiciones de contorno.

El arrastre entre los solidos se modela utilizando el modelo propuesto por Gidaspow
et al. [74], que utiliza el modelo de Wen y Yu [228] para s6lido diluido y el de Ergun [57]
para alta concentracién de sélido (ver Seccién 2.4.1). La teoria cinética utilizada para
describir las leyes constitutivas del sélido es la propuesta por Mathiesen et al. [133], que
se reduce a la presentada por Gidaspow [73] para una unica fase sélida (ver Seccion 2.3).

El método de resolucion es el propuesto en esta Tesis (ver Capitulo 4). La resolucién de
la fraccién volumétrica de las fases se realiza utilizando en el calculo el flujo global, que
acopla (parcialmente) su resolucién (ver seccién 4.3.2).

El sistema lineal de ecuaciones para la presién se resuelve utilizando un método multi-
malla algebraico (GAMG, con un smoother de Cholesky). El resto de sistemas lineales
de ecuaciones utilizan un solver de tipo gradiente biconjugado (BiCG, con un precon-
dicionador LU incompleto). La solucién se considera convergida en cada paso temporal
cuando el residuo normalizado! de todas las variables es menor que 107%.

La simulacion se lleva a cabo durante 110s. En los primeros 20s se estabiliza el flujo, al-
canzandose el estado estadisticamente estacionario (ver Figura 6.3). Las variables medias
se calculan realizando un promedio temporal a partir de esta estabilizaciéon y durante
100s, con una frecuencia de 50Hz (igual que se realiza en el experimento). El tiempo
total de simulacién es de aproximadamente 36 horas, en un Intel Core i7 920 a 2,67GHz.

6.2. Descripcion cualitativa del flujo

En este apartado se describe el régimen fluidodindmico en el lecho estudiado. El flu-
jo evoluciona al avanzar el tiempo desde el estado inicial de reposo hasta un estado
transitorio (pseudo-)periédico controlado por la formacion y ruptura de las burbujas.

El gas atraviesa el distribuidor y se concentra en la parte central del lecho donde forma
burbujas que comienzan su ascenso. Las particulas arrastradas por las burbujas de gas
ascienden por la parte central. Cuando estas alcanzan la parte superior del lecho, el gas
contintia su ascenso y las particulas se desplazan hacia las paredes, por donde descienden.

El ciclo de la evoluciéon de una burbuja en el lecho se muestra en la Figura 6.2, a través
de los contornos de fracciéon volumétrica de sélido en varios instantes. Las burbujas de
gas formadas crecen hasta ocupar casi toda la anchura del lecho. La formacién de una

! ver definicién en la nota al pie de la pagina 101
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unica burbuja central de tamafio maximo préximo al del lecho indica que el régimen es
cercano al de sluggling.

1.5e-05

Figura 6.2: Evolucién temporal de la fracciéon volumétrica de sélido en el lecho (de ¢t =
100,1s a t = 100,8s en 9 pasos temporales de 0,1s)

Los ciclos temporales de formacion y destrucciéon de estas burbujas se pueden observar
monitorizando, por ejemplo, el valor de la componente vertical de la velocidad del sélido
en ciertos puntos del lecho. La Figura 6.3 muestra la evolucién de sus valores en dos
puntos.

Se alcanza un estado pseudo-estacionario tras un tiempo inicial de unos 20s. La fluidodi-
namica del lecho en este estado esta dominada (principalmente) por dos ciclos sobreim-
puestos: uno de periodo corto (= 1s) relacionado con el ciclo de formacién de burbujas
comentado (y mostrado en la Figura 6.2), y otro de mayor periodo (= 10s). Este tltimo
se puede relacionar con un cambio ciclico en la distribucién de sdlido.

La Figura 6.4 muestra los contornos de velocidad media (sus componentes vertical y
horizontal) y de fraccién media de sélido. Los contornos (cuyo valor sélo tiene sentido
fisico en presencia de fase sélida), son practicamente simétricos. El contorno de fraccién
volumétrica de sélido muestra una acumulacién en la zona cercana a la pared donde se
produce el flujo descendente, y una zona central donde el gas esta presente predominan-
temente.

Los contornos de velocidad media muestran el ciclo de circulaciéon de sdlidos: estos se
dirigen desde la parte inferior hacia la parte central del lecho, ascienden por la parte
interior, y se mueven en la parte superior hacia los laterales, por los que descienden. Los
valores maximos de la componente horizontal y vertical de la velocidad son del mismo
orden de magnitud, y también lo son sus fluctuaciones (ver Figura 6.5).
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Los contornos medios de la skewness de la fraccién de solido se muestran en la Figura 6.6.
Los valores positivos tienen predominancia en (casi) toda la parte central del lecho.
Estos valores indican una mayor separaciéon respecto a la media de las fracciones de
sé6lido superiores a esta que se pueden relacionar con el paso del sélido (denso) entre las

burbujas de gas.
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Figura 6.3: Evolucién temporal de la componente vertical de la velocidad del sélido en
dos puntos (h = 0,076m y w = +0,091m), para los primeros 25s (arriba),
100s (medio), y de 80 a 100s (debajo) de simulacion.
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Figura 6.4: Contornos de la componente vertical de la velocidad media (izquierda), de
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sélido media (derecha)
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120 Capitulo 6 Simulacién fluidodinamica del flujo inerte en lechos fluidos

Figura 6.6: Contornos de la skewness de la componente vertical de la velocidad (izquier-
da), de la skewness de la componente horizontal de la velocidad (centro), y
de la skewness de la fraccién de sélido (derecha)
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6.3. Validaciéon con medidas experimentales

En esta seccién se presenta la validacién de los resultados de la simulacién. Las prediccio-
nes de los campos obtenidas se comparan primero con los datos experimentales [140], y
después con los resultados numéricos publicados por Hu et al. [94] y otros autores [140].

Los resultados medios del campo de velocidad se comparan en los cinco puntos de me-
dicién especificados en la Seccién 6.1.

En todos puntos de medida los valores medios de velocidad concuerdan razonablemente
bien con los experimentales (Figura 6.7). La desviacion estdndar de las componentes
del velocidad, en cambio, se desvia de los resultados experimentales (Figura 6.8). Las
simulaciones muestran en comparacion con los datos experimentales un menor valor
para la rms de la componente vertical de la velocidad del sélido en la parte central,
y un mayor valor para la rms de la componente horizontal de la velocidad del sé6lido
en las paredes. La skewness de la componente vertical de la velocidad del sélido se
sobrepredice, en magnitud, de una forma similar a la rms. Sin embargo la skewness
de componente horizontal de la velocidad del sélido concuerda adecuadamente con la
experimental (Figura 6.9).

Las medidas presentadas tienen segin sus autores dos principales fuentes de incertidum-
bre. La primera es que la humedad no se controla en los experimentos (e.g. mediante
aditivos). La segunda es la incertidumbre en la velocidad superficial en la entrada, que
se calcula a partir del flujo volumétrico a la presion y temperatura estandares.

A continuacién, se comparan los resultados presentados en esta Tesis con otros resultados
computacionales presentados primero, sin conocer las medidas realizadas, al Small Scale
Challenge Problem y, posteriormente, con los presentados recientemente por Hu et al.
[94]. Los casos procedentes del Small Scale Challenge Problem. (nombrados A — K [16])
han sido simulados y presentados por sus respectivos autores sin conocer los valores
experimentales.

En la Figura 6.10 se observa una gran dispersién de los resultados, tanto en valor medio
como en la desviacién estandar. Los resultados de velocidad media (presentados en [16],
donde se muestran como perfiles parabdlicos?) muestran en general una buena capacidad
de prediccién de los modelos. La desviacién estandar comparativamente presenta una
peor prediccién y en general es infraevaluada. La comparacién muestra que los resultados
el algoritmo presentado para la varianza de la velocidad (en forma de rms) concuerdan

2 Obtenidos a partir de los datos de los cinco puntos proporcionados por los autores
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Figura 6.7: Comparacién de la componente vertical de la velocidad media (izquierda) y
de la componente horizontal de la velocidad media (derecha) de la simula-
cién (—) con medidas experimentales (—)

aceptablemente en magnitud con las datos experimentales. Los datos de skewness no
estan accesibles.

Los resultados también se comparan con los recientemente publicados por Hu et al. [94]
(ver Figura 6.11). Las predicciones del algoritmo de esta Tesis de los valores medios de
velocidad ajustan mejor que las presentadas por este autor. Hu et al. [94] no muestra
datos para los momentos de la distribucién.
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La caida de presién en el lecho (entre una altura de 0,3461m y la salida del distribuidor)
y su desviacién estandar se muestran en la Figura 6.12. La presiéon media se sobrepredice
ligeramente en linea con el resto de autores, siendo del mismo orden que la presentada
por Hu et al. [94]. El ajuste de su desviacién estandar es similar.
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6.4. Conclusiones

Los modelos y métodos de resoluciéon propuestos en esta Tesis se han validado utilizan-
do un lecho fluido burbujeante. El complicado régimen de burbujeo/slugging del lecho
supone un reto para los modelos, como atestigua la dispersiéon de los resultados compu-
tacionales de otros autores presentados.

Teniendo en cuenta esta dispersién, los resultados presentados en esta Tesis concuerdan
razonablemente bien con los experimentales, y predicen cualitativamente los principales
fenémenos del flujo simulado (e.g. la circulacién de sélido y el régimen de burbujeo).

Cuantitativamente, la velocidad y presiéon medias comparan bien con las medidas ex-
perimentales. Aunque la distribucién de la desviacién estandar de la velocidad no es
capturada adecuadamente, su magnitud es correctamente representada, y su desviacién
global es similar a la obtenida por otros modelos computacionales. La skewness se ajus-
ta bien a los datos experimentales, especialmente la de la componente horizontal de la
velocidad del sélido.



CariTuLo 7

Simulacién de la combustién y
gasificacién en un lecho fluido

Este capitulo presenta la simulacién numérica de un gasificador de carbén en lecho fluido.
Su resolucién numérica se utilizard para validar de forma méas completa el algoritmo
desarrollado.

Respecto al capitulo anterior, en el que se modela un flujo no reactivo, en éste se incor-
poran modelos para la transferencia de masa entre las fases y para la reaccién quimica.
Especificamente, la descripcién del comportamiento del carbén precisa de modelos que
describan el secado, la devolatilizacién, la reaccién quimica heterogénea y homogénea,
y, en su caso, el cambio del tamano de particula.

El gasificador experimental presentado por Ocampo et al. [151] y Chejne y Hernandez [40]
es el seleccionado para la validacién entre las configuraciones disponibles en la literatura.

Algunas de las ventajas que presenta esta configuraciéon son la disponibilidad de datos
suficientes para la descripcién numérica del experimento, y de datos experimentales para
distintas configuraciones. Ademads la existencia en la literatura de numerosos estudios
que tratan su simulacién numérica permitira la comparacién de los resultados obtenidos
con los de otros autores.

La simulacién numérica de este equipo presenta ciertas dificultades interesantes. Entre
estas se pueden destacar: la necesidad de tratar condiciones de flujo cercanas a las de
maximo empaquetamiento; el modelado de la interaccién entre la transferencia de masa
y la cinética quimica; la competicion entre los diversos procesos quimicos; y la presencia
de varias fases sélidas.

Los resultados se presentan para distintas condiciones de operacién, gastos masicos y
temperaturas de entrada [40, 151]. La validacién del algoritmo se realiza mediante la
simulacién numérica de cuatro de los casos experimentales. Los resultados, ademas de

129
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con los datos experimentales, se comparan con los de las simulaciones de cinco autores
disponibles en la literatura [11, 53, 183, 226, 240]. La comparacién permite la evaluacién
del algoritmo completo frente a otros modelos e implementaciones.

El modelo se aplica, tras su validacion, al estudio de la influencia del tamano de particula
en las caracteristicas del lecho. La capacidad del algoritmo de tratar multiples fases se
utilizard para estudiar la influencia de la polidispersion en el tamano de las particulas
de carbdn, y permitira evaluar la segregacién entre los sélidos. Se analizara el efecto
provocado en la altura del lecho, en la distribucién de los sdlidos, y en las zonas de

reaccion.

7.1. Descripciéon del experimento y configuracion
numérica

La configuracion simulada numéricamente es un gasificador de lecho fluido para el estudio
experimental de carbén colombiano [151].

El reactor es cilindrico de 0,22m de didmetro y con una altura de 2m, en el que reside un
lecho de carboémn y caliza de 1m de altura. La mezcla de los sdlidos se alimenta lateralmente
mediante un tornillo refrigerado situado a 0,3m sobre el distribuidor. La altura del lecho
estd regulada mediante un tubo de descarga a una altura de 1m.

La representaciéon esquemética de la planta experimental, publicada por el autor, se
muestra en la Figura 7.1.

El carbén utilizado es de tipo Tiribi, y su composiciéon es la mostrada en la Tabla 7.1.

El aire y el vapor de agua se introducen por la parte inferior, en la parte izquierda
de la figura. Previamente, los sélidos que forman inicialmente el lecho se calientan con
productos de la combustiéon de propano. Cuando la temperatura es adecuada, comienza
la inyeccién (y la combustion) del carbén, y se realiza el cambio de los gases de entrada a
aire y vapor de agua. Una descripcion detallada del arranque del lecho puede consultarse
en Ocampo et al. [151].

Las condiciones de operacién y las medidas de concentracion de los gases a la salida para
los experimentos considerados en esta Tesis se muestran en la Tabla 7.2. Los experimentos
se definen por sus gastos masicos y la temperatura de entrada.

El gasificador se modela en un dominio computacional bidimensional discretizado en
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Composicién quimica del carbén en porcentaje en peso

Andlisis inmediato

Humedad 2,6
Volatiles 41,8
Carbono fijo 54,1
Cenizas 1,5

Andlisis elemental

Carbo6n 75,3
Hidrégeno 5,4
Oxigeno 15,6
Nitrégeno 1,8
Azufre 0,4
Nitrégeno 1,5

Tabla 7.1: Anélisis quimico del carbén utilizado

2200 celdas, 100 en direccién vertical y 22 en direccién horizontal. El tamaifio de la celdal
es constante e igual a 0,02m en direccién vertical y a 0,0lm en direccién horizontal
(i.e. equivalente al de los estudios de [12, 226, 240]). El paso de tiempo utilizado es
constante para cada caso y estd comprendido en el rango 10 — 500us.

La altura inicial del lecho se fija a 1m con una fraccién volumétrica de carbén y ca-
liza de 0,12 y 0,24 respectivamente. El lecho inicialmente se considera en reposo. La
temperatura inicial se considera igual a la temperatura media experimental reportada
(e.g. 855°C para el Experimento 1).

La velocidad del gas en la pared y la componente normal a la pared de la velocidad de
solido se fijan a un valor nulo. La componente tangencial a la pared de la velocidad de
solido se trata mediante la condicién de deslizamiento propuesta por Johnson y Jackson
[111]. La pared se considera adiabética debido a la baja conductividad de los materiales
que la forman [53, 151, 182].

La presién a la salida se fija a la atmosférica (i.e. 101325Pa). En la salida, para el resto

de variables se imponen condiciones de gradiente nulo.

Las entradas quedan definidas mediante la imposicién para cada una de las fases de
sus fracciones volumétricas, su temperatura, su flujo masico, y la concentracién de las

especies quimicas que la componen.

! Un estudio del efecto del tamafio de discretizacién puede ser consultado en [182].
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Experimento 1 2 3 4
Gasto de carbén/kg h™1 8,0 8,0 8,0 8,0
Gasto de aire/kg h™! 21,9 170 194 219
Gasto de caliza/kg h™! 0,8 0,8 0,8 0,8
Gasto de vapor/kg h™! 4.6 4,6 4,6 4.6
Temperatura de entrada de gases/°C 420 413 422 435
Resultados

Temperatura del reactor/°C 855 812 841 866
H, (% daf) 8,63 884 963 7,88
CO4 (% daf) 19,31 18,38 14,40 15,60
N, (% daf) 60,37 61,10 64,62 64,52
CH,(% daf) 084 1,07 1,34 1,01
CO (% daf) 10,94 10,59 9,97 10,94

Tabla 7.2: Condiciones experimentales extraidas de Chejne y Hernandez [40]

El combustor experimental es cilindrico, mientras que geometria de la simulacién es
bidimensional y rectangular. Para mantener la estequiometria del experimento, es decir,
el ratio de gasto masico de sélidos y gas, en la simulaciéon se modifica apropiadamente
el gasto mésico de sélidos.

La ley constitutiva que se utiliza para modelar las fases sélidas es la teoria cinética de flujo
granular propuesta por Mathiesen et al. [133] (ver Seccién 2.3). Este modelo permite (en
esta configuracién) el tratamiento correcto del flujo incluso para condiciones cercanas
a las de maximo empaquetamiento. El modelo de arrastre utilizado es el propuesto
por Gidaspow et al. [74] (ver Seccién 2.4.1).

Los sélidos se representan como dos fases: carbén y caliza. El carbén se considera forma-
do por cuatro componentes (con su correspondiente densidad): carbén bruto, carbono
fijo, cenizas y agua. La caliza es tratada como una fase monocomponente e inerte. El
tratamiento numérico de la caliza como un inerte se justifica debido al bajo contenido
en azufre del carbén [11].

Las propiedades de los sélidos utilizadas en la simulacién se muestran en la Tabla 7.3. La
fase gaseosa se considera formada por siete especies quimicas (N,, O,, H,O, CO, CO,,
H,, y tar).

2 Valor calculado (no proporcionado por los autores)



134 Capitulo 7 Simulacién de la combustién y gasificacién en un lecho fluido

Caracteristicas de las particulas

Caliza Carbé6n

(Carbén bruto/carbono fijo)

Tamano medio de particula / pm 600 620
Densidad aparente / kg m™3 2700 1250/450
Calor especifico / J kg™t K~! 840 1600
Conductividad térmica / W m~t K~! 1,33 0,107
Velocidad min. fluidizacién (calc?) /ms~! 0,33 0,055
Velocidad terminal (calc) / m s=* 30,3 5,05

Tabla 7.3: Propiedades de los sdélidos

Las transformaciones del carbén en el gasificador se representan mediante el uso de
modelos de secado, devolatilizacion, reaccién heterogénea y homogénea.

El secado se modela segin lo desarrollado y expuesto en la Seccién 3.5 [49].

La devolatilizacién se describe a través del modelo de dos etapas competitivas propuesto
por Kobayashi et al. [119] (ver Seccién 3.7). Este modelo es de los llamados de dos
componentes, de forma que es necesario el uso de un modelo complementario que describa
la distribucién de los productos de devolatilizacién. El modelo de distribucién utilizado
es el propuesto por Loison y Chauvin [127] (ver Seccién 3.7.1). El sistema de reacciones
quimicas utilizado esta formado por cuatro reacciones homogéneas y tres heterogéneas.
Los coeficientes para la reaccién utilizados son los presentados por Chejne y Hernandez
[40].

No obstante, la expresion exacta de la cinética quimica del carbén no es bien conocida
y los resultados deben interpretarse con cierto cuidado [53, 182] (ver Seccién 7.3).

La Tabla 7.4 resume las reacciones, y pseudo-reacciones, consideradas para las transfor-
maciones del carbon. Utilizando el modelo de particula uniforme, se considera que las
reacciones heterogéneas tienen lugar en la superficie externa de la particula y se expresa
la tasa de reaccién en funciéon de dos resistancias: a la reacciéon quimica k,, y a la difusion
externa k;. Los factores pre-exponenciales y las energias de activacién para determinar
las tasas de reaccion heterogénea k, se muestran en la Tabla 7.5, junto con las de la reac-
cién homogénea. La resistancia a la difusion en la capa gaseosa k; se evaliia en funcion
del nimero de Sherwood Shy que se calcula como:

Shy = 2,0+ 0,6Rej[2Scy/ (7.1)
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coal— char+ volétil(s) + HyO(s) + cenizas

Secado
RO H,O(s) — H,0 (g)

Devolatilizaciéon
RO volatil(s) = > vy, Xa ; Xa = Hy, H,O,CO, CO,, CH,, tar

Reaccién heterogénea
RO C(s) +1r 0Oy — (2r-1)CO+2(1-1) COy;r=0.8 (0.5 <r <1)
R1 C(s) + H,O — CO + H,
R2 C(s) + CO, — 2CO

Reacciéon homogénea
RO CO + H,0 «+ H, + CO,
R1 CO + 0.50, — CO,
R2 H, + O, — H,0
R3 CH, + 20, — 2H,0 + CO,

Tabla 7.4: Mecanismo de reacciéon quimica utilizado

siendo funcién de los nimeros adimensionales de Reynolds Reg, y Schmidt Sc,>.

El método de resolucion del sistema de ecuaciones es el nuevo algoritmo CIPSA propuesto
para flujo reactivo (ver Capitulo 4).

El sistema lineal de ecuaciones para la presién se resuelve utilizando un método multima-
lla algebraico (GAMG, con un smoother de Cholesky). El resto de los sistemas lineales
de ecuaciones se resuelven mediante un solver de tipo gradiente biconjugado (BiCG, con
un precondicionador LU incompleto).

La solucién se considera convergida en cada paso temporal de resolucién cuando el
residuo normalizado? de todas las variables es menor que 1078.

El tiempo total de ejecuciéon es de aproximadamente 4 dias, en un solo nicleo de un
Intel Core i7 920 a 2,67GHz para un tiempo final de simulacién de 120s, aunque la
resolucién puede realizarse en paralelo.

Para reducir el tiempo de computacion, la reaccién homogénea se activa en los 1lti-

3 El niimero de Reynolds se define como Regs = dy|vg — vs|/vy (Ecuacién 2.37) y el niimero de Schmidt
como Scg = vy /Ty.
4 Ver definicién en la nota al pie de la pagina 101.
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Reacciéon  Tipo A, b Ty,=FE,/R. Conc. Unidades

RO Het. 179 0 —13750 po, kg m2s~!
R1 Het. 5,95 x 10° 0 —13650  pm,0 kg m2s~!
R2 Het. 3,92 0 —26927  pco, kg m—2s~!
ROf Hom. 2,780 x 10> 0 —1510 CcoCh,0 kgm 3s™!
ROP Hom. 1,049 x 10° 0 —5478  Cco,Cn, kgm 3s™!
R1 Hom.  1,0x10" 0 ~16000 CcoCgl kg m~3s™!
R2 Hom. 2,196 x 102 0 —13127 C’HZZ(JO% kg m3s~!
R3 Hom. 3,552 x 10 —1 ~24343  Cgyg Cor kg m™3s™!

Tabla 7.5: Constantes de reaccién y expresion del factor de concentracién para las reac-
ciones homogéneas y heterogéneas

mos 20s. El cdlculo de este intervalo temporal corresponde aproximadamente al 70 % del
tiempo total de cémputo.

En los primeros 100s el lecho se estabiliza fluidodindmicamente. Las variables tempora-
les medias se obtienen utilizando los valores de los ultimos 10s de simulacion con una
frecuencia de 50Hz.

7.2. Descripciéon cualitativa y cuantitativa del flujo

Los resultados obtenidos en la simulacién de un caso tipico se presentan en esta seccién,
que serd considerado en los estudios posteriores como el caso base.

La configuracién corresponde a las condiciones del Experimento 1 de la Tabla 7.2. En
la simulacién, las fases se consideran monodispersas (i.e. un dnico didmetro para la
particula), y los modelos utilizados son los descritos en el apartado anterior.

Esta seccion se divide en cinco partes. En la primera se describe el comportamiento
dindmico del lecho. En la segunda se estudia la segregacion entre las fases de carbén y
caliza. En la tercera parte se analizan las zonas donde se produce la devolatilizacién del
carbén y la variacién de la densidad de la particula de sélido. La cuarta parte describe la
reacciéon quimica y la composicién del gas en el lecho. En la quinta y dltima se examina
la temperatura media del lecho.
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7.2.1. Descripcion fluidodinamica del lecho

La Figura 7.2 muestra el comportamiento dindmico en un intervalo de tiempo de 2,25 s
(con un salto temporal entre imagenes de 0,25 s). Esta secuencia permite describir la
formacion y evolucién de las burbujas de gas.

La evolucién de una burbuja de gas que asciende por la parte central del lecho se observa
en las Figuras 7.2a-i. Tras entrar en el reactor, el carbén se calienta rapidamente y
libera productos gaseosos por su descomposicién térmica (devolatilizacion) y su reaccién

quimica (reaccion del char).

El gas producido por estos procesos, junto con el del gas ascendente, se acumula y
forma una burbuja cercana a la entrada de sélidos (Figura 7.2a). Después esta burbuja
es arrastrada hacia el centro del lecho donde crece por colusién con las burbujas que
ascienden desde la zona inferior (Figura 7.2b-d). En la zona cercana al distribuidor la
formacion de burbujas se produce por la concentracién del gas de la entrada junto con la
produccién de gas en el lecho (e.g. Figura 7.2¢). La burbuja situada en el centro del lecho
contintia su ascenso hasta alcanzar la superficie del lecho donde colapsa (Figura 7.2c-
i). Cuando se produce el colapso el sélido arrastrado se desplaza hacia las paredes por
las que desciende. La ruptura de las burbujas en la superficie del lecho causa fuertes
fluctuaciones.

La formacién de otra burbuja junto a la pared de entrada con otra trayectoria se observa
en las Figuras 7.2e-i. Esta burbuja de tamano maéas reducido asciende por la pared a
menor velocidad que la descrita anteriormente. En su ascenso desvia hacia el centro del
gasificador los sélidos que por ella descienden (Figura 7.2g).

Los contornos en el reactor de fraccién volumétrica media de gas, carbén y caliza se
muestran en la Figura 7.3. La distribucién media de sélido permite diferenciar tres

secciones en el gasificador.

La primera de ellas se sitia en la parte inferior del lecho desde el distribuidor y hasta,
aproximadamente, la altura de la entrada lateral. Esta seccion se diferencia por una alta
concentracién de sélidos, y es donde se produce la mezcla de las corrientes de entrada,
una intensa combustion del carboén, y el principal consumo del oxigeno.

La segunda seccién corresponde a la parte superior del lecho donde el flujo podria ser
definido por la circulacién de sélidos con una estructura similar a la de nicleo-anillo
(descrita en la Seccién 1.2, pagina 7). La presencia de la entrada de sélido produce la
asimetria lateral observada en la parte inferior de esta seccién (a una altura < 0,5 m).

La tercera seccién es la situada sobre el lecho. Se caracteriza por estar constituida prin-
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Figura 7.2: Evolucién de los contornos de fracciéon volumétrica instantanea de gas du-
rante 2s de simulacién (de izquierda a derecha)

cipalmente por gas. En esta seccidon se produce la elutriacién, es decir, el arrastre y
separacion del lecho de las particulas de sélido por la corriente gaseosa, y continta la
combustién en la fase gaseosa.

7.2.2. Descripcién de la segregacion en el lecho

La utilizacion en la descripcién del lecho de distintas fases para los sélidos permite
estudiar su segregaciéon. La distribucion de los sélidos predicha no es uniforme. Las fases
se segregan debido a las diferencias en su tamano y densidad. La caliza (mas grande y
pesada) se concentra en la parte baja del lecho (Figura 7.3). En esta seccién cercana al
distribuidor la concentraciéon de carbén es baja debido a su consumo por la presencia de
reactantes frescos.

Para analizar las inhomogeneidades laterales en el lecho se realizan promedios zonales.
Se definen tres zonas de promediado: una zona vecina a la pared de entrada de sélidos,
o pared frontal, otra vecina a la pared opuesta, y el nicleo central. Las zonas vecinas a
las paredes de entrada y opuesta se extienden hasta el 4% de la anchura del gasificador.

Las diferencias cuantitativas en la distribuciéon de fraccién volumétrica de solido entre
estas zonas se muestran en la Figura 7.4.

El carbén se distribuye, en promedio, casi uniformemente con la altura, excepto en
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Figura 7.3: Contornos de fraccién volumétrica media de gas, caliza, y carbon

la seccion inferior, cercana al distribuidor, donde su concentracion es baja. La fraccién
volumétrica de caliza tiene en esta seccién inferior una distribucién horizontal aproxima-
damente uniforme, y su concentracién en el lecho disminuye con la altura. Las particulas
de carbon, sin embargo, se concentran preferentemente en la pared opuesta a la entrada
estando més diluidas en el niicleo central.

En la pared frontal el carbén tiene un comportamiento mixto, con una concentracién
diluida, como la del niicleo central, en la parte baja del lecho (aproximadamente a < 0,5m
de altura); y concentrada, como la de la pared opuesta, en su parte alta.

7.2.3. Densidad de sélido y tasa de devolatilizacion del carbén

El tratamiento del carbén como una fase multicomponente permite considerar en el
modelado la variacién de la densidad del sélido. La densidad de la particula (modelada)
depende tnicamente de su composicién (ver Seccion 2.7). La evolucién con la altura de
la densidad media del carbén en las tres zonas laterales definidas en el apartado anterior
se muestra en la Figura 7.5.

Las variaciones en la densidad del carbén pueden asociarse a sus transformaciones quimi-
cas. Los valores minimos se predicen en la zona cercana a la entrada de sélido. La menor
densidad corresponde con la mayor concentracion de char en el carbén: la devolatiliza-
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Figura 7.4: Evolucién con la altura de la fraccion volumétrica media de carbén y caliza

cién convierte el carbén bruto (coal) en volatiles y carbono fijo (char), disminuyendo la
densidad de las particulas. El consumo posterior del char por combustién y gasificacién
causan el aumento de la densidad del sélido (debido a la presencia de componentes més
densas).

La Figura 7.6 muestra la tasa de devolatilizacién promedio en todo el lecho y en las tres
zonas del reactor descritas anteriormente. El maximo se sitiia a la altura de la entrada
de solidos. En la zona central del lecho éste se encuentra ligeramente més arriba.

En conclusion, el cambio de densidad de sélido es causado fundamentalmente por el
cambio de su composicién debido a la devolatilizacién. Un modelado preciso del compor-
tamiento fluidodindmico de la zona de la entrada, donde se produce la devolatilizacién,
podria requerir la consideracién del efecto de los cambios en la densidad del sélido.

7.2.4. Composiciéon quimica del gas en el gasificador. Reaccién
heterogénea y homogénea

Los contornos de fraccion méasica media de las principales especies en el lecho se muestran
en la Figura 7.7. Se distinguen dos tipos de distribuciones: aquellas que presentan un
penacho a partir de la entrada lateral (tales como CO, CH,, H,) y los que tienen un fuerte
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Figura 7.5: Evolucién con la altura de la densidad media del carbén en el combustor y
en tres zonas verticales

cambio cerca del distribuidor (CO,, O,). La cantidad de los primeros estd controlada
por la devolatilizacion junto con la posterior reacciéon y transporte ascendente cerca de
la pared frontal o de la entrada de sélido.

El oxigeno se consume en la parte inferior del lecho, mayoritariamente por combustién
heterogénea (RO-Het en la Tabla 7.4). Su evolucién con la altura, junto con la de otras
especies quimicas, se muestra en la Figura 7.8. El consumo de O, por la combustion
heterogénea del char produce principalmente CO,, que aumenta su concentraciéon ra-
pidamente. Otras fuentes de CO, son la oxidacién del monéxido de carbono CO y del
metano CH, (ver Figuras 7.9 y 7.10), aunque las tasas de estas reacciones son varios
ordenes de magnitud menores que la de combustién heterogénea.

La competencia entre la formacién de metano por devolatilizaciéon y su consumo por
oxidacion se resuelve a favor de la primera a una altura de aproximadamente 0,15 m
sobre el distribuidor. Esta altura senala el comienzo de la produccién neta (media)
de metano CH, y de su presencia en el lecho (Figura 7.10). A partir de esta altura
su concentracién aumenta en la pared frontal, para tener un maximo en la misma y
difundirse hacia la zona central o el niicleo (Figura 7.8). La concentracién de mondxido
de carbono CO presenta el mismo comportamiento, aunque su produccién neta media
empieza a mayor altura.



142 Capitulo 7 Simulacién de la combustién y gasificacién en un lecho fluido

0.30 r T T

— Lecho
— Nicleo
—— Pared Frontal [

—— Pared Opuesta

e
o
S

e
o
S

o
=
=

o
=
o

0.05

Tasa de devolatilizacién/kg m =3 s~

0.00
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0

Altura/m

Figura 7.6: Evolucion con la altura de la tasa media de devolatilizacién en el combustor
y en las tres zonas verticales

La reaccién Water-Gas Shift WGSR (RO-Hom en la Tabla 7.4) se activa en la parte
inferior del lecho por la presencia de H,O y CO. Esta reaccién estd desplazada hacia la
formacion neta de H, y CO, en casi todo el lecho.

El comienzo de la formacién del H, muestra otra posible divisién en el lecho, relacionada
con la altura donde comienza su formacién media neta debido a las reacciones de gasi-
ficacién (Figura 7.11). Este cambio a produccién desde consumo neto de H, se produce
cerca de la entrada de sélido, donde la producciéon por devolatilizacién comienza a ser
mayor que el consumo por oxidacién (R2-Hom). Los valores maximos de su concentra-
cién se alcanzan, como los de la concentracién de CHy, en la zona cercana a la entrada
lateral del sélido.

Los campos de las tasas medias de reaccién heterogénea se muestran en la Figura 7.12.
La formacién de CO por gasificacion del carbén (R2-Het) se distribuye por todo el lecho
(excepto en la zona de la entrada de gas), y de acuerdo a la ley cinética su contribucién
al consumo de char es inferior a la del agua H,O (R1-Het). El agotamiento del O, hace
que estas reacciones sean dominantes en la parte superior del lecho.

El punto de agotamiento del O, controla el comportamiento quimico del lecho. Mientras
el O, estd presente tiene lugar la oxidacién de Hy, CH, y CO. La acumulacién de estos
gases solo se produce fuera de la zona de su oxidacién. Respecto al sélido, el consumo
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Figura 7.7: Contornos de fraccién masica media de CO, CO,, CH,, H, y O,

2

de char en la parte inferior del lecho es mayoritariamente por combustion, y al agotarse
el oxigeno pasa a ser controlado por las reacciones, mas lentas, de gasificacién.
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7.2.5. Temperatura en el lecho

Los resultados indican que la temperatura es similar para todas las fases presentes en
el lecho (ver Tabla 7.6). Estos resultados concuerdan con la evidencia experimental de
una rapida homogeneizacion de la temperatura en los lechos fluidos. Los valores medios
de temperatura predichos tienen un valor inferior al medido experimentalmente. Esta
diferencia es de la misma magnitud que la reportada por otros autores [53, 182].

Experimental  Gas  Caliza Carbén

Temperatura / °C 855 795.63 795.75 794.78

Tabla 7.6: Temperatura en el reactor para el caso base

7.3. Validacion con medidas experimentales

En esta seccion se presenta la validacién de los resultados obtenidos. Las predicciones
de la simulacion se evaltian usando las medidas de concentracion de los gases a la salida
para distintas condiciones de operacion. Los resultados numéricos también se compa-
ran cuantitativa y cualitativamente con resultados computacionales, disponibles en la
literatura, de otros cinco autores.

En este trabajo se realizan simulaciones numéricas de cuatro de los casos presentados
por Chejne y Hernandez [40], que se recogen en la Tabla 7.2. La comparacién de los
valores a la salida con las medidas experimentales se muestra en la Figura 7.13.

La concentraciéon molar de CH, y CO en la salida es menor en la simulacién que en
los resultados experimentales, mientras que es mayor la de N, y H,. El CO, ajusta
correctamente.

La concordancia entre valores experimentales y predichos a la salida es razonablemente
buena, si se consideran los factores de incertidumbre, tanto experimental como compu-
tacional, que se indican a continuacién.

La temperatura en el lecho no esta bien definida. Los autores sélo proporcionan su valor
medio en el lecho y en la entrada de gas. No se reporta la temperatura de las particulas
de carbémn en el momento de su entrada en el lecho. La temperatura tiene una influencia
importante en la reaccién quimica, especialmente en el equilibrio entre CO y CO,.

Ademas, existe incertidumbre en los parametros cinéticos de las reacciones quimicas
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Figura 7.13: Comparacién de valores experimentales con resultados computacionales pa-
ra distintas configuraciones de operacién

consideradas. Sus valores en la literatura no son tinicos ni estdn generalmente admitidos
para cada reacciéon quimica [53, 182]. En el modelado de este lecho, por ejemplo, los
autores consultados utilizan distintos pardmetros para la misma reaccién quimica [11,
53, 182, 226, 240]. Alguno destaca la necesidad de modificar ad hoc una tasa de reaccién
para un correcto ajuste de los resultados [53]. En este trabajo los pardmetros cinéticos
se usan sin realizar ningin ajuste.

Ademaés, en este trabajo, no se consideran los efectos en la cinética de la presencia
de la caliza y de las cenizas. La caliza, a través de la calcinacién, produce CO,, que
afecta al equilibrio de la WGSR promoviendo la reaccién inversa e incrementando la
fraccién molar de CO y reduciendo la de H, (y de CO,). Simultdneamente favorece la
reacciéon de Boudouard (R2-Het) que desplaza el equilibrio de la WGSR en la direccién
contraria [11, 182]. La presencia de cenizas en el lecho (que puede tener efectos cataliticos)
influye en la reactividad del char modificando las tasas de reaccién quimica [183, 193],
sin embargo este fenémeno requiere un mayor estudio para su modelado.
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Otra fuente de incertidumbre es el tamano de particula que se considera constante y
unico, mientras que puede existir una fuerte variacion en el lecho. Los efectos de la poli-
dispersion y los cambios en el tamano seran tratados posteriormente en la Seccién 7.4.1.

Los resultados obtenidos se comparan con los presentados por Armstrong [11], De Souza-
Santos [53], Shuai et al. [182], Wang et al. [226] y Yu et al. [240]. Los autores citados
simulan distintas configuraciones experimentales. De las configuraciones citadas Arms-
trong [11] presenta resultados para los Experimentos 1 y 2; Wang et al. [226] simula
numéricamente los Experimentos 3 y 4; Yu et al. [240] modeliza los cuatro experimentos
de la tabla; y De Souza-Santos [53] y Shuai et al. [182] estudian el Experimento 1.

La Tabla 7.7 presenta un resumen de los modelos utilizados por los distintos autores.
Los autores citados, en su mayoria, utilizan cédigos comerciales para la resolucion flui-
dodindmica del flujo multifasico sobre los que implementan ciertos submodelos (e.g. los
modelos de combustién por Armstrong [11]). Las simulaciones utilizadas para la compa-
racién son bidimensionales, excepto las realizadas con el c6digo unidimensional CSFMB
de De Souza-Santos [53], y las tridimensionales de Wang et al. [226]. Las condiciones de
pared para las fases sélidas utilizadas por estos son mayoritariamente las de no desliza-
miento (estdndar en los codigos de CFD). Los modelos de reaccién quimica varian entre
los autores, aunque las reacciones quimicas basicas de los mecanismos son comunes.

Los limites impuestos por los cédigos que utilizan como base obligan a algunos autores al
tratamiento de las pseudo-especies del carbon como fases separadas. De los autores con-
sultados sélo Wang et al. [226] modela el carbén como una fase multiespecie. Armstrong
y De Souza-Santos [53] utilizan distintas fases con este propésito. En las simulaciones
numeéricas con el algoritmo presentado en esta Tesis se utilizan dos fases: caliza y carboén.
Esta ultima se modela con cuatro componentes.

Los resultados obtenidos mediante estos modelos se comparan con los experimentales en
la Figura 7.14. Las predicciones del modelo desarrollado en esta Tesis se encuentran en
el rango del resto de autores. La mejor prediccién, globalmente, es la presentada por Yu
et al. [240]. La mayor diferencia podria ser el modelo de devolatilizacién ad hoc utilizado
por este autor (basado en el andlisis elemental), junto con su distinta eleccién de los
parametros cinéticos de las reacciones quimicas.

El efecto del ajuste de los parametros del modelo para la cinética quimica es grande.
Por ejemplo, los resultados de De Souza-Santos [53] para el Experimento 1 etiquetados
como Souza y Souza Mod muestran el cambio en la composicion quimica a la salida con
la modificacién de la constante de reaccién (directa) de una unica reaccién quimica: la
WGSR. El autor modifica su valor reduciéndolo tres ordenes de magnitud (de 2,78 x
103571 a 8,5 x 10's7!). La modificacién es justificada por la sospecha de la presencia de
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Yu et al. [240] Wang et al. [226] Armstrong [11] De Souza-Santos  Shuai et al. [182] Esta tesis
(53]
Fases solidas 1 fase - 1 fase - 3 fases - 3 fases 1 fase - 2 fases -
char Multiespecie Carbono bruto  Carbén Absorben-  Carbén Carbén Caliza
char Caliza te Inerte
de varios didmetros
Composiciéon car- Monoespecie Arena - Car-  Monoespecie Monoespecie Carbono bruto - Carbono bruto -
bén bono bruto - char char- Cenizas -
char Agua
Malla 2D (22x100) 3D (sin datos) 2D (22x100) 1D 2D 2D (22x100)
17x86 22x118
28x146
CC Salida Sélo cenizas Gradiente nulo Gradiente nulo No especificado Gradiente nulo Gradiente nulo
Especies
CC Pared No deslizamiento No deslizamiento Johnson y Jackson  Sin especificar No deslizamiento No deslizamiento

Velocidad sélido

[111]

KTGF

Gidaspow [73]
Patil et al. [162]

Gidaspow et al.
[75]

Lun et al. [129]
Jenkins y Savage
[109]

Sin especificar

Shuai et al. [182,
185] (KTRS)

Mathiesen et al.
[133]

Modelo Friccional No usa Schaeffer [176] Schaeffer [176] No usa Sin especificar No usa
Cédigo Fluent 14 Sin especificar Fluent CSFMB® (KTRS) K-  Propio
FIX [185]
Densidad particula  Constante Constante Variable (2 fases de  Constante Constante Variable
distinta densidad)
Modelo de arrastre  Gidaspow Huilin-Gidaspow Gidaspow Sin especificar Huilin-Gidaspow Gidaspow

Tabla 7.7: Comparacién de los modelos utilizados por los distintos autores

@ Comprehensive Simulator for Fluidized and Moving Beds [194]



7.3 Validacién con medidas experimentales 151

substancias inhibidoras en los sélidos (debido a la prediccion en la simulacién de una alta
concentracion de H, y una baja concentracion de CO). El cambio de la constante modifica
considerablemente la predicciéon de la concentracion de todas las especies quimicas a la
salida del gasificador. La correccién en los valores de CO y H, implica una peor prediccion
de CO, y de CH,. Otros tres de los autores presentados utilizan un limite para la reacciéon
quimica en funcién de la tasa mezcla (i.e. Eddy Break-Up) [11, 226, 240]. Este limite
basado en un tiempo caracteristico de mezcla no es utilizado por Shuai et al. [182].

Existen diferencias importantes en el comportamiento del lecho que no son capturadas
si se observan soélo los valores a la salida. La altura de lecho predicha varia entre los
autores. El modelo de De Souza-Santos [53] fija estrictamente la altura a 1m. Los dos
autores (Yu et al. y Armstrong) que utilizan el mismo solver comercial de base [64],
predicen lechos estables con grandes burbujas que suben por los laterales. Wang et al.
predice el mismo comportamiento. El gas predomina en la parte central, sin embargo,
en las simulaciones presentadas por Shuai et al. [182] y en este trabajo. El modelado
unidimensional de De Souza-Santos [53] no permite distinguir las variaciones laterales
que se producen.

El modelado de la segregacion entre los sélidos sélo es posible si estos se simulan como
fases separadas de distinto didmetro/densidad. De los modelos considerados sélo tres,
incluyendo el presente modelo, son capaces de considerar la segregacién en el lecho. En
el lecho modelado se puede esperar que exista segregacién entre las fases de carbém y
caliza por sus diferentes velocidades terminales y velocidades minimas de fluidizacién
(= b veces mayores para esta ultima; ver Tabla 7.3). Armstrong [11], Gnico autor que
la muestra, predice una segregacién pequena entre las fases consideradas. En este tra-
bajo la segregacion predicha es bastante mayor, con mayor acuerdo a lo esperado (ver
Seccibén 7.2).

La distinta fluidodinamica en el lecho también afecta a la extensién de las zonas oxidante
y reductora. El punto de agotamiento del oxigeno O, en el Experimento 1 para las simu-
laciones llevadas a cabo por Shuai et al. se produce a una altura sobre el distribuidor de
aproximadamente 0,5m, como en este trabajo. Sin embargo en De Souza-Santos y Arms-
trong este se produce cerca del distribuidor. La discretizacién espacial muy detallada
que De Souza-Santos [53] utiliza en esta zona lo sitia a una altura inferior a 0,05m.
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Figura 7.14: Comparacién de valores experimentales con los resultados computacionales
de esta Tesis y de otros autores para distintas condiciones de operacién
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7.4. Estudio de la influencia del tamano de particula de
carbon

En esta seccion se evalia la influencia del tamano de la particula de carbén en el com-
portamiento fluidodindmico y quimico del gasificador. En este analisis se consideran tres
tipos de variacion: el primero es un cambio en el didmetro de la particula (monodispersa)
de carbén; el segundo introduce polidispersién en su tamano; y el tercero tiene en cuenta
la variacion del tamano de la particula.

Los datos de tamafio utilizados, presentados en la Tabla 7.8, son los proporcionados
por Chejne y Hernandez [40].

Malla Didmetro/mm  Anélisis diferencial (%)

14 1,412 1,08

16 1,180 28,53

20 0,850 12,70

25 0,710 28,18

30 0,595 10,90

50 0,295 17,57
Colector - 1,04
Didmetro medio 0,620 100

Tabla 7.8: Distribucién de tamano de la particula de carbén (tomada de Chejne y Her-
nandez [40])

7.4.1. Estudio de la influencia del tamaio de particula de carbén

En esta seccién se presenta el efecto en el gasificador de cambiar el tamano de parti-
cula de carbén, siendo ésta monodispersa. Los tres didmetros utilizados se muestran en
la Tabla 7.9.

El didmetro del caso base es el promedio de la distribucién experimental reportado por
sus autores® (ver Tabla 7.8). Los tres didmetros elegidos para este analisis son represen-
tativos de tres zonas de esta distribucién (ver Seccién 7.4.2 y Figura 7.25a).

Los campos de la fracciéon volumétrica media de gas y de caliza correspondientes a cada
tamafio se muestran en la Figura 7.15. La disminucion del tamano aumenta el ratio de

5 El tipo de promedio realizado por sus autores no se reporta, pero se puede considerar, por su valor,
que se trata del promedio ponderado con la masa (d10)
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