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RESUMEN

El presente proyecto ha sido desarrollado entre los afios 2013-2014. En este ultimo se
presenta el estudio y la realizacién de la ingenieria de detalle y construccion de un sistema de
gasificacidn en tres etapas que pretende superar las limitaciones inherentes a los sistemas de
gasificacién en lecho fluido convencionales. Para ello, se han disefiado e implementado todos
los médulos que componen la planta piloto, siendo éstos el mdédulo de alimentacion de
solidos, médulo de alimentacién de agente fluidizante, médulo de alimentacidon de aire
secundario, médulo de salida de gases, médulo de adquisicién y el reactor (compuesto por un
reactor de lecho fluido y uno de lecho fijo/mdvil), siendo éste ultimo el corazén de la planta.

Dicho sistema de gasificacion en tres etapas (proceso Fletgas) busca, en primer lugar,
incrementar la conversién de combustible y reducir la presencia de alquitranes en el gas
producto respecto a los valores habituales en procesos de gasificacion en una etapa.

En segundo lugar, este sistema de gasificacién pretende hacer viable la gasificacion de
biomasa y residuos con una elevada concentracidn de cenizas cuyo procesado no es viable en
gasificadores convencionales. Los criterios que justifican el disefio del sistema FLETGAS han
sido previamente publicados y pueden ser consultados en [GoOmez-Barea, 2012], [Gémez-Barea
2013].

ABSTRACT

This project has been developed between the years 2013-2014. The project includes the
study and realization of the detailed engineering and construction of a three-stage gasification
which expects to overcome the inherent limitations in conventional fluid bed gasification
system. Consequently, we have designed and implemented all modules of the pilot plant. They
are: solid feed module, fluidizing agent feed module, secondary air feed module, gas output
module, acquisition module and the reactor (consisting of a fluid bed reactor and a fixed /
moving bed reactor). The reactor is the plant’s heart.

First of all, the gasification system in three stages (Fletgas process) looks for increase fuel
conversion and reduce the presence of tar in the product gas with respect to usual values in
gasification processes in one step.

Secondly, this system expects to make viable gasification of biomass and waste with high
ash concentration whose processing is not feasible in conventional gasifiers. The criteria that
justify FLETGAS system design have been published previously and may be consulted in
[Gémez- Barea, 2012], [Gémez- Barea 2013].
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CAPITULO |

INTRODUCCION

En el primer capitulo se presenta una breve introduccién sobre biomasa y residuos
valorando su empleo en las tecnologias actuales de gasificacién. A su vez se incluye dichas
tecnologias de gasificacion y se discuten las ventajas e inconvenientes de cada tipo de
gasificador llegando a la conclusidon de que para sistemas de pequefia y mediana escala
enfocados a la produccion eléctrica distribuida, los equipos que ofrecen mas ventajas son los
que operan en lecho fluido. En base a las principales limitaciones de este tipo de gasificadores
se revisan los diferentes métodos empleados para mejorar el proceso. En base a este andlisis
se justifica el disefio del nuevo gasificador en tres etapas, detallandose la funcion de cada una
de dichas etapas.

1. ANTECEDENTES

En la sociedad actual existe una creciente preocupacién por la conservacién del medio
ambiente y una de las principales manifestaciones de la misma es el interés por minimizar el
impacto ambiental causado por la generacién y uso de la energia. Esto ha provocado una
diversificacion de los recursos energéticos, creciendo el interés en estimar el potencial de las
energias renovables, asi como el desarrollo de nuevas tecnologias adecuadas para el
aprovechamiento de las mismas como fuente de energia. Dentro de las fuentes de energia
renovables se encuentra la biomasa, a partir de la cual se puede obtener energia térmica,
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eléctrica y biocombustibles sustitutivos del petréleo con importantes ventajas
medioambientales y socioecondmicas.

A razén de estas circunstancias se estan desarrollando una gran variedad de trabajos y
proyectos de investigacion, con el fin de evaluar las posibilidades de implantacién de técnicas y
tecnologias basadas en la biomasa para el uso industrial.

El Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental de la Escuela Técnica Superior de
Ingenieros de la Universidad de Sevilla presenta una linea de investigacion que busca el
aprovechamiento de la biomasa con los fines anteriormente descritos y superar las dos
barreras principales que en la actualidad tienen los gasificadores de biomasa: la baja
conversion del carbono (concretamente del carbonizado o char) y el alto contenido en
alquitran (tar) del gas.

El presente proyecto, partiendo de los trabajos desarrollados por el Grupo de Bioenergia
perteneciente al Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental, presenta el disefio y
construccion de un sistema de gasificacion en tres etapas cuyo desarrollo conceptual ha sido
realizado con anterioridad.

2. BIOMASAY RESIDUOS

La biomasa tiene el potencial para llegar a ser una de las principales fuentes de energia
primaria a nivel mundial durante el presente siglo, estimandose que, para el afio 2050, su
contribucion al modelo energético global puede estar comprendido entre 100 y 400 EJ/afio
[Berndes, 2003].

De las distintas fuentes de energia renovable, en la mayoria de los paises la biomasa es el
primer o segundo recurso mas abundante [Babu, 2006]. Esto aumenta la seguridad en el
recurso energético, disminuyendo la dependencia de combustibles fésiles los cuales se
explotan generalmente, en paises sometidos a una elevada inestabilidad politica. Ademas, el
uso de la biomasa presenta una importante contribucion a la reduccién de la emision de gases
de efecto invernadero causantes del calentamiento global, una de las mayores preocupaciones
politicas y sociales en materia energética. Por ultimo, el uso de biomasa implica el desarrollo
de mercados industriales, favoreciendo las economias locales [Wahlund, 2004]. La figura 1.1
muestra el consumo energético en Espafia durante el afio 2013, situdndose la biomasa y
residuos en segundo lugar, tras la edlica y solar, dentro de las energias renovables.
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Figura 1.1. Consumo energético en Espafia 2013 [Minetur (SEE), 2013]

Una de las principales desventajas para el uso de la biomasa es su baja produccién por
unidad de drea, lo que conlleva unos elevados costes asociados a la recoleccion y al transporte
de la misma desde el origen hasta el lugar de consumo (produccion eléctrica distribuida)
[Mckendry, 2002]. Esta razén hace que los sistemas basados en biomasa deban presentar una
alta eficiencia y trabajar con margenes econémicos estrechos.

2.1. Definicion y tipos

En general, la biomasa estd constituida por cualquier tipo de materia organica que haya
tenido su origen inmediato como consecuencia de un proceso bioldgico. El concepto de
biomasa comprende tanto a los productos de origen vegetal como a los de origen animal [El
Bassam, 1998].

La biomasa genéricamente se puede dividir en biomasa primaria y secundaria o residual,
atendiendo a las siguientes diferencias:

- Biomasa primaria

Es el conjunto de vegetales de crecimiento mas o menos rdpido, que puede utilizarse
directamente o tras un proceso de transformacién para producir energia (recursos naturales y
plantaciones energéticas). Dentro de este grupo se encuentran cultivos de corta duracion y
cultivos energéticos.

- Biomasa secundaria

Se refiere al conjunto de residuos de una primera utilizacion de biomasa para la
alimentacién humana o animal, para actividades domésticas o agroindustriales, y que han sido
objeto de alguna transformacion fisica. Este grupo es mucho mds abundante encontrandose
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en él residuos agricolas (cereales, cultivos herbdceos, olivos, encinas y arboles frutales y no
frutales), residuos forestales (procedentes de los tratamientos selvicolas realizados en los
bosques y de las industrias de primera y segunda transformacién de la madera), residuos
agroindustriales (subproductos de la industria del aceite, bagazo de cafia, cascarilla de girasol,
cascara de arroz, cascaras de almendra, desperdicios de algoddn, residuos del corcho, residuos
de depuradoras, etc.) y residuos municipales e industriales.

Dentro de los distintos costes que marcan la viabilidad econdmica de los procesos
termoquimicos para biomasa, uno de los principales es el precio de adquisicién del
combustible. La biomasa de buena calidad, como por ejemplo la madera, puede llegar a
significar una fraccion muy importante del coste total de la produccién de electricidad. El uso
de residuos y/o subproductos domésticos o industriales es una fuente potencialmente
interesante para su aplicacién a procesos termoquimicos a un precio considerablemente
menor [van Paasen, 2006].

2.2. Caracterizacidn de biomasa y residuos como fuente de energia

Los combustibles de bajo coste o incluso coste nulo, como residuos domeésticos o
industriales, suelen presentar en su composicidn ciertas cantidades de material inorganico,
azufre y nitréogeno, de modo que, en los procesos de combustién, se transforman en
contaminantes (particulas, HCI, SO,, y NO,), que deben ser eliminadas del gas por cuestiones
ambientales y operativas. En los procesos de gasificacion las condiciones reductoras en el
interior del reactor, transforman los elementos anteriores en compuestos en su forma
reducida (HClI, SH,, NH; y, en menor medida, HCN). Estas especies son precursoras de los
mismos contaminantes que en el caso de la combustidn [Stahleberg, 1998], pero pueden ser
abatidas antes del uso final del gas. La composicién de la ceniza es otro factor que juega un
papel fundamental: para combustibles con un alto contenido en sodio o potasio, existe el
riesgo de aglomeracion y defluidizacion del lecho [van der Drift, 1999], [Bartels, 2008].
Ademas, la utilizacidon y reciclado de las cenizas generadas es otra cuestion importante
[Gémez-Barea, 2009].

Todo esto confirma que el uso de diferentes residuos es una tecnologia que todavia no ha
alcanzado la madurez suficiente, siendo necesaria una investigacién adicional para evaluar la
viabilidad tanto técnica como econdmica de su utilizacion. Dentro de esta cuestidon, destacan
los planes de incentivacion que los gobiernos centrales y locales estan desarrollando a nivel,
principalmente, europeo, asi como algunos proyectos de escala demostracion o semi-
comercial, como los de Lahti (Finlandia) [Kurkela, 2003] y Balingen (Alemania) [Kleinhappl,
2007], entre otros.

Dentro de dichos residuos cabe destacar los lodos de depuradora secos, ya que son el
combustible base a emplear durante el desarrollo de las pruebas encaminadas a la ejecucion
del presente proyecto. Los lodos de depuradora secos (LDS) presentan una alta disponibilidad
en el mercado. Sin embargo, su principal problema es el muy elevado contenido en cenizas,
destacando la presencia de algunos mentales pesados, que deben eliminarse en vertederos
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controlados para evitar el lixiviado de los mismos [Fytili, 2008], con el consiguiente coste
asociado. El procesado termoquimico de los LDS permitiria reducir la cantidad de material a
transportar al vertedero, ademas de su aprovechamiento energético.

La gasificacion de lodos en diferentes tecnologias de lecho fluidizado es un proceso sobre el
que existen numerosos trabajos [van der Drift, 1999], [Harris, 2003], [Saiga, 2004], [Petersen,
2005], [Manya, 2005], [Manya, 2006], [Aznar, 2007], [Tastsumi, 2007], si bien la mayoria
guarda un denominador comun: los ensayos realizados fueron de corta duracién y en
instalaciones de pequefio tamafio. Estas caracteristicas no permiten extraer conclusiones
sobre la operatividad de la instalacion, caracterizacion de las cenizas, poder calorifico del gas,
etc., que serian de gran interés para el escalado de proceso a plantas industriales.

Las caracteristicas principales que hacen aconsejable y econdmico el aprovechamiento
termoquimico de la biomasa y residuos se citan a continuacion:

- Son recursos renovables

- Presentan bajo coste de produccion

- Su procesamiento presenta pocos problemas de contaminacion ambiental
- Puede resolverse parte de la problemdtica energética

En comparacién con otros combustibles sélidos, como, por ejemplo, el carbdn, la biomasay
residuos presentan un alto contenido en volatiles que permiten su ignicidon con facilidad. La
composicion de estos combustibles es muy adecuada para su aprovechamiento termoquimico,
indicando un andlisis elemental de los mismos que estan formados basicamente por carbono
(30-60%), oxigeno (15-40%), hidrégeno (5-7%), nitrégeno (2-8%) y otros compuestos en menor
proporcidn. Una particularidad de la biomasa es que carece practicamente de azufre.

El desarrollo de tecnologias que buscan un aprovechamiento eficiente de la biomasa y
residuos como fuente de energia encuentran dificultades que, fundamentalmente, se deben a
las siguientes caracteristicas especificas:

- Altoy variado contenido en humedad
- Bajo poder calorifico

- Bajadensidad

- Gran variedad de calidad

- Produccidn generalmente dispersa

Como se ha mencionado anteriormente, la biomasa es un combustible con bajo contenido
en azufre (0,05-2%), cuyas emisiones de SO, (51-214 mg/MJ) se sitdan por debajo de los
limites actuales fijados por la legislacién, por lo que su contribucién a la lluvia acida es menor
que la de los combustibles fdsiles. Como contrapartida la cantidad de otros elementos
‘problematicos’, como son los alcalinos, puede ser elevada.

Sin embargo, la principal ventaja medioambiental de la biomasa y residuos como recurso
energético es que consume diéxido de carbono durante su periodo de gestacion, que se libera
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posteriormente cuando se transforma en energia, por lo que su aporte neto a las emisiones de
CO, durante su ciclo de utilizacién es nulo, no contribuyendo al aumento de contenido de éste
en la atmésfera y, por consiguiente, no aumentando el efecto invernadero [Grassi, 1988].

La principal dificultad que tienen estos combustibles para que su uso como recurso
energético se extienda es que tienen que competir con los combustibles fdsiles, cuyo
aprovechamiento cuenta con tecnologias maduras que ademads se benefician plenamente de
las economias de escala, tanto en la distribucién del combustible como en su transformacion
en energia. Este es el motivo por el que la generacién de energia con biomasa y residuos ha
estado confinada a usos marginales en zonas donde localmente se daban las circunstancias
gue favorecian su aprovechamiento. Los avances experimentados por las tecnologias de
generacion de energia a partir de biomasa y residuos, junto con las ventajas ambientales
frente a los combustibles fésiles, pueden cambiar esta situacion en el futuro, siendo de
esperar, que la biomasa contribuya apreciablemente a la generaciéon de energia que se
consumira en el presente siglo.

3. GASIFICACION

Por su naturaleza, la biomasa y residuos se encuentran en estado sélido y es dificil de
emplear en su estado original en muchos procesos. Es por esto que la conversion en
portadores energéticos gaseosos o liquidos presenta muchas ventajas de manipulacién vy
aplicacion. Existe una gran variedad de procesos disponibles para convertir la biomasa en
combustibles mas valiosos. Dichos procesos incluyen los procesos biolédgicos y los procesos
termoquimicos. Los procesos bioldgicos (produccion de etanol o metano) son por lo general
mas selectivos y requieren mayores tiempos de reaccidn que los procesos termoquimicos
[Bridgwater, 2002]. Dentro de estos ultimos se encuentran la combustiéon, la pirolisis, la
torrefaccidn y la gasificacién como sus principales exponentes.

3.1. Concepto de gasificacion

Los procesos termoquimicos citados con anterioridad pueden definirse como: (1) La
combustién se basa en transformar la energia quimica contenida en el combustible en un gas
con elevada temperatura y, por tanto, alto calor sensible. Para ello es necesario poner en
contacto el combustible con un comburente, que suele ser, por razones econdmicas, aire. (2)
La pirolisis es la descomposicidon quimica de materia organica causada por un calentamiento a
alta temperatura en ausencia de oxigeno. Dicho calentamiento del combustible da lugar a su
descomposicion en tres fracciones: sélida (compuesta, basicamente, por carbono), liquida (en
forma de hidrocarburos pesados) y gaseosa (gases ligeros no condensables). (3) La
torrefaccidon se basa en el calentamiento lento del combustible en ausencia de oxigeno,
produciéndose el secado y la devolatilizacidn parcial de este ultimo con el fin de obtener un
solido con mayor densidad energética. (4) Por ultimo, la gasificacién consiste en convertir la
energia quimica contenida en el combustible en energia quimica contenida en el gas. Esta

9
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caracteristica del gas es lo que diferencia la gasificacion de la combustién, ya que en esta
ultima el gas producto no es combustible, al menos tedricamente. La figura 1.2 muestra el
aumento de la relacién de equivalencia (moles de aire introducidos frente a los moles
estequiometricos de aire necesarios para la combustion completa del combustible alimentado)
en funcién del proceso termoquimico empleado. La relacion de equivalencia se usa
comunmente para indicar, cuantitativamente, si la mezcla combustible-aire es rica, pobre o
estequiométrica. Tal y como se observa, los dos primeros procesos se dan en ausencia de
oxigeno, mientras que la combustidn requiere una mayor ER que la gasificacion.

TORREFACCION PIROLISIS

GASIFICACION o

COMBUSTION V.

Figura 1.2. Procesos termoquimicos para biomasa y residuos

Cada uno de estos procesos termoquimicos presenta una serie de ventajas e
inconvenientes que justifica la seleccidn de uno u otro en funcién de la aplicacién final.

La gasificacidn es un proceso prometedor para la conversion de biomasa y residuos en un
gas combustible que puede ser utilizado en calderas de carbdn pulverizado ya existentes para
su combustién directa y, cuando el gas producto se limpia adecuadamente, en motores de
combustién interna y turbinas de gas o gas de sintesis para combustibles liquidos u otros
productos quimicos.

En los procesos de gasificacion el agente gasificante juega un papel fundamental. Este
ultimo puede tratarse de aire (produccion clasica de gas pobre), aire enriquecido con mayor o
menor concentracion de oxigeno, o bien agua (vapor). En la mayoria de los casos se introduce
una mezcla de aire y agua, e incluso otros agentes como pueden ser hidrégeno o didxido de
carbono. En general, se pude decir que el medio oxidante que actla sobre el combustible es
una mezcla gaseosa que contiene, en proporciones variables, oxigeno y vapor de agua, asi
como otros constituyentes que pueden o no participar en las reacciones [Wilén et al, 1997].

Considerando el aspecto quimico del proceso, una gasificacion ideal seria aquella en la que
todo el carbono del combustible se transformase en monéxido de carbono. Sin embargo, esto
difiere mucho de la realidad, ya que en los procesos reales una proporcion mds o menos
elevada pasa a ser diéxido de carbono, y otra cantidad, generalmente pequefia, permanece en
estado sdlido. Por otra parte, paralelamente a las reacciones de gasificacién (reaccidon de
Boudouart y reaccion de gasificacién con vapor) se desarrollan reacciones de pirolisis e incluso
de hidrogenacidn, que se manifiestan especialmente por la presencia de metano en el gas
producto [Schuster et al, 2001].

10
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3.2. Reacciones de gasificacion

El combustible alimentado al gasificador sufre una serie de transformaciones durante su
conversion que bdsicamente se pueden agrupar en tres: (1) secado y devolatilizacién, (2)
transformaciones secundarias (homogéneas y heterogéneas) de los volatiles emitidos por las
particulas y (3) gasificacidn del carbonizado. Dependiendo de la velocidad de calentamiento de
las particulas de combustible los procesos de secado y devolatilizacién pueden darse de forma
consecutiva (como es habitual en gasificadores de lecho fijo donde las velocidades de
calentamiento son bajas) o en paralelo (tipicamente en procesos en lecho fluido donde se
alcanzas altas velocidades de calentamiento de las particulas de combustible).

Durante el proceso de devolatilizaciéon se rompen las estructuras organicas presentes en el
combustible para dar lugar a moléculas de menor peso molecular. Este proceso genera tres
fracciones principales produciendo un residuo carbonoso, gases condensables (hidrocarburos
pesados) y gases no condensables (CO, CO,, H,, CH, hidrocarburos ligeros y agua). La
distribucién de productos obtenidos depende de las condiciones a las que se lleve a cabo el
proceso, asi pues la velocidad de calentamiento, la temperatura, la naturaleza del sélido y el
tamafio de la particula de este influyen decisivamente en la composicién final de los
productos.

Los gases condensables del proceso de devolatilizacién pueden considerarse como
alquitranes primarios, y son los responsables, si no se convierten a lo largo del reactor, de la
presencia de alquitranes en el gas de gasificacion final [Jand, 2005]. El alquitran es indeseable,
especialmente en aplicaciones donde es conveniente enfriar el gas, debido a que produce un
impacto negativo en los equipos situados aguas abajo del proceso de gasificacidén, causando
ensuciamiento y corrosién [Devi, 2003].

La reacciones exotérmicas de combustiéon parcial del combustible que tienen lugar
suministran la energia necesaria para el secado, pirolisis y las reacciones de gasificacién y
reformado. Dependiendo de la tecnologia a utilizar, la cantidad de oxigeno afiadida puede
variar en un amplio rango, empleandose para gasificacion directa entre un 15 y un 40% del
oxigeno tedrico necesario para la combustion completa.

En el proceso de gasificacion del carbonizado se aprovecha el calor sensible de los gases y
del propio carbonizado para dar lugar a las reacciones de gasificacién heterogéneas, de
naturaleza endotérmica. Estas reacciones son:

- Reaccion de Boudouart C+CO,~> 2C0 (R.1)
- Reaccion de gasificacion con vapor C+H,0->CO+H, (R.2)
En procesos de alta presion puede resultar significativa la reaccién de metanacion:

- Reaccién de metanacién C+2H; - CH, (R.3)

Adicionalmente existen otras reacciones de reformado, tanto heterogéneas como
homogéneas, normalmente endotérmicas:
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- Reaccion de desplazamiento del gas con agua CO + H,0 ¢ CO, + H, (R.4)
- Reformado de hidrocarburos con vapor CoHm + nH,0 > nCO + (n+ m/2)H, (R.5)
- Reformado seco de hidrocarburos C.H, +nCO, = 2nCO + (m/2)H, (R.6)
- Reaccidn de craqueo térmico C,Hm = (m/4) CHs+ (n - m/4)C (R.7)
- Reaccion de hidrogenacion C,Hm + (2n-m/2) H, > n CH, (R.8)

Las reacciones de gasificacion (R.1 y R.2) no alcanzan el equilibrio practicamente en
ninguna ocasion. La reaccion WGSR (water-gas shift reaction) o desplazamiento de CO (R.4)
determina la composicion del gas de salida cuando se consigue una elevada descomposicién
en el seno del gasificador, pues en este caso la reaccién se encuentra en la mayoria de las
veces en equilibrio termodinamico. Con relacidn a esto, la operacidn a altas temperaturas (900
OC) favorece la descomposicion del vapor de agua y en consecuencia la aproximacién al
equilibrio de la reaccién anterior.

La temperatura de gasificacién es determinante en la composicion del gas producto; si ésta
es baja, el gas es rico en CH,, debido a que las reacciones de metanacion e hidrogenacién (R.3
y R.8) se ven favorecidas a bajas temperaturas. Asimismo, el gas presentara un alto contenido
en alquitranes y aceites, ya que se produce la descomposicién de la materia volatil en metano
e hidrocarburos superiores a partir de la reaccion de craqueo térmico (R.7). Si, por el contrario,
la temperatura de operacién es alta el contenido en CH, del gas disminuye, enriqueciéndose
este Ultimo en H, Y CO. Con la temperatura, aumenta la velocidad de conversidn del carbono,
incrementandose la capacidad de tratamiento del gasificador, sin embargo, a costa de una
disminucion del poder calorifico del gas y un aumento del riesgo de sinterizacidn de cenizas.

Las reacciones de gasificacion (Boudouard vy gasificacion con vapor) (R.1 y R.2) se
consideran que siguen el modelo de Langmuir-Hinselwood, siendo el paso controlante la
desorcion del complejo activo en los centros activos del residuo carbonoso. Bajo algunas
condiciones de operacion especificas, se puede asumir que la cinética de estas reacciones es
de primer orden [Blasiak et al, 2002].

Asi pues, se concluye que el predominio de alguna de las reacciones anteriormente
mencionadas depende de numerosos factores tales como: el tipo de contacto en el reactor, la
concentracién de las distintas especies dentro del mismo, la temperatura y presion de
operacion y la presencia de catalizadores, entre otros. De este modo, el resultado final del
proceso de gasificacién es, aunque predecible, dificilmente modelable [Gdmez-Barea, 2009c].
Numerosos trabajos [Scott, 2003], [Mathieu, 2002], [Schuster, 2001], [Li, 2001], [Watkinson,
1991], investigaron de forma tedrica y practica la influencia de distintas condiciones de
operacién basadas en predicciones de equilibrio, de forma que el modelado del sistemas se
simplifica de manera evidente. Sin embargo, esta asunciéon de condiciones de equilibrio es
cuestionable para muchos de los gasificadores de biomasa utilizados bajo condiciones de
operacion practicas, ya que la gasificacion estd limitada por la velocidad de reaccion en las
reacciones sefialadas anteriormente.
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3.3. Clasificacidon de los gasificadores

Existen diversas posibilidades para clasificar los distintos tipos de gasificadores, en funcién
de: tipo de contacto gas-sdlido, tipo de agente gasificante, direccién y velocidad relativa gas-
solido, presién de trabajo y forma de aportar el calor al reactor. Seglin esta ultima los
gasificadores se pueden dividir en dos grupos: directos e indirectos. Los de tipo directo son
aquellos en los que el calor necesario se consigue mediante combustion parcial de parte de la
biomasa y residuos, mientras que en los indirectos, el calor suministrado al reactor se aporta
del exterior.

Atendiendo al tipo de contacto entre el gas y el sélido existen tres categorias: lecho fijo,
lecho fluidizado y lecho arrastrado. Los reactores de lecho fijo se caracterizan por un lecho de
biomasa y/o residuos que se mueve lentamente hacia abajo por la accién de la gravedad
mientras se gasifica, alimentandose el gas en sentido descendente (isocorriente) o ascendente
(contracorriente). Ambos tipos presentan el inconveniente de unos requisitos exigentes para el
combustible (distribucién del tamafo de particulas, humedad, etc.) [Kurkela, 2004]. Los
gasificadores en isocorriente o updraft (ver figura 1.3 mas adelante) se caracterizan por
generar un gas relativamente limpio de alquitranes y con una conversién de carbono elevada:
la temperatura de salida es alta debido a que el gas atraviesa la zona de oxidacidn antes de
salir del reactor. Sin embargo, su capacidad especifica es baja y su potencial de escalado muy
limitado.

Por su parte, los reactores en contracorriente o downdraft (ver figura 1.3 mas adelante)
presentan una eficiencia térmica mas elevada, al ser la temperatura de salida baja, pero con el
inconveniente de la elevada carga de alquitranes en el gas producto, lo que obligaria a una
exhaustiva limpieza del gas para su uso en determinadas aplicaciones. Aunque
sustancialmente mayores que en el caso de los gasificadores en isocorriente, el potencial de
escalado y la capacidad especifica siguen siendo bajos.

Los reactores de lecho fluidizado (ver figura 1.3 mas adelante) son aquellos en los que el
agente gasificante circula por el interior de los mismos a una velocidad ascensional tal que un
lecho de sélido inerte, que se afiade en su interior, se encuentra en estado de fluidizacién,
existiendo en el interior del gasificador una retromezcla que favorece la transferencia de
materia y energia entre el combustible y el gas. Existen dos categorias dentro de este tipo de
gasificadores: los burbujeantes y los circulantes. En los lechos fluidizados burbujeantes, la
velocidad del agente fluidizante-gasificante es suficientemente baja para que no haya una
circulacion significativa de sdlido. Por el contrario, en los lechos fluidizados circulantes, la
velocidad del agente es mucho mas elevada, dando como resultado una circulacién de sélidos.
Este solido se recircula al reactor mediante el empleo de un ciclén y un sistema de retorno al
gasificador [Grace, 1997]. Las principales ventajas de los lechos fluidizados son: excelente
control de la temperatura y las velocidades de reaccién, alta capacidad especifica, potencial de
escalado a mayores tamafos y adaptacién a cambios de biomasa. Por el contrario, muestran
niveles moderados-altos de alquitranes y particulas en el gas de salida y la conversion del
combustible no es tan elevada como en los gasificadores de lecho fijo.
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Los gasificadores de lecho arrastrado funcionan, de manera aproximada, como calderas de
carbén pulverizado. Operan en isocorriente con un tamafio de particula muy fino, ya que los
tiempos de residencia en el reactor son muy bajos. Las altas temperaturas de operacidn dan
como resultado conversiones muy elevadas y concentraciones de alquitran en el gas de salida
practicamente nulas. Sin embargo, es una tecnologia sobre la que existe poca experiencia para
gasificacién de biomasa y residuos [van der Drift, 2004].

Biomasa Gas Biomasa Agente gasificante Gas Ceniza

L]

4 ) (ﬁ
Secado Secado
100 °C 100 °C
\ S \ < Secado
s D s D
Pirdlisis Pirélisis +
300 °C 300 °C Pirolisis
\_ J L J +
4 ) e ) Oxidacidon
Gasificacion Oxidacion +
o .
g 900 °C ) . 1400 °C ) Biomasa Gasificacién
- 2 > < —) 900 °C
Oxidacion Gasificacion
1400 °C 900 °C
\_ J q J ;}

Ceniza Agente gasificante Ceniza Gas Agente gasificante
Lecho mévil en Lecho movil en corrientes Lecho fluidizado
contracorriente o updraft paralelas o downdraft

Figura 1.2. Tipos de gasificadores principales para gasificacién de bioma y residuos
[http://www.ciemat.es/]

3.4. Papel del agente gasificante

En relacién con el tipo de gasificador, es importante discutir el papel del agente gasificante,
ya que afecta a la calidad del gas generado y a la economia del proceso. La operacion
autotérmica de un gasificador implica la necesidad de aportar oxigeno para generar el calor
necesario para los procesos de gasificacidn. La opcidon mas sencilla y econémica para esto es el
empleo de aire. Sin embargo, el empleo de aire viene acompafiado de la consecuente dilucion
con nitrégeno del gas generado, disminuyendo su poder calorifico y la eficiencia global del
proceso. La posibilidad de utilizar exclusivamente oxigeno, por medio de unidades de
destilacién o adsorcion de aire, elimina la ineficiencia asociada a la dilucién, pero es, por el
contrario, dificil de justificar econédmicamente.
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El parametro fundamental en la gasificacidn con aire es la relacidon de equivalencia (ER), que
se define como los moles de aire introducidos en el reactor frente a los moles
estequiométricos de aire necesarios para la combustién completa del sélido alimentado al
gasificador. Dicha relacidn suele hacerse variar entre 0,2 y 0,4. Cabe destacar que en el caso de
gue haya un aporte de calor desde el exterior ademas de una combustion parcial los
resultados obtenidos no son comparables aunque se mantenga una ER constante en ambos
casos [Gil et al, 1999].

Otra posibilidad tecnolégicamente atractiva es el uso de vapor como agente gasificante.
Esta opcién cuenta con la ventaja de que el vapor es un reactivo en las reacciones de
gasificacidon y reformado y su coste de generacion es considerablemente menor al del oxigeno.
Sin embargo, el uso del vapor cuenta con el inconveniente de la necesidad de aportar calor al
reactor de manera indirecta (gasificacion alotérmica). Es por tanto que, aunque el uso de
vapor es tecnoldgicamente viable para la generacién de un gas producto de buena calidad y sin
dilucién asociada al nitrégeno, sigue presentando una economia desfavorable. La puesta en
practica de este concepto de gasificacion se ha orientado desde dos enfoques distintos: el uso
de mezclas oxigeno-vapor y el uso de gasificadores indirectos.

En el primero de dichos conceptos, el oxigeno alimentado se invierte en la combustion
parcial de la biomasa y residuos, aportandose el calor necesario para que el proceso sea auto-
mantenido. El gas producido tiene un elevado contenido en hidrégeno y se evita la dilucién
con nitrégeno. La tecnologia ha sido extensiblemente probada a escala de laboratorio [Gil,
1999], [Wang, 1992], pero la inversion econémica para el equipamiento de suministro de
oxigeno de alta pureza sigue siendo elevada, de modo que la aplicacion a escala industria es
menos atractiva.

Un segundo enfoque trata de evitar la necesidad de aportar oxigeno separando los
diferentes procesos de combustion del carbonizado y de pirolisis de la biomasa y residuos en
dos zonas paralelas, la primera alimentada con aire y la segunda con vapor. Este concepto de
gasificador indirecto se conoce como lechos gemelos, de tal forma que se realiza una
circulacion de calor por medio de la transferencia del material inerte del lecho de combustidn
al lecho de devolatilizacién. La aportacion esencial de este planteamiento es que permite
obtener una gasificacién con vapor autotérmica sin la necesidad de oxigeno (solo se utiliza
aire), produciendo un gas con un poder calorifico medio, es decir, sin diluciéon por nitrégeno.
Esta tecnologia ha alcanzado un estado semi-comercial en la actualidad [Rauch, 2004] y sigue
siendo objeto de investigacién [van der Meijden et al, 2008].

En la gasificacion, exclusivamente, con vapor el factor distintivo de las condiciones de
operacion es la relacidn vapor-biomasa (S/B), que se define como los kilogramos de vapor que
se alimentan al gasificador por kilogramo de biomasa (seca y sin cenizas) que se aporta. Los
valores de este pardmetro oscilan entre 0,5y 1.

En los casos de mezclas de vapor y aire se consiguen unos resultados intermedios con
respecto al uso de los agentes por separado. En este caso no es posible utilizar ni la ER ni la
S/B. La solucion que suele adoptarse es el uso de un nuevo término o pardmetro denominado
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relacion de gasificacién (GR), que se define como los kilogramos de vapor y oxigeno
alimentados por cada kilogramo de biomasa seca y libre de cenizas.

Otro agente fluidizante que, actualmente, no se emplea para fluidizar el lecho es el diéxido
de carbono. El uso de este componente favorece la reaccién de Boudouard, con lo cual cabe
suponer que a mayor contenido de CO, en la alimentacidn, el gas es mds rico en CO. Aunque la
reaccion de Boudouard es de las mdas recomendables con el objetivo de la busqueda de un gas
con alto poder calorifico, tiene la desventaja de ser fuertemente endotérmica. Para solucionar
este problema y favorecer esta reaccién, es necesario un aporte de calor, pudiéndose efectuar
este Ultimo mediante dos vias: por combustidn parcial de parte de la biomasa y/o residuos o
por medio de un calentamiento externo.

3.5. Problematica asociada al proceso de gasificacion

La seleccién de un tipo de gasificador conlleva unas caracteristicas operaciones que estan
vinculadas a coémo se desarrolla el proceso de gasificacién en el reactor. Una cuestidn
fundamental asociada a la gasificacion de biomasa es que la carga de alquitranes en el gas de
salida del gasificador puede ser elevada (como sucede en los gasificadores de lecho fluidizado).
Esta consecuencia juega un papel fundamental para la posterior aplicacién del gas generado,
ya que obliga a la limpieza del mismo para su uso en procesos en los que el gas de gasificacién
deba enfriarse, por ejemplo, en la produccién de electricidad por medio de motores de
combustién interna alternativos. La limpieza del gas afecta a la economia del proceso de
gasificacién, razén por la que este tema es uno sobre los que mas investigacion se estd
desarrollando en la actualidad. A su vez, la presencia de alquitranes en el gas de sintesis
provoca una disminucion del poder calorifico inferior del gas, debido a que especies como CH,,
CO y H, se forman en menor proporcién. Esta disminucién del poder calorifico puede llegar a
serincluso de un 10%.

Los alquitranes aparecen como producto de la devolatilizacidon de los combustibles sélidos
carbonosos durante el proceso de gasificacion. Después de su evolucidn desde la fase sdlida,
los vapores de los alquitranes primarios son susceptibles de reacciones de alquitranes
secundarias las cuales alteran la masa y composicidn del alquitran. Una conversion parcial del
alquitran ya ocurre en los poros de la particula del combustible asi como en la fase gas y sobre
la superficie de los sélidos. De acuerdo con las fases involucradas, las reacciones secundarias
se dividen en homogéneas y heterogéneas. En ambos casos pueden ocurrir procesos como el
craqueo, la oxidacion parcial, la polimerizacién y la condensacién [Morf et al, 2002].

Dentro de las distintas posibilidades para el abatimiento de los alquitranes, existen dos
enfoques bien diferenciados: métodos primarios y métodos secundarios.

- Métodos primarios: Las medidas primarias se pueden resumir en tres: (1) la adecuada

seleccién de las condiciones de operacion dentro del gasificador, (2) el uso de aditivos en el
lecho durante la gasificacion y (3) un disefio adecuado del gasificador [Kiel, 2004]. Puede
observarse como la seleccidn de un tipo u otro de gasificador tiene una relacion directa con los
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mecanismos anteriormente citados, tanto en las condiciones de operacién (distribuciones de
temperatura y oxigeno, tiempos de residencia de gas y sdlido, etc.), como en el uso de
catalizadores en el propio reactor (sdlo en los reactores de lecho fluidizado) o la posibilidad de
estratificar el oxigeno aportado en uno o varios equipos.

Dentro de la seleccién de unas correctas condiciones de operacién destacan, en el caso de
la gasificacion con aire, como pardametros principales, la temperatura de operacion y la
relacion de equivalencia. Existen especies de alquitranes que solo pueden darse a partir de
ciertas temperaturas (suficientemente elevadas). El obtener una temperatura elevada es
sinédnimo de trabajar con una ER alta, ya que cuanto mayor sea esta Ultima, mayor cantidad de
biomasa combustionara obteniéndose una temperatura mayor. Se ha comprobado que una
elevacion de la temperatura del lecho de 700 a 900 °C se traduce en una eliminacion de més
de un 40% de los alquitranes. El problema principal es que no se puede elevar la temperatura
del lecho infinitamente, ya que aparte de la necesidad de materiales que soporten altas
temperaturas (lo cual afecta a la viabilidad econdmica), una mayor ER genera un gas de peor
calidad, al producirse un mayor aporte de nitréogeno al lecho [Yu et al, 1997].

La adicion de aditivos al lecho ha sido probada en muchos estudios y publicaciones. Estos
catalizadores incluyen a los catalizadores con base de niquel, dolomita calcinada, olivita y
catalizadores de hierro. No obstante, el méas destacado de dichos aditivos es la dolomita,
llegdndose a sugerir que con unos valores de un 3% en peso de dolomita dentro del lecho se
puede conseguir una reduccién superior al 40 % de alquitranes [Narvaez et al, 1996].

Dentro de las posibles modificaciones en el disefio del lecho destaca la inyeccién de aire
secundario con el fin de elevar la temperatura del mismo. Con esta medida se puede llegar a
reducir el contenido en alquitranes en mds de un 80% con el empleo de un 20% de aire
secundario con respecto al primario [Pan et al, 1999].

- Métodos secundarios: Los métodos secundarios se emplean como tratamiento del gas

producto del gasificador y pueden ser fisicos o quimicos. Dentro de los métodos quimicos
destaca el reformado y craqueo de los alquitranes, obteniéndose buenos resultados de
eliminacion.

Los métodos fisicos constan principalmente de la instalacion de equipos como ciclones,
filtros ceramicos, filtros de tela, separadores de particulas rotativos, precipitadores
electrostaticos y torres de lavado, entre otros.

Sin embargo, la carga de alquitranes en el gas no es el Unico problema al que nos enfrenta
la gasificacion en lechos fluidizados. Los procesos de gasificacién convencionales tienen una
limitacién mas, siendo ésta la baja conversién de carbono, que surge como resultado de la
dificultad de convertir el carbonizado o char de forma efectiva. La baja conversién de carbono
disminuye de forma significativa la eficacia del proceso al no ser aprovechada la energia del
carbono no convertido, que, por otro lado, sale en forma de cenizas de dificil gestion.

El origen de este problema se debe a la baja temperatura de operacion en el gasificador,
temperatura impuesta por el limite de fusibilidad de las cenizas, que normalmente se
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encuentra entre 800 y 900°C dependiendo del residuo, en cualquier caso, significativamente
menor que el del carbén.

Para poder superar estas dos principales desventajas de la gasificacidon es necesaria la
concepcion de un sistema que permita convertir de forma efectiva tanto el char como el
alquitran sujeto a la restriccion de temperatura impuesta por las cenizas. En base a esto,
algunas instituciones han realizado proyectos destinados a la mejora de procesos y correccion
de esta problematica. Dentro de estos destaca el trabajo realizado por el ECN (Energy Research
Centre of the Netherlands) en el cual se han desarrollado aplicaciones informaticas para el
calculo del punto de condensacién de las mezclas de alquitranes. Otro proyecto de suma
importancia ejecutado por el programa V Programa Marco y la colaboracion de algunas de las
mas importantes instituciones europeas, ha sido el desarrollo de una guia (Guideline for
Sampling and Analysis of Tara and Particles in Biomass Producer Gases) con el fin de unificar
los criterios y obtener los mejores mecanismos de muestreo y analisis de alquitranes [Neeft et
al, 1999]. Otros estudios de mencidn importante que enfrentan el problema asociado a la baja
conversion de carbonizado y carga de alquitranes en el gas producto son ‘Modeling and
simulation of a three-stage gasification technology for waste and biomass’ [Nilsson, 2012] y
‘Studies on tar formation and conversion for the development of a three-stage gasifier’
[Fuentes-Cano, 2013], llevados a cabo por el grupo de Bioenergia de la Universidad de Sevilla.

4. PROCESO FLETGAS

La optimizacidn de sistemas convencionales de gasificacion en lecho fluidizado no permite
alcanzar los niveles de limpieza del gas necesarios para su uso directo en motores de gas para
produccion eléctrica. Sin embargo, el conocimiento que se ha generado durante el estudio de
las medidas sobre conversion de alquitranes, asi como, del propio carbono presente en el
combustible es de utilidad para el disefio y operacién de nuevos sistemas de gasificaciéon que
permitan superar las limitaciones de los sistemas convencionales.

Con dicho objetivo, se presenta un nuevo disefio de gasificador en tres etapas, donde
mediante la estratificacion del agente gasificante y la mejora del contacto entre los
compuestos gaseosos y el carbonizadodo sdlido, se alcance el doble objetivo de eliminar Ia
presencia de alquitranes en el gas producto generado e incrementar la conversion global de
combustible. La figura 1.4 presenta un esquema conceptual del proceso donde se muestran
las corrientes de gas y sdlido en las distintas zonas del gasificador.
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Figura 1.4. Esquema del gasificador en tres etapas [Fuentes-Cano, 2013]
Las tres etapas de la que consta el nuevo disefio son:

- Etapa 1.- Gasificador en lecho fluido. El objetivo de esta primera etapa es devolatilizar
el combustible a temperatura suficientemente baja (del orden de 700-800°C) lo que
producird una mezcla de alquitranes mas reactiva que si el proceso se llevara a cabo a
mayor temperatura. A la temperatura de dicha etapa la conversién del carbonizado
serd poco significativa aun en presencia de vapor.

- Etapa 2.- Oxidacion/reformado no catalitico del gas. En esta segunda etapa el gas
producto del gasificador es calentado (hasta una temperatura maxima de 1200°C
aproximadamente) mediante la inyecciéon de una mezcla de aire (o aire enriquecido) y
vapor. El objetivo que se persigue durante esta etapa es, en primer lugar
oxidar/reformar los alquitranes reactivos provenientes del gasificador y, en segundo
lugar, incrementar la temperatura del sistema de cara a la ultima etapa.

- Etapa 3.- Conversién en lecho moévil de carbonizado. En esta etapa se ponen en
contacto el gas proveniente de la segunda etapa y el material carbonoso procedente de
la primera. Principalmente se producen dos reacciones; en primer lugar la conversion
catalitica de los alquitranes que permanezcan en la corriente gaseosa sobre la
superficie del material carbonoso y, en segundo lugar, la gasificacion del carbonizado
restante. Esta esta es, adicionalmente, un filtro para las particulas que acompafian al
gas.

Entre la etapas 1 y 3 existe un sello de gas que permite hacer fluir los flujos de gas y sélido
de forma conveniente (figura 1.4). Gracias a este sistema el gas es conducido al reformador
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no-catalitico mientras que el sdlido es transferido directamente de la primera etapa a la
tercera. Dicho dispositivo es un lecho fluidizado alimentado, en general, con vapor y aire, y
aungque no es una etapa en si misma puede permitir cierta flexibilidad en las condiciones (de
temperatura y estado de conversion) de entrada del material carbonizado a la tercera etapa
mediante el ajuste de la cantidad de oxidante alimentada.

Los procesos que tienen lugar en cada una de estas etapas se resumen en el diagrama
conceptual representado por la figura 1.5.

Vapor + Aire »

Oxidacion/
Reformado parcial
del gas

Vapor + Aire »
Combustible »

» Gas producto

Alquitrdn + Cno
convertido

Devolatilizacion
del combustible
en lecho fluido

Filtracion
catalitica con
char

Figura 1.5. Diagrama conceptual de los procesos que tienen lugar en cada parte del sistema
Fletgas [Fuentes-Cano, 2013]

Para definir de forma clara y concisa el disefio del sistema se han llevado a cabo una serie
de estudios con el fin de conocer las condiciones dptimas de operacion para una biomasa y/o
residuos determinados, asi como, conocer la fluido-dinamica del proceso.

El comportamiento fluido-dindmico se ha estudiado mediante un ensayo en frio operando
con lodos secos de depuradora, desarrollandose, por consiguiente, un modelo fluido-dindamico
para este sistema que permite predecir tedricamente el movimiento del gas y del sélido y la
distribucién de éstos ultimos en las diferentes zonas del sistema. [Gédmez-Barea et al, 2010b]

Las pruebas de devolatilizacién [Gomez-Barea et al, 2010b] y gasificacion del char [Nilsson
et al, 2012b] se realizaron en un equipo a escala de laboratorio operando tanto en lecho fluido
como en lecho fijo. Los resultados obtenidos proporcionan informaciéon suficiente para
desarrollar un modelo del sistema, incluyendo la conversién quimica del carbén y alquitran,
gue permite simular este ultimo bajo diferentes condiciones de operacion [Nilsson et al,
2012a].

La figura 1.6 muestra los resultados obtenidos al comparar una gasificacion en una sola
etapa y el sistema propuesto de tres etapas [GOmez-Barea et al, 2008] empleando lodos secos
de depuradora como combustible. Se presentan las temperaturas mas significativas alcanzadas
en cada disposicion asi como la eficiencia de gasificacidn, la conversion de char y el contenido
de alquitran en el gas producto.
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gas
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Ga5|f|ca.c|on Devolatlllzatflon Lecho fijo/mévil
convencional en lecho fluido # (char)
_ 0 — o
T=810°C T=745°C Transporte Teai=710°C
de sélido
\ \Y G itra
apor Combustible apor Combustible as Alquitran + ¢
+ Ajre + Aire producto  no convertido
Eficiencia de gasificacién: 67% Eficiencia de gasificacion: 81%
Conversion de char: 65% Conversion de char: 85%
Contenido alquitran gas Contenido alquitrdn gas
producto: 15 g/Nm3 producto: 0,01 g/Nm?3

Figura 1.6. Comparacion de una gasificacion convencional y el sistema Fletgas [Nilsson, 2012]

5. OBJETIVO Y CONTENIDO DEL PROYECTO

El objetivo principal de dicho proyecto es acometer el estudio y la realizacion de la
ingenieria de detalle y construccidn de un sistema de gasificacion en tres etapas que pretende
superar las limitaciones inherentes a los sistemas de gasificacion en lecho fluido
convencionales.

Con este sistema de gasificacidon se busca, en primer lugar, incrementar la conversién de
combustible y reducir la presencia de alquitranes en el gas producto respecto a los valores
habituales en procesos de gasificacidon en una etapa.

En segundo lugar, dicho sistema de gasificacién pretende hacer viable la gasificacion de
biomasa y residuos con una elevada concentracién de cenizas cuyo procesado no es viable en
gasificadores convencionales. Los criterios que justifican el disefio del sistema FLETGAS han
sido previamente publicados y pueden ser consultados en [Gomez-Barea, 2012], [Gémez-Barea
2013].

El documento presentado esta dividido en secciones que analizan diferentes aspectos del
proyecto de montaje de la planta piloto FLETGAS. A continuacidn se resume el contenido de
dichas secciones:
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- Capitulo Il: Memoria descriptiva

En este capitulo se resumen las bases de disefio del gasificador en tres etapas y se analiza la
ingenieria de detalle de la planta piloto. Se analizan las diferentes soluciones tecnoldgicas o
constructivas planteadas durante la fase de disefio de detalle y se justifican los motivos de
seleccidn final de éstas.

En primer lugar se presenta un diagrama conceptual de la instalacion que permite
identificar los diferentes mddulos que la componen. A continuacidn los moddulos que
componen la planta piloto son descritos en detalle para su identificaciéon y analisis de
funciones. Las especificaciones técnicas y los planos de detalle, cuando los haya, seran
adjuntados en los anexos correspondientes.

- Capitulo Ill: Memoria de célculo

El capitulo Il del presente proyecto engloba todos los calculos realizados que han sido
necesarios para el disefio y dimensionado de los equipos que componen la instalacién. Dentro
del mismo se presenta la nomenclatura empleada, asi como los datos de partida necesarios
segun el equipo a tratar.

- Capitulo IV: Implantaciéon

En esta seccidn se presenta los plazos previstos de instalacidn de los diferentes equipos de
la planta piloto. Finalmente se discuten los planos de detalle de la implantacion, poniéndose
de manifiesto las soluciones constructivas adoptadas.

- Capitulo V: Memoria econdmica

En la dltima seccion del presente documento se desglosan en diferentes partidas
(fabricacion de equipos, equipos auxiliares, instrumentacién y montaje) los costes asociados a
la construccion de la planta piloto.

- Anexos

El presente documento contiene cinco anexos donde se detallan el manual de operacidn
[ANEXO 1], memoria de planos [ANEXO Il], hojas de especificaciones técnicas [ANEXO Ill],
proyecto camara de combustion [ANEXO IV], manual de arranque de la cdmara de combustion
[ANEXO V], proyecto eléctrico de la instalacién [ANEXO VI], asi como los contactos comerciales
establecidos para la compra de los respectivos equipos de la planta [ANEXO VII].
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CAPITULO II

MEMORIA DESCRIPTIVA

En esta seccién se resumen los criterios de disefio que han servido de base para el
dimensionado del reactor y detallan los trabajos de ingenieria de detalle llevados a cabo
durante el disefio de la planta piloto. La seleccion de los diferentes equipos es justificada en
base a criterios técnicos y econémicos.

1. ESQUEMA CONCEPTUAL DE LA PLANTA PILOTO

La Figura 2.1 presenta el esquema conceptual de la planta piloto mostrando los diferentes
maodulos que la componen.
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Figura 2.1. Diagrama conceptual de la planta piloto

Los requerimientos funcionales y una breve descripciéon de las soluciones tecnolégicas
adoptadas para cada uno de los mdédulos se resumen a continuacion:

- Médulo de alimentacidon de sélidos: el sistema de alimentacién de sdlidos es el
encargado de dosificar el combustible sélido al reactor. El dispositivo debe permitir realizar
cargas de combustible mientras la planta esta en operacién con el objetivo de realizar ensayos
de larga duracion. Adicionalmente el sistema debe estar presurizado para evitar el retroceso
del gas producto desde el reactor.

Caracteristicas que son deseables pero no imprescindibles para este mddulo son la
posibilidad de monitorizar y registrar el caudal de combustible alimentado, asi como, la
posibilidad controlar el dispositivo de dosificacion desde el punto de monitoreo de Ia
instalacion.

Respecto al punto de alimentacidn de combustible existe la posibilidad de que sea
alimentado en el lecho (in-bed) o sobre este. Esta seleccidon no es trivial ya que de ella pueden
depender las condiciones ambientales en las que se devolatilizan las particulas y con ello la
distribucién final de productos. Constructivamente la opcidn “sobre el lecho” es mas simple al
no requerir un tornillo de paso rapido.

En base a estos requerimientos se ha se ha optado por un sistema de alimentacién de doble
tolva (carga y alimentacion) separadas por un conjunto de valvulas que aseguran la
estanqueidad entre ambas durante la operacién. La tolva inferior contiene el sistema
dosificador (un tornillo) cuyo caudal serd regulado mediante un variador de frecuencia
instalado en las proximidades del puesto de monitoreo. El punto de alimentacion al lecho
fluido se ha decidido hacer sobre el lecho por la mayor simplicidad constructiva y por el hecho
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de que las particulas en devolatilizacidn tienden a flotar en los lechos fluidos [Fuentes-Cano
2013], residiendo en esta zona la mayor parte del tiempo (de devolatilizacion)
independientemente del punto de alimentacion.

Para monitorizar el caudal de sélidos alimentados se ha optado por instalar una bdscula
sobre la que descansa el conjunto tolva de alimentacién-tornillo dosificador que se encuentra
independizado del resto del sistema de alimentacion y del reactor por flexibles. El monitoreo
del sdlido alimentado se realiza gracias a la sefal de salida de la que dispone la bascula,
guedando conectada al sistema de adquisicidn.

Con objeto de determinar la necesidad de recarga de combustible para la tolva de
alimentacién se ha optado por implementar en esta Ultima un visor transparente que permita
visualizar el nivel de sélido. Adicionalmente para la presurizacion de esta camara se ha optado
por implementar en la misma una toma del aire comprimido que se alimenta al reactor cuyo
caudal queda regulado con un rotdmetro de bajo caudal. Esta soluciéon ya ha demostrado su
viabilidad durante la operacién de la planta piloto de gasificacién en lecho fluido existente.

- Mddulo de alimentacion de agente fluidizante: como agentes de fluidizacién se emplea
una mezcla de aire y vapor de agua. Este sistema debe asegurar la alimentacién continua de la
mezcla al reactor durante la operacion de la planta independientemente de la presion de la
linea a la que descarga.

Caracteristicas que son deseables pero no imprescindibles para este mddulo son la
posibilidad de controlar, monitorizar y registrar el caudal de aire alimentado.

El aire alimentado se toma se la linea de aire comprimido de la planta piloto que se
encuentra a 6-8 bares. Para reducir la presion del aire a los 2-3 bares necesarios se dispone de
un manorreductor con salida de condensados. El caudal de aire introducido al reactor se
controla mediante un mass-flow, equipo capaz de mantener constante el caudal consignado
con independencia de las variaciones de presién que tengan lugar en el sistema, abriendo o
cerrando automaticamente la valvula que incorpora. Este equipo dispone de una salida 0-5 V
conectada al sistema de adquisicién que permite el monitoreo del caudal de aire alimentado.

El agua utilizada para generar vapor se almacena en un bidén de 25 litros de capacidad que
permite, aproximadamente, 5 horas de operacién entre recargas. El bidén dispone de un
tubbing de salida conectado a la bomba peristaltica que es la encargada de dosificar el caudal
requerido. La salida de agua de la bomba peristaltica descarga en el pre-calentador del agente
fluidizante del primer mdédulo de reaccién, donde tiene lugar el cambio de fase antes de su
alimentacién al reactor del lecho fluido. El control de la bomba peristéltica se realiza de forma
manual y el caudal alimentado puede monitorizarse ya que dispone de salida 0-10 V conectada
al sistema de adquisicién.

Existe un sistema de seguridad y parada de la planta consistente en un rack de dos botellas
de nitrégeno que descargan en la linea de alimentacién de aire. El objetivo de este dispositivo
es ser usado durante el proceso de enfriamiento de la planta o bien, de producirse una
incidencia durante la operacion, purgar el sistema de gases tdxicos o combustibles. Este
sistema estd constituido por el rack de dos bombonas con sus respectivos manorreductores y
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valvulas de corte (de forma que se permite el cambio de una botella mientras la otra es
utilizada). Este dispositivo no permite la medida del caudal alimentado por no considerarse
necesario aunque es factible la instalacién de un indicador de caudal que permita controlar el
flujo de nitrégeno.

- Mddulo de alimentacidon de aire secundario: a través de la zona superior del segundo
modulo (ver figura 2.2 mas adelante) se ubica el dispositivo de alimentacidn secundaria de
aire/aire enriquecido. Este sistema debe asegurar la alimentacidén continua de una mezcla
aire/0, seleccionada y a una determinada temperatura durante la operacion de la planta.

Caracteristicas que son deseables pero no imprescindibles para este mddulo son la
posibilidad de monitorizar y registrar el caudal y composicién del aire enriquecido alimentado,
asi como la temperatura del mismo.

Al igual que en el médulo de alimentacidn de agente fluidizante, el aire se toma de la linea
de aire comprimido ubicada en la planta piloto. El manorreductor se encarga de fijar la presién
de salida de la linea y para controlar el caudal se utilizara otro mass-flow que hace la misma
funcién que el empleado anteriormente. En el sistema propuesto el aire se enriquece gracias al
aporte de oxigeno proveniente de un rack de seis-ocho botellas instaladas en la planta que
aseguran largos periodos de ensayos. El caudal de oxigeno alimentado se selecciona mediante
un rotametro de control manual sin salida de sefial. Por lo tanto, dado el dispositivo
experimental, es posible monitorizar y registrar el caudal de aire alimentado pero no asi el
caudal de oxigeno que debera ser anotado manualmente durante la operacién.

Para pre-calentar el aire antes de su inyeccidn al sistema se instala una resistencia térmica
controlada por un lazo cerrado. El monitoreo de la temperatura de alimentacién del aire
secundario se realiza mediante la conexién de uno de los hilos del termopar (se emplea un
termopar de doble hilo) al sistema de adquisicion.

- Reactor: el reactor esta compuesto por dos moédulos claramente diferenciados. El primer
maodulo es un gasificador en lecho fluido donde el combustible es parcialmente convertido a
temperaturas que oscilan entre los 700 y los 800°C. El segundo médulo es un reactor tubular
con dos zonas diferenciadas, en la parte superior el gas formado en el lecho fluido es
parcialmente oxidado mediante la adicidn de cantidades controladas de aire/oxigeno mientras
que la zona inferior, donde tiene lugar la filtracidn catalitica del gas, estd formada por un lecho
movil de particulas de char generadas en el lecho fluido.

El primer mddulo estda compuesto por el tubo pre-calentador, el plato distribuidor y el
reactor de lecho fluido. La alimentacién de combustible se produce por la boca de carga al
reactor (sobre el lecho) mientras que el aire y el vapor de agua se alimentan al tubo pre-
calentador. Esta mezcla asciende a través del tubo hasta llegar al plato distribuidor y al lecho
de particulas.

La temperatura del primer médulo se encuentra controlada por un horno abrochado al
mismo. Este horno consta de dos zonas calefactoras independientes: pre-calentador y lecho
fluido. El control de ambas zonas se efectia mediante la implementacidon de dos lazos de
control que mantienen el sistema a la temperatura de consigna. La medicion de la temperatura
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para ambos lazos de control se realiza en el tubo pre-calentador (bajo el distribuidor) para el
lazo inferior y dentro del lecho de particulas para el lazo superior.

El segundo médulo esta formado por el reactor tubular y el sistema de descarga de cenizas.
Este sistema permite la descarga de las particulas del lecho durante la operacién de la planta.
Para ello se instala una rejilla mecanica encargada de sustentar el lecho mévil y permitir la
descarga controlada de este Ultimo hacia un sistema de tolvas situado aguas abajo.

El monitoreo y registro de temperatura y presion se realiza mediante la insercidn de varios
termopares y medidores de presion diferencial ubicados a lo largo de ambos mddulos del
reactor cuya sefial se registra al sistema de adquisicion.

- Médulo de salida de gases: la funcion de este mdédulo es reducir la carga de particulas del
gas producto y combustionarlo antes de ser emitido. El sistema debe permitir el transporte de
los gases originados en el reactor hasta la camara de combustidn evitando que la temperatura
descienda por debajo de 300°C con el fin de evitar la condensacién de los alquitranes
presentes en el gas.

Para reducir la carga de particulas del gas producto se ha optado por implementar un ciclén
a la salida del reactor. El ciclén se ha disefiado con un didmetro de corte de 10 um por lo que
las particulas que se encontrardn aguas abajo se espera que sean suficientemente finas como
para no depositarse en la linea que comunica el ciclén y la cdmara de combustién. Esta linea
de salida dispone de un lazo de control que actia sobre un cable calefactor con objeto de
asegurar una temperatura en la linea superior a 300°C.

Para determinar el caudal de gas de salida se ha optado por la instalacién de una tobera
situada entre el ciclén y la cdmara de combustion. La medida de caudal se realiza por presién
diferencial, midiendo esta ultima aguas arriba y aguas debajo de la tobera mediante un
medidor de presién diferencial.

El gas durante la operacidén de la planta se transporta a la cdmara de combustién y
posteriormente es emitido. Sin embargo, durante la etapa de calentamiento de la planta o por
problemas puntuales en la cdmara de combustion puede ser necesario bypasear el gas y
emitirlo directamente a la atmédsfera. Por este motivo se ha instalado una linea alternativa que
emite el gas directamente sin combustién previa. El sistema de control de la cdmara de
combustién es independiente y, en caso de malfuncionamiento (ausencia de llama), el sistema
bypasea automaticamente la camara. Tanto el propano como el aire que consume dicha
camara se toman de las lineas instaladas en la planta piloto.

- Médulo de adquisicidn: este sistema debe permitir el registro y la monitorizacion en
continuo de todas las sefiales transmitidas por los equipos e instrumentos de la planta.

El sistema seleccionado consta de un dispositivo de adquisicion compuesto por dos tarjetas
de adquisicion provistas de los canales suficientes para registrar todas las sefiales de la planta
independientemente de la naturaleza de la misma (termopares, voltaje o intensidad). Este
dispositivo se conecta al ordenador mediante un puerto usb y posee un software propio donde

III

guedan almacenados todos los datos en formato “Exce
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2. DISENO DE DETALLE DE LA PLANTA PILOTO

En esta seccion se analiza detalladamente el disefio de cada uno de los médulos que
componen la planta piloto FLETGAS. Para ello se presentan los diferentes diagramas P&l de la
instalacion y las caracteristicas de los equipos que forman parte de ésta. Ademas se analiza el
disefio de los equipos disefiados por el Grupo Bioenergia (reactor y alimentador de sélidos).

En base a los requerimientos funcionales de los diferentes dispositivos planteados en el
anterior apartado se barajan diferentes opciones tecnoldgicas para cada uno de los
dispositivos. Dichas opciones son analizadas en este apartado y la opcidn seleccionada es
justificada en base a criterios técnicos y econdmicos.

La figura 2.2 presenta el diagrama P&l general de la planta, en el que se pone de
manifiesto los distintos médulos que forman parte de la instalacidn, asi como, los equipos y/o
instrumentos pertenecientes a cada uno de ellos. Cada linea es analizada en profundidad en
los siguientes apartados.
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2.1. Mddulo de alimentacion de sélidos

Como ya se ha comentado con anterioridad, el sistema de alimentacion de sélidos es el
encargado de dosificar el combustible sdélido al reactor. EI combustible para el cual se ha
disefiado el proceso FLETGAS es lodo seco de depuradora granulado con un tamafio de
particula (didmetro) de 2-3 mm, las principales caracteristicas fisicas de este combustible se
presentan en la tabla 2.1.

Tipo de Tamaio de particula Densidad Densidad aparente
Combustible (mm) (Kg/m?) (Kg/m?3)
Lodo seco de 3 1400 760
depuradora

Tabla 2.1. Propiedades fisicas del combustible

Debido a la fragilidad mecdnica del material se ha optado por un sistema de dosificacién
por tornillo en lugar de vdlvulas alveolares que pueden atriccionar y triturar el material.
Ademas la dosificacidon por tornillo ha sido implementada anteriormente con éxito en otro
gasificador a escala piloto, lo que ofrece mayores garantias de funcionamiento. Respecto al
punto de alimentacion de combustible existe la posibilidad de que sea alimentado en el lecho
(in-bed) o sobre este. Esta seleccion no es trivial ya que de ella pueden depender las
condiciones ambientales en las que se devolatilizan las particulas y con ello la distribucién final
de productos. Finalmente el punto de alimentacién al lecho fluido se ha decidido hacer sobre
el lecho por: (1) la mayor simplicidad constructiva debido a que no es necesaria la instalacion
de un tornillo de paso rapido que introduzca el sélido en el lecho y (2) por el hecho de que las
particulas en devolatilizacion tienden a flotar en los lechos fluidos [Fuentes-Cano, 2013]. Sin
embargo, para asegurar que el punto de alimentacién de combustible carece de importancia
practica seria necesario un andlisis mas detallado de los tiempos caracteristicos de
devolatilizacién y de mezclado (vertical) de las particulas en el lecho [Gdmez-Barea, 2010].

La figura 2.3 presenta un diagrama P&l del médulo de alimentacién de combustible. El
dispositivo cuenta con un sistema de doble tolva, carga y alimentacion (T-1 y T-2
respectivamente), separadas por un conjunto de valvulas (V-2 y V-3) que aseguran la
estanqueidad entre ambas de forma que es posible la recarga de T-1 mientras el reactor esta
en operacion. La valvula V-1 tiene como funcién despresurizar la tolva T-1 antes de realizar la
recarga de soélido. La tolva inferior contiene el sistema dosificador, un tornillo (D-1) cuyo caudal
es regulado mediante un variador de frecuencia instalado en las proximidades del puesto de
monitoreo.
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X V-1
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A mddulo de F-2
adquisicién i
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Figura 2.3. Mddulo de alimentaciéon de sdélidos

El conjunto tolva de alimentacion (T-2) - tornillo dosificador (D-1) se encuentra conectado
por flexibles metalicos (F-1 y F-2) tanto a la tolva de carga (T-1) como al reactor. Tanto T1
como el reactor disponen de anclajes a la estructura donde la planta esta instalada, quedando
el conjunto T-2 — D-1 apoyado sobre la bascula (B-1) que permite registrar su peso de forma
continua. Dado que la bdscula dispone de salida analdgica 4-20 mA es posible monitorizar,
gracias al sistema de adquisicién, el sélido alimentado al reactor.

Ya que el conjunto T-2 — D-1 se encuentra conectado directamente al reactor es necesario
presurizar la tolva para impedir el posible retroceso del gas del reactor hacia el tornillo. Con
este objetivo se ha implementado una toma de aire comprimido a la tolva T-2 representada en
la figura 2.3 por la valvula V-4 y el dispositivo R-1. El aire que se alimenta en este punto
procede de la linea de alimentacion de aire comprimido al lecho fluido de forma que el caudal
de presurizacién es una fraccién (pequena) del caudal total alimentado a dicho maddulo. La
valvula V-4 es una valvula de corte sin funcién reguladora mientras que el dispositivo R-1 es un
rotdametro con vdlvula de control que permite seleccionar el caudal de aire.

Como la tolva de carga se ubica en la tercera planta de la instalacién se ha optado por
instalar un polipasto para elevar el material hasta dicha altura.
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La tabla 2.2 presenta un listado de los equipos que componen el médulo de alimentacién
de combustible donde se indica el fabricante/modelo del mismo y sus caracteristicas

principales.
EQUIPO FABRICANTE/MODELO CARACTERITICAS
. TIP Werkzeuge Carga maxima:
FOlFEeE ELA 200 100 Kg
Vélvula de Hastinik Valvula de bola
despresurizacion 1000WOG Didmetro: DN 40
Capacidad:
Tolva de carga Rosex 100 litros
Vilvula de taiadera Orbinox Presion maxima: 10 bar
) EX P Didmetro: DN 50
. Presion maxima: 10 bares
Valvula de bola Rosex Didmetro: DN 50
Flexibles Rosex Diametro: 3”
Tolva de alimentacion Rosex Capac.ldad:
115 litros
. Omega Rango de caudal:
R
otametro FL-3840-G 2-20 NI/min
Tornillo dosificador + e Caudal maximo:
Variador de frecuencia 47,5 Kg/h (lodo)
Basculas Guadalquivir Capacidad maxima:
Balanza .
BMM, Version 1 600 Kg

Tabla 2.2. Lista equipamiento mdédulo de alimentacidn de sélidos

A continuacidn se analiza en detalle cada uno de estos equipos.

Polipasto: el polipasto tiene la misién de elevar el material sélido hasta la tercera planta de
la instalacion para efectuar la carga del mismo hacia el sistema de tolvas. Consta de un motor,
mando botonera y un cable de acero terminado en un gancho que permite atar los sacos de
solido. La carga maxima que soporta es de 100 Kg.

Tolva de carga: la tolva de carga que sirve de pulmén al sistema de almacenamiento ha sido
dimensionada para alojar aproximadamente 75 Kg de combustible lo que, en base a un
consumo horario de 30 Kg, asegura un periodo entre recargas de 2,5 horas. Dicha tolva es un
depésito troncocdnico en el que la parte cilindrica tiene una altura de 400 mm y un didmetro
de 500 mm, mientras que el tronco de cono es de 250 mm de altura y 80 mm de base menor.
Su capacidad es de 100 litros (ver figura 2.4). Posee una tapa superior con una abertura por la
qgue se alimenta el sélido y a la que hay conectada una valvula de despresurizacion para
despresurizar el sistema antes de realizar la recarga. La tolva esta fabricada en laminas de
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acero inoxidable AISI 316 de 4 mm de espesor, dobladas y soldadas. Los planos pueden ser
consultados en [ANEXO Il], asi como el disefio de la misma en la [Memoria de célculo] del
presente documento.

Figura 2.4. Tolva de carga

Tolva de alimentacion: la tolva de alimentacidén es la encargada de alimentar el tornillo

dosificador de sdlido. Se trata de un depdsito troncocdnico en el que la parte cilindrica tiene
una altura y diametro de 500 mm, mientras que el tronco de cono es de 250 mm de alturay 80
mm de base menor (ver figura 2.5). En este caso el volumen de la tolva es de 115 litros frente a
los 100 litros de la tolva de carga. La diferencia de volimenes se ha fijado para evitar una
sobrecarga, o rebose, de la tolva de alimentacion. La tolva estd fabricada con laminas de acero
inoxidable AISI 316 de 4 mm de espesor, dobladas y soldadas. Los planos pueden ser
consultados en [ANEXO 1] asi como el disefio de la misma en la [Memoria de célculo] del
presente documento.

Figura 2.5. Tolva de alimentacidn

La tolva de alimentacidon necesita un indicador de bajo nivel de carga que permita
determinar cudndo realizar la recarga. Para esta medida se barajaron dos opciones: el detector
de nivel o la ventana transparente. El detector de nivel fue rechazado porque la mayor

33



CAPITULO Il MEMORIA DESCRIPTIVA

simplicidad de la ventana transparente dado que para una planta piloto de las dimensiones del
FLETGAS no se es necesario monitorizar cada uno de los parametros de control. Por lo tanto el
disefio de la tolva presenta una ventana de metacrilato de 2 cm de espesor que funciona como
visor, indicando al operario la necesidad de recarga.

Vdlvulas de descarga de sdlido: la conexion entre la tolva de carga y de alimentacion se

consigue mediante el conjunto de dos valvulas, una de tajadera y otra de bola. El objetivo de
estas valvulas es descargar el sélido contenido en la tolva de carga en la tolva de alimentacion
e independizar las presiones de ambas tolvas. En contacto con el sélido contenido en la tolva
de carga se instala la valvula de tajadera debido a su mayor resistencia al ensuciamiento v,
bajo esta, la valvula de bola, necesaria para asegurar la estanqueidad. Ambas valvulas son de
acero inoxidable DN 50.

Flexible metdlico: el conjunto tolva de carga-valvulas es necesario desacoplarlo de la tolva

de alimentacién para evitar que su peso descanse sobre la bascula y alcance el rango maximo
de medida. Por otro lado es necesario desacoplar el dosificador del reactor para evitar el
efecto de la dilatacion de éste ultimo que afectaria a la medida del peso de sélido alimentado.
Esto se consigue mediante la implementacion de dos elementos flexibles que unen la tolva de
carga y la de dosificacién y el tornillo dosificador con el reactor, respectivamente. Este
elemento estd fabricado en acero inoxidable AISI 316 trenzado, tiene un didametro de 3" vy
presenta un factor de dilatacion longitudinal elevado.

Rotdmetro de aire: tal y como se menciond anteriormente es necesario suministrar un

caudal constante de aire a la tolva de dosificacién para asegurar que no existe retro-flujo del
gas de gasificacion. Para ello se emplea un dispositivo ya empleado con anterioridad para el
mismo fin compuesto por un rotdmetro con valvula de ajuste encargado de fijar el caudal de
aire aportado de la linea de aire de alimentacion al lecho fluido. El rotdmetro empleado es de
bajo caudal ya que el objetivo que se persigue es asegurar que el flujo de gas se produce en el
sentido tolva-reactor y no a la inversa.

Dosificador: el dispositivo dosificador es el encargado de alimentar el sélido con el caudal
deseado por el operario. Consta de un motor acoplado a un engranaje que mueve unas paletas
antibévedas y un tornillo dosificador. Tanto las paletas como el tornillo estan fabricados en
acero inoxidable AISI 316. El tornillo es una hélice hueca de 40 mm de didmetro y 300 mm de
longitud. Posee sendas bridas que permite su conexién a la tolva de alimentacién, asi como, al
reactor. El motor, trifdsico con 0,25 KW de potencia, posee una reductora mecanica de
actuacién manual que permite cierta regulacion del caudal, sin embargo para un control mas
preciso del caudal alimentado se ha instalado un variador de frecuencia que sera controlado
manualmente por el operario. Con objeto de facilitar el cambio de frecuencia alimentada al
motor el variador se instalard en la planta baja de la planta donde se encuentra también el
puesto de monitorizacion.

Balanza: la balanza es la encargada de registrar de forma continua el peso del conjunto
tolva de alimentacién-dosificador. Se trata de una plataforma monocélula con estructura
tubular en acero, plato en acero inoxidable y célula en aluminio, con proteccién IP65. El plato
de pesada presenta una geometria cuadrada de 800 mm de lado y su altura total es de 190
mm. Incluye un visor multifuncién que indica al operario el peso del sélido y tiene una salida
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analdgica de 4-20 mA que es recogida por el sistema de adquisicion de datos. El peso maximo
para el que esta disefiada la balanza es de 600 Kg mientras que el error maximo asociado a la
medida es de 10,2 Kg.

Para el sistema de pesaje se barajo la posibilidad de utilizar un sistema basado en células de
carga como el dispositivo del gasificador actual. Sin embargo, el mayor coste del dispositivo y
los problemas de espacio de la planta decantaron la decisidn hacia la instalacion de la bascula
antes descrita.

2.2. Mddulo de alimentacion de agente fluidizante

El agente fluidizante con el que se alimenta el lecho fluido del reactor son mezclas de aire y
vapor de agua en proporciones que pueden variar. Por lo tanto el sistema de alimentacidn
debe permitir el control independiente de los caudales de aire y vapor (realmente se alimenta
agua que sera vaporizada posteriormente). A continuacion se analizan en detalle las lineas de
alimentacién de aire y vapor. Ambas lineas son independientes y confluyen ya en el pre-
calentador que se aloja dentro del horno del reactor donde el agua es vaporizada y la mezcla
aire/vapor calentada.

- Linea de alimentacion de aire

La figura 2.6 presenta el diagrama P&I de la linea de alimentacién de aire para el lecho
fluido. Como puede verse la linea se sub-divide en un médulo que alimenta aire y otro que
permite alimentar el nitrégeno contenido en dos botellas de nitrégeno. La funcién del
nitrégeno es doble, por un lado se usa para purgar el sistema de gases combustibles en caso
de incidencia en la planta y, por otro lado, ser utilizado durante el proceso de parada para
enfriar el sistema.

Presurizacion de
a —» alimentador de

A sistema de

adquisicion _
| combustible
Linea aire @ ‘ —
-
comprimido [ F > Precalentador
V-mrl ME-1 V-1
Botella d V2
otella de
o ﬁ@@:
nitrégeno
V-mr2
Botella d 2 V3
otella de ‘
nitrégeno [
V-mr3

Figura 2.6. Mddulo de alimentacién de aire/nitrégeno
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El aire necesario para el proceso se toma se la linea de aire comprimido de la planta piloto.
Dicha linea se encuentra a una presién de 8 bares y es alimentada por un compresor
compartido con el resto de instalaciones que consumen aire comprimido. Una alternativa que
se considerod a la alimentacion con aire comprimido fue la instalacion de una soplante para uso
exclusivo en la planta FLETGAS. Esta segunda opcién permite independizar el aporte de aire del
resto de consumidores sin embargo esta opcién fue descartada. Los motivos para su descarte
fueron econdmicos (adquisicion de la soplante) y técnicos. Dentro de estos Ultimos es de
destacar el hecho de que, incluso cuando otros consumidores estén requiriendo aire, la
presion de la linea serd mas que suficiente para las necesidades de la instalacion, siendo el
caudal maximo de aire que suministra el compresor de 281 m*/h, quedando como Unico
problema el control preciso del caudal.

Para controlar el caudal de aire alimentado al sistema se utiliza un mass-flow (MF-1). Este
sistema fue elegido frente al rotametro por el motivo apuntado anteriormente, el control
preciso (y automatico) del caudal de aire. En el caso del mass-flow, dado que el control del
caudal se realiza automaticamente, el sistema reacciona a las variaciones en la presién del
proceso (variaciones que son de esperar en el sistema FLETGAS) asegurando que se alimenta el
caudal consignado. El Unico requerimiento es que la presion de la linea de aporte sea de 2-3
bares, extremo que esta asegurado haciendo uso de la linea de aire comprimido.

Un mass flow (mass flow controller, MFC) es un dispositivo utilizado para medir y controlar
el flujo de fluidos. EI MFC esta equipado con un sistema de control en bucle cerrado. Su
principio de funcionamiento es el siguiente: el operario proporciona una sefial de entrada o
punto de consigna al dispositivo. Este ultimo compara dicha sefial con el valor determinado
por el sensor de flujo de masa y ajusta la valvula proporcional en consecuencia para lograr el
caudal requerido. Finalmente el mass flow emite una sefial de tensién correspondiente a la
tasa de flujo medida que es recogida por el pertinente sistema de adquisicién de datos.

La tabla 2.3 presenta un listado de los equipos que componen el médulo de alimentacién
de aire/nitrogeno al lecho fluido donde se indica el fabricante/modelo del mismo y sus
caracteristicas principales.

EQUIPO FABRICANTE/MODELO CARACTERITICAS
. Omega Rango de presion:
Manorreductor de aire
B07-202-A1KA 0,5-10 bares
Manorreductor de o Rango de presion:
L, Air Liquide
nitrégeno 0-4 bares
Omega Rango de caudal:
Mass-flow
0-1000 SLM 0-1000 SLM

Diametro: 4" (valvula de bola)

Vilvula de corte - . o
Presién maxima: 10 bares

Tabla 2.3. Lista equipamiento mddulo de alimentacién de aire/nitrégeno
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A continuacidn se analiza en detalle cada uno de estos equipos.

Manorreductor de aire: debido a la alta presidon de la linea de aire, 8 bares, es necesario el

empleo de un manorreductor para regular la presidn requerida por el mass-flow. El modelo de
manorreductor adquirido dispone de una salida para condensados ya que, aunque el gas de la
linea no contiene condensados, el mass-flow puede dafiarse si alguna incidencia en el
compresor provocada la presencia de agua en la linea. El rango de presiones de salida del
manorreductor instalado es de 0,5-10 bares.

Manorreductores de nitrdgeno: los manorreductores instalados en las botellas de nitrégeno

tienen como funcién reducir la presion desde la presion de la botella a la presidon de descarga y
serdn utilizados para como valvulas de regulacién para alimentar este gas cuando sea
necesario.

Mass-flow: para controlar el caudal de aire alimentado al sistema se utiliza un mass-flow.
Este equipo se ha elegido con el fin de mantener constante el caudal de consigna a pesar de las
variaciones de presidn que pueden tengan lugar en el sistema. Este dispositivo permite
alimentar un caudal de aire en el rango 0-1000 SLM con un error maximo de + 1,5% de la
escala. Para monitorizacién del caudal alimentado el equipo dispone de una salida analégica 0-
5V que se registra mediante el sistema de adquisicidn de datos instalado.

Vdlvulas de corte: para aislar diferentes zonas del circuito se han instalado tres valvulas de

corte (de bola) en la instalacion (V-1 — V-3). La funcion de la valvula V-1 es proteger el mass
flow cuando se alimenta exclusivamente nitrogeno ya que este dispositivo es sensible a la
presion en la linea de descarga cuando no esta en funcionamiento. La funcion de las valvulas
V-2 y V-3 es permitir el cambio de botellas de nitrégeno durante la operacién sin peligro de
retroceso de gas.

Conducciones y conexiones: (material, didmetros, velocidad, etc...): teniendo en cuenta que

el caudal de aire de fluidizacidon alimentado es, aproximadamente, 17 Nm?/h (7 m*/h, a
temperatura ambiente y 2,5 atm de presidén) y estableciendo como criterio de disefio una
velocidad del gas por las conducciones de 13 m/s, se ha seleccionado un didmetro de tuberias
de %”. Las tuberias son de acero inoxidable AISI 316. La conexidn con el tubo pre-calentador
del primer médulo de reaccidn, de 2” de didmetro, se realiza mediante una pieza de
adaptacion.

- Linea de alimentacion de agua

La figura 2.7 presenta el dispositivo encargado de dosificar el agua necesaria para producir
el vapor que forma parte del agente fluidizante. El agua utilizada sera desionizada para evitar
la acumulacion de depdsitos en el precalentador al que se alimenta. El agua se carga en un
depdsito (E-1) que permite ser rellenado durante la operacidn, a éste se le acopla el tubo de
dosificacion que usa la bomba peristéltica (E-2) para dosificar. Este tubo de dosificacion va
acoplado a otro tubo metdlico que es el que conecta con el pre-calentador del primer médulo
de reaccion donde tiene lugar el cambio de fase.
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m\ ; P  Reactor
E-1 E-2

Figura 2.7. Médulo de alimentacién de vapor
La tabla 2.4 presenta un listado de los equipos que componen el médulo de alimentacién

de vapor al lecho fluido donde se indica el fabricante/modelo del mismo y sus caracteristicas
principales.

EQUIPO FABRICANTE/MODELO CARACTERITICAS
L. Vidrafoc ) )
Depésito Capacidad: 25 litros
1359-J/3
o Dinko Para tubo dosificacion 6,4 mm
Bomba peristaltica . .
D-25-V Caudal min y max: 3-15 |/h
. Dinko »
Tubo dosificacion S Diametro: 6,4 mm

Tabla 2.4. Lista equipamiento mddulo de alimentacidn de vapor

A continuacion se analiza en detalle cada uno de estos equipos.

Depdsito: el depdsito es el encargado del almacenamiento del agua para su posterior
alimentacidn al sistema. Esta fabricado en plastico y dispone de un grifo con una valvula al que
ird acoplado el tubo de dosificacion. Tiene una capacidad de 25 litros. Como precaucion se ha
instalado a una cota superior de la bomba para evitar que se produzca el descebado de Ia
misma.

Bomba peristdltica: la bomba peristaltica tiene como funcién alimentar el caudal de agua

requerido al sistema. Dado que la diferencia de presiéon entre el punto de descarga de la
bomba y el punto de aporte puede exceder los 2 bares se ha seleccionado una bomba
peristdltica con cabezal de tres rodillos. El control del caudal de agua se realiza manualmente
en el display del dispositivo. El caudal maximo que es posible suministrar con este dispositivo
depende del tubo de dosificacién que se inserte en el rodete de la bomba. El tubo adquirido
para acoplar a la bomba peristaltica tiene un didmetro interior de 6,4 mm lo que permite
alimentar caudales en el rango 3-15 I/h con un error de + 1% de la escala. Dicho tubo puede
ser substituido de necesitarse caudales inferiores o superiores a los que es capaz de
suministrar.
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2.3. Modulo de alimentacidon de aire secundario

La figura 2.8 presenta el diagrama P&l de la linea que alimenta el aire (o aire enriquecido) al
segundo mddulo del reactor donde se quemaran parcialmente los gases producidos en el
lecho fluido. Al igual que en mddulo de alimentacion de agente fluidizante el aire se toma de la
linea de aire comprimido ubicada en la planta piloto y para controlar el caudal se utilizara otro
mass-flow. Sin embargo en este caso el aire que se alimenta debe estar enriquecido hasta el 21
y 40% de O,. Para enriquecer el aire se dispone de un rack de seis-ocho botellas de oxigeno
técnico (99,95%) conectadas a un sistema manual de control de caudal que utiliza un
rotdmetro como indicador.

Dado que la mezcla de aire enriquecido debe introducirse a una temperatura aproximada
de 400°C, es necesario calentarla antes de la inyeccidon. Con este propésito se ha instalado una
resistencia calefactora controlada por un lazo cerrado de control.

A sistema de

; adquisicion Res-1
Linea aire @ ‘ E— '
comprimido [ [ > Médulo 2
V-mr3 ME-2 V-4 |
V-5 T
! |
Rack de @ — |
oxigeno D L ﬁ&ﬂ} ‘ ”i
V-mr4 R-1 V-mr5 |
|
|

~ Asistema de
adquisicion

Figura 2.8. Mddulo de alimentacién de aire secundario

La tabla 2.5 presenta un listado de los equipos que componen el médulo de alimentacién
de aire secundario donde se indica el fabricante/modelo del mismo y sus caracteristicas
principales.
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EQUIPO FABRICANTE/MODELO CARACTERITICAS
Omega ion:
Manorreductor aire E Rango de presion:
B07-202-A1KA 0,5-10 bares
Omega Rango caudal: 0-500 SLM
Mass-flow 0-500 SLM Error: £ 1,5% Escala
Manorreductores Wika Rango presion:
Oxigeno 0-4 bares
Rotimetro Tecfluid Rango de caudal (25°C, 1 bar):
2150 0-40 NL/min
. . Electricfor .
Resistencia FOR-22-ED-2 Potencia: 7 KW
Termopar Tc Direct Tipo: K
Omron
PID E5CSV -

Didmetro: %" (valvula de bola)

Valvulas de corte - ., L
Presion maxima: 10 bares

Tabla 2.5. Lista de equipamiento mddulo de alimentacién de aire secundario

A continuacion se analiza en detalle cada uno de estos equipos.

Manorreductor aire: ver Seccion “mddulo de alimentacion de agente fluidizante”.

Rack y manorreductor oxigeno: para enriquecer el aire se toma el oxigeno de un rack de

botellas instalado en la planta piloto. Este rack admite un mdaximo de ocho botellas y dispone
de un conmutador manual para alimentar el gas contenido en cuatro botellas mientras que las
cuatro no operativas puedan ser manipuladas (recambio de botellas en pruebas largas). La
presidon a la descarga del rack queda fijado por dos manorreductores, uno de ellos aguas abajo
del rotdmetro, y el otro aguas arriba del mismo. Esta disposicién de manorreductores permite
fijar una presion en el rotametro igual a la que estd calibrado no siendo necesaria ninguna
correccion.

Mass-flow: ver Seccién “mddulo de alimentacion de agente fluidizante”. La Unica diferencia
de este mass-flow respecto al utilizado para alimentar el lecho fluido es el rango de caudal que
en este caso es de 0-500 SLM siendo el error de medida de + 1,5% de la escala.

Rotdmetro: la medicién del caudal de oxigeno aportado al sistema se lleva a cabo mediante
la instalacion de un rotametro. El rango de caudal disponible es de 0-40 NI/min, a unas
condiciones de calibracion de 25 °Cy 1 bar.

Para la alimentacion de oxigeno se considerd utilizar un tercer mass-flow encargado de
controlar el caudal del mismo. Sin embargo debido al elevado coste asociado a este tipo de
equipos se ha optado finalmente por mantener el rotametro ya implantado. En el caso de que
las variaciones de presion que se produzcan en el reactor afecten significativamente al caudal
consignado en el rotdmetro puede estudiarse substituirlo por otro dispositivo mass-flow.
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Resistencia de precalentamiento: la resistencia es la encargada de elevar la temperatura del

aire/aire enriquecido antes de su inyeccidon al segundo modulo del Fletgas. La potencia de la
resistencia es de 7 KW y va introducida dentro de una carcasa calorifugada. En este dispositivo
el gas tiene un contacto directo con el elemento calefactor. La temperatura de salida del aire
se controla mediante un lazo cerrado de control. Para monitorizar y registrar la temperatura
de salida del aire y poder enviar la seial al PID se emplea una sonda termopar de doble hilo. A
su vez, la resistencia tiene un termopar insertado que realiza la funciéon de alarma por
sobrecalentamiento.

Dicho dispositivo esta constituido por 3 pares de resistencias en forma de U y permite dos
posibilidades de conexién tal y como muestra la figura 2.9.

1 2 1 2
F R
5 6 (
7 8
S
9 10 &
N
T
Configuracion A Configuracion B

Figura 2.9. Configuraciones de la resistencia

Ambas configuraciones se basan en puentes simples y dobles entre pares de resistencias.
En la configuracién A existen puentes simples en los nexos 1-11, 3-9 y 5-7 y puentes dobles en
los nexos 2-4-6 y 8-10-12 mientras que en la configuracién B, los puentes simples se localizan
entre 2-4, 6-8 y 10-12 y los dobles entre 1-5-9 y 3-7-11. Esta ultima resulta mas eficiente en
cuanto a potencia, ya que estan involucradas las tres fases que a su vez, alimentan puentes
simples de dos resistencias en paralelo. Al ser la configuracion B de mayor potencia permite
alcanzar una mayor temperatura en el aire de alimentacién secundaria, siendo por tanto, la
disposicion elegida.

Vdlvulas de corte: para independizar las lineas de aire y oxigeno y prevenir el deterioro de

los equipos cuando una de las lineas no esta en uno se instalan dos valvulas de corte (bola) de
%” de didmetro.

Conducciones y conexiones: (material, didmetros, velocidad, etc...): teniendo en cuenta que

el caudal de aire secundario alimentado es, aproximadamente, 11 Nm3/h (12 m>/h a una
temperatura de 400 °C y 2,3 atm de presidn) y estableciendo como criterio de disefio una
velocidad del gas por las conducciones de 13 m/s, se ha seleccionado un didmetro de tuberias
de %”. Las tuberias son de acero inoxidable AISI 316.
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2.4. Médulo de salida de gases

Los gases producidos en el reactor pueden contener una elevada concentracién de
particulas y alquitranes (aparte de otros contaminantes) que deben ser eliminados de la
corriente gaseosa previamente a su emision. Ademads el propio gas de gasificacidon, dada su
composicion, debe ser quemado para evitar problemas ambientales, de salud o, simplemente,
molestias en las instalaciones de la Escuela Superior de Ingenieros. Con este fin se ha disefiado
un sistema de salida de gases en el que encontramos dos equipos fundamentales: un ciclén
que reduce la carga de particulas de la corriente gaseosa que sale del reactor y una cdmara de
combustién que quema completamente el gas producto.

La figura 2.10 presenta el diagrama P&I de la linea de salida desde el ciclon (E-1) hasta su
emisién por chimenea (sin quemar) o su alimentacién a la cdmara de combustién. La descarga
de sélidos del ciclén estad conectada a un sistema de doble tolva que permite sacar cenizas del
sistema durante la operacién. La distancia que separa al ciclén, ubicado en la primera planta,
del sistema de valvulas que conmuta entre la salida del gas por chimenea y la salida a través de
la cdmara de combustidén (ubicado en la tercera planta) es de cinco metros aunque esta
distancia no se aprecie en la figura 2.10. A la salida del ciclén en una de las tuberias que
componen la linea de salida se ha instalado una toma embridada para poder realizar el
muestreo de alquitranes mediante el método basado en disolventes y mediante el método
SPA ademas de posibilitar el muestreo de gas con jeringa.

La medicion de caudal de gas se efectlia mediante una tobera (Th-1) insertada en la tuberia
de salida de gases antes de su combustion.

A sistema de

adquisicion
S
|
‘/VLV\\
\I-2/
Ao A J ~ A chimenea
V-3 V-4
Reactor
To-1 Co-1
I - -
v-1 ) i |
N |
\ / To-2 )
A camara
°L comb.

V-11

Figura 2.10. Médulo de salida de gases
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El sistema de vélvulas de salida del gas (V-3 — V-11) fue construido con anterioridad a la
construccién de la planta piloto FLETGAS y ha sido aprovechado para un nuevo uso. Durante la
operacion las valvulas V-3 — V-9 permanecen en una posicién fija quedando en manos del lazo
de control Co-1 — V-10 — V-11 la direccion que seguira el gas de salida. La posicién durante la
operacion de las valvulas V-3, V-4 y V-6 es cerrada mientras que las valvulas V-5, V-7, V-8 y V-9
permanecerdn abiertas. El conmutador Co-1 actia de modo que cuando cierra una de las
valvulas sobre las que actua abre la otra vélvula, de este modo el gas siempre tiene una salida
(chimenea o cdmara de combustion).

La salida del gas sin combustionar a través de la chimenea se contempla Unicamente en dos
escenarios: durante la etapa de calentamiento de la planta o debido a problemas puntuales en
la cdmara de combustidn. El sistema de control de la cdmara de combustién que actta sobre
Co-1 es independiente y, en caso de malfuncionamiento de la cdmara de combustidn (ausencia
de llama), el sistema bypasea automaticamente la cdmara emitiendo el gas por la chimenea.

La figura 2.11 presenta el diagrama P&l de la instalacion de la cdmara de combustién. La
instalacion completa fue disefiada y construida por la empresa “Equipos de Combustion” para
la combustion del gas producido en la planta piloto de gasificacién en lecho fluido existente. La
camara de combustidon consta de un quemador de gas propano alimentado por un rack de
botellas ubicadas en el exterior del edificio de la planta y por aire procedente de una soplante.

Dado que el rack de botellas de propano consta de 10 de botellas de 35 Kg cada una y que
el gasto maximo de propano de la cdmara es de 8 Kg/h, el tiempo de autonomia minimo es de
44 horas. La temperatura maxima de la cdmara es de 800°C.

de gases gases

Linea de salida Emisién de

P-2
V-8 ?
Linea de aire S E :
E-2 VN-3
p-1 |
o1y B B Y T
Gas propano |tk ap—+¥—555k ‘
V-1 VN-1 V-2 V-12
Cuadro

Figura 2.11. Médulo camara de combustién
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La tabla 2.6 presenta un listado de los equipos que componen la salida de gases donde se
indica el fabricante/modelo del mismo y sus caracteristicas principales.

EQUIPO FABRICANTE/MODELO CARACTERITICAS

Diametro: 110 mm
Cicléon Rosex Ventrada: 20 M/s; Deorte: 10 pm
AP (350 °C): 156 mmca

Tolvas recogida de cenizas Instalacidon-Gasificador actual Capacidad: 10 litros
. . Orbinox Presién maxima:
Valvulas de tajadera EX P 10 bares
TC-Direct .
Termopar 12-K-300-125-3.02ID Tipo: K
Omron
PID E5CSV i
Traza de calor CRN Tecnopart Temperatura maxima: 450 °C
HSS2 - 250 Potencia: 250 W/m
. B:0,616
Eipsa )
Tobera seelielEm Dgargant;:). 33,73 mm
AP (350 °C): 17 mmca
. ., KIMO Rango de presion:
Medidor de presion CP115-A0 0-100 mbar

Temperatura: 800 °C
Equipos de combustién S.L Capacidad: 315 |
Potencia max: 92 Te/h

Camara de combustion y
accesorios

Tabla 2.6. Lista equipamiento mddulo de salida de gases

A continuacion se analiza en detalle cada uno de estos equipos.

Ciclon: el ciclon ubicado a la salida del reactor tiene como funcién reducir la carga de
cenizas del gas de gasificacion antes de su combustién en la cdmara. Bajo el cuerpo del ciclén
se coloca un sistema de tolvas que recogen las particulas sélidas capturadas.

Para el disefio del ciclén (ver figura 2.12) se ha tomado un caudal de salida de gas de
gasificacion de 106 m*/h a 350°C. Dicho caudal se ha impuesto en base a una simulacién
realizada en Aspen para unas condiciones de operacién determinadas. El didmetro de corte
seleccionado para su disefio es de 10 um vy la velocidad de entrada de gas es de 20 m/s. La
pérdida de carga del ciclon es de 156 mmca a 350 °C. En base a estos datos se ha
dimensionado el ciclén dando como resultado el disefio detallado en la [Memoria de célculo]
del presente documento. Los planos referentes al mismo pueden ser consultados en el [ANEXO
[1]. El material en el que se ha fabricado es acero inoxidable AISI 316. El ciclén, al presentar una
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boca de entrada cuadrada, lleva incorporada una pieza de adaptacién que permite la unién de
este ultimo con el tubo de salida de gases del reactor.

Figura 2.12. Ciclén

Traza de calor: el cable calefactor tiene como mision mantener la temperatura en toda la
linea de salida de gases para evitar la condensacién de los alquitranes originados presentes en
el gas. Este va enrollado a la tuberia y es controlado mediante un lazo cerrado de control que
asegura que la temperatura en la linea es superior a 350 °C. El termopar que mide la
temperatura para el lazo de control se ubica en la tercera planta de la instalacién antes de la
bifurcacién (hacia chimenea o cdmara de combustidn) de la salida del gas.

La longitud total estimada es de cable calefactor es de 30 metros, distribuido en cables de 2
metros acoplados a cada tramo de tuberia. La potencia de estos dispositivos es de 250 W/m
por lo que la instalacion completa encendida consumiria un total de 7500 W. La temperatura
maxima que son capaces de soportar es de 450 °C.

Medidor de caudal: con el objetivo de determinar el caudal de gas producido se barajaron
varias posibilidades: (1) placa de orificio, (2) Venturi y (3) tobera insertada en la tuberia. Dado
el factor de ensuciamiento que presenta la placa de orificio, esta opcidn fue descartada de

inmediato ya que el gas lleva consigo particulas arrastradas que pueden originar problemas de
atasco al emplear dicho equipo. La segunda de las opciones es bastante atractiva ya que los
Venturi no presentan excesivos problemas al trabajar con gases sucios, ademas de tener una
pérdida de carga muy pequefia. Sin embargo, segln la normativa estos equipos se emplean
cuando se opera con nimeros de Reynolds mayores a 50.000 [ASTM A53/A53M, 2012]. En
este caso el numero de Reynolds es de aproximadamente 17.000, por lo que esta opcidn
gueda descartada. La ultima de las opciones permite trabajar con gases sucios y nimeros de
Reynolds menores, teniendo una pérdida de carga mayor que los Venturi pero también un
coste mas reducido que estos ultimos, motivos por los cuales es finalmente la opcidn elegida.
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La tobera (ver figura 2.13) es de tipo radio largo, con una relacion entre didmetros de 0,616,
siendo el didametro de descarga de 33,73 mm. La pérdida de carga que introduce el equipo es
de 17 mmca a 350 °C. La tobera es de acero inoxidable AISI 316 y va incorporada en un tramo
de tuberia mediante horquillas de sujecion tal y como muestra la figura 2.14. Los planos
referentes a la misma pueden consultarse en el [ANEXO Il].

Figura 2.13. Tobera

Figura 2.14. Sujeccion tobera-tuberia

Cdmara de combustion: en esta cdmara entra el gas a incinerar a una temperatura de
3009C, para ser quemado a una temperatura de 800°C usando propano como combustible. La
camara (ver figura 2.15) opera a una presion de 250 mmca. Como puede comprobarse en el

[ANEXO II] y en el proyecto técnico de la cdmara de combustién [ANEXO 1V], ésta tiene forma
cilindrica con final en tronco de cono. El quemador del que dispone es de baja velocidad con
entrada de aire y gas separados, impidiendo el retroceso de la llama.
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Figura 2.15. Cdmara de combustién

La alimentacién de aire se realiza por medio de un ventilador centrifugo de media presién.
La linea de aire es de acero inoxidable con un didmetro de 4”. Dicha linea cuenta con una
valvula de mariposa que permite regular el caudal de aire que se alimenta a la cdmara de
combustién. Para favorecer la combustién, parte del aire introducido se mezcla con el biogas
antes de su inyeccién, mientras que el resto del aire se alimenta a la zona del quemador como
aire primario. En caso de malfuncionamiento el equipo estd dotado con un sistema de
seguridad que permite el purgado con aire y el corte de aporte de gas combustible.

La camara de combustion esta calorifugada dado que ésta no cuenta con refractario
interno. El calorifugado estda compuesto por una capa de manta de fibra cerdmica Fiberfrax,
consistente en un fieltro semirrigido de lana de fibra ceramica refractaria aglomerada de 50
mm de espesor. Sobre el aislamiento se dispone una segunda capa de mantas Roclaine de 100
mm de espesor, consistente en un fieltro semirrigido de lana de roca basaltica aglomerante
con ligante sintético, cosida por una de sus caras a un soporte de tela metalica galvanizada. A
continuacién se dispone una tercera capa del mismo aislante anterior de espesor 100 mm vy
finalmente una cuarta capa de éste ultimo de 50 mm de espesor. Como proteccién exterior se
realiza la cubricién total con chapas de aluminio liso de 0,8 mm de espesor, perfectamente
curvadas, bordoneadas, machihembradas, perforadas y sujetas con tornillos rosca chapas,
formando fondos bombeados y/o cdnicos, tapas planas engatilladas o cajeados especiales en
las superficies irregulares del equipo.

Para una informaciéon mas detallada del funcionamiento y los componentes de la cdmara de
combustién se consultar el proyecto técnico elaborado por la empresa constructora [ANEXO
IV]. Cabe afiadir que el equipo en cuestidn tiene un protocolo propio para efectuar el
arranque, parada y mantenimiento del mismo que puede ser consultado en el [ANEXO V].

Conducciones y conexiones: (material, didmetros, velocidad, etc...): teniendo en cuenta que

el caudal de gas de sintesis de salida es, aproximadamente, 51 Nm?3/h, su temperatura de
350°C y estableciendo como criterio de disefio una velocidad del gas por las conducciones de
13 m/s, se ha seleccionado un didmetro de tuberias de 2”. Las tuberias son de acero inoxidable
AlS| 316.
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2.5. Médulo de adquisicién

Todas las sefiales emitidas por los equipos e instrumentos que componen la planta son
recogidas por el sistema de adquisicién de datos para su registro y monitorizacion. El sistema
de adquisicién adquirido es el modelo “i-NET 555” cuyo fabricante es Omega. Dicho sistema
consta de un médulo base con ranuras para implementar hasta cuatro tarjetas de adquisicion.
En el sistema implantado se emplean tres tarjetas de adquisicion provista de suficientes
canales para registrar todas las sefiales de la planta. Una de las tarjetas es capaz de registrar
8/16 canales y las otras dos 10/20 cada una, segun sean diferenciales o simples. El hardware se
conecta al ordenador mediante un puerto usb y posee un software propio donde todas las
sefiales quedan registradas en formato Excel.

En la Tabla 2.7 se resumen las sefales que van a ser registradas en el sistema de

adquisicién.
EQUIPO/INSTRUMENTO TIPO DE SENAL MODULO
Bascula 4-20 mA Simple Alimentacion de sélido
Al -
Mass flow aire 0-5V Diferencial ‘|n‘1entaC|o[1 de agethe
fluidizante (Linea de aire)
Bomba peristaltica 0-10V Diferencial A.I|r?1entaC|o'n de agente
fluidizante (Linea de agua)
Mass flow 0-5V Diferencial Alimentacion <.je aire
secundario
Termopar K Diferencial Alimentacion (.je aire
secundario
Reactor
Termopar K Diferencial
P (Pre-calentador)
Termopar K Diferencial Reactc?r‘ (Zo.n’a
devolatilizacién)
Reactor (Z
Termopar K Diferencial eac o.r'( o'rla
devolatilizacién)
Termopar K Diferencial Reactor
(Zona transporte)
Reactor
Termopar K Diferencial .
P I ! (Lecho fijo)
React
Termopar K Diferencial (Lessg ]?i;o)
. . React
Termopar K Diferencial (Leisf) gjro)
Reactor
Termopar K Diferencial .
P (Lecho fijo)
Medidor d io
ed! .or € r.)resmn 4-20 mA Simple Reactor
diferencial
Medidor d io
ed! .or € r..vresmn 4-20 mA Simple Reactor
diferencial
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Medidor de presion

diferencial 4-20 mA Simple Reactor
Medidor de presion . Salida de gases
diferencial 4-20mA S (Tobera)
Termopar K Diferencial Salida de gases
P (Cable calefactor)
. . Salida de gases
Termopar K Diferencial o —
Sefial armario analizador 4-20 mA Simple Andlisis de gases
(CH,4)
e 4-20 mA Simple Andlisis de gases
(co)
Sefial armario analizador 4-20 mA Simple Analisis de gases
(CO,)
Aal " I
Sena arma(:o)ana LR 4-20 mA Simple Analisis de gases
2
Sefial arma(go)anallzador 4-20 mA Simple Analisis de gases
2

Tabla 2.7. Seiiales registradas en el sistema de adquisicion

2.6. Sistemas de analisis del gas

El sistema de andlisis del gas producido estd compuesto por dos analizadores diferentes.
Uno de los dispositivos es un armario analizador de gases que cuantifica la concentracion de
los principales gases permanente (O,, H,, CO, CO, y CH,) presentes en el gas producto (la toma
del gas estd en la linea de salida). El segundo dispositivo de analisis es un micro cromatdgrafo
gue permite cuantificar los compuestos anteriores y, ademas hidrocarburos de 2 y 3 carbonos
asi como nitrégeno.

Armario analizador: se trata de un equipo que muestrea y analiza en continuo un caudal de

3.5-4 litros de gas producto por minuto. Tiene la capacidad de analizar hasta 6 compuestos
gaseosos mediante dos moédulos de medicidn. Para ello hace uso de técnicas de anadlisis como
NDIR (infrarrojo no dispersivo) y el NDUV (ultravioleta no dispersivo). Estos mdédulos son
miden:

- Concentracién de CO, CO,, O,y CH, (NDIR)
- Concentracion de H2 (NDUV)

Cada médulo del armario dispone de una salida 4-20 mA por cada componente analizado
de forma que la concentracién del gas de salida puede ser monitorizada.

Para evitar el ensuciamiento interno del armario analizador producido por los alquitranes
presentes en el gas de gasificacién se ha instalado a la entrada del dispositivo un sistema de
limpieza del gas muestreado basado en el borboteadores con disolventes (aceite e
isopropanol) de limpieza a baja temperatura (0 °C).
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Cromatdgrafo: el cromatdgrafo analiza mediante detectores de conductividad térmica los
gases permanentes mas abundantes en el gas de gasificacion: O,, H,, CO, CO,, CH,4, N,, C,Hg,
C,H., C,H,, Cs. El equipo requiere una calibracién previa cada vez que es apagado y, cada cierto
numero de andlisis, es conveniente realizar un acondicionamiento del dispositivo para limpiar
de impurezas las columnas.

Este dispositivo realiza un analisis cada 4 minutos aproximadamente si se programa aunque
durante la operacion de la planta se realizaran analisis en modo manual de las muestras
tomadas con las jeringas con sello de gas en diferentes puntos del reactor. El equipo se
controla desde un ordenador de dedicacidon exclusiva donde los resultados de los analisis
pueden ser volcados en formato Excel.

2.7. Reactor

El disefo del reactor del proceso de gasificacidén en tres etapas FLETGAS es el resultado de
estudios fluido-dindmicos [Gémez-Barea, 2010b] y de simulaciones del proceso realizadas en
ASPEN [Nilsson, 2012], [Fuentes-Cano, 2013]. Desde su concepcién inicial el disefio ha sido
modificado sustancialmente para mejorar el flujo de sdlidos o para simplificar la compleja
disposicidn inicial de las diferentes etapas. Analizar la evolucion en el disefio del reactor no es
el objetivo del presente documento aunque dicha evolucion puede analizarse en la
documentacién generada durante la realizacion del proyecto FLETGAS que contiene
planteamientos conceptuales de lo que seria el reactor que aqui se describe.

En la figura 2.16 se presenta un diagrama P&l del reactor. Como puede verse el sistema
consta de dos mddulos principales donde se produce el proceso de gasificacidén en tres etapas.
El primer mdédulo esta formado por el lecho fluido donde se produce la devolatilizacion del
combustible y por el sistema de precalentamiento del agente fluidizante. Este mddulo cuenta
con un horno programable que permite seleccionar la temperatura de operacion.
Originalmente el sistema de transporte de sélidos de una camara a otra fue disefiado como un
maodulo independiente, sin embargo en el disefio final se ha optado por instalar un deflector
vertical que divide el lecho fluido en dos cdmaras comunicadas por la zona inferior. La cdmara
representada a la izquierda en la figura 2.16 es a la que se alimenta el combustible y donde la
particula reside durante su devolatilizacién. Tras su devolatilizacion (proceso que ocurre
fundamentalmente en la superficie del lecho) la particula se mezcla con el resto de particulas
del lecho y serd transportada a la cdmara representada a la derecha desde donde las particulas
son transportadas por rebose al segundo médulo del reactor.
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Figura 2.16. Reactor (Mdodulo | y Médulo 1)

El transporte tanto del gas como del sélido inquemado generado en la primera etapa del

reactor es transportado hasta la segunda etapa por una conduccidn de seccidn rectangular que

comunica los dos modulos.
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El segundo mdédulo esta formado por un reactor tubular vertical donde se llevan a cabo las
dos etapas restantes del proceso. Este mddulo carece de horno aunque cuenta con un grueso
aislamiento térmico que debe permitir alcanzar las temperaturas de operacién deseadas. La
zona superior del médulo se encuentra libre de sélido y es donde se producen las reacciones
de oxidacidn parcial que constituyen la segunda etapa del proceso. La zona inferior del médulo
estd compuesta por un lecho fijo de las particulas que proceden del primer mdédulo donde el
gas es filtrado. Este lecho fijo de particulas estd sustentado por un sistema de rejillas méviles
gue permiten una descarga controlada del mismo para mantener una altura de lecho (y
pérdida de carga) constante.

El gas de salida del reactor es dirigido a la linea de salida de gases donde éste es tratado
antes de ser emitido a la atmdsfera.

La tabla 2.8 presenta un listado de los equipos que componen el reactor del proceso
FLETGAS donde se indica el fabricante/modelo del mismo y sus caracteristicas principales.
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EQUIPO FABRICANTE/MODELO CARACTERITICAS

Tubo pre-calentador Longitud total: 3 m

R
(médulo 1) osex Diametro: 2”
Plato distribuidor Rosex Ne de orificios: 154
(médulo 1) Didmetro orificios: 1,5 mm
Didmetro: 185 mm
Lecho fluido Rosex Altura rebosadero: 320 mm
(médulo 1) Area cdmara devolatilizacién: 158 cm’
Area camara transporte: 57 cm’
Horno (PID incluido) Hobersal Potencia precalentador: 25 KW
(mddulo 1) TR60-2 Serie Flex Potencia lecho fluido: 25 KW
. - T méxima de trabajo:
Juntas de mica Saidi 1100 °C aprox.
Reactor lecho fijo/mévil Rosex Didmetro: 270 mm
(mddulo 1) Altura total: 2397 mm
Tolvas de'scarga solido Instalacion gasificador Ty .
(mddulo 1) actual
Vilvulas de tajadera OrI'EIc;(mPox Presién maxima: 10 bares
Tc Direct
Termopares 12-K (varias Tipo K
longitudes)
Rangos de presion:
. ., KIMO 0-200 mbar
Medidores de presion CP115-A0 0-300 mbar
0-1500mbar
Calorifugado médulo 2 Caisur SRR C DI el

Espesor fibra de ceramica: 50 mm

Tabla 2.8. Lista equipamiento del reactor (Mddulo | y Médulo Il)
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A continuacidn se analiza en detalle cada uno de estos equipos.

- Moddulo |

El primer mddulo del reactor estd compuesto por tres elementos basicos: el tubo pre-
calentador, el plato distribuidor y el reactor de lecho fluido. En el [ANEXO II] se presenta un
plano del conjunto de piezas que componen el mddulo |. Tal y como se comenté
anteriormente este modulo cuenta con un horno programable dividido en dos secciones,
precalentador y lecho fluido, que permite la selecciéon independiente de temperaturas. El
conjunto de piezas que componen dicho mdédulo se anclan a la estructura de la planta a través
de las nervaduras de las que dispone el reactor de lecho fluido en su parte superior. Por lo
tanto el mddulo | queda colgado con posibilidad de dilatar verticalmente.

La alimentacion de combustible se realiza por la toma que descarga sobre el lecho fluido
mientras que el aire y el agua (que es vaporizada) se alimentan al tubo pre-calentador. Esta
mezcla asciende a través del tubo hasta llegar al plato distribuidor, donde se distribuye
uniformemente antes de entrar en el lecho fluido. EI material del lecho se carga antes de cada
experiencia a través de la abertura superior del lecho fluido que se usa igualmente para el
vaciado e inspeccion del lecho tras su uso.

Tubo pre-calentador: el disefio del tubo pre-calentador puede ser consultado en la

[Memoria de calculo] del presente documento asi como los planos relativos al mismo en el
[ANEXO 11]. El pre-calentador (ver figura 2.17) esta constituido por un tubo de acero inoxidable
de 2” de didametro. La longitud total del tubo es de 3 m y se divide en tres pasos dispuestos en
geometria triangular. Dispone de dos tomas, para el aire y el agua, respectivamente. El aire se
introduce por la zona inferior y recorre los tres pasos mientras que el agua se alimenta por la
parte superior al comienzo del segundo paso. Inicialmente se estudio la posibilidad de que el
tubo pre-calentador fuese en espiral. Sin embargo, debido a la complejidad de mecanizado, se
ha optado por el tubo de 3 pasos ya descrito.
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Figura 2.17. Tubo pre-calentador

Plato distribuidor: el disefio del plato distribuidor puede ser consultado en la [Memoria de

calculo] del presente documento asi como los planos relativos al mismo en el [ANEXO II]. El
distribuidor (ver figura 2.18) tiene la misién de asegurar una distribucion homogénea del
agente fluidizante por toda la superficie del lecho fluido. Ha sido fabricado mecanizando una
brida ciega DN 175 realizada en acero inoxidable AISI 316. Su espesor es de 10 mm y consta de
un total de 154 orificios de 1,5 mm de didmetro cada uno en disposicion cuadrada. El
distribuidor presenta dos protrusiones a lo largo de toda la corona, tanto en la parte superior
como en la parte inferior, que encajan en dos hendiduras realizadas en las bridas del tubo pre-
calentador y del reactor de lecho fluido. En el interior de este mecanizado se alojaran dos
juntas de mica que aseguren el sellado y la estanqueidad de la unidn entre el precalentador, el
distribuidor y el lecho fluido.

Figura 2.18. Plato distribuidor

Para el disefio del distribuidor se ha fijado la pérdida de carga del mismo en 3500 Pa debido
a la reducida pérdida de carga del propio lecho fluido. Imponiendo un C4, de 0,9 y una
temperatura de 400°C se obtiene el nimero aproximado de agujeros del distribuidor.
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Reactor de lecho fluido: el disefio del reactor de lecho fluido se presenta en la [Memoria de

calculo] del presente documento, asi como los planos referentes al mismo en el [ANEXO II]. El
reactor de lecho fluido (ver figura 2.19) esta formado por un tubo de 165 mm de didmetro
interno, 800 mm de altura y 10 mm de espesor. La altura efectiva del lecho fluido (desde el
distribuidor hasta el rebosadero) es de 320 mm. A la izquierda del reactor se encuentra la
descarga de combustible cuya cota desde el distribuidor es de 480 mm (sobre el lecho fluido).
A la derecha del dispositivo se encuentra el tubo de descarga (de sdlidos y gas) que, en este
caso, es de seccion rectangular de dimensiones 70x300 mm.

Tal y como se comentd anteriormente la seccidon del lecho fluido se encuentra dividida en
dos camaras comunicadas por la zona inferior. Esta divisidon tiene como funciéon permitir el
transporte de sélidos entre el reactor de lecho fluido y el segundo mddulo evitando que las
particulas en devolatilizacién pasen al segundo médulo. Con este fin se ha instalado un
deflector interno descentrado que deja un area mayor para la cdmara donde se produce la
devolatilizacion del sélido y un area menor para la cdmara de transporte de sélido. El sélido
pasa de una cdmara a otra por la parte inferior ya que el deflector no llega hasta el distribuidor
(lega a 100 mm de este) mientras que el gas de ambas camaras se mezcla al salir del
dispositivo ya que el deflector tampoco llega hasta la zona superior del reactor.

A 195 mm de la cota superior del reactor se ha soldado una corona metdlica cuya funcién
es impedir la deposicidn de las particulas que acompafian el gas en el hueco que queda entre
la tapa del reactor y las paredes de éste.

Para el disefio del reactor de lecho fluido se ha considerado una alimentacion de 30 Kg/h de
lodo seco de depuradora y un ER de 0,3. La temperatura y la presidon (impuestas) para el
disefio son de 800°C y 1,5 bar aunque los rangos de ambas variables se espera que oscilen
entre 700 y 900°C la temperatura y entre 1,3 y 2 bar la presién. La velocidad de disefio se ha
tomado como el doble de la de minima fluidizacidn del char de lodo (vm=0,65 M/s; Vgisero=1,3
m/s) los que supone una velocidad de operacion de siete veces la velocidad de minima
fluidizacién de la bauxita de granulometria 250-500 um. Para el disefio no se ha considerado
gue una fraccién del aire se alimenta en una segunda etapa por lo que la velocidad en el lecho
es inferior, sin embargo, esta velocidad es cercana a la de disefio al considerar la alimentacion
de vapor (15-30% del volumen total). Las dimensiones del lecho fluido obtenidas permiten
operar con un lecho de unos 2-3 Kg de char de lodo o con 8-9 Kg de bauxita.
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Figura 2.19. Reactor de lecho fluido

Con el motivo de trabajar a diferentes condiciones de operacion, se han disefiado unas
piezas auxiliares que se introducen dentro del reactor de lecho fijo. El objetivo de dichos
elementos es disminuir el drea interna del reactor, de tal forma que disminuye el area de paso
de agente fluidizante asi como el volumen final del lecho. Dichos pares de piezas, para la zona
de devolatilizacién y para la zona de transporte, respectivamente, son dos medias lunas de
acero inoxidable AISI 316 y presentan una horquilla soldada para su mejor manipulacion
cuando sea necesario extraerlas del reactor. Las piezas se han disefiado con un espesor de 1y
2 cmy pueden observarse en las figuras 2.20 y 2.21.

Figura 2.20. Piezas auxiliares reactor (espesor 1 cm)
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Figura 2.21. Piezas auxiliares reactor (espesor 2 cm)

Tapa del reactor: el disefio fundamental es una brida ciega acoplada a un cilindro ceramico
que se introduce en la cabeza del reactor para disminuir las pérdidas de calor por dicha zona
[ANEXO l1]. La tapa del reactor se muestra en la figura 2.22.

Figura 2.22. Tapa reactor lecho fluido

Horno: el primer modulo del sistema se encuentra calefactado por un horno abrochable
(ver figura 2.23 y 2.24). El disefio del horno puede consultarse en la [Memoria de calculo] del
presente documento, asi como los planos referentes al mismo en el [ANEXO II]. Este equipo
cuenta de dos zonas calefactoras independientes, ambas de 25 KW de potencia. El control de
ambas zonas se efectla mediante la implementacion de dos lazos de control, utilizando para
ello dos termopares, situados en el tubo pre-calentador y en la zona inferior del lecho fluido,
cuya funcidn es transmitir la sefial de temperatura al PID para mantener esta ultima en torno
al punto de consigna.
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Figura 2.23. Horno

Figura 2.24. Horno abierto

El horno presenta una geometria hexagonal con una distancia interior entre caras de 350
mm y una longitud total de 1800 mm. Estd fabricado en acero inoxidable AISI 304 y
calorifugado mediante refractarios y fibras aislantes de muy baja conductividad térmica y alto
punto de fusién.
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- Mddulo Il

En este mdodulo se producen las dos etapas finales del proceso FLETGAS: la combustién
parcial del gas vy el filtrado catalitico sobre char. Con este fin el reactor tubular que compone el
segundo médulo tiene dos zonas diferenciadas: la superior, libre de sélido, donde se alimenta
el aire secundario y la inferior con el lecho de particulas soportado por la rejilla mévil.

Constructivamente esta compuesto por dos elementos basicos: el reactor tubular y la rejilla
movil de soporte. El conjunto de piezas que componen el mddulo Il se anclan a la estructura de
la planta a través de las nervaduras de las que dispone el reactor tubular en su parte superior.
Por lo tanto el médulo Il queda colgado con posibilidad de dilatar verticalmente. Este médulo
carece de horno calefactor aunque dispone de un espesor de aislante de 30 cm de lana de roca
y fibra ceramica, por lo tanto, inicialmente serd calentado por los gases que circulan. En
operacion el aire secundario es alimentado (previo precalentamiento) a través de la brida
superior del reactor.

Reactor tubular: consiste en un tubo cilindrico de acero inoxidable AISI 316 de 270 mm de
diametro interno, 2397 mm de longitud y 8 mm de espesor (ver figura 2.25). El plano del
dispositivo completo puede consultarse en el [ANEXO I1]. El reactor presenta un conducto de
alimentacién, un conducto de descarga de sdlidos y una salida de gases. El conducto de

alimentacién tiene una seccion rectangular de 70x300 mm por el que se introduce el gas y las
particulas de char generadas en el primer mdédulo. Esta acoplado al primer médulo mediante
una brida rectangular con un mecanizado para favorecer la estanqueidad del proceso.

Figura 2.25. Reactor de lecho fijo/movil
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Este mdédulo estd calorifugado para evitar pérdidas excesivas de calor al exterior. El
calorifugado estd compuesto por una capa de manta de fibra cerdmica Fiberfrax, consistente
en un fieltro semirrigido de lana de fibra ceramica refractaria aglomerada de 50 mm de
espesor. Sobre el aislamiento se dispone una segunda capa de mantas Roclaine de 100 mm de
espesor, consistente en un fieltro semirrigido de lana de roca basaltica aglomerante con
ligante sintético, cosida por una de sus caras a un soporte de tela metdlica galvanizada. A
continuacién se dispone una tercera capa del mismo aislante anterior de espesor 100 mm vy
finalmente una cuarta capa de éste ultimo de 50 mm de espesor. Como proteccion exterior se
realiza la cubricién total con chapas de aluminio liso de 0,8 mm de espesor, perfectamente
curvadas, bordoneadas, machihembradas, perforadas y sujetas con tornillos rosca chapas,
formando fondos bombeados y/o cénicos, tapas planas engatilladas o cajeados especiales en
las superficies irregulares del equipo. El calculo del espesor de aislante necesario esta
referenciado en la [Memoria de calculo] del presente documento.

Tapa del reactor: el diseifio fundamental es una brida ciega acoplada a un cilindro ceramico

que se introduce en la zona superior del reactor para disminuir las pérdidas de calor por esa
zona (ver figura 2.26). A través de la tapa se dispone el sistema de alimentacion de aire
secundario cuyo disefio puede consultarse en el [ANEXO Il]. Dicho disefio consiste en una
corona (ver figura 2.27) con varias salidas de gas (cuatro puntos de adicidon convenientemente
distribuidos) acoplada a la tapa del reactor mediante una pequefia brida, lo cual permite
operar con esta corona o sin ella cuando sea necesario, teniendo entonces Unicamente un
punto de adicidon de gas. Adicionalmente dicha tapa presenta una perforacién en su zona
central cuyo objetivo es la introduccion del sistema necesario para la homogenizacidon del
material del lecho. El conjunto tapa-corona puede observarse en la figura 2.28.

Figura 2.26. Tapa reactor lecho fijo/mavil
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Figura 2.27. Corona alimentacién aire secundario

—
—
-\’
o

Figura 2.28. Conjunto tapa-corona

Rejilla de soporte: el lecho apoya sobre una rejilla moévil formada por tres partes; la rejilla

de soporte del lecho, el rascador mdvil y un soporte para el rascador. El objetivo de este
dispositivo es soportar el material del lecho y provocar la descarga del material del lecho
accionando manualmente el rascador.

El disefio de cada una de las piezas que componen la rejilla puede ser analizado en el
[ANEXO 11]. El orden en que son montadas es: lecho de particulas — rejilla de soporte — rascador
— soporte de rascador, estando todo ello anclado a una brida normalizada que se une tanto a
la parte superior como inferior del rector de lecho fijo/mévil. Las figuras 2.29, 2.30 y 2.31
muestran la rejilla fija, el rascador, soporte del rascador, la brida de anclaje y el conjunto
completo, respectivamente. El espacio libre para el paso de gas (y sélido) se modifica al hacer
avanzar o retroceder el rascador. Ademds este movimiento del rascador fricciona la parte
inferior del lecho gracias a las cuchillas que pueden verse en el plano del [ANEXO |l] dado que
éstas atraviesan la rejilla de soporte.
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Figura 2.29. Rejilla fija y rascador

Figura 2.30. Soporte rascador y brida anclaje

Figura 2.31. Conjunto rejilla

El sello de gas de este dispositivo se realiza en un punto frio mediante una prensa estopa.

Sistema de homogenizacidon de nivel: con el fin de lograr una altura homogénea del lecho de
particulas se debe instalar un dispositivo mecdanico en el segundo médulo del reactor. Dicho
dispositivo aln no ha sido disefado pero se contemplan tres opciones bdsicas que pueden

resumirse en lo siguiente:

Sistema de martillos: el objetivo de este sistema es hacer vibrar el reactor de lecho fijo
mediante la sacudida de martillos que golpeen el reactor. Uno de los principales
inconvenientes de esta idea es el nivel de ruido producido, asi como el posible estrés mecanico
que debe sufrir el sistema de anclaje a la estructura.

Tornillo sin fin: este sistema consiste en la instalacién de un tornillo sin fin en el interior del
lecho accionado por un motor situado encima del médulo (el eje del tornillo atravesaria la tapa
del reactor). El tornillo produciria un movimiento ascendente de las particulas que igualaria el
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nivel de sélido. Ademas este movimiento continuo podria ser beneficioso para evitar
aglomeraciones en el lecho. Como principal inconveniente estaria el hecho de que el sélido del
reactor pasaria a mezclarse homogéneamente (mezcla perfecta) reduciéndose la
estratificacion en su conversion.

Varilla vibratoria: este sistema consiste en la introduccién de una varilla metdélica en el
lecho a través de la tapa superior del reactor. Este mecanismo transmitiria la vibracién al lecho
favoreciendo la homogenizacién del nivel de sélido. Como principal inconveniente se plantea
gue un dispositivo de este tipo puede compactar el lecho e incrementar la pérdida de carga.
Ademas es un dispositivo del que no existen antecedentes que aseguren su funcionamiento.

Descarga de cenizas: el sistema de descarga de cenizas esta formado por un conjunto de

tolvas que hacen posible la evacuacion de las cenizas que atraviesan la rejilla. La conexién
entre el reactor de lecho fijo-tolva y tolva-tolva se realiza mediante dos valvulas tajadera con
presiéon nominal de 10 bares. Las tolvas son cénicas y con tienen un volumen de 15 litros.

- Instrumentacion

La instrumentacion empleada en el reactor estd compuesta por termopares tipo K y
medidores de presion diferencial.

En todo el reactor, incluyendo los dos médulos, hay un total de 8 termopares. Todos son
tipo K de 3 mm de didmetro, adecuados para el rango de trabajo (20-1100°C) y tienen
diferentes longitudes en funcién del punto en el que estan insertados. Dos termopares son de
doble hilo, es decir, una misma vaina contiene dos termopares con salidas independientes.
Estos termopares de doble hilo han sido instalados donde ha sido necesario monitorizar la
temperatura y, ademads, introducir el valor de la temperatura en ese punto en un lazo de
control. Los termopares de ese tipo son los que se integran en el lazo de control de ambas
secciones del horno.

Los puntos de medida de presidon son cuatro: justo antes del plato distribuidor, justo
después del plato distribuidor, sobre el lecho fijo y bajo la rejilla de sustentacién del lecho fijo.
Dado que se dispone de tres medidores de presion diferencial (con salida analédgica 4-20 mA)
puede monitorizarse la pérdida de carga a lo largo del sistema. La disposicién adoptada se
presenta en la tabla 2.9.

DISPOSICION RANGO (mbar)

Sobre el distribuidor - Bajo el plato

distribuidor 0-200
Sobre el lecho fijo - Sobre el distribuidor 0-300
Sobre el lecho fijo - Bajo la rejilla de 0-1.500

sustentacion del lecho fijo

Tabla 2.9. Disposicién y rango de los medidores de presién diferencial
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CAPITULO Il

MEMORIA DE CALCULO

El presente capitulo aborda el disefio de los principales equipos que componen la planta de
gasificaciéon estudiada. Dicho disefio busca conseguir un funcionamiento correcto de la planta
piloto, asi como permitir un amplio rango de condiciones de operacién, con el fin de poder
realizar una gran variedad de experiencias de gasificacién de biomasa.

Como dato de partida se establece una capacidad nominal de tratamiento de biomasa de
30 Kg/h.

1. REACTOR DE LECHO FLUIDO

En el presente punto se desarrolla el disefio del reactor de lecho fluido, en el que se
determina sus dimensiones caracteristicas, didmetro y altura, asi como pequefios detalles
constructivos, en funciéon de los requerimientos a los que se encuentra sometido, que
favorecen la operacion en la planta.

Previamente al disefio del gasificador, se ha llevado a cabo una labor de investigacién y

recopilacién de informacidn referente a los distintos tipos de gasificadores en operacidn, que
se ha tenido en consideracion a la hora del disefio final del equipo en cuestidn.
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1.1. Calculo del diametro del lecho

Para poder establecer el didmetro del reactor es necesario conocer numerosos parametros
tales como las propiedades quimicas del combustible a emplear y las propiedades fisicas del
agente fluidizante evaluadas a la presidon y temperatura del sistema, asi como, determinar la
ER (definida en el [Capitulo I] del presente documento) y la velocidad de minima fluidizacién
del combustible y el inerte, a partir de las cuales se selecciona la velocidad del gas en el lecho.
En los gasificadores se suele trabajar con ER entre 0,25 y 0,35. Para el diseiio del reactor se ha
tomado la media aritmética de estos ultimos valores.

La tabla 3.1 refleja la nomenclatura empleada para los célculos realizados en el
dimensionado del reactor de lecho fluido.

Simbolo Descripcion Simbolo

Descripcion

Porcentaje de carbdn en la Didmetro de la

Xc . d ,
biomasa em particula
Porcentaje de hidrégeno en la . Caudal volumétrico
XHz . Qaire . .
biomasa de aire alimentado
Porcentaje de oxigeno en la . .
Xo, J . & Ps Densidad del sélido
biomasa
Porcentaje de azufre en la . .
Xs ) . Pe Densidad del aire
biomasa
Porcentaje de nitrogeno en la . . .
XN J . & Mg Viscosidad del aire
biomasa
Porcentaje de humedad en la
XH,0 J . g Gravedad
biomasa
Porcentaje de cenizas en la Esfericidad de la
Xcenizas . s ,
biomasa particula
, Porosidad de minima
PMc Peso molecular carbén E€mf e
fluidizacion
PMH, Peso molecular del hidrégeno Ar N°® Arquimedes
, Constante 1 de la
PMo, Peso molecular del oxigeno K1 ., ,
ecuacion Ergun
Constante 2 de la
PMs Peso molecular del azufre K2

ecuacioén Ergln

66



CAPITULO 1lI

MEMORIA DE CALCULO

PMH,0

PMaire

Yo0,aire

Tilecho

Plecho

ER

Mmbio

rhOz/mbio s,SC

moznec/mbio s,SC

Maire esteq/mbio
s,SC

Maire /mbio s,SC

Maire

Peso molecular del agua

Peso molecular del aire

Porcentaje oxigeno del aire

Temperatura en el lecho fluido

Presion en el lecho fluido

Relacidn de equivalencia

Caudal masico de biomasa
alimentada

Caudal masico de
oxigeno/Caudal masico de
biomasa seca sin cenizas
Caudal mdsico de oxigeno
necesario/Caudal masico de
biomasa seca sin cenizas
Caudal masico de aire
estequiométrico/Caudal masico
de biomasa seca sin cenizas
Caudal mésico de aire/Caudal
masico biomasa deseca sin
cenizas

Caudal masico de aire
alimentado

N° Reynolds para la

Rep,mf velocidad de minima
fluidizacién
Velocidad de minima
Umf . . oz
fluidizacion
Diametro
dp* adimensional de la
particula
Velocidad
ut*® adimensional
terminal
N° Reynolds para la
Ret . .
velocidad terminal
ut Velocidad terminal
Velocidad del gas en
Ug
el lecho
Alecho Area del lecho
Dlecho Diametro del lecho
Vlecho Volumen del lecho
Hiecho Altura del lecho
Tiempo de residencia
tr de las particulas en el

lecho

Tabla 3.1. Nomenclatura disefio reactor de lecho fluido

- Relacién aire/combustible

A continuacidn, se procede a calcular la cantidad de aire estequiometricamente necesario

para la combustion completa de los residuos empleados en la planta. Los calculos mostrados a

continuacidén se sustentan en las reacciones de combustion del carbon (R.9), hidrégeno (R.10)

y azufre (R.11).
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C+0, - CO, (R.9)
Hy +20; > Hy0 (R.10)
S+ 0, - S0, (R.11)

La expresién (EC.3.1) establece el oxigeno estequiométrico necesario por kilogramo de
biomasa seca y libre de cenizas alimentada.

m02

PM,, PM,, PM,
—2—=Xc —=+ Xy, -
Mpio s,sc PMC ZPMHZ

X.
+SPMS

(EC.3.1)

Con este valor es posible determinar el oxigeno estrictamente necesario a alimentar, dado
gue la biomasa contiene cierto porcentaje de oxigeno inicial. Empleando la relacion (EC.3.2) se
determina el aire necesario por kilogramo de biomasa seca y libre de cenizas para finalmente
obtener, mediante la ecuacion (EC.3.3), el consumo horario de aire de fluidizacion.

Maire _ Maire esteq Mo, nec 1 1

= ER = .
Mpio s,sc Mpio s,sc Mpio s,sc PMOZ YOZ aire

- PMyye - ER  (EC.3.2)

m .
Mgire = Mpio L (1 - XHZO) (1- XCenizas) (EC.3.3)

bio s,sc

La composicion del combustible a emplear durante la operacién de la planta y que es la
base de los cdlculos realizados se muestra en la tabla 3.2.
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Anilisis elemental Base humeda Base seca Base seca libre de cenizas
Xc (% p/p) - 30,88 54,34
XH, (% p/p) - 4,36 7,67
XN, (% p/p) - 4,76 8,34
Xs (% p/p) - 1,24 2,18
Xo, (% p/p) - 15,61 27,47

Analisis inmediato Base humeda Base seca Base seca libre de cenizas

Humedad (% p/p) 0,65 - -

Cenizas (% p/p) 42,87 43,15 -
Volatiles (% p/p) 51,41 51,75 91,08
Carbono fijo (% p/p) 5,07 5,10 8,98

Tabla 3.2. Andlisis elemental e inmediato LDS [Fuentes-Cano, 2013]

Antes de proceder al cdlculo del caudal de aire a emplear ha sido necesario establecer
ciertos parametros, como son el consumo de combustible, de 30 Kg/h, y una ER de 0,3. Cabe
destacar que se ha supuesto una temperatura y presion en el sistema de 800 °C y 1,5 bares.
Sustituyendo estos valores en las expresiones mencionadas con anterioridad se obtiene
finalmente lo siguiente,

To = 0,5434 32+oo767 32 +0,0218 2 o1k 0,/Kg bi
mbios,sc_ ' 12 ’ 2.2 ’ 32~ g U,/1xg btomasa s, sc

moz nec ,
—— =2,08-0,2747 = 1,8 Kg 0, nec/Kg biomasa s, sc
Mpio s,sc
maire 1 1 . .
—=18—=-—-28:03=22 K Kgb ,
Tinio soc 32 021 g aire/Kg biomasa s, sc

Tgire = 30+ 2,2 - (1 — 65 - 1073) - (1 — 0,4287) = 35,3 Kg aire/h
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353

P = — = 3 = 3
Gaire 041 86 m>/h =33 Nm>/h

- Velocidad de minima fluidizacién

En la literatura especializada es posible encontrar numerosas correlaciones para el calculo
de la velocidad de minima fluidizacién, asi como mapas de fluidizacion que representan las
regiones de los distintos regimenes en un grafico doblemente logaritmico de la velocidad del
gas frente al didmetro de la particula convenientemente adimensionalizados [Kunii, 1991].

De forma tedrica, la velocidad de minima fluidizacién se obtiene al igualar las fuerzas de
arrastre debidas a la ascensidn del fluido con el peso del sélido, lo que se traduce a igualar la
caida de presion en el lecho al peso de las particulas que forman el mismo [Kunii, 1991]. A
partir de dicha velocidad las particulas se separan unas de otras y son mantenidas
individualmente en suspension.

Fuerzas de arrastre del | _ | Pesode las
gas ascensional particulas
Caida de presion | | Area transversal Volumen del Fraccion de Peso especifico
en el lecho del tubo lecho solidos del sélido

Transcribiendo esta Ultima expresion en términos matematicos, resulta lo siguiente
(EC.3.4),

g
App - Ac =W = A Lyp - (1 — &myp) - [(ps - py) -g—] (EC.3.4)
[

La velocidad de minima fluidizacidon se puede obtener al combinar la expresién anterior
(EC.3.4) con la ecuacién de Ergun [Kunii, 1991], obteniéndose (EC.3.5),

1,75 _(d,,~Umf'pg>2+150'(1—€mf)_<dp'Umf'Pg>:d?"pg'(ps_pg)'g (EC.3.5)

grgnf - s HUg ‘973‘;1;‘ g Ug .ué
Al reagrupar términos, la expresion (EC.3.5) puede reescribirse como indica la (EC.3.6):

1,75 Re? 150 - (1 — &my)
— . e .
513nf - s p.mf gglf . ¢§

Reyms = At (EC.3.6)

donde el nimero de Arquimedes y numero de Reynolds a la velocidad de minima
fluidizacién se definen como sefialan las expresiones (EC.3.7) y (EC.3.8), respectivamente.
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dpm3 “Pg - (ps _pg) g

Ar =
K5

(EC.3.7)

dym * Ups -
Repmy = -2 ;”f Poas  (gc.3.8)
g

Cuando no se conoce el valor de &7y ¢s, es posible estimar la velocidad de minima
fluidizacién agrupando dichos términos de la expresién (EC.3.6) en constantes [Kunii, 1991], tal
y como establece la expresion (EC.3.9).

Ky - Rej s + Ky - Rey up = Ar - (EC.3.9)

Siendo K; y K,,

K, = 175 (EC.3.10)
! ¢s - Sr3nf o
150- (1 —¢
, = 2( _ ms) (EC.3.11)
¢S : gmf

De esta forma los pardmetros K; y K, pueden considerarse constantes para un amplio
rango de particulas y para Re entre 0,001 y 4000.

El intervalo de velocidad del gas adecuado para tener un lecho fluido burbujeante se
obtiene a partir del mapa de fluidizacién que se muestra en la figura 3.1 al introducir en él el
didmetro de particula adimensional correspondiente al sélido que se emplea en el reactor.

71



CAPITULO 1lI MEMORIA DE CALCULO

1

N oinl

vl

*

Lol

Approximate
I AB boundary

Lol

E Typical AC

N =
- r
(=]

Figura 3.1. Mapa de fluidizacién [Kunii, 1991]

Para llevar a cabo la resolucidon de las expresiones anteriores se emplean los datos de
partida mostrados en la tabla 3.3.

Parametro Valor

dpom (mm) 2
ps (Kg/m’) 700
P (800°C; 1,5bar) (Kg/m?°) 0,41
Mg (800°C; 1,5bar) (Pa-s) 4,79-10°

Tabla 3.3. Datos de partida calculo velocidad minima fluidizacion

Dado que las particulas empleadas son practicamente esféricas se ha estimado una
esfericidad cercana a la unidad, concretamente ®s=0,9. Otro pardmetro que ha sido necesario
estimar es la porosidad del lecho, estableciéndose un valor de €.,=0,5. Sustituyendo
adecuadamente los valores mencionados con anterioridad se obtiene lo siguiente:

_(2-107%)? 0,410 - (700 — 0,41) - 9,81
re (4,79 - 10-5)2

=9776,1
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K, = L75 15,6

1709-05%
o 150-(1—0,5)_7407
27 092-05
2 1/2
R = (740'7) +( ! ) 9776,1 7407 _ 10,8
ms = I\ 15,6 156 ’ 2.156
10,8-4,79 - 1073
Umf,lodo = 2.10-3 . 0,41 = 0,63 m/s

- Velocidad terminal

Con el calculo de la velocidad minima de fluidizacion tan solo queda comprobar cudl es el
limite superior donde la fluidizacion se convierte en arrastre de particulas. La velocidad
terminal corresponde a aquella velocidad para la cual las particulas comienzan a ser
arrastradas [Lucas et al, 1984].

Para su determinacion, se emplea la aproximacion (EC.3.12) propuesta por Haider y
Levenspiel [Haider et al, 1989], que relaciona el diametro de particula y la velocidad terminal
adimensional

18 2,335— 1,744 - ¢,|
Pl 05
(d5) (dp)

dénde el didmetro adimensional de la particula y la velocidad terminal adimensional de la

u; (EC.3.12)
misma se definen como (EC.3.13-14),
d, = Ar'/3  (EC.3.13)

_ Re
- Arl/3

*

u; (EC.3.14)

Finalmente es posible obtener la velocidad terminal empleando el nimero de Reynolds
evaluado a esta ultima (EC.3.15),

cdym - U
Re, = P9as Tom Mt b 3 45)

Hg

Los datos de partida para la resolucidn de las expresiones anteriores quedan reflejados en
la tabla 3.4.
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Parametro Valor

dpm (mm) 2
ps (Kg/m’) 700
P (800°C; 1,5bar) (Kg/m°) 0,41
Mg (800°C; 1,5bar) (Pa-s) 4,79-10°

Tabla 3.4. Datos de partida calculo velocidad terminal

Al igual que en el apartado anterior se ha establecido una ®s=0,9 y €,,=0,5. Introduciendo
estos valores en las relaciones establecidas con anterioridad resulta lo siguiente:

b (@ 107%)% - 0,41 - (700 — 0,41) -9,8\"° 214
P (4,79 - 1075)2 -

18 2,335-1,744- 0,9]‘1 _

- =49
=2t 21,405
Re, = 21,4 - 4,9 = 104,4
104,4 - 4,79 - 1075
U = =6,1m/s

2-1073-0,410

Frecuentemente se emplea el ratio ut/Umf para indicar la flexibilidad de operacién sin
producir arrastres. Este Ultimo depende fuertemente del tamafio de particulas y muestra que
el rango de velocidad Util para sistemas con tamafio de particulas mayores es mucho menor
gue para sistemas de particulas pequefias [Kunii, 1991]. Por ejemplo, para particulas esféricas

de un tamafio concreto y estableciendo €,,=0,4 se tiene [Kunii, 1991]:
Sélidos de pequefio tamafio: uy/Up,r = 78
Sélidos de mayor tamafio: uy/Uy,r = 9,2
En el caso estudiado en el presente documento el ratio u; /Uy, resulta,

U /Upy = 9,7
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Como se puede observar el resultado es practicamente idéntico al propuesto por Kunii y
Levenspiel en su caso estudiado para sdlidos de mayor tamafo, debiéndose la pequefia
variacion al valor de la porosidad del lecho supuesto.

En vista a los resultados obtenidos se establece una velocidad de operacidn del doble de la
velocidad de minima fluidizacién, de tal forma que se pueda asegurar la operacion en la zona
de fluidizacién sin llegar al arrastre de particulas.

Una vez determinado el caudal de aire necesario y velocidad de operacién, es posible
calcular el didametro del reactor de lecho fluido empleando la siguiente expresién (EC.3.16):

Qaire = Aecho Uop (EC.3.16)

Sustituyendo los valores obtenidos con anterioridad se obtiene, finalmente, el didametro del
lecho buscado:

0,024 )
lecho — m = 0,019 m
4-0,019\"/?
Diecho = ( T ) = 0,156 m

A continuacion, la figura 3.2 muestra un analisis de sensibilidad de la velocidad de
operacion frente a variaciones de presidén y temperatura. Como se observa en la figura 3.2a, al
aumentar la temperatura en un rango de 650-900 °C, manteniendo constante la presidn, se
produce un aumento de la velocidad de operacidn. Esto Ultimo se debe a que al aumentar la
temperatura, el flujo volumétrico de agente fluidizante alimentado también lo hace. Por el
contrario, la figura 3.2b muestra que tras experimentar una variacion de la presién en un
rango de 1-2 bares, manteniendo constante la temperatura, dicha velocidad decrece debido a
que el flujo volumétrico disminuye. Se puede comprobar que en las condiciones mas
desfavorables (a menor temperatura y mayor presidon en cada caso) se trabaja a una velocidad
mayor que la velocidad de minima fluidizacidon con lo que no hay riesgo de que el lecho se
desfluidice.
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1,5 - 2
P=1,5 bar T=800°C
1,4 - 1.8 -
- | —~ 1,6 -
E1,3 <
3 £
= 14 -
S12 - 3
512
1,1 -
1 .
1 T T T 0,8
600 650 700 750 800 850 900 950 08 1 12 14 16 18 2 22
0
Temperatura (°C) Presi6n (bar)

(a) (b)

Figura 3.2. Sensibilidad velocidad de operacidn frente variaciones de Ty P.

Del mismo modo la figura 3.3 muestra las variaciones de la velocidad de operacién
teniendo en cuenta la reducciéon del didmetro del lecho vy, por tanto la disminucidn del area del
mismo al introducir las piezas auxiliares descritas en el [Capitulo II] del presente documento.
La figura 3.3a indica el aumento de la velocidad de operacion al aumentar la temperatura,
utilizando las piezas de 2 cm de espesor. Dicha velocidad aumenta en mayor proporcién que
en el caso anterior (figura 3.2a) debido a que las dos variables implicadas, caudal volumétrico
de agente fluidizante y area del lecho aumentan y disminuyen, respectivamente. Por el
contrario, la figura 3.3b indica la disminucién de dicha velocidad al variar la presién empleando
la misma pieza. Al igual que en el caso descrito con anterioridad, dicha variacion es mas
notoria ya que el flujo volumétrico disminuye y el drea del lecho también. Al igual que en las
figuras anteriores Se puede comprobar que en las condiciones mas desfavorables (a menor
temperatura y mayor presidn en cada caso) se trabaja a una velocidad mayor que la velocidad
de minima fluidizacién con lo que no hay riesgo de que el lecho se desfluidice.

2,6 1 3,4
P=1,5 bar T=800°C
2,4 3 4
o0 - 26 -
E E
S 2 - 82,2 -
) )
1,8 A 1,8 -
1'6 T T T T T T 1 1,4 T T T T T T 1
600 650 700 750 800 850 900 950 08 1 1,2 14 16 1,8 2 2,2
Temperatura (°C) Presién (bar)

(a) (b)

Figura 3.3. Sensibilidad velocidad de operacidn frente variaciones de Ty P (pieza 2 cm de
espesor)
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Para concluir, se selecciona una tuberia de acero inoxidable AISI 316 con diametro interno
de 165 mm y un espesor de 10 mm. Dicha tuberia presenta dos secciones internas, una
equivalente a la zona de devolatilizacidn y otra equivalente a la zona de transporte de gas y
particulas, tal y como se comenta en el [Capitulo Il] del presente documento. Ambas zonas
permanecen separadas mediante un deflector interno de 5 mm de espesor.

1.2. Calculo de la altura del lecho

La altura del lecho se determina una vez definido el diametro del mismo y en base a un
tiempo de residencia que se le proporciona al combustible para conseguir una conversiéon
determinada.

Para el disefio se ha considerado un inventario de sélidos al lecho fluido de 2 Kg
(aproximadamente) de char de lodo con el fin de mantener una relacidén didmetro/altura del
reactor adecuada, lo que lo que en base a las propiedades del lecho fluido genera un tiempo
medio de residencia de las particulas de 8 minutos.

La determinacién de la altura se lleva a cabo con la ayuda de las relaciones (EC.3.17-18).

Mpjo * Ly
V) =———— (EC.3.17
lecho Ds - (1 — 8) ( )

_ Viecho

Hiecho _Al N (EC'3-18)
echo

Finalmente, al sustituir los datos empleados en el punto 1.1 del presente capitulo se
obtiene lo siguiente:

S 15 -8
techo ™ 60.700 - (1 — 0,5)

=5,7-10"3m3 = 6 litros

57-1073
Hiecho = 0019 0,3m

Dado que la altura del lecho es de 300 mm, se establece una altura del rebosadero de 320
mm. Finalmente, |a altura total del reactor se fija en 800 mm estando la alimentacién de sdélido
a una cota de 480 mm respecto al plano horizontal. Si se quiere aumentar la altura del lecho
en un futuro para otro tipo de pruebas, podria hacerse introduciendo una placa interior similar
a las piezas empleadas para la reduccién del didmetro interno descritas en el [Capitulo II] del
presente documento.

La tabla 3.5 presenta un cuadro resumen de los resultados obtenidos para el cdlculo del
diametro y la altura del lecho.
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Variable Resultado Variable Resultado
mOz .
S 2,1 Kg 0,/Kg biomasa s, sc Uy 0,63 m/s
Mypio S,sC
moz nec . %
U 1,8 Kg 0, nec/Kg biomasa s, sc d, 21,4
Mpjo S,SC
Myjre . g
I — 2,2 Kg aire/Kg biomasa s, sc u; 4,9
Mypio s,sC
Myire 35,3 Kg aire/h Re; 104,4
Qaire 33 Nm3/h u, 6,1 m/s
Ar 9776,1 Ajecho 0,019 m3
K1 15,6 Dlecho 0,156 m
K, 740,7 Viecho 6 litros
Rep,mf 10,8 Hlecho 0,3m

Tabla 3.5. Cuadro resumen resultados reactor de lecho fluido

2. PLATO DISTRIBUIDOR DE GAS

A la hora de proceder a dimensionar el plato distribuidor ha de tenerse en cuenta que el
pardmetro principal de disefio es la asignacion de un valor apropiado de la caida de presién
que ha de producirse en el plato para conseguir una distribucion de la circulacién del gas
homogénea en toda la seccidn del lecho, evitando la formacién de caminos preferenciales.

Empiricamente se ha concluido que la caida de presidon anteriormente mencionada debe
estar comprendida entre un 20 y un 40% de la pérdida de carga total que se produce en el
lecho, cumpliendo ademas que dicha pérdida de carga de disefio debe ser superior a 3500 Pa
[Kunii, 1991].

La nomenclatura empleada en este punto se indica en la tabla 3.6.
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Parametro Descripcion Parametro Descripcion

Temperatura a la entrada de Factor de correccion del plato

T Cb,orif L
RS aire Dort distribuidor
., . N R I |
Pent gas Presidn ala entrada de aire Rebp umerq O,'e eynolds en las
condiciones del lecho
Pg Densidad del aire Uorif Velocidad del gas en el orifico
Pérdida d [ lech
APlecho erdidade car.ga enetlecho Dorif Didmetro del orificio
fluido
APdist HACILE d.e cgrg:?\ en el plato N Numero de orificios
distribuidor

Tabla 3.6. Nomenclatura calculo plato distribuidor

La pérdida de carga que se produce en un lecho puede estimarse teniendo en cuenta que
toda ésta se debe al peso del sélido que es necesario sustentar, con lo cual viene dada por
(EC.3.19):

APrecho = (1 - gf) “Hiecho - (ps - pg) -g (EC.3.19)

La pérdida de carga en el distribuidor queda definida como el maximo de la pérdida del
lecho por un factor de correccién o 3500 Pa en caso de que el valor anterior sea menor que
este ultimo (EC.3.20).

APy = maximo{c -APjocho; 3500 Pa}  (EC.3.20)

Dicho factor de correccién se establece para introducir el 20-40% de la pérdida de carga
total en el lecho [Zuiderweg, 1967]. Para los cédlculos se toma la media aritmética de estos
valores, es decir 30%.

Debido a que el reactor se arranca con un material inerte de mayor densidad que el lodo,
los calculos se realizan en base a dicho material. Esto ultimo es posible ya que la pérdida de
carga minima del distribuidor aumenta al aumentar la masa del lecho, por lo que al
dimensionarse el distribuidor para el material denso (bauxita), se sobreentiende que se puede
emplear con el material menos denso (lodo).

La tabla 3.7 muestra los datos de partida para el disefio del distribuidor considerando
bauxita como combustible.
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Parametro Valor

PE (400 °c; 1,5 bar) (KG/m’) 0,41
dpm (mm) 0,97
ps (Kg/m?) 3050
Diecho (M) 0,156
Hiecho (M) 0,3
Uop (M/s) 1,26

Tabla 3.7. Datos de partida cdlculo distribuidor bauxita

Cabe destacar que se ha estimado una esfericidad y porosidad del lecho de 0,85 y 0,5,
respectivamente. Se ha estimado una temperatura de entrada de agente fluidizante al sistema
de 400 °Cy una presion en el sistema de 1,5 bares. Al sustituir estos parametros resulta,

APypeno = (1 —0,5) - 0,3 - (3050 — 0,41) - 9,81 = 4488,1 Pa
AP, = 4488,1- 0,3 = 1346,4 Pa

Los resultados obtenidos indican que el plato distribuidor no es capaz de introducir el 20-
40% de la pérdida de carga total del lecho al alimentar bauxita como combustible, por lo que
es necesario fijar la pérdida de carga minima de 3.500 Pa (EC.3.20).

Una vez determinada AP, , es preciso obtener la velocidad del gas en el orifico para
finalmente determinar el nimero total de éstos. Para ello se ha estimado un didmetro de
orificio de 1,5 mm.

La velocidad del gas en el orificio se obtiene segun la expresion (EC.3.21), que pone de
manifiesto la utilizacion de un nuevo coeficiente denominado coeficiente de orificio [Kunni,
1991]. Dicho coeficiente, Cp,, puede determinarse a partir del nimero de Reynolds referido a
la velocidad superficial [Kunni, 1991]. Los valores tipicos se representan en la tabla 3.8,
admitiéndose la interpolacién lineal para los valores comprendidos entre los extremos:

Re cD,or
500 0,68
1000 0,64

Tabla 3.8. Factor Cb,,, en funcion del nimero de Reynolds
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No obstante, basandose en medidas experimentales de los platos que se emplean en la
planta piloto actual, el valor establecido para este coeficiente es de 0,9.

2 - APgjs¢
Uorir = Cp,orif p—(T) (EC.3.21)
9

Finalmente se realiza la estimaciéon del nimero de orificios aplicando la ecuacidon de
continuidad para el gas (EC.3.22):

Uop * Diecho> * T Uppir * Doyif” -1+ N
op l:cho _ orif O:l_lf (EC.3.22)

Con estas expresiones se puede obtener el nimero de orificios hasta conseguir una relacién
adecuada para el disefio, es decir, para cada diametro de orificio solo existe un nimero de
éstos que permite conseguir la caida de presién buscada.

Procediendo a los célculos seglin el modelo descrito anteriormente se obtienen los
siguientes resultados,

AP, = 3500 Pa

2-3.500

Uorif =0,9- 0,65

=93,4m/s

1,26 - 0,1562 o
N = W = 146,2 = 147 orificios

En vista de los resultados obtenidos, se adopta tomar un plato de 149 orificios de 1,5 mm
de didmetro. Los orificios quedan dispuestos en el mismo en forma de malla cuadrada.

El plato presenta un didmetro exterior de 315 mm fabricado en acero inoxidable AISI 316.
Presenta un espesor de 10 mm para asegurar la robustez y resistencia mecanica, asi como dos
protrusiones, en la corona inferior y superior del mismo, para mejorar la estanqueidad vy
sellado al fijarlo al reactor de lecho fluido y tubo pre-calentador, respectivamente.

La tabla 3.9 presenta un cuadro resumen con los resultados obtenidos para el cdlculo del
plato distribuidor.
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Variable Resultado

AP gist 3500 Pa
UOTlf 93,4 m/S
N 147 orificios

Tabla 3.9. Cuadro resumen resultados plato distribuidor

3. TUBO PRE-CALENTADOR Y POTENCIA INFERIOR DEL HORNO
El tubo pre-calentador es el encargado de la alimentacidn de agente fluidizante al reactor
de lecho fluido. En él tiene lugar tanto el calentamiento de aire como el calentamiento y

vaporizacién del agua introducida.

La nomenclatura empleada a lo largo de este punto se detalla en la tabla 3.10.

82



CAPITULO 1lI MEMORIA DE CALCULO

Simbolo Descripcion Simbolo

Descripcion

Temperatura de ebullicion
Tent Temperatura entrada mezcla Teb P
del agua
., Temperatura de salida de |a
Pent Presion entrada mezcla Tsal P
mezcla
Paire Densidad del aire Qv Calor por conveccién
Pagua Densidad del agua qrad Calor por radiacion
.. Diferencia de temperatura
Dt Diametro del tubo pre-calentador DTLM P

media logaritmica

Caudal volumétrico de la mezcla aire-

g h Coeficiente de pelicula
. . conv .
aire+agua agua alimentada convectivo
Velocidad de entrada mezcla aire < . .
Vaire+agua ¥ A Area de intercambio
agua
Potencia necesaria para el
Qagua . . p c Constante de Boltzmann
calentamiento y vaporizacién del agua
Potencia necesaria para el L
Qaire . . . € Emisividad
calentamiento de aire
Potencia necesaria para el .
Qtotal . P . Trad Temperatura radiante
calentamiento de la mezcla aire-agua
_Pvapor Poder calorifico medio del vapor Ttub Temperatura del tubo
C_Pagua Poder calorifico medio del agua Nu Numero de Nusselt
Cpe Poder calorifico medio del aire Ke Conductividad gas
A Calor latente de evaporacién del agua Re Numero de Reynolds
Magua Caudal masico de agua alimentada Pr Numero de Prandlt
. - . . Viscosidad cinematica del
Maire Caudal masico de aire alimentado Vg gas
. Longitud del tubo pre-
Tref Temperatura de referencia Lt g P
calentador

Tabla 3.10. Nomenclatura disefio tubo pre-calentador
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Para determinar el diametro del mismo se emplea la expresion (EC.3.23):

qaire+agua
I

4 Vaire+ agua

(EC.3.23)

Como criterio de disefio se ha fijado una velocidad de circulacidn de gas en el tubo pre-
calentador de 6 m/s. Los datos de partida para el célculo del diametro del tubo pre-calentador

guedan reflejados en la tabla 3.11.

Parametro Valor

Tent (°C) 25

Pent (bar) 2,5

Tabla 3.11. Datos de partida cdlculo didmetro tubo pre-calentador

Los rangos de caudales que son posibles emplear para el aire y agua son 0-60 Nm*/h y 3-15
I/h, respectivamente. El disefio se ha realizado para caudales de aire y agua superiores a los
empleados durante la operacién de la planta, estableciendo un caudal de aire de 40 Nm?/h (a
temperatura ambiente y 2,5 bares de presion) y 13 I/h de agua. La temperatura alcanzada en

el tubo precalentador se ha impuesto en 400 °C.

Sustituyendo los parametros anteriores en las expresiones definidas se obtiene lo siguiente:

(39,5+13-1073)
D; = =0,048m

i3
6~3600~Z

Para la determinacion del area final de intercambio en funcidn de la longitud del tubo pre-
calentador (zona inferior del horno) es necesario obtener la potencia necesaria a intercambiar.
Este horno se encarga de aplicar la energia necesaria para vaporizar el agua y elevar la
temperatura del aire a la entrada del primer mdédulo del Fletgas para que tenga lugar la
gasificacidn en las condiciones de operacidn requeridas.

Para determinar dicha potencia se ha planteado los siguientes balances de energia para el

aguay el aire, respectivamente (EC.3.24-3.25):

Qagua = magua ’ [A + C_pvapor : (Tsal - Teb) + C_pagua ' (Teb_Tent)] (EC- 3-24‘)
Qaire = maire' C—paire ' (Tsal - Tent) (EC- 3-25)
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Los datos de partida para el calculo de la potencia de la parte inferior del horno y para la

longitud del tubo pre-calentador aparecen registrados en tabla 3.12.

Parametro Valor Parametro Valor
Tent (°C) 25 Teb (°C) 100
Pagua (25°C, 1bar) (Kg/m°) 1000 Tref (°C) 25
Paire (0°C, 1bar) (Kg/m’) 1,2 Kf (N/m-K) 38,9-10°
P, (KI/Kg-K) 4,18 vi (Pa-s) 36,1-10°
CPyapor (KI/Kg"K) 2,07 o (W/m’-K’) 5,67-10-8
Cp,,. (KI/Kg-K) 1,069 Pr 0,69
A (KJ/Kg) 2502 Dt (m) 0,048

Tabla 3.12. Datos de partida calculo potencia inferior del horno y longitud tubo pre-calentador

El disefio se ha realizado para caudales mayores de aire y agua que los tratados
habitualmente en la planta, concretamente 40 Nm3/h de aire y 13 I/h de agua, con motivo de
sobredimensionar el equipo. Se ha estimado una temperatura de salida del agente fluidizante

de 400 °C y una emisividad igual a la unidad (cuerpo negro).

Al sustituir dichos valores en las expresiones anteriores resulta,

13-1073 - 1000
Qugua = 2600 - [2502 + 2 - (400 — 100) + 4,18 - (100 — 25)] = 11,3 KW
40-1,2
Quire = —ggo-+ [1,07 - (400 — 25)] = 2 KW

Qtotar = 13,3 KW

No obstante, aunque la potencia determinada es de 13,3 KW, el fabricante ha considerado
conveniente implementar en el horno una potencia mayor, concretamente de 25 KW, con
motivo de sobredimensionar el equipo con vistas al futuro para otra aplicacién o proceso que
pueda surgir y donde el requerimiento energético sea mayor.

Una vez conocida la demanda de calor del sistema es preciso determinar la longitud del

tubo necesaria. No obstante, debido a problemas de espacio en la planta piloto, dicho
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parametro ha sido fijado, siendo la longitud seleccionada del tubo 3 metros, ya que un valor
superior provocaria problemas de choque con la estructura. De esta forma las dos variables
que se busca obtener son la temperatura del tubo y la temperatura de la resistencia. Para ello

se sigue el mecanismo de transferencia de calor propuesto en la figura 3.4.

Rad Conv
N N
7 7
Resistencia Tubo Fluido

Figura 3.4. Esquema de mecanismos de transferencia zona inferior del horno

Inicialmente se supone que en el tramo existente entre la resistencia y la tuberia
predomina la resistencia por radiacién, sin tener en cuenta la posible conveccién libre que
pudiera existir. La conduccion del extremo exterior al interior de la tuberia es despreciable, ya
que la conductividad térmica del acero es del orden de 30 W/ (m-°C) y el espesor del tubo es
del orden de 5 mm, con lo cual la pared se encuentra a una temperatura muy préxima en
ambas caras.

Por tanto, el calor total intercambiado es igual al calor transmitido por radiacion y al

transmitido por conveccion, tal y como establece la expresion (EC.3.26)

Qtotal = Qrad = dconv (EC- 3-26)

Donde el calor por radiacidn y conveccion se definen, respectivamente, como (EC.27-28):

Graa=¢€-0-A-(Thg —Thy) (EC.3.27)

Qeonv = heonw * A+ DTLM  (EC.3.28)

Definiéndose la DTLM como (EC.3.29),
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Teup — T, — (Tyyp — T
DTLM = ( tub E;t) _(Ttub) sal) (EC. 3.29)
In tub ent

(Ttub - Tsal)

El coeficiente de pelicula convectivo, h.n, se puede obtener a partir del nimero de Nusselt
(EC.30), empleando la correlacién 27 correspondiente a conveccién forzada, flujo interno y

conducto circular [Incropera, 1999], tal y como muestra la expresion (EC.31).
Nu = (heony - D) /Ky (EC.3.30)
Nu = 0,023 - Re*/> . pr®* (EC.3.31)
Donde el nimero de Re se determina como (EC.3.32):

4- Qaire+agua

Re =
Dt-'T['V

(EC.3.32)

Asi pues, estableciendo dos balances energia (EC.3.33-34) es posible conocer Ia

temperatura de la resistencia y la temperatura de pared del tubo.

Qtotar = qraa (EC.3.33)
Qtotal = conv (EC- 3-34)

Cabe destacar que las propiedades termo-fisicas del aire y del agua se han determinado a la
temperatura media de masas, es decir, a la temperatura media entre la entrada y salida de la
mezcla. Para un cdlculo mas exacto se ha calculado la proporciéon de aire y de agua en la
mezcla para determinar las propiedades de esta Ultima con mds precision.

Sustituyendo los datos anteriores se obtiene, finalmente, lo siguiente:

4-.0,017

Re = 5048 735,68 106

= 12639

Nu = 0,023 - (12639)%/5 - 0,76%* = 39,5

395-389-107% 2 w
conv = 0,048 " m?2.K
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13300 = (Tpaq* — Téyp) - 5,67 - 1078 - 0,048 - 0 - 3

(Tewp — 298) — (Teup — 673)

1 Lo — 298)
(Teun — 673)

13300 =30,5-0,048 -7 -3 -

Resultando,

Toup = 1143 °C
Troq = 1186 °C

En vista a los resultados obtenidos y teniendo en cuenta que la temperatura mdxima de la
resistencia impuesta por el fabricante del horno es muy préxima a la temperatura calculada, se
da por valido el disefio

Finalmente, se elige un tubo de 2” de didmetro fabricado en acero inoxidable AlSI 316 con
una longitud total de 3 metros en tres pasadas y en disposicidn triangular. El agua se alimenta
en la parte superior del primer paso mientras que el aire se alimenta por la zona baja del tubo
pre-calentador.

La tabla 3.13 muestra un cuadro resumen con los resultados obtenidos del disefio del tubo

pre-calentador.
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Variable Resultado

D, 0,048 m

Qagua 11,3 KW
Qaire 2KwW

Qtotal 13,3 KW
Re 12639
Nu 39,5

eans 32
Tiup 1143 °C
Traa 1186 °C
L; 3m

Tabla 3.13. Cuadro resumen resultados tubo pre-calentador

4. POTENCIA SUPERIOR HORNO

A la hora de realizar el calculo de la potencia a suministrar por zona superior del horno
eléctrico para la consecucidén de una temperatura de operacién determinada en la gasificacion
con aire y vapor de agua, se decide abordar el problema evaluando las pérdidas de calor
originadas en el equipo y el tiempo de calentamiento necesario para conseguir la temperatura
de consigna. El objetivo de dicho equipo es elevar la temperatura del combustible y del agente
fluidizante para que tenga lugar la devolatilizacion del combustible y la posterior gasificacion
en las condiciones requeridas. En base a esto Ultimo es necesario determinar las pérdidas que
se producen en el sistema a su temperatura maxima de trabajo (800-900°C), y por tanto
obtener la potencia minima a aportar.

Para determinar las pérdidas de calor del sistema, se consideran 3 zonas tal y como se
indica en la figura 3.5, siento éstas las pérdidas a través de la pared lateral, perdidas a través
de la pared superior e inferior y las pérdidas a través de la abertura superior e inferior (zona
superior e inferior del reactor de lecho fluido)
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Abertura superior

Cara superior

e inferior Pared lateral

Abertura inferior

Figura 3.5. Pérdidas de calor en el horno

La nomenclatura empleada a lo largo de esta seccidén queda referenciada en la tabla 3.14

Simbolo Descripcion Parametro
T1 Temperatura interior D1 Didmetro interior
T2 Temperatura exterior D2 Didmetro exterior
T2 Temperatura ambiente D3 Diametro del reactor
., Coeficiente de pelicula
cond Calor por conduccion hconv .
convectivo
conv Calor por conveccion c Constante de Boltzmann
qrad Calor por radiacién € Emisividad
kais Conductividad aislante Nu Numero de Nusselt
Ra Numero de Rayleigh Lc Longitud caracteristica
Ke Conductividad gas g gravedad
Pr Numero de Prandlt Piateral Pérdidas laterales
. . . - Pérdidas superiores e
Vg Viscosidad cinematica del gas Psup e inf . .p
inferiores
. Coeficiente de pelicula
L Longitud del horno Pabertura . P
convectivo

Tabla 3.14. Nomenclatura disefio zona superior del horno
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- Pérdidas a través de la pared lateral

Los mecanismos de transferencia involucrados en el célculo de las pérdidas de calor por la
pared del horno son: conduccion a través de la pared lateral del cilindro, conveccion natural y
radiacion. La figura 3.6 muestra el modelo de transferencia de calor descrito.

Qrad
Tqucond q
-
Qconv
=

Figura 3.6. Mecanismos de transferencia de calor en la pared lateral

T3
*
T2

Por balance energético, el calor transferido por conduccién a través del aislante (ladrillo
refractario) es igual a la suma del calor transferido por conveccién y radiacidn en el exterior del
cilindro (EC.3.35).

Piateral = dconda = 9conv + draa  (EC.3.35)

Donde los calores por conduccién, conveccion y radiacidon se determinan como indican las
expresiones (EC.3.36-38), respectivamente.

(T —Tp)
In (g—i)

Qeconv =T Dy - L-heony - (T, —T3) (EC.3.37)

Qecona = 2T - kgis - L - (EC.3.36)

Graga =T -Dy-L-e-0- (T —T3) (EC.3.38)

El coeficiente de pelicula h.,n, se toma para conveccidn libre, flujo externo y cilindro largo
horizontal, tal y como referencia la correlacion (EC.3.39) [Incropera, 1999].

heony = 1,65 - 3\/ (T, —T;) (EC.3.39)

Cabe destacar que, con motivo de obtener las pérdidas maximas y poder sobredimensionar
el equipo, se ha considerado una temperatura de operacién de 900°C (temperatura maxima de
trabajo del sistema). Se ha estimado que los alrededores se encuentran a 25 °C y que la
conductividad del ladrido refractario que presenta el horno (aislante) es de 0,47 W/m-K. La
longitud para la que se diseia el equipo es de 800 mm, siendo esta ultima la longitud del
reactor de lecho fluido. El didmetro exterior e interior del horno es 600 mm y 350 mm,
respectivamente, siendo estos datos suministrados por el fabricante.

De esta forma al sustituir estos valores en las expresiones anteriores resulta,
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(1173 = T,)
i (35)

Geony = - 0,6-0,8- 1,65 - {/(T, — 298) - (T, — 298)

Qeona =2-m-047-0,8 -

Grqa =m-0,6-0,8-0,7-567 - 1078 - (T} — 298*)

Al resolver el sistema de ecuaciones resulta:
T, = 157,25°C
Gecona = 32555 W
Qeony = 16765 W
Qraqa = 1579 W

Plateral = 3255,5 W

- Perdidas a través de la pared superior e inferior

Los mecanismos de transferencia involucrados en el calculo de las pérdidas de calor por la
superficie superior e inferior del horno son la conveccidn natural y radiacion a través de una
placa plana. El modelo de transferencia de calor queda representado en la figura 3.7.

Ts'

Qconv  Qrad

S

Figura 3.7. Mecanismos de transferencia de calor en la cara superior e inferior

Dado que tanto la placa superior como inferior son iguales, por balance energético se tiene
qgue (EC.3.40):

Pzona supeinf = 2 (Gconv + Qraa) (EC.3.40)

Donde el calor transmitido por conveccién y radicacion se definen como muestran las
expresiones (EC.3.41-42), respectivamente.
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Dz - Dl
Qeony =T | ——— ) - heonw - (T2 —T3) (EC.3.41)

Df — Df
Graa =T (T) g0 (T4 —T§) (EC.3.42)

El coeficiente de pelicula h,.., se evalla para conveccién libre, flujo externo y placa plana
horizontal, tal y como referencia la correlacién (EC.3.43) [Incropera, 1999].

Nu = 0,27 - Ra®?> (EC.3.43)

Siendo Ra el numero de Rayleigh (EC.3.44):

:g~ﬁ-(T2—T3)~L§-Pr

Ra
V2

(EC.3.44)

Finalmente es posible obtener h,,, a partir del niUmero de Nusselt (EC.3.45):

Nu-k
heony = — 9 (EC.3.45)

Donde Lc se define como (EC.3.46),

T
L —A—Z'(DZZ_DIZ) EC.3.46
P mw-(Dy+Dy) (EC.3.46)

Al sustituir valores resulta lo siguiente:

_98-415- 1073 - (455,9 — 298) - 0,06253 - 0,7

R
@ (95 - 10-6)2

=1,2-10°

Nu =0,27-(1,2-10%)%2> =5

_5-49,57-10-3_4 w
conv = 0,0625 T m?2-K

0,6% — 0,352
qconv =T1" T . 4 . (455,9 - 298) = 117,8 W

0,62 — 0,352 i , \
Grag =T |~————)+ 07567 - 107" - (455,92 — 298*) = 2614 W
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Pzona sup einf = 7584 W

- Pérdidas a través de la abertura superior e inferior

En este caso el Unico mecanismo de trasferencia existente es la radiacién. La figura 3.8
muestra el mecanismo de transferencia propuesto.

T3'

Qrad

|

Figura 3.8. Mecanismos de transferencia de calor en la abertura superior e inferior

Por balance energético se tiene que (EC.3.47):

Pavertura = 2 Qraa  (EC.3.47)

Donde el calor por radiacién se define como (EC.3.48),

D3
CIrad=7T'<T>'€’O"(T24—T3?) (EC.3.48)

Al sustituir los datos de partida se obtiene,

0,1852 L , \
Graq =1 | =07 5,67 - 107 - (4559 — 298*) = 4666 W

Papertura = 9332 W
Siendo finalmente las pérdidas totales en el sistema,
Piotar = Praterat + Pzona sup e inf + Papertura = 13346,3 W

Una vez determinada la potencia minima a aportar se selecciona la potencia de la zona
superior del horno en base a criterios de tiempos de calentamiento para la consecucion de una
temperatura de consigna. En base a esto ultimo se han obtenido curvas de calentamiento para
diferentes potencias (que son analizadas con mayor detalle en el punto 6 del presente
capitulo), seleccionandose finalmente una potencia de 20 KW, ya que con este valor es posible
obtener una buena relacion potencia-tiempo de calentamiento, tal y como se puede observar
en la figura 3.9; en la que para la consecucién de una temperatura de 900 °C es necesario
calentar durante 27 minutos aproximadamente.
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Figura 3.9. Curva de calentamiento para Q=20KW

No obstante, aunque la potencia seleccionada es de 20 KW, el fabricante ha considerado
conveniente implementar en el horno una potencia mayor, concretamente de 25 KW, con
motivo de sobredimensionar el equipo con vistas al futuro para otra aplicacién o proceso que
pueda surgir y donde el requerimiento energético sea mayor.

La tabla 3.15 muestra un cuadro resumen con los resultados obtenidos.

Variable Resultado

Piateral 3255,5 W
P ona sup e inf 758,4 W
Pabertura 9332 W
Piotal 13346,3 W
Q 20 KW

Tabla 3.15. Cuadro resumen calculo potencia superior del horno

5. AISLAMIENTO REACTOR DE LECHO FIJO/MOVIL

Para evitar pérdidas excesivas de calor y por tanto conseguir que la temperatura en el
reactor de lecho fijo/ mévil no decaiga bruscamente, ha sido necesario la implementacién de
un material aislante para tal fin.

La nomenclatura empleada a lo largo de este punto se muestra en la tabla 3.16.
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Descripcion Descripcion

Coeficiente de

Tent Temperatura entrada del gas hext pelicula conveccion
externa
. Poder calorifico
Tsal Temperatura salida del gas CPgaS medio del gas de
sintesis

., . Diametro externo
dint Diametro interno del tubo dext

del tubo
L Longitud del tubo e espesor
Kiana Conductividad lana de roca Nu Numero de Nusselt
. . L. Numero de
Kceramica Conductividad fibra cerdmica Ra .
Rayleigh
Coeficiente de la
q Pérdidas de calor n correlacion de
Morgan
Coeficiente de la
Tm Temperatura media de masas C correlacién de
Morgan
) . Causal masico de
Tamb Temperatura ambiente Mg

gas

Tabla 3.16. Nomenclatura célculo espesor aislante reactor lecho fijo/movil

El espesor de aislante se ha determinado en base a las siguientes expresiones (EC.3.49-51).
La primera de ellas (EC.3.49) establece el balance de energia global entre los puntos de
entrada y salida del reactor permitiendo obtener las pérdidas netas de calor. Con la ayuda de
este flujo es posible establecer dos balances energéticos, el primero de ellos entre el seno del
fluido y los alrededores (EC.3.50) y el segundo entre el seno del fluido y la cara exterior del
aislante (EC.3.51). En el primer caso las resistencias implicadas son la conveccidn, tanto interna
como externay la conduccion mientras que en el segundo son la conveccion y la conduccidn.

q= mgas : C—pgas “(Tont — Tsa1) (EC.3.49)

Tm — Tamb
a= dext
1 L e 1
hint-w-dint-L " 2-mw-kais-L " hext-m-dext-L

(EC.3.50)
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Tm — Text
a= dext
L, nGEp
hint-mw-dext-L  2-m-kais-L

(EC.3.51)

donde el dey Y T s€ definen como,

dext =dint+2-e (EC.3.52)

Tent + Tsal
Tm = — (EC.3.53)

Los datos de partida para el cdlculo del espesor de aislante estan recogidos en la tabla 3.17.

Parametro Valor

dint(m) 0,27
L(m) 2
Kiana (W/m’-K) 0,2
Kceramica (W/m?-K) 0,24
Tamb (°C) 30

Tabla 3.17. Datos de partida calculo espesor aislamiento reactor lecho fijo/mavil

El disefio se ha efectuado para un caudal de salida de gases de 40 Nm3/h con la
composicion tipica de un gas de sintesis. Se ha estimado una temperatura de entrada del gas
de 800 °C.

Para minimizar las pérdidas se ha estimado una temperatura de salida de gases de 750 °C
de tal forma que el espesor de aislante requerido no sea excesivamente elevado. La presién en
el sistema se ha impuesto en 1,5 bar.

Para determinar finalmente el espesor se ha seguido el siguiente procedimiento:

- Cdlculo de las pérdidas de calor

- Calculo del coeficiente de pelicula de conveccién interna

- Suposicidn del coeficiente de pelicula de conveccion externa

- Calculo del espesor

- Calculo de la temperatura exterior del aislante.

- Calculo del coeficiente de pelicula de conveccidon externa con la temperatura
anterior.
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Para el calculo del coeficiente de pelicula interno, se ha tomado la correlaciéon 24
[Incropera, 1999] correspondiente a conveccién forzada, flujo interno y conducto circular, tal y
como muestra la expresién (EC.3.54).

Nu =436 (EC.3.54)

Para el célculo del coeficiente de pelicula externo, se ha tomado la correlacién 40
[Incropera, 1999], correspondiente a conveccioén libre, flujo externo, cilindro infinito, tal y
como muestra la expresion (EC.3.55)

Nu = 0,125 - Ra'/? (EC.3.55)
Dado que se trata de un procedimiento con multiples iteraciones, la resolucién de las

ecuaciones anteriores se ha llevado a cabo con el sofware EES (Engneering Equation Solver),
agrupandose los resultados obtenidos en la tabla 3.18.

Variable Resultado

e 30 cm
Rint 2W/m? - K
hoy; 57 W/m?-K

q 975 W
Toxe 65 °C

Tabla 3.18. Cuadro resumen resultados espesor aislante

Se ha optado por la colocacién de varias capas: la primera de ellas de fibra ceramica dada
su mayor resistencia a elevadas temperaturas y tres capas mas de lana de roca, tal y como se
indica en el [Capitulo Il] del presente documento.

6. EVOLUCION DE LA TEMPERATURA EN LOS REACTORES

Para conocer cdmo evoluciona la temperatura tanto en el reactor de lecho fluido como en
el reactor de lecho fijo mdvil y asi poder determinar el tiempo de calentamiento necesario
para alcanzar una determinada temperatura en ambos modulos, es preciso resolver el balance
de energia de cada reactor (ver figura 3.10).
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h-Aext-(T-Ta\

Flujo
Piston

— 7

Figura 3.10. Esquema reactores calculo tiempo de calentamiento

La nomenclatura empleada queda referenciada en la tabla 3.19.
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Simbolo Descripcion Simbolo Descripcion

Mac Masa de acero Maire Caudal masico de aire

Temperatura entrada

Mcble Masa de combustible Tent .
aire
e = Poder calorifico medio
Cpac Poder calorifico del acero Cp , .
& del gas de sintesis
. . . Causal masico de gas de
Cpcble Poder calorifico del combustible mg sl e s
sintesis
h Coeficiente de pelicula Msol Masa de sdlido
Aext Area exterior Cpsol Densidad del sélido
Temperatura gas
T Temperatura Tg, en P g
entrada
, Temperatura lecho
Tamb Temperatura ambiente Tc p“ ..
fijo/movil
= e . . Franccién de sélidos
Cp.. Poder calorifico medio del aire Xsol
S calentada
Q Calor suministrado t Tiempo

Tabla 3.19. Nomenclatura evolucion de la temperatura en los reactores

Para el caso del reactor de lecho fluido se ha supuesto que se comporta como un reactor
tipo mezcla perfecta, ya que la longitud de este ultimo es suficientemente pequefia como para
considerar que no se producen variaciones de temperatura en funcién de la posicion. Por
tanto, el balance energético resulta (EC.3.56),

dTr
(mac “CPac + Mepie Cpcble) : E =—h-Aext- (T — Tamb) +0Q -

—Mgire * @aire (T — Tent) (EC.3.56)

La figura 3.11 muestra las curvas de calentamiento obtenidas para distintas potencias al
resolver el balance anterior. En base a dichas curvas es posible determinar el tiempo de
calentamiento necesario para la consecucién de una temperatura determinada.
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1400 -
1200
¥ 1000
©
800
-g — Q=16 KW
9 600 —Q=18 KW
£ S—C
S 400 Q=20 KW
Q=22 KW
200 — Q=25 KW
0 T T 1
100 150 200

Tiempo (min)

Figura 3.11. Curvas de calentamiento reactor de lecho fluido

Para alcanzar una temperatura de 800 °C fijando la potencia en 20 KW, el tiempo necesario
de calentamiento es del orden de 25 minutos.

Respecto al reactor de lecho fijo/mévil (ver figura 3.9), se puede proceder al analisis
considerando que es asimilable a un flujo pistdn, por lo que se producen variaciones de
temperatura con la posicion ademas de con el tiempo. Existen varios modelos que permiten
obtener la evolucidn de temperatura en el mismo, si bien los resultados pueden diferir mdas o
menos de la realidad en funcion de las simplicaciones adoptadas en cada uno de ellos. Dichos
modelos son [Levenspiel, 1993]:

- Aproximacion de frente plano (ver figura 3.12a): es el modelo mas sencillo. Se supone
flujo en piston ideal del gas e inmediata igualacidon de la temperatura del gas y del
solido. La solucién obtenida es aproximada pero ultil para estimar tiempos de
calentamiento.

- Modelo de dispersion (ver figura 3.12b): describe cada uno de los tres factores de
propagacién mediante un fendmeno difusional. Esto Ultimo conduce a la obtencidn de
una curva temperatura-distancia simétrica en forma de S para los sdélidos caracterizada
por su varianza. Dicho modelo permite obtener un resultado muy préximo al real.

- Analisis riguroso (ver figura 3.12c): dicho modelo tiene en cuenta los tres fendmenos

de propagacion y origina curvas en forma de S no simétricas. Es el modelo mds
complejo.
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el

A2 Slidos inici o) El intercambiador astd
Tg.en E;sﬂllduﬁ inicialmente friog.5
L1

i 2 —= 1o s dibujado horizontal pero,
Ha aT . :
(oslients] = 5 Bl de hecho, estd siempre
vertical,
T .8n "-.
El madelo de frente planc
ted supone flujo en piston ideal

, del gas v no existencia de
'- resistencia a la transmisidn
i de calor.

Tog ===

El modelo de disparsion
conduce a curvas en forma
de 5 simélricas.

La solucion rigurosa
conduce a curvas emn forma
de S no simétricas.

entrada  posicion en el salida
regenerador

Figura 3.12. Temperatura de los sdélidos en un regenerador de lecho relleno segun los
diferentes modelos [Levenspiel, 1993]

El andlisis que se efectia en el presente proyecto es el correspondiente al primer modelo,
es decir, la aproximacion de frente plano. Cabe destacar, como futuros trabajos, que se estd

realizando un analisis de la temperatura en mayor profundidad empleando el modelo de
dispersion.

Para la resolucién del modelos se realizan las siguientes suposiciones:

- Todo el calor del gas se transfiere al sélido
- No hay pérdidas de calor

- Enun punto de contacto, el gas y el sélido tienen la misma temperatura

Realizando, por tanto, un balance de energia para un tiempo ‘t’ se obtiene [Levesnpiel,
1993],

N ] calor introducido por el gas en el tiempo t
Fraccién de solidos calentada = ( )

calor necesario para calentar todos los sélidos

Que al transcribir a términos matematicos resulta (EC.3.57) [Levesnpiel, 1993]:

mg 'C_pg : (Tg,en - Tc) -t

X =
sot (mac : Cpac + Mgoy - Cpsol) ' (Tg,en - Tc)

(EC.3.58)
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Donde el tiempo caracteristico para calentar todos los sélidos, asi como acero del reactor
se obtiene segln la expresion (EC.3.58):

¢ = Mg - Cpac + Mgor Cpsol (E. 3.58)
myg - Cpg

Finalmente, la figura 3.13 muestra las curvas obtenidas para diferentes alturas del lecho
generado. De dichas curvas es posible obtener el tiempo de calentamiento para unas
condiciones de entrada de gas de 800 °C y una temperatura del sélido de 25 °C.

1200 A

1100 - e==Hlecho=0,3 m

1000 - e Hl|echo=0,35 m
g 900 1 Hlecho=0,4 m
g 800 1 e H|ech0=0,45 m
© 700
g 600 -
G
~ 500 -

400 -

300 - e

200 T T T T \

0 0,5 1 1,5 2 2,5
Tiempo (horas)

Figura 3.13. Curvas de calentamiento en funcién de la altura del lecho fijo

Fijando por, por ejemplo una altura de lecho de 30 cm el tiempo de calentamiento
necesario seria del orden de 1,3 horas.

7. CICLON

El cicldn es el primer equipo de la instalacion encargado del acondicionamiento del gas de
salida del reactor. Su misién es la reduccién de la concentracidn de las particulas arrastradas
con la corriente gaseosa.

Tanto la granulometria como la composicion de las particulas que abandonan el ciclén son
desconocidas, por tanto el disefio de este ultimo se realiza exclusivamente en base a la
velocidad de entrada del gas al mismo y para un didmetro de corte establecido. El argumento
anterior se apoya sobre la base de que cualquier ciclén con geometria convencional o
aproximadamente convencional que opere con una velocidad de entrada de gas entre 15y 25
m/s, lo hace con buen rendimiento de depuracion de particulas para las que el ciclén es
efectivo [Perry, 1984].
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La nomenclatura empleada a lo largo de este punto se presenta en la tabla 3.20.

Simbolo Descripcion Simbolo Descripcion

Altura de la parte

A Area del ciclén Lb s -
cilindrica del ciclon
. Altura de | te coni
Q Caudal de entrada al cicldn Lc uradea Pat € conica
del ciclén
, Diametro de salida d
Uc Velocidad del gas en el ciclon Dd fametr , >al €
particula
D Diametro del ciclon AP Pérdida fjelcarga del
ciclén
Altura de la boca de entrada .,
H . 1 dc Diametro de corte
del ciclén
W Ancho de la boca de entrada N Numero de vueltas del
del ciclén gas en el ciclén
Ds Diametro de salida de gas Pg Densidad del gas
S Profundidad Ps Densidad del sélido

Tabla 3.20. Nomenclatura disefio ciclon

La figura 3.14 muestra la notacion de las dimensiones caracteristicas del equipo en
cuestion.

E
CZ s

Lb

o

Lc

N\
<>
Dd

Figura 3.14. Dimensiones ciclén

En base a la experiencia se considera que los ciclones operan con buen rendimiento cuando
la velocidad de entrada del gas al mismo se encuentra entre 15y 25 m/s.
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Las expresiones de cdlculo de las dimensiones del ciclén quedan como (EC.3.59-60):

9 (EC.3.59)

A=
U

DZ
A=~ (EC.3.60)

Para ciclones convencionales las relaciones entre sus dimensiones se presentan en la tabla
3.21:

Tipo de ciclén: Convencional Relaciones

H/D 0,5

W /D 0,25
D¢/D 0,5
S/D 0,625
L,/D 2
L./D 2

D,/D 0,25

Tabla 3.21. Relaciones dimensiones ciclén

Los datos de partida empleados en este punto se muestran en la tabla 3.22:

Parametro Valor

pgas (Kg/m?°) 0,623

psélido (Kg/m’) 760
Tabla 3.22. Datos de partida cdlculo cicléon

Para el disefio se ha establecido un caudal de gas a la salida de 51 Nm3/h a una
temperatura y presion de 350 °Cy 1,5 bares, respectivamente. Se ha establecido una velocidad
de gas a la entrada de 20 m/s y se ha considerado que el nimero de vueltas que da el gas en el
ciclén antes de la salida del mismo es de 5. Se ha supuesto un diametro de corte en torno a 10
um.

Sustituyendo valores se obtiene finalmente lo siguiente:
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77,6

_ _ 2
= 203600~ 20015m

D =,8-000147 =0,11m

H =0,0542m
W = 0,027 m
Ds = 0,054 m
S =0,068m
L, =022m
L.=022m
Dy =0,027m

El didmetro de corte y la pérdida de carga pueden determinarse con las expresiones
(EC.3.61-3.62):

d —( D )0'5 (EC.3.61)
¢ 2'7'['N'Uc'(ps_pg) o

2

m-H
AP = 0,0512 - [11,3 : <m> + 3,33] .p-US2 (EC.3.62)
*Us

Introduciendo los respectivos valores resulta,

< 9.0,108-3,930-107°
d. =

0,5
=9,031-10"5m =9
2.n.5.20-(760—0,623)> ’ m= o

7 - 0,05422

AP = 0,0512 . [11,3 . <W

) + 3,33] - 0,623 - 20? = 155,7 mmca

Al comparar los valores obtenidos con los ciclones disefiados para la planta de gasificacion
actual [Garcia-Dominguez, 2003], resulta:

d. =9,4um

AP = 141,6 mmca
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Resultados practicamente idénticos a los obtenidos.
La tabla 3.23 muestra un cuadro resumen con los resultados obtenidos.

Variable Resultado

A 0,0015 m?
D 0,11m
H 0,054 m
w 0,22m
D¢ 0,054 m
S 0,068 m
Ly 0,22m
L. 0,22m
Dy 0,027 m
d, 9 um
AP 155,7 mmca

Tabla 3.23. Cuadro resumen resultados calculo ciclén

8. TOLVAS DE ALIMENTACION

Para la alimentacién de sélido de forma continua al reactor ha sido necesario el disefio de
un conjunto de tolvas, una de carga, que sirve de pulmdn al sistema, y una de dosificacion.
Estas ultimas presentan geometria troncocénica ya que dicha geometria las dota de una mayor
resistencia a malformaciones debidas a la presidn a la que estdan sometidas. La nomenclatura
empleada queda referenciada en la tabla 3.24.
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Simbolo Descripcion Simbolo Descripcion
. - . Volumen parte
ms Caudal masico de combustible Vtronco A
cilindrica tolva
. - Radio mayor de la
Ps Densidad del sélido R ¥
tolva
. , Radio menor de la
t Tiempo de autonomia r
tolva
Altura de la parte
Vtolva Volumen de la tolva H e P
cilindrica
. Altura de la parte
Vcono Volumen parte conica tolva h .. P
coOnica

Tabla 3.24. Nomenclatura diserio tolvas

Para determinar el volumen y las dimensiones de dichos equipos se utilizan las siguientes
expresiones (EC 3.63-65):

ms - Ps

Viowa = (EC.3.63)

1
Vcono=§-n-h-(R2+r2+R-r) (EC.3.64)
Vtronco =T1- RZ -H (EC365)

Los datos de partida para el calculo de la tolva de carga y dosificacion quedan recogidos en

la tabla 3.25:
Parametro Valor

ps (Kg/h) 760
Tabla 3.25. Datos de partida calculo tolva

El disefio se ha realizado para un caudal de sélido de 30 Kg/h y estableciendo un tiempo de
autonomia entre recargas de 2,5 h.
Sustituyendo se obtiene lo siguiente:

30 - 760 ;
Viowa = T = 0,0986 m

Para mantener las proporciones didmetro/altura de la tolva se han impuesto el radio menor
(0,03 m), mayor (0,5 m), altura del cilindro (0,4 m) y altura del cono (0,25) hasta conseguir el
volumen determinado con anterioridad.

1
Veono =5+ 0,750 - (0,25 +0,03% +0,25 - 0,03) = 0,0186 m’
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Vironco = T - 0,252 - 0,4 = 0,0785 m3
Viotar = 0,0186 + 0,0785 = 0,0971 m3
Para la tolva de dosificaciéon se sigue el mismo procedimiento, si bien se ha impuesto una

altura de cilindro mayor; radio menor (0,03 m), radio mayor (0,5 m), altura del cilindro (0,4 m)
y altura del cono (0,25) hasta conseguir el volumen determinado con anterioridad.

30 - 760 5
Vtolva = T = 0,0986 m

1
Veono =37+ 0,750 - (0,25 +0,03% + 0,25 - 0,03) = 0,0186 m?

Vironco =T * 0’252 -0,5 = 10,0982 m3
Viotar = 0,0186 + 0,0982 = 0,116 m3

Finalmente se eligen dos tolvas troncocdnicas de 110y 115 litros de capacidad para la tolva
de carga y de dosificacién, respectivamente. Estan formadas por acero inoxidable AISI 316 y
presentan un espesor de 4mm.

La tabla 3.26 muestra un cuadro resumen con los resultados obtenidos.

Variable Resultado Variable Resultado
Tolva de carga Tolva de dosificacion
V cono 0,0186 m3 Veono 0,0186 m3
V tronco 0,0785 m3 Vironco 0,0982 m3
Viotal 0,0971 m3 Viotal 0,116 m3

Tabla 3.26. Cuadro resumen resultados calculo tolvas

109



CAPITULO IV IMPLANTACION

CAPITULO IV

IMPLANTACION

El presente capitulo detalla un diagrama que analiza la duracién estimativa de los trabajos
de instalacién, asi como, se presentan los planos de instalacion de la planta de gasificacién en
tres etapas y se discute la propuesta de anclaje a la estructura.

1. PROGRAMACION DE IMPLANTACION

La figura 4.1 resume la programacion de actividades de montaje e instalacién de los
diferentes médulos que componen el sistema. En él se propone inicialmente la construccién e
instalacion de la estructura auxiliar a la que va anclada el médulo de reaccién. Posteriormente
se procede a la instalacion de la estructura soporte correspondiente al moddulo de
alimentacién de sdlidos, para finalizar con la instalacion de las lineas de alimentacion de
agente fluidizante, aire secundario y salida de gases. Segln esta estimacion la duracién de los
trabajos de instalacién seria de unos 12 dias laborables.
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id Maodo deNombre de tarea Duracidn Comienzo Fin Predecesoras 14 abr '14 21 abr "14 28 abr 14 05 may "14 12 may '14 19 may "1
tarea DILIMX|)IVISIDILIMIX[J | VISIDILIMX[JIVISIDILIM[X|JIVISIDILIMIX|J|VISIDILIMX
1 o Instalacién médulode 35dias  lun 21/04/14 jue 24/04/1A WEEEENN nstdacin médulo de reactén
reacdén
2 S Reactor de lecho 8horas  lun 21/04/14 lun 21/04/14 El
fluido
3 R Plato distribuidor 1hora mié 23/04/14 mié 23/04/14 6
4 o Tubo pre-calentador 1 hora mié 23/04/14 mié 23/04/14 3
5 S Horno 6horas  mié 23/04/14 mié 23/04/14 4
6 S Reactorde lecho fijo 8horas  mar 22/04/14 mar 22/04/14 2
7 S Descargade cenizas 4horas  jue 24/04/14 jue 24/04/14 5
8 + Instaladén médulo  25dias  vie 25/04/14 mar 29/04/14 Y Instalacin médulo alimentacién de sélidos
alimentacion de
9 R Tolvade dosificaddn8horas  vie 25/04/14 vie 25/04/14
10 R Tolvade carga 8horas  lun 28/04/14 lun 28/04/14 9 ”_i!g
11 S Equipos auxiliaresy 4horas  mar 29/04/14 mar 23/04/14 10
conexiones
12 i Instaladon médulo 2 dias mié 30/04/14 jue 01/05/14 =Y nstaladdn médulo amentadién de agente fluidizante
alimentacion de
agente fluidizante
13 o lineade aire+N2 Shoras  mié 30/04/14 mié 20/04/14 I'_:I;
14 P Lineadevaporde 8horas  jue 01/05{14 jue 01/05/14 13 [}
agua
15 < Instaladéon médulo  1dia jue 01/05/14 jue 01/05/14 =Y Instalacion médulo aimentadén de aire secundario
alimentacién de aire
secundaric
16 P Lineade aire +02 8horas  jue 01/05/14 jue 01/05/14 [}
17 < Instalacion médulo  1,25dias  vie 02/05/14 lun 05/05/14 EENNY Instaladén médulo salida de gases
salida de gases
18 o Ciclén 2horas  vie 02/05/14 vie 02/05/14
19 o Cable calefactor 4horas vie 02/05/14 lun05/05/14 20 }!
20 o Conexiones 4horas vie 02/05/14 vie 02/05/14 18
21 P Instaladén médulode 1dia lun 05/05/14 lun 05/05/14 7 Instaladén médulo de adquisicén
adquisicion
22 P iNET 2horas  lun 05/05/14 lun 05/05/14
23 P Termopares 3horas lun05/05/14 lun05/05/14 22 %
24 P Medidores de presid 3horas  lun 05/05/14 lun 05/05/14 23

Figura 4.1. Diagrama de Gantt
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2. LOCALIZACION

La nave en la que se va a instalar el sistema Fletgas se encuentra en la Escuela Superior de
Ingenieros, situada en la Isla de la Cartuja, en Sevilla. Concretamente se ubica en el edificio de
Laboratorios de la E.S.I. En dicho edificio, el Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental
tiene asignada el ala L-5, donde estd situada la planta piloto.

FisIca
APLICADA Il ING. QUIMICA
FisicA Y AMBIENTAL

APLICADS 1N

Fisica
APLICADS 8

GETTY
APLICADA 1§ ING. ELECTRICA
ING. MECANICA
Y MATERIALES

ING.
EMERGETICA

=% i

Figura 4.3. Croquis Planta Baja L-5

La planta de gasificacién en tres etapas esta situada sobre una estructura metdlica,
compuesta por perfiles HEB-100. La implantacién de la instalacién se ha realizado en un
espacio rectangular, de 1,7x1 m, que cuenta con tres pisos, formados por tramex de hierro
galvanizado, de 2,3 m de altura cada uno.
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3. IMPLANTACION DEL MODULO DE REACCION

El anclaje del primer mdédulo de reaccién a la estructura se realiza mediante 4 nervaduras
soldadas al reactor de lecho fluido. Para ello se construye una estructura auxiliar cuadrada
sobre la que cuelga y/o apoya el reactor. Los perfiles empleados son UPN-100.

La propuesta de anclaje a la estructura de este primer mddulo consiste en atornillar las
nervaduras a la cara lateral de estos perfiles empleando unas placas metalicas cuadradas con
orificios alargados que permiten solventar las pequefias variaciones constructivas de disefo
con respecto al sistema real (ver figura 4.4).

Figura 4.4. Placa atornillada a la estructura

Inicialmente se barajo la posibilidad de atornillar el médulo a la cara lateral de los perfiles
auxiliares instalados mediante las placas soldadas a cada nervadura. Sin embargo, debido a
problemas de choque con el brazo de carga del reactor de lecho fluido, tres de estas
nervaduras van atornilladas a la cara lateral del respectivo perfil mientras que la restante va
atornillada sobre la superficie de ellos, tal y como se observa en la figura 4.5.

W I Perfil
]
W
Nervadura NSNS —— Nervadura
atornillada a la ﬂ::;:‘}::{?% “;x:;“:ﬁ;ﬁ::: atornillada ala
i — = Ny K —
cara superior del e H{:& H% ?:H"’:EJ cara lateral del
. :"*-n "'\-\.H:"\-\HH:.\.H - \"' HHHHHH::::H .
perfil & ?‘H:H:S;*b‘ R ——— perfil
N
N
y
§ Nervadura

Figura 4.5. Nervaduras primer reactor lecho fluido

Las figuras 4.6 y 4.7 muestran la disposicidn adoptada [ANEXO II].
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Figura 4.6. Estructura auxiliar anclaje reactor lecho fluido

Figura 4.7. Implantacion reactor lecho fluido
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Para el reactor de lecho fijo/movil la propuesta de anclaje es idéntica a la anterior. Es
necesaria la construccidn de una estructura auxiliar con perfiles UPN 100 de la que permanece
suspendido y apoyado el reactor de lecho fijo. Al igual que en el médulo anterior, 3 de estas
nervaduras van atornilladas a la cara lateral del respectivo perfil mientras que la restante va
atornillada sobre la superficie de uno de ellos debido a problemas de choque con la estructura
original. Las figuras 4.8 y 4.9 muestran la disposicion adoptada [ANEXO II].

Figura 4.8. Estructura auxiliar anclaje reactor lecho fijo/mévil

Figura 4.9. Implantacion reactor de lecho fijo
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El anclaje del horno se realiza de forma independiente. Este Ultimo consiste en soldar el eje
del mismo, con dos cojinetes correspondientemente engrasados, a dos perfiles de las mismas
caracteristicas que los empleados para la sujecion de los reactores.

Finalmente la implantacidn de sendos reactores resulta tal y como muestra la figura 4.10 y
4.11, incluyendo esta ultima el horno abrochado al primer médulo y el calorifugado del
segundo [ANEXO II].

Figura 4.10. Implantacién reactor lecho fluido y lecho fijo/mévil
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Figura 4.11. Implantacidn reactor de lecho fluido y reactor de lecho fijo/moévil (hornoy
calorifugado)

Cabe destacar que zona de conexion entre el primer y segundo mddulo va calorifugada,
aunque no se representa en la figura 4.11, para evitar pérdidas excesivas de calor al exterior.

4. IMPLANTACION SISTEMA DE ALIMENTACION

Para el sistema de alimentacidn se propone la construccidn dos estructuras independientes
[ANEXO II] de hierro galvanizado de 30 mm de espesor, para la tolva de carga y la tolva de
dosificacién, respectivamente. Una de ellas apoya sobre la balanza (la correspondiente al
sistema dosificador) y la otra sobre el tramex metalico de la tercera planta (la correspondiente
a la tolva de carga). La figuras 4.12 y 4.13 muestran el disefio de este sistema soporte.
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Figura 4.12. Estructura tolva de carga

Figura 4.13. Estructura tolva de dosificacion
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Ambas estructuras presentan 8 nervaduras dispuestas en 2 dreas cuadradas. El objetivo de
dicha disposicion es efectuar el anclaje por dos puntos y evitar que las tolvas pandeen. Las
nervaduras van atornilladas mediante placas metdlicas a la parte cilindrica de la tolva.

La figura 4.14 muestra el conjunto formado por el médulo de alimentacion. Cabe destacar
gue ha sido necesaria la implementacién de un codo que conecta la salida del tornillo
dosificador con el brazo de carga del reactor para solventar problemas de choque con la
estructura original. El codo tiene una inclinacién de 45° respecto a la vertical para conseguir
que el material fluya por él de forma adecuada. Los planos pueden consultarse en el [ANEXO Il]
del presente documento.

Figura 4.14. Implantacion médulo de alimentacion de sélidos

5. IMPLANTACION CONJUNTO

Para finalizar, las figuras 4.15-4.19 muestran la implantacién del conjunto formado por el
moddulo de alimentacion y el reactor de lecho fluido y lecho fijo/mdvil, incluyendo la descarga
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de cenizas, el cicldn, la resistencia eléctrica y la cdmara de combustidn. Los planos pueden ser

consultados en el [ANEXO 11] del presente documento.

Figura 4.15. Implantacion conjunto |

Figura 4.16. Implantacion conjunto I

120



CAPITULO IV IMPLANTACION

Figura 4.17. Implantacion conjunto Il

Figura 4.18. Implantacién conjunto IV

121



CAPITULO V MEMORIA ECONOMICA

CAPITULO V

MEMORIA ECONOMICA

En el presente apartado se detalla, en diferentes partidas, los costes asociados a cada
equipo, instrumento o accesorio que forma parte de la instalacion.

1. FABRICACION DE EQUIPOS

Para llevar a cabo el proceso de gasificacidon en tres etapas es necesario la construccién y
fabricacion de equipos especiales y a medida disefiados para tal fin. La tabla 5.1 resume los
costes asociados a la fabricacién de dichos equipos.
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MODULO EQUIPO FABRICANTE MODELO PVP (€)
Tubo pre-calentador
Plato distribuidor Rosex - 2.500
Reactor de lecho -
. Reactor de lecho fluido
fluido
Tapa Rosex - HokE
Horno Hobersal Serie Flex 10.100
Reactor de lecho fijo
Reactor de lecho — - Rosex - 1.200
. . Rejilla descarga cenizas
fijo/movil
Tapa Rosex - ok
Tolva de carga
Moddulo d Tolva de dosificacién
) ocu 9, € — Rosex - 2.119,28
alimentacién de Sellado dosificador
solidos Flexibles
Codo alimentacion Rosex - 130
Médulo de salida de Cicléon Rosex - 550
gases Pieza adaptacién ciclén Rosex - 150

2. EQUIPOS AUXILIARES

Tabla 5.1. Costes asociados a la fabricacion de equipos

La tabla 5.2 recoge los costes asociados a cada equipo auxiliar que compone cada mddulo

del sistema.
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MODULO EQUIPO FABRICANTE MODELO PVP (€)
, Basculas
Bascula o GI308 1.090
. . Guadalquivir
Médulo de alimentacion - -
. Rotametro aire
de sélidos L, Omega FL3840G 136
presurizacion
Valvula de bola Rosex - -
Manorreductor aire Omega B07202A1KA 65,93
Mass-flow Omega 1000 SLM 1.826,95
Manorreductor N2 - - -
Mddulo de alimentacién -
o Vilvulas de bola - - -
de agente fluidizante — -
Depésito de agua Vidrafoc 1359-J/3 32,2
Bomba peristaltica Dinko D25V 665
Tubo dosificador Dinko D6,4 70
) . Manorreductor de aire Omega B07202A1KA 63,93
Mddulo de alimentacién
i i Mass-flow Omega 500 SLM 1.417,96
de aire secundario
Valvulas de bola - - -
Médulo de salida de gases Cable calefactor CRN Tec HSS 1.667
Sistema adquisicion Omega iNET-555 795,96
Mddulo de adquisicion Tarjetas adquisicidn Omega iNET-420 578,88
Cajas conexionado Omega iNET-510 136

Tabla 5.2. Costes asociados a equipos auxiliares

3. INSTRUMENTACION

En la tabla 5.3, se puede observar los costes asociados a la instrumentacion del sistema.
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CAPITULO V MEMORIA ECONOMICA
MODULO EQUIPO UNIDADES | FABRICANTE | MODELO PVP (€)
Maddulo de alimentacion .
] . Termopar 1 TC-Direct 300-2ID 38,5
de aire secundario
Termopar 1 400-2ID 39
Termopar 1 ) 500-21D 39,5
TC-Direct
i ., Termopar 5 50021 158
Modulo de reaccién
Termopar 1 750-2I 32,65
Medidor de
L, 3 KIMO CP115A0 849
presidn
Modulo de salida de Termopar 1 . 300-21D 38,5
TC-Direct
gases Termopar 300-21 30,8
Medidor de
.. 1 KIMO CP115A0 283
presion

Tabla 5.3. Costes asociados a la instrumentacion del sistema

4. ACCESORIOS Y TRANSPORTE REACTOR

Para efectuar conexiones seguras entre canalizaciones, mejorar el sellado entre equipos o

incluso suministrar la tensidon necesaria a los equipos mediante la instalacién de un cuadro

eléctrico independiente son necesarios una serie de accesorios que se recogen en la tabla XX

junto con su coste adicional. A su vez, se detalla el coste correspondiente al embalaje y

transporte del reactor para su envio a Barcelona. La tabla 5.4 muestra dichos costes

adicionales.
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CAPITULO V

MEMORIA ECONOMICA

ACCESORIOS UNIDADES | FABRICANTE] MODELO PVP (€)
Tubo silicona 1 Cosela SILTO06005 10,75
Junta de mica plato distribuidor 10 Saidi - 17,5
Junta de mica MI-MlI 2 Saidi - 90,1
Junta de mica MI-MlI (2) Saidi - 60,76
Junta de mica tapa M Saidi - 176,75
Junta de mica tapa Ml Saidi - 194,35
Racores termopares 11 TC-Direct ACF72S 82,5
Conectores termopares PID 15 Omega HMPWKIM 25,32
Bridas etiquetado termopares 100 Omega TEMP2232 4,8
Resistencias sistema adquisicion (4-20 mA) 5 - - ok
Cuadro eléctrico independiente Metalocris - 3.497,17
Puesta a punto armario analizador 1 Emerson - 3.445
Tornilleria reactor - Pobe - oAk
Caja embalaje 1 Plasacar - 135
Planchas goma espuma 5 Calatayud 1cm/D20 19,48
Transporte Reactor SEV-BCN - Spain-TIR - 141,02
Transporte Reactor BCN-SEV - Spain-TIR - 180,77
Calorifugado Ml - Caisur - 925
Calorifugado camara de combustién - Caisur - 1.200

Tabla 5.4. Costes asociados a accesorios

5. MONTAIE

El coste correspondiente la instalacidn de los diferentes mddulos del sistema se recoge en

la tabla 5.5.
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CAPITULO V

MEMORIA ECONOMICA

aire secundario

Construccion e i
Reactor de lecho fluido y soporte reactor

nstalacion estructura

reactor de lecho fijo/madvil | Construccién e

soporte horno *

nstalacion estructura

Mddulo de salida de gases Instalacion linea de salida

Moddulo Tarea Responsable | PVP (€)
, . L, Recolocacion polipasto
Médulo de alimentacién de —— P - ’p
- Construccion e instalacion estructura
sdlido
soporte tolvas
Modulo de alimentaciéon de c s .
o Instalacion linea de aire
agente fluidizante
Modulo de alimentacion de e .
Instalacion linea de aire POBE 6.000

Tabla 5.5. Costes asociados al montaje

*Nota: la construccion e instalacion de la estructura soporte del horno no esta incluida en el

presupuesto.

6. RESUMEN ECONOMICO ACTUAL

Para concluir se presenta un resumen de los costes asociados a cada actividad en la tabla
5.6, ascendiendo a un importe total de 43.011 €.

DESCRIPCION PVP (€)
Fabricacion de equipos 16.749,28
Equipos auxiliares 8.546,49
Instrumentacion 1.508,45
Accesorios 10.206,47
Montaje 6.000
Total 43.011

Tabla 5.6. Cuadro res

umen costes Fletgas
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