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a la superficie (ň). . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 113

4.2. Discretización de la dirección de los rayos incidentes ("forma del sol") en 1024
porciones del ángulo sólido subtendido por el sol. . . . . . . . . . . . . . . . . 117

4.3. Punto de impacto sobre el plano focal calculado para los 1024 rayos que inciden
sobre la superficie reflectante en el punto con coordenadas x = −1m e y = 1m
[87]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 118

4.4. Discretización del área proyectada de la superficie reflectante en 2831 particio-
nes de 0,00125 m2 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 118

4.5. Factor de intercepción local calculado para el caso de ε = 0, 5º, Ψ = 80º y
Da = 7cm [87]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 120

4.6. Factor de intercepción del CSDP en función de ε, Ψ y Da [87]. . . . . . . . . . 120

7



ÍNDICE DE FIGURAS 8

4.7. Factor de intercepción del CSDP en función de Ψ, con Da = 7cm. . . . . . . . 121
4.8. Factor de intercepción del CSDP en función de Da, con Ψ =60º. . . . . . . . . 122
4.9. Tipos de dispersión de la reflexión sobre una superficie disponibles en el soft-

ware SolTrace. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 125
4.10. Superficies (líneas) y etapas (números en negrita) definidas en el Modelo de

trazado de rayos de Montecarlo para cálculo del factor de Intercepción. . . . . 127
4.11. Comparación de datos experimentales para el "EuroDish South" [161] y los

valores producidos por el modelo de Montecarlo de esta tesis [89]. Los puntos
corresponden al plano focal, con el foco en x = 0 mm. . . . . . . . . . . . . . 129

4.12. Datos empíricos vs. resultados numéricos, correspondientes a la Fig. 4.11 [89] . 130
4.13. Factor de intercepción determinado con el modelo de trazado de rayos de Mon-

tecarlo, con y sin considerar los errores ópticos de la superficie reflectante [89]. 132
4.14. Mecanismo de giro acimutal. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 137
4.15. Mecanismo de giro de elevación. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 138
4.16. Mecanismo de elevación construido. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 139
4.17. Proceso de calibración del sensor. Determinación de paralelismo con un muro. . 141

5.1. Nomenclatura de las corrientes de masa y energía del proceso de gasificación
solar de orujo asociado al dispositivo tecnológico [87]. . . . . . . . . . . . . . 145

5.2. Datos de fracción difusa de la irradiancia predichos con el modelo BRL ajustado
[87]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 150

5.3. Datos de irradiancia solar para el 12 de febrero de y el 18 de mayo de 2018 [87]. 150
5.4. Subdivisión del material aislante en tres capas para el cálculo de transferencia

de calor transitoria de las pérdidas de conducción [87]. . . . . . . . . . . . . . 157
5.5. Análisis estacionario de transferencia de calor desde el receptor de cavidad al

medio de reacción bajo las condiciones más desfavorables [87]. . . . . . . . . . 160
5.6. Modelo de transferencia de calor transitoria del reactor-receptor y del aislante

resuelto por método de elementos finitos. Las isolíneas de temperatura corres-
ponden a condiciones de día despejado luego de 2521 s de calentamiento [87].

. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 178
5.7. Temperatura externa del reactor (o temperatura interna del aislante) para con-

diciones de día despejado. Resultados por método de elementos finitos y del
modelo de pérdidas de conducción de la Sec. 5.1.2.3 [87]. . . . . . . . . . . . . 179

5.8. Simulación del desempeño del reactor para el periodo de optimización (del 27-
01-2018 al 02-02-2018 y del 07-06-2018 al 13-06-2018). Gráfica de flujo ra-
diante incidente, flujo de calor neto transferido al medio de reacción, tasa de
alimentación de orujo seco, y tasa de flujo de gas de síntesis producido [87]. . . 184

6.1. Dimensiones optimizadas del reactor-receptor y nomenclatura de las superficies
[89]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 194



ÍNDICE DE FIGURAS 9

6.2. Superficies (líneas) y etapas (números en negrita) definidas en el Modelo de
trazado de rayos de Montecarlo para la determinación de la densidad de flujo
en las paredes del receptor [89]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 195

6.3. Ejemplo de las interacciones tridimensionales del trazado de rayos. Cada punto
representa el impacto de un rayo en una superficie. Izquierda: todas las super-
ficies y traza de algunos rayos. Derecha: Acercamiento a las etapas 2, 3 y 4
[89]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 197

6.4. Valor máximo de Φabs computado para el Fondo. Se incluyen las incertidumbres
devueltas por el software [89]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 198

6.5. Resultados numéricos en los Lados reportados en [152] y resultados del modelo
de trazado de rayos de esta tesis [89] (ajustado a los parámetros de [152]). . . . 199

6.6. Mapas de densidad de flujo radiante absorbido (Φabs) obtenidos con el modelo
de trazado de rayos de Montecarlo para cada superficie [89]. Se muestran cinco
combinaciones de valores de las variables. El máximo de Φabs y el total de Q̇abs

en cada superficie se muestra en el recuadro sobre cada gráfico. La escala de
colores va de 0 al máximo de Φabs. ε en grados y σespec,c, en mrad. . . . . . . . 202

6.7. Máximo Φabs para cada superficie interna del receptor en función de las varia-
bles [89]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 204

6.8. Flujo radiante absorbido Q̇abs en cada superficie interna del receptor graficado
en función de las variables de la Investigación específica 7 [89]. . . . . . . . . 208

6.9. Pérdidas de reflexión calculadas con el modelo de Montecarlo (líneas continuas)
y con el modelo de la Sec. 5.1.2.3 (línea discontinua) [89]. . . . . . . . . . . . 211

6.10. Esquema de la geometría del reactor-receptor empleada en el modelo de CFD
[89]. Los diferentes subdominios se identifican con letras: medio de reacción
(F), material del reactor-receptor (R), aislante (I), lecho de biomasa y ceniza
(B), aire dentro del receptor de cavidad (A), apertura (E). . . . . . . . . . . . . 215

6.11. Malla del medio de reacción empleada en el modelo de CFD. Sección en el
plano yz [89]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 231

6.12. Detalle de la malla del reactor-receptor (gris oscuro), de la apertura (verde), del
lecho de biomasa y ceniza (violeta) y del aislante (gris claro). Sección en el
plano yz [89]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 232

6.13. Líneas de corriente de velocidad y contornos de magnitud de velocidad obteni-
dos con el modelo de CFD [89]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 236

6.14. Contornos de temperatura del medio de reacción, el material del reactor re-
ceptor, y el aislante. Las escalas de color se ajustan a los valores mínimos y
máximos de cada gráfica [89]. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 236

6.15. Contornos de concentración molar (a) y velocidad de reacción (b) del medio de
reacción. El contorno de temperatura en (b) tiene una escala de temperatura que
visibiliza las ubicaciones con temperatura mayos a 1073 K (rojo) [89]. . . . . . 237



ÍNDICE DE FIGURAS 10

6.16. Contornos de temperatura de las superficies internas del receptor obtenidas con
el modelo de CFD [89]. ε grados y σespec,c en mrad. (a) Caso del Fondo, (b)
Caso del Fondo resuelto, (c) Caso de los Lados, (d) Caso de los Lados resuelto. 240

6.17. Gráficos de densidad de flujo radiante absorbido y de temperatura en el Fondo
y en los Lados para cada ejecución de la simulación con el modelo de CFD
[89]. (a) Ejecuciones del Caso del Fondo (1 a 4). (b) Ejecuciones del Caso de
los Lados (5 a 9). Los gráficos corresponden a los valores en las líneas blancas
discontinuas de la Fig. 6.6(a). La temperatura límite se grafica en rojo. . . . . . 241



Nomenclatura

ṁ tasa de flujo de masa, g/min

ṅ tasa de flujo de materia, mol/min

Q̇ tasa de flujo de calor o flujo radiante, W

Ẇ potencia eléctrica, W

R resistencia de radiación térmica, m−2

h media de Reynolds de entalpía específica, J/kg

p media de Reynolds de presión, Pa

Ui vector de velocidad media de Reynolds, m/s

I intensidad radiante, W/sr

Ib Intensidad radiante de la emisión de cuerpo negro, W/sr

Ũ j media de Reynolds de media en masa del vector de velocidad, m/s

Ỹ I media de Reynolds de la fracción en masa del componente I

A área, m2 o factor preexponencial, m3 mol−1 s−1

AST hora solar aparente

D diámetro, m

d fracción difusa

DI difusividad cinemática del componente I , m2s−1

E espesor, m

Ea energía de activación, J mol−1

F1→2 factor de vista de la superficie 1 a la superficie 2

H entalpía, kJ

h entalpía específica, kJ/kg o coeficiente de convección, W/(m2·K)

hI entalpía específica del componente I , J/kg
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I irradiancia, W/m2

k conductividad térmica, W/(m·K)

KT índice de claridad diario

kT índice de claridad

L largo, m

Ls escala de longitud de conjunto para convección, m

M masa molar, g/mol

m masa, g

MI masa molar del componente I , kg/mol

n día del año o materia, mol

Nu número de Nusselt

P presión, Pa

Pr número de Prandtl

R resistencia térmica, K/W o constante universal de los gases, J K−1 mol−1

Rgasif velocidad de reacción elemental de la "reacción" global de gasificac., mol m−3 s−1

Ra número de Rayleigh

Sct número de Schmidt turbulento

T temperatura, K

U energía interna, kJ o coeficiente global de transferencia de calor, W/(m2·K)

V volumen, m3 o velocidad del viento, m/s

x fracción molar

XC conversión de carbono

gi vector de gravedad, m s−2

Sc término fuente en la ecuación de continuidad, kg s−1m−3

Se término fuente en la ecuación de energía, W m−3

SI término fuente en la ecuación escalar de trasporte del componente I , kg s−1m−3

Sm,i vector de término fuente en la ecuación de momento, kg m−2s−2

[I] concentración molar del componente I , mol m−3

x

z
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Letras Griegas

α ángulo de elevación, º

αa coeficiente de absorción, m−1

αs absorbancia solar

β coeficientes del modelo ajustado de BRL

∆ cambio

δ ángulo de declinación,º

κ energía cinética turbulenta específica, m2s−2

λ factor de intercepción

µ viscosidad dinámica, kg m−1s−1

µt viscosidad turbulenta, kg m−1s−1

νI,prod coeficiente estequiométrico de componente I en los productos

νI,reac coeficiente estequiométrico de componente I en los reactivos

Ω ángulo sólido, sr

ω ángulo horario,º o tasa específica de disipación de energía cinética turbulenta, s−1

ρ media de Reynolds de densidad, kg/m3

Φ densidad de flujo radiante, W/m2

φ ángulo de latitud,º

Ψ ángulo de borde, º

ψ factor de persistencia

ρ reflectancia o densidad, kg/m3

ρref densidad de referencia para el empuje, kg/m3

σ constante de Stefan-Boltzmann, W/(m2 · K4) o desv. estándar del error, mrad

σespec,c desviación estándar de la dispersión por reflexión del receptor, mrad

ε error de alineación, º, o emisividad

ρ̃I media de Reynolds de masa del componente I por unidad de volumen en la mezcla,
kg/m3

x

y

z
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Subíndices y Superíndices

(ℓ) fase líquida

(g) fase gaseosa

(s) fase sólida

(x, y, z) punto del espacio de coordenadas x, y, z

0 extraterrestre

ópt pérdidas ópticas en el CSDP
◦ condiciones estándar

a apertura

abs absorbido

acum acumulado en el volumen de control

alq alquitranes

amb ambiente

atm atmosférico

barr barras que sostienen el reactor

base pared de la base

borde borde entre las paredes laterales y la base y el frente del reactor

C cielo despejado

c receptor de cavidad

c, conv convección de las paredes externas del receptor al medio de reacción

cen ceniza

cil pared cilíndrica lateral

comp compresor

cond pérdidas de conducción a través del aislante

cons consumido

conv pérdidas de convección en el receptor

CS constante solar

D directa

disp disponible en el medio de reacción

efec efectivo
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emis pérdidas de emisión en el receptor

enfr pérdidas por condensado de la corriente de salida

espec error de especularidad

evap evaporador de vacío

ext paredes externas

f formación

forz forzada

frente pared del frente

G global

gas mezcla de gases que sale del reactor

gasif "reacción" global de gasificación

H horizontal

i aislante

in entrada

inc incidente en la superficie reflectante

inca intercambiador de calor

int interceptada en el receptor

inter paredes internas

lad paredes laterales internas del receptor

mat material del reactor-receptor

max máximo

min mínimo

N normal

nat natural

nrec no recuperado

or orujo

out salida

pend error de pendiente

perd pérdidas térmicas del reactor-receptor

prev valor del minuto previo
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prod producido

prom promedio en los dos minutos previos

r reacción o reactor

rad irradiado a las paredes internas del reactor

reac medio de reacción

reac, conv convección de las paredes internas del reactor al medio de reacción

ref referencia

refl pérdidas de reflexión en el receptor

s solar

somb sombreada

sup superficie reflectante

syn gas de síntesis

tot total

transm transmitido a las paredes internas del receptor

v vapor

z

Acrónimos

CFD dinámica de fluidos computacional

CSDP concentrador solar de disco parabólico

ETC energía termosolar de concentración

GSB gasificación solar de biomasa

PCI poder calorífico inferior

PCS poder calorífico superior

RGDA reacción de desplazamiento del gas de agua



RESUMEN

En la Provincia se producen entre 326.000 y 489.000 ton/año de orujo, lo que representa el

69,5 % de la producción nacional. La energía disponible en esta biomasa, por combustión, es

entre 1607 y 4340 TJ/año. Esto equivale a entre 10,1 y 27,4 veces la energía que consume la

industria del rubro "Bebidas"de la Provincia como gas natural.

Un mecanismo posible para el aprovechamiento de esta energía es la gasificación solar de

biomasa (GSB). La GSB es la conversión termoquímica de los compuestos orgánicos en gas

combustible – gas de síntesis – que ocurre a temperaturas mayores a 800 ºC en presencia de

vapor de agua, empleando energía termosolar de concentración como alimentación.

Sin embargo, la GSB es una tecnología que se encuentra aún en etapa de desarrollo. El

estado del arte y la técnica se enfoca en el desarrollo de reactores solares.

La presente tesis se dedica al desarrollo de tecnología: un reactor de gasificación de orujo

acoplado a un concentrador solar de disco parabólico (CSDP) de 3m de diámetro. Se trata de

un reactor solar de 5,8 kW, indirectamente irradiado, de flujo de vórtice, semidiscontinuo con

alimentación continua. Prevé la absorción de la variabilidad en la radiación solar a través de la

manipulación de las corrientes de entrada de orujo y vapor.

Para concluir en la ingeniería de detalle del dispositivo, se realizan una serie de nueve inves-

tigaciones específicas que implican aportes significativos al conocimiento. Abarcan la ingeniería

básica, la evaluación de factibilidad del proceso, y las verificaciones del diseño.

Partiendo del diseño conceptual, en primer lugar se busca determinar las dimensiones del

17
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dispositivo que completan la ingeniería básica. Se desarrollan dos modelos que cuantifican el

desempeño óptico del concentrador: un modelo analítico/numérico y un modelo de trazado de

rayos de Montecarlo. Estos modelos permiten cuantificar la dependencia del factor de intercep-

ción (principal parámetro de eficiencia del concentrador) con sus parámetros de diseño (ángulo

de borde, error de alineación, y diámetro de la apertura). Se determinó que el sistema de Segui-

miento del sol debe proveer un error de alineación menor a 0,25º, el ángulo de borde debe ser

60º, y el diámetro de la apertura menor a 7,5 cm.

En segundo lugar, se analizan distintas alternativas de procesos industriales para el empleo

del dispositivo y se selecciona el más simple, considerando la posibilidad de incluir equipos de

recuperación de calor. Fruto de una revisión de la literatura, se emplean los modelos más actua-

les para simular los procesos de transporte de masa y energía dentro del reactor y del proceso.

En base a datos empíricos publicados, se estima el rendimiento y composición del gas obtenido

por el reactor de gasificación solar. Se determinó un cambio de entalpía de 1776 kJ/kgseco para

la gasificación a 927 ºC y un rendimiento de 1,541 Nm3/kgseco con un PCI de 11,53 MJ/Nm3.

Se desarrolla un modelo en hoja de cálculo del reactor y del proceso con resolución temporal

de 1 min, que emplea datos de irradiancia solar de la Provincia de Mendoza. Se obtuvieron

las dimensiones del reactor-receptor que maximizan la producción de gas de síntesis, lo que

concluye la ingeniería básica.

Para analizar la factibilidad del proceso propuesto, se simula en desempeño del reactor du-

rante toda la temporada de producción de orujo de 2019. Se determinó el límite superior para

el rendimiento del reactor-receptor acoplado a un CSDP de 3 m de diámetro en este período. El

mismo fue de 3.180,2 Nm3, lo que es equivalente a 36.68 GJ.

La necesidad de incluir los equipos de recuperación de calor se vio enfatizada. Se encon-

tró que su omisión reduce el rendimiento energético del reactor en un 53,4 % e incrementa la
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relación entre energía eléctrica consumida y energía útil producida de 2,4 % a 35,2 %.

Se determinó a partir del límite superior al rendimiento del proceso, que las bodegas de la

Provincia (tres estudios de caso) podrían reemplazar su consumo anual de gas natural gasifican-

do entre el 62 % y el 81 % de su producción anual de orujo. También se encontró que la escala

del CSDP considerado es insuficiente para la aplicación industrial con este objetivo. A pesar de

ello, un CSDP de mayor diámetro es realizable y podría resultar adecuado.

Se encontró que una serie de verificaciones del diseño es necesaria para avanzar hacia la

ingeniería de detalle del reactor. En primer lugar se verifica la factibilidad del control de la

temperatura. Los resultados de la simulación apoyaron el empleo de la corriente de entrada de

orujo con este fin. La temperatura se mantuvo exitosamente por debajo de los 986,3 ºC (dado

un valor objetivo de 927 ºC), con un flujo másico máximo de 103,4 kgseco/min de orujo y

198,2 g/min de vapor.

En segundo lugar, se desarrolla un modelo de trazado de rayos de Montecarlo del receptor.

Permite determinar la distribución de la densidad de flujo radiante absorbido sobre cada super-

ficie interna del receptor. Se observaron ubicaciones de alta concentración del flujo (de hasta

250 ± 8 kW/m2). Se estudia la sensibilidad de estas distribuciones ante tres variables de diseño

relevantes: la absorbancia solar de las superficies del receptor, el error de alineación del CSDP,

y el tipo de reflexión de las superficies del receptor. Se encontraron dos conjuntos de valores de

estas variables ("Casos") que producen máximos en la densidad de flujo absorbido.

En tercer lugar, se desarrolla un modelo de dinámica de fluidos computacional (CFD) sim-

plificado y conservador para determinar un límite superior para las temperaturas dentro del

reactor. Los dos Casos de alta densidad de flujo radiante absorbido se analizan con el modelo de

CFD bajo las condiciones de operación del reactor más desfavorables. Se obtuvo la distribución

espacial de la temperatura en el reactor-receptor, y se encontró que ambos Casos de alta con-



RESUMEN 20

centración de flujo radiante producen máximos de temperatura (1197 ºC) que exceden el límite

admitido por el material (1000 ºC).

Sin embargo, se encontró que modificar la absorbancia de las superficies del receptor a

menos de 0,42 y otorgarle un mínimo de dispersión por reflexión (desviación estándar de 300

mrad), garantiza que el límite de temperatura no puede excederse en más de un 2 % sin importar

el estado de alineación del CSDP con el sol, ni las condiciones de operación del reactor, siempre

que estas se encuentren dentro de los rangos normales.

Las verificaciones concluyen la etapa de ingeniería de detalle y abren la puerta para la

construcción del primer prototipo del desarrollo tecnológico.



ABSTRACT

In this thesis, a new 5.8 kW solar biomass gasification reactor design is proposed. It is

meant for energetic exploitation of grape marc, a residue of the wine-making industry. The

design couples the reactor with a 3.0 m diameter Parabolic Dish Solar Concentrator (PDSC),

and contemplates controlling its temperature by manipulating the biomass inlet rate. Also, a

process is proposed for industrial application.

The PDSC is modeled by means of a Monte-Carlo ray-tracing method. The performance of

the reactor is numerically simulated employing 1-min solar irradiance data, heat transfer mo-

dels, reaction models and enthalpy balances. The PDSC and reactor dimensions that maximize

syngas production were determined.

Simulation results showed an upper limit of 3180 Nm3 (36.68 GJ) for the total syngas yield

on the grape marc production season. Solar irradiance peaks were compensated, which supports

the proposed temperature control system. The surveyed wineries could replace their annual na-

tural gas consumption by gasifying between 62 % and 81 % of their annual grape marc produc-

tion. However, a larger PDSC would be required. Also, the need for heat recovery equipment

was emphasized.

A series of design verifications are carried out. A Monte-Carlo ray-tracing model of the

PDSC receiver and a Computational Fluid Dynamics (CFD) model of the reactor are developed.

The absorbed heat flux distribution at each receiver surface was determined. The sensitivity of

21
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the flux distribution to three uncertain variables is evaluated: the receiver solar absorptance,

the receiver reflection type and the alignment error. Two extreme flux concentration cases were

found with flux concentrations of up to 250 ± 8 kW/m2.

The flux distributions of the extreme cases are set as boundary conditions of the CFD model.

The receiver temperature contours were obtained. Peak temperatures of up to 1470 K were

found, which exceed the material limit (1273 K). This issue is avoided by selecting suitable

surface properties: solar absorptance lower than 0.42 and a Gaussian reflection scattering with

standard deviation greater than 300 mrad.

The results of this thesis pave the way for the construction of the first reactor prototype.



INTRODUCCIÓN

La presente es una tesis de desarrollo de tecnología. En tal sentido, busca encontrar una

solución a un problema aún no resuelto en el estado actual de la técnica: la gasificación solar de

biomasa.

A pesar de ello, la innovación y el aporte original al conocimiento no escapan al desarrollo

de la presente obra. El desarrollo de la solución al problema planteado requiere de una serie de

conocimientos que aún no han sido abordados por la literatura actual. El progreso en el diseño

del dispositivo tecnológico implica resolver una serie de problemas específicos, cuya solución

sólo puede lograrse salvando estos vacíos en el conocimiento. Esto trae el beneficio adicional

de que los conocimientos generados no son de utilidad exclusiva del dispositivo particular de

esta tesis, sino general para cualquier desarrollo de similar naturaleza.

El problema general al que se intenta responder consiste en el aprovechamiento energético

de un residuo de la industria vitivinícola: el orujo. La aplicación específica de la gasificación

solar de biomasa a este propósito da origen al dispositivo tecnológico de la presente obra: un

reactor de gasificación solar de orujo acoplado a un concentrador de disco parabólico.

El lector encontrará en el Capítulo I una descripción detallada del potencial aprovechamien-

to del residuo, por un lado, y de cómo la gasificación solar de biomasa es una una tecnología

en desarrollo que puede emplearse para este fin, por otro. Asimismo, se delimita el problema

científico-tecnológico al que responde el dispositivo tecnológico que es fruto de esta obra.

23



INTRODUCCIÓN 24

En el Capítulo II se presenta el resultado de la revisión de antecedentes relacionados al pro-

blema científico-técnológico general: biomasa, gasificación de biomasa, gasificación solar de

biomasa y energía termosolar de concentración. Además, se describen el dispositivo tecnológi-

co y el proceso industrial asociado.

En el Capítulo III se especifica el proceso de diseño y se detallan las nueve investigaciones

específicas que se requiere abordar en cada etapa del diseño del dispositivo. En los capítulos

subsiguientes, se exponen los detalles de estas investigaciones específicas. En cada caso, se

profundiza la revisión del estado del arte para la investigación en particular, se presenta la

metodología, y se muestran los resultados obtenidos.

El Capítulo IV incluye un análisis óptico de la concentración de radiación solar que tiene

lugar en el dispositivo. Se establecen relaciones entre los parámetros de diseño y la eficiencia,

que permiten dimensionar el concentrador solar.

El Capítulo V describe la simulación numérica del reactor y del proceso que posibilita el

dimensionamiento del reactor-receptor, por un lado, y una primera evaluación de la factibilidad

del proceso industrial propuesto, por otro.

El Capítulo VI presenta un análisis detallado del reactor-receptor tanto óptico como térmico,

que hace uso de software especializado. Este análisis permite la verificación de ciertos paráme-

tros críticos de diseño que es necesario concretar previo a la construcción de un prototipo del

dispositivo.

Finalmente, el Capítulo VII presenta las conclusiones de esta tesis: la ingeniería de detalle

del dispositivo y el resumen de los resultados obtenidos. Además, se detallan las futuras investi-

gaciones que se desprenden de esta obra con el fin último de alcanzar una solución tecnológica

completa.
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Capítulo I

SITUACIÓN PROBLEMÁTICA

1.1. Identificación del problema

1.1.1. El orujo como residuo y su potencial energético

En la Provincia de Mendoza se producen cada año entre 326.000 y 489.000 ton de orujo

como residuo de la industria vitivinícola. Estos valores surgen de una estimación cuyos detalles

pueden verse en la Tabla 1.1. Fueron obtenidos a partir de los datos publicados por el Instituto

Nacional de Vitivinicultura para uva destinada a elaboración de vino y mostos [75], y consi-

derando que de la misma se obtiene entre 20 % y 30 % en masa de orujo [35]. Cabe destacar

que la producción de orujo de la Provincia de Mendoza representa el 69,5 % de la producción

nacional, y que el 85,6 % de la producción de la Provincia ocurre en el Oasis Norte.

A su vez, la producción mundial de orujo puede estimarse entre 6.700.000 y 12.400.000 ton

al año. Estas estimaciones también pueden encontrarse en la Tabla 1.1. Se obtuvieron a partir de

los datos de producción mundial de vino publicados por la Organización de las Naciones Unidas

para la Alimentación y la Agricultura (FAO) [126] y asumiendo, como límites de posibilidad,
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que cada 100 L de vino son necesarios entre 122 y 150 kg de uva. El porcentaje en masa de

orujo es el mismo del caso anterior.

Para los establecimientos vitivinícolas, el orujo representa un residuo del que necesitan des-

hacerse. En comunicación personal con referentes profesionales [10, 49] y gubernamentales

[134] del sector en la Provincia de Mendoza, pudo constatarse que mantener el orujo en las ins-

talaciones de la bodega implica un problema de uso de espacio, riesgo de incendio y riesgo de

plagas. A su vez, no posee un rédito económico para el establecimiento, sino que implica costos

asociados a la remoción del residuo, generalmente realizado por empresas especializadas.

Según uno de los referentes [49], una alternativa considerada por los establecimientos para

aprovechar el residuo es utilizar el orujo directamente en la viña como fertilizante. Sin embargo

esta práctica es evitada ya que implica un riesgo de incendio debido al viento Zonda. Por otro

lado, el referente profesional indicó que algunos establecimientos recurren a la práctica ilegal

de abandonar del residuo en terrenos alejados.

A pesar de aparecer como un desecho, el orujo posee un gran potencial energético. Su poder

calorífico inferior (PCI) es de 19,729 MJ/kgseco [104]. A modo de comparación, 1 m3 de gas

natural de 9300 kcal libera 35,1 MJ de calor cuando se combustiona (PCI). Sin embargo, el

orujo al momento de ser producido posee un alto porcentaje de humedad: entre 55 % y 75 %

en masa húmeda [44]. Asumiendo el valor más desfavorable (20 % de orujo por kilo de uva

utilizada y 75 % de humedad en el orujo), es posible estimar el potencial energético del orujo

producido en Mendoza y Argentina, como se muestra en la Tabla 1.1. Como puede verse en

la tabla, el promedio en los últimos diez años arroja una estimación de 1607 TJ de energía

disponible por año por combustión del orujo producido en Mendoza. Para Argentina, este valor

asciende a 2314 TJ/año. En el caso más favorable (30 % en masa de orujo por uva utilizada y

55 % de humedad en el orujo), la estimaciones son 4340 TJ/año y 6248 TJ/año para Mendoza y
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Argentina, respectivamente.

A fin de comprender la magnitud del potencial energético del orujo, en la Tabla 1.1 tam-

bién se incluyen los datos de consumo de gas natural de Mendoza y de Argentina [38]. Dentro

de estas regiones, se detalla el consumo de los usuarios industriales y de la rama de actividad

"Bebidas". Esta rama incluye la elaboración de vinos, malta y bebidas malteadas, bebidas al-

cohólicas y de aguas minerales. A los fines de la comparación, es necesario tener en cuenta que

la normativa establece que los 9300 kcal/m3 (38,83 MJ/m3) corresponden al poder calorífico

superior (PCS) [37], mientras que el calor aprovechado de la combustión del gas corresponde

al PCI. El mismo fue considerado como 35,1 MJ/m3 en base a la relación entre el PCI y el PCS

del metano.

Si bien el potencial energético del orujo en Argentina es modesto en relación al consumo

de gas natural, dicho potencial es significativo dentro de la Provincia de Mendoza. La energía

disponible por combustión en el orujo producido en Mendoza representa entre el 2,5 % y el

6,8 % del consumo total de los usuarios de gas natural de la Provincia, y entre el 11,7 % y el

31,5 % del consumo de los usuarios industriales. En el caso de la industria vinícola de Mendoza,

comprendida dentro del rubro "Bebidas", el potencial resulta extraordinario, ya que la energía

disponible en el orujo que produce esta industria representa entre 10,1 y 27,4 veces la energía

que consume dicho rubro como gas natural.

Como insumo energético, y en contraste con el gas natural, la adquisición del orujo tiene

costo nulo. Sin embargo, combustionarlo para aprovechar esta energía no es una práctica difun-

dida. La combustión del orujo – y de biomasa en general – presenta una serie de desventajas

operativas que se traducen en costos significativos:

Voluminosidad. La relativamente baja densidad aparente del orujo implica una gran can-

tidad de espacio necesaria para almacenar una cantidad dada de energía. El gas natural no
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sólo posee una densidad energética (energía útil sobre volumen ocupado) mucho mayor,

sino que no requiere espacio gracias a la red de distribución de gas natural.

Disponibilidad estacional. El problema de la voluminosidad se ve agravado por el hecho

de que la producción anual del orujo se produce en un periodo corto de tiempo (de febrero

a mayo). Sustituir el consumo anual de gas natural por combustión del orujo implicaría

almacenar el equivalente a las necesidades energéticas de al menos dos tercios del año.

Dificultad para controlar el flujo de calor. La capacidad para regular el calor obtenido de

la combustión de biomasa es menor en comparación con la del gas natural. La veloci-

dad de reacción del flujo de calor ante un cambio en la alimentación del combustible es

prácticamente instantánea en el caso del gas.

Tiempo entrada en régimen elevado. La combustión de la biomasa requiere un tiempo

de preparación para entrar en régimen mucho mayor que en el caso de gas natural. Esto

obliga a mantener encendidos los hornos de combustión durante periodos que no son

necesarios si se utiliza gas natural.

Producción de cenizas. La combustión de biomasa genera cenizas que necesitan ser re-

movidas periódicamente, lo que implica costos de mantenimiento. Los quemadores de

gas no presentan este problema.

Necesidad de secado. Para combustionar la biomasa es necesario eliminar su contenido de

humedad. Esto implica no sólo una operación adicional en el proceso, sino que requiere

cantidades significativas de energía.

Necesidad de modificación de equipos. La combustión de biomasa requiere de equipos in-

dustriales diferentes, más voluminosos y más complejos que los equipos para combustión
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de gas.

Las desventajas operativas descritas anteriormente, junto con el relativamente bajo precio

del gas natural, explican el hecho de que la combustión de biomasa tenga una aplicación co-

mercial escasa. Existen algunos casos puntuales en la Provincia donde ciertos establecimientos

agroindustriales utilizan biomasa para combustión, adquirida de empresas especializadas. Estas

empresas hacen un procesamiento previo de la biomasa: molienda y secado. Una planta produc-

tora de aceite de pepitas de uva, Olivi Hermanos S.A., alimenta su caldera con pepitas de uva

desechadas del proceso. Previo a su combustión, las pepitas son trituradas y deshidratadas por

otra empresa. Una establecimiento vitivinícola, Bodega Familia Zuccardi, instaló recientemen-

te – haciendo uso de incentivos públicos – una caldera que combustiona carozos de aceituna

deshidratados [145]. Al igual que en caso anterior, la biomasa es adquirida a un tercero.

No se constataron casos en los que los establecimientos vitivinícolas consideraran al orujo

producido como un recurso. En general, las bodegas contratan a empresas dedicadas a la gestión

de residuos del proceso de vinificación para los servicios de remoción del orujo y limpieza de

las instalaciones. Para las empresas de gestión de residuos vinícolas, el orujo es un insumo. Va-

lorizan el residuo por destilación produciendo grapa, tartratos y metatartratos [134, 135, 144].

El orujo que ha pasado por este proceso se denomina "orujo agotado". El orujo agotado con-

serva la mayor parte del contenido energético original (PCI de 20,4 MJ/kgseco [70]). Asimismo,

por separación y secado, producen pepitas de uva. De éstas posteriormente obtienen aceite de

pepitas de uva, y fibra de pepitas de uva como residuo. La fibra de pepita de uva también po-

see alto contenido energético. Es por esto que es común que los establecimientos de gestión de

residuos vinícolas hagan uso de la energía de esta biomasa por combustión. Uno de estos esta-

blecimientos ubicado en la Provincia – Derivados Vínicos S.A. – utiliza de 48.000 a 50.000 ton

de orujo agotado seco y fibra de pepitas de uva (lex) por año para producir por combustión el
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80 % del vapor que utiliza en sus procesos [108]. La cantidad de biomasa que aprovecha ener-

géticamente este establecimiento es sólo una fracción del orujo total procesado al año (190.000

ton). Adicionalmente, debido al tamaño del mercado de los productos que se obtienen del orujo,

las empresas de gestión de residuos de vinificación procesan sólo una parte del orujo que reco-

lectan. Luego de los procesos de valorización antes mencionados, el orujo excedente se destina

a la producción de compost, un producto de bajo precio que representa la última alternativa de

agregado de valor comercialmente implementada [144]. La producción de gas de síntesis (ex-

plicada en la Sec. 1.1.2) es potencialmente una mejor alternativa, que permitiría a la industria

de gestión de residuos vinícolas convertirse en un proveedor de energía de otras industrias.

Si tanto la industria vitivinícola como la de gestión de residuos vinícolas hicieran uso com-

pleto del potencial energético del orujo, accederían a un doble beneficio. Por un lado, econó-

mico, al eliminar la compra de gas natural e incorporar un nuevo mecanismo de valorización

del residuo. Por otro lado, un avance hacia la sustentabilidad, ya que suplantar el uso del gas

natural por el aprovechamiento energético del orujo implica disminuir a cero la emisión neta de

carbono debida al uso de esta energía [155]. El dióxido de carbono que se emite al combustionar

orujo (o sus derivados) proviene del carbono previamente absorbido de la atmósfera durante el

crecimiento de la vid y el desarrollo de sus frutos.

La dificultad para concretar este aprovechamiento energético radica en superar las desven-

tajas de la combustión de biomasa mencionadas anteriormente. Una alternativa para lograrlo

es transformar el orujo en un gas combustible. Un mecanismo posible es la gasificación de

biomasa.
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1.1.2. Gasificación de biomasa

La gasificación de biomasa consiste en la conversión termoquímica de los compuestos or-

gánicos en gas combustible – gas de síntesis – que ocurre a temperaturas mayores a 800 ºC

en presencia de un agente gasificador [11]. En la gasificación de biomasa tradicional, el calor

necesario para alimentar el proceso proviene de la combustión de una parte de la misma, gene-

ralmente dentro del mismo equipo gasificador. Estos conceptos se abordan de manera detallada

en el Capítulo II.

Gasificar el orujo eliminaría las desventajas de voluminosidad, dificultad de control del flujo

de calor, tiempo de entrada en régimen y necesidad de modificación de equipos que presenta

el uso energético del orujo por combustión. Además, facilitaría su almacenamiento para uso

posterior, y de esta manera superaría el problema de estacionalidad en la producción del recurso.

Sin embargo, la gasificación de biomasa no ha alcanzado una extensa aplicación comercial.

Y en el caso del orujo, hasta donde pudo constatar el autor de esta tesis, no existen aplicacio-

nes comerciales. Existe un número reducido de plantas de gasificación de biomasa alrededor

del mundo [169], una de ellas en Tacuarembó, Uruguay. En la Argentina, el primer ejemplo

es la planta de demostración desarrollada por el INTI en Presidencia de la Plaza, Chaco, con

tecnología india. La planta se terminó de instalar en 2012, y gasifica residuos forestales para

alimentar un generador eléctrico de 250 kWe [3]. La segunda implementación comercial en Ar-

gentina es una planta de gasificación de astillas de madera de pino para alimentar las calderas

de la planta industrial de la industria láctea Manfrey, con una potencia térmica de 10 MWt [22].

En 2018, esta planta se encontraba en etapa de puesta a punto y a partir de 2019 ha aumentado

su producción [103]. El tercer y último caso es una planta de generación eléctrica de 0,5 MWe

por gasificación de cáscaras de maní. Se ubica en Las Junturas, Córdoba y su instalación se

adjudicó en el programa RenovAr - Ronda 2 (2017). Los equipos de gasificación de la planta
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fueron importados de España e India, y en junio de 2019 estaba en fase de puesta a punto [146].

Es significativo destacar que Manfrey reconoce como ventajas del la gasificación de biomasa

frente a la combustión directa (para alimentación de calderas) los siguientes tres factores [103]:

Menor inversión.

Reducción de períodos de mantenimiento.

Mayor eficiencia por un control de la combustión más preciso.

1.1.2.1. Barreras para la implementación comercial

Existen una serie de barreras para la implementación comercial de la gasificación de

biomasa. Uno de los factores de la tecnología actual que contribuye significativamente a los

costos, y por ende, a su escasa difusión comercial, es que el gas de síntesis obtenido presenta

un alto contenido de alquitranes [179, 183]. Thompson et al. [154] resumen las barreras para la

implementación comercial del proceso identificadas por los autores especializados en gasifica-

ción de biomasa. Además de la producción indeseada de alquitranes, los autores listan el riesgo

de la inversión asociada a la complejidad de la tecnología y su falta de maduración, la dificultad

en la obtención de una composición adecuada del gas producido, y el manejo de los residuos

producidos por el proceso. En particular, los autores resaltan la complejidad del proceso provo-

cada por la necesidad de limpieza del gas (remoción de alquitranes, material particulado y gases

nocivos). Esto encarece el proceso de manera significativa, tanto en costos operativos como de

inversión, ya que los equipos necesarios para la limpieza del gas constituyen la mayor parte de

las instalaciones del proceso. A modo de ejemplo, el autor de esta tesis pudo constatar que en

la planta de demostración del INTI, la línea de limpieza y acondicionamiento del gas (previa

a la línea de combustión y producción de energía eléctrica) superaba con creces, en tamaño

y cantidad de equipos, a la línea de gasificación en sí. También ejemplifica este punto el he-
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cho que Manfrey, entre los inconvenientes encontrados en su planta de gasificación, destaca las

obstrucciones de válvulas con alquitranes [103].

La reducción de la producción de alquitranes se aborda en detalle en el Capítulo II (Sec.

2.1.2.6). Una de las alternativas que se estudian actualmente para ello es el uso de catalizadores

[162]. Los catalizadores pueden tanto disminuir la producción de alquitranes como potenciar su

conversión a gas de síntesis (reacciones de reformado de alquitranes).

Alternativamente, es posible elevar la temperatura del proceso. La temperatura es uno de los

factores con mayor impacto en la producción de alquitranes. Temperaturas relativamente bajas

aumentan dicha producción [162]. Elevar la temperatura, sin embargo, afecta negativamente la

eficiencia energética del proceso de gasificación de biomasa tradicional. También aumenta las

exigencias sobre los materiales que constituyen el gasificador.

Otra alternativa es la utilización de vapor en lugar de aire como agente gasificador. El au-

mento de la concentración del vapor favorece la reacción de reformado con vapor (una de las

reacciones de reformado de alquitranes) [162]. Si no se emplea una fuente auxiliar de energía,

debe inyectarse aire en conjunto con el mismo. Para compensar la disminución de temperatura

que provoca la inyección de vapor, suele emplearse oxígeno en lugar de aire [31]. Sin embargo,

la necesidad de oxígeno encarece significativamente el proceso.

Una opción diferente a la inyección de oxígeno, que permitiría aprovechar el efecto del va-

por sobre las reacción de reformado sin disminuir la temperatura del gasificador, es el aumento

de la temperatura de entrada del vapor. En lugar del uso de vapor saturado, el mismo puede

ingresarse a una temperatura más cercana a la del gasificador. El inconveniente, por supuesto,

es disponer de la energía necesaria para elevar la temperatura del vapor previamente.

En las últimas décadas, las barreras para la implementación comercial no han sido supera-

das. Según concluyen Thomson et al. [154], existen varias miles de plantas de pequeña escala
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en el mundo, pero esta industria aún necesita incrementar su competitividad en relación a los

combustibles fósiles y otras energías renovables para alcanzar una posición firme en el merca-

do de energía. Los autores resumen la recomendaciones recientes de los expertos para superar

las barreras que enfrenta la gasificación de biomasa y establecer una industria viable de gran

escala: la reducción de los equipos requeridos (simplificación del proceso) y la severidad del

proceso (disminución de la temperatura), así como la mejora de la escalabilidad. Según estos

autores, hay consenso en la comunidad científica de que la competitividad del proceso se lo-

grará con implementaciones a pequeña escala (70 kWe – 10 MWe) en lugar de a gran escala

(>100 MWe). Las razones que indican son que a pequeña escala se obtiene mayor eficiencia

global del sistema, disminuyen los tiempos de transporte desde los sitios de producción de la

biomasa (normalmente dispersos) ya que permite el procesamiento local (en contraste con un

sitio de procesamiento centralizado), se provee mayor consistencia en la composición de la bio-

masa procesada (proviene de una misma área geográfica), y se presenta mayor facilidad para

acordar contratos de aprovisionamiento de biomasa a largo plazo. Los autores [154] consideran

que existe la oportunidad de lograr la implementación a gran escala con un enfoque modular,

aumentando la capacidad a partir de la repetición de una unidad básica. Asimismo, resaltan la

importancia del desarrollo de plantas descentralizadas a pequeña escala en áreas no urbanas

para el aprovechamiento de residuos biomásicos.

1.1.2.2. Oportunidad para la industria vitivinícola

En el marco de las recomendaciones de expertos, el estado actual de la investigación

sobre la implementación comercial de la gasificación de biomasa, muestra que su aplicación

para el aprovechamiento energético del orujo, ya sea dentro de los establecimientos vitivinícolas

o de los de gestión de residuos vinícolas, es una opción idónea ya que:
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Permite el aprovechamiento in situ, ya sea en el mismo lugar de producción de la bioma-

sa (establecimientos vitivinícolas), o bien donde es recolectada regionalmente (estableci-

mientos de gestión de residuos vinícolas).

Produce biomasa de composición extremadamente consistente.

Puede autoabastecerse de la biomasa (establecimientos vitivinícolas), o bien posee rela-

ciones contractuales de aprovisionamiento de la biomasa ya establecidas (establecimien-

tos de gestión de residuos vinícolas).

1.1.2.3. Requerimientos de diseño del dispositivo tecnológico

Sin embargo, aún es necesario avanzar en el desarrollo tecnológico que posibilite es-

te aprovechamiento. Resumiendo las recomendaciones de los expertos listadas en [154], este

desarrollo debería ser:

Modular a pequeña escala, con posibilidad de replicarse para alcanzar escalas mayores.

Fácilmente escalable.

Que permita baja producción de alquitranes, y por ende, simplifique el proceso.

Que opere a temperaturas moderadas, de manera que la severidad del proceso sea limita-

da.

Entre los desarrollos futuros para la implementación comercial de la gasificación de biomasa

a pequeña escala, Thomson et al. [154] resaltan la disminución de la temperatura de trabajo a

900ºC, de manera de poder utilizar materiales más baratos como acero inoxidable SAE 316.

Asimismo, resaltan el uso de vapor de agua como agente gasificador de bajo costo para obtener

gas de síntesis de mayor PCI. Sin embargo, como se mencionó anteriormente en esta sección, la

inyección de vapor sobrecalentado acrecienta la demanda de energía del proceso si se pretende

evitar la producción de alquitranes.
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1.1.2.4. Gasificación autotérmica y alotérmica. Alimentación energética del proceso.

Más aún, la gasificación es, globalmente, un proceso altamente endotérmico, lo que im-

plica una alta demanda de calor para llevarla a cabo. La gasificación tradicional, o "autotérmica",

resuelve esto combustionando una parte de la biomasa dentro del gasificador para proveer el ca-

lor necesario. Esto se logra cuando se utiliza aire u oxígeno como agente gasificador [11] (siem-

pre en menor cuantía que el estereométricamente necesario). Alimentar el proceso de manera

autotérmica provoca dos efectos negativos:

1. El rendimiento energético de la biomasa disminuye, debido a la combustión del 20 al

30 % de la materia prima [63, 64],

2. Disminuye la energía almacenada por unidad de volumen, es decir, el PCI, ya que el gas

resultante contiene los humos de la combustión, y una fracción significativa de nitrógeno

en caso de gasificación con aire. Menor PCI implica mayor trabajo de compresión y

necesidades incrementadas de almacenamiento para una misma cantidad de energía, a la

vez que limita la utilización del gas como combustible.

Para evitar el segundo efecto, es posible separar la cámara donde se combustiona la bio-

masa del recinto donde se gasifica. Esta configuración se denomina gasificación "alotérmica" y

elimina la presencia de humos en el gas de síntesis. Adicionalmente, la gasificación alotérmica

permite usar vapor de agua puro como único agente gasificador [8]. Este cambio de agente pro-

duce un gas con mayor contenido de hidrógeno y un PCI más alto. Típicamente, la gasificación

en aire produce un gas con PCI entre 4 y 7 MJ/Nm3, mientras que la gasificación en vapor, entre

10 y 18 MJ/m3 [11].

En la gasificación alotérmica, la combustión puede realizarse no sólo a partir de la biomasa

misma, sino también a partir del subproducto sólido del proceso (el biochar), o bien a partir de

una fracción del gas de síntesis obtenido [8]. Más aun, la gasificación puede ser alimentada con



CAPÍTULO I. SITUACIÓN PROBLEMÁTICA 39

una fuente de calor externa y eliminar el primer efecto negativo.

A modo de ejemplo, Hernández et al. [68] realizaron una experiencia de laboratorio de ga-

sificación de orujo agotado. Utilizaron como agente gasificador aire, vapor, y combinaciones de

ellos. El proceso es alotérmico con fuente externa de calor (horno eléctrico) cuando se usa va-

por puro. Al utilizar aire o mezcla de aire-vapor, la experiencia es parcialmente autotérmica (se

combustiona parte de la biomasa al mismo tiempo que cuenta con una fuente de calor externa).

Con aire o la mezcla, la biomasa aporta calor al proceso y los humos no se separan. La com-

posición del gas obtenido en cada caso permite calcular un PCI de entre 12,6 y 16,0 MJ/Nm3

cuando el agente gasificador es vapor, y de entre 3,8 y 4,4 MJ/Nm3 cuando es aire. Esta dispari-

dad de resultados implica que el gas obtenido por gasificación alotérmica en vapor contiene, en

un mismo volumen, entre 2,9 y 4,2 veces la energía del obtenido por gasificación autotérmica

en aire. De manera equivalente, en el ejemplo alotérmico el volumen necesario para almacenar

la misma cantidad de energía es entre 65 y 77 % menos que en el ejemplo autotérmico.

Por supuesto, el aumento del rendimiento por unidad de biomasa que se logra al utilizar una

fuente externa de calor, es a costa del consumo de dicha fuente. Como el producto del proceso –

el gas de síntesis – es un vector energético, la mejora es nula si para aumentar su producción se

consume otra fuente de energía de mayor calidad y más costosa (como es el caso de la energía

eléctrica en el ejemplo anterior). La ganancia en rendimiento sería real si se utilizara una fuente

de energía barata y más difícilmente aprovechable que el vector energético resultante. Más aún,

al tratarse de un proceso endotérmico, existe el potencial de almacenar parte del calor aportado

en dicho vector (como entalpía del gas obtenido).
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1.1.3. Gasificación solar de biomasa

En ese sentido, alimentar la gasificación de biomasa con energía solar resulta doblemente

beneficioso. No sólo supera los dos efectos negativos asociados a la gasificación autotérmica,

sino que potencialmente provee un mecanismo de acumulación de energía solar [25]. La energía

solar de concentración resulta adecuada para este fin, ya que es capaz de producir calor a la

temperatura suficiente para llevar a cabo el proceso. A modo de ejemplo, Müller et al. [120]

realizaron una experiencia de gasificación solar de biomasa en la que la energía disponible en

el gas total producido (en base a su PCI), alcanzó a ser 7 % mayor que la energía disponible en

la biomasa total utilizada (también en base a su PCI).

Adicionalmente, la utilización de una fuente de energía externa permite controlar la tempe-

ratura del proceso y alcanzar temperaturas más altas. Esto último permite reducir la producción

de alquitranes a valores muy bajos [13].

En ese sentido, se requiere una solución de compromiso para cumplir con los Requerimien-

tos del dispositivo tecnológico listados en la Sec. 1.1.2.3, que exigen temperaturas moderadas.

Sin embargo, el uso de energía solar proveería la energía necesaria para inyectar vapor a alta

temperatura – y por ende favorecer la disminución de alquitranes – sin recurrir al costoso uso

adicional de oxígeno.

En resumen, la gasificación solar de biomasa en vapor aparece como una opción promete-

dora para hacer un aprovechamiento energético del orujo producido por la industria vitivinícola.

Frente al proceso de gasificación tradicional (gasificación autotérmica), presenta las siguientes

ventajas [55]:

El rendimiento de gas de síntesis por unidad de biomasa es mayor.

Produce un gas de síntesis sin humos de combustión y con bajo contenido de alquitranes.

Produce un gas de síntesis de mayor PCI y menor proporción de CO2.
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Elimina la necesidad de equipos de producción de oxígeno, ya que puede utilizarse vapor

(o CO2) como único agente gasificador.

Sin embargo, la gasificación solar de biomasa es una tecnología que se encuentra aún en

etapa de desarrollo. Existen diversos diseños de reactor solar de gasificación de biomasa proba-

dos a escala de laboratorio (2—25 kW) [95, 138], y se ha demostrado a escala de planta piloto

(140 kW) para bagazo de caña de azúcar [172]. La gasificación solar de carbón ha sido probada

en escala industrial de 500 kW [164]. El estado de la técnica se aborda con mayor detalle en la

Sección 2.1.3.

1.2. Formulación del problema

Teniendo en cuenta lo descrito en la Sec. 1.1, existe un gran potencial energético desapro-

vechado en el orujo que produce la industria vitivinícola. A su vez, la gasificación solar de

biomasa en vapor ofrece la posibilidad de aprovecharlo, pero la tecnología necesaria para lle-

varla a cabo se encuentra en etapa de desarrollo. Por ende, el problema científico al que intenta

dar respuesta esta tesis puede formularse de la siguiente manera:

1.2.1. Problema científico-tecnológico

No existe un dispositivo tecnológico ni un proceso industrial acabados de gasificación solar

de orujo que permitan el reemplazo del consumo de gas natural de la industria vitivinícola de la

Provincia de Mendoza, Argentina.
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1.2.1.1. Problemas específicos

Como se detallará en la Sec. 2.2, el dispositivo tecnológico desarrollado en esta tesis incluye

un Concentrador Solar de Disco Parabólico (CSDP) y un reactor solar indirectamente irradiado,

de flujo de vórtice, semi-discontinuo y continuamente alimentado.

El desarrollo del dispositivo tecnológico y del proceso implica dar respuesta una serie de

problemas que serán abordados en detalle en los Capítulos IV – VI. Estos problemas son:

1. Se desconoce la magnitud del efecto de los parámetros de diseño del CSDP sobre la

eficiencia del concentrador solar (factor de intercepción): error de alineación, ángulo de

borde, diámetro de la apertura de la cavidad, y errores ópticos de la superficie parabólica

(Sec. 4.1).

2. Se desconoce cuál es la combinación de las dimensiones de los componentes del disposi-

tivo (reactor y CSDP) que maximiza la producción de gas de síntesis a partir de orujo en

la Provincia de Mendoza (Sec. 5.2.1).

3. Se desconoce el rendimiento que tendría el proceso industrial asociado al dispositivo

tecnológico en las condiciones de la Provincia de Mendoza (Sec. 5.2.2).

4. Se desconoce la magnitud del efecto de la eliminación de los equipos de recuperación de

calor sobre el rendimiento del proceso (Sec. 5.2.3).

5. No se dispone de información relativa a la escalabilidad del dispositivo desarrollado y su

potencial para el reemplazo del consumo de gas natural en un establecimiento vitivinícola

(Sec. 5.2.4).

6. El reactor propuesto incorpora un sistema novedoso de control de temperatura por mani-

pulación de la tasa de flujo másico de orujo y, si bien su mecanismo de funcionamiento
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está justificado, se carece de información que valide su efectividad (Sec. 6.1).

7. Se desconoce la distribución del flujo radiante concentrado sobre las paredes internas del

receptor del CSDP, y puede presentar puntos de concentración excesiva. Asimismo, no se

conoce la magnitud del efecto que tienen sobre esta distribución los parámetros de diseño

del dispositivo tecnológico: error de alineación del CSDP, absorbancia de las paredes de

cavidad y tipo de reflexión de las paredes (Sec. 6.2).

8. La temperatura de la reacción es cercana a la temperatura límite del material y no se

dispone de información sobre la distribución de temperaturas dentro del reactor (Sec.

6.3.4.1).

9. El dispositivo desarrollado propone controlar la temperatura máxima del reactor con una

selección adecuada de las propiedades de la superficie interna del receptor. Se desconoce

el rango de propiedades que garantiza temperaturas admisibles bajo condiciones normales

de funcionamiento (Sec. 6.3.4.2).

1.2.2. Novedad científica

La novedad de esta tesis radica en que provee el diseño de un dispositivo tecnológico – un

reactor de gasificación solar de orujo para concentrador solar de disco parabólico – y el proceso

industrial asociado al mismo que apunta a reemplazar el consumo de gas natural de una bodega

de la Provincia de Mendoza, Argentina.

En línea con los problemas científicos específicos listados en la Sección 1.2.1.1, esta tesis

aporta respuestas a una serie de elementos que aún no han sido abordados por la literatura

científica. A saber:
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1. Esta tesis determina numéricamente el efecto combinado del error de alineación, el ángulo

de borde y el diámetro de la apertura del receptor, en el factor de intercepción de un

CSDP. Provee este análisis considerando la distribución de la radiancia solar ("sunshape"

o "forma del sol"), y determina el impacto de los errores ópticos de la superficie.

2. Esta tesis proporciona un modelo del dispositivo tecnológico y del proceso, que permite

evaluar el efecto combinado de las dimensiones del reactor y del CSDP propuestos, así

como de la variabilidad de la irradiancia solar, sobre las pérdidas térmicas y la producción

de gas de síntesis. De esta manera, provee las dimensiones óptimas para el dispositivo

tecnológico.

3. Esta tesis evalúa el desempeño que tendría el proceso en las condiciones de la Provincia de

Mendoza y determina un límite superior para su rendimiento, es decir, para la producción

de gas de síntesis durante la temporada de producción del orujo.

4. Esta tesis cuantifica la pérdida de rendimiento del proceso y el aumento del consumo de

energía asociados a eliminar los equipos de recuperación de calor.

5. Esta tesis determina la factibilidad de reemplazar el consumo de gas de una bodega de

la Provincia de Mendoza mediante la implementación del proceso asociado al dispositivo

tecnológico propuesto. A su vez, determina la cantidad de dispositivos necesarios y evalúa

la practicidad de su uso a escala industrial.

6. Esta tesis estudia la capacidad del dispositivo tecnológico para absorber las variaciones de

irradiancia solar (a través de la manipulación del flujo másico de orujo) sin experimentar

temperaturas excesivas y sin requerir flujos másicos irrealizables.

7. Esta tesis determina numéricamente la distribución del flujo radiante sobre las paredes
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internas de un receptor de CSDP de cavidad cilíndrica. A su vez, cuantifica el efecto

combinado sobre esta distribución del error de alineación del CSDP, la absorbancia de

las paredes de cavidad y el tipo de reflexión de las paredes. Encuentra la combinación de

parámetros más desfavorable.

8. Esta tesis determina por dinámica de fluidos computacional (CFD) la distribución de

temperatura dentro del reactor bajo las condiciones de operación más desfavorables.

9. Esta tesis provee el rango de propiedades de las paredes internas del reactor que garanti-

zan temperaturas admisibles dentro del reactor bajo las condiciones normales de funcio-

namiento del dispositivo tecnológico.

1.3. Objetivos de la investigación

1.3.1. Objetivo General

Desarrollar un dispositivo tecnológico de gasificación solar de orujo y el modelo de proceso

industrial correspondiente que suplante el consumo de gas natural de una bodega de la Provincia

de Mendoza, Argentina.

1.3.2. Objetivos específicos

1. Cuantificar el efecto del error de alineación, el ángulo de borde, el diámetro de la apertura,

y de los errores ópticos de la superficie parabólica sobre la eficiencia del concentrador

solar (factor de intercepción).

2. Determinar las dimensiones óptimas de los componentes del dispositivo tecnológico (reac-

tor y CSDP) que maximizan la producción de gas de síntesis a partir de orujo en la Pro-
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vincia de Mendoza.

3. Determinar un límite superior para el rendimiento del proceso industrial asociado al dis-

positivo tecnológico en las condiciones de la Provincia de Mendoza: Irradiancia Global

Horizontal (IGH), Temperatura (T ) y Velocidad del viento (V ).

4. Cuantificar el efecto sobre el rendimiento del proceso de la eliminación de los equipos de

recuperación de calor.

5. Evaluar el potencial implementar el proceso a escala industrial utilizando el dispositivo

tecnológico desarrollado para el reemplazo del consumo de gas natural en un estableci-

miento vitivinícola.

6. Evaluar la factibilidad del sistema de control de temperatura propuesto.

7. Determinar la distribución del flujo radiante concentrado sobre de las paredes internas

del receptor del CSDP; cuantificar el efecto sobre la misma del error de alineación del

CSDP, la absorbancia de las paredes de cavidad y el tipo de reflexión de estas paredes; e

identificar la combinación de estos parámetros más desfavorable.

8. Determinar la distribución de la temperatura dentro del reactor (T(x,y,z)) bajo las con-

diciones de operación más desfavorables: Φabs,max, IGH,max, mínimas pérdidas térmicas

(Qperd,mín) y máxima temperatura de entrada del vapor (Tv,máx ).

9. Establecer un rango de propiedades de la superficie interna del receptor que garantice

temperaturas admisibles bajo las condiciones normales de funcionamiento del dispositivo

tecnológico.
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1.4. Justificación

1.4.1. Conveniencia

Esta tesis contribuye a crear un nuevo proceso de valorización de un residuo agroindustrial:

el orujo. Provee una nueva alternativa no sólo para facilitar la gestión del residuo, sino para

eliminar su producción dentro de la industria vitivinícola y obtener beneficios del mismo.

Asimismo, el proceso propuesto contribuye a la producción de combustible a partir de una

fuente de energía renovable y a la sustitución del consumo de gas natural.

1.4.2. Relevancia social

La relevancia social del dispositivo tecnológico y el proceso aportados por esta tesis radica

esencialmente en la disminución de las emisiones de dióxido de carbono a la atmósfera. La

solución tecnológica provista por esta investigación contribuye a la respuesta mundial ante la

amenaza del cambio climático, en línea con los objetivos del Acuerdo de París de limitar el

aumento de la temperatura media mundial a 2 °C con respecto a los niveles preindustriales, y

de promover el desarrollo con bajas emisiones de gases de efecto invernadero [27].

Como se mencionó en la Sec. 1.1.1, la huella de carbono del proceso propuesto es nula

[155], ya que el dióxido de carbono emitido por la combustión del gas de síntesis proviene de la

absorción de la atmósfera durante el crecimiento de la vid. Asimismo, uno de los subproductos

sólidos del proceso (el biochar) contiene un gran porcentaje de carbono. Este sólido puede

utilizarse como fertilizante. Si bien su uso directo con este fin aún no ha sido completamente

resuelto [131], darle este destino al biochar lograría que parte del carbono absorbido por la vid

quedara retenido en el suelo [58]. Como consecuencia, el proceso propuesto tiene el potencial

para lograr una huella de carbono negativa.
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A su vez, la implementación del proceso desarrollado en esta tesis permitiría a la industria

vitivinícola avanzar hacia la sustentabilidad. Esto facilitaría el acceso a nuevos mercados en

un contexto de regulación ambiental creciente e interés acentuado de los consumidores por

un menor impacto ambiental. Adicionalmente, el proceso conlleva una reducción potencial de

costos debida a la eliminación del consumo de gas natural.

Por otro lado, la solución tecnológica propuesta brinda nuevas oportunidades tanto a la in-

dustria vitivinícola como a la industria de gestión de residuos vinícolas. Como se explicará en

la Sec. 5.2.4, la potencial producción de gas de síntesis del proceso desarrollado excedería el

consumo de calor de los procesos de la industria vinícola. Además de la posibilidad de comer-

cializar el gas de síntesis producido como un combustible, el excedente podría ser avocado a

la industria química – si es producido a una escala suficiente grande – como un insumo para

para producción de lubricantes, combustibles líquidos y metanol [141]. Asimismo, el biochar

también puede valorizarse como insumo industrial para adsorción de gases, preparación de ca-

talizadores, craqueo (cracking) de alquitranes y producción de polímeros, como medio filtrante,

y como combustible sólido [131].

1.4.3. Valor práctico

Esta tesis contribuye al desarrollo de la tecnología de gasificación solar de biomasa. Aporta

un nuevo diseño de reactor solar de gasificación, diseñado de manera integrada con un CSDP.

Como se detalla en la Sección 2.2, este nuevo diseño enfatiza la simplicidad de construcción y

funcionamiento, en vistas a disminuir los costos de implementación y operación del proceso.

En ese sentido, el diseño incorpora materiales disponibles en el mercado local y de relativo bajo

costo en comparación con los diseños propuestos en la literatura científica.

Además, incorpora un sistema innovador de control de temperatura respecto de los diseños
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existentes hasta el momento. Este sistema apunta a disminuir la complejidad de operación del

reactor, al absorber las variaciones en la irradiancia solar con un control automático de los flujos

de alimentación (orujo y vapor).

Por otro lado, con el fin de reducir la producción de alquitranes a niveles muy bajos – y

evitar así la necesidad de equipos de limpieza del gas producido – el diseño del dispositivo

propuesto incorpora simultáneamente una temperatura elevada de funcionamiento (dentro del

límite impuesto por el material) y una gran capacidad calorífica (inercia térmica). Este uso de la

inercia térmica también constituye un aspecto innovador que sólo algunos de los más recientes

diseños de reactores solares han incorporado. Y es, además, una estrategia recomendada por

autores expertos como línea de acción para superar los cambios bruscos de irradiancia solar

[143].

A su vez, el dispositivo está diseñado para una implementación a mediana escala (7 – 110

kWt), con la posibilidad de implementación modular para alcanzar escalas mayores.

1.4.4. Valor teórico

La concreción del diseño del dispositivo tecnológico de esta tesis se enfrenta a numerosos

vacíos en el conocimiento. El valor teórico de esta tesis radica en la respuesta que aporta a los

mismos en el proceso de diseño.

En particular, el efecto combinado de ciertos parámetros de diseño de un CSDP (error de

alineación, ángulo de borde y diámetro de la apertura del receptor) en el factor de intercepción

no ha sido previamente informado en la literatura científica. La cuantificación provista en esta

tesis es generalizable a CSDP de otros tamaños y usos.

A su vez, la distribución del flujo radiante sobre las paredes de un receptor cilíndrico tampo-

co ha sido presentada de manera completa en la literatura. El efecto de dos parámetros (el error
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de alineación del CSDP y el tipo de reflexión de las paredes del receptor) no ha sido considera-

do. Este aporte también es generalizable a cualquier CSDP con receptor de cavidad cilíndrica,

independientemente de su aplicación.

Más aún, el efecto de estos dos últimos parámetros sobre la distribución de temperaturas

dentro de un reactor solar indirectamente irradiado de flujo de vórtice se encuentra ausente en

la literatura científica.

Por otro lado, si bien la gasificación solar de biomasa es un tema ampliamente estudiado

[123, 40] y se ha demostrado a escala de planta piloto [172], la aplicación de la gasificación

solar de biomasa como como proceso auxiliar de generación de calor dentro de la industria vi-

nícola (utilizando orujo) no ha sido previamente analizado. Un proceso relacionado – la pirólisis

solar de biomasa, cuyo producto principal es líquido en vez de gaseoso – se ha estudiado para

el orujo a escala de laboratorio [91, 180, 140]. La potencialidad de la gasificación solar para

reemplazar el uso de gas natural no ha sido abordada, y tampoco existe un modelo de proceso

para realizarlo. El valor teórico de esta tesis también radica en proveer el modelo de proceso

más simple y analizar dicha potencialidad.

Finalmente, también es valioso que los resultados de esta tesis sugieren el abordaje de nu-

merosos nuevos estudios, con el objetivo último de alcanzar una implementación comercial del

proceso propuesto. A saber:

Optimización de las dimensiones del dispositivo para CSDP de mayor tamaño.

Optimización de la escala del dispositivo y de la cantidad de dispositivos para un deter-

minado nivel de producción de gas de síntesis (acorde al requerimiento de un estableci-

miento vitivinícola).

Determinación empírica de la respuesta de las reacciones ante condiciones variables de

alimentación del reactor.
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Determinación empírica del consumo energético instantáneo de las reacciones.

Efecto de otros parámetros del dispositivo sobre la distribución del flujo sobre las paredes

del receptor (ángulo de borde del CSDP, variabilidad de la absorbancia con la longitud de

onda, error de posicionamiento del receptor).

Incorporación al diseño de otros mecanismos de disipación del calor dentro del reactor y

análisis de su efectividad.

Determinación empírica de la distribución de la biomasa y las cenizas dentro del reactor.

Incorporación al diseño del reactor de un intercambiador de calor integrado y análisis de

su efectividad.

1.4.5. Valor metodológico

El valor metodológico de esta tesis reside en los tres modelos que desarrolla para la concre-

ción del diseño del dispositivo y del proceso.

En primer lugar, aporta un algoritmo especializado para la optimización del proceso de ga-

sificación solar de orujo (Capítulo V). Este algoritmo permite encontrar las dimensiones del

reactor que maximizan la producción de gas de síntesis, y puede ser aplicado en contextos dife-

rentes: condiciones ambientales de otras localidades o épocas del año, otras escalas de CSDP, y

otros tipos de biomasa.

En segundo lugar, esta tesis provee un modelo óptico del CSDP (Sección 6.2.2). Este modelo

posibilita el estudio del efecto de los parámetros del concentrador tanto en la distribución del

flujo sobre las paredes del receptor como en el factor de intercepción.

En tercer lugar, esta tesis aporta un modelo de CFD (Sección 6.3.3) que permite evaluar la

transferencia de calor y la distribución de temperaturas dentro del reactor. Admite modifica-

ciones con relativa facilidad. Y posibilita el estudio de otras distribuciones de biomasa-ceniza
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dentro del reactor, de otros niveles de consumo energético global de las reacciones, y del efecto

de las modificaciones al diseño (incorporación de un intercambiador de calor integrado o de

elementos disipadores de calor).



Capítulo II

MARCO TEÓRICO

2.1. Antecedentes

2.1.1. Biomasa

En términos generales, biomasa es materia orgánica que puede convertirse en energía. La

definición de qué califica como biomasa determina qué tipo de recursos se considera que pueden

explotarse con fines energéticos, y por ende, qué tipo de tierras pueden utilizarse, qué tipo de

cultivos se emplea, dónde se cultivan y su potencial uso energético. En ese sentido, el Servicio

de Investigación de la Biblioteca del Congreso de Estados Unidos ha producido un análisis

exhaustivo de las diversas definiciones de biomasa que se han utilizado en la legislación de

ese país [20]. Según resume la autora del informe, las definiciones de biomasa normalmente

incluyen tres componentes: agrícola, forestal, y residual.

Una definición amplia de biomasa es la mencionada por Maity [100]: "cualquier materia

orgánica que está disponible de manera renovable o recurrente (excluyendo madera de bosque

primigenio), incluyendo cultivos y árboles dedicados a la energía, residuos de cultivos agrícolas

53



CAPÍTULO II. MARCO TEÓRICO 54

alimentarios y forrajeros, plantas acuáticas, madera y residuos madereros, residuos animales, y

otros materiales de desecho".

2.1.1.1. Clasificación

La biomasa puede clasificarse en cuatro amplias categorías según su origen [100]: 1. cultivos

energéticos, 2. residuos agrícolas, 3. residuos forestales y 4. residuos industriales y municipa-

les. A su vez, los cultivos energéticos pueden subdividirse en cultivos herbáceos (especies de

pastizales, cosechados a lo largo del año), cultivos madereros (árboles de crecimiento rápido,

cosecha con variación estacional), cultivos agrícolas (oleaginosos, cerealeros, azucareros y fe-

culentos), y cultivos acuáticos (algas macroscópicas y microscópicas, y microflora marina).

La categoría de residuos agrícolas comprende los tallos y hojas que generalmente no se co-

sechan para uso comercial (bagazo de caña de azúcar, rastrojo de maíz, paja de trigo, paja de

arroz, paja de avena, bagazo de sorgo, cáscaras de nuez, cascarilla de arroz, carozos de aceituna,

entre otros). En esta categoría se incluye el orujo y escobajo de uva. El aprovechamiento ener-

gético de este tipo de biomasa no implica sacrificar el uso de tierra para alimentación. También

están incluidos en esta categoría los residuos del procesamiento de la madera (aserrín, corteza,

ramas y hojas), y residuos del ganado (estiércol).

La categoría de residuos forestales se refiere a biomasa que normalmente no se extrae de los

sitios de tala, y a los residuos del mantenimiento de la explotación forestal (clareo, remoción de

árboles muertos).

Los residuos industriales y municipales incluyen la recolección de residuos urbanos y los

fangos cloacales, y cualquier tipo de desechos industriales que contenga un alto porcentaje de

material orgánico vegetal.

Otra caracterización de la biomasa se basa en su composición química. Si bien los principa-
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les componentes de la biomasa son carbohidratos, lignina, proteínas y grasas, la composición de

un insumo biomásico permite incluirlo en una de las siguientes tres categorías [100]: 1. trigli-

ceridoso (aceites vegetales, grasas animales, aceite de cocina residual y aceite de microalgas),

2. azucaroso (por ej.: remolacha azucarera, sorgo dulce y caña de azúcar) y feculento (por ej.:

trigo, maíz, cebada), y 3. lignocelulósico (por ej.: madera, paja, pastizales).

La biomasa lignocelulósica es aquélla compuesta principalmente por celulosa (40-50 %),

hemicelulosa (25-35 %) y lignina (15-20 %) [100, 11]. El material lignocelulósico es la parte

fibrosa, no almidonosa de las plantas. A diferencia de los carbohidratos y los almidones, la

lignoncelulosa no es fácilmente digerible. Por ello no forma parte de la alimentación humana

[11]. Un buen ejemplo de biomasa lignocelulósica es cualquier planta vascular que tiene un

tallo perenne por encima del suelo cubierto por una corteza [11].

Los principales cultivos implican la producción de varios tipos de biomasa. Por ejemplo, el

grano de maíz es biomasa feculenta mientras que el resto de la planta es lignocelulósica.

El orujo, el orujo agotado y el escobajo, dentro de estas dos clasificaciones, constituyen

un residuo agrícola lignocelulósico [129]. Como tal, su aprovechamiento energético no implica

competencia en el uso de la tierra con los cultivos alimenticios. Por el contrario, su aprovecha-

miento energético implica un aprovechamiento adicional de un recurso ya explotado.

2.1.1.2. Formación y sustentabilidad

La biomasa se forma a partir de seres vivos, como las plantas. Incluso la biomasa de origen

animal puede rastrease a través de la cadena alimenticia hasta individuos que realizan fotosín-

tesis. A través de este proceso las plantas utilizan la luz solar para metabolizar el CO2 de la

atmósfera y agua para crecer. El carbono metabolizado pasa a formar parte de sus tejidos. A

diferencia de los combustibles fósiles, el crecimiento de la biomasa puede ocurrir en una escala
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de tiempo humana, y por ello se la considera una fuente de energía renovable.

Cuando la biomasa se combustiona, el carbono presente en la biomasa vuelve a la atmósfera

como CO2. Lo mismo ocurre cuando se queman combustibles fósiles. La diferencia radica en

que en el caso de la biomasa, el carbono liberado fue tomado de la atmósfera recientemente

(desde algunos años hasta algunas horas). Por ende, en términos relativos, se considera que el

uso de la biomasa como fuente de energía es neutro en carbono [11], ya que no incrementa la

cantidad de carbono presente en la atmósfera. En este sentido, se considera que la biomasa es

una fuente de energía sustentable.

Se puede argumentar, como resalta Basu [11], que se libera CO2 para cosechar, transportar

y procesar la biomasa. Pero esa emisión indirecta también existe para los combustibles fósiles

cuando son extraídos, transportados y procesados. Un análisis de ciclo de vida completo que

compara todas la emisiones de CO2, directas e indirectas, muestra que la biomasa es un claro

ganador en este aspecto [11].

Por otro lado, como se adelanta en la Sec. 2.1.1.4 y se detalla en la Sec 2.1.2, el biochar

constituye un medio de bajo costo para la captura y almacenamiento del carbono en el suelo,

con lo cual existe el potencial para una emisión neta de carbono negativa [58, 109, 174].

Finalmente, como también menciona Basu [11], al menos en teoría la mayoría de los quí-

micos producidos a partir del petróleo o el gas natural se pueden producir a partir de biomasa.

Una de las principales rutas para lograrlo el la basada en el gas de síntesis, por síntesis de

Fischer-Tropsch [51].

2.1.1.3. Perspectiva histórica

El uso de la biomasa como fuente de energía es renovable y sustentable, por lo que puede

tomar un papel protagónico en la estrategia mundial para mitigar el calentamiento global. Sin
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embargo, el uso de la energía de biomasa no es nuevo. La primera fuente de energía que explotó

civilización humana en su evolución fue energía de biomasa: la combustión de madera. La

primera evidencia reportada del uso del fuego por los humanos prehistóricos data del Paleolítico

Medio [76].

El uso de combustibles fósiles es relativamente reciente. El uso del carbón mineral tomó

relevancia hacia el 1600 DC y desencadenó la Primera Revolución Industrial. Hasta el siglo

XIX, la madera fue la principal fuente de energía del mundo [11]. En la actualidad, el suministro

primario de energía global se cubre con combustibles fósiles (81 %), energía nuclear (5 %) y

fuentes renovables (14 %) [137]. Dentro de ese 14 %, la contribución de la biomasa es alrededor

del 70 % [137].

2.1.1.4. Procesos de conversión de la biomasa

Según Basu [11], "la voluminosidad y la baja densidad energética son barreras mayores

para una transición rápida de combustibles fósiles a combustibles biomásicos. A diferencia

de los gases o los líquidos, la biomasa es difícil de manipular, transportar y almacenar. Esto

otorga una gran motivación para la conversión de la biomasa sólida en combustibles líquidos o

gaseosos, que son energéticamente más densos y pueden ser manipulados y almacenados con

relativa facilidad." La conversión puede lograrse a través de dos rutas principales: conversión

bioquímica o conversión termoquímica [11].

En la conversión bioquímica, las moléculas de la biomasa son descompuestas en moléculas

más pequeñas por microorganismos o por enzimas. Las rutas de conversión bioquímica son tres:

digestión, fermentación, e hidrólisis [11]. En la digestión, las bacterias consumen la biomasa y

producen dióxido de carbono y metano como resultado. En la fermentación, parte de la biomasa

se descompone en azúcares gracias a diferentes ácidos o enzimas. Estos azúcares se convierten
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en etanol por la actividad de las levaduras. Las levaduras no pueden utilizar la celulosa, por

lo que esta ruta de conversión se aplica sólo a biomasas azucarosas y feculentas. La hidrólisis

(enzimática o ácida) permite descomponer la celulosa para que pueda ser fermentada [11].

En la conversión termoquímica, que es el objeto de esta tesis, la biomasa es descompuesta

en moléculas más simples a través de reacciones químicas que ocurren como consecuencia de

la elevada temperatura. Existen cinco rutas distintas de conversión termoquímica [11]: combus-

tión, carbonización/torrefacción, pirólisis, gasificación y licuefacción. La combustión implica

reacciones de oxidación para producción de calor. La carbonización (500–900 ºC) y la torrefac-

ción (200–300 ºC) son procesos que no se detallarán en esta obra, pero que implican el aumento

del contenido de carbono de la biomasa gracias a un calentamiento lento de la misma en un

ambiente privado de oxígeno. El resultado es un combustible sólido (carbón vegetal). La ga-

sificación se abordará en detallen el la Sec. 2.1.2. Implica la descomposición, en presencia de

un agente gasificador (aire u oxígeno en deficiencia, dióxido de carbono, y/o vapor de agua),

de la biomasa en gases combustibles (gas de síntesis) y un sólido de alto contenido en carbono

(biochar) . La pirólisis involucra un aumento rápido de la temperatura (300–400 ºC) en ausencia

total de oxígeno, lo que produce gases combustibles condensables y no condensables, y biochar.

En la pirólisis rápida se maximiza la producción de la fracción líquida (biooil). La licuefacción

implica la conversión en combustibles líquidos y tampoco se detallará. Se logra con tempera-

turas y presiones elevadas (300–400 ºC y 12–20 MPa), por pirólisis y por otros procesos que

incluyen el uso de agua en condiciones supercríticas.

Como bien resume Basu [11]: "El uso energético más común de la biomasa es la combustión

directa, seguido por la gasificación, la carbonización y la pirólisis. La producción de combusti-

ble para transporte a partir de biomasa a través de pirólisis, transesterificación, fermentación, y

síntesis basada en gasificación también está ganando importancia comercial. (...) El carbón ve-
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getal todavía se usa en muchas partes del mundo como combustible sin humos así como medio

de filtración de agua o gas. La torrefacción, un proceso de conversión de biomasa relativamente

nuevo, (...) también está atrayendo mucha atención especialmente en su aplicación en el corto

plazo para combustión combinada de biomasa en centrales eléctricas de carbón y posiblemente

para el reemplazo del coque en metalurgia."

2.1.1.5. Características del Orujo

La biomasa, al igual que todos los combustibles fósiles, es caracterizada a través del análisis

inmediato y del análisis elemental. El análisis inmediato provee los porcentajes en masa de car-

bono fijo, materia volátil y cenizas, así como el PCI. El análisis elemental indica los porcentajes

en masa de C, H y N y heteroátomos (S y halógenos). El porcentaje de O normalmente se

determina por diferencia.

Muhlack et al. [119] recopilaron los datos reportados en la literatura para el orujo. Los datos

de los análisis inmediato y elemental que resumen dichos autores pueden verse en la Tabla 2.1,

junto con otros datos reportados que recopiló el autor de esta tesis. Se observa que los valores

mostrados no presentan variabilidad excesiva en relación a los fines de esta tesis. El autor estima

que las discrepancias entre los distintos casos se explican principalmente por las diferencias en

los componentes del orujo analizado (piel de la uva, tallos, y semillas). Sólo en el caso de

Hernández et al. [70] éstos están explicitados, mientras que en el de Li et al. [91] se presentan

separadamente el análisis de los tallos (escobajo) y del orujo.

A los fines de esta tesis, se toma como referencia las características del orujo reportadas por

Hernández et al. [70].
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Tabla 2.1
Características del orujo proveniente de distintas regiones del mundo.

Lugar de origen
Poder calorífico
(MJ/kgseco)

Análisis Inmediato
( % en masa seca)

Análisis elemental
( % en masa seca)

Ref.

PCS PCI
Carbono
Fijo

Materia
Volátil

Ceniza C H O N S Cl Na K

Sur de Australia – – 25,9 69,0 5,1 53,7 6,2 31,6 1,76 0,11 0,02 0,01 1,48 [119, 163]
Sur de Australia – – 25,8 67,7 6,5 54,1 6,1 28,7 2,59 0,16 0,05 0,03 1,78 [119, 163]
Sur de Australia – – 25,3 67,9 6,8 54,8 6,3 27,5 2,43 0,14 0,05 0,02 2,00 [119, 163]
Sur de Australia – – 28,2 63,6 8,2 53,9 5,7 27,5 2,39 0,16 0,03 0,02 2,08 [119, 163]
España – 19,5 26,4 65,8 7,8 49,7 5,56 34,6 2,23 0,14 – – – [119, 84]
Rumania 20,1 19,7 24,5 72,0 3,5 43,2 5,94 45,5 0,65 1,24 – – – [119, 104]
España 19,5 – 24,7 67,8 7,5 43,0 9,28 38,0 2,05 0,17 – – – [119, 115]
España – 20,2 27,3 65,7 7,0 51,2 5,52 33,6 2,48 0,17 – – – [119, 69]
Norte de Italia 21,8 – – – 4,2 54,9 5,83 32,8 2,09 0,21 – – – [119, 41]
Centro de Italia 21,3 20,1 – – 8,1 48,6 5,73 34,9 2,48 0,12 0,03 – – [119, 156]
Norte Patagónicoa – – – – 8,81 52,91 5,93 30,41 1,86 0,03 – – – [91]
Norte Patagónicob – – – – 10,16 46,14 5,74 37,59 0,37 0,00 – – – [91]
Españac – 20,04 28,04 64,02 7,94 52,06 5,75 32,06 2,05 0,14 – – – [70]
a Piel y semillas.
b Tallos (escobajo).
c Piel, semillas y tallos.

2.1.2. Gasificación de biomasa

2.1.2.1. Definición - Descripción

Como se definió en la Sec. 1.1.2, gasificación es el proceso de descomposición termoquí-

mica de la biomasa que ocurre a temperaturas mayores a 800 ºC en ausencia (o escasez) de

oxígeno y en presencia de un agente gasificador. El resultado de esta descomposición es un

gas que se puede combustionar para producir energía o utilizar como insumo en la producción

productos químicos de mayor valor agregado [11]. Dicho gas se conoce como "gas de síntesis"

o syngas.

El agente gasificador es el medio gaseoso en el que se desarrolla el proceso de gasificación.

Reacciona con el carbono sólido y con los hidrocarburos presentes en la biomasa para producir

gases de bajo peso molecular como CO, H2, CO2 y CH4. El agente gasificador puede ser [11]:

aire,

oxígeno,
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vapor de agua,

y/o dióxido de carbono [4, 60, 61].

En el caso del aire y el oxígeno como agentes gasificadores, se refiere a éstos en cantidad menor

a la de combustión estequiométrica. De lo contrario, el proceso resultaría de combustión en

lugar de gasificación.

La elección del agente gasificador afecta la composición (y por ende, el poder calorífico)

del gas obtenido. Los valores típicos de PCI según el tipo de agente son [11]: 4 – 7 MJ/Nm3 si

el agente es aire, 10 – 18 MJ/Nm3 si es vapor de agua, y 12 – 28 MJ/Nm3 si es oxígeno.

2.1.2.2. Proceso de gasificación tradicional

La gasificación de biomasa involucra un gran número de procesos termoquímicos complejos

y estrechamente interrelacionados [162]. Estos procesos pueden agruparse en cuatro etapas:

secado, pirólisis, combustión y reducción. En un gasificador de biomasa autotérmico típico

(de lecho fijo) estas etapas ocurren en regiones del espacio diferentes [162, 11]. Si bien estos

pasos suelen modelarse en serie, en un gasificador autotérmico real no existe un límite definido

entre las zonas en que ocurre cada uno, y en general se superponen [11]. Dependiendo de la

configuración del gasificador (grado de mezcla de las corrientes y tiempo de permanencia),

puede no existir regiones del espacio definidas para cada etapa.

Las etapas y sus productos se representan esquemáticamente en la Fig. 2.1 [162]. En un

primer momento ocurre el secado, donde la biomasa se calienta hasta los 150 ºC y la humedad

presente en la biomasa se separa como vapor de agua. Este pasa a formar parte del medio

gasificador y participa en la reacciones subsiguientes.

Luego, en la pirólisis, la biomasa seca se descompone en ausencia de oxígeno y libera su

materia volátil en forma de gases de pirólisis. Esto ocurre a medida que la biomasa seca incre-
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Figura 2.1: Etapas de los procesos de gasificación dentro de un gasificador de biomasa. Adap-
tado de [162].

menta su temperatura. En ese proceso la misma se convierte en biochar. Los gases de pirólisis

liberados consisten en H2, CO, CO2, CH4, hidrocarburos gaseosos y vapor de agua [162]. Los

hidrocarburos producidos en esta etapa que condensan a temperatura ambiente constituyen los

alquitranes indeseados que son subproducto del proceso.

En la etapa de combustión, parte de los gases de pirólisis, alquitranes y biochar se oxi-

dan. Esto produce el calor necesario para alimentar las reacciones endotérmicas y mantener la

temperatura.

Finalmente, en la etapa de reducción ocurren las reacciones de gasificación y reformado.

El biochar reacciona con el agente gasificador (y los demás gases presentes) y se gasifica. Los

gases presentes reaccionan entre sí, y parte del alquitrán se reforma en gases no condensables.

La fracción sólida resultante contiene cenizas y biochar residual.
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2.1.2.3. Equilibrio termodinámico

Es posible determinar hacia qué composición tiende a avanzar un determinado proceso fi-

sicoquímico que se mantiene a una temperatura y presión dadas, a través del equilibrio ter-

modinámico. El equilibrio termodinámico representa un potencial, en el sentido de que, en la

mezcla, los reactivos y productos alcanzarían las composiciones de equilibrio si tuvieran un

tiempo indefinidamente largo para reaccionar.

Para cuantificar este potencial en el caso de la gasificación de biomasa, puede considerarse

la celulosa (C6H10O5(s)) como compuesto representativo de la mayoría de las biomasas de tipo

lignocelulósico. Las composiciones de equilibrio se determinan minimizando la energía libre

de Gibbs del sistema. Es necesario asumir cuáles son los productos posibles. Hathaway [59]

consideró tanto los gases que se observan típicamente entre los productos de la gasificación

de biomasa – CO, CO2, CH4, y H2 – así como H2O, O2 y C(s). Si se parte de 6 mol de

H2O y 1 mol de C6H10O5(s), a 1 atm, las fracciones molares que se obtienen en el equilibrio

termodinámico son las que se observan en la Fig. 2.2. Puede observarse que a temperaturas

superiores a 1200 K, el equilibrio predice conversión total en CO e H2.

Puede replicarse el cómputo de las composiciones de equilibrio utilizando el método pro-

visto en [30], partiendo de hidrocarburos de hasta 8 átomos de C. El autor de esta tesis constató

que si se agregan como posibles productos hidrocarburos de 2 átomos de C en adelante, su pre-

sencia en la composición de equilibrio a 1200 K es despreciable. Por ende, es sensato concluir

también que el equilibrio termodinámico a dicha temperatura predice ausencia de alquitranes.

Sin embargo, la experiencia evidencia que en los procesos de gasificación reales no se al-

canza el equilibrio termodinámico, sino que la composición del gas obtenido difiere significa-

tivamente del mismo [32]. La composición del gas obtenido es altamente dependiente de las

condiciones de la reacción, a saber [133]:
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Figura 2.2: Equilibrio termodinámico en función de la temperatura a 1 atm de presión para
celulosa y vapor de agua en cantidad esteqiométrica. Reproducido de [59].

temperatura,

proporción agente gasificador-biomasa,

tamaño de las partículas,

tiempo de residencia de las partículas,

tiempo de residencia de los gases,

y uso de catalizadores.

Esta discrepancia de composición del gas respecto a la de equilibrio se ejemplifica con los

resultados experimentales presentados en [24, 92, 32, 68, 184, 63]. Los gases que se observan

típicamente (en orden decreciente de fracción molar) son: H2, CO, CO2, CH4 y C2H6.

A su vez, se ha evidenciado que el tipo de biomasa lignocelulósica utilizada no afecta sig-
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nificativamente la composición del gas obtenido [84, 32], en particular cuando se la considera

por mol-C (mol de carbono) en la biomasa [63].

2.1.2.4. Reacciones presentes en el proceso

El proceso global de gasificación de biomasa en vapor puede representarse como [133]:

C1HxOyNuSv + (1− y) H2O −→
(x
2
+ 1− y − v

)
H2 + CO + v H2S +

u

2
N2 (2.1)

Sin embargo, la ecuación 2.1 no es una reacción real. Como se indicó en la Sec. 2.1.2.2,

consiste de distintos procesos fisicoquímicos.

En primer lugar, la pirólisis (a veces identificada como desvolatilización) implica la despo-

limerización de la celulosa, la hemicelulosa y la lignina. Ocurre entre los 200 ºC y los 500 ºC y

produce una gran variedad de compuestos orgánicos oxigenados condensables [11, 114], con-

siderados "alquitranes primarios". A partir de los 500 ºC, los alquitranes primarios se reforman

a gases no condensables más livianos (CO, CO2, CH4, H2 y CxHy) y compuestos orgánicos

más pesados como benceno, tolueno e indeno [183], y fenoles y oleofinas [11]. Estos com-

puestos orgánicos se consideran "alquitranes secundarios". Finalmente, se forman los llamados

"alquitranes terciarios" cuando la temperatura supera los a 650 ºC y los alquitranes primarios

se han descompuesto completamente [183, 114]. Los alquitranes terciarios incluyen alquilos

y compuestos aromáticos [11, 39]. Los primeros están constituidos por derivados metílicos de

compuestos aromáticos, y los segundos por hidrocarburos aromáticos policíclicos [11].

La composición química de todo el alquitrán producido es muy compleja. A modo de ejem-

plo, Zhao et al. [182] identificaron en su estudio experimental 47 compuestos orgánicos, de

los cuales el 50,1 % fueron compuestos fenólicos. La composición depende de muchos facto-

res, como la temperatura de reacción, el tipo de gasificador, el tipo de biomasa utilizada, el
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tipo de agente gasificador, y la presión [162, 52]. Sin embargo, Valderrama et al. [162] resume

una composición típica (modificada de la reportada originalmente por Milne et al. [114]): 24 %

tolueno, 22 % otros hidrocarburos aromáticos de un anillo, 15 % naftaleno, 13 % otros hidro-

carburos aromáticos de dos anillos, 10 % compuestos heterocíclicos, 7 % compuestos fenólicos,

6 % hidrocarburos aromáticos de tres anillos, 1 % hidrocarburos aromáticos de cuatro anillos, y

2 % otros compuestos.

La pirólisis y la producción de alquitranes no se encuentra dentro del alcance de esta tesis.

Un análisis detallado de los mecanismos de pirólisis se puede encontrar en [151]. Sin embar-

go, son relevantes a los fines de esta tesis los factores que influyen en la disminución de la

producción de los mismos, detallados en la Sec. 2.1.2.6.

Las reacciones involucradas en la pirólisis pueden resumirse en la Ec. (2.2), o "reacción de

desvolatilización de la biomasa" [133, 162]. Este proceso es levemente endotérmico [162] o

térmicamente neutro [11] según si se considera el calor necesario para calentar la biomasa y

evaporar la humedad presente en la misma (H2O(ℓ)).

C1HxOyNuSv +H2O(ℓ) −→ C(s) +H2O(g) +CO+CO2 +H2 +CxHy + alquitranes (2.2)

En segundo lugar, el biochar generado por la pirólisis (en términos prácticos, C(s)), es trans-

formado en gases por las reacciones de gasificación propiamente dichas [162, 11]: la reacción

de Boudouard (Ec. 2.3), la reacción de gas de agua (Ec. 2.4), y la reacción de hidrogasificación

(Ec. 2.5).

C(s) + CO2 ←→ 2 CO ∆H◦
r = +172 kJ/mol (2.3)

C(s) +H2O ←→ 2 CO +H2 ∆H◦
r = +131 kJ/mol (2.4)

C(s) + 2 H2 ←→ CH4 ∆H◦
r = −74, 8 kJ/mol (2.5)
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En tercer lugar, y sólo en el caso de la gasificación autotérmica, parte del biochar, y de los

gases producidos por la pirólisis se oxidan en reacciones de combustión con O2 y producen

H2O, CO2 y CO. Estas reacciones son altamente exotérmicas y proveen el calor necesario para

llevar a cabo las reacciones de gasificación, altamente endotérmicas.

En cuarto lugar, los gases presentes reaccionan entre sí. Se produce la Reacción de Des-

plazamiento del Gas de Agua (RDGA, Ec. 2.6) y las reacciones de metanación (Ec. 2.7—2.9)

[162, 11].

CO +H2O ←→ CO2 +H2 ∆H◦
r = −41, 2 kJ/mol (2.6)

CO + 3 H2 ←→ CH4 +H2O ∆H◦
r = −206 kJ/mol (2.7)

CO + 2 H2 −→ CH4 + CO2 ∆H◦
r = −247 kJ/mol (2.8)

CO2 + 4 H2 −→ CH4 + 2 H2O ∆H◦
r = −165 kJ/mol (2.9)

Finalmente, los alquitranes generados en la pirólisis (representados por CnHm) se descom-

ponen parcialmente a través de las reacciones de oxidación parcial (Ec. 2.10), reformado con

vapor (Ec. 2.11), reformado seco (Ec. 2.12), hidrogenación (Ec. 2.13) y craqueo térmico (Ec.

2.14) [162].

CnHm + (n/2) O2 −→ n CO + (m/2) H2 (2.10)

CnHm + n H2O −→ n CO + (m/2 + n) H2 (2.11)

CnHm + n CO2 −→ 2n CO + (m/2) H2 (2.12)

CnHm + (2n−m/2) H2 −→ n CH4 (2.13)

CnHm −→ (m/4) CH4 + (n−m/4) C (2.14)
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El proceso global de gasificación de biomasa en vapor según los resultados que se observan

experimentalmente (y no a los del equilibrio termodinámico de la Ec. 2.1) puede representarse

con la Ec. 2.15. Nótese que podría incluirse en la misma a las cenizas en ambos lados de la

reacción.

CaHbOcNdSe+H2O −→ x H2+y CO+z CO2+u CH4+v C2H6+w N2+t H2S+alquitranes

(2.15)

2.1.2.5. Cinética de las reacciones

No todas las reacciones que ocurren en un gasificador son instantáneas ni completas. Mu-

chas de las mencionadas en la Sec. 2.1.2.4 proceden a una velocidad finita y hasta un avance de

reacción finito [11].

La velocidad de gasificación del biochar (Ec. 2.3 – 2.5) es mucho más lenta que la velo-

cidad de la pirólisis que lo produce [11]. A modo de ejemplo, en la experiencia realizada por

Hathaway et al. [63], la pirólisis se considera completa dentro de los 80 s de adicionada la bio-

masa al reactor, mientras que "la gasificación del biochar requiere en promedio 30 min para

completarse".

El modelado de la cinética de la pirólisis requiere un análisis detallado de los mecanismos

de reacción implicados, lo cual excede el alcance de esta tesis. Estos mecanismos incluyen

deshidratación, decarboxilización, carbonización, despolimerización, y craqueo.

Para modelar la cinética de las reacciones de gasificación (Ec. 2.3–2.5), se han empleado el

modelo volumétrico, el modelo de núcleo decreciente, y el modelo de núcleo integrado [99]. Sin

embargo, estos tres modelos no pueden representar un valor máximo de velocidad de reacción –

hecho que se observa en las mediciones experimentales. Por ello diferentes autores consideran el
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modelo de poro aleatorio como el mejor modelo, aunque no está claro que el mismo represente

el mecanismo de reacción subyacente [99]. Mahinpey y Gomez [99] ponen en valor el modelo

de Ahmed y Gupta [4], que es un modelo de poro aleatorio ajustado a datos experimentales de

gasificación de biochar de aserrín:

dX

dt
= 0,071 · (1−X)

√
(1− 4,95 ln(1−X)) [1/min] (2.16)

En la Ec. 2.16, X representa la "conversión de carbono", es decir, la fracción de de moles de

carbono de la biomasa que ha pasado a formar parte de alguna sustancia que está en estado

gaseoso en condiciones estándar (por ej.: CO, CO2, CH4, C2H6).

En cuanto a las reacciones entre los gases presentes (Ec. 2.6–2.9), el autor de esta tesis

pudo constatar que en la literatura científica [56, 43, 82, 117, 18, 150, 11, 167, 177], existen

modelos cinéticos discrepantes. En ocasión de la formulación de modelos cinéticos del proceso

de gasificación de biomasa, los expertos sólo incluyen la RDGA (Ec. 2.6) – no siempre en

ambas direcciones – y sólo ocasionalmente incluyen la reacción de reformado en vapor (la

opuesta de la Ec. 2.7): [56, 82, 117, 18, 167, 177]. Sólo en un caso de gasificación de carbón

en vapor se incluye una de las reacciones de metanación (Ec. 2.7): [97]. Mahinpey y Gomez

[99] comparten una conclusión similar al establecer que "la selección de un modelo de reacción

particular depende de la tendencia observada en la información experimental (...). Sin embargo,

no hay criterios consistentes en la literatura, y los resultados para los parámetros cinéticos varía

entre los autores".

El procedimiento que siguen los estudios citados consiste en proponer un modelo cinéti-

co – en todos los casos, sin considerar todas las reacciones involucradas exhaustivamente – y

ajustar los parámetros del mismo para que los resultados del modelo se ajusten a los datos

experimentales. Al encontrarse que los parámetros ajustados discrepan entre las distintas in-
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vestigaciones, el autor de esta tesis concluye que los modelos formulados sólo son aplicables a

las condiciones experimentales de cada estudio en particular, y no pueden considerarse válidos

para predecir resultados del proceso en condiciones diferentes.

A juicio del autor, una predicción de la composición del gas resultante basada en los modelos

cinéticos disponibles resultaría poco fundada. Asimismo, no es realista asumir que la compo-

sición y el rendimiento del gas serán los predichos por el equilibrio termodinámico. El mejor

enfoque, en términos de celeridad y certidumbre, es basarse en datos experimentales que ha-

yan sido medidos bajo las mismas condiciones de reacción que aquéllas para las que se intenta

predecir el resultado.

2.1.2.6. Reducción de alquitranes

En palabras de Valderrama Rios el al. [162]: "Uno de los problemas principales en gasifi-

cación de biomasa, ya sea con propósitos energéticos o para producir un gas de síntesis, es la

dificultad de lidiar con la remoción del alquitrán formado durante la pirólisis. El gas producto

de la gasificación de biomasa típicamente sale de gasificador acompañado por una neblina cons-

tituida por diferentes alquitranes, liberados como aerosoles [o disueltos en el gas]. Éstos luego

se depositan [o condensan] y forman depósitos pegajosos aguas abajo al contactar puntos más

fríos de los equipos de gasificación. Los depósitos pueden evolucionar en arreglos moleculares

más complejos por polimerización, lo cual dificulta aún más su manejo."

Los alquitranes se pueden definir como una mezcla de hidrocarburos condensables, que

incluye compuestos aromáticos de hasta cinco anillos (que pueden ser oxigenados) así como

hidrocarburos aromáticos policíclicos [162]. Sin embargo, la Agencia Internacional de Energía

define como alquitranes a todos los hidrocarburos con peso molecular mayor al del benceno.

Los límites aceptables de cantidad de alquitranes el el gas de síntesis depende de su apli-
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cación. Los valores se encuentran en la Tabla 2.2 [162]. En el caso de la aplicación prevista

en esta tesis (la combustión directa del gas), no existe un límite especificado. El límite sí es

una restricción en caso de contemplar el almacenamiento del gas, ya que implica una etapa de

compresión (0,05 – 0,5 g/Nm3).

Tabla 2.2
Límites tolerables de alquitranes en el gas de síntesis según su aplicación [162].

Aplicación Límite [mg/Nm3]
Combustión directa Sin límite especificado
Compresor 50 – 500
Motor de combustión interna <100
Turbina de gas <0,5
Celda de combustible <1,0
Síntesis de metanol <0,1
Síntesis de Fischer-Tropsch <0,1

Los métodos para remover alquitranes se clasifican en primarios o "in-situ" y secundarios

o "post-gasificación" [162]. Los métodos primarios evitan la formación del alquitrán o lo con-

vierten dentro del gasificador. Incluyen la selección adecuada de las condiciones de operación

del gasificador, o bien el uso de catalizadores dentro del mismo. Los parámetros de operación

más influyentes son: temperatura, presión, agente gasificador, relación en masa entre biomasa y

tiempo de residencia del gas dentro del gasificador [162, 33].

A menor temperatura dentro del gasificador, se observan mayores niveles de contenido de

alquitrán en el gas producido [162, 52, 111]. Las temperaturas reportadas van de 500 a 1100 ºC.

El uso de vapor de agua como agente gasificador favorece la reacción de reformado en vapor

del alquitrán (Ec. 2.11). El uso de vapor y oxígeno reduce significativamente la producción de

alquitranes [52, 139]. Basándose en el principio de Le Chatelier, esta reacción también se ve

favorecida por alta temperatura, baja presión y alta relación vapor-biomasa. A modo de ejemplo

empírico, considérese los niveles de alquitrán medidos en las experiencias [42, 31], realizadas
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con equipo, tipo de biomasa y temperatura de gasificación idénticos. Se obtuvo gas de síntesis

con un nivel de alquitranes de 0,419 g/Nm3, 0,092 g/Nm3 y 0,064 g/Nm3 al utilizar aire, mezcla

aire-vapor, y mezcla vapor-oxígeno como agente gasificador, respectivamente.

La relación agente gasificador-biomasa cambia de denominación según cuál sea el agente

gasificador. Si es aire, se denomina "relación aire-combustible". Si es vapor, "relación vapor-

biomasa". Si es mezcla de vapor y oxígeno, "relación de gasificación". El contenido de al-

quitranes disminuye a mayor relación aire-combustible [162, 167]. Una mayor relación vapor-

biomasa implica una mayor presión parcial de vapor dentro del gasificador, lo cual también

favorece la Ec. 2.11 por el principio de Le Chatelier, y permite esperar menor nivel de alquitra-

nes en el gas producido.

El tiempo de residencia de los gases también propicia una disminución de la cantidad de

alquitrán producido [162]. En una de las experiencias reportadas [57], se produjo una disminu-

ción del 75 % al incrementar el tiempo de residencia de 1 a 5 s. Esto es esperable ya que permite

a los reactivos acercarse al equilibrio termodinámico.

Los métodos secundarios de reducción de alquitranes incluyen, por un lado, procesos físicos

como el uso aguas abajo del gasificador de filtros, ciclones, torres de refrigeración, precipita-

dores electrostáticos, adsorbentes y depuradores; y por otro, procesos químicos como recurrir

a la oxidación parcial, craqueo térmico y craqueo por plasma [162]. Por razones económicas y

operacionales el craqueo térmico del alquitrán no es atractivo para aplicaciones a gran escala

[162, 94]. El uso de la oxidación parcial tiene la desventaja de disminuir la eficiencia y aumentar

la cantidad de CO2 en el gas producido.

Finalmente, la eliminación de alquitranes mediante catalizadores puede constituir un méto-

do tanto primario como secundario, según si se los utiliza dentro del gasificador o aguas abajo.

Como catalizadores se emplea dolomita, dolomita calcinada, olivino, catalizadores basados en
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Ni (como Ni/Al2O3), catalizadores basados en metales de transición (Rh, Ru, Pd, Pt, Co,

Fe, Zn y Cu), catalizadores alcalinos (Na, K y Li), zeolitas, y carbón activado [162]. En par-

ticular, los metales alcalinos existen naturalmente en la biomasa y se acumulan en las cenizas

del gasificador, por lo que las mismas pueden emplearse como catalizador [162]. Este efecto

depende de composición de la biomasa utilizada (elementos inorgánicos), y es más prominente

cuando tienen alto contenido de K [162].

Con el objeto de lograr una mínima producción de alquitranes en el desarrollo tecnológico

de esta tesis, se emplearán métodos primarios. Por un lado, se selecciona una temperatura de

operación relativamente alta: 927 ºC (1200 K). Es la mayor que puede seleccionarse mantenien-

do la selección del material dentro de un costo razonable y de fácil disponibilidad en Mendoza.

Por otro lado, se selecciona únicamente vapor de agua como agente gasificador, considerando

que el oxígeno no es necesario gracias al uso de energía solar. En las experiencias que se citaron

como de ejemplo del efecto beneficioso del vapor, el oxígeno (o el aire) cumple la función de

compensar (mediante combustión) el calor necesario para llevar el vapor de 100 ºC a la tem-

peratura de gasificación. En el diseño de gasificador de esta tesis se prevé la utilización de una

fuente de energía externa.

2.1.2.7. Gasificación vs. Combustión

Teniendo en cuenta que el principal uso del gas de síntesis previsto en esta tesis el la pro-

ducción de calor, cabe la pregunta: ¿por qué gasificar antes la biomasa, cuando puede com-

bustionarse directamente? Basu [11] aborda esta interrogante y, entre otras, lista las siguientes

razones:

Un combustible gaseoso puede utilizarse en un rango de aplicaciones más amplio que uno

sólido.
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Un gas puede ser transportado y distribuido de manera más sencilla que un combustible

sólido.

Para generación de energía en una localidad remota pequeña, un gasificador y un motor

de combustión interna son más convenientes que un sistema de combustión con ciclo

Rankine.

Un sistema basado en gasificación de biomasa puede emplearse para producción de elec-

tricidad en un sistema de ciclo combinado.

Sin embargo, Basu [11] también señala que si el calor es el único producto deseado, en

plantas de pequeña escala la combustión de biomasa parece preferible a la gasificación.

2.1.2.8. Captura de Carbono

El biochar producido durante la pirólisis de biomasa provee una manera viable y barata de

secuestro de carbono, ya que el biochar puede retener el carbono enterrado en el suelo como

carbono estable por cientos de años, en lugar de ser devuelto a la atmósfera como CO2 [11].

El subproducto sólido del proceso de gasificación es una combinación de cenizas y biochar no

reaccionado, por lo que este residuo también posee esta potencialidad.

2.1.3. Gasificación solar de biomasa

La Gasificación Solar de Biomasa (GSB) se estudia desde 1980 [50] y todavía no ha alcan-

zado una aplicación comercial. Se han demostrado diversas aplicaciones a escala de laborato-

rio, como se detalla en la Sec. 2.1.3.1, y una a escala de planta piloto [172]. Se han modelado

aplicaciones a gran escala y los resultados son prometedores. Por ejemplo, Patel et al. [130]

propusieron un sistema de GSB de 20 MW en términos de energía en el gas de síntesis produci-

do, basándose en resultados experimentales a escala de laboratorio. Concluyeron que el sistema
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produciría diésel por síntesis de Fischer-Tropsch a partir de residuos del desmotado del algodón

a un costo nivelado de energía (LCOE, por sus siglas en inglés) de 0,957 US$/L.

Hay consenso entre los autores sobre que el principal desafío técnico que enfrenta la GSB

es la producción no deseada de alquitranes [147, 162]. Además de este desafío técnico, la GSB

también debe resolver la variación intrínseca de la irradiancia solar [143]; lo que agrega com-

plejidad adicional al proceso. Para superar la variabilidad de la entrada de energía, Boujjat et

al. [19] propusieron un modelo de un gasificador solar de 10 MW de potencia de entrada ba-

sado en resultados demostrados empíricamente a escala de laboratorio. Una de las opciones

consideradas fue ajustar las entradas de vapor y biomasa, lo cual se logró en el modelo.

Rodat et al. [143] resumieron las estrategias para alcanzar el desarrollo industrial de la

GSB. Concluyeron que las variaciones instantáneas de irradiancia solar (pasaje de nubes) son

el problema más desafiante, y que proveer al sistema de una alta capacidad calorífica (inercia

térmica) es una potencial solución. Un posible curso de acción que resuelve ambos desafíos, es

incrementar la capacidad del reactor para almacenar calor a alta temperatura. Esta estrategia es

ilustrada por el reactor solar para diversas aplicaciones desarrollado por Guene Lougou et al.

[53]. Dicho reactor es capaz de alcanzar temperaturas de hasta 1787 K además de almacenar

gran cantidad de energía solar a esa temperatura en forma de calor sensible.

En síntesis, el estado del arte y la técnica actualmente se enfoca en el diseño de reactores y

su escalado [95]. El objetivo es combinar exitosamente (tanto técnica como económicamente)

dos tecnologías maduras: la gasificación de biomasa y la energía termosolar de concentración.

2.1.3.1. Reactores de gasificación solar

Se han propuesto y demostrado bajo condiciones controladas diversos tipos de reactores

solares [95, 138]. Los reactores solares pueden ser directa o indirectamente irradiados. En el
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caso de los directamente irradiados, la radiación solar es absorbida por la biomasa; lo cual

minimiza las pérdidas térmicas. Sin embargo, requieren de una ventana transparente que no

debe ser bloqueada por los alquitranes y el biochar generados dentro del reactor. Por otro lado,

los reactores indirectamente irradiados poseen un elemento auxiliar (tal como una placa o una

cavidad) que absorbe la radiación solar y la transmite hacia adentro del reactor como calor.

En relación a su diseño conceptual, los reactores de gasificación demostrados pueden clasi-

ficarse como de lecho fijo [172], de lecho fluidizado [160, 46], de flujo de arrastre [110], de flujo

de vórtice [121, 186], de sales fundidas [62, 61, 60], de tubo de caída [81, 93] y de flujo espar-

cido [19, 25, 14]. Una comparación detallada de los diferentes tipos de reactores de gasificación

solar ha sido recientemente publicada por Abanades et al. [2].

2.1.4. Energía termosolar de concentración

La Energía Termosolar de Concentración (ETC) consiste en la concentración de la radiación

solar en un área reducida a fin de obtener altas temperaturas, aumentado su exergía y permitien-

do su aprovechamiento. Los sistemas de ETC consisten de un concentrador formado por una

superficie reflectante (o menos comúnmente, formado por lentes) que redirecciona la irradian-

cia normal directa generada por el sol hacia un receptor mucho más pequeño, donde ésta es

absorbida y transformada en calor [170]. La relación de concentración es uno de los parámetros

que caracteriza los sistemas de ETC, y está dado por la relación entre el área de apertura del

concentrador y el área de apertura del receptor [34].

Los sistemas de ETC sólo pueden aprovechar la porción directa de la irradiancia solar, ya

que la porción difusa no se puede concentrar fácilmente [170]. Debido a esto, dichos sistemas

requieren de seguimiento del sol en dos ejes de manera que se mantengan alineados el concen-

trador, el receptor y el sol. A su vez, los hace más adecuados para zonas que tengan un alto
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porcentaje de días claros [96], como es el caso de la Provincia de Mendoza.

El diseño conceptual de los desarrollos tecnológicos de ETC está fuertemente condicionado

por las características del concentrador. El concentrador puede redireccionar la irradiancia ha-

cia una línea o hacia un punto (concentrador lineal o puntual), y puede estar formado por una

única superficie continua o por una serie de facetas discretas [170]. Estas dos características

determinan los cuatro tipos de diseños conceptuales de sistemas de ETC: concentrador solar de

cilindros parabólicos, concentrador lineal Fresnel, concentrador solar de disco parabólico y to-

rres solares [170]. En menor grado de importancia también se considera como una clasificación

distinta a los concentradores de lente de Fresnel [66, 96].

Las primeras plantas comerciales de ETC se construyeron en la década de 1980, y en los

años recientes la adopción de la ETC ha tenido un crecimiento sin precedentes [170]. La ETC se

ha desarrollado a nivel comercial para producción de electricidad por ciclos Rankine y emplean-

do mayoritariamente concentradores de cilindro parabólico, concentradores lineales Fresnel, y

torres solares (en orden de importancia). Puede encontrarse una lista de las plantas que se han

construido en [170]. Las capacidades de estas plantas van desde los 31,4 MW hasta los 392

MW. Recientemente se inauguró una de ellas, una torre solar de 110 MW de potencia instalada,

en el norte de Chile [1]. No existen plantas comerciales que utilicen CSDP, pero existen plantas

piloto que los emplean con motores Stirling acoplados en el receptor [170].

La ETC continúa siendo no competitiva para producción de electricidad frente a las tecnolo-

gías de combustibles fósiles sin la ayuda de subsidios gubernamentales o ventajas regulatorias

[170]. En la actualidad, las perspectivas de desarrollo se encuentran en la optimización del

tamaño y disposición de los helióstatos y su diseño, en la eficiencia de los receptores, en en

su capacidad de almacenamiento térmico y en en la durabilidad de materiales para mejorar la

confiabilidad [66].
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En esta tesis se pretende aprovechar el uso del la ETC como fuente de calor a alta tempe-

ratura. La temperatura máxima que pueden alcanzar los concentradores lineales está limitada

a 500 ºC, según Lovegrove y Stain [96]. Dentro de los avances más recientes, se reporta el

rango de los concentradores cilíndricos parabólicos en 150–800 ºC [80], mientras que el de los

concentradores lineales Fresnel se indica como inferir a 500 ºC [12]. En el caso de las torres

solares, se han demostrado temperaturas mayores a los 1000 ºC [113]. Los CSDP son capaces

de alcanzar temperaturas de hasta 1500 ºC [45].

Las gasificación de biomasa requiere de temperaturas de al menos 800 ºC, por lo que las

tecnologías de ETC adecuadas son los CSDP y las torres solares. En términos de escala los

CSDP son los más adecuados para plantas a pequeña escala (<1 MW), mientras que las torres

solares o un enfoque modular de CSDP son las opciones disponibles para la GSB a gran escala.

En vistas de lo anterior, esta tesis se enfoca en el desarrollo a pequeña escala de la GSB en

CSDP.

2.1.4.1. Concentradores Solares de Disco Parabólico

Los CSDP consisten de una superficie reflectante en forma de paraboloide de revolución, un

receptor, y un sistema de seguimiento del sol. El receptor se ubica en el foco del paraboloide, y

éste se mueve junto con el paraboloide. El sistema de seguimiento del sol cambia constantemen-

te la orientación del paraboloide para que su eje se encuentre alineado con el sol. La irradiancia

solar directa incide sobre toda la superficie reflectante y es reflejada hacia el punto focal. El

receptor absorbe la radiación y la transforma en calor, para ser aprovechado en una aplicación

determinada.

La configuración más común del sistema de seguimiento del sol de los CSDP implica el

giro de toda la estructura en torno a un eje acimutal (vertical), y del concentrador y receptor
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en torno a un eje de elevación (horizontal). En la Sec. 2.2.2 se presenta la Fig. 2.7, donde se

esquematizan estos ejes de giro. El error de alineación (ε) que genera el sistema de seguimiento

está dado por el ángulo entre el eje de paraboloide y la dirección de los rayos solares, como se

ilustra en la Fig. 2.3.

Los parámetros geométricos que caracterizan a un CSDP son el diámetro del área proyectada

de su superficie reflectante (o concentrador), el diámetro de la apertura del receptor (Da), y el

ángulo de borde (Ψ). El ángulo de borde es el ángulo formado por la recta que une el punto

focal con el vértice del paraboloide y la la recta que une el punto focal con el perímetro de la

superficie. En la Fig. 2.3 se ilustranDa y Ψ. El ángulo de borde (o alternativamente, la distancia

focal en conjunto con el diámetro del concentrador) cuantifica cuán "profunda" es la superficie

reflectante. A mayor Ψ, el vértice se aleja del perímetro y la distancia focal se reduce (el receptor

se acerca al concentrador). Esto reduce los esfuerzos mecánicos generados por el receptor sobre

Figura 2.3: Vista esquemática en corte axial de la superficie reflectante de un CSDP (azul) [87].
Parámetros característicos: ángulo del borde (Ψ), diámetro de la apertura del receptor (Da) y
error de alineación (ε).
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la estructura. Sin embargo, como se demostrará en la Sec. 4.1, también incrementa el efecto de

ε sobre la disminución de la eficiencia del CSDP.

La entrada de potencia del CSDP es el flujo radiante que recibe el área proyectada de la

superficie reflectante desde el sol. Esta área es un círculo de diámetro igual al de la superficie

reflectante. Sin embargo, no todo el flujo radiante incidente es transmitido al receptor, ya que

existen diversas pérdidas ópticas. En primer lugar, una fracción del flujo radiante es bloqueado

por la estructura que sostiene el concentrador y por el receptor antes de llegar a la superficie

reflectante ("pérdidas por sombra"). En segundo lugar, parte del flujo radiante incidente es ab-

sorbido por la superficie reflectante ("pérdidas por absorción"). Finalmente, una fracción del

flujo radiante reflejado por la superficie se dirige fuera de la apertura del receptor ("pérdidas de

intercepción").

Las pérdidas por absorción dependen de la reflectancia de la superficie (ρ). Las pérdidas de

intercepción se caracterizan mediante el factor de intercepción (λ), que es la relación entre el

flujo radiante que ingresa al receptor y el flujo radiante que es reflejado por el concentrador. Las

pérdidas de intercepción tienen cinco causas [36]:

La radiancia solar incidente no tiene una única dirección, ya que el sol no es es una fuente

puntual. El lugar de ello, desde la tierra el sol aparece como un disco con radio angular de

4,65 mrad [21]. Por ende, la intensidad radiante solar tiene una distribución que depende

de la distancia angular al centro del sol ("forma del sol").

Debido al sistema de seguimiento del sol, el eje del paraboloide de revolución no está

perfectamente alineado con la dirección del centro del sol (ε).

La superficie reflectante tiene desviaciones topográficas. La pendiente real de cada frac-

ción de la superficie difiere de la del paraboloide de revolución ideal ("error de pendiente",

σpend).
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Las imperfecciones microscópicas con una longitud característica menor que las longi-

tudes de onda del espectro de luz solar, dispersan la radiancia solar [86]. Debido a ello,

la reflexión sobre la superficie del concentrador no es completamente especular, sino que

tiene una distribución respecto a la dirección de reflexión ideal ("error de especularidad",

desviación estándar de σespec,sup).

La posición real del receptor respecto a la superficie reflectante puede diferir de la ideal

("error de posicionamiento").

El flujo radiante que efectivamente ingresa al receptor no es transmitido completamente

como calor a la aplicación deseada. Una parte del mismo es reflejada por las superficies internas

del receptor de vuelta hacia la apertura ("pérdidas de reflexión"). Las pérdidas de reflexión

dependen de:

el tamaño y forma del receptor,

la absorbancia solar de las superficies del receptor (αs),

el tipo de reflexión de dichas superficies (especular, especular con dispersión Gaussiana,

o Lambertiana)

Debido a los ocho factores listados anteriormente, la densidad de flujo radiante absorbido en

las paredes internas del receptor (Φabs) no se distribuye uniformemente. Como se demostrará

en la Sec. 6.2, se producen puntos de concentración del flujo absorbido que pueden implicar

dificultades técnicas para el receptor.

La eficiencia del CSDP depende de la eficiencia que posea el concentrador en redirigir la

irradiancia solar hacia el receptor, y de la eficiencia que tenga el receptor en entregar esta última

como calor. La primera está dada por las perdidas ópticas, ya enumeradas. La segunda está dada

por las pérdidas de reflexión, por las pérdidas de emisión y convección a través de la apertura

del receptor, y por las pérdidas de conducción a través del aislante.
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Se han construido CSDP de hasta 12 m de diámetro de apertura de la superficie reflectante

(114,5 kW de energía solar entrante) y cuyas relaciones de concentración van desde 2500 hasta

13000 [102]. Las eficiencias de los CSDP existentes en cuanto a producción de calor (calor

transferido por el receptor sobre energía solar incidente) van desde 70,0 a 75,7 % (calculado a

partir de [102]).

Kumar et al. [83] resumen las aplicaciones de CSDP que se han investigado distantas a

la producción de electricidad con motor Stirling: sistemas de trigeneración, sistemas de ciclo

Brayton (micro turbinas) y sistemas de desalinización de agua. Los autores también enumeran

las perspectivas actuales de desarrollo de esta tecnología. El foco se encuentra en el receptor, en

particular en el efecto de la distribución de la irradiancia sobre las paredes internas del receptor

cuando varia su forma y el ángulo de borde del CSDP. Destacan el uso del método de trazado

de rayos por Montecarlo para este fin.

2.2. Dispositivo tecnológico y proceso industrial propuestos

El primer paso para avanzar hacia una solución tecnológica de GSB que permita producir

gas de síntesis a partir de orujo, es definir un modelo conceptual de reactor. En base a lo descrito

en la Sec. 2.1, ya se han definido como parámetros de diseño:

Temperatura de operación más alta posible con material de relativo bajo costo: 927ºC

(1200 K).

Material de bajo costo disponible en Mendoza: Acero inoxidable SAE 310.

Agente gasificador que minimice la producción de alquitranes: vapor de agua.

Alimentación de calor a partir de un CSDP.

Adicionalmente, en vistas de mantener la simplicidad técnica del diseño, se define que el
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reactor funcione a presión atmosférica. También se fija la presión parcial del vapor dentro del

reactor en función de los datos empíricos disponibles [4] y buscando la menor producción de

alquitranes:

Presión del reactor: 1 atm.

Presión parcial de vapor: 0,6 atm.

2.2.1. Alternativas de proceso industrial

El diseño conceptual dependerá a su vez del diseño del proceso industrial que se prevea. A

tal fin se consideran tres alternativas, ilustradas en las Figs. 2.4 – 2.6.

En la primera alternativa (Fig. 2.4), se prevé la utilización de sales fundidas con la doble

función de catalizador y almacenamiento de calor sensible. Esta es la estrategia sugerida por

Hathaway et al. [63]. Adicionalmente, en esta alternativa se considera la hibridación del proceso

a través de la quema parcial del gas de síntesis producido cuando el nivel de irradiancia solar

sea insuficiente. Finalmente, también incluye la modularización del sistema de concentración

solar: una serie de CSDP alimentan un único reactor.

El proceso en esta alternativa comienza con el secado del orujo para eliminar la elevada hu-

medad que posee cuando es generado (55–75 %, detallado en la Sec. 1.1). La energía necesaria

para ello es elevada, y su abastecimiento supone un problema a resolver. La optimización del

proceso de secado no forma parte del alcance de esta tesis, por lo que no se abordará en detalle.

Sin embargo, como solución se propone el empleo de secadores solares, ya que no implican

una penalización en cuanto a abastecimiento de energía. Como desventaja, los secadores sola-

res requieren de una gran superficie. Una solución alternativa implica el aprovechamiento de la

entalpía de la corriente de gases de salida del reactor para alimentar el proceso de secado.

El orujo seco luego ingresa al reactor. Ello debe lograrse evitando el ingreso de aire. La
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solución técnica que lo permite es el uso de un alimentador de tornillo sin fin que toma el

orujo de una tolva cerrada a la atmósfera. El uso de una tolva cerrada implica que el orujo seco

sea incorporado por lotes. El alimentador de tornillo sin fin permite una corriente continua y

controlable de orujo al gasificador.

Paralelamente, un evaporador genera el vapor que ingresa al reactor para gasificar el oru-

jo. La temperatura de ingreso debe ser lo más cercana posible a la del reactor (1200 K), de

manera de disminuir la producción de alquitranes. Una serie de CSDP proveen el calor a alta

temperatura necesarios para mantener la temperatura del reactor y alimentar las reacciones de

gasificación. A su vez, en esta alternativa de proceso, el gasificador posee un quemador de gas

de síntesis para generar el calor necesario cuando la irradiancia solar sea insuficiente.

Dentro del gasificador, el orujo y el vapor entran en contacto con una combinación de sales

fundidas: carbonatos deNa, Li yK [63]. Las sales catalizan la gasificación y proveen al reactor

de una alta inercia térmica. Una corriente de gas de síntesis y vapor no reaccionado sale del

reactor y pasa por un condensador. Allí se separan los alquitranes y el vapor del gas de síntesis.

El gas frío pasa por un filtro de partículas y es comprimido para ser almacenado.

Por otro lado, ya sea en lote o continuamente, las sales deben ser eventualmente extraídas del

reactor y regeneradas para poder ser reutilizadas. Para regenerar las sales, se extrae la mezcla de

sales y cenizas del reactor, que es templada con agua. La solución de hidróxidos es filtrada para

separar las cenizas. Posteriormente, es necesario regenerar los carbonatos ácidos con dióxido de

carbono, que, luego de ser filtrados, deben ser calcinados para volver a obtener los carbonatos

originales.

Cabe destacar que se consideró el ingreso directo del orujo al reactor, de manera de aprove-

char su humedad para generar el vapor que requiere la gasificación. Sin embargo, esto resulta

demasiado penalizante ya que el calor necesario para generar vapor es elevado y resulta poco
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conveniente extraerlo del reactor, que debe ser mantenido a 1200 K. Resulta más adecuado ge-

nerar el vapor con una fuente de calor a una temperatura más baja (cercana a la de vaporización)

y aprovechar la energía alimentada al reactor enteramente para las reacciones de gasificación.

En vistas de que uno de los objetivos perseguidos con este desarrollo es la simplicidad, se

considera que la Alternativa 1 de proceso resulta inadecuada. El proceso auxiliar de regene-

ración de sales agrega un grado de complejidad excesivo, y se estima que elevaría tanto los

costos operativos como los de instalación. Así mismo, se prevé como técnicamente poco facti-

ble el transporte de sales fundidas a 1200 K desde los CSDP modulares hasta el reactor, por las

elevadas pérdidas térmicas que ello implicaría.

Los inconvenientes mencionados se superan en la Alternativa 2 del proceso (Fig. 2.5). En

este caso, por un lado, la gasificación del orujo en vapor se realiza sin catalizador, con lo cual

se elimina la necesidad de regeneración de sales. Por otro lado, se reemplaza la alimentación

de un único reactor central con varios reactores más pequeños, gracias a la integración de un

gasificador en el receptor de cada CSDP. Esto preserva la escalabilidad del proceso basada en un

enfoque modular. Incorporar el reactor al receptor del CSDP, sin embargo, implica una dificultad

adicional: el reactor y la tolva de alimentación deben desplazarse junto con el receptor del

CSDP mientras éste sigue al sol. Esta desventaja deberá ser contrastada en una etapa posterior,

determinando la cantidad de orujo que se puede gasificar a lo largo de un día y comparándolo

con la capacidad de carga de la estructura (Sec. 5.2.1.1).

En la alternativa 2, la irradiancia solar es absorbida en el receptor y transmitida inmedia-

tamente al medio de reacción. El detalle de la integración de reactor y receptor se explica en

la Sec. 2.2.2. El medio de reacción dentro del reactor-receptor está formado por una mezcla

de vapor y el gas de síntesis generado. En esta alternativa se mantiene la producción de vapor

sobrecalentado en un evaporador con alimentación independiente de energía. Al igual que en la
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alternativa 1, la corriente de salida del reactor pasa por un condensador para separar el gas de

síntesis de los alquitranes y del vapor. El gas de síntesis frío es filtrado y comprimido para ser

almacenado.

Considerando que la corriente de salida del reactor es en un 60 % vapor a 1200 K, se obser-

va que extrae una gran cantidad de energía del reactor en forma de calor sensible y latente. Por

otro lado, el evaporador consume una gran cantidad de energía auxiliar para producir el vapor

que ingresa al reactor a una temperatura cercana a la de reacción. Cabe entonces la posibili-

dad de plantear una recuperación del calor de la corriente de salida del reactor para alimentar

la corriente de entrada de vapor y disminuir así el consumo energético del evaporador. La in-

corporación de un sistema de recuperación de calor se considera en una tercera alternativa de

proceso.

La alternativa 3 de proceso industrial se muestra en la Fig. 2.6. Esta alternativa prevé dos

instancias de recuperación de calor. Primeramente, la corriente de salida del reactor pasa por

un intercambiador de calor donde entrega calor sensible a la corriente de entrada de vapor, para

sobrecalentarlo. En una segunda instancia de recuperación, la corriente de salida pasa por el

evaporador, donde entrega el calor sensible restante y el latente (el vapor de la corriente de salida

se condensa). Sin embargo, para poder entregar el calor latente al vapor de entrada, es necesario

crear una diferencia entre las temperaturas de ebullición. En esta alternativa de proceso, esto

se logra disminuyendo la presión del evaporador del lado de la corriente de entrada a 0,5 atm,

con lo cual la ebullición se produce a 81 ºC. Para disminuir la presión del evaporador se utiliza

un compresor, que extrae el vapor del evaporador a 0,5 atm y lo inyecta al reactor a 1 atm. La

incorporación del compresor tiene la ventaja adicional de facilitar el control de la tasa de flujo

de entrada de vapor al reactor.

Se define que el proceso industrial a considerar sean tanto la alternativa 2 como la 3. Se
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cuantificará el efecto sobre la producción de gas de síntesis y los consumos auxiliares de energía

para determinar si la incorporación de los equipos de recuperación de calor de la alternativa 3

es conveniente. Esta cuantificación se aborda en la Sec. 5.2.3.

2.2.2. Diseño conceptual del reactor

El reactor de gasificación solar de orujo a diseñar está integrado al receptor de un CSDP

de 3m de diámetro, como se muestra en la Fig. 2.7. El sistema de seguimiento del sol permite

la reorientación de la superficie reflectante con giro en dos ejes: acimutal y de elevación. El

reactor-receptor se ubica sobre el eje del paraboloide de revolución, en el punto focal.

Para determinar el diseño conceptual del reactor, deben hacerse tres consideraciones finales,

referidas a: la conversión de energía solar en calor, la simplicidad constructiva, y el modo de

alimentación del orujo y del vapor.

En cuanto a la conversión de energía solar en calor, se opta por que el reactor sea indirecta-

mente irradiado. Esto evita la complejidad constructiva de incorporar una ventana transparente

Figura 2.7: Esquema de concentrador solar de disco parabólico con reactor de gasificación de
orujo integrado en el receptor [89].
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de cuarzo que separe el medio de reacción del exterior, y el inconveniente de que la radiación

entrante sea obstruida por acumulación de hollín y alquitranes en la ventana.

En cuanto a la alimentación de orujo y vapor, se opta por una alimentación continua. Se

permitirá, sin embargo, que el orujo (y el biochar y cenizas producidos) se acumulen dentro

del reactor. La acumulación permitirá simplificar el diseño, al evitar la incorporación de un

removedor continuo de sólidos (cenizas) del reactor. Se prevé una operación por lotes. Una

carga de orujo suficiente para un día completo de producción se incorporará en la tolva cerrada

a la atmósfera al comienzo del día. El total de cenizas generado será retirado del reactor al

finalizar el día. Será necesario constatar que la carga diaria no represente una cantidad excesiva

para ser sostenida por la estructura del sistema de seguimiento del sol (Sec. 5.2.1.1).

Por otro lado, se decide ajustar los flujos de entrada para compensar las variaciones de en-

trada de energía solar y mantener una temperatura del reactor constante en 1200 K. Se pretende

que los incrementos intrínsecos en la entrada de energía solar sean absorbidos por las reacciones

endotérmicas de gasificación que se producirán al aumentar el flujo másico de orujo. El flujo

de vapor se ajustará proporcionalmente al de orujo, de manera de mantener constante la presión

parcial de vapor dentro del reactor. Será necesario verificar la factibilidad del uso de los flujos

de entrada como sistema de control de la temperatura. Dicho análisis se abordará en la Sec. 6.1.

En cuanto a la simplicidad constructiva, se opta por un reactor de vórtice. El mismo puede

ser construido a partir de dos cavidades cilíndricas coaxiales, como se muestra en la Fig. 2.8.

Dicha figura representa un corte axial del reactor-receptor. La superficie reflectante se ubica del

lado izquierdo de la figura (no mostrada). La primera cavidad, identificada con "1", constituye

el receptor del CSDP. Posee una apertura circular (identificada con "4") ubicada sobre el punto

focal de la superficie parabólica. El espacio entre el receptor y la segunda cavidad cilíndrica,

identificado con "2", constituye el medio de reacción. Este espacio no está abierto a la atmósfera
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y es donde se acumula el orujo, biochar y cenizas, y donde se producen las reacciones. La se-

gunda cavidad está envuelta en aislante de fibra cerámica (identificada con "3"), para minimizar

las pérdidas térmicas hacia el ambiente. Una tubería de entrada para el vapor, identificada con

"5", se conecta con el medio de reacción, de manera tal que su eje es tangencial al borde de la

cavidad externa. El ingreso tangencial del vapor tiene el fin de permitir el desarrollo de un flujo

de vórtice alrededor del receptor, hecho que será verificado en la Sec. 6.3. El orujo ingresa por

otro conducto, identificado con "7" y cae hacia el lado izquierdo de la figura, donde se acumula.

La irradiancia solar reflejada por el concentrador impacta en las paredes internas del receptor,

donde es absorbida. El calor generado es transmitido por conducción a través de las paredes

del receptor y transferido por convección y radiación hacia el medio de reacción. Finalmente,

la mezcla de gas de síntesis y vapor deja el medio de reacción por una tubería axial, ubicada del

lado derecho de la figura e identificada con "6".

Figura 2.8: Diseño conceptual del reactor-receptor de gasificación solar de orujo [87].
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Las dimensiones del reactor-receptor que se muestran en la Fig. 2.8 serán determinadas en

los capítulos IV y V.

En cada una de las investigaciones que abordan en esta tesis, se profundizará el estado del

arte referido a cada investigación en particular.



Capítulo III

METODOLOGÍA

3.1. Proceso de diseño e investigaciones necesarias

El proceso de diseño de una solución tecnológica para la gasificación solar de orujo inició

con la definición del diseño conceptual de reactor integrado a un CSDP, descrito en la Sec.

2.2.2. En esta tesis se abordan una serie de investigaciones que son necesarias para avanzar en

el proceso de diseño, cada una con una metodología, alcance, hipótesis y variables propios.

En una primera instancia, es necesario definir la ingeniería básica del dispositivo tecnoló-

gico. Esto implica determinar las dimensiones básicas del reactor-receptor representadas en la

Fig. 2.8, así como las del concentrador solar (Fig. 2.3). Ello requiere un análisis óptico (desa-

rrollado en los Cap. IV y VI), por un lado, y un análisis térmico (desarrollado en los Cap. V y

VI, por otro.

Paralelamente al desarrollo del reactor-receptor, es necesario concretar el diseño del sistema

de seguimiento del sol: la definición de los requerimientos del sistema, el diseño mecánico de

la estructura y el diseño del sistema de control. Esto se aborda en el Cap. IV, Sec. 4.2.

En una segunda instancia, se requiere evaluar la factibilidad del proceso industrial propues-

94
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to. En ese sentido, se emplea una simulación del mismo bajo las condiciones meteorológicas de

la Prov. de Mendoza. Gracias a ello, se establece un límite superior al rendimiento energético,

se cuantifica el efecto de la eliminación de los equipos de recuperación de calor, y se evalúa el

potencial para escalar el proceso a partir del dispositivo tecnológico diseñado.

Finalmente, es preciso definir la ingeniería de detalle del reactor-receptor como paso previo

a la construcción de un prototipo. Ello obliga a realizar una serie de verificaciones que constaten

la viabilidad del mismo (Cap. VI). En particular, la factibilidad de controlar la temperatura

del reactor controlando los flujos másicos de entrada se evalúa empleando la simulación del

proceso bajo condiciones ambientales ambientales reales (Sec. 6.1). Así mismo, se considera

la posibilidad de que se alcance la temperatura de fusión del material del reactor debido a la

concentración desigual de la radiación solar dentro del receptor. Esto se logra profundizando el

análisis óptico por el método de trazado de rayos de Montecarlo (Sec. 6.2), y el análisis térmico

por dinámica de fluidos computacional (Sec. 6.3).

3.2. Alcance y diseño de las investigaciones, hipótesis, varia-

bles y metodología

En línea con los nueve Problemas específicos detallados en la Sec. 1.2.1.1, y los corres-

pondientes Objetivos Específicos (enumerados en la Sec. 1.3.2), en esta sección se detallan las

características de cada una de las Investigaciones específicas. Los conceptos de "alcance de la

investigación" y "diseño de la investigación" aquí utilizados se toman de Hernández-Sampieri

et al. [71]. En los casos en que el alcance de la investigación lo amerita, se formula la hipótesis

de investigación correspondiente. Se describen las variables independientes y dependientes en

cada caso, y finalmente se indica la metodología de investigación empleada.
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La Matriz de Consistencia de esta tesis resume la vinculación entre problemas científicos,

objetivos, hipótesis, variables y metodologías de las investigaciones de esta tesis. La misma está

incluida en el Anexo A.

3.2.1. Ingeniería Básica

3.2.1.1. Investigación específica 1

La elección de los parámetros geométricos del CSDP (Ψ y Da) requiere conocer cómo estas

dimensiones afectan la eficiencia del concentrador. Como se detalló en la la Sec. 2.1.4.1, esta

depende del factor de intercepción, λ.

Así mismo, para definir los requerimientos que debe cumplir el sistema de seguimiento del

sol, es necesario definir una tolerancia para el error de alineación, (ε), que el sistema provocará.

En ambos casos, debe tenerse en cuenta que los valores de Ψ y Da pueden aumentar o

disminuir el impacto que tienen los errores ópticos ("forma del sol", σpend, σespec,sup) sobre λ.

En base a ello, se formula la Hipótesis específica 1:

El ángulo de borde, el diámetro de la apertura, el error de alineación, el error de pendiente,

y el error de especularidad afectan el factor de intercepción del CSDP.

Las variables independientes de esta investigación son Ψ, Da y ε. La variable dependiente

es λ. Las demás características ópticas del concentrador (ρ, σpend y σespec,sup) son variables

intervinientes, ya que afectan a λ pero su valor no será manipulado.

El alcance de esta investigación es explicativo, pues pretende detallar el efecto que los pa-

rámetros del CSDP tienen sobre la eficiencia del mismo. El diseño de la investigación reviste

el carácter de experimental, ya que prevé la manipulación intencional de Ψ, Da y ε a fin de

determinar el efecto sobre λ.

Esta investigación incluye la aplicación de dos metodologías diferentes, cuyos resultados se
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pueden comparar para arrojar mayor evidencia sobre la veracidad del resultado. Por un lado, se

empleará un método analítico/numérico. Este método consiste en determinar analíticamente las

coordenadas del punto de impacto sobre el plano focal de un rayo solar que incide sobre la su-

perficie reflectante. Luego se discretiza el dominio de posibles direcciones de los rayos (el disco

solar), y se discretiza el dominio de puntos de reflexión sobre la superficie del concentrador. El

método se explica en detalle en la Sec. 4.1.2.1. Con esta metodología no se incluye el efecto de

σpend y σespec,sup.

La segunda metodología aplicada es el método de trazado de rayos por simulación de Mon-

tecarlo. En esencia, replica el método anterior ya que determina la intersección del rayo solar

con el plano focal. La diferencia radica en que aplica un muestreo aleatorio de la dirección de

los rayos para incluir el efecto de las variables. El muestreo aleatorio se aplica a la dirección

de los rayos incidentes según la "forma del sol", y a la dirección de los rayos reflejados según

el grado de variabilidad impreso por los errore de especularidad y de pendiente de la superficie

reflectante. El método se explica en detalle en la Sec. 4.1.2.3.

3.2.1.2. Investigación específica 2

Una vez determinada la relación entre los parámetros del concentrador y la eficiencia del

mismo – y por ende, la entrada de potencia del reactor-receptor – se puede proceder a la deter-

minación de las dimensiones de este último.

Las dimensiones del reactor-receptor ilustradas en la Fig. 2.8 (Da, Dc, Lc, Dr, Lr y Ec) son

los principales parámetros que afectan las pérdidas térmicas. Nótese que las pérdidas térmicas

incluyen tanto las intrínsecas al CSDP (pérdidas de intercepción, reflexión, emisión y convec-

ción) como las intrínsecas al reactor (pérdidas de conducción al ambiente y calor sensible y

latente de la corriente de salida). La manera exacta en que se relacionan las dimensiones con las
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pérdidas se detallará en la Sec. 5.1.2.

Sin embargo, el efecto conjunto que tienen estas dimensiones sobre el rendimiento del reac-

tor no es evidente. A modo de ejemplo, disminuir el diámetro de la apertura tendrá como con-

secuencia indudable una disminución de las pérdidas de emisión y convección del receptor. Sin

embargo, aumentará las pérdidas de intercepción ya que incrementa la exigencia sobre la pre-

cisión de la concentración solar. De la misma manera, el grado en que cada dimensión afecta a

las distintas pérdidas es diferente, por lo que se espera que exista una combinación de dichas

dimensiones que maximice la producción de gas de síntesis (msyn).

En base a ello, se formula la Hipótesis específica 2:

Las dimensiones principales del reactor-receptor afectan la masa total de gas de síntesis

producida.

Las variables independientes en esta investigación son Da, Dc, Lc, Dr, Lr y Ec. La variable

dependiente es la masa de gas de síntesis producido (msyn). Las variables intervinientes son,

por un lado, las condiciones meteorológicas de la Prov. de Mendoza en la época de producción

de orujo: irradiancia global horizontal (IGH), temperatura (T ) y velocidad del viento (V ), y por

otro, la entalpía y composición de reacción estimadas para el orujo (∆h1200Kgasif ).

El alcance de esta investigación es explicativo, pues busca cuantificar el efecto que las di-

mensiones del reactor-receptor tienen sobre el rendimiento del proceso. El diseño de la inves-

tigación tiene carácter de experimental, porque incluye la manipulación las variables indepen-

dientes.

La metodología que se emplea en esta investigación es una simulación numérica del proceso

y del reactor-receptor bajo las condiciones meteorológicas de la Prov. de Mendoza. La simula-

ción se desarrolla en planilla de cálculo, con paso de tiempo minutal. Se incorporan los modelos

de pérdidas de calor del receptor más actuales fruto de una revisión de la literatura. Se propone
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un modelo simple de transferencia de calor dentro del reactor-receptor, y se estima la entalpía y

composición de la reacción global de gasificación de orujo. Gracias a un balance de entalpía se

determina la temperatura del medio de reacción. Finalmente, se emplea el método del gradiente

reducido para optimizar las dimensiones del reactor-receptor. Esta metodología se desarrolla en

profundidad en la Sec. 5.1.

3.2.2. Factibilidad del Proceso

3.2.2.1. Investigación específica 3

Habiendo definido la ingeniería básica del dispositivo tecnológico, se vuelve posible evaluar

la factibilidad del proceso industrial asociado. En ese sentido se aborda la cuantificación del

potencial del dispositivo para producir gas de síntesis durante toda la temporada de producción

de orujo en la Prov. de Mendoza.

Teniendo en cuenta que no es posible establecer a priori un valor para la producción de gas

de síntesis del dispositivo tecnológico, no se formula una hipótesis en esta investigación.

Las variables intervinientes coinciden con las de la Investigación específica 2. En este ca-

so, sin embargo, IGH , T , V corresponden a todo el período de producción del orujo. Tam-

bién son variables intervinientes la entalpía y composición de reacción estimadas para el orujo

(∆h1200Kgasif ). La variable dependiente es el total de gas de síntesis producido durante dicho perío-

do (Σmsyn).

Al tratarse la composición del gas obtenido de una estimación conservadora basada en re-

sultados empíricos, el valor determinado para Σmsyn reviste el carácter de límite superior para

el rendimiento real del proceso. El límite superior representa un dato valioso para cuantificar la

viabilidad del mismo.

El alcance de esta investigación es descriptivo, ya que busca especificar una propiedad del
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fenómeno que analiza (rendimiento del proceso en la Prov. de Mendoza durante la temporada

de producción de orujo). El diseño es preexperimental, en el sentido que se aplica un "estímulo"

(IGH , T , V durante una temporada) al objeto de estudio (el proceso) y se realiza una medición

de la variable Σmsyn.

La metodología de esta investigación es la simulación numérica del proceso y del reactor-

receptor bajo las condiciones meteorológicas de la Prov. de Mendoza, mencionada en la la

Investigación específica 3. En este caso se ejecuta la simulación con los datos empíricos de

IGH , T y V correspondientes al periodo de cuatro meses que va desde el 1 de febrero de 2019

al 31 de mayo de 2019.

3.2.2.2. Investigación específica 4

Como se detalló en la Sec. 2.2.1, existen argumentos para considerar recuperar el calor de

la corriente de salida del reactor. Cuantificar el beneficio de la incorporación de equipos de

recuperación de calor, ya sea al proceso o bien integrados al dispositivo tecnológico, se vuelve

necesario para determinar el curso de acción a seguir.

Por lo tanto, se formula la Hipótesis específica 4:

La recuperación de calor de la corriente de salida del reactor afecta de manera significativa

el rendimiento del proceso y su consumo de energía.

La variable independiente en esta investigación es la incorporación o no de los equipos de

recuperación de calor (intercambiador de calor y evaporador) al proceso. Las variables depen-

dientes que se miden son el total de gas de síntesis producido durante al temporada de produc-

ción de orujo (Σmsyn) y el total de energía eléctrica consumida por el evaporador (ΣWherv) y

el compresor (ΣWcomp) en dicho período.

El alcance de esta investigación es explicativo, porque se conoce que la recuperación de



CAPÍTULO III. METODOLOGÍA 101

calor produce una mejora en el rendimiento y se busca cuantificar dicho efecto. El diseño es ex-

perimental, ya que se manipula la variable independiente al simular el proceso con y sin equipos

de recuperación, bajo las mismas condiciones, para observar el efecto sobre las variables de-

pendientes.

La metodología de esta investigación es la simulación numérica del proceso desarrollada en

la investigación específica 3. Se realiza una nueva ejecución de la simulación con los mimos

datos de entrada pero sin incluir el evaporador y el intercambiador.

3.2.2.3. Investigación específica 5

Conocido el límite superior para el rendimiento energético del proceso asociado a una uni-

dad del dispositivo tecnológico desarrollado, puede abordarse el problema de su escalado para

reemplazo de consumo de gas natural en la industria vitivinícola.

En tal sentido, se formula la Hipótesis específica 5:

El porcentaje de las necesidades energéticas de una una bodega (consumo de gas natural)

de la Prov. de Mendoza es menor que la energía que puede obtener por gasificación solar del

orujo que produce. La cantidad módulos (dispositivo tecnológico desarrollado en esta tesis)

necesarios para ello es practicable.

La variable interviniente en esta investigación es el consumo anual de gas natural de tres

bodegas de la Prov. de Mendoza. Las variables dependientes son el porcentaje de necesidades

energéticas reemplazable por gasificación solar de orujo, y la cantidad de CSDP de 3 m de

diámetro necesarios para ello.

El alcance de esta investigación es descriptivo, ya que busca especificar el valor de las las

variables dependientes. El diseño de la investigación es preexperimental, basado en estudio de

caso. Se analizan los valores que toma la variable interviniente en tres casos documentados.
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La metodología se apoya en la simulación numérica del proceso realizada en la investigación

específica 3. Se cuantifica la energía consumida por las bodegas en forma de gas natural en un

año y se la contrasta con la cantidad de orujo producida anualmente. En base al límite superior

al rendimiento del proceso establecido en la investigación 3, se cuantifica la energía disponible

por gasificación solar en el orujo y la cantidad de dispositivos necesarios.

3.2.3. Verificaciones e Ingeniería de Detalle

3.2.3.1. Investigación específica 6

Con el fin de avanzar hacia la construcción de un prototipo del reactor-receptor, lo cual

requiere completar la ingeniería de detalle del mismo, se vuelve imprescindible realizar una

serie de verificaciones al diseño. La primera se relaciona con el sistema original de control de

temperatura mediante la manipulación de las corrientes de entrada. Si bien en última instancia,

una demostración de su funcionamiento requerirá pruebas empíricas, con la información de

que se dispone en este punto del desarrollo es posible realizar una primera evaluación de la

factibilidad del sistema.

Se formula la Hipótesis específica 6:

Los valores máximos de flujo de entrada de orujo y de vapor requeridos para mantener la

temperatura del medio de reacción debajo de 1200 K son valores realizables en la práctica.

Las variables intervinientes en esta investigación son la estimación de la entalpía de reac-

ción global de gasificación de orujo, la cinética de reacción, y la irradiancia solar en la Prov.

de Mendoza. Las variables dependientes son la máxima temperatura que alcanza el medio de

reacción (Tc,max) la máxima tasa de alimentación de orujo al reactor (ṁor,max) y la máxima tasa

de alimentación de vapor (ṁv,max).

El alcance de esta investigación es descriptivo, ya que busca determinar el valor de las
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variables dependientes. El diseño de la investigación es preexperimental, ya que no se manipu-

lan variables independientes, sino que se observa el valor que toman las variable dependientes

cuando las variables intervinientes asumen un valor específico.

La metodología de esta investigación se apoya en la simulación numérica desarrollada en

la Investigación específica 3. Se manipula de manera automática el flujo másico de entrada de

orujo (ṁor) en función de la temperatura del reactor. El flujo de entrada de vapor ṁv se establece

como proporcional a ṁor. La variabilidad de la temperatura del reactor es consecuencia de la

variabilidad en la entrada de energía solar. Se registran los valores máximos alcanzados de

ṁor,max y ṁv,max, los cuales se interpretan como los necesarios para compensar la variabilidad

en la entrada de energía. Finalmente, se evalúa si dichos valores máximos son realizables en la

práctica.

3.2.3.2. Investigación específica 7

El segundo punto que requiere una verificación previo a la construcción del prototipo es

la distribución espacial de temperatura dentro del reactor. En la simulación numérica desarro-

llada en la Investigación específica 2, que determinó las dimensiones del reactor receptor, se

contempló que la temperatura del medio de reacción no superara los 1200 K, de manera de no

sobrepasar el límite admisible por el material. Sin embargo, la temperatura con la que se trabaja

en la simulación es un valor medio, y no está garantizado que en puntos específicos del material

ésta se mantenga igual o inferior a ese valor. Como se explicó en la Sec. 2.1.4.1, el flujo radiante

absorbido en las paredes internas del receptor (Φabs) no se distribuye uniformemente, por lo que

resulta esperable que se produzcan puntos de temperatura mayor a la media. Para proceder con

esta verificación, se vuelve indispensable conocer las características de la distribución de Φabs,

y cómo ésta se ve afectada tanto por las propiedades de superficie de las paredes del receptor
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como por las condiciones normales de operación del CSDP (variabilidad en la alineación con

el sol).

En tal sentido, se plantea la Hipótesis específica 7:

El error de alineación, la absorbancia solar de las paredes del receptor, y el tipo de reflexión

de dichas paredes afectan la distribución del flujo radiante concentrado que es absorbido en el

receptor del CSDP, y provocan puntos de alta concentración.

Las variables independientes en esta investigación son el error de alineación (ε), la absorban-

cia solar de las paredes de la cavidad (αs), y el tipo de reflexión de dichas paredes (especular,

dispersión Gaussiana con desviación estándar σespec,c, o Lamberitiana). Las variables depen-

dientes son la distribución espacial de la densidad de flujo radiante absorbido (Φabs,(x,y,z)) y su

valor máximo (Φabs,max).

El alcance de esta investigación es explicativo, en tanto se entiende que las variables in-

dependientes causan un efecto en las variables dependientes, y se pretende cuantificar dicho

efecto. El diseño de esta investigación tiene carácter de experimental, ya que se aplican dis-

tintos valores a las variables independientes y se mide en cada caso el valor de las variables

dependientes.

La metodología empleada es un método de trazado de rayos por simulación de Montecarlo.

Se extiende el modelo desarrollado en la Investigación específica 1 incluyendo las paredes in-

ternas del receptor. Los detalles del método se especifican en la Sec. 4.1.2.3, y el desarrollo del

modelo extendido se presenta en la Sec. 6.2.2.

3.2.3.3. Investigación específica 8

Una vez determinado cómo se distribuye Φabs sobre las paredes internas del receptor, se

seleccionan los escenarios en donde la concentración alcanza los valores más elevados. Estos
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escenarios son combinaciones de las variables independientes de la Investigación específica 7

que generan mayor Φabs,max. Como se detalla en la Sec. 6.2.4, existen dos escenarios de fun-

cionamiento normal del CSDP (valores de ε) que producen altas concentraciones. Para verificar

el correcto funcionamiento del dispositivo, en suma a estos escenarios, se consideran las condi-

ciones más desfavorables en las que puede funcionar el reactor-receptor. Bajo estas condiciones

se procede a determinar la distribución espacial de la temperatura dentro del reactor-receptor.

Se formula la Hipótesis específica 8:

La temperatura en cualquier punto del reactor-receptor bajo las condiciones más desfavo-

rables de funcionamiento no supera los 1273 K.

Las variables intervinientes en esta investigación son las que definen las condiciones de

funcionamiento más desfavorables: los peores escenarios de distribución de Φabs generados

por ε, la mayor entrada de energía solar (IGH,max), las menores pérdidas térmicas del reactor-

receptor, y la máxima temperatura de entrada del vapor (Tv,max). La variable dependiente es la

distribución espacial de la temperatura dentro del reactor-receptor (T(x,y,z)).

El alcance de esta investigación es descriptivo, pues intenta especificar una propiedad del

objeto de estudio. El diseño es preexperimental, ya que no se aplica una manipulación de va-

riables sino que se observa el valor de la variable dependiente ante un determinado valor de las

variables intervinientes.

La metodología que se utiliza es de dinámica de fluidos computacional. Se desarrolla un

modelo del flujo dentro del reactor y se incluyen los procesos de transferencia de calor. Se

emplea el método de volúmenes finitos para resolver el modelo y obtener la distribución espacial

de la temperatura. Los detalles del modelo se presentan en la Sec. 6.3.3)
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3.2.3.4. Investigación específica 9

Finalmente y siendo que, como resultado de la Investigación específica 8, se observan tem-

peraturas superiores a la admisible por el material, se vuelve necesario resolver este problema

previo a la construcción del prototipo. Como solución se considera establecer ciertos reque-

rimientos para las propiedades de superficie de las paredes del receptor, en particular las que

determinan la distribución de Φabs: absorbancia solar αs y tipo de reflexión. Estos requeri-

mientos son realizables en la práctica recurriendo a recubrimientos especiales, como pinturas

refractarias.

En vistas de determinar qué rango de propiedades es admisible, se formula la Hipótesis

específica 9:

Determinados valores las propiedades de superficie de las paredes internas del receptor

(absorbancia solar y tipo de reflexión) provocan que la temperatura máxima alcanzada en

cualquier punto del reactor-receptor no supere 1273 K bajo las condiciones normales de fun-

cionamiento del mismo.

Las variables independientes en esta investigación son la absorbancia solar de las paredes

del receptor (αs) y el tipo de reflexión de las mismas (especular, Gaussiana con desviación

estándar σespec,c, o Lambertiana). La variable dependiente es la máxima temperatura alcanzada

en cualquier punto del reactor-receptor (T(x,y,z),max). Las variables intervinientes coinciden con

las de la Investigación específica 8.

El alcance de esta investigación es explicativo, ya que es conocido a priori que las variables

independientes causan un efecto en el objeto de estudio y se buscar cuantificarlo. El diseño de

la investigación es experimental, pues se manipula el valor de las variables independientes y se

observa el valor de la variable dependiente.

La metodología de esta investigación se basa en el modelo de CFD desarrollado en la In-



CAPÍTULO III. METODOLOGÍA 107

vestigación específica 8, y en los resultados de la Investigación específica 7. Se parte de los

escenarios más desfavorables y se modifican los valores de αs y σespec,c. La distribución de Φabs

resultante se inserta en el modelo de CFD para calcular la distribución espacial de T(x,y,z) y

observar su valor máximo. El proceso se repite hasta encontrar que dicho valor máximo está

dentro del límite admisible por el material. Los detalles de este procedimiento se presentan en

la Sec. 6.3.4.2.



Capítulo IV

ANÁLISIS ÓPTICO Y SISTEMA DE

SEGUIMIENTO DEL SOL

Como se detalló en la Sec. 2.1.4.1, existen cinco factores que determinan el desempeño

óptico del CSDP: la "forma del sol", el error de alineación (ε), el error de pendiente (σpend),

el error de especularidad (σespec,sup) y el error de posicionamiento. Estos factores, en conjunto

con los parámetros del CSDP (ángulo de borde, Ψ y diámetro de la apertura, Da), determinan

el factor de intercepción del concentrador (λ) [36], es decir, la relación entre la radiación solar

que ingresa a la apertura del receptor y la radiación solar que refleja la superficie reflectante. La

eficiencia del CSDP está dada por λ, la reflectancia de la superficie, y las pérdidas del receptor.

En el presente capítulo se aborda la Investigación específica 1. Se busca cuantificar la rela-

ción entre los cinco factores mencionados y los parámetros del CSDP sobre λ. Así mismo, en

base a dicha cuantificación, se pretende definir los parámetros de diseño del concentrador: Ψ,

Da y ε. Finalmente, se describe el proceso de diseño del sistema de seguimiento del sol, en base

a este último parámetro.

108
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4.1. Determinación del Factor de intercepción

4.1.1. Estado de arte

Como indican El Ydrissi et al. [36], se han desarrollado diversos métodos para calcular y

determinar el desempeño óptico de los concentradores solares. La metodología más difundida

actualmente es la simulación de trazado de rayos de Montecarlo, para lo cual se han desarrollado

varios algoritmos como SolTrace [171], del National Renewable Energy Laboratory de Estados

Unidos y Tonatiuh [16] del Centro Nacional de Energías Renovables de España.

Una revisión detallada del software disponible fue detallada por Arancibia-Bulnes et al. [7].

Incluye otras metodologías de trazado de rayos. Estos autores señalan que el modelado de la

radiación solar concentrada a través de un algoritmo de trazado de rayos fue uno de los primeros

métodos numéricos que se desarrolló [85], en 1979.

Sin embargo, también se han desarrollado métodos analíticos, como el que crearon Bendt

y Rabl [15] en 1981. Al momento de la publicación, Bendt y Rabl señalaban que su método

era más preciso y más rápido que los métodos numéricos. Más recientemente, Huang et al.[73]

desarrollaron un método analítico que se apoya en el trabajo de Bendt y Rabl, basado en la

convolución de la radiancia solar y una distribución Gaussiana del error óptico. Los autores

validaron su método con SolTrace. En general, los métodos analíticos se basan en calcular la

radiancia solar en el receptor y luego integrar para obtener el flujo radiante interceptado [73].

Como expresan estos autores, las funciones para la radiancia en el receptor resultan complicadas

de integrar analíticamente, por lo que se prefieren los métodos numéricos.

Entre los desarrollos más recientes, se encuentra el trabajo de Yang et al. [178], quienes

analizaron la sensibilidad de un CSDP ante los errores ópticos usando una nueva herramienta

de simulación basada en trazado de rayos de Montecarlo. Mari et al. [105] modelaron un CSDP
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utilizando MATLAB para investigar el efecto de los parámetros del concentrador y de los errores

ópticos en el desempeño del sistema. Malali et al. [101] analizaron el efecto de la radiación

circunsolar, el ángulo de borde y los errores ópticos en el factor de intercepción del CSDP.

En el presente capítulo se desarrollan dos modelos de trazado de rayos para cuantificar el

factor de intercepción y cómo éste varía ante los parámetros del CSDP. En una primera instancia

(Sec. 4.1.2.1), se determina analíticamente el punto de impacto sobre el plano focal de los rayos

solares reflejados por el concentrador. Se discretiza el dominio de posibles direcciones de rayos

incidentes ("forma del sol") y el área de la superficie reflectante. Este modelo se emplea para

encontrar el valor de λ para valores distintos de ε, Ψ y Da.

En una segunda instancia (Sec. 4.1.2.3), se desarrolla un modelo de trazado de rayos por

Montecarlo del CSDP, empleando el software SolTrace. Se comparan los resultados de este

modelo con el de Cálculo del punto de impacto, a fin de validar los resultados obtenidos. Adi-

cionalmente, se incorpora el efecto de los errores ópticos de la superficie reflectante (σpend y

σespec,sup), con el objeto de evaluar cómo afectan a la sensibilidad de λ ante el principal paráme-

tro de diseño del sistema de seguimiento del sol: ε. Finalmente, se detalla el proceso de diseño

de dicho sistema (Sec. 4.2).

4.1.2. Metodología

4.1.2.1. Cálculo analítico del punto de impacto

Se define la superficie reflectante como el paraboloide de revolución g(x, y) con eje sobre

el eje z, vértice en el origen de coordenadas, y parámetro de escala a:

g(x, y) = a(x2 + y2) (4.1)
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Nótese que el parámetro a está completamente determinado por el ángulo de borde Ψ y el

diámetro de la superficie reflectante Dsup. La relación entre Ψ y a es:

tg Ψ =
2Dsup a

1− (Dsup a)2
(4.2)

El vector normal a la superficie ň está dado por:

ň =
∇g

‖∇g‖
=

1√
4(ax)2 + 4(ay)2 + 1

·




−2ax

−2ay

1




(4.3)

Un punto P perteneciente a la superficie está dado por P (x, y, z) = (x, y, g(x, y)), por lo

que la ecuación paramétrica de la recta normal a la superficie N(t) es:

N(t) = P + t · ň (4.4)

Aprovechando que la dirección del error de alineación es arbitraria, se define la dirección

del centro del sol č formando un ángulo igual al error de alineación (ε) con el eje z hacia el eje

x positivo:

č =




sen ε

0

cos ε




(4.5)

Un rayo solar puede provenir de cualquier punto del disco solar. La dirección del borde

del disco solar forma un ángulo de 4,65 mrad [21] con la dirección del centro č. Se define la
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dirección de un rayo solar ř en coordenadas cilíndricas (r, θ, z′) con eje z′ coincidente con č:

ř =




sen ϕ

θ

cosϕ




0 ≤ θ ≤ 2π 0 ≤ ϕ ≤ 4, 65mrad (4.6)

En coordenadas cartesianas (x′, y, z′), x′ = r · cos θ e y = r · sen θ, por lo que:

ř =




sen ϕ cos θ

sen ϕ sen θ

cosϕ




0 ≤ θ ≤ 2π 0 ≤ ϕ ≤ 4, 65mrad (4.7)

Ahora bien, recordando la definición de č y que z′ ≡ č, puede verse que las coordenadas

cartesianas (x′, y, z′) son una rotación en torno a y de las coordenadas cartesianas originales

(x, y, z). Esta rotación es en un ángulo de −ε. Es decir que x = x′ · cos(−ε) − z′ · sen(−ε) y

z = x′ · sen(−ε) + z′ · cos(−ε).

Por lo tanto, luego de reemplazar y simplificar, se verifica que en coordenadas cartesianas

originales (eje z coincidente con el eje de la parábola):

ř =




cosϕ sen ε+ cos θ cos ε sen ϕ

sen ϕ sen θ

cosϕ cos ε− cos θ sen ε sen ϕ




0 ≤ θ ≤ 2π 0 ≤ ϕ ≤ 4, 65mrad (4.8)

Ahora bien, para determinar la dirección del rayo reflejado puede observarse la Fig. 4.1. Puede

verse que el rayo reflejado f̌ es:

f̌ = ř + 2~v (4.9)
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También se observa que ~w = ř + ~v, y que ~w es la componente de ř en la dirección del versor

normal a la superficie, es decir, ~w = (ř · ň) ň. Por ende:

f̌ = 2(ř · ň) ň− ř (4.10)

Reemplazando y simplificando, se llega a las siguientes expresiones para cada componente

de la dirección del rayo reflejado:

rx = 1
4a2(x2+y2)+1

[
cosϕ sen ε · 4a2(x2 − y2)

+ sen ϕ cos θ cos ε · (4a2(x2 − y2)− 1)

+ sen ϕ sen θ · (8xya2)

− cosϕ cos ε · (4xa)

+ sen ϕ cos θ sen ε · (4xa)

− cosϕ sen ε
]

(4.11)

Figura 4.1: Versores del rayo incidente (ř), el rayo reflejado en la superficie (f̌ ), y normal a la
superficie (ň).
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ry =
1

4a2(x2+y2)+1

[
sen ϕ sen θ · (−4a2(x2 − y2)− 1)

+ sen ϕ cos θ cos ε · (8xya2)

+ cosϕ sen ε · (8xya2)

+ sen ϕ cos θ sen ε · (4ya)

− cosϕ cos ε · (4ya)
]

(4.12)

rz =
1

4a2(x2+y2)+1

[
sen ϕ cos θ sen ε · (4a2(x2 + y2)− 1)

− cosϕ cos ε · 4a2(x2 + y2)

− cosϕ sen ε · (4xa)

− sen ϕ cos θ cos ε · (4xa)

− sen ϕ sen θ · (4ya)

+ cosϕ cos ε
]

(4.13)

La ecuación paramétrica de la recta del rayo reflejado F (t) es entonces:

F (t) = P + t · ř (4.14)

Para determinar si el rayo reflejado ingresa o no al receptor, es necesario calcular su inter-

sección con el plano focal F (tf ) = (xf , yf , zf ) y determinar si dicha intersección ocurre o no

dentro de la apertura. El plano del punto focal de la superficie está dado por zf = 1/4a. Por

ende, se reemplaza en la componente z de la recta F (t):

zf = Pz +tf · rz

1
4a

= a(x2 + y2) +tf · rz

tf = rz
[

1
4a
− a(x2 + y2)

]
(4.15)

Y luego se encuentran las coordenadas xf y yf de la intersección del rayo reflejado con el plano
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focal:

xf = x + tf · rx

xf = x + rz
[

1
4a
− a(x2 + y2)

]
· rx

(4.16)

yf = x + tf · ry

yf = x + rz
[

1
4a
− a(x2 + y2)

]
· ry (4.17)

Nótese que xf , yf y zf son coordenadas del rayo reflejado desde la superficie, mientras que x

e y son coordenadas del rayo incidente sobre la superficie. Simplificadas, las coordenadas de

impacto sobre el plano focal (Eq. 4.16 y 4.17) son:

xf = x− 4a2(x2+y2)−1
4a

·

· (−4a2(x2−y2)+1)·(cosϕ sen ε+cos θ cos ε sen ϕ)+4xa (cosϕ cos ε −cos θ sen ϕ sen ε−2ay sen ϕ sen θ)
(4a2(x2+y2)−1)·(cosϕ cos ε−cos θ sen ε sen ϕ)+4a [y sen ϕ sen θ+x (cosϕ sen ε+cos θ cos ε sen ϕ)]

(4.18)

yf = y + 16a4(x2+y2)2−1
4a(4a2(x2+y2)+1)

·

·−(4a2(x2−y2)+1)· senϕ sen θ+4ay [2xa (cosϕ sen ε+cos θ cos ε sen ϕ)−cosϕ cos ε+cos θ sen ϕ sen ε)]
(4a2(x2+y2)−1)·(cosϕ cos ε−cos θ sen ϕ sen ε)+4ax(cosϕ sen ε+cos θ cos ε sen ϕ)+4ay sen ϕ sen θ

(4.19)

El rayo reflejado entrará al receptor si se cumple que:

√
x2f + y2f ≤

Da

2
(4.20)

El factor de intercepción puede calcularse como la relación entre los rayos reflejados dentro

de la apertura y el total de rayos incidentes. Para ello se procede a discretizar tanto el dominio

de posibles direcciones de rayos incidentes (puntos del disco solar, ϕ y θ), como el dominio de
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puntos de la superficie reflectante (coordenadas x e y).

La discretización del dominio de posibles direcciones se realiza teniendo en cuenta que

el flujo radiante incidente (potencia) es el producto de la intensidad radiante (potencia sobre

ángulo sólido) y el ángulo sólido subtendido por el sol, Ω. Por lo tanto, para que cada rayo re-

presente la misma cantidad de energía, Ω debe subdividirse en fracciones iguales. El diferencial

de ángulo sólido está dado por:

dΩ = sen ϕ dϕ dθ

dΩ ≃ ∆Ω = sen ϕ ∆ϕ ∆θ
(4.21)

Se decide incluir 1024 fracciones de disco solar (∆Ω), con 32 subdivisiones de ϕ y 32 de θ.

Se toma un ∆ϕ constante igual a 1/32 · 4, 65 mrad. El ∆θ varía en cada subdivisión según la

ecuación 4.21 de manera que ∆Ω sea constante. Cada fracción de Ω tiene asignado un único

rayo con coordenadas de dirección ϕ y θ determinadas. La subdivisión resultante del disco solar

se puede observar en la Fig. 4.2. En esta figura, los puntos representan la intersección con el

casquete esférico unitario, proyectada sobre el plano xy, de los 1024 rayos que inciden en el

punto (0; 0; 0) de la superficie. El valor de ε es 0º en este ejemplo. Las circunferencias marcan

las divisiones de Ω en ϕ. Las divisiones en θ no se muestran, pero cada punto marca el centro

de los ∆Ω.

De los 1024 rayos incidentes en un determinado punto de la superficie reflectante, (x, y, g(x, y)),

una fracción impactará dentro de la apertura, y otra afuera. Esto permite calcular un valor de

λ local para ese determinado punto de la superficie (λ(x,y)). A modo de ejemplo, la Fig. 4.3

muestra la intersección con el plano focal, de los 1024 rayos reflejados que impactan previa-

mente sobre el punto de la superficie de coordenadas x = -1 m e y = 1 m. Los valores en este

ejemplo de los parámetros ε y Ψ se indican en la figura. También se muestra la circunferencia
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correspondiente a la apertura del receptor, de diámetro Da = 0,070 m. El 40,1 % de los rayos

reflejados impacta dentro de la apertura, por lo que el factor de intercepción local es λ(−1,1) =

0,401.

El factor de intercepción será el valor medio de los λ locales de todos los puntos de la

superficie reflectante. Como el flujo radiante incidente es proporcional al área proyectada de la

superficie sobre el plano xy, la discretización debe realizarse de modo que los elementos tengan

la misma área proyectada. Por otro lado, observando la simetría del sistema respecto al plano

xz, sólo es necesario calcular el valor medio de λ para la mitad del área proyectada. En este

caso se selecciona la mitad de la superficie reflectante proyectada sobre el plano xy que está en

Figura 4.2: Discretización de la dirección de los rayos incidentes ("forma del sol") en 1024
porciones del ángulo sólido subtendido por el sol.
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Figura 4.3: Punto de impacto sobre el plano focal calculado para los 1024 rayos que inciden
sobre la superficie reflectante en el punto con coordenadas x = −1m e y = 1m [87].

Figura 4.4: Discretización del área proyectada de la superficie reflectante en 2831 particiones
de 0,00125 m2 .
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el semiplano de y positivo. La discretización se realiza en coordenadas polares nuevas, (r′, θ′),

con eje polar coincidente con el eje x. En estas coordenadas, el área proyectada está compuesta

por todos los puntos con 0 m ≤ r′ ≤ 1, 5 m y 0 rad ≤ θ′ ≤ 2π rad. Se elige un ∆r′ constante

igual a 0,025 m, y luego se determina la cantidad de particiones iguales de θ para cada paso de r′

de manera que cada elemento tenga un área aproximada de 0,00125 m2. En total, las particiones

del área proyectada son 2831. Los puntos para los que se calculará el λ(x,y) (de cada partición)

pueden verse en la Fig. 4.4.

4.1.2.2. Resultados

La Fig. 4.5 muestra los resultados para el factor de intercepción local en un gráfico de

contorno (isolíneas). En este ejemplo, los valores de las variables de la Investigación específica

1 se fijaron en 0,5º para el error de alineación (ε), 80º para el ángulo de borde (Ψ), y 7 cm para el

diámetro de la apertura (Da). El valor calculado para el factor de intercepción del CSDP (media

de los λ(x,y)) es λ = 0,846. Los contornos permiten visualizar el valor de λ(x,y) en cada punto

de la superficie. Se observa que la parte de la superficie que deja de ser aprovechada a causa del

error de alineación son los bordes exteriores, mientras que la parte interna de la superficie se ve

menos afectada por ε.

Se realizó el cálculo del factor de intercepción del CSDP (λ) para una variedad de combi-

naciones de valores de las variables ε, Ψ y Da. Los resultados se muestran en la Fig. 4.6. Las

gráficas de contorno muestran los valores de λ en función de Ψ y Da. Cada una de las ocho

gráficas corresponde a un valor de ε determinado. Los puntos representan las combinaciones de

variables para las que se realizó el cálculo.

Se observa una alta sensibilidad de λ ante el error de alineación. Ocurre una pérdida de al

menos 8 puntos porcentuales de eficiencia (isolínea de λ = 0,918) cuando la desalineación (ε)
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Figura 4.5: Factor de intercepción local calculado para el caso de ε = 0, 5º, Ψ = 80º y Da =
7cm [87].

Figura 4.6: Factor de intercepción del CSDP en función de ε, Ψ y Da [87].
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alcanza los 0,5º. Nótese además que los resultados mostrados en la Fig. 4.6 no tienen en cuenta

los errores ópticos de la superficie (error de especularidad y error de pendiente). Por lo tanto es

esperable que esta sensibilidad sea aún mayor. Esto se analiza en detalle en la Sec. 4.1.3.

Por otro lado, también se observa que la sensibilidad de λ ante ε es menor cuando el ángulo

de borde es de 60º. Esta tendencia se puede visualizar con más claridad en la Fig. 4.7. Por

lo tanto, se define dicho valor de ángulo de borde como parámetro de diseño para el CSDP

desarrollado en esta tesis.

Figura 4.7: Factor de intercepción del CSDP en función de Ψ, con Da = 7cm.

Finalmente, a fin de proceder hacia la definición del parámetro de diseño Da, es necesario

crear un modelo del efecto que éste tiene sobre las pérdidas del CSDP. Como Da también

afecta las pérdidas térmicas del reactor-receptor, su valor definitivo será determinado en la Sec.

5.1.4. Para crear este modelo se realiza una regresión polinómica de orden tres de los valores

de λ calculados para los distintos Da cuando Ψ es el valor que se ha definido (60º). Se toma
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ε = 0, 60º como elección conservadora para este modelo. La ecuación resultante es:

λ = −3766, 429m−3 ·D3
a − 929, 130m−2 ·D2

a + 78, 639m−1 ·Da − 1, 286 (4.22)

En la Fig. 4.8 puede verse cómo varía λ con Da cuando Ψ es el valor definido. En dicha figura

también se observa la regresión polinómica adoptada para la elección de Da.

Figura 4.8: Factor de intercepción del CSDP en función de Da, con Ψ =60º.

4.1.2.3. Modelo de Trazado de rayos de Montecarlo

A fin de incorporar el efecto de los errores ópticos de la superficie reflectante en la eficien-

cia del CSDP, se desarrolló un modelo de trazado de rayos por simulación de Montecarlo. El

método de Montecarlo es similar al desarrollado en la Sec. 4.1.2.1 en el sentido que calcula la

trayectoria de rayos solares y su interacción con distintas superficies. En en la Sec. 4.1.2.1 se
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calculó la interacción con la superficie del concentrador (reflexión) y la trayectoria de los rayos

reflejados hasta el plano focal.

Sin embargo, el método de trazado de rayos de Montecarlo difiere en que se trata de un

método probabilístico. En lugar de discretizar el dominio de posibles direcciones y de puntos

de reflexión, se genera aleatoriamente un número dado de rayos y se determina su trayectoria

a través del sistema. Cada vez que un rayo se intersecta con una superficie determinada, puede

interactuar con ella de distintas maneras: además de la reflexión del modelo de la Sec. 4.1.2.1,

también puede ser absorbido, transmitido o refractado. A su vez, estas interacciones pueden

ser deterministas (como en la Sec. 4.1.2.1) o estocásticas. Por ejemplo, la dirección del rayo

reflejado puede tener cierta variabilidad respecto a la dirección de reflexión especular.

En este método se toma una muestra de rayos uniformemente distribuida sobre el área pro-

yectada de las superficies que reciben la radiación solar (lo que equivale a la discretización en x

e y de la Sec. 4.1.2.1). Como el flujo radiante (Q̇) es proporcional al área proyectada, también

lo es al número de rayos trazados. Por lo tanto, existe una cantidad constante de flujo radiante

asociada a cada rayo: la potencia por rayo. El flujo radiante recibido por una superficie se puede

obtener multiplicando la cantidad de rayos que recibe la superficie por la potencia por rayo.

Adicionalmente, el método también permite determinar la densidad de flujo radiante (Φ).

Como Φ está dado por ∂Q̇/∂A (derivada parcial del flujo radiante en el área), la densidad de

flujo se puede obtener dividiendo la superficie en celdas más pequeñas. La densidad de flujo en

la ubicación de la celda está dado por el número de rayos recibidos en la celda, multiplicado

por la potencia por rayo y dividido por el área de la misma. Esta característica del método se

utiliza en la Sec. 6.2.2.

Por supuesto, la precisión del método aumenta en la medida que el número de rayos trazado

sea mayor. El método requiere verificar que el resultado arrojado es insensible al tamaño de la
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muestra.

Además, el método asume que las superficies son grises, es decir, que sus propiedades óp-

ticas no varían con la longitud de onda. También se asume que la reflectividad no depende del

ángulo de incidencia. Estos dos supuestos se mantienen respecto al modelo de la Sec. 4.1.2.1.

En el modelo que se desarrolla en esta sección, se incluyen tres errores ópticos: el error de

especularidad del CSDP (σespec,sup), el error de pendiente del CSDP (σpend), y la "forma del sol".

En primer lugar, cuando un rayo es reflejado, la divergencia respecto a la reflexión especular se

modela como una desviación estocástica respecto a la dirección ideal. Se le asigna una función

de densidad de probabilidad a la dirección del rayo reflejado, con media de 0 mrad (es decir,

coincidente con la dirección de reflexión especular mostrada en la Fig. 4.1) y una determinada

desviación estándar (σespec).

En segundo lugar, el error de pendiente se modela como una desviación estocástica del

versor normal a la superficie respecto a su valor analítico. La dirección del versor normal se

muestrea cada vez que ocurre una interacción de un rayo con la superficie. De la misma for-

ma que el error de especularidad, al error de pendiente se le asigna función de densidad de

probabilidad con media de 0 mrad y desviación estándar de σpend.

La dirección del rayo reflejado tiene una desviación total respecto a la reflexión especular

con una desviación estándar de σtot, que está dada por:

σ2
tot = (2σpend)

2 + σ2
espec (4.23)

Para desarrollar y aplicar el modelo de trazado de rayos por Montecarlo, se utiliza el softwa-

re especializado SolTrace [171]. El software contiene tres opciones de función de densidad de

probabilidad para los errores ópticos: uniforme continua (Pillbox), normal bivariada (Gaussian)

y acorde a la Ley de Lambert (Diffuse, o "difusa"). El valor asignado a σespec o σpend representa
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un parámetro diferente según la opción que se elija. Si la distribución es uniforme, representa

el valor absoluto del mínimo y máximo de la distribución. Si la distribución es normal bivaria-

da, representa la desviación estándar de la distribución. Si la opción es difusa, el parámetro es

ignorado.

A fin de ilustrar la diferencia entre las tres opciones, considérese el tipo de reflexión que

genera cada una. La intensidad radiante (flujo radiante por unidad de ángulo sólido) reflejada

que produce cada opción puede verse en la Fig. 4.9. En esta figura, los cinco casos de reflexión

mostrados provienen de una irradiancia de 1000 W/m2 que incide sobre un disco de 1mm de

diámetro cuya normal es exactamente paralela a la dirección de la radiación incidente. Los

perfiles de reflexión (intensidad radiante reflejada) son simétricos en torno a la normal a la

superficie, formando un "cono" de reflexión, en lugar de una única dirección de reflexión.

Figura 4.9: Tipos de dispersión de la reflexión sobre una superficie disponibles en el software
SolTrace.

Ya que los errores ópticos del CSDP afectan significativamente al factor de intercepción y a

la densidad de flujo radiante en las paredes del receptor, se asumió que la superficie reflectante
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es tan precisa ópticamente como es factible. En el modelo de esta sección, al error de pendiente

del CSDP (σpend) se le asignó una distribución normal bivariada. Johnston [77] demostró que

esta distribución describe adecuadamente el error de pendiente. Este autor encontró que los

datos experimentales para el error de pendiente del "Big Dish" de la Universidad Nacional de

Australia se ajustaban de manera precisa por este tipo de distribución de probabilidad con una

desviación estándar de 3,5 mrad. Al error de especularidad también se le asignó una distribución

normal bivariada [132]. Su desviación estándar se fijó en un valor comparable al de un espejo

de vidrio: 0,2 mrad [176, 132].

En tercer lugar, el modelo tiene en cuenta la "forma del sol". En el modelo de la Sec. 4.1.2.1,

ésta se tuvo en cuenta al discretizar el disco solar en particiones de igual ángulo sólido. Eso

equivale aquí a asignar una distribución de probabilidad a la dirección de la radiación incidente

que sea uniforme continua, cuyo valor máximo sea igual al radio aparente del sol (4,65 mrad),

y cuya media sea la dirección del centro del sol. Sin embargo, esta no es la única opción. La

intensidad radiante emitida por el sol en realidad varía dentro del disco solar. Más aún, la re-

gión circunsolar (contigua al disco solar) también emite radiación. La variación de la intensidad

radiante en función del radio angular del sol se denomina "forma del sol", y se modela con la

distribución de probabilidad de la dirección de los rayos incidentes. Los modelos más precisos

de "forma del sol", como el modelo de Buie [21], incluyen la atenuación de los bordes del disco

solar y la radiación circunsolar [168]. Dos modelos para la "forma del sol" ampliamente uti-

lizados y más simples son la ya mencionada distribución uniforme continua, y la distribución

normal bivariada. En el modelo desarrollado aquí, se mantiene la selección respecto al mode-

lo de la Sec. 4.1.2.1 de la distribución uniforme continua. Como esto implica asumir que la

totalidad del flujo radiante está contenido dentro del disco solar (menor variabilidad de direc-

ción que la real), esta elección resulta conservadora a los fines de encontrar puntos de excesiva
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Figura 4.10: Superficies (líneas) y etapas (números en negrita) definidas en el Modelo de trazado
de rayos de Montecarlo para cálculo del factor de Intercepción.

concentración dentro del receptor (Sec. 6.2).

La creación del modelo implica la definición de las superficies con las que interactúan los

rayos. Las definiciones se ilustran en la Fig. 4.10, y sus parámetros en la Tabla 4.1. Las su-

perficies se agrupan en etapas numeradas, como requerimiento del software. Las interacciones

ópticas de los rayos se calculan en cascada, en orden desde la primera hasta la última etapa. Esto

implica que las superficies dentro de una etapa sólo interactúan con los rayos provenientes de la

etapa anterior, y además, que luego de esta interacción los rayos sólo pueden ser afectados por

superficies de la etapa siguiente. Las interacciones con superficies de otras etapas se ignoran,

incluso si el trazado del rayo las atraviesa. Sin embargo, se puede permitir que los rayos vuelvan

a interactuar con las superficies dentro de una misma etapa un número ilimitado de veces, hasta

que impactan en una superficie de la etapa siguiente (opción de "múltiples impactos por rayo").

Esta opción no es útil en el modelo de esta sección, pero lo será en la Sec. 6.2.2. Para todas las

superficies de la Tabla 4.1, el índice de refractividad se fija en 1 y la distribución de probabilidad

de los errores es "Gaussiana"(normal bivariada).
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Tabla 4.1
Parámetros de las superficies y etapas empleados en el modelo de trazado de rayos de Monte-
carlo para el factor de intercepción [89].

Etapa Superficie Geometría
Propiedades Ópticas Tipo de

Interacción
Opción de

múlt. impac-
tos por rayo

Reflectancia
Transmi-
tancia

Error de
pend. [mrad]

Error de especu-
laridad [mrad]

1 CSDP
Paraboloide de
revolución

0,91 [34] 0 3,5 [77] 0,2 [132] Refl. No

2 Apertura Círculo 0 1 - - Refracc. No
Plano Focal Plano 0 0 - - Refl.

La etapa 1 incluye la superficie reflectante del CSDP. Como se ilustra en la Fig. 4.10, el

eje del CSDP apunta hacia la dirección del eje z positivo. El error de alineación (ε) se modela

alejando la posición del sol desde esta dirección hacia el eje x positivo.

La etapa 2 sólo recibe los rayos reflejados por el CSDP. Impactan ya sea en la Apertura o

en el Plano Focal. Si impactan en la Apertura, serán transmitidos sin modificación a una etapa

posterior, inexistente en este modelo. Si impactan en el Plano focal, son absorbidos con una

probabilidad de 1. Aunque la etapa 2 no tiene existencia física, su definición en el modelo sirve

para determinar λ, que se calcula como la relación entre los rayos que impactan en la Apertura

y el total de rayos que impactan en las dos superficies de esta etapa.

El presente modelo se validó utilizando los datos empíricos reportados por Ulmer et al.

[161] para el "EuroDish South". Los datos consisten en la distribución espacial de la densidad

de flujo radiante en el plano focal. Los puntos de datos están graficados en la Fig. 4.11. Se ob-

tuvieron a partir de la gráficas de isolíneas presentadas en [161] con software de digitalización

de gráficos y a partir del pico de flujo informado (12,730 MW/m2). La definición numérica de

las superficies (Fig. 4.10) se ajustó para coincidir con los parámetros del "EuroDish South" (8,5

m de diámetro, 4,5 m de distancia focal y reflectancia solar de 0,94). Se incluyó la sombra del

receptor en el modelo y se la ajustó de manera que la potencia total en el plano focal coinci-

diera con los 49,91 kW que reportan los autores para una irradiancia solar de 1 kW/m2. Como
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Figura 4.11: Comparación de datos experimentales para el "EuroDish South" [161] y los valores
producidos por el modelo de Montecarlo de esta tesis [89]. Los puntos corresponden al plano
focal, con el foco en x = 0 mm.

informa Nepveu et al. [124], en realidad no existe un valor único para el error de pendiente

del "EuroDish". Sin embargo, como lo indican estos autores, considerar un único valor es una

opción válida para modelarlo. Como se observa en la Fig. 4.11, los resultados empíricos se

reprodujeron satisfactoriamente con el modelo de Montecarlo de esta tesis utilizando un único

error de pendiente de 1,9 mrad y despreciando el error de especularidad. La Fig. 4.12 muestra

que los resultados numéricos están contenidos predominantemente dentro de una desviación de

±7% respecto a los datos empíricos.

La validación del modelo requiere también verificar la insensibilidad de los resultados al

tamaño de la muestra, es decir, al número de rayos trazados. Esto se realiza en una etapa poste-

rior del modelo, detallada en la Sec. 6.2.2. Se verificó que con 30 millones de rayos el resultado

presenta una variabilidad suficientemente pequeña (2,06 %) y que un aumento de la muestra a
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Figura 4.12: Datos empíricos vs. resultados numéricos, correspondientes a la Fig. 4.11 [89]

100 millones de rayos produce un cambio en el resultado de sólo 0,4 %.

4.1.3. Resultados comparados

Los resultados obtenidos con ambas metodologías fueron comparados. En el modelo de

Cálculo analítico del punto de impacto (Sec. 4.1.2.1), los errores ópticos de la superficie re-

flectante no se consideran. Se reprodujo esta condición en el modelo de trazado de rayos de

Montecarlo (4.1.2.3), fijando σpend = 0 mrad y σespec,sup = 0 mrad. Se varió el ángulo de borde

(Ψ) modificando la definición geométrica de la etapa 1 del modelo, y se varió el error de ali-

neación (ε) cambiando la posición del sol. Con un diámetro de la apertura de Da = 0,074 m, el

modelo de trazado de rayos de Montecarlo produce los valores de factor de intercepción (λ) que

se muestran en la Tabla 4.2. Se interpolaron los datos obtenidos con el modelo de Cálculo ana-

lítico del punto de impacto (Fig. 4.6) para el mismo diámetro de apertura. Los valores también
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se muestran en dicha tabla.

La diferencia entre los resultados de λ obtenidos por ambos modelos es mínima. El orden

de la variación es menor al orden de cifras significativas del primer modelo (10−3, debido a la

discretización del dominio). Por lo tanto, se concluye que los modelos son consistentes.

Adicionalmente, el modelo de trazado de rayos de Montecarlo permite cuantificar el efecto

de los errores ópticos de la superficie reflectante; hecho que resultaba imposible con el modelo

de cálculo analítico del punto de impacto. La Fig. 4.13, muestra cómo se ve afectado el factor

de intercepción por el error de alineación del CSDP considerando una superficie reflectante

ópticamente perfecta, y considerando una superficie con errores ópticos razonablemente buenos

(los utilizados para formular el modelo en la Sec. 4.1.2.3). En ambos casos, el ángulo de borde

es Ψ = 60º y el diámetro de la apertura es Da = 74 mm.

Se observa que λ disminuye significativamente con errores ópticos relativamente peque-

ños. Con una alineación perfecta (ε = 0º), λ disminuye 5 puntos porcentuales. Más aún, la

Tabla 4.2
Comparación de resultados (factor de intercepción) entre el modelo de Cálculo analítico del
punto de impacto y el modelo de trazado de rayos de Montecarlo [89].

Ψ [º] ε [º]
λ

con trazado de rayos
de Montecarlo ∗

λ
con cálculo analítico
del punto de impacto

Diferencia

45 0,0 1,0000 1,0000 0,0000
45 0,4 1,0000 0,9998 -0,0002
45 0,9 0,6793 0,6736 -0,0057
60 0,0 1,0000 1,0000 0,0000
60 0,4 0,9996 0,9995 -0,0001
60 0,6 0,9724 0,9717 -0,0007
60 0,9 0,8063 0,8057 -0,0006

86,15 0,4 0,8109 0,8112 0,0003
86,15 0,9 0,5873 0,5874 0,0002
∗Sin considerar los errores ópticos del CSDP ni la sombra del reactor.
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Figura 4.13: Factor de intercepción determinado con el modelo de trazado de rayos de Monte-
carlo, con y sin considerar los errores ópticos de la superficie reflectante [89].

sensibilidad de λ al error de alineación aumenta considerablemente. Cuando se considera una

superficie perfecta, la pérdida de 10 puntos porcentuales de eficiencia se da con un error de

alineación de aproximadamente 0,76º, mientras que lo mismo ocurre con tan sólo 0,40º de error

si se consideran los errores ópticos.

En base a estos resultados, se define que el sistema de seguimiento del sol debe producir un

error de alineación máximo de 0,25º.
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4.2. Diseño del sistema de seguimiento del sol

4.2.1. Determinación de los requerimientos del sistema

El objetivo del sistema de seguimiento del sol es mantener el eje de la superficie reflectante

paralelo a la dirección del centro del sol. Esto requiere que el sistema incluya dos ejes de giro,

de manera que se compense el movimiento aparente del sol en el cielo.

Existen diversos diseños para la estructura de soporte del concentrador. En la presente tesis

se adopta el diseño de la estructura del CSDP existente en el Instituto CEDIAC de la Facultad

de Ingeniería de la UNCuyo: un eje acimutal y un eje de elevación, como se muestra en la Fig.

2.7. La estructura completa gira en torno al eje acimutal. El disco parabólico gira en torno al eje

de elevación, que está fijo a la estructura.

Una configuración alternativa, aunque en la práctica no menos compleja, es el giro del con-

centrador alrededor de un único eje polar, paralelo al eje de giro de la esfera celeste. El eje

polar debe desplazarse, por año, 23º hacia el norte y 23º hacia el sur desde su posición en el

equinoccio.

En base al marcado efecto que el error de alineación tiene sobre la eficiencia del concentra-

dor, en la Sec. 4.1.3 se determinó que el sistema de seguimiento del sol debe producir un error

no mayor a 0,25º.

Adicionalmente, el sistema debe soportar los esfuerzos mecánicos que actúan sobre la es-

tructura. Los esfuerzos más significativos son el peso del reactor-receptor y los esfuerzos cau-

sados por el viento. Como parámetro de diseño, se define que el peso total en la posición del

receptor a soportar es 0,784 kN (80 kgf). Este valor incluye el peso del orujo a gasificar a lo

largo de un día.

Para soportar los esfuerzos causados por el viento, se define una "posición segura" del sis-
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tema, que consiste en el concentrador apuntando hacia el cénit. En esta posición, se considera

que la estructura debe soportar ráfagas de viento de hasta 90 km/h. El esfuerzo causado por este

tipo de ráfagas se calculó asumiendo que la misma tiene dirección horizontal y por ende causa

el mayor momento flector sobre la estructura. Se determinó que dicho momento es 1,593 kNm.

En la posición de trabajo, se asume que el viento es paralelo al eje del concentrador y por en-

de actúa sobre la totalidad del área proyectada. Bajo estas condiciones, el momento flector de

1,593 kNm sobre la base de la estructura se alcanza si la velocidad del viento es 39 km/h. Por

lo tanto, se define que el sistema debe llevar el concentrador a la posición segura si el viento

alcanza dicha velocidad.

El viento también ejerce un momento torsor sobre el concentrador, y el sistema debe ser

capaz de mantenerlo orientado a pesar del mismo. El momento torsor se calculó asumiendo que

sólo una mitad del área proyectada recibe una ráfaga de viento a la velocidad de trabajo (39

km/h) con la dirección del eje del concentrador. Se determinó que el momento torsor a soportar

es 0,209 kNm. Éste se definió como el torque de diseño para el sistema de seguimiento, es decir,

el mínimo torque que el sistema debe producir en cada eje en la posición de trabajo.

El mismo procedimiento se utilizó para obtener el momento torsor en la posición segura

(esta vez con una velocidad de 90 km/h). El valor calculado fue 1,114 kNm. Éste se definió

como el torque de bloqueo de diseño, es decir, el mínimo torque que el sistema de seguimiento

debe ser capaz de resistir para impedir el giro alrededor del eje de elevación en la posición

segura.

Por otro lado, debe definirse la amplitud del movimiento de giro en ambos ejes. La mayor

amplitud del movimiento aparente del sol en ambos ejes se produce en el solsticio de verano.

En la ciudad de Mendoza – latitud 32º 52’ 39” S – el ángulo de elevación del sol alcanza un

máximo de 80,57º (siendo 0º el horizonte y 90º el cénit). El ángulo acimutal ese día tiene un
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rango de 236,53º (118,26º al amanecer y -118,26º al atardecer), la cual se definió como amplitud

acimutal requerida para el sistema. La amplitud de elevación se fijó de 0º a 90º, debido a que el

ángulo de la posición segura excede al de la posición del sol.

El peso del reactor-receptor también genera un momento torsor alrededor del eje de eleva-

ción. A fin de disminuirlo, se prevé agregar un contrapeso en la estructura que compense dicho

momento. Por lo tanto, el único peso que provocará momento sobre el eje es el de la carga diaria

de orujo. Asumiendo que ésta es hasta 40 kgf, y que se balancea la mitad de la misma, el torque

sobre el eje de elevación es de 0,478 kNm.

Finalmente, el sistema debe poder funcionar con una velocidad angular igual a la del movi-

miento aparente del sol. Se determinó que la misma tiene un rango de 0,23º/min a 1,40º/min.

4.2.2. Diseño mecánico

La base de la estructura se diseño para soportar el momento flector requerido (1,593 kNm)

con un factor de seguridad de al menos 2,00 en cada componente. El plano de la base se presenta

en el Anexo I. La base cuenta con rodamientos que permiten el giro acimutal a la vez que

soportan el peso de toda la estructura y la eventual acción ascendente provocada por el viento.

Como se ve en la Fig. 2.7, la base posee dos soportes de caño estructural redondo en forma

de "V" que sostienen otra estructura en forma de "U". Los caños en forma de "V" están soldados

a la pieza cilíndrica exterior que se muestra en el Plano del Anexo I. Los extremos de la pieza

en forma de "U" cuentan con dos pares de rodamientos de bolas cada uno, sobre los que se

apoyan dos barras redondas. Estas barras materializan el eje de giro de elevación, y a ellas está

soldada la estructura que sostiene la superficie reflectante y el reactor-receptor. La estructura

que sostiene la superficie y la estructura en forma de "U" contienen el mecanismo de giro de

elevación, que se detalla en la Sec. 4.2.2.2.
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El mecanismo de giro que produce el giro acimutal se detalla en la Sec. 4.2.2.1. Dicho

mecanismo actúa sobre la pieza cilíndrica exterior de la base, transmitiendo el movimiento a

los soportes en "V" y por ende al resto de la estructura.

Para producir los movimientos de giro se optó por dos motores paso a paso NEMA 23 de

2,45 Nm de torque y 200 pasos por vuelta, con drivers TOSHIBA TB 6560. Esto se decidió

debido a la muy baja velocidad del movimiento y la alta precisión requerida. Se consideró

alternativamente el uso de servomotores y su accionamiento con movimientos discretos, pero

habría implicado paradas y arranques demasiado frecuentes, lo que es perjudicial para la vida

útil de los motores. A su vez, dicha opción habría producido un movimiento poco preciso.

4.2.2.1. Mecanismo de giro acimutal

Se diseñó un mecanismo de giro acimutal de bajo costo, acoplando cinco cadenas de bicicle-

ta en dos ejes fijos auxiliares. El mismo puede verse en la Fig. 4.14. El motor está fijo a la caja

de caño estructural cuadrado, y ésta a su vez se fija al suelo. En la Fig. 4.14, el mecanismo está

rotado 90º desde su posición de trabajo para permitir observar sus componentes. En la posición

de trabajo, el plano de las cadenas es paralelo al suelo, como se aprecia en la Fig. 4.15.

El motor acciona la primera cadena, y la quinta cadena gira la pieza cilíndrica exterior de

la base de la estructura. Esto sucede gracias a que la base de la estructura posee una corona

soldada en su parte inferior (no mostrada en el plano del Anexo I).

La relación de reducción se calculó en base al torque de diseño (0,209 kNm). Con los cinco

pares piñón-corona, se obtuvo una relación de reducción ideal de 498:1. Se determinó que la

cadena que acciona la base de la estructura debe ser doble, para que el factor de seguridad del

mecanismo sea al menos 2,2 (en base a la fuerza tangencial). Para lograr la precisión requerida

de 0,25º en la posición del giro acimutal, la cadena que acciona dicho eje debe tener un desliza-
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miento menor a 0,32 mm, lo que resulta un requisito muy exigente. Se ensayó el movimiento de

giro acimutal de la estructura accionado por el mecanismo, y el mantenimiento de la posición

acimutal fue suficientemente bueno.

4.2.2.2. Mecanismo de giro de elevación

El mecanismo de elevación forma parte de la estructura que sostiene la superficie reflectante

y el reactor-receptor. Los planos de esta estructura están disponibles en los Anexos II y III.

El acoplamiento de la misma a las otras partes del CSDP se aprecia en la Fig. 2.7. Las barras

verticales en las extremos derecho e izquierdo de la Vista Frontal del Anexo II están soldadas a

las barras que materializan el eje de elevación.

En este caso, el mecanismo actúa sobre el "Arco de elevación" mostrado en el Anexo III y

en la Fig. 4.15, mediante una cadena. El arco tiene 3310 mm de diámetro y es perpendicular al

eje de elevación. Su centro está sobre el eje. La cadena se apoya sobre el arco y sus extremos

están soldados al mismo. La cadena es accionada por una reducción de tornillo sin fin que está

Figura 4.14: Mecanismo de giro acimutal.
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fija a la base de la estructura. El motor del mecanismo acciona la entrada de dicha reducción.

La reducción de tornillo sin fin tiene una relación de reducción ideal de 7,5:1. Una etapa

adicional de reducción de 75:1 se produce entre su eje de salida (que acciona la cadena de

elevación con un piñón) y el Arco de elevación. En total, entre el motor y el eje de elevación la

relación de reducción es de 588:1.

Figura 4.15: Mecanismo de giro de elevación.

El mecanismo de elevación debe vencer el torque de diseño (0,209 kNm) y el torque ori-

ginado por la carga diaria de orujo (0,478 kNm). La reducción total permite que el torque que

resulta en el motor sea menor al su torque de funcionamiento, con un factor de seguridad de 2,0.

A su vez, el mecanismo debe mantener en posición segura al concentrador soportando el

torque de bloqueo de diseño (1,114 kNm). En este caso, el factor limitante es la reducción de

tornillo sin fin, cuyo torque de bloqueo es 21 Nm y cuya fuerza radial máxima es 1828 N en

su eje de salida. Gracias a la elevada reducción que provee el Arco de elevación, el torque de

bloqueo de la reducción no se supera con un factor de seguridad de 1,4. La fuerza radial tampoco

se supera, con un factor de seguridad de 1,8.

El mecanismo de elevación construido se muestra en la Fig. 4.16.
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Figura 4.16: Mecanismo de elevación construido.

4.2.3. Diseño del sistema de control

Se desarrolló un sistema de control de lazo cerrado para mantener alineados el eje del con-

centrador con el centro del sol. El desarrollo del software que controla el sistema excede el

alcance de esta tesis, por lo que no se presentará una descripción detallada del mismo. El desa-

rrollo se realizó en el marco de los Proyectos Investigadores Noveles 2017 y 2018 de la Facultad

de Ingeniería de la UNCuyo en conjunto con un equipo de estudiantes de grado de la carrera de

Ingeniería Mecatrónica. El autor de esta tesis dirigió al equipo y el trabajo fue publicado [88].

El sistema de control acciona los motores de ambos mecanismos de giro. En primera ins-
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tancia, realiza un control de lazo abierto. A partir de las coordenadas geográficas, la fecha y la

hora, es posible determinar la posición angular del sol en el cielo en términos de los ángulos

acimutal y de elevación. El procedimiento se detalla en [34]. Se generó una tabla de valores en

función de la fecha y hora que están registrados en la memoria del sistema. El sistema obtiene

la fecha y hora a través de una tarjeta GPS, y lleva los mecanismos a la posición actual del sol.

En una segunda instancia, el sistema realiza un control de lazo cerrado. Para ello el meca-

nismo de elevación posee un sensor de posición solar que está fijo a la estructura que sostiene

la superficie reflectante. El sensor mide la posición real de su orientación respecto al sol, y el

sistema calcula la corrección necesaria en el movimiento de ambos motores.

El sensor de posición solar también fue desarrollado en el marco de los proyectos mencio-

nados. Consiste en una cámara web que produce una imagen de la porción del cielo a la que

está apuntando el CSDP. En una alineación perfecta, el sol aparece en el centro de la imagen. El

equipo desarrolló un software que, por procesamiento de imágenes, determina la distancia del

sol al centro de la imagen y la informa al sistema de control. Con esta instancia de control se

logra la precisión requerida (0,25º) en la alineación del eje del concentrador con el centro del

sol.

Sin embargo, la eficacia del control de lazo cerrado depende de que el sensor posea la

misma orientación que el eje de la superficie reflectante. Es decir, que cuando el sol aparezca

en el centro de la imagen, el eje apunte al centro del sol. Para dar respuesta a este problema, se

desarrolló un calibrador y un procedimiento de calibrado. El calibrador consiste en una platina

sobre la que se apoya el sensor. Esta platina se une a la estructura de giro de elevación, pero

permite la modificación de su orientación en dos ejes de giro. La modificación de la orientación

de la platina permite reorientar el sensor respecto a la superficie reflectante. La reorientación

requiere movimientos angulares muy precisos (de una precisión de 0,02º). Se logró la misma a
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través de la utilización de dos reducciones de tornillo sin fin en serie en cada eje de giro, que se

accionan manualmente.

El procedimiento de calibrado requiere la utilización de dos instrumentos topográficos: una

estación total y un nivel láser. La estación total permite ubicar puntos en el espacio con pre-

cisión milimétrica, por paralaje. El nivel láser proyecta una línea horizontal perpendicular a

la gravedad, y una vertical. El procedimiento de calibrado que se desarrolló, inicia por el uso

del nivel para posicionar el contorno de la superficie reflectante en un plano perpendicular a la

gravedad. De esta manera, el eje de la superficie reflectante queda en posición horizontal.

A continuación, se acciona el eje acimutal del concentrador para apuntar el eje hacia un

muro que esté al menos a 5 m de distancia. En la Fig. 4.17 se muestra un esquema. Se busca que

el eje de la superficie sea perpendicular al muro. Para ello, se marcan dos puntos de referencia en

el muro (R y S) que estén a la misma altura que el eje del CDSP, empleando el nivel láser. Luego

se determina la distancia de los extremos horizontales de la superficie (A y B) a cada punto de

referencia, utilizando la estación total. Conociendo la posición de los puntos extremos a cada

referencia (AR y AS, y BR y BS), y la distancia entre las referencias (RS), se puede conocer

la distancia de cada extremo al muro (AA′ y BB′). Si el eje del CSDP fuera perpendicular al

Figura 4.17: Proceso de calibración del sensor. Determinación de paralelismo con un muro.



CAPÍTULO IV. ANÁLISIS ÓPTICO Y SISTEMA DE SEGUIM. DEL SOL 142

muro, AA′ sería igual a BB′. Se procede a accionar el mecanismo acimutal hasta lograrlo. A

continuación se marca en el muro la proyección del ojo de la cámara del sensor. Si el sensor

estuviera perfectamente alineado con el eje de la superficie, este punto aparecería exactamente

en el centro de la imagen de la cámara. Finalmente, se acciona el calibrador hasta lograr que

ello ocurra.



Capítulo V

DIMENSIONAMIENTO DEL REACTOR

Y FACTIBILIDAD DEL PROCESO

Como se adelantó en el Cap. IV, el diámetro de la apertura influye tanto en el desempeño

óptico del CSDP como en las pérdidas térmicas del reactor-receptor. Las demás dimensiones

reactor-receptor (Dc, Lc, Dr, Lr, Ec y Ei, Fig. 2.8) también tienen un efecto predominante en

dichas pérdidas.

En el presente capítulo se aborda la Investigación específica 2. Empleando los modelos más

actuales disponibles en la literatura para las pérdidas térmicas, y datos empíricos para la gasifi-

cación de biomasa lignocelulósica, se desarrolla una simulación numérica del reactor-receptor

y del proceso industrial asociado. Una optimización de la producción total de gas de síntesis

posibilita la determinación de las dimensiones del reactor. La simulación permite llevar a cabo

las Investigaciones específicas 3, 4 y 5: se determina un límite superior para el rendimiento

del proceso, se cuantifica la potencial recuperación de calor, y se evalúa la factibilidad de la

utilización del desarrollo tecnológico de esta tesis a escala industrial.

143
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5.1. Metodología

5.1.1. Simulación del reactor y del proceso

Como entrada de la simulación, se utilizan 16 semanas de datos minutales de irradiancia

global horizontal en la Prov. de Mendoza. A partir de una revisión y selección de los modelos

disponibles en la literatura, se calcula la irradiancia normal directa, la producción de calor y

las pérdidas térmicas del reactor. A partir de datos empíricos para gasificación de biomasa

lignocelulósica, se determina la entalpía de reacción, la composición del gas y el rendimiento

de la "reacción" (Ec. 2.15). Empleando modelos de la cinética de la reacción y balance de

entalpía, se calcula la temperatura instantánea del reactor y la producción de gas de síntesis.

Finalmente, se verifica la consistencia de la simulación por balances globales e instantáneos de

masa y entalpía.

Las corrientes de masa y energía que se definen para desarrollar la simulación se detallan en

la Fig. 5.1. El proceso comienza cuando el flujo radiante solar normal directo (Q̇inc) impacta en

la superficie reflectante del CSDP. La mayor parte es reflejada, a través de la apertura, dentro de

la cavidad que conforma el receptor (Q̇inc). Las partes del reactor-receptor se ilustran en la Fig.

2.8. Una fracción es absorbida por las paredes internas del receptor, y el resto es reflejado de

vuelta hacia la superficie reflectante (Q̇refl). La temperatura de las paredes internas del receptor

(Tc) se incrementa, lo que provoca pérdidas térmicas al ambiente a través de la apertura por

emisión (Q̇emis) y convección (Q̇conv). El calor restante es transmitido a través de las paredes

del receptor hacia el medio de reacción (por conducción) y hacia las paredes internas del reactor

(por radiación). Una porción del calor se pierde al ambiente por conducción a través del aislante

(Q̇cond). El calor neto disponible en el medio de reacción (Q̇disp) alimenta la reacción global de

gasificación o cambia la temperatura del reactor.
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Figura 5.1: Nomenclatura de las corrientes de masa y energía del proceso de gasificación solar de orujo asociado al
dispositivo tecnológico [87].
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Una corriente variable de orujo seco (ṁor) ingresa al medio de reacción a temperatura am-

biente. Adicionalmente, una corriente de vapor (ṁv(g)) se inyecta para mantener la presión

parcial de vapor dentro del reactor. La gasificación se lleva a cabo haciendo uso del calor dis-

ponible. Una mezcla de gas de síntesis producido y vapor de agua (ṅsyn + ṅv) sale del reactor

a la temperatura del medio de reacción. Esta corriente de salida pasa por un intercambiador

de calor, donde entrega parte de su calor sensible a la corriente de vapor que entra al reactor.

Luego pasa por un evaporador de vacío (sin mezclarse) donde entrega tanto calor sensible como

latente. Idealmente, todo el vapor presente en la corriente de salida sería condensado en esta

etapa. Finalmente, la corriente de salida pasa por un condensador para ser enfriada a tempera-

tura ambiente y, de esta manera, separar el agua y los alquitranes del gas. El calor entregado al

condensador (Q̇enfr) representa una pérdida. El flujo frío de gas de síntesis (ṅsyn) es almacena-

do.

Simultáneamente, la corriente de vapor que ingresa al reactor (ṁv(g)) es producida en el

evaporador de vacío. Una corriente de agua (ṁv(ℓ)) de igual magnitud entra al evaporador a

temperatura ambiente. El evaporador tiene una presión absoluta (Pevap) lo suficientemente baja

para permitir la transferencia de calor desde la corriente de salida del reactor. El flujo de calor

transferido desde la corriente de salida puede ser mayor o menor que el requerido para vaporizar

el agua de la corriente de entrada (ṁv(ℓ)). Este hecho ocurre debido a las fluctuaciones en la

irradiancia solar incidente y la cinética de reacción, como se describe en la Sec. 5.1.2.7. Cuando

el calor recuperado de la corriente de salida es menor al requerido, una resistencia eléctrica

provee calor adicional (Ẇevap). Cuando es mayor, una fracción de la corriente de salida evade

el evaporador y pasa directamente al condensador, donde su calor sensible y latente remanentes

(Q̇nrec) se pierden. A continuación, el vapor producido por el evaporador (ṁv(g)) es comprimido

hasta presión atmosférica. En ese proceso, su temperatura pasa de Tevap a Tv,inca,in. Luego entra
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al intercambiador de calor, donde su temperatura aumenta a Tv,reac,in. Finalmente, se une al

medio de reacción, que está a Treac (aproximada por Tc).

Las variaciones en la irradiancia solar de entrada se compensan variando las corriente de

entrada al reactor (ṁor y ṁv(g)). Se aumentan cuando hay un incremento en la irradiancia para

evitar que la temperatura del reactor aumente por encima de su valor objetivo. Se disminuyen

cuando la irradiancia decrece. Si la tasa entrada de energía solar no es suficiente para mantener

la temperatura objetivo, los flujos de entrada se detienen. En este caso, las reacciones continúan

empleando el calor sensible y el orujo acumulados en el reactor hasta que la temperatura no sea

suficiente para producir las reacciones. Como resultado, la corriente de salida de gas (ṅsyn) es

variable.

5.1.2. Modelos y datos empíricos

Se desarrolló un modelo numérico del reactor y del proceso para simular su desempeño. Los

datos de entrada consisten en datos de resolución minutal de la irradiancia global horizontal en

la Prov. de Mendoza (IGH), así como de datos de resolución horaria para la temperatura (Tamb) y

la velocidad del viento (V ). A continuación se detallan los modelos utilizados en la simulación.

5.1.2.1. Irradiancia normal directa

La radiación solar que llega a la superficie de la tierra consiste de una fracción que ha sido

previamente dispersada por la atmósfera, es decir, "radiación difusa", y una fracción que no

la ha sido, la "radiación directa". La dirección de la radiación difusa ha sido modificada. Por

ende, los concentradores de óptica con imagen como el CSDP, que aprovechan la radiación

solar reflejándola hacia su punto focal, no pueden hacer uso de ella.

Los datos de entrada de IGH fueron provistos por el Servicio Meteorológico Nacional de
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Argentina. La irradiancia fue medida y registrada cada minuto con un piranómetro Kipp &

Zonnen CM 11, en el Observatorio Meteorológico Mendoza. Se aplicó un filtro a los datos

disponibles: sólo los días con al menos 1439 muestras (de un total posible de 1440) se utilizaron.

Se emplearon datos pertenecientes a la temporada del orujo (de mediados de enero hasta fines

de mayo): 14 días de datos de 2018 y 120 días de 2019.

Se han desarrollado diversos modelos para predecir la irradiancia normal directa (IDN ) a

partir de la IGH [54]. En particular, el modelo Boland-Ridley-Laurent (BRL) [142] se desempe-

ña bien en el hemisferio sur en base horaria. Lemos et al. [90] lo ajustaron para una resolución

minutal.

Se empleó el modelo BRL ajustado para predecir IDN a partir de la base de datos empírica

de IGH . La IDN se calculó prediciendo la fracción difusa instantánea (d), como se indica en las

Ec. 5.1 a 5.5:

IDN =
(1− d)IGH

sinα
(5.1)

d =
1

1 + exp(β0 + β1kT + β2AST + β3α + β4KT + β5ψ)
(5.2)

kT =
IGH

I0H
(5.3)

KT =

∑1440
i=1 IGH,i∑1440
i=1 I0H,i

(5.4)

ψ =
kT,i−1 + kT,i+1

2
(5.5)

La irradiancia horizontal extraterrestre (I0H), como se muestra en la Ec. 5.6, y la hora solar

aparente (AST ), se determinan directamente de la posición geográfica y la fecha y hora locales.
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Para el cálculo de los ángulos solares (φ, δ y ω) y la AST se utilizó el método descripto en [34].

I0H = ISC

(
1 + 0,033 cos

360◦n

365

)
(cosφ cos δ cosω + sinφ sin δ) (5.6)

Los eventos de realce por nubes se removieron de la base de datos de IGH , como lo requie-

re el modelo BRL ajustado. Se reemplazaron por el valor para condiciones de cielo despejado

(IGHC). El criterio de filtrado fue IGH/IGHC > 1, 1 [90]. La IGHC se obtuvo del modelo sim-

plificado de Solis [74] después de ajustar sus parámetros a los datos experimentales. 2,94 % de

los datos de IGH fueron reemplazados por IGHC .

Se aplicaron pruebas de calidad a los datos predichos de IDN . Como se lista en Lemos et

al. [90], se aplicaron los primeros filtros, las verificaciones de plausibilidad, las verificaciones

de consistencia, la prueba de variabilidad de datos y la prueba de condición nublada. Dentro del

rango útil de datos (α > 7º), ningún valor predicho de IDN tuvo que ser descartado.

Los valores predichos de d están graficados en función de los datos empíricos de kT en la

Fig. 5.2. Los datos resultantes de IDN se ejemplifican en la Fig. 5.3, para un día despejado de

febrero y un día despejado de mayo.

5.1.2.2. Superficie reflectante

El flujo radiante incidente en la superficie reflectante del CSDP (Q̇inc) está dado por la Ec.

5.7:

Q̇inc = IDN ·

[
π ·

(
Dsup

2

)2

− Asomb

]
(5.7)

El área sombreada (Asomb) se produce tanto por el reactor-receptor como por las barras que
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Figura 5.2: Datos de fracción difusa de la irradiancia predichos con el modelo BRL ajustado
[87].

Figura 5.3: Datos de irradiancia solar para el 12 de febrero de y el 18 de mayo de 2018 [87].
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lo sostienen, como lo detalla la Ec. 5.8:

Asomb = Asomb,barr + π · (Dr/2 + Ec + Ei)
2 (5.8)

El flujo radiante transmitido desde la superficie reflectante hasta la cavidad del receptor

(Q̇int) depende de la reflectancia del material de la superficie (ρ) y del factor de intercepción

(λ), como lo muestra la Ec. (5.9):

Q̇int = Q̇inc · ρ · λ (5.9)

Dsup, Asomb,barr, y ρ son todos parámetros que dependen de la construcción del CSDP. Se

consideran constantes en esta investigación y su valor está detallado en la Tabla 5.1. El factor

de intercepción, por otro lado, se ve profundamente afectado por el diámetro de la apertura

del receptor (Da). Esto se detalló en el Cap IV. Un diámetro de apertura mayor implica un

mayor factor de intercepción, ya que rayos con mayor error de dirección pueden entrar a la

cavidad del receptor. Sin embargo, como se describe en la Sec. 5.1.2.3, las pérdidas de emisión

y convección se incrementan conDa. El análisis óptico realizado en el Cap IV permitió modelar

la dependencia de λ con Da mediante una regresión polinómica (Ec. 4.22). Esta regresión se

utiliza en la presente simulación para determinar λ en la Ec. 5.9.

5.1.2.3. Reactor-receptor

Las pérdidas de calor que ocurren en la cavidad del receptor y en el reactor dependen fuer-

temente de las dimensiones que constituyen las variables de esta investigación (Da, Dc, Lc, Dr,

Lr, Ec y Ei, Fig. 2.8). En primer lugar, cuando el flujo radiante Q̇int impacta en las superficies

internas del receptor, una fracción es reflejada de vuelta hacia la superficie reflectante. Esta po-



CAPÍTULO V. DIMENSIONAM. DEL REACTOR Y FACTIB. DEL PROCESO 152

tencia radiante reflejada (Q̇refl) se aproxima por el modelo representado en las Ec. 5.10 y 5.11

[34].

Q̇refl = (1− αefec) · Q̇int (5.10)

αefec =
0,93αs

0,93αs + (1− 0,93αs) · (Aa/Ac)
(5.11)

Tabla 5.1
Parámetros empleados en la simulación del reactor y del proceso [87].

Parámetro Símbolo Valor Ref.
Superficie reflectante
Diámetro [m] Dsup 3,00
Área sombreada por las barras [m2] Asomb,barr 0,120
Reflectancia (aluminio anodizado) ρ 0,910 [34]
Material del reactor-receptor - Acero Inoxidable SAE 310
Absorbancia solar αs 0,42 [67]
Emisividad hemisférica (1200 K - oxidado) ε 0,777 [158]
Calor específico (promedio 366 K - 1366 K) [J/(kg · K)] c̄p,c 503 [157]
Densidad [kg/m3] ρc 7,850
Conductividad térmica (1200 K) [W/(m · K)] kc 19,6 [159]
Material Aislante - Fibra cerámica Fiberfrax®Durablanket®

Calor específico (1366 K) [J/(kg · K)] cp,i 1130
Densidad [kg/m3] ρi 128
Conductividad térmica [W/(m · K)] k̄i 0,1119

477,1 K 0,045
589,7 K 0,064
700,2 K 0,083
810,7 K 0,109
922,2 K 0,140

1.031,6 K 0,173
1.145,2 K 0,209
1.255,7 K 0,247
1.366,2 K 0,288

Coeficientes de convección [W/(m2 · K)]
Pared externa del receptor hacia el medio de reacción hreac 200 [65]
Pared externa del aislante hacia el ambiente hi 10
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La absorbancia efectiva del receptor (αefec) depende de la absorbancia solar del material del

receptor (αs) y de la relación entre el área de la apertura (Aa) y el área de las superficies internas

del receptor (Ac). Estas áreas dependen deDa y deDc y Lc, respectivamente. El valor empleado

para αs se lista en la Tabla 5.1, y corresponde a acero inoxidable pulido. La Ec. 5.11, a pesar de

ser una aproximación, representa adecuadamente el efecto de las dimensiones que se optimizan

en esta investigación. La fuente principal de incertidumbre en realidad está dada por el valor de

αs, ya que puede variar con las características físicas de la superficie.

En segundo lugar, las paredes internas del receptor de cavidad emiten radiación térmica

debido a su alta temperatura. Una fracción de esta radiación sale de la cavidad a través de la

apertura (Q̇emis). Esta pérdida térmica de energía emitida se calcula asumiendo que las paredes

del receptor son opacas, que emiten radiación hacia todas las direcciones por igual (son difusas),

y que sus propiedades radiativas son independientes de la longitud de onda (grises). También se

asume, como una aproximación, que las superficies son isotérmicas. La radiación emitida que

sale de cada superficie a través de la apertura depende, por lo tanto, de su orientación relativa

y sus dimensiones. Por ende, Q̇emis se puede determinar por el factor de vista de las paredes

internas del receptor hacia la apertura, como lo muestra la Ec. 5.12:

Q̇emis = εσTc
4 (Flados→a · Alados + Fbase→a · Abase) (5.12)

En esta ecuación, Alados representa el área de las paredes laterales del receptor (π · Dc · Lc), y

Abase es el área de la base (o fondo) del receptor (π ·Dc
2/4). La radiación térmica emitida por

la superficie reflectante se desprecia. Los factores de vista se calculan según las Ec. 5.13 a 5.15

[72]:

Flados→a =
Aa

Alados

Fa→lados (5.13)
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Fbase→a =
Aa

Abase

(1− Fa→side) (5.14)

Fa→lados =
1

2

(
1−

(
Dc

Da

)2

−

(
Lc

Da/2

)2

+

√√√√
[
1−

(
Dc

Da

)2

−

(
Lc

Da/2

)2
]2
− 4

(
Dc

Da

)2




(5.15)

Hay que destacar que la irradiancia que impacta en la superficies internas del receptor no es

uniforme. En realidad, en las paredes del receptor existe un gradiente de temperatura, que puede

afectar al valor calculado para Q̇emis. Introducir este hecho en el modelo agregaría excesiva

complejidad y obstruiría el proceso de optimización de las dimensiones. Por lo tanto, el autor

de esta tesis considera que la influencia de las dimensiones en las pérdidas de emisión están

suficientemente bien representadas por la Ec. 5.12 dentro de los objetivos de la Investigación

específica 2.

En tercer lugar, ocurren pérdidas de convección natural y forzada a través de la apertura.

Una extensa revisión de la literatura sobre pérdidas de convección en receptores de cavidad

se presenta en [175]. El modelo modificado de Paitoonsurikarn y Lovegrove [127] se emplea

en esta investigación para predecir las pérdidas de convección en el receptor de cavidad. Este

modelo fue desarrollado para cavidades cilíndricas con dimensiones similares a las consideradas

en el dispositivo tecnológico de esta tesis, y fue validado experimentalmente a temperaturas de

723 K a 923 K [153]. Las pérdidas de convección natural (Q̇conv,nat) están dadas por las Ec.

5.16 a 5.19. Dependen de la temperatura de la cavidad, (Tc), de la temperatura ambiente (Tamb),

del área de las superficies internas del receptor (Ac), de las propiedades instantáneas del aire

(Nu) y (Ra), y de la escala de longitud de conjunto (Le). El parámetro Le está dado por el

ángulo de elevación solar (α), Dc, Lc y Da de acuerdo con la Ec. 5.19. Las propiedades del aire



CAPÍTULO V. DIMENSIONAM. DEL REACTOR Y FACTIB. DEL PROCESO 155

se consideran a la temperatura promedio entre Tc y Tamb.

Q̇conv,nat = hconv,natAc(Tc − Tamb) (5.16)

hconv,nat = Nu · kair/Le (5.17)

Nu = 0,0196Ra0,41Pr0,13 (5.18)

Le =
∣∣∣4,08 cos5,41(α−0,11)·Dc−1,17 cos7,17(α−0,3)·Lc+0,07 cos1,99(α−0,08)·Da

∣∣∣ (5.19)

Las pérdidas de convección forzada en el receptor son causadas por el viento. Dependen

no sólo de las dimensiones de la cavidad y de la velocidad del viento (V ), sino también de su

orientación relativa. Además, la superficie reflectante ejerce sobre el receptor un efecto de pro-

tección frente al viento. Como concluyen Wu et al. [175], los resultados de investigación para

las pérdidas de convección bajo el efecto del viento muestran algunas inconsistencias. La esti-

mación numérica realizada por Taumoefolau et al. [128] se hizo para una geometría de receptor

de cavidad similar a la del receptor de esta tesis. Sin embargo, no ha sido validada experimen-

talmente. Otro inconveniente es que no se dispone de datos sobre la dirección del viento. Para

representar las pérdidas de convección forzada en la simulación se optó, como elección con-

servadora, por el modelo de Ma [98] para viento paralelo al plano de la apertura. El modelo

de Ma fue validado empíricamente para un receptor de cavidad de mayores dimensiones. Sin

embargo, predice pérdidas similares (levemente mayores) a las del modelo de Taumoefolau et

al. [128] si la velocidad del viento es menor a 10 m/s (36 km/h), la cual es aproximadamente

el límite de trabajo del CSDP desarrollado en esta tesis (39 km/h, Sec. 4.2.1). Las pérdidas de

convección forzada (Q̇conv,forz) se determinan de la misma manera que Qconv,nat en la Ec. 5.16.

En este caso, el coeficiente de convección (hconv,forz) está dado por la Ec. 5.20, sobre la que no
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influyen las dimensiones del reactor-receptor. Por lo tanto, el efecto de las pérdidas de convec-

ción forzada no se tiene en cuenta en el proceso de optimización. Las pérdidas de convección

totales son la suma de Qconv,nat y Qconv,forz.

hconv,forz = 0,1904 ·W 1,849 (5.20)

En cuarto y último lugar, el reactor soporta pérdidas de conducción a través del material del

aislante. Están predominantemente influenciadas por el espesor del mismo (Ei), las propiedades

del material (conductividad térmica ki, densidad ρi, calor específico cp,i), y el área externa del

aislante. Las propiedades del aislante se listan en la Tabla 5.1. Fueron provistas por el fabricante

del material.

Típicamente, se requerirían varias horas para que el aislante alcance un estado estacionario

de transferencia de calor. Sin embargo, su superficie interna (y por lo tanto, el reactor) llegará

mucho más rápido a una temperatura suficiente para llevar a cabo las reacciones de gasificación.

Se desarrolló un modelo simple para tener en cuenta este efecto transitorio, de manera de poder

incluirlo en el proceso de optimización de las dimensiones. La precisión de este modelo se

verificó comparándolo con un análisis térmico transitorio desarrollado en el software ANSYS

Mechanical v18.2. Esta verificación se presenta en la Sec. 5.1.3.

En el modelo desarrollado para las pérdidas de conducción, se divide al aislante en tres

capas, como lo muestra la Fig. 5.4. Estas capas representan una serie de tres resistencias de

conducción (Ri,1, Ri,2 y Ri,3) y una resistencia de convección (Ri,4), como se ilustra en la Ec.

5.21:

Ri = Ri,1 +Ri,2 +Ri,3 +Ri,4 (5.21)

Cada una de estas tres capas está a su vez compuesta por resistencias en paralelo: una pared
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cilíndrica, una pared plana circular en la base, una pared plana en el frente, y dos bordes. Estas

resistencias están dadas por las Ec. 5.22 a 5.26. En estas ecuaciones, l representa el número de

la capa (siendo l = 1 la capa interna). La Ec. 5.26 se adoptó como una aproximación a partir del

factor de forma para conducción de un borde de dos paredes planas contiguas de igual espesor

[23].

Ri,l =
[
Rcil,l

−1 +Rfrente,l
−1 +Rbase,l

−1 + 2 ·Rborde,l
−1
]−1

(5.22)

Figura 5.4: Subdivisión del material aislante en tres capas para el cálculo de transferencia de
calor transitoria de las pérdidas de conducción [87].
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Rcil,l =
ln
(

Dr/2+Ec+Ei·(l−1)/3
Dr/2+Ec+Ei·l/3

)

ki2π(Lr + 2Ec + 2Ei · (l − 1)/3)
(5.23)

Rfrente,l =
Ei/3

ki · (Dr/2 + Ec + Ei · (l − 1)/3)2
(5.24)

Rbase,l =
Ei/3

ki ·
[
(Dr/2 + Ec + Ei · (l − 1)/3)2 − (Da/2)

2] (5.25)

Rborde,l =
1

ki · 0,54 · π(Dr + 2Ec + 2Ei · (l − 1)/3)
(5.26)

La resistencia de convección Ri,4 representa las pérdidas de convección desde la superficie

externa del aislante al ambiente. No tienen un efecto predominante y por ende se calculan con

la Ec. 5.27 usando un coeficiente de convección conservador (hi) de 10 W/(m2 · K).

Ri,4 =
(
hi·
[
π(Dr+2Ec+2Ei)(Lr+2Ec+2Ei)+2·π(Dr/2+Ec+Ei)

2−π(Da/2)
2
])−1

(5.27)

El circuito de resistencias térmicas se ilustra en la Fig. 5.4. La temperatura de la superficie

interna del aislante se considera igual a Tc. Q̇cond,1 representa la tasa de transferencia de calor

desde el reactor a la primera capa de aislante. Q̇cond,4 simboliza la tasa de transferencia de calor

al ambiente desde la tercera y última capa de aislante. Ti,1, Ti,2 y Ti,3 representan la temperaturas

promediadas en toda la superficie externa de cada capa. Los flujos de calor Q̇cond,1, Q̇cond,2,

Q̇cond,3 y Q̇cond,4 se calculan en cada intervalo de tiempo de acuerdo a la Ec. 5.28. Los valores

de temperatura empleados en esta ecuación son los calculados en el intervalo de tiempo previo

(denotados con el subíndice prev). Para la capa interna (l = 1), Ti,l−1,prev es Tc,prev. Para l = 4,

Tl,prev es Tamb,prev.

Q̇cond,l =
Ti,l−1,prev − Tl,prev

Ri,l

(5.28)

Las temperaturas Ti,1, Ti,2 y Ti,3 se calculan a través de un balance de energía de la capa
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para el intervalo de tiempo. Esto se muestra en la Ec. 5.29, donde Vl representa el volumen de

la capa.

Ti,l = Ti,l,prev +
60s

Vl ρi cp,i

(
Q̇cond,l − Q̇cond,l+1

)
(5.29)

5.1.2.4. Calor Disponible

El calor disponible para que se lleven a cabo las reacciones o para que cambie la temperatura

del reactor-receptor (Q̇disp) es el que efectivamente se transmite al medio de reacción, como lo

muestra la Ec. 5.30.

Q̇disp = Q̇int − (Q̇refl + Q̇emis + Q̇conv + Q̇cond,1) (5.30)

Sin embargo, es necesario garantizar que la tasa de flujo de calor recibida por la cavidad

del receptor puede efectivamente ser transferida al medio de reacción. De lo contrario, la tem-

peratura del receptor de cavidad se incrementará más allá del límite del material antes de que

el medio de reacción alcance la temperatura objetivo. Se realizó un análisis de la transferencia

de calor para estimar la tasa de flujo de calor evacuado desde el receptor hacia el medio de

reacción.

Una porción del medio de reacción se muestra en detalle en la Fig. 5.5. La temperaturas de

las paredes interna y externa del receptor de cavidad se representan con Tc y Tc,ext, respectiva-

mente. Treac representa la temperatura del medio de reacción es decir, de la mezcla de vapor y

gas de síntesis. Treac,inter simboliza la temperatura de las paredes internas del reactor. La tasa

neta de flujo de calor transmitido a las paredes internas del receptor (Q̇transm), está dada por la

Ec. (5.31).

Q̇transm = Q̇int − (Q̇refl + Q̇emis + Q̇conv) (5.31)
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Figura 5.5: Análisis estacionario de transferencia de calor desde el receptor de cavidad al medio
de reacción bajo las condiciones más desfavorables [87].

En este análisis, se asume un estado estacionario de transferencia de calor bajo las con-

diciones más desfavorables. Esto es, Tc a la máxima temperatura permitida por el material

(1273,15 K); Treac a la temperatura objetivo del medio de reacción (1200 K); y Q̇transm en su

máximo valor. Este último ocurre al mediodía solar, cuando la irradiancia solar se encuentra en

su pico (máximo Q̇int), y las pérdidas de convección en su mínimo (α = 80◦ y V = 0 m/s).

El máximo Q̇int calculado fue 6,80 kW. El valor de Q̇transm depende de las dimensiones del

reactor-receptor. Su máximo variará en el proceso de optimización.

Como se señaló en la Sec. 5.1.2.3, la temperatura de las paredes internas del receptor no

es uniforme. En su superficie externa, la distribución espacial de la temperatura también se ve

afectada por la dinámica de fluidos del medio del medio de reacción. Por lo tanto, la transfe-

rencia de calor varía localmente. En esta investigación se intenta estimar la capacidad global

del receptor para evacuar el calor y, al mismo tiempo, mantener la simplicidad del proceso de

optimización. Por ende, se asume que las temperaturas están uniformemente distribuidas en

las superficies. Adicionalmente, se fija el coeficiente de convección hacia el medio de reacción
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(hreac) en 200 W/(m2 · K) como una elección conservadora de entre los valores empleados en

[65]. La Tamb se asume en 293,15 K. Se necesita un análisis adicional que involucre la dinámica

de fluidos y la distribución no uniforme de la temperatura para determinar con mayor certeza

si pueden ocurrir puntos con temperatura excesiva. Este análisis se aborda en el Cap. VI (Sec.

6.3). Además, si en el proceso de optimización de esta investigación, la capacidad de evacua-

ción de calor del receptor resultara ser un factor limitante, dicho análisis adicional se volvería

imprescindible para confirmar esta capacidad.

La trasferencia de calor dentro del reactor se describe a continuación. Q̇transm se transfiere

enteramente por conducción desde las paredes internas del receptor hacia sus paredes externas.

Una parte del mismo, Q̇rad, se irradia hacia las paredes internas del reactor, mientras que la

otra, Q̇c,conv, se transfiere por convección al medio de reacción. Las paredes internas del reactor

entregan calor al medio de reacción (Q̇reac,conv) por el mismo mecanismo. También pierden

calor hacia el ambiente (Q̇cond). La radiación al medio de reacción se desprecia. El circuito de

resistencias térmicas resultante se muestra en la Fig. 5.5. El calor disponible (Q̇disp) está dado

por la convección tanto desde las paredes externas del receptor como desde las paredes internas

del reactor (Q̇c,conv + Q̇reac,conv).

Las ecuaciones que describen la transferencia de calor se detallan a continuación. Tc,ext se

obtiene de Q̇transm y de la resistencia de conducción a través de las paredes de la cavidad (Rc),

que está dada por la Ec. 5.32.

Rc =



(

Ec

kcπ(Dc/2 + Ec)2

)−1

+




ln
(

Dc/2+Ec

Dc

)

2πkc(Lc + Ec)




−1



−1

(5.32)

Se asume que las paredes externas del receptor y las paredes internas del reactor son difusas,

grises y opacas. Tienen áreas Ac,ext y Areac,inter, respectivamente, descritas por las Ec. 5.33 y
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5.34. Como forman un recinto cerrado, la tasa neta de calor que intercambian se describe con

las Ec. 5.35 y 5.36 [23].

Ac,ext = π(Dc/2 + Ec)
2 + π(Dc + 2Ec)(Lc + Ec) (5.33)

Areac,inter = πDrLr + 2π(Dr/2)
2 − π(Dc/2 + Ec)

2 (5.34)

Rrad =
1− εhem

Ac,ext · εhem
+

1

Ac,ext

+
1− εhem

Areac,inter · εhem
(5.35)

Q̇rad =
σ
(
Tc,ext

4 − Treac,inter
4
)

Rrad

(5.36)

La convección al medio de reacción se representa con las Ec. 5.37 y 5.38. Por otro lado,

Q̇cond está dado en estado estacionario por la Ec. 5.39.

Q̇c,conv = hreacAc,ext (Tc,ext − Treac) (5.37)

Q̇reac,conv = hreacAreac,inter (Treac − Treac,inter) (5.38)

Q̇cond =
Treac,inter − Tamb

Ri

(5.39)

Bajo las condiciones analizadas, el límite de evacuación de calor desde el receptor es la suma

del calor que se transfiere por convección al medio de reacción (Q̇c,conv) y el que se irradia a las

paredes internas del reactor (Q̇rad). Para determinar el valor de este límite, primero es necesario

determinar el valor de Treac,inter.

Un balance de energía de las paredes internas del reactor se muestra en la Ec. 5.40. De

manera similar, la Ec. 5.41 muestra el balance para las paredes externas del receptor. Reempla-

zando ambas ecuaciones en la Ec. 5.38, se obtiene la Ec. 5.42. Esta ecuación incluye a Q̇cond,
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el cual requiere conocer Treac,inter. Como una simplificación conservadora, Q̇cond se calcula de

la Ec. 5.39 sustituyendo Treac,inter por la temperatura objetivo (Treac). De esta manera, se puede

obtener Treac,inter, y así calcular Q̇rad.

Q̇reac,conv = Q̇rad − Q̇cond (5.40)

Q̇rad = Q̇transm − Q̇c,conv (5.41)

Treac,inter =
Q̇transm − Q̇c,conv − Q̇cond

hreacAreac

+ Treac (5.42)

Como resultado del análisis anterior, se establece una restricción para el proceso de optimi-

zación. La misma establece que la capacidad de evacuación de calor del receptor (que depende

de las dimensiones del reactor-receptor) debe ser al menos la máxima tasa neta de calor trans-

mitido a sus paredes internas. Esto está expresado en la Ec. 5.43:

Q̇c,conv + Q̇rad ≥ Q̇transm (5.43)

5.1.2.5. Rendimiento global de las reacciones de pirólisis y gasificación

Como se indicó en la Sec. 2.1.2.4, el proceso global de pirólisis y gasificación de biomasa

difiere del equilibrio termodinámico (Ec. 2.1). Los resultados experimentales para biomasa lig-

nocelulósica producen cantidades significativas de CO2, CH4, CxHy y alquitranes (Ec. 2.15).

La composición de los productos y la extensión de la conversión de carbono dependen prin-

cipalmente de las condiciones en las que se producen las reacciones, a saber: temperatura, re-

lación vapor-biomasa, tamaño de las partículas, tiempo de residencia del gas [133], y empleo

de catalizadores. Este hecho se ejemplifica en los disímiles resultados reportados en [24], [92],

[32], [68], [184] y [63].
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El tipo de biomasa lignocelulósica empleado, sin embargo, no parece tener una influencia

significativa en la composición de los productos cuando se la analiza por mol de C. Lapuerta

et al. [84] concluyeron que "los resultados muestran diferencias no muy significativas entre los

diferentes residuos biomásicos ensayados". Este hecho también se ve evidenciado por la simili-

tud entre los resultados reportados por Hathaway et al. [63] para tres tipos distintos de biomasas

lignocelulósicos. En similar sentido, Detournay et al. [32] concluyen que los resultados expe-

rimentales se alejan mucho del equilibrio termodinámico, y que "el tipo de biomasa (roble o

abeto) sólo tiene un efecto pequeño en los resultados teóricos y experimentales".

La gasificación del orujo no presenta resultados particularmente diferentes a los de las de-

más especies de biomasa lignocelulósica. Hernández et al. [68] argumentan a favor de ello

cuando establecen que "el orujo desalcoholizado ha demostrado ser un combustible biomásico

interesante, ya que el gas de gasógeno [(gas de síntesis)] resultante es similar al obtenido de

otros tipos de combustibles biomásicos a pesar de su bajo contenido volátil, siendo este efecto

atribuido al efecto catalítico del alto contenido de K2O y CaO presente en sus cenizas".

A fin de estimar el consumo energético del reactor y su rendimiento de gas de síntesis,

se debe determinar la estequiometría de la reacción global (Ec. 2.15). Como muestra la Tabla

2.1, los resultados del análisis próximo y elemental son razonablemente consistentes entre las

distintas fuentes. A fin de estimar el resultado global de la gasificación de orujo en vapor, se

seleccionan los valores reportados por Hernández et al. [70].

A su vez, se asume que la composición del gas de síntesis producido a partir del orujo sigue

los resultados experimentales reportados por Hathaway et al. [63]. Las condiciones experimen-

tales con las que trabajan estos autores implican un reactor de lote, alimentado con muestras

de biomasa seca triturada, a 1200 K, sin catalizador y presión parcial de vapor de 72 kPa. A

juicio del autor de esta tesis, estas condiciones son suficientemente similares a las del medio
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de reacción del reactor de gasificación solar diseñado. La Tabla 5.2 muestra el rendimiento por

mol de C de las especies de biomasa en la experiencia de Hathaway et al. [63]. Los valores

se extrajeron con software de digitalización de gráficos. Se asume que la composición del gas

obtenido por pirólisis y gasificación combinadas del orujo corresponde al promedio de las tres

especies de la tabla.

A partir de la cantidad de moles de C presentes en el de orujo y el rendimiento de cada

compuesto gaseoso en la Tabla 5.2, se determinó la estequiometría para gasificación y pirólisis

combinadas de 1 kgseco de orujo. La misma se muestra en la Ec. 5.44. Incluye 79,4 g de ceniza

que permanecen inalterados durante la reacción. El coeficiente estereométrico delH2O se deter-

minó balanceando el O. Se asume que los elementos restantes que balancean la estequiometría

están presentes en el alquitrán. Un balance de masa de la Ec. 5.44 determina que se producen

70,1 g del mismo. El PCI del gas de síntesis resultante es 11,53 MJ/Nm3.

C43,34H57,0O20,04N1,46S0,04 (s) + 27,69H2O (g) →

→ 0,73N2 + 29,8H2 + 16,24CO + 4,75CH4 + 15,74CO2 + 1,54C2H6 + alquitrán

(5.44)

Tabla 5.2
Rendimiento de gases por mol de C de la pirólisis y gasificación en vapor combinadas sin
catalizador, extraído de [63].

Rendimiento de gases [mol/mol C]
Mezcla de pastos perennes Rastrojo de maíz Pasto varilla Promedio

H2 0,662 ± 0,033 0,768 ± 0,017 0,634 ± 0,015 0,688
CO 0,389 ± 0,015 0,396 ± 0,036 0,339 ± 0,015 0,375
CO2 0,363 ± 0,016 0,355 ± 0,030 0,372 ± 0,011 0,363
CH4 0,118 ± 0,009 0,096 ± 0,007 0,108 ± 0,006 0,107
C2Hx 0,040 ± 0,003 0,030 ± 0,004 0,036 ± 0,003 0,036
Total 1,572 ± 0,073 1,646 ± 0,094 1,489 ± 0,050 1,569
XC 95,0 % ± 4,5 % 90,8 % ± 8,2 % 89,1 % ± 3,9 % 91,6 %
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Hay que destacar que una estequiometría invariable no representa de manera precisa el de-

sempeño del reactor en regímenes no estacionarios. En estos casos, las condiciones de reacción

varían, en particular el tiempo de residencia del gas (tasa de flujo de gas) y la temperatura. Sin

embargo, sí se puede asegurar que la Ec. 5.44 representa un límite superior para los rendimien-

tos reales de gas y energía del reactor. Esto se debe a que la variabilidad en las condiciones de

reacción mencionadas sólo puede empeorar dichos rendimientos (menor temperatura y menor

tiempo de residencia).

El cambio de entalpía (y por ende, el consumo energético) de la reacción representada por

la Ec. 5.44 (∆h1200Kgasif ) se determinó a partir de la diferencia de entalpía entre los productos y

reactivos, ambos a 1200 K. Para lograr esto, se requirió determinar la entalpía de formación

estándar de 1 kgseco de orujo (h◦f,or). La h◦f,or se calculó en base al PCI, dado que el mismo

representa el calor total liberado cuando 1 kgseco de orujo se combustiona completamente con

una cantidad estequiométrica deO y se enfrían los productos a 423,15 K, tal como lo representa

la Ec. 5.45:

C43,34H57,0O20,04N1,46S0,04 + 57,65O2 →

→ 43,34CO2 + 28,52H2O + 0,73N2 + 0,04SO2 ∆H423,15K = −PCIor

(5.45)

Los valores empleados para el calor específico del orujo y de la ceniza se listan en la Tabla

5.3. Se asumió que el alquitrán producido tiene la misma entalpía que el orujo. Los valores

determinados son h◦f,or = −3555 kJ/kg y ∆h1200Kgasif = 1776 kJ/kg.

La velocidad de reacción varía con el tiempo desde el ingreso al reactor. Dentro del primer

minuto, se completa la pirólisis y se produce un total de 0,625 mol/mol C de los gases listados

en la Tabla 5.2. Este valor se determinó por integración numérica de la curvas de velocidad de
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Tabla 5.3
Entalpías de formación estándar y calores específicos promedio (entre 293,15 K y 1273,15 K)
empleados en los balances de energía [87].

h◦f [kJ/kg] c̄p [kJ/(kg·K)]
Gas de síntesis -6276 1,932
Orujo -3555 1,508
Alquitrán -3555 1,470
Ceniza – 1,600

producción de gas reportadas en [63]. Las tres curvas corresponden a las especies de biomasa

de la Tabla 5.2, y no presentan variación significativa cuando no se utiliza catalizador. Además,

se asume que la estequiometría de la reacción es constante a lo largo del avance de la reacción.

Por ende, luego de 1 min desde el ingreso al reactor, se ha consumido el 39,4 % de la masa

inicial de orujo seco.

Luego de este primer minuto, se asume que la velocidad de reacción para la masa restante

sigue el modelo de poro aleatorio desarrollado por Ahmed et al. [4] para gasificación de char

bajo 60 kPa de presión parcial de vapor. La velocidad de reacción para esta masa se describe

con la Ec. 2.16, asumiendo que la conversión de carbono (XC) es cero al momento de inicio de

aplicación del modelo. Se requieren 28 min más para que la masa restante se consuma. En ese

momento (minuto 29 desde el ingreso al reactor), 99,9 % de la masa que inicialmente se agregó

al reactor ha completado la reacción de acuerdo a la Ec. 5.44.

Hay que destacar que el consumo de energía asociado cambio de entalpía (∆h1200Kgasif ) pro-

bablemente no es proporcional al avance de reacción. Es sabido que las reacciones asociadas

a la pirólisis son globalmente menos endotérmicas que las asociadas a la gasificación, y por

ende, la producción de gas durante el primer minuto puede requerir menos energía por mol de

gas producido que la producción durante los 28 min restantes. Sin embargo, hasta donde pudo

constatar el autor de esta tesis, no se han reportado datos en la literatura sobre la tasa de con-
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sumo de energía de la pirólisis y gasificación de biomasa combinadas. En esta investigación

se considera que la mejor estimación disponible es asumir estequiometría constante a lo largo

del avance de reacción y cambio de entalpía proporcional al mismo. Se requiere un posterior

estudio empírico para mejorar este supuesto.

Se asume además que la incorporación de orujo adicional al reactor no afecta la estequiome-

tría y velocidad de reacción del orujo añadido previamente. Además, se considera que cada vez

que la temperatura del medio de reacción desciende a menos de 1073 K, la reacción se detiene.

Cuando el medio de reacción vuelve a alcanzar los 1073 K, la masa no reaccionada presente en

el reactor en ese momento reinicia el proceso de gasificación de acuerdo a las Ec. 5.44 y 2.16.

5.1.2.6. Determinación de la temperatura del medio de reacción

El proceso asociado al dispositivo tecnológico presentado en la Fig. 5.1 se simula utilizando

pasos temporales de 1 min. En la simulación, se calcula la temperatura del medio de reacción

(Treac) cada minuto por medio de un balance de entalpía. Luego se la emplea para determinar

la tasa de flujo másico de orujo seco (ṁor) que necesita ser agregado al medio de reacción en el

siguiente paso temporal para mantener Treac en el valor objetivo de 1200 K.

Por simplicidad, se considera que la temperatura del medio de reacción (Treac) es igual

a la temperatura de las paredes internas del receptor de cavidad (Tc). Esto se justifica por el

hecho de que, como se estableció en la Sec. 5.1.2.4, las dimensiones optimizadas del reactor-

receptor están restringidas de manera que permitan una transferencia de calor completa desde

el receptor al medio de reacción bajo una diferencia de temperatura de sólo 73,15 K. En otras

palabras, la resistencia térmica entre las paredes internas del receptor y el medio de reacción no

es dominante.

El reactor-receptor se analiza termodinámicamente como un sistema abierto no estacionario.
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La dinámica de fluidos no se tiene en cuenta en esta investigación. El volumen de control incluye

el medio de reacción, el material del reactor y el receptor de cavidad. Se realiza un balance de

energía para cada paso temporal a fin de determinar Tc. Dentro del paso temporal, los flujos

entrantes y salientes se consideran uniformes y estacionarios. La composición de la corriente

de gases que sale del reactor se determina considerando que se mezclan perfectamente tanto

la corriente entrante de vapor como los gases previamente presentes en el reactor y los gases

producidos por la reacción. Las pérdidas térmicas se calculan empleando la temperatura del

reactor en el minuto previo (Tc,prev).

El balance de masa del volumen de control se muestra en la Ec. 5.46. En esta ecuación,

∆ representa la diferencia entre los valores al final del minuto actual y los valores al final del

minuto previo.

[
mor +mv(g)

]
−
[
nsynM̄syn + nv(g)Mv

]
+

[
malq,prod +mcen,prod + nsyn,prodM̄syn

]
−
[
mor,cons +mv(g),cons

]

= ∆
[
mor,acum +malq,acum +mcen,acum + nsyn,acumM̄syn + nv(g),acumMv

]
(5.46)

La cantidad de orujo que se consume en el minuto actual (mor,cons) está determinada por los

valores de orujo agregado al reactor (mor) correspondientes a los treinta pasos temporales ante-

riores (30 min previos), como se describió en la Sec. 5.1.2.5. Los valores de malq,prod, mcen,prod,

nsyn,prod y mv(g),cons se obtienen directamente de mor,cons de acuerdo a la estequiometría des-

crita en la Ec. 5.44.

El flujo de vapor entrante (mv(g)) es controlado por el compresor. Su objetivo es mantener

la presión parcial de vapor en el medio de reacción en 60 kPa. Por simplicidad, se calcula como

una función del orujo consumido (mor,cons): 4,61 veces el vapor estequiométrico (0,499 g/gseco).

En la práctica, la tasa de flujo del vapor se controla en función de el flujo volumétrico de salida
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luego del condensador.

La corriente de salida de gases (nout) está dada por los moles de gas de síntesis y vapor que

salen del reactor (nsyn y nv(g), respectivamente). El gas de síntesis es tratado como una mezcla

cuya composición es la de los productos gaseosos en la Ec. 5.44. La nout se obtiene del balance

de materia para los componentes gaseosos, que se muestra en la Ec. 5.47. En esta expresión, n

representa la cantidad de moles de componentes gaseosos que permanecen en el reactor al final

del minuto, es decir, nsyn,acum + nv(g),acum. Se aproxima por n = PatmVreac/(RTc,prev).

La corriente de salida tiene la misma composición que la mezcla de gases que permanece

en el reactor, como lo muestran las Ec. 5.48 y 5.49.

mv(g)M
−1
v − nout + nsyn,prod −mv(g),consM

−1
v = n− nprev (5.47)

xv =
nv(g)

nout

=
nv(g),acum

n
(5.48)

xsyn =
nsyn

nout

=
nsyn,acum

n
(5.49)

Por ende, la la fracción molar de vapor (xv) y la fracción molar de gas de síntesis (xsyn) se

pueden obtener reordenando los balances de materia del vapor y del gas de síntesis, respectiva-

mente. Esto se muestra en las Ec. 5.50 y 5.51:

xv =
(mv(g) −mv(g),cons)M

−1
v + xv,prevnprev

n+ nout

(5.50)

xsyn =
nsyn,prod + xsyn,prevnprev

n+ nout

(5.51)
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El balance de entalpía del volumen de control se describe con la Ec. 5.52:

Q̇disp · 60s +
[
HTamb

or +H
Tv,reac,in

v(g)

]
−
[
HTc

syn+s

]
=
[
UTc

acum − UTc,prev

acum,prev

]
+
[
UTc

mat − U
Tc,prev

mat

]

(5.52)

En esta ecuación, HTc
syn+v representa la entalpía de la corriente de gases (mezcla de vapor y

gas de síntesis) que sale del reactor a la temperatura Tc. La HTamb
or es la entalpía del orujo que

se agrega durante el minuto actual, a la temperatura Tamb. La HTv,reac,in

v(g) es la entalpía de la

corriente de vapor entrante, a la temperatura Tv,reac,in. La UTc
acum representa la energía interna

de la masa presente dentro del reactor al final del paso temporal actual, es decir, de mor,acum,

malq,acum, mcen,acum, nsyn,acumM̄syn, y nv(g),acumMv. Por otro lado, UTc,prev
acum,prev, es la energía

interna de la masa presente dentro del reactor al final del paso temporal anterior. Finalmente,

Umat denota la energía interna del material del reactor-receptor, que depende de la temperatura

del medio de reacción.

Dado que la presión del reactor no varía de un minuto a otro, el cambio de energía interna

dentro de su volumen
[
UTc
acum − U

Tc,prev
acum,prev

]
es igual al cambio de entalpía

[
HTc

acum −H
Tc,prev
acum,prev

]
.

Por lo tanto, estos términos se reemplazan por entalpía, como lo muestra la Ec. 5.53.

UT
acum = HT

or,acum +HT
alq,acum +HT

cen,acum +HT
syn,acum +HT

v(g),acum (5.53)

Los valores de entalpía a una temperatura dada T en las Ec. 5.52 y 5.53 se calculan según

la Ec. 5.54 para el orujo, el alquitrán, la ceniza y el gas de síntesis. Los valores empleados de

entalpía de formación estándar y calor específico promedio se listan en la Tabla 5.3.

HT =
[
h◦f + c̄p (T − 298,15K)

]
m (5.54)
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La entalpía del vapor contenido en la corriente de salida (incluida en el término HTc
syn+v)

se determina a partir de la Ec. 5.55, donde la entalpía específica del vapor (hTv ) y su calor

específico (cTp,v) son una función cuadrática de la temperatura, como lo muestran las Ec. 5.56 y

5.57. Los coeficientes se obtuvieron de una regresión polinómica de valores tabulados para las

propiedades del vapor, lo que produce un error en hTv menor a 1,6 kJ entre 423,15 K y 1323,15

K, y menor a 6,9 kJ entre 273,15 K y 423,15 K. El valor de hTv incluye la entalpía de formación

específica.

HTc
v =

[
hTc,prev

v + cTc,prev

p,v (Tc − Tc,prev)
]
nv(g)Mv (5.55)

hTv = 3,20897 · 10−4 T 2 + 1,64860 T − 13946,8 [kJ/kg] (5.56)

cTp,v = −9,6537 · 10
−8T 2 + 8,34963 · 10−4T + 1, 5707

[
kJ

kg · K

]
(5.57)

El cambio de entalpía de la reacción (∆h1200Kgasif ) se tiene en cuenta en el balance de energía

al incluir las entalpías de formación en las Ec. 5.54 y 5.56. La entalpía de formación específica

de la ceniza (h◦f,cen) se ignora ya que sus componentes no se ven alterados en la reacción.

La entalpía del vapor entrante (HTv,reac,in

v(g) ) se determina por la entalpía específica del va-

por que sale del compresor(hTv,inca,in

v(g) ), la cual es un valor fijo, y por el calor recuperado en el

intercambiador de calor (Qinca). Esto se muestra en la Ec. 5.58:

H
Tv,reac,in

v(g) =
(
h
Tv,inca,in

v(g)

)
mv(g) +Qinca (5.58)

La energía interna del material del reactor-receptor (Umat) está dada por el calor sensible

que se le transfiere. Esto se calcula empleando el calor específico promedio del material, listado

en la Tabla 5.1. Se asume que el material está a la temperatura Tc en todo su volumen (Vmat).

Por ende, su energía interna está dada por la Ec. 5.59. El Vmat es una función de Ec, Dr, Dc,
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Da, Lr y Lc.

UT
mat = ρcVmatc̄p,cT (5.59)

La temperatura del medio de reacción (Treac, aproximada por Tc) se obtiene sustituyendo las

Ec. 5.53, 5.54, 5.55, 5.58 y 5.59 en el balance de entalpía mostrado en la Ec. 5.52, y resolviendo

la ecuación resultante para encontrar Tc.

5.1.2.7. Equipos auxiliares

Para controlar la temperatura del reactor frente a la variabilidad de la irradiancia solar, se

contempla el uso de un controlador PID que manipule la entrada de orujo (ṁor). El alimenta-

dor de tornillo sin fin incrementará la tasa de flujo másico para reducir Treac, aprovechando la

endotermicidad de las reacciones. El comportamiento del alimentador se representa mediante

la Ec. 5.60, donde Tc,prom es el promedio de Tc en los dos minutos previos, y A y B son pa-

rámetros arbitrarios que representan las constantes proporcional e integral del ajuste del PID.

Al introducir estos parámetros no se pretende encontrar los valores ajustados del controlador

PID, sino verificar que la temperatura se puede controlar sin tasas de alimentación de orujo y

vapor irrealizables en la práctica. Los valores de A y B se manipularon en el modelo para evitar

oscilaciones y e intentar reducir los picos de ṁor. Se verificó que la cantidad total de orujo ali-

mentada al reactor fuera insensible (variación menor a 1 %) a los valores de A y B. Los valores

finales fueron A = 0, 27 y B = 0, 03. Se restringió la Ec. 5.60 para que devolviera únicamente



CAPÍTULO V. DIMENSIONAM. DEL REACTOR Y FACTIB. DEL PROCESO 174

valores positivos de ṁor.

ṁor =





0 si Tc < 1200K

A · (Tc,prev − 1200K) · ρcVmatc̄p,c
∆h1200K

gasif

+ si Tc ≥ 1200K

+B · (Tc,prom − 1200K) · ρcVmatc̄p,c
∆h1200K

gasif

(5.60)

Se incorporaron un intercambiador de calor y un evaporador para considerar el efecto de

recuperar el calor sensible y latente de la corriente de gas que sale del reactor (ṅsyn + ṅv(g)). Se

intenta cuantificar la máxima mejora posible en el rendimiento energético del proceso y en su

consumo de energía. Por ende, se consideraron dos casos: sin recuperación de calor, y recupe-

ración de calor completa. Se fijaron los valores de los coeficientes globales de transferencia de

calor de estos equipos y luego se incrementaron las áreas de intercambio de cada uno hasta que

no se produjera una mejora adicional. Las áreas resultantes sirven como primer aporte para el

proceso de diseño y de costo de estos equipos.

En la simulación, el calor recuperado en el intercambiador de calor se determina por el

método NTU (número de unidades de transferencia). Este método se aplica con Tc,prev como

temperatura de los gases que salen de reactor, y con Tv,inca,in (que es constante) para el vapor

que sale del compresor (ṁs(g)). Se tiene en cuenta un cp,v variable de acuerdo a la Ec. 5.57. Se

considera que el intercambiador es a contracorriente, con un coeficiente global de transferencia

de calor Uinca de 200 W/(m2 · K). El máximo posible de recuperación de calor se alcanzó con

un área de transferencia de Ainca de 0,55 m2.

El evaporador de vacío transfiere calor desde la corriente de gases de salida (a Tgas,inca,out

y Patm) a la corriente entrante de agua (ṁv(ℓ)). Se requiere vacío para producir una diferencia

favorable de temperatura entre el punto de ebullición de la corriente de gases de salida y el
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punto de ebullición de ṁv(ℓ). A fin de establecer un ∆T de 20 K, se fijó la presión del evapo-

rador (Pevap) en 50 kPa, lo que fija su temperatura (Tevap) en 354,4 K. El coeficiente global de

transferencia de calor Uevap se fijó en 200 W/(m2 · K). En cada paso temporal de la simula-

ción, se calculan dos áreas. En primer lugar, el método LMTD (deferencia media logarítmica

de temperatura) provee el área necesaria para disminuir la temperatura de (ṅsyn + ṅv(g)) desde

Tgas,inca,out hasta 373,15 K. Este método también proporciona el calor sensible recuperado. En

segundo lugar, se calcula el área de intercambio necesaria para lograr la condensación completa

de ṅv(g). Finalmente, estas dos áreas se sustraen del área de intercambio que se ha fijado para

el evaporador (Aevap). El área que resta se emplea para aproximar tanto Tgas,evap,out como el

calor sensible que se extrae de la corriente de salida luego de haber sido condensada. Para esto

último también se emplea el método LMTD, considerando que la corriente de salida cambia de

373,15 K hasta Tgas,evap,out mientras ṁs(ℓ) permanece a Tevap. La máxima recuperación de calor

se alcanzó con un Aevap de 1,72 m2.

Es relevante resaltar que la corriente vapor de entrada al reactor y la corriente de salida de

gases pueden variar con el tiempo de manera diferente. Por ello, en un paso temporal dado, el

calor total recuperable de la corriente de salida puede ser mayor o menor que el calor necesario

para producir el vapor que ingresa al reactor. Si el calor recuperable es mayor, sólo se computa

como calor recuperado en el evaporador el calor requerido para producir el vapor. La diferencia

se computa como calor no recuperado (Qnrec), y se considera perdida en el condensador. Si el

calor recuperable es menor, la diferencia se computa como potencia eléctrica consumida por la

resistencia del evaporador (Ẇevap).

Finalmente, el compresor controla la tasa de flujo másico del vapor entrante (ṁv(g)). Se

asume que tiene una eficiencia isentrópica de 0,75. El valor empleado para el cp/cv del vapor es

1,32. Por ende, se necesitan 170 kJ/kg de trabajo eléctrico para extraer ṁv(g) del evaporador y
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llevarla a presión atmosférica. El vapor sale del compresor a 442,7 K (Tv,inca,in).

Como se indicó en la Sec. 5.1.2.6, la tasa de flujo del compresor (ṁv(g)) se controla midiendo

la tasa de flujo del gas de síntesis a la salida del condensador. En consideración a la practicidad

del proceso, se menciona una alternativa más simple que consiste en acoplar este flujo a la señal

de manipulación del flujo de entrada de orujo. En este caso, sin embargo, la presión parcial de

vapor tendría inevitablemente un mayor grado de variabilidad, y podría afectar la producción

de alquitranes y el rendimiento y la composición del gas. La evaluación de estas soluciones

alternativas requiere un análisis empírico.

5.1.3. Verificación

Se incorporaron balances de masa y entalpía a la simulación para verificar el modelo desa-

rrollado. Dentro de cada paso temporal, estos balances se aplicaron al reactor, al intercambiador,

al evaporador y al proceso. Los límites del sistema para los balances del proceso están indica-

dos en la Fig. 5.1 con líneas punteadas. El balance de masa del proceso se indica en la Ec. 5.46.

Coincide con el balance de masa del volumen de control del reactor. Los términos en esta ecua-

ción son calculados en cada paso temporal. Durante el el periodo simulado, la diferencia entre

ambos miembros de la ecuación nunca excedió los 0,085 g.

Después de la determinación de Tc, se calculan los términos del balance de entalpía que

incluyen entalpía (Ec.5.52). Dentro del periodo simulado, la diferencia entre los miembros de

la ecuación siempre fue menor a 1,048 kJ.

El balance de entalpía del proceso se detalla en la Ec. 5.61. En cada paso temporal simulado,
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el error entre los miembros de esta ecuación presentó un error menor a 1,642 kJ.

(Q̇inc + Ẇcomp + Ẇevap) · 60s−

(Q̇ópt − Q̇refl − Q̇emis − Q̇conv − Q̇cond,1) · 60s+
[
HTamb

or +HTamb

v(ℓ)

]
−
[
H

Tgas,evap,out

syn+v(ℓ) +Qnrec

]
=

[
UTc

acum − UTc,prev

acum,prev

]
+
[
UTc

mat − U
Tc,prev

mat

]

(5.61)

La Ec. 5.62 muestra el balance de entalpía para el intercambiador de calor, mientras que la

Ec. 5.63 lo presenta para el evaporador de vacío. En cada paso temporal simulado, el error en el

primero fue menor a 1,555 kJ, mientras que para el segundo fue 0,021 kJ.

[
HTc

syn+v(g) +H
Tv,inca,in

v(g)

]
−
[
H

Tgas,inca,out

syn+v(g) +H
Tv,reac,in

v(g)

]
= 0 (5.62)

[
H

Tgas,inca,out

syn+v(g) +HTamb

v(ℓ) +Wevap

]
−
[
H

Tevap

v(g) +H
Tgas,evap,out

syn+v(ℓ) +Qnrec

]
= 0 (5.63)

Se realizaron balances globales del proceso, es decir, para cada mes del periodo simulado.

Las ecuaciones que los representan se pueden obtener de las Ec. 5.46 y 5.61 agregando los

términos del primer miembro para todos los pasos temporales, y luego evaluando las diferencias

del segundo miembro entre el primer y el último paso temporal. El balance global de masa

presentó un error de 0,012 % de la masa total agregada al sistema del proceso. El balance global

de entalpía mostró un error de 0,019 % del total de energía útil obtenido, es decir, del producto

del total de gas de síntesis obtenido y su PCI. Las diferencias totales en los balances globales se

presentan en la Tabla 5.5.

Adicionalmente, se verificó la exactitud del modelo numérico para las pérdidas de conduc-

ción que se presentó en la Sec. 5.1.2.3. El efecto más relevante se produce por el calentamiento

del aislante. Este régimen transitorio de transferencia de calor afecta directamente al tiempo
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Figura 5.6: Modelo de transferencia de calor transitoria del reactor-receptor y del aislante resuel-
to por método de elementos finitos. Las isolíneas de temperatura corresponden a condiciones
de día despejado luego de 2521 s de calentamiento [87].

de puesta en marcha del reactor, y por ende, a la cantidad de horas de luz solar que se pueden

aprovechar.

El modelo de pérdidas de conducción por el aislante se contrastó con un modelo resuelto

por método de elementos finitos desarrollado en el software ANSYS Mechanical v18.2.

El modelo resuelto por elementos finitos puede verse en la Fig. 5.6. Gracias a la simetría

axial del reactor-receptor y el aislante, sólo se modeló una porción de 6º de ambos. El valor

deEi se fijó en 0,113 m, mientras que Ec se fijó en su valor mínimo de 0,003 m. Se aplicó una

carga térmica variable a las paredes internas del reactor, equivalente a los valores que Q̇disp toma

en un día de cielo despejado (el día 06-06-2018 de la base de datos). Las Q̇emis y Q̇conv no se

consideraron, y tampoco se modeló ninguna masa dentro del medio de reacción. Se incorporó

una condición de borde de convección a la superficie externa del aislante con un coeficiente hi

de 10 W/(m2 · K) y hacia una temperatura ambiente de 273,15 K. Se emplearon los valores

tabulados de ki que están listados en la Tabla 5.1, y la temperatura inicial se fijó en 273,15 K.



CAPÍTULO V. DIMENSIONAM. DEL REACTOR Y FACTIB. DEL PROCESO 179

Figura 5.7: Temperatura externa del reactor (o temperatura interna del aislante) para condiciones
de día despejado. Resultados por método de elementos finitos y del modelo de pérdidas de
conducción de la Sec. 5.1.2.3 [87].

Como resultado, el software devuelve la temperatura promedio de las paredes internas del ais-

lante (Treac,ext). Los valores de Treac,ext están graficados en función del tiempo en la Fig. 5.7,

junto con la carga térmica aplicada.

El modelo numérico de pérdidas de conducción se analizó bajo las mismas condiciones.

Esto se realizó aplicando estas condiciones a la simulación y considerando Tc equivalente a

Treac,ext. Se empleó el valor medio de ki. Los resultados también se muestran en la Fig. 5.7.

Se comparó entre ambos métodos el tiempo requerido para alcanzar la temperatura objetivo

de 1200 K. El modelo de la Sec 5.1.2.3 establece que el objetivo se alcanza en 2549 s (obtenido

por interpolación entre los resultados para 42 min y 43 min). Ese resultado es suficientemente

cercano a los 2521 s que devuelve el método de elementos finitos.

La comparación entre ambos métodos se repitió con Ei = 0,186 m. Se mantuvo la consis-

tencia entre ambos: el modelo numérico predijo 3224 s, mientas que el método de elementos
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finitos devolvió 3632 s.

La transferencia de calor en régimen estacionario también se verificó. El modelo de la Sec.

5.1.2.3 predijo que, en estado estacionario, un Q̇disp constante de 627,6 W se balancea con las

pérdidas de conducción cuando la temperatura de la cavidad es 1200,6 K. Se aplicó una carga

térmica constante del mismo valor al modelo resuelto por el método de elementos finitos. La

Treac,ext que devolvió, en régimen estacionario, fue 1201,1 K.

5.1.4. Optimización

El modelo numérico completo del reactor-receptor y del proceso se simuló dentro de la

temporada de producción de orujo. Se utilizaron dos semanas para el proceso de optimización:

del 27-01-2018 al 02-02-2018 como muestra de alta irradiancia, y del 07-06-2018 al 13-06-2018

como muestra de baja irradiancia.

Se estableció como función objetivo el total de masa de orujo alimentada al reactor. Al

buscar maximizarla, se maximiza el total de gas de síntesis producido. Las variables fueron las

dimensiones del reactor-receptor mostradas en la Fig. 2.8. Se impusieron como restricciones

a la solución la Ec. 5.43 y las Ec. 5.64 a 5.72. La Ec. 5.64 establece el límite de temperatura

admitido por el material. Si el sistema de control de temperatura previsto cumple su función,

esta restricción no debería ser activa en la solución. La Ec. 5.65 establece que la capacidad

volumétrica del reactor debe ser suficiente para contener la masa que se acumula durante un día

de producción. Se empleó una densidad (ρchar) de 150 m3/kgseco [70]. La Ec.5.66 se estableció

por estabilidad estructural.

Tc < 1273,15K (5.64)

0,040 m3 > Vreac > (mor,acum +mcen,acum) · ρchar (5.65)
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Ec ≥ 0,003 m (5.66)

Ti,3 < 473,15 K (5.67)

Lc − Lr > 0,05 m (5.68)

Dr −Dc > 0,01 m (5.69)

0,055 m > Da > 0,075 m (5.70)
[
π ·

(
Dsup

2

)2

− Asomb

]
> 0 m2 (5.71)

Dc ≥ Da (5.72)

La optimización se realizó empleado Solver, un complemento de Microsoft Excel. Se se-

leccionó el motor de resolución GRG Nonlinear, que emplea el método del gradiente reducido

para encontrar la solución óptima.

5.2. Resultados

5.2.1. Dimensiones óptimas del reactor

Las dimensiones óptimas se listan en la Tabla 5.4. El periodo simulado que se empleó para

optimizar las dimensiones se ilustra en la Fig. 5.8. La gráfica que se presenta en esta figura in-

cluye Q̇inc, Q̇disp, Tc, ṁor y ṅsyn. En la Tabla 5.5 se listan todas las variables que se examinaron

en la simulación. En esta tabla se incluyen los valores totales para el periodo de optimización.

El límite superior para el rendimiento del reactor en el período de optimización fue 325,1 Nm3

de gas de síntesis. Esto corresponde a 3749,5 MJ de energía útil, obtenidos en 14 días de pro-

ducción y con un consumo total de orujo de 210,9 kgseco.
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5.2.1.1. Consideraciones de diseño

Como resultado del la simulación del desempeño del reactor se identificaron consideracio-

nes relevantes respecto al diseño del mismo. En primer lugar, la capacidad de evacuación de

calor del receptor de cavidad, es decir, la Ec. 5.43, fue una restricción activa en el proceso de

optimización. Esto implica que las dimensiones resultantes emplean al límite dicha capacidad.

Si se la sobrepasa, la temperatura límite del material podría ser excedida. Se requiere por lo tan-

to un análisis adicional antes de avanzar a la etapa de construcción del prototipo. Este análisis

debe incluir la distribución no uniforme de la temperatura sobre la superficie del receptor y los

efectos de la dinámica de fluidos dentro del medio de reacción, de manera de poder determinar

si se producirán puntos locales de excesiva temperatura. Este análisis se presenta en el Cap. VI.

En segundo lugar, el requerimiento mínimo de volumen, es decir, la Ec. 5.65, también fue

una restricción activa. El rendimiento del reactor mejoraría si se disminuyera su volumen, ya

que las pérdidas térmicas y el tiempo de puesta en marcha se verían reducidos. Sin embargo,

esto reduciría el tiempo de residencia de los gases, que es proporcional al volumen del reactor.

El rendimiento de gas y la producción de alquitranes podrían verse afectados negativamente.

En tercer lugar, hay que destacar que el valor óptimo para Da (que minimiza las pérdidas

Tabla 5.4
Dimensiones óptimas del reactor-receptor para la muestra de datos correspondiente a la sema-
na de alta irradiancia [87].

Dimensión del reactor-receptor Valor óptimo [m]
Da 0,074
Dc 0,142
Lc 0,358
Dr 0,334
Lr 0,483
Ei 0,181
Ec 0,003
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Figura 5.8: Simulación del desempeño del reactor para el periodo de optimización (del 27-01-
2018 al 02-02-2018 y del 07-06-2018 al 13-06-2018). Gráfica de flujo radiante incidente, flujo
de calor neto transferido al medio de reacción, tasa de alimentación de orujo seco, y tasa de
flujo de gas de síntesis producido [87].

de reflexión, emisión y convección) es considerablemente sensible al error de alineación del

CSDP. Un valor de error menor que el utilizado en el proceso de optimización (ε = 0,6◦)

permitiría mantener elevado el factor de intercepción mientras se reducen al mismo tiempo

las pérdidas térmicas mencionadas. En la práctica, el valor óptimo para Da será tan pequeño

como lo permitan los errores ópticos del CSDP, es decir, el error de alineación, lo errores de la
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superficie, y el error de posicionamiento del reactor.

Finalmente, se identificaron elementos de diseño que requieren soluciones de compromiso.

En vistas de mejorar la eficiencia energética del reactor, sería beneficioso reducir la presión par-

cial del vapor. Sin embargo, esto disminuiría la relación vapor-biomasa, y por ende, aumentaría

la producción de alquitranes. La misma contraposición existe entre el volumen del reactor y el

tiempo de residencia del gas. Con el objeto de disminuir la producción de alquitranes, la tem-

peratura del reactor debería ser aumentada. Esto también mejoraría el rendimiento de gas. Sin

embargo, las pérdidas térmicas serían mayores y se requeriría un material para el reactor de ma-

yor costo. Para encontrar estas soluciones de compromiso, debe realizarse un estudio empírico

que analice el efecto sobre la producción de alquitranes.

Adicionalmente, se pudo constatar dos supuestos de diseño. Por un lado, como una de las

medidas para disminuir la producción de alquitranes, se estableció que el tiempo de residencia

de los gases debía ser elevado. Este requisito fue logrado: el mínimo valor a lo largo de todo

el periodo simulado (calculado a partir de la tasa de flujo volumétrico del gas de salida y el

volumen del reactor) fue 1,43 s. Este valor es significativamente mayor al reportado por [25],

en donde informan ausencia de producción de alquitranes.

Por otro lado, en el diseño de la estructura que sostiene el reactor-receptor se supuso que la

carga diaria de orujo no excedería los 40 kgf (Sec. 4.2.1). Este supuesto se verificó, siendo que

la mayor carga diaria gasificada durante todo el periodo simulado fue 35,03 kg de orujo.

5.2.2. Límite superior al rendimiento del proceso

Se ejecutó la simulación del proceso con las dimensiones óptimas para un periodo completo

de cuatro meses: del 01-02-2019 al 31-05-2019. Este periodo coincide con la temporada de

producción de orujo. Los resultados totales para cada mes y para el periodo completo se listan
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en la Tabla 5.5. El límite superior encontrado para el rendimiento de gas de síntesis durante la

temporada de orujo fue 3180,2 Nm3, lo que representa 36,68 GJ de energía útil y 2063,6 kgseco

de orujo gasificado.

Adicionalmente, se encontraron los límites para la operación del dispositivo en régimen

estacionario. En la Fig. 5.8 se puede observar que este régimen se alcanzó, en particular, el

28-01-2018 entre las 11:30 h y las 13:30 h. Esta fecha corresponde al período del año de alta

irradiancia, y se encuentra cerca de la hora del mediodía solar (13:48 h). Durante el mismo, la

tasa de alimentación de orujo permaneció aproximadamente constante en 73 gseco/min. La tasa

de entrada de vapor, en 169 g/min. De manera similar, la tasa de producción de gas de síntesis

permaneció en 112 L/min. Para el valor de este último se empleó un factor de conversión de

22,414 L/mol.

5.2.3. Eliminación de equipos de recuperación de calor

Se cuantificó el efecto de eliminar los equipos de recuperación de calor. Para ello, se eje-

cutó la simulación para el periodo de optimización sin incluir el intercambiador de calor ni el

evaporador de vacío. Los resultados se muestran en la Tabla 5.5. El rendimiento total de gas de

síntesis se redujo de 325,1 Nm3 a 151,4 Nm3, mientras que la energía eléctrica consumida creció

de 90,4 MJ a 615,2 MJ. Cuando se consideró la recuperación de calor, el consumo de energía

eléctrica representó 2,4 % del total de energía útil producida. Sin recuperación, este valor fue

35,2 %. Estos valores marcan la importancia de incorporar un mecanismo de recuperación de

calor al proceso industrial.

Por otro lado, a lo largo de los periodos simulados con recuperación de calor, la temperatura

de la corriente de salida de gases del intercambiador (Tgas,inca,out) nunca fue menor a 600 K.

Dado que se asumió máxima recuperación de calor posible, en la práctica Tgas,inca,out será ma-
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yor. Por lo tanto, es improbable que ocurra condensación de alquitranes en el intercambiador,

lo que favorece su inclusión en el proceso.

Alternativamente, la necesidad de recuperación de calor podría ser resuelta reduciendo la

presión parcial de vapor dentro del medio de reacción (y por lo tanto, en la corriente de salida).

Esto disminuiría el calor latente que el vapor extrae del reactor cuando acompaña al gas de

síntesis.

5.2.4. Potencial para escalar el proceso

Se utilizó el límite superior al rendimiento del proceso para evaluar la factibilidad del es-

calado del mismo para reemplazo del consumo de gas natural de las bodegas de la Prov. de

Mendoza. En la Tabla 5.6 se presenta el consumo anual de gas natural y la producción anual

de orujo de tres bodegas de la Provincia. También se muestra, en base al límite superior del

rendimiento del proceso determinado en la Sec. 5.2.2, la potencial producción anual de gas de

síntesis. Los resultados de la simulación del proceso sugieren que las bodegas de mediano ta-

maño como las mostradas en la tabla podrían reemplazar completamente su consumo de gas

natural. Considerando el límite superior del proceso y el contenido de humedad del orujo (1,54

Nm3/kgseco, PCI = 11,5 MJ/Nm3 y 70%húmeda), gasificar entre el 62 % y el 81 % de su pro-

ducción anual de de orujo satisfaría sus necesidades anuales de gas natural.

Tabla 5.6
Consumo anual de gas natural y producción anual de orujo de bodegas de la Prov. de Mendoza
[17]. Los valores en términos de energía se calcularon a partir del PCI.

Consumo de gas natural Producción de orujo Potencial prod. de gas de síntesis
Bodega [Nm3] [TJ] [·103 kg] [TJ] [·106 Nm3] [TJ]
Chandon 340.057 13,230 3084,0 18,54 1,43 16,4
Salentein 61.352 2,387 707,6 4,25 0,33 3,77
La Celia 32.769 1,275 388,0 2,33 0,18 2,07
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Sin embargo, la escala del CSDP y el reactor-receptor debería aumentarse para acomodarse

a estos requerimientos energéticos. Como se indicó en la Sec. 5.2.2, durante la temporada de

producción de orujo, el dispositivo tecnológico diseñado podría gasificar aproximadamente dos

toneladas de orujo seco. Esto implica que para gasificar orujo suficiente para reemplazar el

consumo de gas natural, las bodegas Chandon, Salentein y La Celia necesitarían 361, 65 y 35

dispositivos, respectivamente. Si se aumentara el diámetro de los CSDP empleados, la cantidad

de dispositivos podría reducirse a un número más razonable. Un CSDP de 12 m de diámetro es

técnicamente factible [102]. Tendría una tasa de entrada de energía solar 16 veces más grande

que el considerado en esta tesis. Si el límite superior del rendimiento se mantuviera para este

escala, un CSDP de 12 m de diámetro tendría un límite de producción de energía útil para

la temporada de orujo de 0,57 TJ. Este valor se encuentra dentro del orden de magnitud del

consumo energético anual de las bodegas. Chandon, Salentein y La Celia necesitarían 23, 4 y

2 CSDP de 12m de diámetro, respectivamente. Para encontrar la escala adecuada, se requiere

repetir el proceso de optimización de las medidas del reactor-receptor para varios diámetros de

CSDP, y posteriormente encontrar una solución de compromiso entre el número de dispositivos

y su tamaño.

Alternativamente, podría sustituirse el CSDP por un concentrador de mayor escala (0,1-100

MWt): la torre solar [125, 172]. Esto no requeriría cambios fundamentales al diseño conceptual

del reactor. En esta configuración, un reactor de gran escala estaría fijo en el suelo, y la irradian-

cia solar concentrada sería dirigida hacia el mismo mediante un concentrador hiperbólico en lo

alto de la torre.

Adicionalmente, esta configuración se adaptaría a las necesidades de la industria de gestión

de residuos vinícolas, que concentran la producción de orujo de regiones enteras. Podrían apro-

vechar el proceso de gasificación solar de orujo no sólo para combustión directa del gas, sino
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también para abastecimiento de la industria química. En esta escala, una operación continua las

24 h del día y en régimen estacionario probablemente sería la solución más práctica. Esto puede

lograrse con la hibridación del proceso (combustión de parte del gas para suplir la irradiancia

solar) e incorporando un sistema de remoción de cenizas, como se propuso en la Alternativa de

proceso 1 (Sec. 2.2.1).



Capítulo VI

VERIFICACIONES DEL DISEÑO

En los Cap. IV y V se determinaron las dimensiones del CSDP y del reactor-receptor. Los

resultados obtenidos en el Cap. V indicaron que se requieren una serie de verificaciones del

diseño del dispositivo para poder concluir la ingeniería de detalle y proceder a la construcción

del prototipo. En el presente capítulo se abordan dichas verificaciones. En particular, el aspecto

más crítico – y sobre el que versa este capítulo – es la distribución de temperatura dentro del

reactor-receptor, que no debe superar el límite admitido por el material.

En primer lugar, haciendo uso de la simulación numérica desarrollada en el Cap. V, se de-

sarrolla la Investigación específica 6, que consiste en evaluar la factibilidad del control de la

temperatura a través de la manipulación de las corrientes de entrada. En segundo lugar, se am-

plía el modelo de trazado de rayos de Montecarlo presentado en el Cap. V para concretar la

Investigación específica 7 y determinar cómo se distribuye la irradiancia concentrada en las pa-

redes de receptor. Finalmente, se desarrolla un modelo de CFD que permite determinar cómo

se distribuye espacialmente la temperatura dentro del reactor-receptor y resolver las Investiga-

ciones específicas 8 y 9.

190
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6.1. Factibilidad del sistema de control de la temperatura

Con el objeto de realizar un primer control de factibilidad del sistema de control de la tem-

peratura del reactor, se empleó la simulación numérica del reactor y del proceso desarrollada en

el Cap. V. Los resultados de la simulación avalan la manipulación de la corriente de entrada de

orujo como lazo de control de temperatura. Se puede observar en la Fig. 5.8 que la temperatura

del reactor fue efectivamente mantenida en el valor objetivo variando la tasa de flujo de orujo.

Se alcanzó un valor máximo de 103,4 gseco/min, el cual no es excesivo en comparación al valor

observado para régimen estacionario (73 gseco/min). De la misma manera, la tasa de entrada

de vapor máxima fue 198,2 g/min, valor razonable respecto a la de régimen estacionario (169

g/min).

Sin embargo, la efectividad del sistema de control de la temperatura depende en gran me-

dida de la tasa de consumo de energía a lo largo del avance de reacción, la cual podría diferir

significativamente de la asumida en esta investigación. Se requiere un estudio empírico para

determinar completamente la factibilidad del sistema y proveer una comprensión acabada de la

practicidad del mismo. A pesar de ello, esta primera evaluación de factibilidad provee informa-

ción valiosa, ya que de no haber sido exitoso el sistema bajo los supuestos de la simulación, el

mismo habría sido descartado.

Por otro lado, hay que destacar que la compensación de los efectos transitorios en la irra-

diancia solar se logró a expensas de una gran variabilidad del tiempo de residencia de los gases

(el cual es aproximadamente inversamente proporcional a ṅout). A su vez, en menor medida, es-

to también se logró a expensas de variabilidad en la temperatura del reactor. El rendimiento real

de gas, su composición y la producción de alquitranes se verán afectados por estas variaciones.

El efecto de las condiciones variables de reacción en esos parámetros debe determinarse empí-

ricamente. Una posterior inclusión de este efecto en la simulación podría mejorar el proceso de
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optimización y el diseño del reactor.

6.2. Distribución del flujo de calor en el receptor

Como se estableció con los resultados de la optimización de las dimensiones del reactor-

receptor, la capacidad de evacuación de calor desde el receptor hacia el resto de reactor es un

factor limitante del diseño. Las dimensiones optimizadas emplean esta capacidad al límite, y

para encontrarlas se asumió que la temperatura de las superficies se distribuía uniformemente.

Este supuesto simplificador es falso, ya que la irradiancia solar concentrada no se distribuye

uniformemente sobre las paredes internas del la cavidad del receptor en los CSDP [106]. Exis-

ten puntos de alta densidad de flujo radiante, y como consecuencia de esto, podrían producirse

puntos de excesiva temperatura. Por lo tanto, se requiere un análisis más detallado de los proce-

sos de transferencia de calor dentro del reactor antes de avanzar en la construcción del prototipo.

Se debe determinar la densidad de flujo radiante absorbido (Φabs) y la distribución espacial de

la temperatura sobre las paredes internas del receptor.

6.2.1. Estado del arte

Una revisión extensa de la literatura fue publicada por Sedighi et al. [149] sobre la con-

fección de modelos numéricos de receptores de cavidad indirectamente irradiados de alta tem-

peratura. Los autores concluyeron que la dinámica de fluidos computacional y los códigos de

trazado de rayos han sido ampliamente utilizados para analizar este tipo de receptores.

En particular, se ha estudiado el efecto de varios factores en la distribución del flujo radiante

absorbido en receptores de cavidad. Wang y Laumert [165] consideraron el efecto de la absor-

bancia solar de las superficies. Encontraron ubicaciones en el receptor con densidades de flujo
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radiante de hasta 250 kW/m2 para una irradiancia solar de solo 0,8 kW/m2. Un prototipo de su

receptor se demostró bajo el mismo nivel de irradiancia solar [166]: mientras la temperatura del

fluido fue de 1083 K, el receptor alcanzó una temperatura máxima de 1234 K.

El efecto de la geometría (receptor y concentrador solar) sobre la distribución del flujo se ha

estudiado extensamente. Sedighi et al. [148] analizaron el efecto de la ubicación del receptor

respecto al punto focal, y el efecto de la forma del fondo del receptor. Demostraron que el

máximo de densidad de flujo a lo largo de la pared lateral del receptor puede ser hasta tres

veces el valor medio. También propusieron medidas de mejora de la transferencia de calor para

limitar la temperatura: extender la superficie externa del receptor y utilizar impactos de chorro.

Martínez-Manuel et al. [106] realizaron una optimización geométrica usando un receptor de

cavidad cilíndrica como referencia. Encontraron que el máximo de densidad de flujo radiante se

puede reducir de 30 kW/m2 a 18,4 kW/m2 desplazando la orientación relativa de las superficies

del receptor. Daabo et al. [29] utilizaron modelado por trazado de rayos para analizar el efector

de la forma del receptor y su posición sobre las pérdidas térmicas y la uniformidad del flujo.

Encontraron que una superficie cónica puede producir una distribución de flujo más uniforme.

Gomaa et al. [47] analizaron cómo la distribución del flujo depende de la distancia del receptor

al concentrador. La relación entre el máximo de flujo y el flujo medio cambió de 3,646 a 3,206

al variar la distancia de 35 mm a 100 mm. En otro estudio, Gomaa et al. [48] analizaron el

efecto de la geometría del la cavidad del receptor. Encontraron que las relaciones de diámetro y

de aspecto impactan significativamente la distribución de temperatura.

Una extensa revisión de la literatura sobre el efecto de los parámetros geométricos sobre las

pérdidas térmicas de los receptores de cavidad ha sido desarrollada por Kasaeian et al. [78]. En

particular, Zou et al. [185] modelaron un receptor de cavidad cilíndrica y determinaron el efecto

del largo de la cavidad y del diámetro de la apertura sobre las pérdidas térmicas.
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Hasta donde pudo constatar el autor de esta tesis, aún no se ha estudiado el efecto de dos pa-

rámetros relevantes sobre la distribución del flujo absorbido en receptores de cavidad cilíndrica.

Estos dos parámetros son el perfil de la dispersión por reflexión de las superficies del receptor

y el error de alineación del CSDP. Adicionalmente, no hay estudios que informen el efecto de

estos parámetros sobre la distribución de temperatura en reactores de flujo de vórtice indirec-

tamente irradiados. Las investigaciones específicas 7, 8 y 9 que se desarrollan en el presente

capítulo dan respuesta a estos vacíos en el conocimiento.

6.2.2. Modelo de trazado de rayos de Montecarlo

Con el objeto de determinar la distribución del flujo radiante absorbido en las superficies

internas del receptor de cavidad, en la presente sección se extiende el modelo de trazado de

Figura 6.1: Dimensiones optimizadas del reactor-receptor y nomenclatura de las superficies
[89].
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Figura 6.2: Superficies (líneas) y etapas (números en negrita) definidas en el Modelo de trazado
de rayos de Montecarlo para la determinación de la densidad de flujo en las paredes del receptor
[89].

rayos por Montecarlo desarrollado en la Sec. 4.1.2.3.

En la Fig. 6.1 se muestra un corte axial del reactor-receptor con las dimensiones que se

determinaron en el Cap. V. En esta figura se define el nombre de las superficies internas de la

cavidad del receptor relevantes para el modelo de Montecarlo: el Frente, los Lados, y el Fondo.

A las dos etapas definidas para el modelo en el Cap. IV, se adicionan las etapas 3 y 4. Estas

corresponden a las superficies internas del receptor. A su vez, se incorporan las superficies

correspondientes al aislante en la etapa 1, de manera de incluir la sombra del reactor en el

modelo. El conjunto de etapas y superficies definidas se muestra en la Fig. 6.2. Los parámetros

de la definición de todas las superficies se presentan en la Tabla 6.1.

La nueva etapa identificada con "3" incorpora las superficies de interés en esta investigación,

es decir, las paredes internas del receptor denominadas Frente, Lados y Fondo. Al habilitar la

opción de múltiples impactos por rayo, se permite que los rayos vuelvan a interactuar con las
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Tabla 6.1
Parámetros de las superficies y etapas empleados en el modelo de trazado de rayos de Monte-
carlo para la densidad de flujo en las paredes internas del receptor [89].

Etapa Superficie Geometría
Propiedades Ópticas Tipo de

Interacción
Opción de

múlt. impac-
tos por rayo

Reflectancia
Transmi-
tancia

Error de
pend. [mrad]

Error de especu-
laridad [mrad]

1 CSDP
Paraboloide de
revolución

0,91 [34] 0 3,5 [77] 0,2 [132] Refl. No

Fondo del Aislante Círculo 0 0 - - Refl.
Lados del Aislante Cilindro 0 0 - - Refl.

2 Apertura Círculo 0 1 - - Refracc. No
Plano Focal Plano 0 0 - - Refl.

3 Fondo del Receptor Círculo (1− αs) 0 - σespec,c Refl. Habilitada
Lados del Receptor Cilindro (1− αs) 0 - σespec,c Refl.
Frente del Receptor Anillo (1− αs) 0 - σespec,c Refl.

4 Apertura Círculo 0 0 - - Refl. No

superficies de esta etapa antes de pasar a la siguiente. De esta manera se considera el flujo

radiante que las superficies internas se reflejan entre sí.

La etapa 4 sirve para determinar las pérdidas de reflexión. La superficie "Apertura", en este

caso, tiene en cuenta los rayos que pasan a través de la apertura de vuelta hacia el ambiente

luego de las múltiples reflexiones en las paredes internas del receptor.

El perfil de dispersión por reflexión de las paredes internas del receptor se considera a tra-

vés del modelo para el error de especularidad que está incorporado en el software SolTrace.

Este modelo asigna una distribución de probabilidad a la dirección del rayo reflejado con media

en la dirección de reflexión especular. Se eligió una distribución normal bivariada con desvia-

ción estándar σespec,c, ya que las imperfecciones microscópicas de la superficie probablemente

estén distribuidas aleatoriamente. También se consideró un perfil de reflexión difusa, es decir,

que sigue la Ley del Coseno de Lambert. En ambos casos, la elección implica asumir que la

reflectividad no depende del ángulo de incidencia.

Finalmente, como elección conservadora, se asumió que el error de posicionamiento es nulo,

ya que un posicionamiento perfecto del receptor respecto al concentrador maximiza la entrada

de potencia. De la misma manera, la geometría del receptor se modeló con las dimensiones
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optimizadas asumiendo que no tienen desviación alguna respecto de su descripción analítica.

Esta también es una elección conservadora ya que estas dimensiones minimizan las pérdidas

térmicas.

Un ejemplo de las interacciones de los rayos con las superficies se muestra en la Fig. 6.3.

Para este ejemplo sólo se trazaron 100.000 rayos, por claridad. Nótese que en la figura de la

derecha, en la parte inferior, algunos rayos de los que refleja el concentrador impactan en el

Plano focal fuera de la Apertura. Además, obsérvese que la distribución de los impactos (y por

ende la densidad de flujo) visiblemente no es uniforme sobre las paredes internas del receptor.

Como se indicó en la Sec. 4.1.2.3, al tratarse de un muestreo aleatorio, el método de Monte-

carlo requiere verificar que el tamaño de la muestra utilizada no afecta los resultados obtenidos.

En ese sentido, se analizó la sensibilidad del modelo ante el número de rayos trazados. Para

hacer esto, se eligió el valor máximo que alcanza la densidad de flujo absorbido (Φabs) en el

Fondo, ya que este valor se ve afectado por la interacción de los rayos con todas las superficies

del modelo y las distribuciones de probabilidad asociadas. El tamaño de la celda utilizado para

Figura 6.3: Ejemplo de las interacciones tridimensionales del trazado de rayos. Cada punto
representa el impacto de un rayo en una superficie. Izquierda: todas las superficies y traza de
algunos rayos. Derecha: Acercamiento a las etapas 2, 3 y 4 [89].
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Figura 6.4: Valor máximo de Φabs computado para el Fondo. Se incluyen las incertidumbres
devueltas por el software [89].

calcular la densidad de flujo se fijó en 1 mm (ancho y largo) para todas las superficies. El cam-

bio en el valor máximo de Φabs en el fondo con el número de rayos muestreados se grafica en

la Fig. 6.4. Para los valores mostrados en la figura, no se consideraron los errores ópticos del

CSDP y se utilizaron los parámetros ε = 0º, αs = 0,42 y σespec,c = 0 mrad. Cuando el número de

rayos se incrementó de 30 millones a 100 millones, el valor máximo de Φabs en el Fondo sólo

cambió 0,4 %. Adicionalmente, 30 millones de rayos producen una incertidumbre en este valor

de 2,06 %. Por lo tanto, una muestra de 30 millones de rayos asegura un alto nivel de confianza

en el muestreo estadístico, y por ende se eligió esta cantidad como tamaño de muestra para el

modelo de trazado de rayos de Montecarlo de esta tesis.

A fin de validar la parte extendida del modelo, se realizó una comparación con los resultados

obtenidos por otros autores. Tao et al. [152] desarrollaron un código de trazado de rayos para

modelar un CSDP con receptor de cavidad cilíndrica (con dimensiones y propiedades de super-
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Figura 6.5: Resultados numéricos en los Lados reportados en [152] y resultados del modelo de
trazado de rayos de esta tesis [89] (ajustado a los parámetros de [152]).

ficie distintas a las de esta tesis). Reportaron la densidad de flujo sobre las paredes laterales del

receptor (las denominadas "Lados" en el modelo de esta tesis). Ya que Tao et al. no conside-

raron error de alineación, la distribución que informan es simétrica axialmente respecto al eje

del receptor. Los valores del resultado de estos autores se muestran en la Fig. 6.5. Como puede

observarse en esta figura, los resultados del modelo de trazado de rayos de esta tesis coinciden

de manera excelente con los de los autores mencionados.

6.2.3. Variables

En esta investigación se considera el efecto de tres variables tanto sobre la densidad de flujo

radiante absorbido (Φabs) como sobre el flujo radiante absorbido (Q̇abs) en las paredes internas

del receptor. Estas tres variables son la absorbancia solar de las paredes del receptor (αs), el tipo

de reflexión de estas paredes, y el error de alineación del CSDP (ε). Para el tipo de reflexión

se consideran tres posibilidades: reflexión perfectamente especular (σspec,c = 0), especular con

un cierto grado de dispersión (Gaussiana con desviación estándar de σespec,c), o Difusa (Ley del
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Coseno de Lambert).

La αs influye significativamente tanto en la eficiencia del receptor como en la distribución de

potencia absorbida por cada superficie [148]. El valor real de αs es incierto, como se puede ob-

servar en los datos publicados para reflectancia solar normal de aleaciones hierro-cromo-níquel

disponibles en la obra de Touloukian et al. [158]. A pesar de que estos datos están medidos a

temperatura ambiente, proveen un rango de posibilidad para αs a la temperatura del reactor. El

precalentamiento afecta significativamente los valores medidos: con precalentamiento a 1200

K tienen un rango de 0,627 a 0,938; sin precalentamiento, el rango es entre 0,368 a 0,611. Los

valores varían menos prominentemente con el grado del acero y la terminación de la superificie

(método de limpieza y pulido). También se puede modificar αs aplicando un recubrimiento a

las superficies. Por lo tanto, se selecciona un rango para analizar la variable de 0,25 a 0,95.

La dispersión por reflexión en las superficies del receptor puede tener una influencia signi-

ficativa en la distribución de Φabs y en su valor máximo. El tipo real de reflexión puede variar

ampliamente. Una plancha de acero inoxidable sin tratar puede mostrar una reflexión similar a

un espejo y acercarse a un reflector especular. Sin embargo, se puede aplicar un tratamiento a

la superficie (por ejemplo, abrasión) o un recubrimiento para proveer un tipo de reflexión de-

terminado. Además, después de varios usos las superficies del receptor se oxidan, con lo cual

pueden acercarse a un reflector Lambertiano (difuso). En consecuencia, se selecciona un rango

amplio para la variable: σespec,c= 0–500 mrad. El límite superior de este rango provee un perfil

de reflexión similar al difuso. El perfil difuso también se selecciona para la variable.

El ε modifica el foco del flujo solar reflejado por el CSDP, tanto en ubicación como en

forma. La potencia total que ingresa en el receptor se ve afectada sustancialmente, como se

demostró en el Cap. IV, y la distribución de Φabs en las superficies puede verse modificada. El

sistema de seguimiento de sol está diseñado para proveer un error de alineación menor a 0,25º.
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Por ende, un error sistemático entre 0 y 0,25º podría ocurrir. En ausencia de perturbaciones,

como por ejemplo las fluctuaciones del viento, la desalineación puede ser estable. Además, la

falta de calibración periódica podría producir errores estables mayores. Sin embargo, valores

de ε mayores a 1,00º reducen excesivamente λ, lo que indefectiblemente resulta en valores más

bajos de Φabs y Q̇abs. Por lo tanto, para esta investigación se elige un rango de 0,00º a 1,00º para

ε.

Se examina la sensibilidad de Φabs ante las variables obteniendo los "mapas de densidad

de flujo", es decir, gráficas de contorno que muestran la variación espacial de Φabs sobre las

superficies internas del receptor. Los mapas de flujo son generados por el software utilizado,

así como el valor máximo que toma Φabs en el mapa. También se obtiene el flujo radiante

total absorbido en cada superficie (Q̇abs). Se computa el modelo para todas las combinaciones

posibles de una serie de valores dentro del rango asignado a las variables. Estos valores se

presentan en la Tabla 6.2.

Tabla 6.2
Lista de valores de las variables evaluados con el modelo de trazado de Montecarlo [89]. Se
computaron todas las combinaciones posibles.

Variable Valores
αs 0,25; 0,34; 0,42; 0,51; 0,60; 0,69; 0,77; 0,86; 0,95.
ε [º] 0; 0,1; 0,2; 0,3; 0,4; 0,5; 0,6; 0,7; 0,8; 0,9; 1.
σespec,c [mrad] 0; 2; 5; 10; 20; 30; 40; 50; 75; 100; 150; 200; 300; 500; Difusa.

6.2.4. Resultados

6.2.4.1. Máxima densidad de flujo radiante absorbido

Se obtuvieron los mapas de densidad de flujo para cada superficie del receptor y para cada

combinación de valores indicados en la Tabla 6.2. Los ejemplos más relevantes se muestran en la

Fig. 6.6. En estas gráficas, la superficie "Lados" se muestra como se observaría desde el interior
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Figura 6.6: Mapas de densidad de flujo radiante absorbido (Φabs) obtenidos con el modelo de
trazado de rayos de Montecarlo para cada superficie [89]. Se muestran cinco combinaciones de
valores de las variables. El máximo de Φabs y el total de Q̇abs en cada superficie se muestra en
el recuadro sobre cada gráfico. La escala de colores va de 0 al máximo de Φabs. ε en grados y
σespec,c, en mrad.
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del receptor. Las otras superficies aparecen como se verían desde el eje z positivo. En el caso

de los lados, el eje horizontal de la gráfica es una coordenada de distancia sobre el perímetro.

Para mayor claridad, los gráficos en la Fig. 6.6(a) muestran con una línea discontinua blanca

la intersección de las superficies con el semiplano yz (porción de y negativo). La dirección de

los rayos solares incidentes en el CSDP es sobre el plano yz e inclinados un ángulo de ε desde

el eje z positivo hacia el eje y positivo. Los contornos (isolíneas) que están coloreados ilustran

la densidad de flujo radiante absorbido en cada punto de la superficie. Nótese que la escala de

colores es diferente para cada gráfica. En cada caso, va desde 0 kW/m2 hasta el valor máximo

Φabs del gráfico.

El cambio en el valor máximo de Φabs de cada superficie con las variables se grafica en la

Fig. 6.7. Para cada superficie se muestra un par de gráficos que muestra el efecto de dos variables

mientras la tercera se mantiene constante en el valor listado en el recuadro sobre el gráfico. Se

puede observar que ocurren valores significativamente altos para el máximo de Φabs en los

Lados y en el Fondo. Por el contrario, se observa que el Frente no presenta valores elevados de

densidad de flujo absorbido. Hay que destacar que los resultados para esta superficie muestran

más variabilidad debido a su bajo valor de flujo radiante. Como el método de Montecarlo se

basa en muestreo aleatorio, valores bajos presentan relativamente mayor error de muestreo.

El máximo de Φabs en el Fondo aumenta cuando ε se acerca a cero y cuando αs es menor.

Además, la reflexión especular produce la mayor concentración, y la misma decrece con σespec,c.

El máximo de Φabs en los Lados se incrementa con αs. A diferencia del máximo en el Fondo, el

máximo Φabs en los Lados es insensible al tipo de reflexión. El máximo en los Lados también

se incrementa con ε. Sin embargo, este incremento es mayor en ε = 0,5º.

Gracias a variar el valor de las variables, se identificaron dos casos desfavorables. Por un

lado, baja absorbancia acompañada por reflexión especular y alineación del CSDP perfecta
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Figura 6.7: Máximo Φabs para cada superficie interna del receptor en función de las variables
[89].
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(αs = 0,25; σspec,c = 0 mrad; ε = 0º) produce el valor más elevado de Φabs en el Fondo ("Caso

del Fondo"). Los mapas de densidad de flujo correspondientes se muestran el la Fig. 6.6(a).

Por otro lado, alta absorbancia con un determinado nivel de error de alineación (αs = 0,95;

ε = 0,5º) produce el valor más alto de Φabs en los Lados ("Caso de los Lados"). Los mapas de

densidad de flujo para este caso se muestran en la Fig.6.6(d). Estos dos casos se utilizan en la

Sec. 6.3 como entrada en el modelo de CFD para obtener la distribución de temperatura que

producen en el reactor.

Resulta relevante intentar explicar las causas de la concentración del flujo. En primer lugar,

la absorbancia de las superficies juega un rol mayor en distribuir el flujo radiante entre los Lados

y el Fondo. Una αs más alta produce un mayor flujo de calor en los Lados y menor en las otras

superficies, como se ejemplifica al comparar Q̇abs en las Fig. 6.6(d) y 6.6(e) con Q̇abs en las Fig.

6.6(a), 6.6(b) y 6.6(c). Se aborda un análisis detallado del efecto sobre Q̇abs en la Sec. 6.2.4.2.

Este hecho sugiere que el flujo radiante que impacta en el Fondo se debe casi completamente

a una reflexión previa en los Lados, lo que explicaría la tendencia que sigue el máximo Φabs

de cada superficie con αs. Adicionalmente, se observa que αs no afecta significativamente los

valores relativos de Φabs dentro de cada superficie. En otras palabras, las posiciones relativas de

las isolíneas dentro de un mismo mapa de flujo se mantienen invariantes al cambiar αs.

En segundo lugar, una alineación perfecta del CSDP produce una distribución de flujo ab-

sorbido axisimétrica. Esta distribución concentra el flujo radiante en el centro del Fondo y crea

una imagen del sol si la reflexión es especular, como se observa en la Fig. 6.6(a). Esta imagen

se distorsiona cuando se rompe la simetría por un error de alineación, como se ve en la Fig.

6.6(c), y por lo tanto el valor máximo en el Fondo decrece con ε (Fig. 6.7).

Sin embargo, el valor máximo en los Lados sigue una tendencia opuesta. Esto se puede

explicar por el hecho de que el flujo radiante reflejado por el CSDP está aproximadamente con-
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tenido dentro de un cono que comparte su eje con el CSDP y cuyo vértice está en el punto focal

del CSDP (como lo esquematizan los rayos solares trazados en la Fig. 6.2). Con ε = 0º, una

superficie plana colocada perpendicular al eje del cono recibiría, dentro de la intersección con el

cono, aproximadamente la misma distribución de Φabs que la fuente (uniforme). Contrariamen-

te, la superficie de los Lados es paralela al eje del cono. La distribución sobre esta superficie se

puede predecir cualitativamente con las trazas de los rayos reflejados en la Fig. 6.2. A pesar de

ser esquemáticas, las trazas de los rayos incidentes están uniformemente espaciadas y las trazas

de los rayos reflejados pasan por el foco real de línea parabólica. Sus puntos de impacto en los

Lados sugieren una ausencia de flujo contigua al Frente, seguida de una alta concentración de

flujo que decrece hacia el Fondo. Esta predicción coincide con lo que muestran los mapas de

flujo de los Lados en la Fig. 6.6(a) y (b), los cuales muestran un anillo con muy bajo valor de

Φabs en la parte inferior del mapa, y un anillo de alta concentración justo arriba.

Adicionalmente, un error de alineación significa una inclinación efectiva de una cierta por-

ción de los Lados hacia el eje del cono, lo que implica que la normal de esta porción de superficie

se inclina hacia la dirección del flujo. Por ende, la densidad del flujo recibida por esta porción

se ve incrementada. En el lado opuesto de esta superficie, la normal se aleja de la dirección del

flujo, y Φabs se ve disminuido. Esta predicción es acorde a lo que muestra el mapa de flujo de

los Lados en la Fig. 6.6(c). En este mapa, el anillo de alta concentración se ha convertido en

una zona de alta concentración en el costado izquierdo (plano y negativo) y una zona de flujo

disminuido a la misma altura en el costado derecho (plano y positivo).

A medida que ε se incrementa de 0º a 1º, también ocurre que los rayos reflejados se alejan del

punto focal (como lo ejemplifica la Fig. 4.3). El flujo radiante se ve progresivamente bloqueado

por el aislante debajo de la superficie del Frente. Este efecto se puede observar en el cambio

del mapa de flujo de los Lados entre las Fig. 6.6(d) y 6.6(e). La zona de alta concentración
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desciende hacia el anillo de flujo nulo en la parte inferior del mapa y se ve recortada. Cuando

esto ocurre, el valor máximo de Φabs en los Lados deja de incrementarse (ε = 0,5º, Fig. 6.7).

En tercer lugar, el tipo de reflexión actúa ya sea dispersando o manteniendo la dirección del

flujo que es reflejado en los Lados. Por ende no tiene influencia en el valor máximo del Φabs en

los Lados, pero afecta significativamente el mapa de densidad de flujo del Fondo. Nótese cómo

la imagen del sol en el mapa del Fondo se difumina con σespec,c = 100 mrad al compararla

con las Fig. 6.6(a) y 6.6(b). Mientras más se dispersa el flujo reflejado por los Lados, menos

se concentra el flujo radiante absorbido en el Fondo. Como ejemplo adicional, obsérvense los

mapas correspondientes a reflexión difusa: Fig. 6.6(d) y 6.6(e).

Finalmente, concluir que el flujo absorbido en el Fondo se origina principalmente de una

reflexión previa en los Lados, implica una limitación para los resultados obtenidos en esta in-

vestigación. El material del receptor absorbe selectivamente ciertas longitudes de onda del flujo

solar. Por ende, luego de la reflexión en los Lados, la distribución espectral del flujo radiante

cambia. Dichas longitudes de onda se absorben más que otras, y por ende el espectro del flujo

radiante reflejado por los Lados es menor en estas longitudes que el espectro original del flujo

solar. El Fondo absorbe selectivamente las mismas longitudes de onda que los Lados. Por lo

tanto, la absorbancia efectiva en el Fondo puede ser en realidad menor que en los Lados. El su-

puesto de superficies grises de esta investigación impide tener en cuesta este efecto, pero podría

analizarse asignándole una menor αs al Fondo.

6.2.4.2. Flujo radiante absorbido en cada superficie

La potencia total absorbida por cada superficie (Q̇abs) también se obtuvo como resultado.

El efecto que tienen las variables estudiadas sobre la distribución de potencia se grafica en la

Fig. 6.8. La Fig. 6.8(a) muestra el efecto del error de alineación, mientras que la Fig. 6.8(b)
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Figura 6.8: Flujo radiante absorbido Q̇abs en cada superficie interna del receptor graficado en
función de las variables de la Investigación específica 7 [89].
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muestra el efecto del tipo de reflexión. La Fig. 6.8(c) muestra el efecto de la absorbancia solar.

Adicionalmente, la Fig. 6.8(a) de la izquierda muestra las pérdidas de potencia antes de entrar

al receptor, es decir, el flujo radiante bloqueado por la sombra del reactor antes de impactar en

el CSDP, el flujo solar absorbido por el concentrador, y el flujo radiante reflejado fuera de la

apertura (pérdidas de intercepción).

El gráfico correspondiente a cada variable tiene valores fijos para las otras variables. Estos

valores fijos se eligieron de manera que las tendencias se vieran más claramente. Las tendencias

que se pueden observar en la figura se mantienen para otros valores de las variables fijas.

El efecto más significativo del error de alineación es reducir λ, como se estableció en el

Cap. IV. Esto se ilustra con la potencia interceptada (línea roja) en la Fig. 6.8(a) de la izquierda.

El factor de intercepción decrece rápidamente de λ = 0,95 con ε = 0º a λ = 0,57 con ε = 1º. Por

otro lado, la distribución relativa de potencia entre las superficies permanece mayormente sin

cambios con ε, como puede verse en la Fig. 6.8(a) de la derecha. Este gráfico muestra el flujo

radiante absorbido en cada superficie como porcentaje de la potencia interceptada. Se observa

una leve transferencia de potencia de los Lados a las otras superficies, así como a la apertura.

La apertura representa las pérdidas de reflexión, que se ven amplificadas de 2,8 % a 3,5 %.

El tipo de reflexión afecta la distribución de potencia. Como puede verse en la Fig. 6.8(b),

un perfil de dispersión Gaussiano reduce las pérdidas de reflexión cuando se lo compara con

la reflexión especular (225 W con σespec,c = 300 mrad vs. 658 W con σespec,c = 0 mrad). El

perfil de dispersión Lambertiano (difuso) tiene el mismo efecto. Adicionalmente, la transición

de reflexión especular ya sea a alta dispersión Gaussiana o a dispersión Lambertiana produce

un incremento en la potencia absorbida en los Lados y una reducción en la potencia absorbida

en el Fondo.

Esto puede explicarse considerando una porción diferencial de los Lados. En esta área dife-



CAPÍTULO VI. VERIFICACIONES DEL DISEÑO 210

rencial, una alta dispersión cambia la dirección del flujo reflejado, progresivamente, de un án-

gulo sólido angosto al hemisferio completo. Además, la reflexión especular en los lados apunta

predominantemente hacia el Fondo (nótese que los rayos esquemáticos de la Fig. 6.2 se dirigen

hacia el Fondo después de una o muy pocas reflexiones en los Lados). En contraste, la refle-

xión hacia el hemisferio completo redirige el flujo hacia todas las superficies. Si la dispersión

es Lambertiana, esta redistribución es proporcional a la fracción del hemisferio ocupada por la

proyección de las superficies. Desde el punto de vista de la porción diferencial de área de los

Lados, el Fondo, el Frente y la apertura ocupan una fracción menor del hemisferio que los La-

dos mismos. Esto se puede confirmar calculando los factores de vista de las superficies, como

se hizo en las Ec. 5.13 a 5.15 para el factor de vista de los Lados a la apertura. Dado que la

mayor parte del flujo radiante que ingresa al receptor impacta en los Lados, la distribución total

de potencia se aproxima a los factores de vista de los Lados cuando el tipo de reflexión tiende a

difuso.

Finalmente, el efecto de la absorbancia solar es transferir a los Lados la potencia absorbida

en las otras superficies. Esto incluye la apertura, y por ende las pérdidas de reflexión. Esta

tendencia se aprecia en la Fig. 6.8(c).

El efecto de αs se puede explicar considerando que la superficie que primero es impactada

por el flujo radiante que ingresa al receptor es predominantemente los Lados (Fig. 6.2). Sólo una

pequeña porción impacta primero en el Fondo, y ninguna porción impacta primero en el Frente.

Una absorbancia más alta implica que una proporción mayor del flujo radiante es absorbido

donde impacta primero.
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6.2.4.3. Comparación de resultados

Los resultados del modelo completo de Montecarlo se compararon con los resultados obte-

nidos en la Simulación numérica del reactor y del proceso del Cap. V. El modelo de Montecarlo

completo permitió calcular las pérdidas de reflexión (Fig. 6.8). Este resultado se puede contras-

tar con el del modelo empleado en la Sec. 5.1.2.3 (Ec. 5.10 y Ec. 5.11).

El modelo empleado en la Sec. 5.1.2.3 se describe en [34]. Es una aproximación basada en la

absorbancia efectiva de una recámara con una ventana. Asume que la radiación solar incidente

es colimada (rayos paralelos entre sí) y que las paredes de la recámara son difusas [118, 28].

Este modelo estima la absorbancia efectiva del receptor como una función de su área y de αs.

Las pérdidas de reflexión predichas por este modelo están graficadas en Fig. 6.9 con una línea

azul discontinua. En la figura también se grafican las pérdidas de reflexión predichas con el

modelo de Montecarlo completo.

Figura 6.9: Pérdidas de reflexión calculadas con el modelo de Montecarlo (líneas continuas) y
con el modelo de la Sec. 5.1.2.3 (línea discontinua) [89].
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Puede verse que el modelo de la Sec. 5.1.2.3 predice pérdidas de reflexión más elevadas que

el modelo de Montecarlo con superficies difusas (línea continua roja). Sin embargo, se observa

que la forma de las curvas coincide, lo que significa que ambos modelos expresan el mismo

efecto para αs sobre estas pérdidas.

El autor de esta tesis considera que el modelo de Montecarlo produce una predicción más

precisa, ya que tiene en cuenta la dirección real de la radiación solar incidente, la cual difiere

completamente del supuesto de radiación colimada.

6.3. Distribución de la temperatura dentro del reactor

Con el objeto de modelar más detalladamente los procesos de transferencia de calor en el

reactor-receptor y obtener un límite superior para la distribución espacial de la temperatura, se

diseñó un modelo simplificado y conservador de (CFD). Para ello se empleó el software CFX de

ANSYS v18.2. Los dos casos de distribuciones de Φabs de alta concentración que se obtuvieron

en la Sec. 6.2.4.1 se incorporaron al modelo de CFD como condiciones de borde.

El modelo de CFD de esta sección no pretende representar en detalle los procesos de reac-

ción del reactor. En cambio, tiene como objetivo representar de manera conservadora las condi-

ciones relevantes para la transferencia de calor desde el receptor bajo las Condiciones normales

de operación más desfavorables (Sec. 6.3.2). De esta manera, si las temperaturas permanecen

debajo del límite del material en el modelo de CFD, se puede afirmar con seguridad que perma-

necerán debajo del límite bajo cualquier condición real de operación normal.

Con los resultados del modelo de CFD, se da respuesta a las Investigaciones específicas 8 y

9 de la presente tesis.



CAPÍTULO VI. VERIFICACIONES DEL DISEÑO 213

6.3.1. Estado del arte

Hasta donde pudo constatar el autor, si bien el modelado de reactores solares por CFD es

de uso generalizado en la literatura, sólo existe un antecedente de este tipo de análisis en par-

ticular para un reactor solar de vórtice indirectamente irradiado. Este antecedente es el trabajo

publicado por Müller y Steinfeld [122]. Los autores desarrollaron un modelo para gasificación

presurizada de suspensión de carbón y encontraron que, con una temperatura de salida de gases

del reactor de 1486 K, la temperatura máxima en la cavidad del receptor estaba por encima de

los 1600 K. Este resultado enfatiza aún más la necesidad del análisis detallado de la distribución

espacial de temperatura que se desarrolla en esta capítulo.

6.3.2. Condiciones de operación normales más desfavorables

El modelo del reactor y del proceso desarrollado en el Cap. V predice que el medio de

reacción puede mantenerse en 1200 K a pesar de las variaciones de la irradiancia solar ajustando

las tasas de entrada de orujo y vapor. Esta predicción es válida con razonable certeza para la

temperatura de los gases de salida. Sin embargo, debido a la concentración desigual del flujo

radiante en las superficies del receptor encontrada en la Sec. 6.2.4.1, la máxima temperatura

dentro del reactor será mayor a 1200 K y puede ser mayor al límite admitido por el material.

Para asegurar que no se superará este límite para todas las posibles condiciones normales de

operación del reactor, se debe definir el caso más desfavorable entre ellas. Si las temperaturas

permanecen debajo del límite para el caso más desfavorable, también lo harán para cualquier

otra condición normal de operación. Las condiciones de operación más desfavorables son:

el valor más elevado de irradiancia normal directa, 1144 W/m2;

las pérdidas térmicas más bajas, es decir, sin convección forzada (ausencia de viento) y
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mínima convección natural (apertura del receptor apuntando al suelo);

la temperatura de entrada del vapor más elevada (mínimo calor provisto por el reactor

para elevar su temperatura).

La máxima IDN se tomó de la base de datos generada en la Sec. 5.1.2.1. Como elección

conservadora y por simplicidad, se decide no considerar ninguna pérdida por convección. De

manera similar, ya que la temperatura de entrada del vapor es resultado de la recuperación de

calor de la corriente de salida, se decide considerarla como 1200 K.

6.3.3. Modelo de Dinámica de Fluidos Computacional

6.3.3.1. Dominio y supuestos físicos

La geometría del modelo del reactor se muestra en la Fig. 6.10. El vapor ingresa al medio

de reacción por la superficie denominada "Entrada". La mezcla de gas de síntesis y vapor sale

a través de la superficie denominada "Salida". La dirección del vector de gravedad está en el

plano yz y forma un ángulo de 10º con el eje del receptor hacia la dirección de y negativa, lo que

corresponde al ángulo de elevación al mediodía solar. Se definen seis subdominios: el medio de

reacción (F), el material del reactor-receptor (R), el aislante (I), el lecho de biomasa y ceniza

(B), el aire dentro del receptor (A) y la apertura (E). Los tres últimos subdominios se explican

más adelante en la presente sección.

Bajo condiciones normales de operación, la tasa de entrada de energía solar y las tasas de

entrada de orujo y vapor varían minuto a minuto. Sin embargo, sólo se considera la solución de

estado estacionario para el modelo, ya que la temperatura máxima dentro del reactor siempre

será mayor en la solución de estado estacionario, que en cualquier estado transitorio. Esto se

puede garantizar asignándole al modelo una entrada de potencia térmica igual a la máxima po-
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Figura 6.10: Esquema de la geometría del reactor-receptor empleada en el modelo de CFD
[89]. Los diferentes subdominios se identifican con letras: medio de reacción (F), material del
reactor-receptor (R), aislante (I), lecho de biomasa y ceniza (B), aire dentro del receptor de
cavidad (A), apertura (E).

sible. Además, la compensación de los transitorios solares considerada en el diseño del reactor,

implica que el consumo de energía global de las reacciones y las pérdidas térmicas, compensan

la entrada de energía solar a una temperatura media de 1200 K. Por ende, se asignan a las tasas

de entrada de orujo y biomasa valores constantes que equiparan la máxima entrada de potencia

térmica.

Hay que destacar que este máximo de entrada de potencia ocurre al mediodía solar por a

lo sumo tres horas, y por ende, la solución de estado estacionario podría nunca ser alcanzada

realmente. A pesar de este hecho, la solución de estado estacionario sí determina un límite

superior para cualquier estado transitorio que se pueda desarrollar dentro de estas tres horas.

Adicionalmente, algunos casos de operación no estacionaria con menor potencia de entrada

promedio, pueden conllevar temperaturas promedio del reactor más bajas (800 K – 1200 K),

lo que perjudica la conversión de la biomasa. En esos casos se producirían más alquitranes, el
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consumo de calor sería más bajo, y la temperatura promedio subiría. Sin embargo, esta suba

provocaría que se restablecieran la conversión de biomasa y el consumo de calor. Por lo tanto,

el límite superior en la temperatura también se aplica a estos casos de operación no estacionaria.

La acumulación de masa dentro del medio de reacción no se considera en este modelo. En

el reactor real, tanto la biomasa como la ceniza se acumulan a lo largo del día, y las cenizas que

restan se extraen al final del día. En contraste, el modelo tiene como objeto proveer un límite

superior en las Condiciones de operación más desfavorables, las cuales ocurren al mediodía

cuando alrededor de la mitad del total de cenizas se ha acumulado. Por ende, una cantidad

representativa de biomasa y ceniza se incluye en el modelo asumiendo que se depositan en el

lado del frente del reactor y coalescen en un lecho: el subdominio (B). Para cerrar el balance de

masa, se considera que la masa de las cenizas producida por la reacción sale del reactor con la

corriente de gases de salida.

Para verificar el supuesto simplificador del lecho de biomasa y ceniza, se llevó a cabo una

simulación del flujo. El flujo en el medio de reacción (F) fue simulado incluyendo una inyección

de partículas inertes localizada en la entrada de biomasa (Fig. 6.1). Estas partículas eran esferas

de 1 mm de diámetro con propiedades de material del orujo. Se simularon sus trayectorias por

10 s. Se verificó que en todos los casos caían rápidamente al lado del frente y permanecían

adyacentes a la pared del frente. Dado que las partículas de orujo reales tienen tamaños signifi-

cativamente mayores, y que se requieren 28 min para que el orujo se consuma completamente

[63, 4], se concluyó que el supuesto del lecho de biomasa y ceniza es razonable.

Sin embargo, simular partículas reactivas en el modelo de CFD para toda la duración de

la reacción (28 min) sería computacionalmente prohibitivo. Por lo tanto, no se consideró el

modelado de las partículas de biomasa y hollín en el flujo. Como simplificación, el lecho de

biomasa y ceniza (B) se representó como un subdominio sólido. Se le asignó a este subdominio
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una conductividad térmica conservadoramente baja (del rango reportado en [107]) y absorban-

cia total, como se observa en la Tabla 6.3. Esta simplificación desprecia el flujo de gases entre

las partículas que componen el lecho. Sin embargo, como dicho flujo solo puede aumentar la

transferencia de calor desde el receptor, esta simplificación es conservadora.

Hay que destacar que es probable que las partículas de ceniza exhiban adhesión a las pa-

redes del reactor, lo cual no se consideró en la simulación de flujo con partículas inertes. Por

ende, existen otras posibilidades para el depósito de las capas de ceniza diferentes a un lecho

sobre la pared del frente. Por ejemplo, las partículas de ceniza podrían adherirse a las Paredes

internas del reactor (Fig. 6.1), lo que aumentaría la absorbancia de esta superficie. Este cambio

aumentaría la transferencia de calor por radiación desde el receptor. Además, las cenizas po-

drían adherirse a las Paredes externas del receptor, lo que disminuiría la conductancia térmica

del receptor. Este cambio empeoraría la transferencia de calor. Sin embargo, ya que se espera

que se establezca un flujo de vórtice en el medio de reacción, es probable que el reactor exhiba

algún grado de separación ciclónica. Es improbable por lo tanto que las partículas de ceniza se

adhieran a las Paredes externas del receptor. La distribución definitiva de la ceniza y la biomasa

dentro del medio de reacción debe ser determinada empíricamente y está más allá del alcance

de la presente Investigación específica. El supuesto de un lecho junto al frente del reactor se

considera aceptable dentro de los objetivos de este modelo.

Ya que no se incluye el modelado de partículas, la inyección de partículas se sustituyó por

una creación de gas de pirólisis en la interfaz entre el subdominio sólido (B) y el subdominio

fluido (F). Esta sustitución se justifica por tres razones. En primer lugar, desvolatilización de

la biomasa requiere aproximadamente 1 min para ocurrir [63], y las partículas caen hasta el

lado del frente del reactor mucho más rápido. En segundo lugar, las reacciones de gasificación

ocurren en la interfase sólido-fluido. Después de la desvolatilización, el char sólido que resulta
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se gasifica cuando entra en contacto con el vapor. Tercero y más importante, la localización del

consumo de calor (reacciones de gasificación y calentamiento de la biomasa) está representada

adecuadamente si se ubica en esta interfaz.

Excluir el modelado de las partículas de biomasa y hollín implica dos cosas. Por un lado, la

interacción de las partículas con el fluido es despreciada. El flujo real puede verse ralentizado

por las partículas. Sin embargo, se asume que este efecto no es significativo ya que las partículas

se aglomeran rápidamente en el lecho de biomasa y ceniza y se separan del fluido. Por otro lado,

las partículas de hollín tienen un efecto significativo en la transferencia de calor por radiación

(aumento de αa). Como se explica en la Sec. 6.3.3.5, despreciar su efecto es una simplificación

conservadora.

Finalmente, los subdominios (A) y (E) se incluyeron para cuantificar las pérdidas de emi-

sión. El subdominio (E) se ubicó en la apertura. Este subdominio es sólido, de 1 mm de espesor

y no tiene existencia física real. Interactúa con el subdominio (A) en la superficie denominada

"Superficie interna de la apertura", la cual está definida en la Fig. 6.10. La Superficie interna de

la apertura absorbe el flujo radiante emitido por las superficies del subdominio (A), que coinci-

den con las paredes internas del receptor de la Fig. 6.1. Este flujo absorbido se conduce a través

de (E) y luego por convección es transmitido al ambiente en su superficie externa. Para evitar

alterar el flujo emitido por el subdominio (A), se le asignó al subdominio (E) absorbancia total

y coeficientes de conducción y convección arbitrariamente altos. De esta manera, la tempera-

tura de la Superficie interna de la apertura es mantenida virtualmente idéntica a la temperatura

ambiente. Además, la emisión hacia adentro del receptor es despreciada, ya que es producto de

la superficie reflectante del concentrador, que está a temperatura ambiente.

La inclusión del subdominio fluido denominado (A) fue necesaria, ya que el software lo

requiere para establecer un intercambio de calor por radiación entre superficies de dos subdo-
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minios diferentes. Esto es, entre las superficies internas de receptor – subdominio (R) – y la Su-

perficie interna de la apertura – subdominio (E). Al subdominio (A) se le asignaron propiedades

constantes de aire. Para limitar la interacción de (A) con los demás subdominios exclusivamente

a la radiación, su empuje se desactivó y se le asignó una conductividad térmica despreciable.

6.3.3.2. Ecuaciones de flujo y condiciones de borde

En las ecuaciones que se listan en esta sección, se omiten los términos dependientes del

tiempo y los que han sido despreciados. La definición de la simbología se encuentra disponible

en la Nomenclatura. Los subíndices i y j siguen el Convenio de suma sobre x, y y z.

El medio de reacción se modeló como un flujo turbulento multicomponente [6]. El subdo-

minio (F) está regido por una ecuación de conservación de masa (Ec. 6.1), una ecuación de

conservación de media de Reynolds de momento (Ec. 6.2 y 6.3), una ecuación de conserva-

ción de media de Reynolds de energía (Ec. 6.5), y un conjunto de ecuaciones de turbulencia

(Sec.6.3.3.4, Ec. 6.12 a 6.18). Se calcula un único campo de velocidad para el fluido. Lo mismo

ocurre para la presión, la temperatura y la turbulencia.

∂

∂xi

(
ρU i

)
= Sc (6.1)

∂

∂xj

(
ρU iU j

)
= −

∂p′

∂xi
+

∂

∂xj

[
(µ+ µt)

(
∂U i

∂xj
+
∂U j

∂xi

)]
+ Sm,i (6.2)

p′ = p+
2

3
ρκ (6.3)

En la Ec. 6.2, el empuje se suma en el término fuente Sm,i como:

Sm,i,empuje = (ρ− ρref ) gi (6.4)
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∂

∂xj

[
ρU j

(
h+

1

2
U iU i + κ

)]
=

∂

∂xj

[
k
∂T

∂xj
+
∑

I

ρDIhI
∂Ỹ I

∂xj
+

µt

Sct

∂h

∂x

]
+ Se (6.5)

Además, cada compuesto gaseoso en este subdominio obedece una ecuación escalar de

transporte para su fracción en masa (Ec. 6.6), y las propiedades del fluido se obtienen como el

promedio ponderado en la fracción de masa de las propiedades de los compuestos. La fracción

en masa del componente I está dada por Ỹ I = ρ̃I/ρ, donde ρ̃I es la media de Reynolds de la

masa del componente I por unidad de volumen.

∂

∂xj

(
ρŨ jỸ I

)
=

∂

∂xj

[(
ρDI +

µt

Sct

)
∂Ỹ I

∂xj

]
+ SI (6.6)

La "reacción" global de gasificación se considera a través del término fuente en la ecuación

de transporte escalar (SI), como lo indican las Ec. 6.7 y 6.8, y de acuerdo a la estequiometría

detallada en la Ec. 5.44. El consumo de calor de la reacción se refleja en el término de entalpía

de la ecuación de energía, y el modelo químico de velocidad finita se usa para la velocidad de

reacción.

SI =MI (νI,prod − νI,reac)Rgasif (6.7)

Rgasif = Ae
−Ea
RT

∏

I

[I] (6.8)

La ecuación de transporte radiativo (Ec. 6.9) también se resuelve en el subdominio (F):

dI (r, š)
ds

= αa [Ib (T )− I (r, š)] (6.9)

donde r es el vector de posición de un lugar del medio de reacción, s es una longitud de una

trayectoria a través del medio y š es la dirección de esa trayectoria. Esta ecuación contribuye

al término fuente de la ecuación de energía (Se) a través del flujo de calor neto a través de una
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superficie localizada en r y vector normal unitario ň:

Q̇ (r, ň) =

∫

4π

š · ň I (r, š) dΩ (6.10)

Los subdominios sólidos (R), (I), (B) y (E) y el subdominio fluido (A) están regidos por la

ecuación estacionaria de conducción del calor:

∂

∂xi

(
k
∂T

∂xi

)
= Se (6.11)

El subdominio (A) también está regido por la ecuación de transporte radiativo (Ec. 6.9–

6.10).

A la superficie "Entrada" se le asignó un flujo de vapor puro a 1200 K (normal a la su-

perficie). La tasa de flujo másico se calculó para cada caso simulado de manera que el flujo

neto de entrada de calor se balanceara con el consumo energético de la reacción. Su rango fue

entre 2,59 a 3,67 g/s. El cálculo de este valor se realizó con la simulación del reactor y del

proceso desarrollada en el Cap. V. La superficie "Salida" se configuró como una salida a 0 Pa

de presión relativa. Las demás fronteras del subdominio (F) se configuraron como paredes sin

deslizamiento.

Además, la producción de gas de pirólisis se configuró como una fuente de masa en el

subdominio (F), en la interfaz con el subdominio (B). La tasa de flujo másico se determinó de

la misma manera que la tasa de flujo másico de vapor. En los casos simulados, la tasa de flujo

de gas de pirólisis varió entre 1,12 y 1,60 g/s. La temperatura del gas de pirólisis se estableció

en 298 K, de manera de tener en cuenta el calor requerido para elevar la temperatura del orujo

entrante hasta la temperatura del medio de reacción.

La turbulencia en la Entrada se configuró como Baja (Intensidad = 1 %). Todas las demás
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fronteras del subdominio (F) se establecieron como paredes lisas (excepto la Salida). A la fuente

de gas de pirólisis se le asignaron valores bajos de turbulencia (κ = 0, 01 J/s y ω = 0, 1 s−1).

Todas las fronteras del subdominio (F) se configuraron como reflectores y emisores difusos

basados en su temperatura local. A la Entrada, la Salida, y la interfaz con (B) se les asignó una

emisividad de 1. A las demás fronteras de (F) se les asignó la emisividad del material (0,777).

Al medio se le asignó un coeficiente de absorción de 3 m−1, como se explica en la Sec. 6.3.3.5.

A los subdominios sólidos (R), (B), (I) y (E) se les aplicó la condición de transferencia de

calor conjugado. Cada uno de estos subdominios, por lo tanto, sigue una ecuación de conserva-

ción de energía (la ecuación de transporte de calor, Ec. 6.11). Y además, en cada interfaz entre

subdominios (ya sea sólidos o fluidos) las ecuaciones de energía están acopladas, lo que signi-

fica que comparten la misma temperatura y que el flujo de calor a través de ellas es conservado.

La distribución de Φabs que se predijo con el modelo de Montecarlo en la Sec. 6.2.4.1 se

agregó al subdominio (R) como una fuente de energía en las superficies internas del receptor,

es decir, en la interfaz con (A). En los casos simulados, el flujo de calor total varió entre 5845 y

6319 W. El error de mapeo de Φabs al modelo de CFD se mantuvo entre -0,6 % y -0,1 %.

A las superficies externas del aislante (I) se les asignó una condición de borde de convección

con un coeficiente de 10 W/(m2·K) hacia una temperatura ambiente de 293 K. Esta condición

de borde contabiliza las pérdidas de conducción del reactor.

Finalmente, el subdominio (A) es un subdominio fluido sin flujo y conductividad térmica

despreciable. Su ecuación de conservación de energía (Ec. 6.11) se reduce al término fuente, el

cual sólo se ve afectado por la ecuación de transporte radiativo (Ec. 6.9) de este subdominio. El

coeficiente de absorción se estableció en 0 m −1, para que sólo las superficies (y no el medio

dentro del subdominio) participen en el intercambio radiativo. A las fronteras en la interfaz con

el subdominio (R), es decir, a las superficies internas del receptor, se les asignó una emisividad
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de 0,777, mientras que a la frontera con el subdominio (E) – la apertura – se le asignó una

emisividad de 1. Todas las fronteras se establecieron como reflectores y emisores difusos. A

la superficie externa del subdominio (E) se le asignó un coeficiente de convección arbitraria-

mente alto: 105 W/(m2K), hacia una temperatura ambiente de 293 K. Ya que a (E) se le asignó

una conductividad térmica arbitrariamente alta, esta última condición de borde contabiliza las

pérdidas de emisión del reactor.

6.3.3.3. Propiedades de los fluidos

Se consideraron propiedades de fluido dependientes de la presión y la temperatura para el

vapor y el gas de síntesis. Se empleó el modelo de Gas Real en la librería de CFX [6], como se

indica en la Tabla 6.3. En el caso del vapor y los compuestos que contiene el gas de síntesis,

se utilizó el modelo Aungier-Redlich-Kwong [9] para obtener una ecuación de estado para la

densidad. Adicionalmente, los coeficientes polinómicos con formato NASA que están incorpo-

rados en el software se emplearon para modelar la dependencia del calor específico a presión

constante con la presión y la temperatura [79]. Este modelo, a su vez, provee una ecuación de

estado para la entalpía. La conductividad térmica y la viscosidad dinámica se computan con el

modelo de la Esfera interactuante [26] y el modelo modificado de Euken [136], respectivamente,

basados en la Teoría Cinética de los Gases.

Se consideraron dos especies gaseosas auxiliares con propiedades constantes. Estas son el

gas de pirólisis y la masa de alquitrán y ceniza dispersas en el fluido. Como se explicó en la Sec.

6.3.3.1, la primera sustituye la inyección de orujo sólido, y la segunda contabiliza la ceniza y el

alquitrán que produce la reacción.
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6.3.3.4. Modelo de turbulencia

Para describir el efecto de la turbulencia en el flujo, se eligió el modelo de Transporte de

Tensión de Corte (SST) basado en k-ω [112, 173]. El modelo SST combina dos modelos di-

ferentes: el modelo k-ω y el modelo k-ǫ. El modelo SST provee una solución más precisa al

emplear el modelo k-ω cerca de las paredes y el modelo k-ǫ en la región lejana a las paredes.

El cambio de un modelo a otro se realiza por medio de dos funciones de combinación. Las

ecuaciones que describen el modelo son las Ec. 6.12 a 6.18. En las mismas, la energía cinética

turbulenta específica se denota con κ en vez de k.

∂

∂xj

(
ρU jκ

)
=

∂

∂xj

[(
µ+

µt

σκ3

)
∂κ

∂xj

]
+ Pκ − β′ρκω + Pκb (6.12)

∂

∂xj

(
ρU jω

)
=

∂

∂xj

[(
µ+

µt

σω3

)
∂ω

∂xj

]
+ (1− F1) 2ρ

1

σω2ω

∂κ

∂xj

∂ω

∂xj
+ α3

ω

κ
Pκ − β3ρω

2 + Pωb

(6.13)
µt

ρ
=

a1κ

max (a1ω, SF2)
(6.14)

Pκ = µt

(
∂U i

∂xj
+
∂U j

∂xi

)
∂U i

∂xj
−

2

3

∂U i

∂xi

(
3µt

∂U i

∂xi
+ ρκ

)
(6.15)

Pωb =
ω

κ
((α3 + 1)max (Pκb, 0)− Pκb) (6.16)

Pκb = −
µt

ρ
gi
∂ρ

∂xi
(6.17)

donde F1 y F2 son las funciones de combinación S es una medida invariante de la tasa de

deformación, y a1 y β′ son constantes, todas disponibles en [6]. Los coeficientes σκ3, σω3,

α3 y β3 son combinaciones de las constantes correspondientes con subíndices 1 y 2 (también
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disponibles en [6]), de acuerdo a:

ϕ3 = F1 ϕ1 + (1− F1)ϕ2 (6.18)

Se prefirió el modelo SST en esta investigación porque el reactor opera a velocidades de

flujo relativamente bajas. Cuando el flujo volumétrico en la Entrada es máximo (Condiciones

de operación más desfavorables, Sec. 6.3.2), el número de Reynolds en la tubería de entrada es

entre 1500 y 1800. Se asume que se forma un flujo en espiral alrededor del receptor de cavidad,

lo que implica un número de Reynolds en el medio de reacción en el rango de 1100 a 1200.

6.3.3.5. Modelo de radiación

La transferencia de calor por radiación en relevante en dos ubicaciones diferentes. En pri-

mer lugar, entre las superficies internas del receptor, donde la participación del medio (aire) es

despreciable. En segundo lugar, entre las superficies que contienen el medio de reacción, donde

el medio juega un rol significante. En el primer caso, el modelo de radiación sirve para prede-

cir las pérdidas de emisión. En el segundo caso, el modelo de radiación sirve para calcular la

contribución de la radiación a la transferencia de calor desde el receptor. En ambos casos se

resuelve la ecuación de transporte radiativo (Ec. 6.9).

Para resolver esta ecuación en el medio de reacción, se requiere conocer el coeficiente de

absorción (αa) del medio. Se obtuvo una estimación de αa del medio de reacción. Las medias

de Plank de los coeficientes de absorción han sido reportados por Zhang y Modest [181] para

H2O, CO, CH4 y CO2 a 1200 K. El medio de reacción es una mezcla de vapor y gas de

síntesis compuesta por 60 % de vapor de agua y los gases listados en la Ec. 5.44. Se estimó un

valor de αa = 3, 3 m−1 para el medio de reacción considerando un promedio ponderado en

las presiones parciales. Este método de estimación desprecia la superposición de los espectros
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de absorción de los diferentes compuestos gaseosos, lo que resultaría en una sobreestimación.

Sin embargo, la presencia de partículas de hollín suspendidas en el medio y de los gases de

alquitranes aumentarían significativamente la absorción del medio. El valor real de αa es, por

ende, probablemente mayor que la estimación de 3, 3 m−1.

Dada la incertidumbre en el valor de αa, se varió este parámetro para evaluar su efecto en

la transferencia de calor. Se comparó el caso de αa = 0 m−1 (sin participación del medio) con

el caso de αa = 3 m−1. Para ello se resolvió el modelo de CFD con una condición de borde

de temperatura en las superficies internas del receptor (1273 K). Al incluir la participación del

medio en la transferencia por radiación (αa = 3 m−1), el efecto fue un incremento del 8,1 %

en el calor total extraído del receptor respecto al caso sin participación del medio. Este efecto

es beneficioso, ya que implica un coeficiente global de transferencia de calor más grande. Se

consideró que un valor de 3 m−1 es el mínimo posible para αa, y por ende se lo seleccionó para

el modelo de CFD como una elección conservadora.

El Modelo de Transferencia Discreta (DTM) se seleccionó para resolver las ecuaciones de

transporte radiativo de los subdominios (A) y (F), ya que es válido para transferencia con y

sin participación del medio. Además, su precisión se puede mejorar aumentando el número

de rayos trazados para cada elemento de superficie. Una descripción detallada de este modelo

puede encontrarse en [116] y en [72].

El modelo DTM se basa en el trazado de rayos entre las superficies que interactúan. El

hemisferio sobre cada elemento de superficie se divide en ángulos sólidos según el número de

rayos que se ha especificado previamente. Las direcciones de los rayos se computan a través del

centro de cada ángulo sólido del hemisferio. En total, el cuadrado del número de rayos se traza

para cada elemento de superficie [5]. Adicionalmente, las trayectorias de los rayos se discretizan

dividiéndolas en las fronteras de los elementos de volumen. El error de discretización de la
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radiación se analiza en la Sec. 6.3.3.7.

Se asumió que el medio de reacción es gris. Además, se despreció la dispersión generada por

el medio debido a dos razones. En primer lugar, la dispersión es computacionalmente costosa.

En segundo lugar, su efecto es nivelar la intensidad radiante en todas las direcciones, lo que

en última instancia redistribuye el flujo radiante en todo el volumen del fluido. Este efecto es

beneficioso, considerando que el objetivo es evitar puntos de alta temperatura en las superficies.

Despreciar la dispersión del medio es por lo tanto un supuesto conservador. Finalmente, se

considera que asumir que las paredes que contienen el medio de reacción son reflectores y

emisores difusos, es razonable, ya que estas superficies muy probablemente estén recubiertas

por una capa de partículas de hollín y cenizas.

6.3.3.6. Reacciones

Al igual que en modelo del reactor y del proceso desarrollado en el Cap. V, no está dentro

de los objetivos de la presente investigación predecir la composición del gas producido por el

reactor. Tampoco está dentro dentro del alcance de esta investigación el modelar los complejos

procesos de desvolatilización y las reacciones de gasificación. Sin embargo, para calcular la

distribución espacial de la temperatura en el reactor, es necesario tener en cuenta el consumo

energético de las reacciones que ocurren dentro del medio de reacción.

Las descripción detallada de las reacciones que ocurren dentro del reactor se realizó en la

Sec. 2.1.2.4. El modelado completo de estas reacciones es considerablemente complejo. Re-

quiere el modelado de reacciones heterogéneas (gas-sólido), trazado de partículas y modelado

de la desvolatilización. Dada la alta sensibilidad del resultado real a las condiciones particulares

del reactor, el autor de esta tesis considera que para validar un modelo completo de las reaccio-

nes se necesitan resultados empíricos del rendimiento del reactor y de la composición del gas
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producido.

A pesar de ello, una simplificación que represente el consumo de calor de las reacciones,

es suficiente para evaluar los mecanismos de transferencia de calor desde el receptor al medio

de reacción. Por lo tanto, el enfoque que se adoptó en la Sec. 5.1.2.5 también se utiliza para

el modelo de CFD de este capítulo, lo cual implica una única "reacción" global (Ec. 5.44) que

represente la pirólisis y gasificación combinadas de 1 kg seco de orujo.

La desvolatilización del orujo no se incluye en el modelo. En su lugar, como una aproxi-

mación (Sec. 6.3.3.1), se asume que es térmicamente neutra y que produce un gas de pirólisis

que reacciona con el vapor de agua según la Ec. 5.44. Como se lista en la Tabla 6.3, al gas de

pirólisis se le asignaron propiedades constantes (densidad, masa molar y propiedades de trans-

porte) equivalentes a las del gas de síntesis a 1200 K. Su calor específico y entalpía específica

de referencia se establecieron equivalentes a las del orujo a 293,15 K, de manera de contabilizar

el calor sensible que el orujo requiere para alcanzar la temperatura de reacción.

El gas de síntesis se modeló como una mezcla de composición fija de acuerdo a los co-

eficientes estequiométricos de los productos gaseosos en la Ec. 5.44. La masa asociada a los

alquitranes y la ceniza representa el 4,7 % y el 5,3 % de la masa total de productos, respecti-

vamente. Esta masa se incorporó al modelo como diluida en el flujo a través de una especie

gaseosa auxiliar, lo cual es real para el caso de los alquitranes y una aproximación para las

cenizas (Sec. 6.3.3.1). Las propiedades de esta especie gaseosa auxiliar también se listan en la

Tabla 6.3. Se le asignó una densidad alta de manera que el flujo volumétrico no se vea afectado.

Su entalpía de referencia se determinó asumiendo que no hay cambio de entalpía para la ceniza

y que la entalpía específica de los alquitranes es la misma que la del orujo.

La Ec. 5.44 se estableció como una reacción de un solo paso (single step). Se asignó el

modelo de velocidad finita a su velocidad de reacción. Este modelo expresa la velocidad de
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reacción como una función del tipo Arrhenius (Ec. 6.8). Se le asignó un orden de reacción de 1

tanto a los reactivos como a los productos. El factor preexponencial se ajustó para garantizar una

velocidad de reacción despreciable por debajo de los 1073 K. Además, la energía de activación

se estableció en el valor más alto posible que evita que resulte gas de pirólisis sin reaccionar en

la Salida.

6.3.3.7. Errores de discretización y de lienalización

Se examinó la discretización del dominio para asegurar que la solución del modelo de CFD

fuera insensible a la misma. Se revisaron tres parámetros críticos de discretización: el tamaño

de la malla del medio de reacción, el tamaño de los elementos de superficie de las superficies

internas del receptor y el número de rayos por elemento del modelo DTM.

La malla del medio de reacción, así como todas las otras mallas del modelo, se construyó con

volúmenes tetraédricos. Se agregó un método de inflación de capa a las paredes del subdominio

(F). Se consideraron tres tamaños de cara máximos para los elementos de volumen, como se

muestra en la Tabla 6.4. Los parámetros de la malla, el número total de volúmenes finitos y las

variables monitoreadas también se muestran en esta tabla. El tamaño máximo de 6 mm para

las caras de los elementos de volumen se consideró suficientemente preciso para computar las

soluciones del modelo de CFD. La malla resultante para el medio de reacción puede verse en la

Fig. 6.11.

El tamaño de los elementos de superficie de las superficies internas del receptor y el número

de rayos por elemento del modelo DTM, se estudiaron en un segundo análisis de discretización,

detallado en la Tabla 6.5. Se consideraron dos tamaños máximos para los elementos de super-

ficie y tres valores para el número de elementos por rayo. Los tamaños máximos de elemento

también se aplicaron a la Superficie interna de la apertura. Además, los subdominios (R), (A)
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Tabla 6.4
Análisis del error de discretización y parámetros de malla del subdominio correspondiente al
medio de reacción [89].

Casos
D1 D2 D3

Subdominio Medio de reacción (F)
Condiciones de borde

Entrada 2,775 g/s vapor puro a 1200 K
Fuente de calor en las sup. internas del receptor 300 W/m2 (uniforme)

Parámetros de la Malla
Máximo tamaño de cara de los volúmenes finitos [mm] 32,6 6,0 4,0
Altura de la primera capa de inflación [mm] 1,0 1,0 1,0
Máximo número de capas 5 5 5
Tasa de crecimiento 1,2 1,2 1,2
Número de volúmenes finitos 51.236 682.443 1.539.723

Variables monitoreadas
Temperatura prom. en la Salida [K] 1208,11 1208,30 1208,21

Cambio relativo 0,016 % -0,007 %
Velocidad prom. en la Salida [m/s] 6,072 5,949 5,905

Cambio relativo -2,025 % -0,750 %
Temperatura máxima en las sup. internas del receptor [K] 1259,28 1256,01 1256,18

Cambio relativo -0,260 % 0,014 %
Temperatura prom. en las sup. internas del receptor [K] 1239,75 1235,35 1234,11

Cambio relativo -0,355 % -0,100 %

Figura 6.11: Malla del medio de reacción empleada en el modelo de CFD. Sección en el plano
yz [89].
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Tabla 6.5
Análisis del error de discretización causado por el tamaño de los elementos de superficie del
receptor y por el número de rayos por elemento [89].

Casos
D4 D5 D6 D7 D8 D9

Subdominios Material del reactor-receptor (R), Aire dentro del receptor (A)
y Apertura (E)

Condiciones de borde
Fuente de calor en las superficies internas del receptor 6562,23 W/m2 (uniforme)
Convección fuera de las Paredes externas del receptor h = 1000 W/(m2K) , T= 1200 K
Pérdidas de emisión, es decir, convección fuera de (E) h = 106 W/(m2K) , T= 293,15 K
Radiación térmica entre las paredes de (A) Grises, difusas, superficie a superficie, emisividad en (R)= 0,777,

y emisividad en (E) = 1
Flujo conservativo en la interfaz Entre (A) y (E) y entre (A) y (R) .

Parámetros de malla
Máximo tamaño de elemento de superficie de (R) y (E) [mm] 3,0 3,0 3,0 1,5 1,5 1,5
Número de rayos por elemento 8 20 40 8 20 40

Variables monitoreadas
Pérdidas de emisión[W] -548,38 -551,45 -552,71 -555,95 -559,32 -560,29

Cambio relativo con el número de rayos 0,561 % 0,229 % 0,607 % 0,173 %
Cambio relativo con el tamaño del elemento 1,380 % 1,428 % 1,371 %

Temperatura máxima en las superficies internas del receptor [K] 1321,42 1322,76 1323,30 1320,11 1321,67 1322,04
Cambio relativo con el número de rayos 0,101 % 0,041 % 0,118 % 0,028 %
Cambio relativo con el tamaño del elemento -0,099 % -0,082 % -0,095 %

Temperatura promedio en las superficies internas del receptor [K] 1241,79 1241,85 1241,87 1241,81 1241,88 1241,89
Cambio relativo con el número de rayos 0,005 % 0,002 % 0,006 % 0,001 %
Cambio relativo con el tamaño del elemento 0,002 % 0,002 % 0,002 %

Figura 6.12: Detalle de la malla del reactor-receptor (gris oscuro), de la apertura (verde), del
lecho de biomasa y ceniza (violeta) y del aislante (gris claro). Sección en el plano yz [89].



CAPÍTULO VI. VERIFICACIONES DEL DISEÑO 233

y (E) se mallaron como una única pieza. Al hacer esto último, los nodos y los elementos de

superficie en las interfaces se igualan en tamaño y ubicación. Se alcanzó suficiente precisión sin

tiempo de cómputo excesivo cuando el tamaño máximo de elemento de superficie fue 3 mm con

20 rayos por elemento. Por ende, se seleccionaron estos dos valores para el modelo de CFD.

Adicionalmente, estos dos parámetros se asignaron a las Paredes externas del receptor (Fig.

6.1) del subdominio (R), ya que esta superficie se emplea para computar la radiación térmica

hacia el medio de reacción. Además, se restringió el subdominio (R) completo a un tamaño de

cara máximo de 6 mm para los elementos de volumen. Finalmente, se le asignaron volúmenes

tetraédricos de 12 mm al aislante, y volúmenes hexaédricos de 6 mm al lecho de biomasa y

ceniza. Las mallas resultantes se muestran en la Fig. 6.12.

Finalmente, el error de linealización fue limitado a través del resolutor del software. En cada

iteración se calcula la raíz del error cuadrático medio normalizado (RSM) para las ecuaciones

de flujo. Todos los RSM se limitaron a 10−6. Adicionalmente, los balances globales de los

subdominios se limitaron a 0,05 %.

6.3.4. Resultados

6.3.4.1. Distribución de temperatura en las paredes del receptor

Los dos casos de distribuciones desfavorables de Φabs se simularon en el modelo CFD, es

decir, el Caso del Fondo y el Caso de los Lados. En primer lugar, se examinó el Caso del Fondo

(αs = 0,25, σespec,c = 0 mrad, ε = 0º), es decir, la Fig. 6.6(a). Se calcularon las tasas de entrada

de vapor y de orujo necesarias para una temperatura de salida de 1200 K. Los valores fueron

3,385 g/s de vapor y 1,474 g/s de orujo.

Los resultados están graficados en las Fig. 6.13 a 6.15. Como se muestra en la Fig. 6.13

de la izquierda, se establece un flujo de vórtice. Las gráficas de la Fig. 6.13 del medio y de
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la derecha muestran los contornos de la magnitud de la velocidad en el medio de reacción.

La región entre el Fondo del receptor y la Salida contiene el núcleo del vórtice estacionario.

También se muestran los planos de corte A–A y B–B que ilustran la ubicación de los contornos.

En la Fig. 6.14, las gráficas de la izquierda y del medio muestran las temperaturas del medio de

reacción. Los contornos de fracción molar de vapor, gas de pirólisis y gas de síntesis se muestran

en la Fig. 6.15(a). En la 6.15(b) se muestran los contornos de velocidad de reacción junto con

los contornos de temperatura del fluido y del lecho de biomasa y ceniza. Los contornos de

temperatura en esta figura tienen una escala de color ajustada para mostrar las regiones donde

la temperatura es menor a 1073 K. Comparando los dos gráficos de la Fig. 6.15(b), se puede ver

que la velocidad de reacción resulta despreciable en las regiones donde la temperatura es menor

a 950 K (en cian). Esto es en buena medida acorde al factor preexponencial seleccionado en la

Sec. 6.3.3.6. Adicionalmente, la temperatura del lecho de biomasa y ceniza está por encima de

los 1045 K, a pesar de estar junto a una pared de aislante de espesor reducido. Esta temperatura

es suficiente para desencadenar las reacciones de pirólisis y de gasificación, lo cual es acorde la

ubicación supuesta para la generación del gas de pirólisis (Sec. 6.3.3.1).

La Fig. 6.14 de la derecha muestra los contornos de temperatura del material del reactor-

receptor y del aislante. El plano de corte es el plano yz, pero también se muestran los contornos

de temperatura sobre las superficies internas del receptor. Como se esperaba, la temperatura más

alta de todo el sistema ocurre en estas superficies. La temperatura de las mismas se puede ver

con mayor claridad en la Fig. 6.16(a). Esta figura muestra los contornos de temperatura para el

Caso de concentración de flujo del Fondo. En este caso, el máximo de temperatura ocurre en el

centro de la superficie del Fondo. El valor máximo es 1470 K, lo que excede el límite admitido

por el material de 1273,15 K.

Para resolver este problema, se propone un incremento en la dispersión por reflexión pro-
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vocada por las superficies internas del receptor. Esto se puede llevar a la práctica aumentado la

rugosidad de la superficie, por abrasión con granallado o con lijado. A pesar del hecho de que

una superficie perfectamente especular (σespec,c = 0 mrad) es poco realista, se debe determinar

el mínimo valor de σespec,c necesario para mantener la temperatura por debajo del límite del

material. Adicionalmente, el perfil de reflexión Lambertiano (reflexión difusa), es el supuesto

más común para las superficies oxidadas [165], lo cual podría ser el caso del receptor luego de

varios ciclos de uso. Por ende, la distribución de temperatura que produce la reflexión difusa

también debe ser calculado.
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Figura 6.13: Líneas de corriente de velocidad y contornos de magnitud de velocidad obtenidos con el modelo de CFD [89].

Figura 6.14: Contornos de temperatura del medio de reacción, el material del reactor receptor, y el aislante. Las escalas de
color se ajustan a los valores mínimos y máximos de cada gráfica [89].
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Figura 6.15: Contornos de concentración molar (a) y velocidad de reacción (b) del medio de reacción. El contorno de
temperatura en (b) tiene una escala de temperatura que visibiliza las ubicaciones con temperatura mayos a 1073 K (rojo)
[89].
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Las simulaciones que se ejecutaron con el modelo de CFD se listan en la Tabla 6.6. Las

ejecuciones 1 a 4 corresponden al Caso del Fondo. Además, en la Fig. 6.17 se grafican los va-

lores de Φabs y los valores de la temperatura en las ubicaciones señaladas por las líneas blancas

discontinuas de la Fig. 6.6(a). Sólo se grafican los Lados y el Fondo ya que los valores máximos

ocurren sobre estas dos superficies. La ejecución número 3 en la Fig. 6.17(a) muestra que con

σespec,c = 300 mrad el máximo de temperatura en el Fondo es 1293 K, lo que excede el límite de

Tabla 6.6
Ejecuciones de las simulaciones del modelo de CFD: valores de las variables, parámetros y
resultados [89]. Las ejecuciones 1 a 4 corresponden al Caso del Fondo. Las ejecuciones 5 a 9,
al Caso de los Lados.

Número de ejecución
1 2 3 4 5 6 7 8 9

Variables
αs 0,25 0,25 0,25 0,25 0,95 0,6 0,51 0,51 0,42
ε [º] 0 0 0 0 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
σespec,c [mrad] 0 200 300 Difuso 0 0 0 300 300

Flujo radiante absorbido∗ [W]
Fondo 912 809 699 442 62 556 678 507 581
Lados 4758 5267 5471 5617 5954 5388 5189 5424 5285
Frente 186 210 182 230 0 30 54 49 79
Total 5857 6285 6352 6289 6017 5974 5921 5980 5946

Tasas de flujo de entrada [g/s]
Vapor 3,385 3,633 3,671 3,635 3,478 3,453 3,422 3,456 3,437
Orujo (seco) 1,474 1,582 1,598 1,583 1,514 1,503 1,490 1,505 1,496

Potencia [W]
Total incidente∗ 8091 8091 8091 8091 8091 8091 8091 8091 8091
Pérdidas

Sombra del reactor 443 443 443 443 443 443 443 443 443
Absorción en el CSDP 688 688 688 688 688 688 688 688 688
Intercepción 349 349 349 349 938 938 938 938 938
Reflexión 754 325 258 320 0 43 95 37 71
Emisión 511 532 544 584 685 585 559 577 555
Conducción 698 712 716 740 740 714 707 713 708

Neta disponible 4647 5041 5093 4966 4595 4679 4659 4694 4686
Temperaturas [K]

Promedio en la Salida 1192,6 1196,4 1196,2 1189,8 1176,7 1187,5 1189,2 1187,0 1188,5
Máxima en el Fondo 1470,3 1319,3 1293,1 1256,2 1219,2 1362,6 1387,9 1265,4 1273,1
Máxima en los Lados 1255,1 1266,5 1266,2 1288,1 1467,1 1356,5 1326,1 1333,8 1303,3

Relación máximo/límite 1,15 1,04 1,02 1,01 1,15 1,07 1,09 1,05 1,02
∗Ajustada a una IDN de 1144,6 W/m2.
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temperatura en menos de 2 %. Este valor se consideró aceptable. Los contornos de temperatura

de la ejecución 3 se muestran en la Fig. 6.16(b). El perfil de reflexión difuso también produce

temperaturas aceptables.

Cabe señalar que a pesar de los cambios en la distribución de Φabs entre las distintas eje-

cuciones, sólo la distribución de temperatura sobre las superficies internas del receptor se vio

afectada significativamente. Los contornos de magnitud de la velocidad, concentración molar,

velocidad de reacción y temperatura en el medio de reacción (Fig. 6.13–6.15) no mostraron

cambios sustanciales, como así tampoco los contornos de temperatura del aislante (Fig. 6.14 de

la derecha).

En segundo lugar, se examinó con el modelo de CFD el Caso de los Lados (αs = 0,95, ε =

0º), es decir, la Fig. 6.6(d). La distribución de temperatura resultante sobre las paredes internas

del receptor se muestra en la Fig. 6.16(c). La temperatura máxima se ubica en los Lados del

receptor, coincidente con la ubicación del máximo de Φabs. La máxima temperatura fue 1467

K, lo cual también excede el límite del material.

En este caso, el problema no se puede resolver cambiando el tipo de reflexión de las su-

perficies, ya que el valor máximo de Φabs no es sensible al mismo, como se explicó en la Sec.

6.2.4.1. Alternativamente, se consideró reducir la temperatura de entrada del vapor. Sin embar-

go, se observó que la temperatura máxima de los lados es altamente insensible a la temperatura

del vapor, lo que la convirtió en una opción inviable. Por ejemplo, una reducción en la tempe-

ratura del vapor de 326 K produjo un decrecimiento de la temperatura máxima de los lados de

sólo 13,3 K. Este resultado sugiere que, en este caso, la resistencia a la conducción a través de

las paredes del receptor es el factor dominante. Por otro lado, esta estrategia sería una solución

pobre, ya que implica una reducción en la eficiencia del reactor. Si se aplicara, una fracción de

la energía solar se emplearía en calentar el vapor y se perdería luego con la corriente de salida.
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Figura 6.16: Contornos de temperatura de las superficies internas del receptor obtenidas con
el modelo de CFD [89]. ε grados y σespec,c en mrad. (a) Caso del Fondo, (b) Caso del Fondo
resuelto, (c) Caso de los Lados, (d) Caso de los Lados resuelto.



CAPÍTULO VI. VERIFICACIONES DEL DISEÑO 241

Figura 6.17: Gráficos de densidad de flujo radiante absorbido y de temperatura en el Fondo y en
los Lados para cada ejecución de la simulación con el modelo de CFD [89]. (a) Ejecuciones del
Caso del Fondo (1 a 4). (b) Ejecuciones del Caso de los Lados (5 a 9). Los gráficos corresponden
a los valores en las líneas blancas discontinuas de la Fig. 6.6(a). La temperatura límite se grafica
en rojo.
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La estrategia propuesta para superar este problema consiste en incrementar la absorbancia

de las superficies internas del receptor. Esto se puede realizar dándole un recubrimiento especial

a las superficies, como sugieren Wang y Laumert [165]. Se debe determinar el valor máximo de

αs que garantiza que el límite de temperatura del material no será excedido. Sin embargo, como

se estableció en la Sec. 6.2.4.2, reducir αs implica una transferencia efectiva de de energía solar

de los Lados al Fondo. Por ende, se monitoreó la temperatura máxima en ambas superficies.

Las simulaciones que se ejecutaron en el modelo de CFD siguiendo esta estrategia se listan

en la Tabla 6.6. Las ejecuciones número 5 al 9 pertenecen al Caso de concentración de flujo

del Fondo. Reducir αs de 0,60 a 0,51 (ejecuciones 6 y 7) traslada la ubicación del máximo

de temperatura de los Lados al Fondo. Por lo tanto, se aplicó la solución al Caso del Fondo

(σspec,c = 300 mrad, ejecución 8), de manera de poder disminuir aún más la absorbancia. La

Fig. 6.17(b) grafica los valores de Φabs y de temperatura para las ejecuciones 5 a 9. Los valores

αs = 0,42 y σespec,c = 300 mrad (ejecución 9) producen una temperatura máxima de 1303,3

K. Como es menos de 2 % mayor que el límite, se la consideró aceptable. La distribución de

temperatura resultante se muestra en la Fig. 6.16(d).

6.3.4.2. Propiedades de superficie requeridas

Se concluye que, para asegurar que la temperatura límite del material no será excedida, la

absorbancia de las superficies internas del receptor debe ser menor a 0,42 y no deben presentar

un perfil de reflexión excesivamente especular. Si la dispersión por reflexión exhibe un per-

fil Gaussiano, la desviación estándar de la dispersión debe ser de, al menos, 300 mrad. Si las

superficies son reflectores Lambertianos (difusos), el límite tampoco será sobrepasado. Estas

condiciones garantizan que la temperatura dentro del reactor-receptor estará limitada a 1300 K

bajo las Condiciones más desfavorables de operación del reactor y cualquier estado de alinea-
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ción del CSDP con el sol.

6.3.4.3. Comparación de resultados

Los resultados del modelo de CFD se compararon con los resultados obtenidos en la Simula-

ción numérica del reactor y del proceso del Cap. V. En particular, se examinaron los resultados

para las pérdidas de emisión y de conducción.

Las pérdidas de emisión en la Sec. 5.1.2.3 se calcularon empleando los factores de vista de

las superficies internas del reactor. En ese modelo, las pérdidas de emisión son proporcionales

al factor de vista de las superficies a la apertura (Ec. 5.13 a 5.15) y a la cuarta potencia de la

temperatura, la cual se asume uniforme sobre las superficies. La Tabla 6.7 muestra la pérdidas

de emisión determinadas con el modelo de CFD en las 9 ejecuciones de la simulación. Las

pérdidas de emisión calculadas con el modelo de la Sec. 5.1.2.3 también se listan. Para aplicar

el modelo de esa sección y obtener resultados comparables, se empleó la temperatura promedio

de las superficies internas del receptor determinada por el modelo de CFD. En la tabla puede

verse la diferencia entre las pérdidas de emisión predichas por cada modelo.

Tabla 6.7
Comparación de las pérdidas de emisión y de conducción entre el modelo de CFD y el modelo
de la Sec 5.1.2.3 [89].

Ejecución número
1 2 3 4 5 6 7 8 9

Modelo de CFD
Pérdidas de emisión [W] 511 532 544 584 685 585 559 577 555
Temperatura máxima en los Lados [K] 1255,1 1266,5 1266,2 1288,1 1467,1 1356,5 1326,1 1333,8 1303,3
Temperatura promedio de las sup. internas del receptor [K] 1232,0 1243,8 1246,9 1252,2 1252,6 1242,9 1238,7 1242,6 1239,6

Modelo de la Sec. 5.1.2.3
Pérdidas de emisión [W] 440 457 462 470 471 456 450 456 451

Diferencia en pérdidas de emisión entre los modelos [W] 71 75 82 114 214 129 109 121 104
Diferencia relativa 16 % 16 % 18 % 24 % 46 % 28 % 24 % 27 % 23 %

Modelo de CFD
Pérdidas de conducción [W] 698 712 716 740 740 714 707 713 708
Temperatura media en la Salida [K] 1192,6 1196,4 1196,2 1189,8 1176,7 1187,5 1189,2 1187,0 1188,5

Modelo de la Sec. 5.1.2.3
Pérdidas de conducción [W] 732 735 735 729 719 728 729 727 728

Diferencia en pérdidas de conducción entre los modelos [W] -33 -23 -19 11 22 -13 -22 -14 -20
Diferencia relativa -4,8 % -3,2 % -2,6 % 1,4 % 2,9 % -1,9 % -3,1 % -2,0 % -2,8 %
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Se puede observar que el modelo de CFD produce una predicción de pérdidas de emisión

significativamente más elevada que el modelo de la Sec. 5.1.2.3. La diferencia es mayor para

las ejecuciones donde la temperatura máxima está en los Lados, y para las ejecuciones donde

la temperatura máxima es mayor. Esta diferencia puede explicarse considerando que puntos de

temperatura relativamente más alta emiten mucha más potencia que si se encontraran a la tem-

peratura promedio (debido a la dependencia de la cuarta potencia de la temperatura). Además,

la pérdida de potencia debería ser mayor a medida que el punto de emisión se encuentre más

cercano a la apertura, que es efectivamente la situación de la región de alta temperatura del Caso

de los Lados. Los datos en la Tabla 6.7 sugieren una alta correlación entre las diferencias entre

las predicciones y la temperatura máxima de los Lados, lo cual es un argumento a favor de la ex-

plicación propuesta. Debido a que las superficies realmente tienen distribuciones no uniformes

de temperatura, se considera que el modelo de CFD provee una predicción más precisa.

Las pérdidas de conducción en la Sec. 5.1.2.3 se predijeron empleando un circuito de resis-

tencias térmicas y una conductividad térmica del material promedio. En esa sección, la tempera-

tura promedio del volumen de control (reactor y medio de reacción) se utilizó para la predicción.

La Tabla 6.7 muestra las pérdidas de conducción predichas con el modelo de la Sec. 5.1.2.3 para

cada ejecución de la simulación del modelo de CFD. Para emplear el modelo de la Sec. 5.1.2.3

y obtener resultados comparables, se utilizó la temperatura media del fluido en la Salida del

reactor calculada con el modelo de CFD. La tabla también muestra las pérdidas de conducción

calculadas por el modelo de CFD. Se puede observar que las predicciones de ambos modelos

coinciden excelentemente.



Capítulo VII

CONCLUSIONES

En la presente tesis se abordó el diseño conceptual, la ingeniería básica y la ingeniería de

detalle de un reactor de gasificación solar acoplado a un concentrador solar de disco parabó-

lico. Se trata de un reactor indirectamente irradiado, de flujo de vórtice, semidiscontinuo con

alimentación continua, cuyo fin es la transformación del orujo en gas de síntesis. Se presentó el

diseño conceptual y se optimizaron las dimensiones tanto del reactor-receptor como del CSDP.

Se propuso un modelo de proceso de gasificación solar de orujo asociado a este desarrollo tec-

nológico y se obtuvo un modelo numérico del proceso que permite simular su desempeño. Se

realizaron verificaciones al diseño que produjeron un modelo completo de trazado de rayos por

Montecarlo del CSDP y un modelo de CFD del reactor.

Los planos de la ingeniería de detalle del dispositivo tecnológico desarrollado en esta tesis se

encuentran disponibles en los Anexos. Los anexos I a III muestran los planos de los elementos

de la estructura de soporte del CSDP. El Anexo IV muestra el plano del reactor-receptor. El

Anexo V muestra el plano de del aislante, y finalmente, el Anexo VI muestra el detalle de las

bridas de cierre que unen las dos piezas que conforman el reactor-receptor. La ingeniería de

detalle es fruto de los resultados obtenidos a lo largo de las 9 Investigaciones específicas de esta

245
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tesis, cuyos resultados se resumen a continuación.

7.1. Resumen de resultados

7.1.1. Investigación específica 1

Se realizaron dos análisis ópticos del CSDP, con el fin de determinar la dependencia de las

pérdidas ópticas con el diámetro de la apertura del receptor, el ángulo de borde y el error de

alineación. El primer análisis fue a través del desarrollo de un modelo analítico de Cálculo del

punto de impacto de los rayos reflejados. Se determinó la dependencia de λ con Ψ, ε y Da,

ilustrada en la Fig. 4.6.

Se encontró que una apertura de hasta 0,075 m llevaría a un factor de intercepción aceptable

(mayor a 0,75). Además, se encontró que un ángulo de borde de 60º minimiza el impacto del

error de alineación en el factor de intercepción. Se modeló la dependencia de λ con Da para

este valor de ángulo de borde con una regresión polinómica de tercer grado (Ec. 4.22), a utilizar

en la Investigación específica 2.

El segundo análisis fue a través del desarrollo de un modelo de trazado de rayos por Mon-

tecarlo. Se validaron los resultados obtenidos con el primer análisis. Además, este segundo

análisis permitió cuantificar el efecto de los errores ópticos de la superficie sobre λ. Se encontró

que con errores ópticos tan pequeños como se puede lograr en la práctica, se genera una reduc-

ción importante de λ y se aumenta su sensibilidad ante el error de alineación. Este efecto está

graficado en la Fig. 4.13.

En base a estas conclusiones, se determinó que el sistema de Seguimiento del sol debe

proveer un error de alineación menor a 0,25º. El proceso de diseño del mismo fue detallado.



CAPÍTULO VII. CONCLUSIONES 247

7.1.2. Investigación específica 2

Se identificaron los modelos que mejor describen las pérdidas térmicas del reactor y se

los vinculó a las dimensiones del mismo. Se modelaron los procesos de transferencia de calor

dentro del reactor en función de estas dimensiones.

En base a datos empíricos publicados, se estimó el rendimiento y composición del gas obte-

nido por el reactor de gasificación solar. Se determinó un cambio de entalpía de 1776 kJ/kgseco a

1200 K para la pirólisis y gasificación combinadas del orujo. Se estimó un rendimiento de 1,541

Nm3/kgseco con un PCI de 11,53 MJ/Nm3. Se determinó que 39,4 % de la masa que ingresa al

reactor se consume dentro del primer minuto después del ingreso, y que se requieren 28 min

más para que se complete la gasificación.

Se simuló el desempeño del reactor y el proceso en hoja de cálculo. El paso temporal utili-

zado fue de 1 min. Se emplearon datos empíricos de irradiancia solar en la Prov. de Mendoza

con la misma resolución temporal, y datos horarios de temperatura y velocidad del viento. El

modelo numérico desarrollado para la simulación se verificó con balances de masa y entalpía

globales y para cada paso temporal. Las dimensiones del reactor-receptor se optimizaron ha-

ciendo uso de la simulación para maximizar la producción de gas de síntesis. Las dimensiones

óptimas se listan en la Tabla 5.4.

Se encontró que las restricciones activas (es decir, los factores limitantes) fueron la capa-

cidad del receptor para evacuar el calor que recibe hacia el medio de reacción, y el volumen

mínimo del reactor requerido para acumular el orujo y las cenizas a lo largo del día.

Al encontrar que la transferencia de calor desde el receptor al medio de reacción es un factor

limitante del diseño, se determinó que para proceder a la construcción del prototipo se requería

un análisis térmico más detallado de los procesos de transferencia de calor. Este análisis más

detallado debía considerar la distribución no uniforme del flujo radiante sobre las superficies y
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permitir calcular la temperatura en cada punto del reactor-receptor.

7.1.3. Investigación específica 3

Se simuló la temporada completa de producción de orujo de 2019 con las dimensiones

óptimas. Se determinó el límite superior para el rendimiento del reactor-receptor acoplado a un

CSDP de 3m de diámetro en este período. El mismo fue de 3.180,2 Nm3, lo que es equivalente

a 36.68 GJ. En régimen estacionario, el límite encontrado fue 112 L/min (con una entrada de

73 gseco/min).

7.1.4. Investigación específica 4

Se cuantificó el impacto sobre el rendimiento y el consumo de energía auxiliar resultante

de eliminar los equipos de recuperación de calor. La necesidad de incluirlos se vio enfatizada.

Se encontró que la omisión de estos equipos reduce el rendimiento energético del reactor en un

53,4 % e incrementa la relación entre energía eléctrica consumida y energía útil producida de

2,4 % a 35,2 %. Los resultados de la simulación con y sin recuperación se listan en la Tabla 5.5.

7.1.5. Investigación específica 5

Se determinó a partir del límite superior al rendimiento del proceso, que las bodegas de la

Provincia (tres estudios de caso) podrían reemplazar su consumo anual de gas natural gasifican-

do entre el 62 % y el 81 % de su producción anual de orujo. Sin embargo, también se encontró

que la escala del CSDP considerado es insuficiente para la aplicación industrial con este objeti-

vo. A pesar de ello, un CSDP de mayor escala (hasta 12m de diámetro) es realizable y podría, de

mantenerse el límite al rendimiento, ser adecuado para una aplicación industrial de esta escala.

De manera alternativa, una torre solar puede alcanzar escalas mucho mayores y se puede aplicar
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el mismo diseño conceptual del reactor propuesto en esta tesis. Con una torre solar, el proceso

industrial se adaptaría a las necesidades de la industria de gestión de residuos vinícolas.

7.1.6. Investigación específica 6

Los resultados de la simulación del reactor y proceso apoyan el empleo de la tasa de entrada

de orujo como control de la temperatura del reactor. La temperatura se mantuvo exitosamente

por debajo de los 1259,4 K (dado un valor objetivo de 1200 K), con un flujo másico máximo

de 103,4 kgseco/min de orujo y 198,2 g/min de vapor. Sin embargo, se requiere una prueba

empírica de este sistema de control para validar completamente su factibilidad, en gran medida

por la incertidumbre de la respuesta de las reacciones a condiciones variables y la incertidumbre

en cuanto al consumo energético instantáneo de las mismas.

7.1.7. Investigación específica 7

Se desarrolló el análisis térmico detallado que era necesario previo a la construcción del

dispositivo. Este incluyó la creación de un modelo de trazado de rayos de Montecarlo para el

análisis óptico de receptor del CSDP, y un modelo de CFD para la obtención de la distribución

espacial de la temperatura (Investigación específica 8). El análisis óptico con el modelo de

Montecarlo permitió determinar la distribución de la densidad de flujo radiante absorbido sobre

cada superficie interna del receptor. Los mapas de flujo resultantes se muestran en la Fig. 6.6.

Se observaron ubicaciones de alta concentración del flujo (de hasta 250 ± 8 kW/m2).

Se estudió la sensibilidad de estas distribuciones ante tres variables de diseño relevantes: la

absorbancia solar de las superficies del receptor, el error de alineación del CSDP, y el tipo de

reflexión de las superficies del receptor. Se encontró que:

La absorbancia solar no afecta significativamente los valores relativos de flujo radiante
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absorbido dentro de una misma superficie. La absorbancia incrementa el máximo de la

densidad de flujo en los Lados y lo disminuye en el Fondo.

El error de alineación incrementa la densidad de flujo radiante absorbido en una región de

los Lados y la disminuye en la región diametralmente opuesta de esta superficie. También

disminuye el máximo de densidad de flujo absorbido en el Fondo.

La reflexión especular produce la mayor densidad de flujo absorbido en el Fondo. La

dispersión por reflexión (ya sea Gaussiana o Lambertiana) disminuye consistentemente el

máximo de densidad de flujo en el Fondo, mientras que el de los Lados no se ve afectado.

Se encontraron dos conjuntos de valores de estas variables que producen máximos en la

densidad de flujo absorbido:

Baja absorbancia, bajo error de alineación y reflexión especular, es decir, αs = 0,25, ε =

0º y σespec,c = 0 mrad, producen el máximo más elevado de Φabs en el Fondo: 250 ±8

kW/m2.

Alta absorbancia y error de alineación intermedio, es decir, αs = 0,95 y ε = 0,5º, produce

el máximo más elevado de Φabs en los Lados: 231 ±7 kW/m2.

También se estudió la sensibilidad del flujo radiante absorbido (potencia) en cada superficie

ante las variables. Se observó que:

La absorbancia solar, cuando es incrementada, redirige el flujo radiante absorbido de

todas las superficies a los Lados. Además, las pérdidas de reflexión se ven considerable-

mente reducidas.

A medida que incrementa el error de alineación, las pérdidas de intercepción se amplifi-

can rápidamente. La distribución relativa de potencia absorbida entra las superficies del

receptor no se ve alterada significativamente.
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La dispersión por reflexión reduce las pérdidas por reflexión. También incrementa el flujo

radiante absorbido en los Lados y lo disminuye en el Fondo.

7.1.8. Investigación específica 8

Se desarrolló un modelo de CFD simplificado y conservador para determinar un límite su-

perior para las temperaturas dentro del reactor. Se modelaron el medio de reacción, el material

del reactor receptor, y el lecho de biomasa y ceniza. Se incluyó la radiación dentro del receptor

y del medio de reacción, así como una reacción global simplificada de estado gaseoso que re-

presenta el consumo de calor de la gasificación. Los dos casos de alta densidad de flujo radiante

absorbido se analizaron con el modelo de CFD bajo las condiciones de operación del reactor

más desfavorables.

Se obtuvo la distribución espacial de la temperatura en el reactor-receptor. Se encontró que

la máxima temperatura siempre ocurre en las superficies internas del receptor. Se obtuvieron

los contornos de temperatura en estas superficies para los dos casos de alta densidad de flujo

absorbido, visibles en la Fig. 6.16. Los máximos de temperatura coincidieron en ubicación con

los máximos de densidad de flujo radiante absorbido.

7.1.9. Investigación específica 9

Ambos casos de alta concentración de flujo radiante produjeron máximos de temperatura

que exceden el límite admitido por el material (1273 K). Se encontró que el máximo de tem-

peratura del Caso del Fondo se puede limitar a un 2 % superior a lo admitido por el material

incrementando la dispersión por reflexión de las superficies, lo cual puede realizarse por abra-

sión. El perfil de la dispersión por reflexión debe ser difuso (reflexión según la Ley del Coseno

de Lambert) o Gaussiano (distribución normal bivariada de la dirección de reflexión) con des-



CAPÍTULO VII. CONCLUSIONES 252

viación estándar de al menos 300 mrad.

Adicionalmente, se logró limitar la temperatura máxima provocada por el Caso de concen-

tración de flujo de los Lados. La temperatura máxima se puede mantener dentro de un 2 % del

límite del material si la absorbancia solar no excede de 0,42. Para realizar esta condición se

pueden emplear recubrimientos especiales de la superficie. El proceso de solución de ambos

casos de alta concentración se detalla en la Tabla 6.6, y se ilustra en la Fig. 6.17.

Las dos condiciones mencionadas anteriormente (αs < 0,42 y σespec,c > 300 mrad) garanti-

zan que el límite de temperatura no puede excederse en más de un 2 % sin importar el estado de

alineación del CSDP con el sol ni las condiciones de operación del reactor, siempre que estas

se encuentren dentro de los rangos normales.

Por otro lado, los resultados produjeron algunas conclusiones esclarecedoras que pueden ser

generalizadas para cualquier receptor de cavidad de alta temperatura en un CSDP. En primer

lugar, se debe prestar especial atención al sistema de seguimiento del sol, ya que pequeños

valores de desalineación pueden producir altas concentraciones de flujo antes de que se vea

afectado el factor de intercepción. En segundo lugar, a pesar de incrementar las pérdidas por

reflexión, disminuir la absorbancia de las superficies puede resultar beneficioso en términos de

disminuir el riesgo de concentraciones de flujo excesivas. En tercer y último lugar, la dispersión

por reflexión de las superficies siempre debe ser maximizada.

7.2. Futuras líneas de investigación y desarrollo

La presente tesis ha dado inicio a una línea de investigación, el desarrollo del reactor-

receptor de gasificación solar como solución tecnológica completa. En ese sentido, el próximo

paso para avanzar en esta línea es la construcción del prototipo que se diseñó con las investiga-

ciones desarrolladas.
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La construcción del prototipo se encuentra en marcha actualmente, y permitirá abordar una

serie de investigaciones empíricas cuya necesidad se desprende de los resultados obtenidos en

esta tesis.

En primer lugar, la demostración de funcionamiento del prototipo permitirá obtener datos

empíricos para el rendimiento y la composición del gas obtenido con el reactor diseñado a partir

de orujo. Adicionalmente, permitirá evaluar el efecto sobre los mismos de la variabilidad en las

condiciones de reacción. Los resultados de este estudio posibilitarán la ampliación del modelo

de CFD para incluir detalladamente los procesos de reacción que ocurren en el reactor.

En segundo lugar, la efectividad del sistema de control de la temperatura depende en gran

medida de la tasa de consumo de energía a lo largo del avance de reacción, la cual podría diferir

significativamente de la asumida en esta investigación. La construcción del prototipo permitirá

realizar un estudio empírico para determinar completamente la factibilidad del sistema y proveer

una comprensión acabada de la practicidad del mismo. A su vez, producirá un avance en el

conocimiento en términos de documentar la tasa de consumo instantáneo de calor que provocan

el proceso conjunto de pirólisis y gasificación de biomasa.

En tercer lugar, el diseño del reactor incluyó medidas tendientes a reducir la producción

de alquitranes. Se identificaron soluciones de compromiso entre la reducción de alquitranes y

la eficiencia del reactor que requieren un estudio empírico para ser resueltas. Los factores de

diseño a analizar en este sentido son la presión parcial de vapor, el volumen del reactor, y la

temperatura de trabajo objetivo. Estos tres factores pueden reducirse para aumentar la eficiencia,

pero únicamente en la medida en que la producción de alquitranes no se vuelva excesiva. Esta

investigación también será posibilitada por el prototipo.

En cuarto lugar, la demostración del funcionamiento del prototipo permitirá determinar la

distribución real de las cenizas y la biomasa dentro del reactor y validar o modificar el supuesto
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de lecho de biomasa y ceniza utilizado en el modelo de CFD.

Por otro lado, paralelamente a la construcción de un prototipo del reactor, se requiere fi-

nalizar la construcción del sistema de seguimiento del sol. Su ensayo en condiciones reales

para medir el error de alineación producido efectivamente constituye la demostración de un

desarrollo tecnológico, factible de ser publicado como literatura científica novedosa.

Finalmente, a continuación de la construcción del sistema de seguimiento del sol se debe

abordar el problema técnico de construir de una superficie parabólica reflectante. El problema

consististe en lograr una construcción con errores ópticos lo suficientemente pequeños como

para alcanzar los valores de factor de intercepción y de entrada de potencia al reactor que re-

quiere el dispositivo tecnológico. Además, la construcción de la superficie permitirá abordar

un estudio empírico que produzca una validación completa de los resultados del modelo de

Montecarlo para las distribuciones de la densidad de flujo absorbido sobre las superficies del

receptor.
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Matriz de consistencia

Alcance (*) Diseño  (*) Variables independientes Variables dependientes Metodología de investigación

    No existe un dispositivo tecnológico ni un proceso 

industrial acabados de gasificación solar de orujo que 

permitan el reemplazo del consumo de gas natural de 

la industria vitivinícola de la Provincia de Mendoza, 

Argentina.

    Esta tesis provee el diseño de un dispositivo 

tecnológico – un reactor de gasificación solar de 

orujo para concentrador solar de disco parabólico – y 

el proceso industrial asociado al mismo que apunta a 

reemplazar el consumo de gas natural de una bodega 

de la Provincia de Mendoza, Argentina. 

Desarrollar un dispositivo tecnológico de gasificación 

solar de orujo y el modelo de proceso industrial 

correspondiente que suplante el consumo de gas 

natural de una bodega de la Provincia de Mendoza, 

Argentina.

Descriptivo Preexperimental El rendimiento energético anual del proceso 

industrial asociado al dispositivo tecnológico de 

gasificación solar, alimentado con la producción de 

orujo de una bodega de la Provincia de Mendoza, 

Argentina, es mayor a su conumo anual de gas 

natural.

(Variables  intervinientes : 

Consumo de gas natural de las 

bodegas de Mza. ) 

m syn, Mza

% de necesidades energéticas 

reemplazado.

Cant. de CSDP requeridos.

Enfoque de investigación:

Cuantitativa.

Nivel de investigación:

Aplicativo.

Problema científico específico 1 Objetivo específico 1 Hipótesis específica 1

    Se desconoce la magnitud del efecto de los 

parámetros de diseño del CSDP sobre la eficiencia 

del concentrador solar (factor de intercepción): error 

de alineación, ángulo de borde, diámetro de la 

apertura de la cavidad, y errores ópticos de la 

superficie parabólica.

     Esta tesis determina numéricamente el efecto 

combinado del error de alineación, el ángulo de 

borde y el diámetro de la apertura del receptor, en el 

factor de intercepción de un CSDP. Provee este 

análisis considerando la distribución de la radiancia 

solar ("sunshape "), y determina el impacto de los 

errores ópticos de la superficie. 

Cuantificar el efecto del error de alineación, el 

ángulo de borde, el diámetro de la apertura, y de los 

errores ópticos de la superficie parabólica sobre la 

eficiencia del concentrador solar (factor de 

intercepción).

Explicativo Experimental El ángulo de borde ( ), el diámetro de la apertura 

(D a ),  el error de alineación ( ), el error de 

pendiente ( pend ) y el error de especularidad  

( espec,sup ) afectan el factor de intercepción del CSDP 

( ).

 ,   , Da , espec,sup , pend . Analítico/Numérico (cáculo de punto 

de impacto)

Simulación de trazado de rayos por 

Montecarlo (SolTrace ).

Problema científico específico 2 Objetivo específico 2 Hipótesis específica 2

    Se desconoce cuál es la combinación de las 

dimensiones de los componentes del dispositivo 

(reactor y CSDP) que maximiza la producción de 

gas de síntesis a partir de orujo en la Provincia de 

Mendoza. 

     Esta tesis proporciona un modelo del dispositivo 

tecnológico y del proceso, que permite evaluar el 

efecto combinado de las dimensiones del reactor y 

del CSDP propuestos, así como de la variabilidad de 

la irradiancia solar, sobre las pérdidas térmicas y la 

producción de gas de síntesis. De esta manera, 

provee las dimensiones óptimas para el dispositivo 

tecnológico. 

Determinar las dimensiones óptimas de los 

componentes del dispositivo tecnológico (reactor y 

CSDP) que maximizan la producción de gas de 

síntesis a partir de orujo en la Provincia de 

Mendoza.

Explicativo Experimental Las dimensiones principales del reactor-receptor 

(D a , D c , L c , D r , L r , E c , E i ) afectan la masa 

total de gas de síntesis producida ( m syn ).

D a , D c , L c , D r , L r , E c , 

E i .

m syn Simulación del reactor y del proceso en 

hoja de cálculo. Optimización por 

gradiente reducido. 

Problema científico específico 3 Objetivo específico 3

    Se desconoce el rendimiento que tendría el 

proceso industrial asociado al dispositivo tecnológico 

en las condiciones de la Provincia de Mendoza. 

     Esta tesis evalúa el desempeño que tendría el 

proceso en las condiciones de la Provincia de 

Mendoza y determina un límite superior para su 

rendimiento, es decir, para la producción de gas de 

síntesis durante la temporada de producción del 

orujo.

Determinar un límite superior para el rendimiento 

del proceso industrial asociado al dispositivo 

tecnológico en las condiciones de la Provincia de 

Mendoza: Irradiancia Global Horizontal (IGH), 

Temperatura (T) y Velocidad del viento (V).

Descriptivo Preexperimental (Variables  intervinientes : 

I GH , T, V ) 
m syn

Simulación del reactor y del proceso en 

hoja de cálculo.

Problema científico específico 4 Objetivo específico 4 Hipótesis específica 4

    Se desconoce la magnitud del efecto de la 

eliminación de los equipos de recuperación de calor 

sobre el rendimiento del proceso. 

     Esta tesis cuantifica la pérdida de rendimiento 

del proceso y el aumento del consumo de energía 

asociados a eliminar los equipos de recuperación de 

calor. 

Cuantificar el efecto sobre el rendimiento del proceso 

de la eliminación de los equipos de recuperación de 

calor.

Explicativo Experimental La recuperación de calor de la corriente de salida del 

reactor afecta de manera significativa el rendimiento 

del proceso y su consumo de energía: energía 

consumida por el compresor ( W compr ) y energía 

consumida por el hervidor ( W evap ).

Recuperación de calor (binaria) m syn , W evap , W compr. Simulación del reactor y del proceso en 

hoja de cálculo.

Problema científico específico 5 Objetivo específico 5 Hipótesis específica 5

    No se dispone de información relativa a la 

escalabilidad del dispositivo desarrollado y su 

potencial para el reemplazo del consumo de gas 

natural en un establecimiento vitivinícola. 

    Esta tesis determina la factibilidad de reemplazar 

el consumo de gas de una bodega de la Provincia de 

Mendoza mediante la implementación del proceso 

asociado al dispositivo tecnológico propuesto. A su 

vez, determina la cantidad de dispositivos necesarios 

y evalúa la practicidad de su uso a escala industrial. 

Evaluar el potencial de implementar el proceso a 

escala industrial utilizando el dispositivo tecnológico 

desarrollado para el reemplazo del consumo de gas 

natural en un establecimiento vitivinícola. 

Descriptivo Preexperimental El porcentaje de las necesidades energéticas de una 

una bodega (consumo de gas natural) de la Prov. de 

Mendoza es menor que la energía que puede obtener 

por gasificación solar del orujo que produce. La 

cantidad módulos (dispositivo tecnológico 

desarrollado en esta tesis) necesarios para ello es 

practicable.

% de necesidades energéticas 

reemplazado.

Cant. de CSDP requeridos.

Simulación del reactor y del proceso en 

hoja de cálculo.

Problema científico específico 6 Objetivo específico 6 Hipótesis específica 6

    El reactor propuesto incorpora un sistema 

novedoso de control de temperatura por 

manipulación de la tasa de flujo másico de orujo y, 

si bien su mecanismo de funcionamiento está 

justificado, se carece de información que valide su 

efectividad.

     Esta tesis estudia la capacidad del dispositivo 

tecnológico para absorber las variaciones de 

irradiancia solar (a través de la manipulación del 

flujo másico de orujo) sin experimentar temperaturas 

excesivas y sin requerir flujos másicos irrealizables.

Evaluar la factibilidad del sistema de control de 

temperatura propuesto.
Explicativo Experimental Los valores máximos de flujo de entrada de orujo 

(m or ) y de vapor (m v ) requeridos para mantener la 

temperatura del medio de reacción (T c ) debajo de 

1200 K son valores realizables en la práctica.

m v , m or T c , m v,max , m or,max Simulación del reactor y del proceso en 

hoja de cálculo.

Problema científico específico 7 Objetivo específico 7 Hipótesis específica 7

    Se desconoce la distribución del flujo radiante 

concentrado sobre las paredes internas del receptor 

del CSDP, y puede presentar puntos de 

concentración excesiva. Asimismo, no se conoce la 

magnitud del efecto que tienen sobre esta 

distribución los parámetros de diseño del dispositivo 

tecnológico: error de alineación del CSDP, 

absorbancia de las paredes de cavidad y tipo de 

reflexión de las paredes.

     Esta tesis determina numéricamente la 

distribución del flujo radiante sobre las paredes 

internas de un receptor de CSDP de cavidad 

cilíndrica. A su vez, cuantifica el efecto combinado 

sobre esta distribución del error de alineación del 

CSDP, la absorbancia de las paredes de cavidad y el 

tipo de reflexión de las paredes. Encuentra la 

combinación de parámetros más desfavorable. 

Determinar la distribución del flujo radiante 

concentrado sobre de las paredes internas del 

receptor del CSDP; cuantificar el efecto sobre la 

misma del error de alineación del CSDP, la 

absorbancia de las paredes de cavidad y el tipo de 

reflexión de estas paredes; e identificar la 

combinación de estos parámetros más desfavorable.

Explicativo Experimental El error de alineación ( ), la absorbancia solar de las 

paredes del receptor ( s),y el tipo de reflexión de 

dichas paredes ( espec,c ) afectan la distribución de la 

densidad de flujo radiante concentrado que es 

absorbido en el receptor del CSDP ( abs ), y 

provocan puntos de maxima concentración 

( abs,max ).

, s , espec,c abs,  abs,max  y Q abs Simulación de trazado de rayos por 

Montecarlo (SolTrace ).

Problema científico específico 8 Objetivo específico 8 Hipótesis específica 8

    La temperatura de la reacción es cercana a la 

temperatura límite del material y no se dispone de 

información sobre la distribución de temperaturas 

dentro del reactor. 

     Esta tesis determina por DFC la distribución de 

temperatura dentro del reactor bajo las condiciones 

de operación más desfavorables.

Determinar la distribución de la temperatura dentro 

del reactor (T(x,y,z) ) bajo las condiciones de 

operación más desfavorables: abs,max, IGHmax, 

mínimas pérdidas térmicas (Qperd,mín) y máxima 

temperatura de entrada del vapor (Ts,max). 

Descriptivo Preexperimental La temperatura en cualquier punto del reactor-

receptor bajo las condiciones más desfavorables de 

funcionamiento no supera los 1273 K.

(Variables intervinientes: 

abs,max , I GH,max , Q perd,min , 

T s,max )

T (x,y,z) Simulación de Dinámica 

Computacional de Fluidos - Método de 

Volúmenes finitos (CFX, ANSYS 

v18.2 ).

Problema científico específico 9 Objetivo específico 9 Hipótesis específica 9

    El dispositivo desarrollado propone controlar la 

temperatura máxima del reactor con una selección 

adecuada de las propiedades de la superficie interna 

del receptor. Se desconoce el rango de propiedades 

que garantiza temperaturas admisibles bajo 

condiciones normales de funcionamiento.

     Esta tesis provee el rango de propiedades de las 

paredes internas del reactor que garantizan 

temperaturas admisibles dentro del reactor bajo las 

condiciones normales de funcionamiento del 

dispositivo tecnológico. 

Establecer un rango de propiedades de la superficie 

interna del receptor que garantice temperaturas 

admisibles bajo las condiciones normales de 

funcionamiento del dispositivo tecnológico.

Explicativo Experimental Determinados valores de las propiedades de 

superficie de las paredes internas del receptor ( s , y 

espec,c ) provocan que la temperatura máxima 

alcanzada en cualquier punto del reactor-receptor 

(T (x,y,z), max ) no supere 1273 K bajo las condiciones 

normales de funcionamiento del mismo. 

s , espec,c T (x,y,z), max Simulación de Dinámica 

Computacional de Fluidos - Método de 

Volúmenes finitos (CFX, ANSYS 

v18.2 ).

 (*) Clasificación según: Hernández-Sampieri, R., Fernández Collado, C., y Baptista Lucio, P. (2010). Metodología de la investigación  (5ta ed.). México: McGraw-Hill Interamericana.
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Dimensiones en mm.
Soldaduras en rojo.
Aislante no mostrado.
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Bridas de cierre del Reactor
Solar de Gasificación de Orujo

Pernos a definir.

Tubo 142 mm sustituirá
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