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Resumen

Se presentan y discuten los resultados de un proyecto de investigacion centrado en el es-
tudio del proceso de gasificacion de carbonizados de madera de haya, cascarilla de café y
cuesco de palma utilizando vapor de agua y diéxido de carbono como agentes de reaccion.
Los experimentos se realizan en un equipo de termogravimetria con andlisis simultaneo
de los gases generados. Inicialmente se realiza una descripcion de las materias primas uti-
lizadas, los conceptos tedricos, los pardametros del proceso de gasificacion y los principios
de la cinética de reaccion del proceso. Posteriormente se describe el equipo experimental,
los procedimientos experimentales y el plan experimental desarrollado. Se presentan y
analizan los resultados experimentales obtenidos. Finalmente se describe el procedimien-
to de calculo utilizado para la determinacion de pardametros formales de la cinética de la
gasificacion y se realiza un andlisis y comparacion entre los resultados experimentales y

los resultados obtenidos a partir de los calculos tedricos.
Kurzfassung

Die Ergebnisse eines Forshungsprojektes zur Untersuchung der Vergasung von Biomassepy-
rolysate aus Buchenholz, Kaffeeschalen und Olpalmschalen mit Kohlendioxid und Wasser-
dampf als Vergasungsmitteln werden dargestellt. Die Experimente werden in einer Ther-
mowaage mit anschlieBender Gasanalyse durchgefiihrt. Zunachst wird eine Beschreibung
der verwendeten Rohstoffe, der theoretischen Grundlagen, der Prozessparametern und
der Prinzipien der Reaktionskinetik prasentiert. Danach werden die Laboranlage, die ex-
perimentellen Prozeduren und der experimentelle Plan dargestellt. Anschliefend werden
die experimentellen Erbegnisse prasentiert und diskutiert. Zum Schlufl werden die exper-

imentelle und berechnete Ergebnisse verglichen.
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1 Introduccion

El uso energético sostenible de la biomasa es una alternativa para sustituir parcialmente el
uso de los combustibles fésiles y de la energia nuclear. El incremento en la disponibilidad
y los desarrollos tecnolégicos de los tltimos anos permiten utilizar la biomasa como una

fuente renovable de energia con bajos niveles de emisiones e impactos ambientales.

Los paises en vias de desarrollo disponen frecuentemente de recursos y fuentes de biomasa
en cantidades suficientes, que no son utilizadas plenamente o que se utilizan de manera
ineficiente y con la generacion de impactos ambientales. El uso de la biomasa como susti-
tuto de los combustibles fésiles tiene el potencial de generar beneficios ambientales, ya
que la produccion y su uso sostenible permiten que el diéxido de carbono emitido sea
absorbido durante el crecimiento de nueva biomasa. Este ciclo se cumple en intervalos
de tiempo cortos, lo que permite afirmar que el uso energético de la biomasa bajo estas

condiciones es neutral en relacién a las emisiones de diéxido de carbono.

La biomasa constituye toda la materia organica existente, para su uso energético se
dispone de diversas fuentes como la madera, plantaciones de rapido crecimiento, residuos
forestales y de cosechas agricolas, basuras y lodos de plantas de tratamientos de aguas
residuales, entre otras. El uso de la biomasa con fines energéticos establece como prioridad
la biomasa residual, ya que se realiza simultdneamente su tratamiento ambiental adecuado
y se contribuye en su valorizacién econdémica. Estos aspectos contribuyen efectivamente

en las politicas del desarrollo sostenible de la humanidad.

Los procesos empleados para la conversion de la biomasa con fines energéticos se clasif-
ican en procesos fisicos como la extraccién de aceites de frutos como los de la palma de
aceite; procesos fisicoquimicos como la transesterificacién para la produccion de biodiesel;
procesos bioquimicos como la digestion anaerdbica, que permite la produccién de biogés
y los procesos termoquimicos, que incluyen la pirdlisis, la gasificacion, la licuefacciéon y la
combustion. Estos ltimos procesos han sido parte del desarrollo tecnolégico reciente que
ha permitido el uso energético de la biomasa en aplicaciones desde pequenos consumidores

hasta niveles medianos de produccién de potencia y energia térmica.
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La pirolisis corresponde a la degradacion térmica de la biomasa y sucede de manera anti-
cipada a los demas procesos de transformaciéon termoquimica. Por medio de este proceso
se generan productos carbonizados, bioaceites y gases. A altas temperaturas la fraccion
condensable y los gases conforman la fase volatil de la pirdlisis. La permanencia adicional
de las fases solida y volatil en la zona de reaccién permite su conversion a una fraccion
de gases permanentes. Este proceso se denomina gasificacién y sucede por las reacciones
homogéneas (en la fase volétil) y heterogéneas (entre las fases volétil y sélida) con agentes
de reacciéon como el vapor de agua, el diéxido de carbono o el oxigeno, entre otros. De
esta manera, el proceso de gasificacion de la biomasa sucede mediante las reacciones pos-

teriores de la fase volatil y del carbonizado formados durante la pirdlisis.

La mezcla de gases generada mediante la gasificacion esta conformada principalmente
por monoxido de carbono, didxido de carbono, metano e hidrégeno; en los casos en que
se utiliza el aire como agente de reacciéon también se tiene la presencia de nitrégeno en
esta mezcla. Las caracteristicas de calidad de la mezcla de gases combustibles generada
mediante la gasificacion depende de su poder calorifico y del contenido de material par-
ticulado y alquitranes. La gasificacion con medios como el vapor de agua o el oxigeno
permiten aumentar el poder calorifico de la mezcla de gases generada, mientras el uso de
aire lo disminuye debido a la presencia de nitrégeno en el gas producido. El contenido de
alquitranes en la mezcla de gases producida depende en gran medida del tipo de tecnologia
utilizada, especialmente de la configuracion del reactor. La presencia de alquitranes en
la mezcla de gas es actualmente el principal problema en el desarrollo tecnolégico de los

sistemas de gasificacion de biomasa.

El carbonizado generado durante la etapa de pirdlisis de la biomasa puede reaccionar
posteriormente con medios de gasificacién como el vapor de agua, el diéxido de carbono y
el oxigeno. Estas reacciones ocurren de manera mas lenta que las correspondientes a la fase
volatil pero contribuyen significativamente a aumentar la cantidad y el poder calorifico
de la mezcla de gases generada. Adicionalmente, la gasificacion del material carboniza-
do puede realizarse de manera parcial para producir carbones activados, que poseen un
desarrollo avanzado de la microporosidad y del area superficial y pueden emplearse en
procesos de limpieza de flujos liquidos y gaseosos. Estos usos contribuyen al desarrollo de
aplicaciones de mayor valor agregado para la biomasa y sus carbonizados. El estudio de
las condiciones de reaccién de los carbonizados de biomasa y la determinacién de expre-
siones para su cinética de reaccion representa de esta manera un aspecto basico para la

optimizacién de los procesos de gasificacién y de combustion.



Los reactores empleados en los procesos de transformacion termoquimica de la biomasa
incluyen los reactores de lecho fijo y semimévil; de lecho mévil; de lecho fluidizado y de
flujo de arrastre. Estos reactores se caracterizan por el aumento de la velocidad relativa
entre las fases sélida y volatil con relacién a las paredes del reactor. Estas condiciones
determinan los fenémenos de transferencia de calor y de masa en el reactor y, de esta
manera, el desarrollo de las reacciones quimicas y la composicién y distribucién en frac-

ciones de los productos generados.

Colombia cuenta con sectores agroindustriales que generan grandes cantidades de biomasa
residual, como los correspondientes a la cana de azticar, al café y a la palma de aceite.
El bagazo de la cania de azicar se ha empleado como combustible en los propios procesos
de refinacién en los ingenios para procesos de combustion. La cascarilla de café se ha
empleado como combustible en diversas aplicaciones, diferentes a los procesos asociados
al beneficio del café. En el sector de la agroindustria de la palma de aceite se cuenta con
varias fuentes de biomasa residual como las fibras del mesocarpio, el endocarpio (o cuesco)
y los racimos de fruta vacios. De estos subproductos del proceso de extraccion del aceite
de palma, el cuesco ha presentado las mayores dificultades para desarrollar aplicaciones de
reciclaje o para su uso en procesos de combustion. Estas dificultades se generan especial-
mente por el tipo de ceniza que contiene el cuesco, que genera problemas de acumulacion

y taponamiento de tuberias y equipos como las calderas.

En este trabajo se ha seleccionado como materias primas provenientes de biomasa residual
el cuesco de palma y la cascarilla de café, considerando que tienen propiedades represen-
tativas de tipos de biomasa con gran dureza, como el cuesco de palma, y de laminillas
delgadas como el cisco o cascarilla de café, que determinan comportamientos especificos
durante los procesos de transformacion termoquimicos como la gasificacion. La gasifi-
cacion del cuesco de palma ofrece una alternativa para su uso energético que puede super-
ar las dificultades técnicas que se han presentado hasta la fecha para su uso en procesos
de combustién. Por su parte, las excelentes propiedades combustibles de la cascarilla de
café ofrecen un elevado potencial para el desarrollo tecnolégico del proceso de gasificacion,
lo que permite ampliar el espectro de sus usos energéticos en el pais. De manera comple-
mentaris, el uso de la madera de haya como materia prima en este estudio estd motivado
por su amplio uso en estudios de transformacion termoquimica a nivel internacional, lo
que permite la comparaciéon de tecnologias y resultados para otros tipos de biomasa, como
los empleados en el presente estudio. Ademads, el estudio de la gasificacién de la madera de
haya ofrece resultados comparables para otros tipos de madera disponibles en Colombia

y que se generan como residuos forestales en el pais.
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En este estudio se emplea una termobalanza con calentamiento indirecto a escala de labo-
ratorio, con capacidad para procesar hasta 3 g de carbonizados de biomasa. Los equipos
de termogravimetria se clasifican como reactores de lecho fijo a escala de laboratorio, que
permiten la variacion y control adecuados de la velocidad de calentamiento y del tiempo
de permanencia de las fases solida y volatil dentro del reactor y el registro simultaneo de

las curvas de variacion de la masa sélida durante el proceso.

De esta manera, el problema central del presente trabajo es el estudio del comportamiento
de los parametros del proceso de gasificacién de carbonizados de madera de haya, cuesco
de palma y cascarilla de café y de sus efectos en la composicion de la fase gaseosa genera-
da. El objetivo principal es establecer una cinética de reaccién bajo condiciones cercanas
al intervalo dominado por las reacciones quimicas del proceso. Los parametros cinéticos
que se determinen podran emplearse posteriormente en la modelacién matematica con el
objetivo de apoyar las labores de desarrollo, optimizacion y de escalado a plantas de mayor
tamano para la gasificacion de la biomasa. Estas labores requieren el uso de esquemas de
reaccién formales o modelos para la gasificacion, cuyos valores cinéticos pueden deducirse

con el apoyo parcial del trabajo experimental de termogravimetria.



2 Planteamiento del problema

En este capitulo se realiza una descripcién de las materias primas utilizadas; los para-
metros del proceso de gasificacion de biomasa y sus carbonizados y los métodos cominmente
utilizados para el estudio de la gasificacion a nivel de laboratorio. Esta revision es la base
para el planteamiento del estudio experimental de gasificacién de carbonizados de cuesco

de palma, cascarilla de café y madera de haya que se realiza en el presente trabajo.

2.1. Biomasa residual de procesamiento agroindustrial

Los residuos de la produccion agrodindustrial constituyen una importante fuente de
biomasa con potencial para ser aprovechados energéticamente. Su uso incrementa la pro-
ductividad en las plantas productoras dando simultaneamente una solucién a problemas
de disposiciéon ambiental. Dentro de los residuos agroindustriales de mayor potencial en
Colombia se encuentran los residuos de la palma de aceite (endocarpio o cuesco, fibra del
mesocarpio y racimos de fruta vacios o raquis); residuos de la cana de aztcar y la cana
panelera (hojas, cogollo y bagazo); residuos de la produccion de café (pulpa, cascarilla o
cisco y tallos); residuos de la produccién de maiz (rastrojo, tusa y capacho); residuos de
la produccién de arroz (tamo y cascarilla) y residuos de la produccién de pldtano y ba-
nano [40]. De acuerdo a la Unidad de Planeaciéon Minero Energética (UPME) el potencial
energético total de estos residuos es de 331.646 TJ/ano para el 2010 [40]. A continuacién
se realiza una descripcion méas detallada de los tipos de biomasa utilizados en el presente

trabajo.

Cuesco de palma

En la Figura 2-1 se representa el fruto de la palma de aceite (Flaeis guineensis, Jacq.)
con sus partes constitutivas. El endocarpio o cuesco es un material duro que protege la
almendra y constituye un residuo del proceso de extraccién del aceite de palma. En la
Figura 2-2 se presenta una foto del cuesco de palma en el estado obtenido del proceso de
extraccion. De acuerdo al espesor del endocarpio, la palma de aceite se clasifica en tres

tipos: Dura, Tenera y Pisifera [26].
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Pericarpio

Pulpa

Almendra
Endocarpio (Cuesco)

Figura 2-1: Partes del fruto de la palma de aceite (Flaeis guineensis, Jacq.)[26, 36].

En la Tabla 2-1 se presenta el balance de masa del proceso de extraccién del aceite de
palma. La biomasa residual del proceso, conformada por los racimos de fruta vacios, la
fibra y el cuesco, constituye una fracciéon aproximada del 42 % en masa de los racimos de
fruta fresca (RFF). A través de los valores de las fracciones de masa indicadas en esta
tabla se hace un estimativo de la cantidad de biomasa residual segin la produccion de

RFF para algunos paises (ver Tabla 2-2).

Tabla 2-1: Composicién de los racimos de fruta fresca de la palma de aceite [23]. Los

porcentajes se refieren al 100 % del racimo de fruta fresca.

Racimos de fruta fresca Subdivision del fruto
Fruto Fibra Combustible de fibra | 9,6 - 13%
62 - 72% 11,6 - 15% Humedad 2%
Racimos de fruta vacios - RFV Nueces Almendra 9,6 - 13%
17,7 -26,1% 9-12,7% Cuesco 5-7%
Impurezas 05-2%
Humedad Aceite Crudo Aceite Puro 17 - 25,3%
10% 43 % Afrecho 2%
Humedad 16 - 18%

El cuesco se obtiene de manera concentrada, lo que constituye una ventaja respecto a
otros tipos de biomasa residual que se presentan de manera dispersa y que implican

costos elevados para su recoleccion y transporte. La humedad con que se obtiene depende



2.1 Biomasa residual de procesamiento agroindustrial 7

de las condiciones del proceso de extraccion y de la regién geografica. Un promedio para
el porcentaje de humedad en el cuesco, bajo las condiciones colombianas, se encuentra
alrededor de w = 12 %.

Figura 2-2: Endocarpio o cuesco de la palma de aceite (dimensiones en centimetros).

Tabla 2-2: Oferta mundial de aceite de palma y estimativo de la biomasa residual
producida para el afio 2010 (calculada de acuerdo a la informacién publicada
en [89] y los valores de la Tabla 2-1).

Aceite crudo | Participacién | Biomasa residual total / kt/ano (2010)
Regidn / kt/afo (2010) /% Total | RFV'| Fibra Cuesco
Indonesia 23000 47 46000 | 25190 | 14238 2476
Malasia 18600 40 37200 | 20371 | 11514 4429
Tailandia 1500 3 3000 | 1643 929 357
Nigeria 850 2 1700 | 931 526 202
Colombia 820 2 1640 898 508 195
Otros 3142 7 6284 | 3441 | 1945 748
Total 47912 100 95824 | 52475 | 29660 11408

I Racimos de fruta vacios
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El cultivo de palma de aceite se ha venido intensificando en el pais. De un total de
138.457 ha sembradas en 1997 se pasé a 360.537 ha en 2009 lo que constituye un aumento
cercano al 40 %. Las principales plantaciones se encuentran ubicadas en los departamen-
tos de Meta, Santander, Cesar, Magdalena y los Llanos Orientales. En Latinoamérica,
Colombia es el primer productor de aceite de palma con una participacién del 36 % segui-
do por Ecuador con un 14 % [24]. De acuerdo a la Unidad de Planeaciéon Minero Energética
(UPME) el potencial energético de la biomasa residual del proceso de extraccién de aceite
de palma en Colombia es de 16.013,7 TJ/ano correspondientes a 16,4 % para el cuesco,
42,3 % para la fibra y 41,3% para el raquis o racimos de fruta vacios [40]. La fibra y
el raquis se utilizan generalmente como material combustible dentro de la misma planta
procesadora de aceite, el cuesco encuentra uso restrigido para esta aplicacion. En otros
paises como Malasia se utiliza el cuesco de palma para la produccién de biocarbonizados

y de carbones activados.

Cascarilla (o cisco) de café

La cascarilla de café es un residuo del procesamiento del fruto del café y corresponde a la
capa que cubre la semilla. Esta constituye el 4,2% en peso del fruto (cereza) [16]. En la
Figura 2-3 se presenta un esquema del fruto de café con sus diferentes partes, en la Figura

2-4 se muestra la cascarilla de café utilizada.

4 |

Semilla

/ Cascara
Plpy Cascarilla

Figura 2-3: Partes constitutivas del fruto de café (cereza).

La produccion mundial de café para el ano 2010 ascendié a 132.719 miles de sacos de
60 kg de café verde en sus variedades arabica y robusta, equivalentes a 7.964 t. El primer
productor mundial es Brasil con el 36,4 % de la participacion, seguido por Vietnam con el
14,0 % y Colombia con el 6,9 %. En la Tabla 2-3 se presenta la produccién mundial café y

un estimativo de la cascarilla obtenida.
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En Colombia el cultivo de café cubre en la actualidad un area de 874.000 ha distribuidas
en 590 municipios ubicados principalmente en los departamentos de Quindio, Risaralda,
Caldas y Antioquia. Entre el ano 2000 y el 2007 la produccién de café se incremento ligera-
mente en un 20 % para llegar a 757.000 t de café verde. A partir de ese afno se ha registrado
una reduccién del 30 % hasta el 2010 con una produccién de 552.000 t de café verde [22].

Tabla 2-3: Produccion mundial de café y estimativo de la cascarilla generada.

Produccién?| Participacién | Produccién fruto®| Cascarilla

Pais Variedad® / sacos/ano /% / kton/ano / kton/ano
Brasil A/R 48.095 36,3 30.781 1.292
Vietnam R 18.500 14,0 11.840 497
Colombia A 9.200 6,9 5.888 247
Indonesia |  R/A 8.500 6,4 5.440 228
Etiopia A 7.450 5,6 4.768 200
Otros A/R 40.974 30,8 26.108 1.096
Total 132.539 100 84.825 3.562

LA Arébica, R: Robusta

2 Miles de sacos de 60 kg de café verde

3 Relacién café verde/fruto = 0,094
De acuerdo a la Unidad de Planeaciéon Minero Energética (UPME) el potencial energético
de los residuos del procesamiento del café en el pais asciende a 49.106,88 TJ/afio para el
2010 (14,7 % pulpa, 6,8 % cisco y el 78,5 % tallos) [40]. La cascarilla se emplea parcialmente

como combustible en el proceso de beneficio.

Madera de haya

La haya es una especie de arbol nativa del clima europeo que pertenece a la familia de las
fagaceas. Existe una gran variedad de especies que crece especialmente en Norteamérica
y paises europeos como Suecia, Noruega, Alemania y Finlandia. Por su dureza encuen-
tra alta aplicacién en la industria maderera. Se destina a aplicaciones de carpinteria y
ebanisteria, construccién de estructuras y pisos, asi como propoésitos de ingenieria. En la
industria textil, se utiliza la pulpa de la madera de haya como base de la produccion de

la fibra conocida como modal.

La madera de haya pertenece a la clase de las maderas duras, las cuales difieren en-



10 2 Planteamiento del problema

\.\\\\\\\-ﬂ\\\ﬁ\\é i

Figura 2-4: Cascarilla de café (dimensiones en centimetros).

tre si por la distribucion de poros del material y la estructura de la pared celular. En la
Figura 2-5 se presenta una foto de la madera de haya utilizada. Dentro de esta clasificacion
también se encuentra la madera de roble y la ceiba. Dentro de las maderas blandas se
encuentran el abeto y el pino, por ejemplo. Las importaciones y exportaciones mundiales
de madera de haya se estiman en 1’600.000 t y 2’100.000 t, respectivamente, para el ano
2004. Los principales exportadores son Alemania, Francia y Eslovaquia y los principales

importadores Austria y Suecia. Su uso se concentra principalmente en Europa.

En Colombia el uso de madera constituye una importante fuente de biomasa, especifi-
camente en las zonas no interconectadas a la red eléctrica nacional. En las zonas que
poseen algiin suministro eléctrico por medio de plantas de generacién, el consumo de
lena corresponde al 6 % de la demanda total de energia [87], sin embargo, en lugares sin
suministro o con suministro limitado de energia eléctrica el consumo de lena aumenta

considerablemente.

El uso de la madera es ineficiente en muchas ocasiones, causando problemas ambientales
debido a su uso indiscriminado y a la contaminacién ambiental. Adicionalmente, residuos
generados a partir de la explotacién de maderas comerciales que quedan en aserraderos y

sitios de transformacién constituyen un subproducto de interés energético [88]. Los tipos
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Figura 2-5: Madera de haya molida (dimensiones en centimetros)

de madera utilizados en aserraderos dependen de la regién, destacandose el guino, abarco,
virola, la ceiba roja y amarilla, el cedro, el roble, el guandal, la ceiba tolia y el lau-
rel. Para la produccion de chapas de madera las especies mas utilizadas provenientes de
bosque natural son: cativo, abarco, virola, sande y guino. En la construccién de postes
se utiliza madera proveniente de plantaciones forestales, principalmente el eucalipto. De

igual manera en la industria de la construccién se utilizan el pino y el eucalipto, entre otros.

Aunque la madera de haya no es un producto de uso comun en Colombia, si constituye
un material de referencia y comparacién para aplicaciones a nivel internacional como los
estudios relacionados con los procesos de transformacién termoquimica de la madera y
los andlisis de termogravimetria (TGA). Asi mismo maderas con caracteristicas similares
como el roble presentaran comportamientos similares durante su procesamiento. Por estas
razones se selecciona esta materia prima para el estudio de la gasificacion de carbonizados

en el presente estudio.
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2.2. Gasificacion de biomasa y sus carbonizados

La gasificacién es un proceso de transformacion termoquimica en el que un material
solido orgénico es puesto en contacto con una corriente gaseosa oxidante o agente de
reaccion a altas temperaturas. Durante la gasificacién de biomasa se llevan a cabo tres
subprocesos: secado, carbonizacién (o pirélisis) y gasificacién. Estos subprocesos se pueden
realizar en un solo reactor (gasificacién en una etapa) o en reactores separados (gasificacién
en dos etapas). En la Figura 2-6 se presenta un esquema de las dos disposiciones. En
el proceso en una etapa, la biomasa se introduce en el reactor donde es calentada y
simultaneamente entra en contacto con el gas de reaccion. Los productos del secado y la
pirdlisis (voldtiles y carbonizado) reaccionan con el agente de reaccién para formar una
mezcla de gas combustible. En el caso de la gasificacién completa permanece como residuo
la ceniza de la materia prima. En la gasificacién en dos etapas el secado y la carbonizacion
de la biomasa se realizan en un reactor inicial. El carbonizado obtenido se introduce luego
en un gasificador donde entra en contacto con el agente de gasificaciéon llevandose a cabo
las reacciones de oxidacién parcial del carbonizado que generan el gas de gasificacion. Los

productos volatiles obtenidos de la carbonizacion en la primera etapa son utilizados como

combustibles.
Biomasa
Agente
dereaccion _J _ | |1_____ « e mmmmm
/ N !

Secadoy \

A Y
] Secadoy !
carbonizacion |

carbonizacion

N — — :t ______ . | Combustion

I
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\ J N e e e ] - -

\ S R | —— — , -
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Figura 2-6: Representacion esquematica de la gasificacion de biomasa mediante procesos

en una y dos etapas.
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Los subprocesos de la gasificacién en una etapa ocurren de manera secuencial. El estu-
dio de este proceso se facilita al analizar cada etapa por separado para luego establecer
sus interrelaciones. A continuacién se hace una breve descripcion de los procesos de car-
bonizacién y gasificaciéon de biomasa. En los capitulos siguientes se analiza con mayor

detalle el proceso de gasificacién de carbonizados de biomasa.

2.2.1. Carbonizacion de biomasa

La carbonizacion o pirdlisis es la degradacién térmica de la materia organica presente en
la biomasa. El término pirdélisis se centra en los productos volétiles generados; el término
carbonizacion se centra en el residuo sélido obtenido. Dentro de los procesos de transfor-
maciéon termoquimica la carbonizacion es de caracter fundamental ya que constituye un
primer paso en procesos de combustién y gasificacién de carbonizados [30]. Por medio del
proceso de carbonizacion se obtienen productos sélidos, liquidos y gaseosos que pueden
ser utilizados directamente como combustible o procesados para la obtencién de produc-
tos quimicos u otro tipo de combustible. Este proceso se completa a temperaturas de

aproximadamente 500 °C [62].

En la Figura 2-7 se presenta la variacién de la masa del cuesco de palma y la generacion

de productos durante un experimento de carbonizacién en un equipo de termogravimetria.

Esta figura indica que la mayoria de las reacciones de pirdlisis ocurren hasta una tem-
peratura de 800 K (527 °C). La fraccién gaseosa generada estd compuesta principalmente
de CO5 y CO con contenidos menores de CH; y Hj. Las fracciones de los productos
obtenidos dependen de la materia prima y las condiciones de proceso utilizadas. En la
Tabla 2-4 se presentan las fracciones de carbonizado, alquitranes, agua y gas obtenidos
para diferentes tipos de biomasa que fueron sometidas a pirdlisis hasta 520 °C con una
tasa de calentamiento de 6 K/min. En este caso, las pruebas se realizaron siguiendo el
método indicado en la norma ISO 647 [44, 30]. El poder calorifico superior en base seca
para el cuesco de palma y los productos generados durante la pirélisis segin la norma ISO

647 se presentan en la Tabla 2-5.

El carbonizado formado durante la pirdlisis es un producto carbonoso con una estructura
porosa poco desarrollada, ocupada parcialmente por alquitranes condensados durante la
carbonizacion. Por medio de la gasificacion se evacua este material y se permite la reac-
cion adicional de la estructura carbonosa. Las condiciones del proceso de carbonizacion de
la biomasa son fundamentales porque determinan la distribucion y caracteristicas de los

productos sélidos (incluyendo su estructura porosa), liquidos y gaseosos generados [30].
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Figura 2-7: Ejemplo de distribucién de los productos generados durante la carbonizacion
de cuesco de palma de aceite en un equipo de termogravimetria (tasa de
calentamiento 3 K/min) [31].

Tabla 2-4: Fracciones de productos obtenidos a partir de la carbonizacion de diferentes

tipos de biomasa realizada segin la norma ISO 647 [30, 44].

Carbonizado Alquitranes Agua Gas
/% /% /% /%
Cuesco 33,11 25,13 25,04 16,72
Fibra 30,29 24,96 22,64 22,11
Almendras 17,20 60,86 13,58 8,34
Cascarilla de café 29,69 22,40 28,36 19,53
Bagazo de cana 31,37 44,50 9,80 14,31

Tabla 2-5: Poder calorifico superior en base seca para cada uno de los productos de la

pirdlisis de cuesco de palma realizada segiin la norma ISO 647 [30].

Materia Prima | Carbonizado | Alquitranes Gas

22,2 MJ/kg | 33,1 MJ/kg | 23,6 MJ/kg | 6,8 MJ/kg




2.2 Gasificacién de biomasa y sus carbonizados 15

2.2.2. Gasificacion de carbonizados

La gasificacion del carbonizado ocurre por medio de la accién de un agente de reaccién
que puede ser aire, oxigeno, vapor de agua, hidréogeno y dioxido de carbono o mezclas
en diferentes proporciones de estos elementos. En la Figura 2-8 se presenta una curva
tipica de variacién de la masa durante la gasificacién en termobalanza de carbonizados de
cuesco de palma con vapor de agua como agente de reaccion. Los componentes presentes
en la mezcla de gases generada y su concentracion son dependientes del agente de reaccion
utilizado, en general se encuentran CO, COy, CHy, Hy ¥y HyO. Para el caso de gasificacion

con aire la mezcla contiene adicionalmente Ns.

La calidad del gas es controlada por medio del ajuste de las caracteristicas del proce-
so de gasificacién y por medio de métodos de limpieza y adecuacion posteriores a la
gasificacion. Dentro de la primera categoria se encuentran el tipo de reactor utilizado,
las condiones de operacién y el uso de catalizadores que disminuyan la produccion de

alquitranes y mejoren la selectividad de la gasificacién.

GasdeReaccion [~~~ ~—~—~——f"T—TFT—"T—T—————————
H,O —~ _g
1,0 |
0,8 - Gases
] (CO, CO,, H,, CH,, H,0) Gases
0.6 ] =
Carbonizado 1
0,4 4 Residuo Sélido
0,2
Ceniza
010 IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII||I|||I||'I:>
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Figura 2-8: Variacién de la masa de carbonizado de cuesco de palma y generacion de
gases durante su gasificacion con vapor de agua como agente de reaccién en

un equipo de termogravimetria.
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Reacciones quimicas elementales de la gasificacion de carbonizados

Durante la gasificacion de carbonizados se llevan a cabo dos tipos de reacciones: reacciones
heterogéneas en las cuales el medio de reaccion y los gases producidos reaccionan con el
carbonizado (producto sélido), éstas también se conocen como reacciones primarias; y
reacciones homogéneas en la fase gaseosa en las cuales los productos de las reacciones pri-
marias reaccionan entre si y con el agente de reaccién. La composicién del gas obtenido
depende del nivel de avance de todas éstas reacciones. Las principales reacciones que
describen el proceso de gasificacion de carbonizados junto con las entalpias de reaccion

enuncian a continuacién [50, 70, 25, 48].

- Reacciones heterogéneas de oxidacion y oxidacién parcial:

C+ Oy = COq AH = —394kJ/mol (2-1)
1

C+§OQ: CO AH = —111kJ/mol (2-2)

- Reacciones heterogéneas de gasificacién:

C +H,0— CO +H, AH = 131 kJ/mol (2-3)
C 4 COy = 2CO AH = 172kJ /mol (2-4)
C + 2H, = CH, AH = —87kJ/mol (2-5)

- Reacciones homogéneas:

Reaccién de conversion agua-gas:

CO + HQO S COQ + HQ AH = —41 kJ/mol (2—6)

Reaccién de reformado:

CH,4 + H,0 == 3H, + CO AH = 206 kJ/mol (2-7)

Las reacciones de oxidacién y oxidacién parcial (Ec. 2-1 y 2-2) son de cardcter exotérmico
y ocurren en los casos en que se utilizan Os o aire como agentes de reaccién. Simultanea-
mente, debido al caracter exotérmico de estas reacciones, se suministra la energia requerida
para el proceso. Las reacciones de las ecuaciones 2-3, 2-4 y 2-5 corresponden a las reac-
ciones de gasificacién del carbonizado con H,O, CO, y Hy como agentes de gasificacion,
respectivamente. La reaccién heterogénea de gasificacion con CO; (ecuacion 2-4) se conoce
también como reaccion Boudouard. Cuando el medio de gasificacién es HoO la reaccion
principal de gasificacion corresponde a la reaccién de la Ec. 2-3. Adicionalmente, se pre-

senta generacién de CO y CHy por las reacciones de gasificacién con COs y Hy (Ec. 2-4 y
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2-5); éstas se llevan a cabo como reacciones secundarias debido a la presencia de COy y Hy
generados por las reacciones de las Ec. 2-6, 2-7 y la propia reaccién de gasificacion Ec. 2-3.
La reaccién heterogénea de gasificacién con Hy (ecuacion 2-5) es de especial importancia
en procesos en los que se requiera la produccion de gas como reemplazo del gas natural y
se lleva a cabo en procesos a elevadas presiones.

La principal reaccién homogénea la constituye la reaccién de conversién agua-gas (Ec. 2-6)
en la cual el CO reacciona con vapor de agua para formar Hy y CO5, que son los principales
componentes del gas para sintesis. Otra reaccion homogénea que ocurre en el proceso de
gasificacion es la reaccién de reformado (Ec. 2-7).

Equilibrio termodinamico en la gasificacién de carbonizados

Por medio del andlisis de equilibrio termodinamico se obtiene la composicién del gas gene-
rado cuando las reacciones de gasificacion que tienen lugar en el sistema se encuentran en

equilibrio, es decir, su maximo nivel de conversién a una temperatura y presion especificas.

Un aumento en la presién desplaza el equilibrio en la direccién en la cual el volumen
disminuye y una disminucién en la presién lo desplaza en la direccién contraria. De la
misma manera, un aumento de la temperatura ocasiona que para reacciones endotérmicas

el equilibrio se desplace hacia los reactivos.

Aplicado a las reacciones de gasificacion se obtiene que la reacciéon heterogénea de gasifi-
caciéon con Hy (Ec. 2-5) se ve favorecida a altas presiones ya que el nimero de moles de
productos es menor al de reactantes, lo que implica una reduccién del volumen del gas.
Para la reaccién heterogénea de gasificacién con HoO (Ec. 2-3), con un aumento de la
presion y la temperatura el equilibrio se desplaza a favor de los productos CO y Hs. La
reaccién de reformado (Ec. 2-7) es independiente de la presién y poco dependiente de la

temperatura [48].

El equilibrio de las reacciones se caracteriza por la constante de equilibrio, la cual se

define a partir de la condicién de equilibrio de una reaccién quimica [67]:

J
i=1

Para una mezcla de gases ideales esta ecuacién toma la forma:

Yvp—Xvr

AG° | Hngp P/P,.y
— = In
RT Inv \ nrotar

=1In K, (2-9)
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donde K representa la constante de equilibrio para la reaccion. Un valor alto para la con-
stante de equilibrio indica que la reaccién tiende a llevase a cabo preferiblemente en la
direccion que favorece los productos. Un valor bajo para la constante de equilibrio favorece

a los reactivos.

La Figura 2-9 presenta las curvas de variacion de la constante de equilibrio de las reaccio-
nes bésicas exotérmicas y endotérmicas de la gasificacién (Ec. 2-3 a 2-7) [48]. Los valores
de las constantes de equilibrio se calculan a partir de la determinacién de la energia libre

de Gibbs estandar de acuerdo a la parte izquierda de la Ec. 2-9.

2.2.3. Parametros del proceso de gasificacion
Tipo y concentracion del agente de reaccion

El agente de reaccion utilizado en el proceso define la calidad del gas obtenido y el tiempo
requerido para la conversion final. Como agentes de reaccién se pueden utilizar O, o aire,
Hs, CO5 y H2O. La configuracion més utilizada es la gasificacion con aire; el uso de este gas
tiene la ventaja de su amplia disponibilidad y bajo costo y que la energia requerida para
el proceso se obtiene por medio de la combustion parcial del carbonizado. La principal
desventaja radica en el bajo poder calorifico del gas obtenido (3 - 6 MJ/Nm?) debido
a la presencia de nitrégeno. Al emplear oxigeno puro se obtiene un gas con un poder
calérifico de 10 a 15 MJ/Nm? y al emplear HyO se obtiene una mezcla de gases con un
poder calorifico de 13 a 20 MJ/Nm?, sin embargo se consume més energia que con Os.
Con el uso de hidrégeno se obtienen valores de hasta 40 MJ/Nm? para el poder calorifico,
lo que posibilitarfa su uso como sustituto del gas natural [14, 63]. La gasificaciéon con
Hy es viable a presiones elevadas. Cuando se realiza la gasificacién con oxigeno, ademés
de la reaccién de gasificacion ocurre simultdneamente la reaccion de combustion total.
El desarrollo del proceso requiere en este caso un control estricto para evitar que el
carbonizado se consuma en la reacciéon de combustion. Debido a la alta velocidad de
las reacciones se presentan adicionalmente problemas difusionales en el interior de las
particulas. El agente de reaccion utilizado influye en el desarrollo de la porosidad del
carbonizado durante el proceso de gasificacion, lo que afecta directamente la tasa de
reaccién. Rodriguez et al. [79] realizan experimentos de gasificaciéon de carbonizados de
pepas de aceituna utilizando CO5 y HyO como agentes de reaccion. A partir de un analisis
de la evolucion de la estructura porosa del carbonizado durante la gasificacion este grupo
de autores concluye que la gasificacién con HyO produce un mayor desarrollo de la meso
y macroporosidad que durante la gasificaciéon con CO,; el mecanismo predominante es la

ampliacion de microporos existentes en la matriz sélida.
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Figura 2-9: Variacién de la constante de equilibrio con la temperatura para las reacciones

de gasificacién exotérmicas y endotérmicas.



20 2 Planteamiento del problema

La gasificaciéon con COy favorece la produccién de microporos. Este efecto se atribuye
a la mayor facilidad de la molécula de CO, para penetrar en la estructura porosa del
carbonizado y llegar hasta los poros mas pequenos. Alcaniz et al. [2] atribuyen la difer-
encia en la gasificacién con COy y HyO al mayor coeficiente de difusién del CO,, lo cual
hace posible una mejor penetracién de la molécula de CO5 en la estructura porosa del
material llegando mas facilmente a los microporos. Como resultado de esto y de la mayor
reactividad del HyO con el carbén, para el caso de materiales con una porosidad muy
baja, la gasificacién con HyO tiende a ocurrir en la superficie externa. Walker et al. [90]
atribuyen una mayor importancia a la menor tasa de reacciéon para la gasificacion con
COs y diferencias en el efecto inhibidor de las reacciones de gasificacion causadas por el
CO, para la gasificacién con CO,, y por el Hy, para la gasificacién con HyO. Siendo la

inhibicién causada por la presencia de H, mucho més acentuada que la causada por el CO.

El aumento de la presién parcial del agente de gasificacién (ya sea por el aumento en la
fraccién del agente en el medio gaseoso o por un aumento en la presion total) lleva general-
mente a un aumento en la velocidad de reaccién. Kajitani et al. [49] reportan un aumento
lineal entre la velocidad de reaccién y la concentracién de CO4 hasta valores de 25 vol. %.
Por encima de este valor la velocidad de reacciéon no aumenta considerablemente. Para el
caso de gasificacion con HoO se observa un comportamiento lineal hasta concentraciones
de 16 vol. %, concentraciones mayores no fueron estudiadas. Investigaciones encaminadas
a la determinacién de la cinética de reaccién de la gasificacion reportan valores para el
orden de reaccién entre 0,4 y 1,2 para la gasificacién con CO [83, 20, 85, 28, 21] y entre
0,4 y 1,0 para la gasificaciéon con HyO [27, 60, 53, 68, 21]. En el Capitulo 3 se presentan
los diferentes mecanismos de reaccién propuestos y los parametros cinéticos obtenidos a

través de varios estudios experimentales.

Temperatura de gasificacién

La temperatura de gasificacién se relaciona directamente con la velocidad a la cual se
llevan a cabo las reacciones quimicas y con la ocurrencia de fenomenos de transferencia
de calor y de masa durante el proceso. Altas temperaturas favorecen las reacciones de
gasificacion, reacciones de craqueo y reformado de hidrocarburos [39]. Sin embargo, cuando
la gasificacion se realiza a temperaturas muy altas, se pueden presentar problemas de
aglomeracién y sinterizaciéon y con ello, la disminucién dréstica en la cantidad de gas
producido. Adicionalmente, altas temperaturas promueven el que se presenten gradientes
de temperatura en el interior de las particulas y que las reacciones ocurran preferiblemente

en la superficie externa del sélido.
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Caracteristicas del carbonizado

Caracteristicas del carbonizado como el contenido de ceniza, el contenido de carbono, las
relaciones atémicas H/C y O/C, la quimica superficial y la porosidad afectan su reactivi-
dad durante la gasificacion [82]. Dentro de éstas, la quimica superficial, que depende de

las condiciones de la carbonizacion, juega un papel decisivo en el proceso.

En numerosas investigaciones se ha reportado una disminucién en la reactividad de car-
bonizados con la severidad de las condiciones de la carbonizacién (mayores temperaturas
y tiempos de residencia) [82, 64, 58, 73, 91]. Radovic et al. [73] atribuyen este efecto a una
disminucién en la cantidad de centros activos para la formacién de complejos oxigenados
C(0), los cuales participan en la reaccién de gasificacién (ver Seccién 3.3). A mayores
temperaturas y tiempos de residencia durante la carbonizacién, tanto la capacidad de
adsorcién quimica de oxigeno como el area del carbonizado ocupada por centros activos
en los cuales se forman complejos C(O), disminuye. Este hecho se explica por el cambio
en la configuracién de los cristales microscopicos de forma irregular (cristalitos) que for-
man la estructura del carbonizado. Atomos de carbono ubicados en las esquinas de los
cristalitos son mas reactivos que los ubicados en las partes planas [54]. Una mayor severi-
dad en la carbonizacién causa que los cristalitos se vuelvan mas regulares disminuyendo
asi la cantidad de esquinas presentes en estos. Miura et. al [64] atribuye este efecto a la
presencia de mayores cantidades de oxigeno adsorbido quimicamente y de materia volatil
remanente para carbonizados producidos a menores temperaturas. Esto tltimo debido a
que la formacion de los centros activos se lleva a cabo por medio de devolatilizacién de

material remanente de la pirélisis durante la gasificacion.

Kasakoa at. al [82] atribuyen la disminucién en la reactividad al cambio en la estruc-
tura porosa del carbonizado con la temperatura de carbonizacién, cuando se utilizan
temperaturas por encima de 1000 °C. Whitty et al. [91] atribuyen este efecto a la ocur-
rencia de un recocido térmico del carbonizado que causa una disminucion en la porosidad.
Gonzélez et. al [33] no encuentran diferencias en el desarrollo de la porosidad de los car-
bonizados durante la carbonizacién a 850 °C. Las diferencias en la porosidad se atribuyen

a diferencias en la porosidad inherente de los diferentes tipos de biomasa [32].

Cetin et al. [18, 17] reportan un aumento en la reactividad de los carbonizados con un
incremento en la tasa de calentamiento. Este efecto se atribuye a la ocurrencia de deforma-
cion plastica del carbonizado durante la pirdlisis a altas tasas de calentamiento que causa
la formacién de una estructura con mayor drea superficial. Guerrero et al. [35] atribuyen

este efecto adicionalmente al mayor contenido de oxigeno e hidrégeno de los carbonizados
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producidos con mayores tasas de calentamiento. Otros autores no se reportan influencias

de este pardmetro en la reactividad de los carbonizados [73, 76, 82].

El efecto catalitico de los componentes de la ceniza presente en el carbonizado es también
determinante en la gasificacion. Dentro de los componentes presentes en la ceniza de la
biomasa que persentan un efecto catalitico en la gasificacion se encuentran el calcio, el

sodio, el potasio y el magnesio [73, 74, 47, 37, 61].

Presion

Debido a la naturaleza heterogénea de la gasificacion, el efecto de la presion se debe
principalmente a la promocién o inhibicién de las reacciones, en tanto que favorece el
contacto de las especies reactivas y esta involucrada en el equilibrio termodinamico de las
reacciones. Para la gasificacién de carbén con CO, se ha observado que un aumento en la
presion incrementa la velocidad de reaccién, efecto que es menos influyente a medida que
la presién aumenta [46]. Baratieri et al. [5] evalian el efecto generado por el aumento de
la presion en el proceso de gasificacion de madera de pino. Con un aumento de la presion
se establece que la produccién de CO y H, disminuye mientras que la produccién de CHy

y COy aumenta.

2.2.4. Gasificadores

Los equipos usados para la gasificacion de biomasa se dividen de manera general en: gasifi-

cadores de lecho fijo y semimévil, de lecho mévil, de lecho fluidizado y de flujo de arrastre.

Los gasificadores de lecho fijo (alimentacién por lotes) y semimévil (alimentacion continua)
tienen una cama de particulas sélidas de biomasa a través de las cuales se introduce un
agente de gasificaciéon. La fase solida se mueve lentamente hacia la parte baja del reac-
tor a medida que ocurre la descomposiciéon de la biomasa. Estos reactores cuentan con
una tecnologia simple y son faciles de operar. Su uso es apropiado para la produccion de
energia a pequena. Dentro de las principales desventajas de estos gasificadores se encuen-
tran la existencia de altos gradientes de temperatura en el interior del mismo, falta de
uniformidad del flujo de la fase sélida, formacion de puentes y adherencia del material y

caldas considerables de presion a través de la cama de material sélido [63].

Dependiendo de la direccion del flujo en la cual se mueve el agente de reacciéon y su
relacion con la direccion del movimiento del sélido, estos gasificadores se clasifican en

gasificadores de flujo en contracorriente, flujo paralelo y flujo cruzado. En la Figura 2-10
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se presenta un esquema de éstas tres configuraciones.

En el gasificador en flujo en contracorriente el gas producido se entrega en la parte superior
del gasificador a temperaturas relativamente bajas (menores a 300 °C) lo que se traduce
en una alta eficiencia térmica del equipo, sin embargo, los alquitranes generados durante
la pirdlisis no pasan por las zonas méas calientes del reactor por lo que no se descomponen

resultando en un alto contenido de alquitranes en el gas producido [14, 63].

En los gasificadores de flujo en paralelo el agente de reaccion se introduce en la zona
de gasificacién o en la parte superior del equipo. El gas obtenido tiene bajo contenido de
alquitranes, ya que estos se descomponen al pasar por la zona de gasificacién. Los gases
producidos salen del reactor a temperaturas entre 800 y 1000 °C haciendo que la eficiencia

térmica sea baja [14, 63].
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Figura 2-10: Configuracién de los gasificadores de lecho fijo. (a) Gasificador de flujo en
contracorriente, (b) gasificador de flujo en paralelo y (c) gasificador de flujo

cruzado.

En los gasificadores de lecho cruzado el gas producido presenta alto contenido de alquitranes

y temperaturas altas a la salida del reactor.

Los reactores de lecho mévil, como el horno rotatorio, ofrecen ventajas como tiempos
cortos de procesamiento y la posibilidad de utilizar materias primas con un intervalo am-
plio de propiedades fisicas y quimicas. Estos reactores presentan un nivel mas alto de

complejidad en su construccién y operacién. Debido al movimiento de la fase sélida, los
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efectos de transferencia de calor y de masa en el reactor disminuyen en compracion con

los reactores de lecho fijo.

En los reactores de lecho fluidizado se presentan elevadas velocidades de reaccion y buenas
condiciones de contacto entre el agente de reaccién y el material carbonizado. El sélido
fluidizado se comporta como un liquido en ebullicién. Las particulas que escapan con la
corriente gasesosa se separan en un ciclén y son generalmente recirculadas en el lecho [69].
Este tipo de gasificadores producen una corriente gaseosa con un contenido de alquitranes
entre el de los gasificadores de lecho fijo en flujo en paralelo y los gasificadores en contra-
corriente. Dentro de los problemas més comunes de este tipo de reactores se encuentran
la pérdida de fluidez debido a la sinterizacién del lecho, la cual depende en alto grado de

las propiedades térmicas de la ceniza.

Los gasificadores de flujo de arrastre consisten en un reactor vertical a través del cual
cae la biomasa (o el carbonizado) por accién de la gravedad. En su paso por el reactor
la materia prima reacciona con el agente de reacciéon que generalmente se introduce en
contracorriente. Estos reactores trabajan a temperaturas por encima de la temperatu-
ra de fusién de la ceniza de tal manera que ésta se obtiene en forma de escoria. Gra-
cias a las altas temperaturas del proceso, los alquitranes reaccionan casi completamente
dentro del reactor, de tal manera que el gas producido esta libre de alquitranes. Estos
gasificadores presentan la desventaja de requerir una gran cantidad de energia para su

funcionamiento [41].

2.3. Estudio de la gasificacién a escala de laboratorio

Para el estudio del proceso de gasificacién de biomasa se utilizan diferentes técnicas como
el andlisis de termogravimetria, andlisis de calorimetria diferencial de barrido, analisis
térmico simultaneo, andlisis en continuo de gases generados y cromatografia de gases para
el andlisis de los gases generados y la desorcion a temperatura programada para el estudio

de los centros activos y grupos funcionales presentes en el sélido.

La determinaciéon de parametros cinéticos se realiza a partir de pruebas de termogravimetria
a través del planteamiento de un modelo cinético de reaccion. En este tipo de analisis se
realiza una medicién en continuo de la variacién de la masa de una muestra de mate-
rial en funciéon de la temperatura cuando esta es sometida a un procesamiento térmico.
Las condiciones experimentales son tales que se minimiza la ocurrencia de reacciones se-

cundarias y las restricciones por fenémenos de transferencia de calor y de masa en el



2.3 Estudio de la gasificacién a escala de laboratorio 25

solido. Simultaneamente es posible realizar el analisis del gas generado durante el proce-
so, al acoplar sistemas de analisis de gases que permiten la medicién e identificacion de
diferentes componentes de la mezcla del gas. Para la deteccion del CO, CO, y el CH,
se utilizan técnicas de dispersién infraroja no dispersiva (NDIR por sus siglas en inglés);
para el Hy se emplean métodos que utilizan como principio de medicion la determinacién
de la conductividad térmica y para los hidrocarburos de mayor peso molecular (C,H,,)

detectores de ionizacién por llama (FID).

En este trabajo se estudian los procesos de gasificacién de carbonizados de madera de
haya, cuesco de palma y cascarilla de café. Se evalian para ello los parametros determi-
nantes del proceso como la temperatura de gasificacion; la concentracién del agente de
reaccién en la atmosfera del proceso, utilizando para ello el vapor de agua y el diéxido
de carbono; el tamano de las particulas y la altura del lecho de carbonizado. También se
evaluan los efectos del pretratamiento térmico del carbonizado en el desarrollo del proceso

de gasificacién.

Este estudio se realiza mediante el desarrollo de tres médulos experimentales. El primer
moédulo se centra en el estudio de la gasificacion de carbonizados de madera de haya con
vapor de agua, lo que permite comparar los resultados con informacion ya disponible en la
literatura especializada para esta materia prima y establecer los programas experimentales
para ser desarrollados con el cuesco de palma y la cascarilla de café. El segundo médulo
experimental se dedica al estudio comparativo de la gasificacién con las tres materias pri-
mas empleadas (madera de haya, cuesco de palma y cascarilla de café); en este estudio se
hace uso del vapor de agua y del didxido de carbono como agentes de gasificacion, lo que
también permite hacer un estudio comparativo entre estos dos medios de reaccién para la
gasificacion. El tercer médulo experimental se dedica al estudio del desarrollo estructural
de las particulas de carbonizado durante la gasificacion, lo que permite establecer condi-
ciones como el desarrollo del area superficial, que a su vez determina las condiciones de
reaccién durante el proceso. Adicionalmente, el estudio de las condiciones del desarrollo
de la microestructura es importante porque los procesos de gasificacién pueden realizarse
parcialmente para la generacién de productos como carbonizados para su uso posterior en
procesos de combustion o carbones activados, para su uso en aplicaciones de limpieza de
flujos liquidos y gaseosos en diversas aplicaciones. Estos usos tienen mayor valor agregado

que la biomasa o sus carbonizados.

El diseno de reactores requiere el conocimiento de la cinética de reaccién de las mate-

rias primas que se procesan. Este estudio se centra en la determinacion de las cinéticas
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de reaccion de los carbonizados de madera de haya, cuesco de palma y cascarilla de café.
Para ello se selecciona un equipo de termogravimetria, que permite el procesamiento de
muestras hasta de 3 g de carbonizados de biomasa. El disefio y construccion del equipo
permiten la estimacion de cinéticas de reaccién en el intervalo dominado por las reacciones
quimicas, evitando en gran medida los efectos de los fenémenos de transporte de calor y
de masa. Esta informacion es basica para el desarrollo posterior de equipos de mayores
niveles de procesamiento, al proporcionar informacién de cinéticas intrinsecas que luego
se pueden acoplar a las condiciones especificas de transferencia de calor y de masa en
cada tipo de reactor empleado. El equipo cuenta adicionalmente con un sistema para el
analisis en continuo de los gases generados durante la gasificacién, lo que permite estudiar
detalladamente el proceso y estimar la composicién y las propiedades energéticas de las

mezclas de gas producidas segtn la variacion de los parametros del proceso evaluados.

El trabajo experimental se complementa con el andlisis tedrico de los resultados. En
este sentido se hace la modelacién de la gasificacién de los carbonizados mediante el uso
de diversos enfoques tedricos como el de Langmuir-Hinshelwood, modelos mediante ley
de potencias y modelos que consideran los cambios estructurales en las particulas que
se gasifican. La evaluacion de estos modelos permite verificar su ajuste especifico con la

informacion experimental obtenida para las materias primas empleadas.
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El estudio de la cinética de reaccion tiene como objetivo la determinacion de una expre-
sion matematica que permita predecir la variacién en la concentracion de las especies
que toman parte en una reacciéon quimica con el tiempo. Esta ecuacién es posteriormente

utilizada en el escalamiento a reactores con mayores capacidades de produccion.

Para obtener la ecuacion cinética se requiere especificar un mecanismo de reaccién que
incluya las reacciones elementales que componen el proceso. La determinacién exacta de
este mecanismo es normalmente dificil, pues existen muchos productos y reacciones inter-
medias que no es posible cuantificar. Normalmente se utiliza un mecanismo hipotético o

modelo para la interpretacion de la cinética.

Los parametros de la ecuacién cinética se determinan a partir de evaluacién de expe-
rimentos a nivel de laboratorio en los que las limitaciones causadas por los fenémenos de

transferencia de calor y de masa son despreciables.

3.1. Cinética formal de la gasificacion de carbonizados

Los procesos fisico-quimicos que ocurren en un sistema reactivo se describen por medio
de ecuaciones de balance. En general, una ecuacién de balance expresa que, en un ele-
mento de volumen del reactor el cambio de la cantidad a estudiar con respecto al tiempo
(acumulacién) se debe a la diferencia entre sus flujos de entrada y salida (transporte) y a
su generacion o consumo (fuentes). Como fuentes se pueden considerar por ejemplo la en-
ergia de reaccion o la masa de un reactante generados o consumidos durante una reaccion
quimica. En procesos en los que se considera constante la velocidad del flujo de gas o se
conoce su variacion no es necesario hacer el balance de impulso. En procesos isotérmicos
o en los que se conoce la variacion de la temperatura en el reactor no es necesario realizar
el balance de energia. La ecuacion diferencial de balance para una especie ¢ que reacciona
en un sistema se puede expresar, en forma general, asi:

aCi - Z
ot = —VQOZ + ]Z:; ViiTj. (3-1)
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El término fuente se expresa por medio de la velocidad de reaccién de la especie i que
participa en n reacciones en el sistema. La velocidad de reaccién del elemento ¢ se relaciona

con la velocidad equivalente de la reaccién j (r;) por medio del coeficiente estequiométrico:
Tij = Vig"j- (3-2)
La velocidad de reaccién de la especie 7 en la reaccién j se define como el cambio en el

nimero de moles con respecto al tiempo y al lugar de la reaccion:

B dnij 1

'rij = dt O (3-3)

Para reacciones heterogéneas se utiliza normalmente como lugar de reacciéon la masa mo-
mentanea o el area superficial del sélido. El area de reacciéon es una funcion del grado
de conversion, ya que ésta va cambiando a medida que ocurre el proceso de gasificacion.
Para la mayoria de los carbonizados de carbén mineral y lignito se ha determinado una
disminucién en la velocidad de reaccién con el aumento del grado de conversién. Algunos
carbonizados de biomasa presentan un aumento en la velocidad de reaccién en las etapas

iniciales de la reaccién, seguida de una disminucién posterior [57].

Para la evaluacion de datos experimentales de velocidad de reaccién se acostumbra tra-
bajar con el flujo de reaccion:
dnij

dt

Ri]’ =T 0= (3-4)

Existen diferentes maneras de definir el area superficial que participa en la reaccién:

» El drea superficial total - TSA (calculada de acuerdo a los modelos de BET o
Dubinin-Radushkevich).

» El rea superficial activa - ASA.
» El drea superficial reactiva - RSA.

Los conceptos de area superficial activa y reactiva se derivan de la teoria de los centros
activos [54]. El ASA es el drea superficial ocupada por centros activos en los cuales se
forman complejos superficiales C(O) responsables de la ocurrencia de las reacciones de
gasificacion. El area superficial reactiva es aquella en la cual ocurren reacciones de gasifi-
cacién pero no se forman complejos superficiales [52, 54, 59]. El uso de estos dos conceptos
ha estado hasta ahora restringido en el area de la gasificacién de carbonizados de biomasa.
Debido a dificultades e incertidumbre en la determinacién del drea de reaccién se ha usado

frecuentemente la masa momentanea como el lugar de reaccion.
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Existen diversos tipos de modelos cinéticos a partir de los cuales se determinan expresiones
para la velocidad de reaccién. Estos se pueden clasificar en volumétricos o estructurales
[21]. Los modelos estructurales tratan de describir la matriz sélida interna (modelos de gra-
nos) o la estructura porosa interna (modelos de desarrollo de poros) y las modificaciones
que sufren durante la conversion del carbonizado. En los modelos volumétricos los cam-
bios en la estructura porosa durante la conversion se describen por medio de correlaciones
empiricas donde la porosidad o las propiedades de los poros no aparecen explicitamente.
En cualquiera de los dos casos la velocidad de reaccion se puede expresar por medio de un
término de cinética quimica que tiene en cuenta los efectos de la temperatura y la presién
parcial de los reactantes y un término estructural, implicito o explicito, que describe los
efectos estructurales (superficie actual sobre superficie inicial, centros activos o reactivos

disponibles y evolucién de la porosidad), de acuerdo a la Ec. 3-5 [21],
r=rT,p;)rs(X), (3-5)

con r. el término de la ecuacién de la velocidad de reaccion, que es dependiente de la
temperatura (7) y la presién parcial de los reactantes (p;) y 75 el término dependiente de
la estructura, la cual a su vez depende del grado de reaccién (X). Para el caso en que la
suposicién de un perfil estructural constante sea valida, se puede eliminar la dependencia

de los efectos estructurales, obteniendo una expresién para la cinética intrinseca.

3.1.1. Ley de potencias y mecanismo de Langmuir-Hinshelwood

Dentro de los postulados cinéticos formales que se utilizan para reacciones heterogéneas

de la forma:
vaAy, + 1. Cs =vp B, (3-6)

se encuentran algunos que llevan al uso de ecuaciones con una ley de potencias y otros

que llevan al uso de ecuaciones hiperbdlicas, como la del tipo Langmuir-Hinshelwood [21].

En las expresiones de ley de potencias se desprecian los efectos causados por reacciones
secundarias o simultaneas. En estas ecuaciones no se tienen en cuenta las variaciones en
la estructura del sélido, de tal manera que solo es posible determinar una tnica velocidad
de reaccién cuando el proceso se desarrolla a temperatura constante. Esta velocidad debe
relacionarse con una variacion de masa en un intervalo determinado durante el proceso

de conversion. Una expresion de este tipo se presenta mediante la siguiente ecuacién 3-7:

ra=kpipe. (3'7)
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El mecanismo de Langmuir-Hinshelwood tiene en cuenta la adsorcién de especies durante
la reaccion; este mecanismo supone que el agente de reaccion se adsorbe inicialmente en
la matriz sélida y luego reacciona. La reacciones gas-sélido ocurren de manera general en

tres pasos:

» El reactante gaseoso es adsorbido en un centro activo (*) en la superficie del sélido:

ki

A, + * A* (3-8)

ks

= Posteriormente las especies adsorbidas reaccionan entre ellas, con la matriz sélida o
con especies presentes en la fase gaseosa. Para el caso de la gasificacion la reaccion

se puede representar asi:

k
A — B (3-9)
k4

donde la especie adsorbida A* reacciona para convertirse en la especie adsorbida B*

= Finalmente los productos son desorbidos de la matriz sélida:
ks
ke

B B, + * (3-10)

Posteriormente se plantean las ecuaciones de velocidad de reaccién para cada paso. Las
ecuaciones siguen la teoria de Langmuir en la cual las reacciones que involucran adsorciéon
son proporcionales a la cantidad de sitios activos libres en la superficie del sélido y las
reacciones de desorcién son proporcionales a la cantidad de sitios activos ocupados en
el solido. La cantidad de sitios activos libres u ocupados en la superficie se caracteriza
por medio del grado de llenado (©;) el cual expresa la relacién entre el nimero de moles
adsorbidas totales con respecto al nimero de moles adsorbidas en la primera capa de

adsorcién [51].

El conjunto de ecuaciones para la velocidad de reaccién para cada paso involucrado en el

mecanismo descrito por las Ec. 3-8 a 3-10 es:

r1 = k10 pa, (3-11)
T2 = k2O, (3-12)
T3 = k304, (3-13)
T4 = k4Op, (3-14)
15 = k5Op, (3-15)
r6 = k¢Op Pp- (3-16)
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Donde O, representa la cantidad de sitios libres en la superficie. Adicionalmente se debe

cumplir la relacion:
O4+0O5+6=1. (3—17)

Teniendo en cuenta las siguientes suposiciones:

- Las reacciones inversas dadas por las Ec. 3-14 y 3-16 son despreciables (ky = kg = 0).

- La desorcion del complejo B* es rapida de tal manera que el valor de O es pequeno
(ks > ks y Op = 0).

El mecanismo simplificado se puede escribir asi:

k
Ay + e A, (3-18)
Fy
k3
A 5B, (3-19)
O4+ 60 = 1. (3-20)

Las ecuaciones de velocidad de reacciéon que se tienen en cuenta para el andlisis estan
dadas por las Ec. 3-11, 3-12 y 3-13.

Para la determinacion de una ecuacion para la velocidad de reaccién se pueden aplicar
los siguientes conceptos:

1. Paso limitante de la velocidad de reaccién.

2. Condicion de quasi-equilibrio de Bodenstein.

3. Alta concentracién de una de las especies en comparacion con las demas.

El concepto 3 ya se aplicé al asumir que el grado de llenado O es pequeno, lo que

implica un valor de ©, grande.

Aplicando el concepto del paso limitante de la reaccién a la reaccién superficial (Ec.
3-19), se supone que la reaccién de la Ec. 3-10 es lenta comparada con las reacciones de

las Ec. 3-8 y 3-9, es decir, la adsorcion de A se encuentra en equilibrio:

k1©0pa = k1(1 —04) pa = k204, (3-21)
k1/kapa
Op=—-"—"-—-. 3-22
4 1 + ]{,’1/]{,‘2 pA ( )
Reemplazando en la Ec. 3-13,
ks K
Py = 3N Pa (3-23)

14+ Kpa’
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se obtiene una expresion del tipo Langmuir-Hinshelwood para la velocidad de reaccién de

una reaccion heterogénea.

La dependencia de la temperatura del coeficiente de la velocidad de reaccién k3 se expresa

a través de una ecuacion del tipo Arrhenius:

E
ks = ks, exp(—R—;). (3-24)

La dependencia de la temperatura del coeficiente de adsorcién K se determina a través

de la ecuacion de van’t Hoff:

A}Iads)
RT

Para el caso de reacciones en las que interviene mas de una molécula, Hougen y Watson

K =K, exp(— (3-25)

[42] desarrollaron expresiones que resultan en ecuaciones del tipo Langmuir-Hinshelwood.

Estas se pueden generalizar ast:

_ kEKapa
1+ > Kip;

Esta ecuacion tiene en cuenta el efecto inhibitorio de otras especies adsorbidas en el sélido

(3-26)

rA

en el momento de la reaccion.

3.1.2. Modelo aleatorio de poros

Los modelos que tienen en cuenta las variaciones en la estructura del sélido incluyen en la
ecuacion de la velocidad de reaccién un término que depende de las propiedades estruc-
turales del carbonizado. Los modelos que utilizan este procedimiento se pueden dividir en
modelos experimentales y modelos tedricos. En la referencia [57] se hace una descripcion

de los modelos mas usados.

Dentro de los modelos tedricos se encuentran el modelo de granos (del inglés ”Grain-
Model”) desarrollado por Petersen en 1957 [71] y el modelo aleatorio de poros (del inglés
Random-Pore-Model”) de Bhatia y Perlmutter [9, 10] publicado en 1980, que incorpora
el primer modelo como un caso particular. Estos modelos consideran que la velocidad de
reaccion es proporcional al drea superficial total y tienen en cuenta su variaciéon debido al
aumento en el diametro de los poros del material sélido. El modelo de aleatorio de poros
considera adicionalmente la disminucién del area al colapsar las paredes de los poros en
sus intersecciones y se ajusta mejor para solidos con una distribuciéon amplia de poros.
Este modelo simula comportamientos que presentan o no un aumento en la velocidad de

reaccién. En la Figura 3-1 se indica esquematicamente el desarrollo de las superficies de
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los poros cilindricos en una superficie.

En su modelo, Bathia y Perlmutter atribuyen el aumento inicial en la velocidad de reac-
cién al aumento del area superficial debido al crecimiento de los poros del material. Este
efecto es posteriormente superado por la destruccién de la estructura de poros al colapsar

éstos continuamente en sus intersecciones.

Superposicion de las

_ Crecimiento de poro superficies de los poros
Sélido / P P g

4

Figura 3-1: Representacion esquematica del desarrollo de las superficies de los poros
cilindricos, que crecen y se unen debido a las reacciones heterogéneas
(izquierda y derecha, sistema sin y con superposicién de poros, respecti-

vamente) [9].

El flujo mésico de reaccién del sélido durante la gasificacion viene dado por:

—R = k(T)cb0 pu (Aﬁ[)) . (3-27)

El coeficiente de la velocidad de reaccion k(T') se describe a través de la ecuacién de Arrhe-
nius. El desarrollo del area superficial interna <A%> se determina a partir del planteamien-
to de un balance de poblacién para la distribucién del ntimero de poros en el material
[43]. El modelo considera inicialmente la superficie especifica A para el caso de un sistema
sin superposicion de poros y luego se introduce una relacién para la superficie especifica
correspondiente al sistema con superposicién de poros (ver Figura 3-1 izquierda y derecha,
respectivamente). A partir de este anélisis se obtiene la Ec. 3-28 que relaciona el area su-

perficial con el volumen de la particula e incluye los parametros estructurales Lqg y Ay, los
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cuales representan la longitud de poros y el area superficial iniciales por unidad de masa

del material sélido:

A ( Ve ) { 47 LoVi o ( Ve )}1/2
Z o (B 1+ 0 .
Ay V.o A Vo

Reemplazando esta expresion en la Ec. 3-27 se obtiene:

N Vi Ve \1"?
—R =kyeET ch w |l — ] |1 In| — )
0€FT iy 0 P <VF,0) [ JMM(VF,O)]

Con:

1

Pw,0 = )
Vr.o

. 47TLO
pw,OA%) 7

(3-28)

(3-29)

(3-30)

(3-31)

los cuales representan la densidad verdadera inicial del sélido y un parametro caracteristico

de la estructura inicial del sélido. Para una densidad verdadera constante del solido,

la relacién de volumen es igual a la relacién de masa. Para la relaciéon de volimenes

se desarrolla en este modelo la siguiente expresion que incluye, ademas de parametros

estructurales, la variable de tiempo t:

e
Vio

k(T)c"t

F,0

= WF waf = €TP [— (Ag+ Lok(T)c“t)] )

De manera adimensional esta expresion se puede escribir asi:

1
% = WP yaf = €D (— {7’ + ZwTQ]) :

Con 7 el pardametro adimensional de tiempo:

7 = k(T)c" Appy ot.

Finalmente se obtiene para el flujo mésico de reaccién la relacion:

R =k T4 o 1 1 1/2
0¢€ CH,O Pw (WF wat) [1 + Y10 (Wp wa)] "~

(3-32)

(3-33)

(3-34)

(3-35)
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3.2. Reacciones quimicas y fenomenos de transporte

Adicionalmente a los pasos mencionados anteriormente (adsorcién - reaccién - desorcién)
por medio de los cuales se puede explicar el desarrollo de reacciones heterogéneas, existen
cuatro pasos adicionales que se relacionan con el transporte del agente de reacciéon y los
productos desde y hacia el exterior de la particula. El desarrollo de reacciones heterogéneas

se compone entonces de siete pasos:

1. Difusion del agente de reaccién a través de la capa limite desde el flujo de gas a la

superficie del solido.
2. Difusién del agente de reaccién a través de los poros del sélido.
3. Adsorcién del agente de reaccién en la superficie del sélido.
4. Reaccién del agente de reaccion y formacién de productos.
5. Desorcién del producto de la superficie del sélido.
6. Difusion del producto a través de los poros del sélido.

7. Difusion del producto a través de la capa limite desde la superficie del sélido hacia

el flujo de gas.

Los pasos 3, 4 y 5 corresponden a la reacciéon quimica. La presencia de fenémenos de
transferencia de calor y de masa ocasionan que existan gradientes de temperatura y con-
centracién en la capa limite y en el sélido. El paso limitante del proceso que determina
la velocidad de reaccion global es aquel que ocurre mas lentamente. En la Figura 3-2
se presenta la influencia de la existencia de gradientes de concentracion en la energia de

activacion, determinada experimentalmente para condiciones isotérmicas [80].

En la Figura 3-3 se presenta la variacién de la concentracién del agente de reaccion
en funciéon del paso limitante de la velocidad de reaccién. Cuando se cuenta con bajas
temperaturas, tamanos de particula pequenos y altos flujos de gas se puede despreciar
la existencia de gradientes de concentracién y temperatura. Bajo éstas condiciones la
concentracion del agente de reacciéon es la misma en el flujo de gas, en la capa limite y
en la particula. La reaccion heterogénea ocurre en el intervalo dominado por la reaccion
quimica (intervalo I en la Figura 3-2) y la velocidad de reaccion es solamente una funcién

de la temperatura y la concentracién del agente de reaccién.
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Inr

T1/K?

Figura 3-2: Dependencia de la temperatura de la energia de activacion de una reaccion

heterogénea de fenémenos de transporte de masa [80].

A partir de mediciones experimentales en este intervalo se obtiene la velocidad de reac-
ciéon quimica y la energia de activacién verdadera del proceso. Ya que la dependencia de
la temperatura de una reaccion quimica es mayor a la dependencia de la temperatura de
fenomenos de transporte, al aumentar la temperatura se espera una mayor influencia de
los fenémenos de transporte en el proceso lo cual conlleva a la formacion de gradientes de

concentracion.

En el intervalo II de la Figura 3-2 la velocidad de reaccion esta influenciada por gra-
dientes de concentracién en el interior de las particulas (ver Figura 3-3). La velocidad de
reaccion es dependiente de la temperatura, la concentracién y adicionalmente del tamano
de particula. La energia aparente de reaccién determinada a partir de mediciones ex-
perimentales en este intervalo es aproximadamente la mitad de la energia de activacion
verdadera [80]. En el intervalo III se presentan tanto gradientes en la particula como gra-
dientes en la capa limite, la velocidad de reaccién es adicionalmente una funcién del flujo
del fluido que contiene el agente de reaccion. Dependiendo de la velocidad del flujo se
pueden obtener energias de activacion que varian entre la energia de activacion verdadera
y 5 kJ/mol [3]. El valor de la energia de activacién estd determinado por el valor del

coeficiente de difusion en la capa limite y el coeficiente de la velocidad de reaccion, ambos
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dependientes de la temperatura. En el intervalo III es posible determinar la energia ver-
dadera de activacién para el caso en que el agente de reaccion reacciona completamente en
la superficie de la particula sélida y la velocidad de reaccion esta limitada por la reaccion
quimica. En el caso que se obtengan energias de activacién cercanas a los 5 kJ/mol, el

proceso esta determinado por la difusién a través de la capa limite.

Capa limite \:\ : Superficie
> interna
P
| x
I} |E2222§ L
Paso limitante de la : : /: Particula porosa
!
!

velocidad de reacciéon

clcy

[ [
[ [
1, : : Zonas intermedias
. . | [
Difusion en la capa limite |

/C,

Difusion en la particula

%)
~
%)
o
=

c/cy

Reaccion quimica

=

Figura 3-3: Variacién de la concentracién del agente de reaccién en funcién del paso
limitante en la reaccion. Las zonas intermedias corresponden al caso en que

los dos efectos determinan el proceso.

3.3. Mecanismo de reaccion de la gasificacion de

carbonizados

El presente trabajo se centra en el estudio del proceso de gasificacion de carbonizados
de biomasa con HyO y CO, como agentes de reaccion. En esta seccién se presentan en
detalle los mecanismos de las reacciones de gasificacién con estos agentes de reaccion y

las ecuaciones cinéticas que se obtienen.
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La gasificacion de carbonizados con COy puede describirse a través del siguiente me-

canismo [55]:

Ct + COy 53 C(0) + CO, (3-36)
C(0) + CO 5 C; + CO,, (3-37)
C(0) 8 co. (3-38)

Con ky, ko y k3 constantes del tipo Arrhenius. C; representa un centro activo en el sélido
y C(O) un complejo activo carbén - oxigeno. La presencia de CO ocasiona un efecto
inhibitorio disminuyendo la concentracién en estado estacionario de C(O) por la reaccién
expresada mediante la Ec. 3-37. La tasa de gasificacion segin las Ec. 3-36 a 3-38 se puede

expresar CcOIno:

klpCOQ
1+ (ko/ks)pco + (ki/ks)pco,

= (3-39)
Cuando las concentraciones de CO son pequenas, o cuando el efecto inhibitorio no se tiene

en cuenta, se puede utilizar un modelo simple de la forma:

C + COy — 2CO. (3-40)
Y la expresion de la velocidad de reaccion es:

T'm = koplo, - (3-41)

La gasificacion de carbonizados con H,O es méas compleja que la gasificacion con CO,
por la accién simultdnea de gases como el Hy, COy y CO de acuerdo a la reaccion de

conversion agua - gas Ec. 2-6:
CO 4+ H,O = CO + Ha,.

Esta reaccién es lenta en ausencia de catalizadores o material inorganico en el carbonizado.
La cantidad de CHy4 formado a presion atmosférica es pequena (normalmente se desprecia)
y se atribuye a una reaccién entre el carbén y el hidrégeno; a presiones altas la cantidad
de metano formado como consecuencia del los efectos del HyO es considerable y no puede
despreciarse [11]. La gasificacién con vapor de agua ocurre de acuerdo a dos mecanis-

mos basicos: el mecanismo de intercambio de oxigeno y el mecanismo de inhibicién de
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hidrégeno. Los pasos que se consideran son:

Cr + H,0 3 C(0) + W, (3-42)
C(0) + Hy 22 Cf + H,0, (3-43)
C(0) & co, (3-44)
Cp + Hy 5% C(H),, (3-45)
C(H), 3 C; + H,, (3-46)

(3-47)

1
Cr + 5Ha 5 om), 347
CH) 8 C; + %Hz. (3-48)

El mecanismo de intercambio de oxigeno se describe por los pasos dados por las Ec. 3-42
a 3-44; el mecanismo de inhibicién de hidrégeno consiste de los pasos dados por las Ec.
3-42, 3-44 y 3-45, 3-46 o la combinacion de aquellos indicados por las Ec. 3-42, 3-44 y
3-47, 3-48. Para el primer caso, la causa de la inhibicién es la formacion de un complejo
C(H),, en el segundo caso ocurre adsorciéon quimica disociativa de Hy en centros activos

disponibles para el mecanismo de intercambio de hidrégeno.
Para todos los casos, la ecuacién para la cinética de reaccién es idéntica [6]:

_ klszO
1+ f(sz) + (kl/k3)pH20

T'm

(3-49)

La funcién f(ppg,) depende del mecanismo seleccionado, como se indica en la Tabla 3-1:

Tabla 3-1: Expresiones para la funcién f(py,) de la ecuacion de la velocidad de reaccién,
Ec. 3-49 [6].

Mecanismo f(pn,)

Intercambio de oxigeno ko /K3 pr,

Inhibicién de hidrégeno por formacién de un complejo C(H), | kq/ks pm,

Inhibicién de hidrégeno por formacién de un complejo C(H) | kg/k7 p?{’f

La expresion para la velocidad de reaccién que tiene en cuenta el mecanismo de inter-

cambio de oxigeno es la que normalmente se usa, ya que experimentalmente se ha podido
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corroborar. Un mecanismo més elemental de la reaccién C-H,0O es [55]:

2C; + H,0 — C(H) + C(OH), (3-50)
C(OH) + C; — C(0) + C(H), (3-51)
2C(H) — C; + Hy, (3-52)
C(0) — CO, (3-53)

donde C(H) y C(OH) son compuestos intermedios de corta duracién. Este mecanismo se

reduce al mecanismo de intercambio de oxigeno presentado a través de las Ec. 3-42 a 3-44.

De la misma manera que para la gasificaciéon con CO,, la mayoria de los anélisis cinéticos
considera un modelo global de gasificacion de carbonizados con vapor de agua, represen-

tado por la expresion:
Y la expresién de la velocidad de reaccién es:

o = kobloo, (3-55)

3.4. Estudios de gasificacion de carbonizados de

biomasa

Las primeras investigaciones encaminadas al estudio de la cinética de carbonizados de
biomasa se realizan a partir de los anos 40 del siglo pasado. Las investigaciones se cen-
traron principalmente en el estudio en carbonizados de cdscaras de coco [27, 28, 60],
carbonizados de azicar [81, 86] y madera [12]. A partir de los anos 80, motivados por la
crisis en el uso de combustibles fésiles el niimero de investigaciones se incrementa consider-
ablemente hasta el presente. En la Tabla 3-2 se hace una presentacién de numerosas inves-

tigaciones realizadas junto con las condiciones experimentales y los parametros obtenidos.

En la mayoria de los articulos se utilizan expresiones de ley de potencias e hiperbdli-
cas de acuerdo a las Ec. 3-39, 3-41, 3-49 y 3-55, usando para la gasificacion con HyO el
mecanismo de intercambio de oxigeno. Los experimentos se llevan a cabo principalmente
en equipos de termogravimetria (TGA) y reactores de lecho fijo. La gasificacion se lleva
a cabo a presion atmosférica y de manera isotérmica a temperaturas entre 873 y 1373
K. La temperatura se escoge teniendo en cuenta que el proceso ocurra en el intervalo

dominado por la reaccion quimica. Como materia prima se utiliza principalmente madera
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de diferentes tipos y en menor proporcién residuos agroindustriales como la cascara de
coco y la paja. Los carbonizados se generan en la mayoria de los casos bajo condiciones

de pirdlisis lenta.

A partir de un anélisis de los resultados obtenidos en estos trabajos se establece que
las energias de activacién varian entre 81,7 y 251 kJ/mol (con la mayoria de los valores
entre 200 y 250 kJ/mol) para la gasificacién con COy y 105 a 267 kJ/mol (con la mayoria
de los valores entre 180 y 200 kJ/mol) para la gasificacién con H5O.
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4 Caracterizacion de materias primas y
productos

Las pruebas de caracterizacién realizadas a las materias primas y los carbonizados in-
cluyen: caracterizacién de combustibles y caracterizacion microestructural. A continuacion

se presentan los métodos utilizados.

4.1. Caracterizacion de combustibles

Estas pruebas comprenden la determinacién del andlisis préximo (contenido de agua, de
ceniza y de materia volatil), el andlisis tiltimo (contenido de carbono, hidrégeno, nitrégeno
y oxigeno) y el poder calorifico. La caracterizacién se lleva a cabo segiin normas existentes

para combustibles solidos.

4.1.1. Analisis proximo

Contenido de humedad (humedad analitica): se determina por medio de la norma
DIN 51718. Una muestra sélida de 1,0 = 0,1 g con tamano de particulas menor a 1 mm se
calienta en un horno hasta una temperatura de 106 °C y se sostiene a esta temperatura
hasta no detectar variaciones en la masa. El contenido de humedad se calcula de acuerdo

a la siguiente expresion:

_ Mo =My (4-1)
mo
Contenido de ceniza: por medio de esta prueba se determina el contenido de material
mineral en un combustible solido el cual es el residuo remanente luego de su combustion
completa del combustible con oxigeno a alta temperatura. El contenido de ceniza se de-
termina segin la norma DIN 51719 que se utiliza para combustibles sélidos como carbén
mineral, coque, lignitos, turba, carbén vegetal y briquetas producidas a partir de estos
materiales. Se pesan muestras de 1 +0,1 g con precisién de 0,1 mg y tamano de grano
menor a 0,2 mm. La muestra se calienta en un horno desde temperatura ambiente hasta

500£10 °C en un tiempo de 60 min. Luego, en una segunda etapa de calentamiento la
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muestra se lleva a 815 +10 °C y se sostiene a esa temperatura por al menos 60 min.

El recipiente empleado para la realizacion de la prueba se encuentra fabricado de ma-
terial inerte (porcelana, diéxido de silicio o platino) y es diseniado de tal manera que la
distribucién del drea de prueba no es mayor a 0,1 g/cm?. Mientras el recipiente se enfria
al final de la prueba, debe reposar en un desecador sin medio de secado ya que la ceniza
del carbén tiene caracter higroscopico. Para el calculo del contenido de ceniza en base

libre de agua se emplea la relacién:

mf 1
wf = —L 4-2
oy =2 (1) (12)

Contenido de materia volatil: se realiza segtin el procedimiento indicado en la norma
DIN 51720, establecida originalmente para carbén mineral, lignitos y coque. Por medio
de esta prueba se cuantifican los productos de la descomposicién de la materia orgénica
contenida en el material sélido cuando este es sometido a una temperatura de 900 °C en
ausencia de aire. Para esta prueba se pesan muestras de 1,0 +0,1 g con precision de 0,1
mg y tamano de grano menor a 0,2 mm. Las muestras se secan segin lo indica la norma
DIN 51718. El horno se precalienta a 900 °C y se deja estabilizar la temperatura; luego se
introducen las muestras. Después de 7 min se retiran del horno, se dejan enfriar por 3 min
y se introducen en un desecador, hasta que alcanzan la temperatura ambiente. Finalmente
se vuelven a pesar. Para el calculo del contenido de materia volatil en base seca y libre

de ceniza se utiliza la siguiente expresion:

e (222 ()

4.1.2. Analisis elemental

Este andlisis consiste en la determinacion del contenido de los elementos C, H, N, O y
S en materiales organicos. El analisis se hace a través de un analizador elemental de la
marca Carlo Erba, modelo 1106 complementado con una microbalanza Sartorius M500P
y un software EAGER. El tamano de las muestras que se analizan es de 1,0 mg. Este
equipo realiza la combustion de la muestra a 1023 °C seguida de una reduccién de los gases
formados hacia Ny, CO9,HyO y SOs. Posteriormente se realiza un analisis de cromatografia
mediante un detector de conductividad térmica. Se determina el contenido de carbono,
hidrégeno y nitrégeno. Por diferencia se calcula el contenido de oxigeno. El contenido de
azufre no se determina, ya que su presencia en la biomasa es despreciable. Mediciones
del contenido de azufre realizadas en el mismo equipo indican un valor de 0,0% para

carbonizados y activados de cuesco de palma y madera de haya.
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4.1.3. Poder calorifico

Materiales sélidos: se determina con una bomba calorimétrica de acuerdo a la norma
DIN 51900. La muestra se ubica dentro de la bomba calorimétrica donde es sometida
a una presiéon de oxigeno de 30 £2 MPa. Posteriormente la bomba se sitia dentro de
un bano de agua de temperatura homogénea. El sistema se enciende por medio de una
chispa a través de un circuito eléctrico. El cambio en la energia del sistema debido a la
combustion de la muestra se determina a través del cambio en la temperatura del agua.

El poder calorifico se determina a partir de la siguiente relacion:

C AT — (Halambre - Hsubproductos)
m

Ho = (4_4>

Donde Hajambre ¥ Hsubproductos 01 las entalpias de combustiéon del alamabre usado en el
circuito de encendido y de acido nitrico y acido sulfirico, productos secundarios de la

combustion, respectivamente.

Existen diversas correlaciones empiricas entre las propiedades del solido y el valor del
poder calorifico. Dentro de estas las que proporcionan mejores aproximaciones son aque-
llas que relacionan la composicién elemental del sélido con su poder calorifico. En este

trabajo se utiliza la correlacion desarrollada por Boie [13] para combustibles sélidos:
Hows/(MJ/kg) = 34,83cy s + 115, 84hy s + 10,47s,,5 + 6,281, 5 — 10,800, (4-5)
Un estudio comparativo [8] entre mediciones y los valores obtenidos con esta correlacién

indica discrepancias menores al 4 % para diferentes tipos de biomasa.

Mezcla de gas: para el calculo del poder calorifico del gas producido se tienen en cuenta
las normas DIN 51850 y DIN 51857. El poder calorifico superior de la mezcla gaseosa se

determina a partir de la relacion:
Hy,=Y x;H,;. (4-6)

Los valores del poder calorifico superior para cada componente se tomaron de la norma
DIN 51850.

4.1.4. Densidad de la mezcla de gas

La densidad de la mezcla de gas se calcula a partir de los valores de la densidad y la

composiciéon volumétrica de sus componentes a partir de la relaciéon:

Pmezcla — Z Zipq (4_7>
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Los valores de p; utilizados en el presente trabajo se muestran en la Tabla 4-1.

Tabla 4-1: Densidad a condiciones normales de presién y temperatura (p = 1,01325
bar, T = 273.15 K) de los principales gases componentes de la mezcla de gas
generada durante la gasificacién de biomasa. Valores establecidos en la norma
DIN 1871.

Componente H, CcO COq CH,4
pi / kg/Nm? | 0,0899 | 1,2506 | 1,9767 | 0,7175

4.2. Caracterizacidon microestructural

La caracterizacién microestructural incluye la determinacion del area superficial especifica
de acuerdo a BET (Brunauer, Emmett y Teller) y el volimen de poros del sélido. Los

poros se clasifican segin su tamano en [45]:

- Microporos: poros con ancho menor a 2 nm.
- Mesoporos: poros con ancho comprendido entre 2 y 50 nm.

- Macroporos: poros con ancho mayor a 50 nm.

Determinacién de la macro y mesoporosidad: el volumen y la distribucién de los
macro y mesoporos se determinan a través de la técnica de intrusién de mercurio segun la
norma DIN 66133. Para la macroporosidad se emplea un porosimetro de mercurio de la
marca Carlo Erba, modelo Pascal 140. Se utiliza una probeta como la que se presenta en
la Figura 4-1 que tiene en su parte superior un capilar. La muestra, previamente pesada
con precision de 0,1 mg, se introduce en el capilar y se somete inicialmente a vacio de 1
Pa. Luego se llena con mercurio hasta alcanzar un nivel de referencia. Posteriormente la
probeta se lleva hasta cerca de 4 bar haciendo la medicion continua de la variacién del
volumen de mercurio en el capilar de la probeta con el cambio en la presion.

Luego de este andlisis se pesa la probeta y se lleva a un equipo marca Carlo Erba, modelo
Poros4000, en el que se hace la medicion de la mesoporosidad aumentando la presion
hasta 4000 bar. En este equipo se ubica la probeta con la muestra en un autoclave, que
se llena con aceite para alta presion, y se sella. Posteriormente se aumenta gradualmente
la presion en el sistema y se mide el cambio en el volumen del mercurio. Es posible variar
la tasa de incremento y decremento de la presién. Para ambos andlisis se requiere realizar
experimentos con la probeta con mercurio y sin muestra, para determinar los efectos de-

bidos a la compresion del mercurio durante el andlisis.
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Nivel de
referencia

Mercurio «

Muestra

Figura 4-1: Probeta utilizada en la determinaciéon de la macro- y mesoporosidad por

medio de intrusiéon de mercurio.

Como resultados de éstas mediciones se obtiene una densidad semi verdadera, que ex-
cluye el volumen de macro y meso poros, pero no el volumen de micro poros; también
se determina la densidad aparente y el porcentaje de porosidad de la muestra. Para la
presentacion de la curva de distribucion de poros se hace uso de una escala logaritmica en
base 1,2 que permite una presentacion equidistante del intervalo de poros en funcion de
su volumen. La informacién del volumen de los poros, segin esos intervalos, se presenta

de manera diferencial y acumulada.

Determinacién de la microporosidad y el area superficial: se sigue la norma DIN
66131 para determinar la superficie especifica total de materiales solidos, a través de la
adsorcién de gas, segin el modelo propuesto por Brunauer, Emmett y Teller (BET) [15].
Para realizar esta prueba se deben emplear gases que presenten buenas propiedades para
la adsorcién fisica y que tengan una interaccién baja (fuerzas de van der-Waals) con la
superficie del sélido. Al disminuirse la presion, estos gases deben desorberse rdapidamente.
Generalmente se emplea nitrogeno a la temperatura de ebullicién (77 K) a presién at-
mosférica. Estas mismas condiciones se emplean en este trabajo. Para el analisis se utiliza
un equipo de la marca Carlo Erba, modelo Sorptomatic 1990. Se someten las muestras
a un vacio de 1072 mbar. Las muestras se calientan durante su permanencia en vacio
hasta 350 °C, con una tasa de calentamiento de 5 K/min; esta temperatura se sostiene

por 12 h. Luego se deja enfriar la bureta con la muestra durante 12 h, antes de realizar



o4

4 Caracterizacion de materias primas y productos

la prueba de adsorciéon. Se emplean muestras entre 0,3 - 0,6 g pesadas con precision de
0,1 mg. Estas muestras se pesan antes y después de la evacuacion de gases en vacio y del
calentamiento. El nitrogeno que se emplea es producido por la empresa Westfalen AG,
con calidad 4.8 (99,998 % N,). El equipo mide continuamente la temperatura del batio de
nitrégeno liquido, en el que se ubica la bureta, y tiene un depdsito de reserva (también
con nitrégeno liquido) para mantener la temperatura en el bafio de nitrégeno. Durante la

prueba se mide continuamente la presién de saturacion py.

El volumen de microporos en el intervalo de poros menor a 2 nm se determina segin
la ecuacién de Dubinin y Radushkevich [15], siguiendo las indicaciones de las normas
DIN 66135-1 y DIN 66135-3. Esta ultima norma ha sido desarrollada originalmente para

determinar el volumen de microporos de carbones activados.



5 Secciéon experimental

El estudio de la gasificacién de carbonizados de biomasa del presente trabajo se lleva a
cabo con base en experimentos de termogravimetria utilizando diferentes condiciones de
procesamiento. En este capitulo se hace una descripcion detallada del equipo de termo-
gravimetria utilizado, el procedimiento experimental y los médulos experimentales desar-

rollados.

5.1. Equipos

El equipo de termogravimetria utilizado en el presente trabajo se puede dividir en cuatro
secciones: una seccion de preparacion del agente de reaccién, una seccién de procesamiento
de la muestra, una seccién de adecuacion y analisis del gas producido y una seccion
de almacenamiento de la informacién correspondiente a las concentraciones de los gases
generados, la temperatura y la variacion de la masa de la muestra. A continuacién se se
presentan los equipos que conforman cada sistema y su funcionamiento. En la Figura 5-1
se presenta un esquema del sistema utilizado. La numeracién en esa figura corresponde a
la utilizada en el texto. Un descripcion detallada de las partes constitutivas del equipo de

termogravimetria se encuentra en las referencias [30] y [31].

Seccion de preparacion del agente de reaccidn

El equipo de termogravimetria permite la realizacion de experimentos de gasificacion uti-
lizando vapor de agua o COy como agentes de reaccién en diferentes concentraciones.
Como gas de arrastre se utiliza Ny de calidad 4.6. El flujo de la mezcla se mantiene
constante para todos los experimentos en 2 1/min (p = 101,325 kPa, 20 °C); éste es in-

troducido por la parte inferior del reactor.

Para la preparacién de las mezclas de vapor de agua y nitrogeno se tiene a disposicion
un saturador de vapor de agua compuesto por un tanque de agua (T-01), un bano de
temperatura controlada (K-02) y un evaporador (E-01). En la Figura 5-2 se presentan en

detalle los elementos constitutivos del saturador.
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5.1 Equipos Y

N: (Proceso)

Aislamiento
V-20 V-12 ‘L
% - Entrada

al reactor

Controlador ‘rfﬁi@ 777777 @ %

de Evaporador
Temperatura E-01
N2 (purga)
~ Deposito
T-01 de agua K-02
Condensador
Bafio de
agua
Patm
Pcte

Figura 5-2: Saturador para la preparaciéon de las concentraciones de vapor de agua en

el flujo utilizado en cada experimento.

El agua liquida es suministrada al sistema, en una cantidad mayor a la necesaria para el
proceso, por medio del tanque a presién constante (T-01) y la vélvula de aguja (V-20).
El nitrégeno se dosifica por medio de un controlador de flujo masico de la marca Brooks
Instruments ref. 58505 (V-10). El agua liquida y el nitrogeno se mezclan y atraviesan
el evaporador de calentamiento eléctrico (E-01) que se mantiene a una temperatura de
140 °C. La mezcla pasa luego a través de un serpentin que se encuentra sumergido en
el bano (K-02) de agua mantenido a temperatura constante. La temperatura del bano
corresponde a la temperatura de saturaciéon que asegura la concentracion de vapor de
agua deseada en la mezcla. El agua remanente queda depositada en el tanque (T-02) y
es evacuada al finalizar el experimento. La mezcla saturada atraviesa posteriormente el
evaporador donde aumenta su temperatura y es llevada por medio de una tuberia aislada

a la parte inferior del reactor.

Para la realizacion de pruebas con mezclas de CO, y Ny se regulan los flujos de estos
dos gases en las cantidades correspondientes a los porcentajes de la mezcla deseada por
medio de los reguladores de flujo mésico de la marca Brooks Instruments ref. 585S para
caudales de 0 a 40000 1/min (V-10 y V-19).
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Adicionalmente, se introduce, un flujo de 0,5 1/min (p = 101,325 kPa, 20 °C) de N, por la
parte superior de reactor por medio del regulador de flujo masico V-11 para caudales de
0 2000 1/min (Brooks Instruments ref. 5855 ). Este flujo actiia como un sello para evitar

la entrada de aire o el escape de gases producidos mediante la gasificacion.

Seccion de procesamiento de la muestra

La seccion de procesamiento de la muestra se compone de un reactor de vidrio de cuarzo
que se introduce en un horno eléctrico tubular vertical, una balanza de precisién y un
sistema de medicion de temperatura. En la Figura 5-3 se presenta esquemaéticamente el

montaje.

El horno eléctrico es marca Heraeus, referencia ROF 7/50, con 2,6 kW de potencia eléctri-
ca y una longitud total de 675 mm (longitud de calentamiento de 335 mm). El cuerpo
del reactor es de forma cilindrica de 46 mm de didmetro interno en su parte superior y
una reduccion a 40 mm en su parte inferior. La pieza superior de cierre del reactor tiene
forma de cono alargado de tal manera que se disminuye el drea de la seccién transversal
que deben recorrer los gases después de ser generados, haciendo mas corto el tiempo de

permanencia de los mismos en el reactor. La longitud total del reactor es de 900 mm.

El soporte del crisol es un cilindro de vidrio de cuarzo con didmetro externo de 4 mm y
1 mm de espesor. En su seccién inferior se ubica el crisol de la muestra. En el interior
del soporte se ubica un termopar de NiCr/Ni de 1 mm de didmetro para la medicién de
la temperatura de reaccién. El soporte del crisol se cuelga de una balanza marca Bosh,

referencia SAE200 con una capacidad maxima de peso de 210 g y una resolucion de 0,1 mg.

Seccion de acondicionamiento y analisis del gas producido

La mezcla de gases obtenida durante el proceso se evacia por medio de bombas de di-

afragma (C-01) ubicadas al final del sistema de anélisis de gases.

A la salida del reactor la mezcla pasa a través de un condensador (K-01) y un filtro
(F-02) que se encargan de enfriar los gases y condensar los alquitranes y el agua presentes
en la fase volatil; estos condensados se alojan en el tanque (T-02). En el condensador se
emplea agua a 1 °C. Posteriormente, el flujo total de gases secos se divide en una fraccién
de 0,7 I/min (p = 101,325 kPa, 20 °C), que cruza por el sistema de los analizadores de

gas, v una fraccion que se conduce a través de una derivacién.
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Figura 5-3: Representacion esquematica del montaje del reactor, el horno y el sistema

de sujecién, medicion de temperatura y pesaje de la muestra.

El sistema de analisis de gases se compone de tres analizadores de gases en continuo de la
marca Maihak. Para la medicion volumétrica del nitrégeno se cuenta con un analizador de
la referencia Thermor615 que trabaja por medio de la deteccion de la conductividad térmi-
ca. Este equipo posee un intervalo de medicién entre 0 y 1% en volumen y una precisién
de 0,001 %. Para la medicion volumétrica del monéxido de carbono, metano y oxigeno se
cuenta con el equipo de referencia Multor610, que tiene un intervalo de medicién para
el mondéxido de carbono y el metano entre 0 y 15% con una precision de 0,0001 %; el
intervalo de medicion para el oxigeno es entre 0 y 25%, con una precisiéon de 0,001 %.
El monoxido de carbono y el metano se miden por medio de un detector infrarrojo no
dispersivo y el oxigeno por medio de paramagnetismo. Finalmente se tiene un analizador

de la referencia Unor610 para la medicién de la concentracién volumétrica del didéxido de
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carbono. Este equipo tiene un intervalo de medida entre 0 y 5 % y una precisién de 0,001 %
en volumen y trabaja bajo el principio de medicién de deteccién de ondas infrarrojas no

dispersivas.

Después de cruzar por los analizadores, el flujo total de gas se mide en un contador
de gas de tipo de tambor, de la marca Ritter, referencia TG3, disenado para un caudal
minimo de 5 1/h y méximo de 360 1/h, con un error de medicién establecido mediante
calibracion del fabricante de +0,2 %. Finalmente, el flujo de gas se dirige al sistema de

extraccion del laboratorio.

Seccion de adquisiciéon de la informacién

Las senales de temperatura del reactor y de la muestra, la senal de la medicién de la masa
de la balanza y la senal de los analizadores de gas se transmiten a un sistema de adquisicion
de informacion compuesto por un médulo Hewlett Packard 34970A y un computador. La
informacion se almacena en el computador cada 2 s y se puede visualizar continuamente
durante el desarrollo del experimento por medio de una aplicacién desarrollada en el
software HP Vee de Hewlett Packard.

5.2. Procedimiento y ejecucion de experimentos

Se realizan experimentos de gasificacién de carbonizados de madera de haya, cuesco de
palma y cascarilla de café. Los carbonizados utilizados se obtienen por medio de pirélisis
en un reactor de lecho fijo con capacidad de 90 g. La pirdlisis se realiza con un flujo de
nitrégeno de 1000 ml/min (STP) como gas de arrastre, una altura de lecho de 35 cm,
una tasa de calentamiento de 13 K/min y una temperatura final de 950 °C. Se procesaron
muestras de biomasa con tamano de grano de 2 a 3,15 mm las cuales fueron posterior-

mente molidas para alcanzar el tamano de grano deseado en los carbonizados.

Para la realizacion de experimentos de gasificacién se lleva a cabo el siguiente proce-

dimiento experimental:

1. Se determina la masa de la muestra utilizada por medio de una balanza marca
Mettler modelo AE160, con una precision de 0,1 mg. El crisol se ubica concéntrica-
mente en el reactor, colgandolo de la balanza por medio del dispositivo indicado en

la Figura 5-2.

2. Se establece el programa de calentamiento del controlador de temperatura de tal

manera que se obtiene un perfil de calentamiento en la muestra como el que se pre-
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senta en la Figura 5-4. Se incluye una etapa de secado a 106 °C, por un periodo de
tiempo entre 45 y 60 min. Esta etapa culmina cuando no se detecta variacion de
la masa del material sélido en la termobalanza. Después del secado se programa la
etapa de calentamiento. Se realizan experimentos de gasificacién en donde la temper-
atura de gasificacién se alcanza de dos maneras. Para el caso de la Figura 5-4 (a),
la muestra se lleva de la temperatura de secado a la temperatura de gasificacion
a una tasa de 10 K/min. Esta temperatura se sostiene por el periodo de tiempo
necesario hasta alcanzar el grado de conversiéon buscado en el carbonizado. Para el
caso de la Figura 5-4 (b) el carbonizado se calienta a una tasa de 10 K/min hasta
una temperatura de 950 °C, la cual se mantiene por 1 h; seguidamente se lleva la
muestra a la temperatura de gasificacion, que se mantiene hasta alcanzar el grado

de conversién deseado.

3. A continuacién se procede a realizar la calibracion de los analizadores de gases. La
calibracion del punto méaximo de los intervalos de mediciéon para cada componente
se realiza con una mezcla de gas preparada en una bomba de pistones de la marca
H. Wésthoff GmbH, referencia 5KA27/7a-F. Esta calibracion se hace de manera
periddica al iniciarse una serie de experimentos. Adicionalmente, para cada experi-
mento se realiza la calibracion del punto cero de los analizadores, con un flujo
de nitrégeno de 0,7 1/min, conectado directamente de la linea de gas al sistema
de analisis. Posteriormente se establecen los flujos de las dos valvulas de control
masico de nitrégeno para las secciones superior e inferior del reactor. Se permite un
tiempo de diez minutos de barrido del aire del interior del reactor y de las lineas
de conduccion hasta los analizadores y se verifica que la concentracion que se mide

para el oxigeno sea menor a 0,06 % en volumen.

4. Luego se tara la balanza y se inicia el programa de calentamiento de acuerdo a la
Figura 5-4. Después de alcanzar el tiempo de estabilizacion para la temperatura se
cambia el flujo de sélo nitrégeno al flujo con la mezcla de nitrégeno y el gas de
reaccion (HoO 6 COy) deseada.

5. Cuando se ha cumplido con el programa de calentamiento establecido se suprime
el suministro de potencia eléctrica al horno. Para el caso en que se realiza la gasifi-
cacion hasta un grado especifico de conversion para determinar las propiedades de
la muestra final, el reactor se deja bajo un flujo de 1,0 1/min de nitrégeno, hasta
que alcanza la temperatura ambiente y la muestra se retira. En caso contrario se da

por finalizado el experimento.
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Figura 5-4: Programas de calentamiento y dosificacién de agente de reaccién uti-

lizado para la gasificacion de los cabonizados de biomasa.

5.3. Desarrollo experimental

El plan experimental desarrollado se encuentra divido en tres médulos; éstos de presentan
en la Figura 5-5.

Moédulos experimentales

!
| :

I. Gasificacién completa II. Gasificacion completa
Estudio con carbonizados de madera de |hayajnfluencia de la materia prima:

- Influencia del tamafio de grano cuesco de palma, cascarilla de café,
- Influencia de la altura de cama madera de haya
- Influencia del pretratamiento del - Influencia de la temperatura

carbonizado - Influencia del tipo y la concentracién d¢

- Influencia de la temperatura gas de reaccién (@, CO,)
- Influencia de la concentracion gas de

reaccion (HO) y
III. Variacién de propiedades con el
grado de reaccién

- Area superficial especifica

- Distribucién de poros

Figura 5-5: Modulos experimentales desarrolados en el presente estudio.
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Madulo |

En este modulo se realiza un estudio detallado de la gasificacién de carbonizados de
madera de haya. Los parametros que se tienen en cuenta se enumeran a continuacién; el
plan experimental realizado se presenta en la Tabla 5-1. La repetibilidad de los resultados
se verifica por medio de la realizacién de tres pruebas con las mismas condiciones para el
experimento MH-102(B).

1. Altura de lecho: la variacién de la altura del lecho de material en el crisol busca
evaluar la influencia ocasionada por los fenémenos de transporte debidos a la cama
de material en la cinética de reaccién. La cantidad de muestra a emplear estéd limi-
tada por los intervalos maximos de deteccién de los analizadores de gases. A bajas
temperaturas se pueden emplear muestras de hasta 0,5 g que corresponden a una
altura de lecho de 4 mm, a medida que se emplea una mayor temperatura, debido

a la mayor generacion de gases, el limite disminuye a valores de 0,2 g.

2. Tamano de particulas: se realizan experimentos con tres intervalos de tamano de
particula: 1,00 < D, < 2,00 mm; 0,063 < D, < 0,16 mm y 0,045 < D, < 0,063 mm.
Por medio de la variaciéon de este parametro es posible determinar las limitaciones

ocasionadas en el proceso por fenémenos de transporte en el interior de las particulas.

3. Temperatura de gasificacion: la influencia de la temperatura en la velocidad de
reaccién se evalia para el intervalo comprendido entre 750 y 900 °C. A tempera-
turas menores de 750 °C el carbonizado reacciona muy lentamente lo que ocasionara
tiempos excesivamente altos de proceso y la generacion de cantidades insuficientes
de gas para su posterior analisis. Por otro lado, el aumento de la temperatura in-
crementa la presencia de efectos transporte de calor y de masa. De esa manera, el

proceso ocurre en los intervalos IT o III de los presentados en la Figura 3-2.

4. Concentracién volumétrica del vapor de agua: para la determinacién del efecto
de la concentracion de vapor de agua en la atmdsfera de reaccién se realizan pruebas

con concentraciones de 30, 50 y 70 vol. % H20O en mezclas con nitrégeno.

5. Pretratamiento térmico del carbonizado: el efecto del precalentamiento del
carbon se evalia al comparar experimentos realizados con las mismas condiciones
de tamano de particulas, concentracion de vapor de agua y temperatura de gasifi-
cacion, utilizando los dos programas de calentamiento indicados en la Figura 5-4.
Para garantizar condiciones homogéneas de los carbonizados al inicio del proceso
de gasificacién, la variacién de pardmetros se realiz6 de acuerdo al programa de

calentamiento presentado en la Figura 5-4(b).
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Tabla 5-1: Plan experimental de gasificaciéon de carbonizados de madera de haya
(médulo T).

Experimento x / mm H /mm | Tg / °C | ¢y,o0 | Precalentamiento

Variacion del tamano de grano

MH-101 0,045 <z < 0,063 1,5 750 70 No

MH-103 1,00 <z < 2,00 1,5 750 70 No

Variacion del programa de calentamiento

MH-102(A) | 0,0163 < x < 0,16 3,0 750 70 No

MH-102(B) | 0,0163 <z < 0,16 | 1,0 750 70 St

Variacion de la altura de cama
MH-122(B) | 0,0163 < = < 0,16 1,0 850 70 Si
MH-122(C) | 0,0163 < = < 0,16 1.5 850 70 Si

Variaciéon de la temperatura

MH-112 0,0163 <z < 0,16 1,0 800 70 Si

MH-402 0,0163 <z < 0,16 1,0 825 70 Si

Variacion de concentracién de vapor de agua a 750 °C (con MH-102(B))

MH-212 0,0163 < x < 0,16 1,0 750 30 Si

MH-312 0,0163 < x < 0,16 1,0 750 20 Si

Variacién de concentracién de vapor de agua a 800 °C (con MH 112)

MH-202 0,0163 <z < 0,16 1,0 800 30 St

MH-302 0,0163 <z < 0,16 1,0 800 20 Si

Variacion de concentracién de vapor de agua a 850 °C (con MH 122(B))

MH-222 0,0163 <z < 0,16 1,0 850 30 Si
MH-322 0,0163 <z < 0,16 1,0 850 20 Si
Maédulo 11

el segundo moédulo experimental se dedica a realizar una evaluacion del proceso de gasi-
ficacién para tres tipos de residuos agroindustriales: cuesco de palma, cascarilla de café y

madera de haya para dos agentes de reacciéon (H,O y COs). Se realizan experimentos a 750,
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850 y 900 °C con estos agentes de reaccién en concentraciones de 30, 70 y 100 vol. %. En
la Tabla 5-2 se indican los parametros empleados en los experimentos realizados. Estos ex-
perimentos se realizan segun el programa de calentamiento mostrado en la Figura 5-4 (a).

Para el calentamiento se utiliza una tasa de calentamiento de 5 K/min.

Tabla 5-2: Plan de experimentos para determinar los parametros de la cinética formal
de la gasificacion de carbonizados de biomasa. CP = carbonizados de cuesco
de palma, CF = carbonizados de cascarilla de catfé, MH = carbonizados de

madera de haya.

Experimento z/mm | H /mm|Tg/ °C H,O 0 COy /%
Variacion de la concentracién del agente de reaccion
CP1/CF1/MH1 | <05 5 851 30
CP2/CF2/MH2 | < 0,5 5 850 70
CP3/CF3/MH3 | < 0,5 5 851 100
Variacion de la temperatura
CP4/CF4/MH4 | < 0,5 5 753 70
CP5/CF4/MH4 | < 0,5 5 903 70
Médulo I

Por medio de la serie experimental realizada en este modulo se busca estudiar el desa-
rrollo de la estructura porosa durante el proceso de gasificacion a temperatura constante.
El plan experimental consta de pruebas de gasificacién realizadas hasta niveles determi-
nados de conversion de la masa sélida durante la gasificacion. El producto sélido obtenido
es analizado posteriormente para determinar su area superficial especifica y su porosidad

de acuerdo a los métodos indicados en la Seccién 4.2.

El estudio se realiza para la gasificacion de carbonizados de cuesco de palma a 850 °C,
70 vol. % H,0 y dos tamanos de particulas (D, < 0,5 mm y 2 < D, < 3 mm).

5.4. Manejo de informaciéon experimental

Los valores de variacién de la masa (Am / g) y la concentracién de gases (2gq4s:/ %)
registrados por la balanza y los analizadores en continuo se procesan de tal manera que

se permite la comparacion de los diferentes experimentos realizados.
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La senal de la masa se calcula libre de agua y de ceniza y se normaliza en relacién a
la masa inicial (libre de agua y de ceniza m,, ,qf); asi los resultados se presentan con una
variacién entre 1 para el momento de inicio y 0 para la gasificacién total. El flujo maésico
de reaccién (R,,) se determina a partir del cdlculo de la derivada de la variacién de la

masa con respecto al tiempo.

A partir de la senal registrada por los analizadores de gases para cada gas (x; = 1;/Notar)

se determina el flujo de generacién de gases con ayuda de la ecuacion de gases ideales asi:
—‘};otal' (5‘1)

El volumen total generado para cada gas se determina a partir de la integral del flujo de

generacion de gases:

t:tfinal dn .
gas,i
Ngas,i = ——=dt. (5-2)
gas,t /t‘o dt
La determinacién del volumen total del gas a condiciones normales de presion y temper-

atura (1,01325 bar y 273,15 K) se determina utilizando el volumen molar normal (1 mol
= 22,4 -10% cm?).
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6.1. Caracterizacion de combustibles de la biomasa

En la Tabla 6-1 se presentan los resultados de la caracterizacién de combustibles de madera
de haya, cuesco de palma y cascarilla de café y en la Tabla 6-2 los resultados corres-
pondientes para sus carbonizados; éstos ultimos obtenidos a diferentes temperaturas de
procesamiento. Durante el proceso de carbonizacion se libera casi la totalidad de los ele-
mentos hidrégeno (H), nitrégeno (N) y oxigeno (O) quedando una matriz rica en carbono
(C) que posteriormente reacciona con el agente de gasificacién. En la Tabla 6-2 se muestra
que los carbonizados producidos a mayores temperaturas presentan menores contenidos
de H, N y O y un mayor contenido de C; lo que indica un mayor grado de conversién (car-
bonizacién). La pérdida de masa en el intervalo comprendido entre 550 y 950 °C varia entre
el 45y 7,0% [75]. El contenido de materia volétil se encuentra por debajo del 6 % [29].

Tabla 6-1: Resultados de la caracterizacién de combustibles de madera de haya, cuesco

de palma y cascarilla de café.

Analisis elemental Analisis proximo || Poder calorifico

/% /% /MJ/kg

Cwaf hwaf Nwaf Owaf1 w Fwaf Qo f 1T—[o7wf2 P[u,wf2
Madera de Haya | 49,0 | 54 0,2 | 454 ] 5,53 | 90 | 0,39 18,3 17,1

Cuesco de Palma | 52,8 | 5,7 | 0,2 | 413 | 11,2| 79 | 14 22,23 | 21,13

Cascarilla de Café | 50,3 | 5,3 0,6 |4381 10,1 | &2 1,2 18,7 17,5

I Valor calculado por diferencia

2 Valores estimados con la correlacién de Boie (Ec. 4-5)

3 Valor experimental
El poder calorifico superior del carbonizado es en promedio 80 % mayor que el de la
biomasa. A partir de la caracterizacion de los productos de la carbonizacién de madera
de haya, cuesco de palma y cascarilla de café realizadas segun la norma ISO 647 [44] se

establece que del 100 % de la energia contenida en la biomasa, 48 a 52 % permanece en el
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carbonizado, 27 a 37 % en los alquitranes y 8 a 11 % en el gas (porcentajes determinados

en base seca y libre de ceniza) [75].

Tabla 6-2: Resultados de la caracterizacién de carbonizados de madera de haya,
cuesco de palma y cascarilla de café producidos hasta diferentes temper-

aturas de carbonizacion.

Temperatura final | cyat | hwat | Twat | Owat'| Gwat || Howat

Materia Prima de carbonizacién || /% | /% | /% | /% | /% || /MJ/kg
950 °C 024 04 | 0369|263 321
Madera de Haya 550 °C 8741310039219 331
850 °C 08,7 08 | 0,2 ] 02|78 354
Cuesco de Palma 550 °C 886 | 3,1 | 14 |69 |48 | 337
Cascarilla de Café 550 °C 88,71 32 | 1,9 | 6,2 | 3,90 34,1

! Valor calculado por diferencia.

2 Valores estimados con la correlacién de Boie (Ec. 4-5.)

6.2. Madulo I: experimentos de gasificacion completa

para madera de haya

6.2.1. Influencia del precalentamiento del carbonizado

En la Figura 6-1 se presenta la curva de variacién de la temperatura y la masa de car-
bonizado con respecto al tiempo para el experimento MH-103. El experimento se lleva a
cabo de acuerdo al procedimiento indicado en la Figura 5-4 (a), en el cual la muestra se
lleva hasta la temperatura de gasificacion deseada y se mantiene en este valor hasta alcan-
zar la gasificacién total del carbonizado (proceso sin precalentamiento). Durante la etapa
de calentamiento en atmésfera inerte la muestra pierde el 4 % de su peso debido a la ocu-
rrencia de reacciones que no se llevaron a cabo durante la etapa inicial de carbonizacion.
El efecto de la presencia de material sin pirolizar en la gasificacion de los carbonizados se
estudia a partir de una comparacién entre experimentos realizados sin precalentamiento

y con precalentamiento de acuerdo al procedimiento indicado en la Figura 5-4.

En la Figura 6-2 se presenta la variacion de la masa y el flujo de reacciéon para los ex-
perimentos MH-102(A) y MH-102(B). Estos experimentos se realizan adicionalmente con

una variaciéon en la altura de la cama. Este efecto se estudia en la Seccién 6.2.2 y para la



6.2 Modulo I: experimentos de gasificacion completa para madera de haya

69

|
1,0 3 —— 900
0,9 2 N\ £ 800
3 - _\i_"_ - .
0,8 3 ! L 700
3 \ -—— Temperatura/° C
e S S N MVt e O
T3 \ W war/ 1 £ 600 -
= 063 / 500
§ 0,5 E /[ \\ 00 %
3 3 -4 =
£ 0,4 3 £ g
0.3 3 . \ - 300 E
0.2 Fo. \ - 200
0,0 - T 1 1 ) I 1 1 ) ) I 1 1 ) ) I 1 1 ) ) O
0 100 200 300 400

Tiempo / min

Figura 6-1: Variacién de la masa y la temperatura en funcion del tiempo para el experi-
mento MH-103. Condiciones constantes durante la gasificacion: T' = 750 °C;

Tm,o=T0vol. %; 1 mm < D, < 2 mm.

presente comparacion se asume despreciable. La velocidad de reaccion para el carbonizado
sin precalentamiento es mayor que para el carbonizado con precalentamiento. De acuerdo
al analisis presentado en la 2.2.3, este efecto se debe a la desactivacion del carbonizado por

la pérdida de centros activos para la reaccion cuando éste es sometido a altas temperaturas.

El flujo de reaccién muestra un comportamiento no lineal. Para el carbonizado con preca-
lentamiento se determina un aumento constante en el flujo de reaccion hasta un grado de
conversion del 70 %. Este aumento se atribuye al aumento continuo en el drea superficial
disponible para la reaccién con el grado de conversiéon. Para grados de conversion altos,
el drea superficial empieza a disminuir debido a que las paredes colapsan y se destruye
porosidad; esto ocasiona una disminucién en el flujo de reaccién. Para la gasificacion re-
alizada en el carbonizado sin precalentamiento se presentan dos maximos en el flujo de
reaccién. La presencia de un méaximo al inicio del proceso se atribuye a la presencia de
productos de reacciones incompletas. Al completarse la degradacién térmica de manera
simultdnea a la gasificacién, la masa que se degrada se suma a la masa de carbonizado

que reacciona, dando como resultado un mayor flujo de reaccion.

En la Figura 6-3 se presenta la variacién en la composicién (volumétrica y masica) del
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gas obtenido para los experimentos con y sin precalentamiento. Para los dos casos el Hs
y el COs son los gases que se generan en una mayor proporcion seguidos del CO y en una
pequena proporcién el CHy. La mayor concentracion de COy observada para el experi-
mento sin precalentamiento (MH-102(A)) se atribuye a que éste corresponde a la suma
del CO5 generado por las reacciones de gasificacién mas el COy generado por reacciones

incompletas de pirdlisis. Esto hace que las concentraciones de Hy, CO y CHy disminuyan

relativamente.
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Figura 6-2: Influencia del tratamiento térmico del carbonizado en la variaciéon de masa
y el flujo de reaccion durante la gasificacién de carbonizados. Condi-
ciones constantes durante la gasificacién: T = 750 °C; zy,0= 70 vol. %;
0,063 mm < z < 0,16 mm (experimentos MH-102(A) y (B)).

6.2.2. Influencia del tamaiio de particulas y la altura de cama

En la Figura 6-4 se muestra el efecto del tamano de particulas en la variacién de la masa
y el flujo de reaccion. Para los tamanos de particulas mas grande y mas pequeno la reac-
cién ocurre mas lentamente que para el tamano de particula intermedio. Con valores de
tamano de particulas grandes (entre 1 y 2 mm), la alta influencia de limitaciones en la
transferencia de masa en el interior de las particulas ocasiona que el flujo de reaccién
medido sea menor al flujo de la reaccién obtenido para tamanos de particula medios; el

proceso se lleva a cabo en el intervalo II de los indicados en la Figura 3-2.
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Figura 6-3: Influencia del tratamiento térmico del carbonizado en la generacion de
gas. Condiciones constantes durante la gasificacion: 7' = 750 °C; zpg,0=
70 vol. %; 0,063 mm < Dp < 0,16 mm (experimentos MH-102(A) (sin pre-

calentamiento) y (B) (con precalentamiento)).

En la Figura 6-4(b) se indica que el flujo de reaccién para el tamano mayor de particulas
se mantiene constante durante casi todo el intervalo de conversion. Esto indica que no
ocurren cambios estructurales apreciables en el sélido ya que la reaccion ocurre en su
mayor parte en la superficie de la particula. Para los tamanos de particula méas pequenos
se detectan variaciones en el flujo de reacciéon con la conversién que pueden deberse a

cambios en la estructura del carbonizado de acuerdo a lo indicado en la Seccién 6.2.1.

Para grados de conversién de hasta el 60 %, el flujo de reaccién para las particulas maés
pequenas y mas grandes es similar. Para las particulas mas pequenas se atribuye este efec-
to a la formacion de aglomerados que se comportan como particulas de mayor tamano,
presentando los efectos correspondientes en la transferencia de masa. Para grados de
conversion por encima del 60 % se observa un comportamiento similar al obtenido para
particulas de tamano intermedio. Esto indica que la aglomeracion deja de tener efecto
dando paso a reaccién mas rapida en el interior de las particulas y el consecuente cambio

en la estructura de las mismas.

A partir de este andlisis se escoge el tamano de grano intermedio, 0,063 mm < Dp < 0,16 mm

para la realizacion de la serie experimental de este médulo.
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Figura 6-4: Influencia del tamano de particulas en la variacién de la masa y el flujo de

reaccion durante la gasificacién de carbonizados de madera de haya. Experi-
mentos sin precalentamiento. Condiciones constantes durante la gasificacién:

T = 750 °C; xp,0= 70 vol. %; H=1,5 mm.
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En la Figura 6-5 se realiza una comparacion entre la variacion de la masa y el flujo
de reaccién para el proceso de gasificacién utilizando dos alturas de cama diferentes. El
transcurso de las curvas es similar. Se observan, hasta un grado de conversion del 56 %,
diferencias en la variacion de masa para las dos alturas, que se atribuyen a limitaciones
en la transferencia de masa a través del lecho para el experimento realizado con la altura
de cama mayor. A partir de esta conversién no se detectan diferencias significativas entre
los dos experimentos. Asumiendo que la conversién es proporcional al cambio en la altura
de cama, un grado de conversién del 56 % para el experimento con mayor altura de cama
equivale a una altura de cama de 0,99 mm. A partir de esta altura de cama los efectos

causados por la ocurrencia de fenémenos de transporte es despreciable.
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Figura 6-5: Influencia de la altura de la cama en la variacién de la masa y el flujo de
reaccion durante la gasificacién de carbonizados de madera de haya. Condi-
ciones constantes durante la gasificaciéon: T = 850 °C; xg,0= 70 vol. %;
0,063 mm < Dp < 0,16 mm.

Los experimentos realizados con diferentes programas de calentamiento, analizados en la
Seccion 6.2.1, presentan adicionalmente dos alturas de cama diferentes H = 3,0 mm para
el experimento sin precalentamiento (MH-102(A)) y H = 1,0 mm para el experimento con
precalentamiento (MH-102(B)). Para este caso si el efecto de la altura de cama fuera pre-

dominate, el experimento realizado sin precalentamiento presentaria un flujo de reaccion
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menor que el presentado por el experimento realizado con precalentamiento. Sin embargo,
se observa el efecto contrario, el cual se atribuye al precalentamiento. Adicionalmente, el
cambio en la altura de la cama no causa variaciones en la forma de las curvas (ver Figu-
ra 6-5), efecto que se presenta para los experimentos MH-102(A) y MH-102(B). De esta

manera la influencia de la altura de cama se puede considerar minima para este caso.

6.2.3. Influencia de la temperatura de gasificacion

La influencia de la temperatura en la velocidad de reaccién se estudia para una variacion
de temperaturas entre 750 y 900 °C. En la Figura 6-6 se presenta la variacién de la masa
y en la Figura 6-7 el flujo de reaccién calculado. Las curvas de variaciéon de la masa mues-
tran una dependencia de la temperatura que esta de acuerdo con la relacion exponencial
de Arrhenius (Ec. 3-24); mayor influencia de un cambio en la temperatura a mayores tem-
peraturas. Las curvas de variacion de la masa para temperaturas hasta 850 °C presentan
una tendencia similar. Un comportamiento aproximadamente lineal hasta conversiones de
aproximadamente 50 %, seguidas de un aumento en la pendiente con un maximo en el
flujo de reaccién entre 70 y 75 % (ver Figura 6-7). Este efecto se explica por variaciones

en la estructura del carbonizado ya mencionadas en la Seccién 6.2.1.

La variaciéon de la masa para el experimento realizado a 900 °C no presenta la parte
de comportamiento lineal. Debido a la alta velocidad de reaccién a esa temperatura el
agente de reaccién reacciona preferiblemente en la superficie externa de las particulas,
de tal manera que no hay un desarrollo de la superficie interna. El drea externa dismin-

uye con el grado de reaccion ocasionando una disminucion continua en el flujo de reaccion.

El flujo de generacién de los gases Hy, COs y CO con respecto al tiempo, determina-
do de acuerdo a la Ec. 5-1, para el experimento MH-102(B) se presenta en la Figura 6-8.
Las curvas para el Hy y el CO5 presentan un maximo que coincide con el maximo en la
velocidad de reaccion. La curva de produccion de monodxido de carbono muestra como
se alcanza un valor inicial alto que disminuye a medida que avanza la reacciéon. En esta
figura se evidencia la alta influencia de la reaccién de conversion agua - gas, Ec. 2-6, en

el proceso, con el Hy y el CO5 como productos y el CO como reactivo.

El balance de masa para la gasificacién se puede expresar asi:

Mewaf + MH0r = MH, + Mco + Moo, + MeH, T MHLOp (6-1)
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Figura 6-6: Influencia de la temperatura en la variacion de la masa durante la gasifi-

cacion de carbonizados de madera de haya. Condiciones constantes durante

la gasificacion: zy,o= 70 vol. %; 0,063 mm < Dp < 0,16 mm; H = 1 mm.
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Figura 6-7: Influencia de la temperatura en el flujo de reaccion durante la gasificacion
de carbonizados de madera de haya. Condiciones constantes durante la gasi-

ficacién: xg,0= 70 vol. %; 0,063 mm < z < 0,16 mm; H = 1 mm.
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Figura 6-8: Variacion de la masa y flujo de reaccién de los gases generados durante la
gasificacion de madera de haya. Condiciones constantes durante la gasifi-
cacion: T = 750 °C; zp,0= 70 vol. %; 0,063 mm < x < 0,16 mm (Experi-
mento MH-102(B)).

Por medio del equipo de termogravimetria utilizado es posible conocer la cantidad de car-
bonizado que reacciona y la generaciéon de Hy, CO, COy y CHy. Para la determinacion de
la cantidad de agua que reacciona se parte de la Ec. 2-3, la cual establece que se requieren
de 1,5 g de HyO para gasificar 1 g de carbono. Teniendo en cuenta los altos contenidos
de carbono en el carbonizado, se aproxima la masa de carbonizado que reacciona a la
masa de carbono. La reaccién de gasificaciéon del carbonizado con el Hy producido (Ec.
2-5) se desprecia ya que los productos de la gasificaciéon son rdpidamente evacuados del
reactor, adicionalmente esta ecuacién empieza a ser significativa a altas presiones. La can-

tidad de agua obtenida (mp,0,,) se determina a partir del balance presentado en la Ec. 6-1.

En la Figura 6-9 se presenta la masa de gases generados por unidad de masa de car-
bonizado y en la Figura 6-10 la concentracion volumétrica del gas seco generado. Debido

a la baja produccién de CHy (zcop, < 1,5%), ésta no se incluye en la Figura 6-9.
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Entre 750 y 850 °C la reaccién de conversién agua - gas (Ec. 2-6) es determinante en
el proceso. Debido su caracter exotérmico, con un aumento en la temperatura el equilib-
rio termodinamico de la reaccién favorece los reactivos (CO y Hy0O), de tal manera que el
COy y el Hy disminuyen. El volumen de CO se mantiene aproximadamente constante en

este intervalo de temperatura (750 a 850 °C).

Para temperaturas por encima de 825 °C el efecto de la reaccién de gasificacion (Ec. 2-3)
empieza a ser determinante; esta reacciéon es endotérmica, de tal manera que a altas
temperaturas la reaccién ocurre en la direcciéon que favorece a los productos (CO y Hy).
La produccién de COs sigue siendo determinada por la reaccién de conversion agua - gas.
De esta manera se obtiene para la temperatura de 825 °C un minimo en la masa de gases
secos generados (Hy+CO+COs).
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Figura 6-9: Influencia de la temperatura en la masa de gases generados durante la gasifi-
cacion de carbonizados de madera de haya. Condiciones constantes durante
la gasificacion: xy,o= 70 vol. %; 0,063 mm < z < 0,16 mm; H = 1 mm.
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Figura 6-10: Influencia de la temperatura en la composicion de los gases produci-
dos. Condiciones constantes durante la gasificacion: zp,0o= 70 vol. %;
0,063 mm < x < 0,16 mm; H = 1 mm.

A partir de los valores de las concentraciones de los componentes de la mezcla de gases
secos generada, presentados en la Figura 6-10, se calcula el poder calorifico superior de
acuerdo a la Ec. 4-6 y la densidad de acuerdo a la Ec. 4-7. Los valores obtenidos se
presentan en la Tabla 6-3. Para las temperaturas estudiadas se obtienen mezclas de gases
con valores de poder calorifico superior que varian entre 8,1 y 10,2 MJ/Nm?. Para la
temperatura de 825 °C se obtiene el menor poder calorifico. La densidad del gas se ve
altamente influenciada por la composicion del CO,, ya que éste tiene el valor mas alto de
densidad.

Tabla 6-3: Influencia de la temperatura de gasificacion en el poder calorifico y la densi-
dad de la mezcla de gases secos generada. Condiciones constantes durante la
gasificacion: xg,0= 70 vol. %; 0,063 < Dp < 0,16; H = 1 mm.

Temperatura 750 °C | 800 °C | 825 °C | 850 °C | 900 °C

Hyway / MI/Nm?® | 94 8,7 8,1 96 | 10,2

p / kg/Nm3 0,67 | 078 | 089 | 0,68 | 0,57
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6.2.4. Influencia de la concentraciéon del agente de reaccién

La influencia de la concentracién del vapor de agua se evalia para experimentos a 750 °C,
de tal manera que se minimizan los efectos causados por fenémenos de transporte. En
la Figura 6-11 se presentan los resultados de variacién de la masa y el flujo de reaccion
para experimentos realizados con concentraciones de vapor de agua de 30, 50 y 70 vol. %.
El flujo de reaccién aumenta con un aumento en la concentracién del agente de reaccion.
La influencia de este pardametro en el proceso es menos acentuada que la influencia de la
temperatura. A conversiones por debajo del 20 % este efecto es menos notorio. Para las
tres concentraciones se establece un comportamiento similar en la velocidad de reaccion;

todas las curvas presentan un valor méximo para conversiones por encima del 50 %.

En la Figura 6-12 se presenta la masa de gases generados para las concentraciones de
vapor de agua utilizadas, calculadas de acuerdo al procedimiento indicado en la seccién
anterior (seccion 6.2.3). La masa de COy aumenta al aumentar la concentracién de vapor
de agua. La masa de Hy y CO disminuye ligeramente al aumentar la concentracién de
vapor de agua de 30 a 50 vol. %; seguidos por un aumento para variaciones entre 50 y
70 vol. %. La disminucion en el volumen de Hy y CO puede deberse a un efecto inhibitorio
en la reaccién por la presencia de H,. Este efecto es menos influyente con la presencia
de mayores cantidades de H,O disponible para la reaccion. El efecto inhibitorio de la
presencia de Hy se explica a partir del analisis del mecanismo de reaccién presentado en

la seccién 3.3.

En la Figura 6-13 se presenta la composicién de la mezcla de gases calculada de acuerdo
al volumen de cada gas producido y en la Tabla 6-4 se muestran los valores del poder
calorifico superior y la densidad de la mezcla. Se indica una disminuciéon continua de la
concentracion de Hy acompanada de un aumento en las concentraciones de COy y CO.
Esto causa que la mezcla de gases presente un valor del poder calorifico superior que

disminuye a medida que aumenta la concentracion de vapor de agua.

6.3. Moddulo II: experimentos de gasificacion completa

(estudio comparativo)

El segundo médulo experimental tiene como objetivo realizar una comparacion del pro-
ceso de gasificacion de carbonizados de madera de haya, cuesco de palma y cascarilla
de café utilizando COs y HyO como agentes de reaccion. Se realizan experimentos con

variacién de la temperatura y la concentracién del agente de reaccion.
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Figura 6-11: Influencia de la concentracién de vapor de agua en la variacién de la masa

y el flujo de reaccién durante la gasificaciéon de carbonizados de madera

de haya. Condiciones constantes durante la gasificacion: T = 750 °C;
0,063 mm < Dp < 0,16 mm; H = 1 mm.
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Figura 6-12: Influencia de la concentracion del vapor de agua en la masa de gases genera-
dos durante la gasificacion de carbonizados de madera de haya: Condiciones
de la gasificacion: T = 750 °C; 0,063 mm < Dp < 0,16 mm; H = 1 mm.
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Figura 6-13: Influencia de la concentracién del vapor de agua en la composicién del gas
producido durante la gasificacion de madera de haya. Condiciones de la
gasificacion: T' = 750 °C; 0,063 mm < Dp < 0,16 mm; H = 1 mm.
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Tabla 6-4: Influencia de la concentraciéon del vapor de agua en el poder calorifico y
la densidad de la mezcla de gases secos generada. Condiciones constantes
durante la gasificacion: T'= 750 °C; 0,063 mm < Dp < 0,16 mm; H = 1 mm.

21,0/ vol. % 30 | 50 | 70
Howay / MJ/Nm?3 | 103 | 9,7 | 94
p/kg/Nm® | 085087 |093

El plan experimental realizado se presenta en la Seccién 5.3. Los resultados experimen-
tales obtenidos se presentan en la Figura 6-14 para carbonizados de cuesco de palma; en la
Figura 6-15 para carbonizados de cascarilla de café y en la Figura 6-16 para carbonizados

de madera de haya.

Para las tres materias primas se establecen las mismas influencias que ejercen la con-
centracién del agente de reacciéon y la temperatura en el proceso, segin se analizan en la
Seccién 6.2. Las curvas de variacion de la masa para carbonizados cascarilla de café pre-
sentan el mismo comportamiento descrito anteriormente para la madera de haya; una
primera parte de aumento lento y continuo en la velocidad de reaccién hasta alcanzar
un valor méximo para grados de conversién de alrededor del 70 %, seguida de una rapida
disminucién hasta llegar a la gasificacion completa. Este mismo efecto se muestra en las
Figuras de variacion de la masa para la gasificaciéon de carbonizados de cuesco de palma
utilizando COy como agente de reaccion. Para la gasificacién de carbonizados de cuesco
de palma utilizando vapor de agua como agente de reaccion (ver Figura 6-14 (c¢) y (d))
la velocidad de reaccién disminuye continuamente durante todo el proceso. Este efecto se
observa comparativamente en la Figura 6-17 donde se presentan las variaciones de masa
durante la gasificacion a T = 850 °C y 70 vol. % Hy0, para carbonizados de las tres ma-
terias primas. Adicionalmente, los tiempos de reacciéon para carbonizados de cuesco de
palma son mucho mas altos que para carbonizados de cascarilla de café y madera de haya,

dependiendo de las condiciones, entre 2 y 6 veces mayor.

Estos efectos pueden ser causados por diferencias estructurales entre los carbonizados.
La cascarilla de café y la madera de haya son materiales blandos de estructura fibrosa
mientras la del cuesco de palma es dura y definida. La diferencia en el desarrollo de la
variacion de la masa para los carbonizados de cuesco de palma puede deberse a una con-
tinua disminucién en el area superficial disponible para la reaccion y a los efectos causados

por limitaciones en la transferencia de masa en el interior de las particulas, que hace que
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la reaccion ocurra de manera localizada en la superficie de las mismas. Esto ocasiona
que el area externa disponible para la reaccién disminuya continuamente a medida que
avanza la reaccion. En la Seccion 6.4 se hace un analisis de la estructura porosa de los

carbonizados utilizados.

En la Figura 6-18 se presenta el efecto del agente de reaccion en la gasificacion de car-
bonizados de cuesco de palma a T = 850°C y 70 vol. % de agente de reaccién. Para
todos los experimentos se determina un mayor tiempo de reaccién para la gasificacién
con COy que para la gasificacién con HyO. Para el caso de la Figura 6-18 la gasificacion
con CO, toma cuatro veces mas tiempo que la gasificacion con vapor de agua. Como se
indica anteriormente, la curva de variacién de la masa para gasificacién con COq tiene un
comportamiento lineal hasta altos grados de conversion mientras que para la gasificacion
con HyO la curva disminuye continuamente su pendiente. Como se indicé en la Seccion
2.2.3 la diferencia en el coeficiente de difusion para estos dos gases y el efecto inhibidor
del CO y el Hy explican la mayor facilidad del CO, para llegar a la superficie interna del

solido.
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Figura 6-17: Variacion de la masa durante la gasificacién de carbonizados producidos
a partir de diferentes biomasas. Condiciones constantes durante la gasifi-
cacién T = 850 °C; xy,0 = 70 vol. %; Dp < 0,5 mm.
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Figura 6-18: Influencia del agente de reacciéon en la variaciéon de la masa durante la

gasificacion de carbonizados de cuesco de palma. Condiciones constantes

durante la gasificacién T = 850 °C; zy,0 (co,) =70 vol. %; Dp < 0,5 mm.,
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6.4. Modulo Ill: variacion de las propiedades del

carbonizado con el grado de conversion

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos de la caracterizacion estructural
de los carbonizados y los residuos solidos obtenidos para diferentes grados de conversion

durante la gasificacion.

Los resultados obtenidos para la distribucién de macro y mesoporos para los produc-
tos de la gasificacion realizada con tamanos de particula menores a 0,5 mm muestran un
efecto de aglomeracion que se ve reflejado en un valor erréoneo para la macroporosidad.
Para poder evaluar el desarrollo de la porosidad durante la gasificacion se realizan expe-
rimentos de gasificacién con muestras de carbonizados con tamanos de particulas entre
2 y 3 mm que son llevadas hasta grados de conversion de 30 % y 70 %. La gasificacién se
realiza a T = 850 °C con una concentracién de vapor de agua de 70 vol. %. Los resultados

de la caracterizacion estructural se presentan a continuacion.

En la Figura 6-20 se muestran los resultados del anélisis de porosimetria para carboniza-
dos de cuesco de palma y madera de haya. Las figuras presentan la variacién del volumen
total acumulado y la distribucién del radio de poros (volumen acumulado;/volumen to-
tal) con respecto al radio de poros. El volumen total de poros para los carbonizados de
cuesco de palma es mucho menor al volumen correspondiente para la madera de haya.
La distribucion del radio de poros para el carbonizado de madera de haya presenta una
mayor fraccion de macroporos, los cuales son responsables del mayor valor en el volu-
men acumulado para esta materia prima. Los carbonizados de cuesco de palma presentan
porosidad en el intervalo de los macroporos y los mesoporos. Este resultado puede explicar
la diferencia en el comportamiento para la gasificacién de cuesco de palma con vapor de
agua; para estos experimentos existe una alta restriccién para la transferencia de masa
en el interior de las particulas, debido a la baja porosidad del carbonizado, de tal manera
que la reaccién ocurre en su mayor parte en la su superficie externa. Este efecto no es tan

acentuado para la gasificacion con COs.

La Figura 6-19 presenta la variacion en la distribucién de la porosidad durante la gasifi-
cacion de carbonizados de cuesco de palma para grados de conversién del 30 y el 70 %.
En la Tabla 6-5 se consignan los valores del volumen de macro y mesoporos calculados a
partir de estos experimentos junto con los valores para el volumen de microporos y el area
superficial especifica determinados a partir de isotermas de adsorcién de Ny a 77 K. Para

el 30 % de conversién se observa un desarrollo de la macroporosidad a un intervalo mas
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amplio de tamano de poro, que el presentado por el carbonizado inicial. Este desarrollo va
acompanado de una destruccion de los macroporos mas anchos. A medida que aumenta
el grado de conversion el material s6lido presenta un desarrollo de la porosidad en todo

el intervalo de radio de poros estudiado.
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Figura 6-19: Analisis de porosimetria de carbonizados de cuesco de palma y madera de

haya. Condiciones constantes durante la carbonizacion: Ty = 950 °C;
k=10 K/min; 2 mm < D, < 3 mm.



6.4 Modulo III: variacién de las propiedades del carbonizado 91

- . 1.600
5 0,14 4 .
e . -1.400 o
S 0,12 3 &
577 1,200 £
(@) ] ~
. 0.10 5 11.000 S
=} . s
g 0,08 - 800 2
> ] >
£ 0,06 3 L 600 2
2 004 3 : s
5 097 % 400 2
] >
Som24 | gl S PP e 200 S
S 3 L i R
0,00 LI Ea& LIl II 1 ) IIIIIXI 0

1 10 100 1.000  10.000 100.000
Radio/ nm
(a) 30 % Conversion

= ; 1.600
g 0,14 3
= ] 1.400
g 0,12 7 ¥
£ ] 1.200 £
> 0107 1.000 9
S 0,08 J <
3 ] 800 2
> g =]

0,06 3
% ] 600 <
3 ]
= 0,04 E 400 %
£ 0,02 %i\ =TT 200 9
O 5
> 0,00 1 IIIIII T I%&%’gl LI IIF T 0

1 10 100 1.000  10.000 100.000

Radio / nm

(b) 70 % Conversion

Figura 6-20: Anadlisis de porosimetria para el material sélido obtenido de la gasifi-
caciéon de carbonizados de cuesco de palma a diferentes grados de con-
versién. Condiciones de la gasificacién: T' = 850 °C; zp,0 =70 vol. %;
2mm < D, < 3 mm.
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Tabla 6-5: Volumen de poros para el cuesco de palma, sus carbonizados y el residuo
solido obtenido durante su gasificacién para diferentes grados de conversion.
Condiciones experimentales de la gasificaciéon: T' = 850 °C, xg,0 = 70 vol. %,
2mm < Dp < 3 mm.

Conversion Wia | Vse | Vi | ABeT

/o /mm? /g m?/g
Materia Prima | 42 46 | <1 <1

Carbonizado 162 | 62 | <1 <1

30 % 131 | 45 | 289 | 730
70 % 241 | 334 | 558 | 1370

En los analisis presentados no se detecta una disminucion en el area superficial para altos
grados de conversion. Este efecto se observa al analizar el desarrollo del area superficial
especifica para muestras con tamanos de particulas menores a 0,5 mm. En la Tabla 6-6 se
presenta la variacién en el area superficial especifica BET. Para grados de conversion entre
46 % y 58 % se presenta una disminucién en el drea superficial especifica, lo que indica
que un aumento en el grado de conversion causa que las paredes de los poros colapsen y
se destruya la porosidad existente. Esto ocasiona la rdpida disminucién en la velocidad

de reaccion durante la gasificacién para altos grados de conversion.

Tabla 6-6: Variacion del area superficial especifica BET con el grado de conversion para
la gasificacion de cuesco de palma. Condiciones constantes durante la gasifi-
caciéon: T = 850 °C, xg,0 =70 vol. %, Dp< 0,5 mm.

Conversion Area BET
/ %o jm?/g
Cuesco de Palma <1
Carbonizado <1
34 % 699
46 % 885
58 % 872




/ Calculo de los parametros cinéticos
de reaccion

A partir de los resultados obtenidos en el Capitulo 6 se determinan ecuaciones cinéticas
para la gasificacion de carbonizados de cuesco de palma, cascarilla de café y madera
de haya. Los experimentos del médulo I presentados en el capitulo anterior se analizan
por medio del mecanismo de Langmuir-Hinshelwood; ya que este mecanismo es el méas
completo en cuanto a la definicién del mecanismo de la reacciéon. Para los experimentos
realizados en el moédulo 11, en los cuales el flujo de reaccién es aproximadamente constante,
se utiliza la ecuacién de ley de potencias por la facilidad en la determinacién de los
parametros y su posterior aplicacion en la modelacién de reactores. Estos experimentos
corresponden a la gasificacion de carbonizados de madera de haya y cascarilla de café con
los dos agentes de reaccién utilizados (H,O y CO3) y la gasificacién de carbonizados de
cuesco de palma con CO,. Para los experimentos de gasificacién de carbonizados de cuesco
de palma utilizando HoO como agente de reaccion se utiliza el modelo aleatorio de poros.
Se escoge este modelo ya que tiene en cuenta la variacion en el area superficial con el

grado de reaccion, la cual para estos experimentos es determinante del proceso.

7.1. Analisis por el mecanismo de

Langmuir-Hinshelwood

La relacién utilizada para la determinacién de la cinética de reaccién de acuerdo al meca-
nismo de Langmuir-Hinshelwood tiene la forma de la Ec. 3-23. Como lugar de reaccion se
toma la masa instantanea de carbonizado. La ecuacién cinética utilizada tiene la siguiente

forma:

dwe way/dt _ kKspmo _ Kipmo
we 1+ Kopmo 1+ Kopu,o'

(7-1)

—TCwaf = —

donde K es el coeficiente de la velocidad de reaccion y K el coeficiente de adsorcion. La

dependencia de estos coeficientes con respecto a la temperatura se determina a partir de la
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ecuacién de Arrhenius (Ec. 3-24) y la ecuacién de van’t Hoff (Ec. 3-25), respectivamente:

E4

K1 = KI,O exrp (_ﬁ) (7_2>
AHa s
Ky = Kygexp (—R—Td) (7-3)

Los parametros a determinar son la energia de activacién, la entalpia de adsorcion y
los coeficientes preexponenciales para cada ecuacion. La determinacion de estos cuatro
parametros a partir de la Ec. 7-1 implica el uso de técnicas de regresiéon no lineal, o la
aplicacion de aproximaciones, que permite hacerlo de manera lineal. Una de éstas aprox-
imaciones consiste en suponer, para la determinacién de la energia de activacion F,, que
la influencia del coeficiente K5 en la ecuacién cinética es baja. Esto permite determinar

la energia de activacién a partir de una expresion de la forma de una ley de potencias.

Debido a que la velocidad de reacciéon depende del grado de conversion, la estimacion
de los parametros se debe limitar a un valor de conversion especifico. Este intervalo se
escoge generalmente para niveles bajos de conversién teniendo en cuenta que en ese in-

tervalo se tiene un régimen estable en el proceso, tal como se discute en la Seccién 6.2.2.

La determinacién del grado de conversion de referencia se realiza a partir de un anélisis de
los datos experimentales con la Ec. 7-1. Para los datos obtenidos a concentraciones (pre-
siones parciales) del vapor de agua constante y asumiendo poca influencia de la constante
K, en el proceso (Kaopm,o =~ 0), la ecuacién se puede hacer lineal aplicando logaritmos
naturales a los dos lados de la misma:
E4

In(—=rcwar) = IN(K1pm,o) = In(Ko1pm,0) — T (7-4)
En la Figura 7-1 se presenta la variacion del logaritmo natural de la velocidad de reaccion
con respecto al reciproco de la temperatura para diferentes grados de conversién. Para
una conversién de 20 % se observa la mejor aproximaciéon lineal, de tal manera que el

analisis de cinética se realizara para este valor de conversion.

A partir de la pendiente de la linea recta obtenida al realizar una regresion lineal a
los datos experimentales para esta conversion, se determina el valor de la energia de ac-
tivacion. La linea recta se ajusta a los valores bajos de temperatura (725 a 825 °C), en
los cuales se espera una menor influencia de las limitaciones debidas a la ocurrencia de
fenémenos de transporte y por lo tanto un valor mayor para la energia de activacién. El
valor obtenido es de E4 = 229 kJ/mol. El coeficiente K; se determina a partir del andlisis
que tiene en cuenta el término dependiente de la concentracién del agente de reaccion,

como se indica a continuacién.
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Figura 7-1: Variaciéon de la velocidad de reaccion con respecto al reciproco de la temper-
atura para diferentes grados de conversion durante la gasificacion de madera
de haya. Condiciones constantes durante la gasificacion: 70 vol. % HyO;
0,063 mm < Dp < 0,16 mm.

La Ec. 7-1 puede escribirse en su forma linea asi:

(_chvc/dff>_1 _1 K (7-5)

we - Kipmo Ki

A partir de esta expresiéon, por medio de una regresion lineal de la representaciéon gréfica
del inverso de la velocidad de reaccién con respecto al inverso de la presién parcial (para
una temperatura de gasificacién constante) se obtienen los valores de los coeficientes K
y Ks. En la Figura 7-2 se presenta la regresion obtenida para el grado de conversién de
20 % junto con los valores puntuales para otras conversiones. Con el valor conocido de K

y I4 se obtiene el valor de Ky ; a partir de la Ec. 7-2.

La determinacién de los coeficientes restantes Koo v AH se lleva a cabo relacionando
las Ec. 7-2 y 7-3, asi:

KQ A-[_-Iads EA

ln?1 =In (KO,Q e;z:p(— BT )) —In (Ko,l exp(—ﬁ)) , (7-6)
K K E4s— AH

ln_2 — l 0,2 A ads (7_7)
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Figura 7-2: Variaciéon del inverso de la velocidad de reaccion con el inverso de la presion
parcial de vapor de agua para diferentes grados de conversién para la gasi-
ficaciéon de madera de haya. Condiciones constantes durante la gasificacién:
T = 750 °C; 0,063 mm < D, < 0,16 mm.

Segun la Ec. 7-7, para experimentos a presion parcial constante para el vapor de agua,
por medio de una grafica que relaciona el In(K5/K;) con respecto al reciproco de la
temperatura se obtienen los coeficientes Koo y AH,4. En la Tabla 7-1 se presentan los
valores de los parametros obtenidos para la gasificacion de madera de haya con vapor de

agua.

Tabla 7-1: Parametros para la gasificacion de madera de haya con vapor de agua
obtenidos aplicando la ecuacién de Langmuir-Hinshelwood. Anélisis realizado

con experimentos llevados a cabo a T = 750 °C.

Parametro Valor

Ko 4,01-10~% min~*

E4 229 kJ/mol

Koo 1,65-10~" kPa™!

AH, -108 J/mol

En la Figura 7-3 se presenta una comparacion entre los valores experimentales y los
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valores determinados con el modelo. Los valores calculados reportan una buena apro-
ximacion a los datos experimentales. Con respecto a la variacién con la temperatura el
modelo presenta desviaciones para valores altos de temperatura, lo que puede deberse a
la presencia de limitaciones en la transferencia de calor y de masa. Para la variacién de
la concentracién se establece que los datos reportados por el modelo son menores a los
valores experimentales lo que indicaria que la restriccién causada por la presencia de HyO

adsorbida en la superficie del carbonizado es baja.
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Figura 7-3: Comparacion entre los valores experimentales y tedricos para la velocidad
de reaccion con variacion de la temperatura y la concentracion de vapor de
agua para gasificacién de carbonizados de madera de haya con tamano de
particulas 0,063 mm < Dp < 0,16 mm.

7.2. Analisis por ley de potencias

Para el analisis de los experimentos realizados en el médulo II se utiliza la ecuacién de
ley de potencias. Esta ecuacion tiene la forma de las Ec. 3-41 y 3-55. Para este andlisis se
emplea el flujo mésico de reaccién R segun la Ec. 3-4.

_RC,waf =kc"

ag’

(7-8)

con ¢,q la concentracion del agente de reaccion. Para el factor preexponencial se utiliza la

ecuacién de Arrhenius 3-24.
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El flujo de reaccion (—Re uay) se calcula a partir de la pendiente de las curvas de variacion
de la masa presentadas en las Figuras 6-14, 6-15 y 6-16. Para la determinacién de las pen-
dientes se toman los valores correspondientes a la parte lineal de las curvas. Posteriormente
se aplican logaritmos naturales a los dos lados de la ecuacién la Ec. 7-9, obteniéndose la

siguiente expresion lineal:

In(—Rewar) = Ink —nln(cyy). (7-9)

Para experimentos a temperatura constante, la pendiente de la linea recta obtenida a
partir de una representacién grafica de In (=R ,war) en funcién de In cggene corresponde

al orden de reaccién n.

Para experimentos realizados con una concentracién de agente de reacciéon constante,
la ecuacién en forma lineal se escribe asi:

Ea
In(— waf) = 1 ko E— -1
n(=Rewaf) = ko — o (7-10)

La pendiente de la linea recta obtenida a partir de la gréfica In —Rowaf/Cogente V8- 1/T
corresponde al valor —E4/R y el corte con el eje y al valor de Ink,. A partir de estos dos
valores se calculan la energia de activacion E4 y el factor preexponencial ky. En la Figura
7-4 se presentan estas graficas para el caso de la gasificacién de madera de haya con vapor

de agua como agente de reaccién.
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Figura 7-4: Regresiones lineales para el cdlculo de los parametros cinéticos n y E4 para
la gasificacion de madera de haya utilizando vapor de agua como agente de

reaccion.
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Los valores calculados se resumen en la Tabla 7-2. Una comparacién entre la variacion
de la masa experimental y calculada con estos pardametros se presenta en la Figura 7-5.
Los valores obtenidos para la energia de activacién y el orden de reacciéon se encuen-
tran dentro de los intervalos tipicos obtenidos en la literatura de acuerdo a los datos
presentados en la Tabla 3-2. Mayores 6rdenes de reaccion se traducen en una mayor in-
fluencia de la concentracién del agente de reaccion en el proceso; este es el caso de la
gasificacion con vapor de agua. Los valores de la energia de activacién para la gasifi-
cacion con CO, son mayores a los correspondientes para la gasificacién con vapor de
agua.
Tabla 7-2: Parametros cinéticos de la gasificacién de carbonizados de biomasa

determinados con la ecuacion de ley de potencias.

Materia Prima Madera de Haya | Cascarilla de Café | Cuesco de Palma
Agente de reaccién | CO, H,0 CO, H,0 CO, H,O!
n 0,52 0,67 0,29 0,61 0,45 0,47
E4/kJ/mol 186 167 178 140 233 188
ko/1/s 1,3-10° | 2,7-10* | 6,7-10* | 2,0-10® | 4,7-10° | 1,0-107

1 pardmetros cinéticos determinados a partir del modelo aleatorio de poros presentado en la

Seccién 7.3. Estos valores se pueden usar en la ecuacién de ley de potencias para la parte

lineal de las curvas de variacién de la masa (correspondiente a variaciones de hasta el 20 %).

1,0
0.9 é%\ e 70 VOl % H,O - Experimental |
I \\ —— 70 vol. % H,0 - Calculado
0.8 E \ \ e 70 vol. % CO, - Experimental |
. 0,7 3 \ 70 vol. % CO, - Calculado
0,6 3
\~a 0,5 3 A ~ ,
5 04 3 \ \
% 03 2 A AN
0,2 § \ \
01 3 \ N
0,0 T e
0 25 50 75 100 125 150

Tiempo / min

Figura 7-5: Pérdida de masa experimental y calculada a partir de la ecuacién de ley de
potencias durante la gasificaciéon de carbonizados de madera de haya para
T =850°Cy Dp < 0,5 mm.
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7.3. Analisis por el modelo aleatorio de poros

Para la determinacion de los parametros cinéticos utilizando el modelo aleatorio de poros
descrito en el Capitulo 3 se deben conocer los valores iniciales para el area superficial es-
pecifica (Ayp), la longitud media equivalente de poros (L) y la densidad verdadera (py.).
El area superficial especifica y la densidad verdadera se determinan directamente a partir
de los resultados obtenidos de las pruebas de intrusién de mercurio realizados a los car-
bonizados utilizados en las pruebas de gasificacion presentados en la Tabla 6-19. Se toman
los valores para carbonizados con tamano de particulas entre 2 y 3 mm ya que los valores
no se ven afectados por efectos de aglomeracién entre las particulas, como se indica en la
Seccién 6.4. La longitud equivalente de los poros (Lg) se determina a partir del radio de
poros promedio (1), obtenido de las mismas pruebas experimentales, asumiendo poros

con forma cilindrica.

Los resultados de éstas mediciones asi como los valores calculados para Ly y 1 segin
la Ec. 3-31 se muestran en la Tabla 7-3.

Tabla 7-3: Parametros de la estructura porosa para carbonizados de cuesco de palma pro-
ducidos en el equipo de termogravimetria. Condiciones de la carbonizacion:
Thina = 950 °C; k = 10 K/min; 2 mm < D, < 3 mm.

Area superficial Volumen Densidad

jm*/g /mm?/g /kg/m?
ABET <1 VMi,DR ~0 Pw,0 2000 T'p70/ nm/kg 19

Parametros

AHg 22 VT,Hg 222 Ps,0 1397 Lo/ nm/kg 2,0'1020
Ao 22 Vo 222 || /1| 0,301 || /1 = % 2,6
QPw

La energia de activacién aparente Fy, el factor preexponencial ky y el orden de reaccion
n de la Ec. 3-35 se determinan a partir de los experimentos realizados para carbonizados
de cuesco de palma con vapor de agua como agente de reaccion en el médulo I1. Para ello
se estima el flujo inicial de reaccion R, a través de la pendiente inicial de la variacion
de la masa durante la gasificacién a temperatura constante (para el anélisis se tomé la
pendiente hasta un 20 % de conversién). Para experimentos a temperatura constante y
variacion de la concentracion de vapor de agua a partir de la forma lineal de la Ec. 3-27

y considerando que AA = 1 se obtiene:
0

InRy =In (k(T)py) + nlncp,o. (7-11)
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El orden de reaccion n se determina de la pendiente de la regresion lineal de los valores
de In Ry en funcion de Incy,o. La energia de activacién aparente E, y el coeficiente de la
velocidad de reaccién k(T') se determinan de manera andloga a partir de los experimentos

con variacién de la temperatura para una concentracién constante del vapor de agua.

En este caso el factor py, cjy,o es constante. Asi se obtiene:

InRo = In (ko f,00w) — %% (7-12)
A partir de esta ecuacién se estiman los valores de la energia de activacién aparente Fy y
el factor preexponencial kq. Los valores determinados se presentan en la Tabla 7-2. En la
Figura 7-6 se comparan los valores medidos experimentalmente y los simulados a través
de la Ec. 3-35 para la variacion de la masa del carbonizado para los experimentos real-
izados con variacion de la temperatura y la concentracién de vapor de agua. La Figura
7-7 presenta la variacién de la masa junto con los flujos maésicos de reaccién para los

experimentos realizados a 850 y 900 °C.

El modelo predice adecuadamente el desarrollo de la reaccion y el tiempo de gasificacion.
A partir de una comparacién entre las curvas de variacion de masa para las curvas cal-
culadas con una concentracién constante de vapor de agua en la atmédsfera de reaccion
(xay,0= 70 vol. %) se determina una mejor coincidencia de la informacién para 750 y

850 °C, que para la curva obtenida a 900 °C (ver Figura 7-6 (a) y Figura 7-7).

Para condiciones de procesamiento isotérmicas (850 °C) se obtienen, a través de las curvas
calculadas para la variaciéon de la masa, valores menores para menores concentraciones
de vapor de agua en la atmésfera de reaccién (Figura 7-6 (b)). Estos efectos se pueden
explicar a través de las suposiciones iniciales que se hacen en el modelo sobre un proceso
que toma lugar bajo las condiciones cinéticas de reaccion controladas por las reacciones
quimicas. De esta manera se generan efectos a través de las condiciones reales de difusion
del vapor de agua en el interior de las particulas, donde se encuentra el area superficial

disponible para la reaccion.

Para temperaturas mayores toman lugar las reacciones de gasificacion de manera pref-
erente en el area superficial externa de la particula. Asi se impide el desarrollo normal
del area superficial interna del sélido. De la misma manera, este efecto influye en la de-
terminacién del orden de reaccion y la energia de activacién como se indica en la Seccién
3.2.
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Figura 7-6: Comparacion entre los resultados experimentales y los calculos tedricos uti-

lizando el modelo aleatorio de poros para la gasificacién de carbonizados de
cuesco de palma con vapor de agua. (a) Influencia de la temperatura en la
variacién de la masa, (b) Influencia de la concentracién en la variacién de

la masa.
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Figura 7-7: Comparacion entre los resultados experimentales y los calculos tedricos uti-

lizando el modelo aleatorio de poros para la gasificacién de carbonizados de

cuesco de palma con vapor de agua. (a) Variacion de la masa y flujo de reac-

cién para gasificacion a T = 850 °C y xg,0= 70 vol. %, (b) Variacién de la

masa y flujo de reaccién para la gasificacion a T = 900 °C y xg,0= 70 vol. %






8 Perspectivas

El uso energético de la biomasa contribuye efectivamente en las medidas tecnolégicas para
incentivar las politicas para un desarrollo sostenible de la humanidad. Por una parte,
ofrece ventajas ambientales como la sustituciéon del consumo de combustibles fésiles como
el carbén y las emisiones asociadas de didéxido de carbono y el tratamiento ambiental
adecuado de recursos indeseados o nocivos para el ambiente. Por otra parte, se permite
optimizar los procesos de transformacion de la energia y valorizar el uso de subproductos

y residuos de biomasa.

La gasificacion de la biomasa permite la generacién de mezclas combustibles de gases, con
la posibilidad de ser utilizadas en aplicaciones distantes del sitio especifico de generacion.
La biomasa residual de procesos agroindustriales representa una fuente importante de
biomasa para Colombia, a través de sectores como los residuos forestales, el de la cana
de azuicar, el café y la palma de aceite, entre otros. La gasificacién de los carbonizados
generados mediante el proceso de pirdlisis es fundamental para mejorar las condiciones y

caracteristicas de calidad de la mezcla de gases generada en el proceso de gasificacién.

Los resultados alcanzados mediante el presente estudio permiten identificar la disposi-
cién para gasificar biomasa residual colombiana como el cuesco de palma y la cascarilla
de café. Se identifica que las caracteristicas fisicas de las fuentes de biomasa es deter-
minante en el desarrollo del proceso de gasificacién. El cuesco de palma tiene dureza y
caracteristicas de microestructura especificas que implican un desarrollo de los procesos
de reaccién durante la gasificacién mas lentos que los correspondientes a la cascarilla
de café o tipos de madera como la haya. La cascarilla de café tiene condiciones fisicas de
dureza y espesor mucho mas favorables para su uso en procesos de gasificacion de biomasa

con fines energéticos.

Debe considerarse que los procesos de gasificacién ofrecen, adicionalmente a sus fines
energéticos, la posibilidad de generar productos sélidos como el carbon activado. La pro-
duccion de carbones activados implica el conocimiento y control de las condiciones de
gasificacion del carbonizado de tal manera que se incentive el desarrollo adecuado de la

macro, meso y microporosidad del sélido. En este sentido el uso de medios de gasificacion
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como el didéxido de carbono y el vapor de agua ejercen efectos especificos en el desarrollo
de la porosidad. Aunque el uso del didxido de carbono ofrece ventajas en relacion a las
condiciones que promueven el desarrollo de la microporosidad, la velocidad de reaccion
en comparacion con el vapor de agua es varias veces mas lenta, lo que limita su uso en
niveles industriales de produccion. Esta misma condicion es relevante para los procesos de
gasificacion con fines exclusivamente energéticos, ya que las condiciones de reaccién son

mucho maés eficientes mediante el uso del vapor de agua como agente de gasificacion.

El desarrollo de los procesos de gasificacion se incentiva mediante temperaturas de proce-
samiento mayores a 800 °C, concentraciones del agente de reaccién altas (mayores al 50
vol. % en la atmoésfera de reaccién) y mediante tamanos de particulas y alturas de los

lechos de material carbonizado bajos.

Es importante evaluar en investigaciones posteriores, las diferencias en las condiciones
de reaccion cuando se emplean lechos fijos, como en el presente estudio, y condiciones de
lecho fluidizado, que permiten mejorar las condiciones de transferencia de calor y de masa
durante el proceso. El desarrollo de procesos de gasificacién bajo estas condiciones per-
miten obtener procesos iniciales de pirdlisis con tasas de calentamiento mayores y mejorar
las condiciones de transferencia de calor y de masa durante el proceso. Estas condiciones
conducen a la obtencién de fracciones mayores de materia volatil y menores de material
carbonizado. Al mismo tiempo, las condiciones mas severas de reaccién implican cambios
en las condiciones de reactividad de los carbonizados generados durante la pirdlisis. Este
aspecto debe investigarse mediante estudios adicionales que permitan determinar los efec-
tos de la tasa de calentamiento de la biomasa en las condiciones de reactividad de los

carbonizados generados durante la gasificacion.

Los estudios anteriores se pueden complementar con la realizacién del proceso de gasifi-
cacién con particulas de mayor tamano para evaluar de esta manera los efectos internos
en las particulas debidos a los fenémenos de transferencia de calor y de masa. Estas condi-
ciones permitiran el desarrollo de modelos de reaccion para la gasificacién de carbonizados
mas completos, que integren las condiciones reales que se presentan en procesos de gasi-

ficacién con tamanos de particula mayores.

El presente trabajo también permite establecer perspectivas de investigacion y desarrollo
para el estudio de la gasificacién de la fase sélida durante la gasificacién. Es importante
evaluar los efectos del uso de catalizadores minerales y sintéticos en el desarrollo del pro-

ceso de gasificacién y la composicion y propiedades de las mezclas de gas generadas. En
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este aspecto es recomendable evaluar los efectos de la ceniza presente en los carbonizados
mediante la variacién de su concentracion para la realizacion de la gasificacion. Estos estu-
dios permiten identificar el tipo de efectos ejercidos por cada tipo de ceniza de la biomasa
en el proceso de gasificacion de sus carbonizados y describir y explicar fenémenos como

la sinterizacion y aglomeracion de particulas durante la gasificacion.

Se han determinado los efectos de los agentes de reaccién (vapor de agua y didxido de
carbono) y su concentraciéon en la atmdsfera de reacciéon durante la gasificacién de los
carbonizados. Este estudio permite tomar conclusiones en relacion a los efectos especifi-
cos de cada agente de reaccion. Sin embargo, es recomendable realizar el estudio de las
condiciones de gasificacién de los carbonizados mediante la presencia de los agentes de
gasificacion en mezclas caracteristicas segin las fracciones de la fase volatil generada du-
rante la primera etapa de pirdlisis. Estudios de este tipo permitiran determinar efectos
inhibitorios o cataliticos ocasionados por los demas componentes tipicos de la fase volatil
generada durante la pirdlisis de la biomasa. En este sentido es importante evaluar las
condiciones de gasificacion de los carbonizados en atmosferas de reaccién conformadas
por vapor de agua y diéxido de carbono en diferentes concentraciones. También puede
ofrecer informacién importante la realizacién del proceso con la presencia de oxigeno en
diversas concentraciones en la atmosfera de reaccion, porque este gas ejerce efectos im-
portantes en la velocidad y el desarrollo de la microestructura durante la gasificacién de

los carbonizados.

El andlisis de la cinética de reaccién de la fase gaseosa (reacciones homogéneas) durante
la gasificacion de los carbonizados de biomasa permitird complementar los modelos gen-
erales de reaccién para la gasificacion de biomasa. La variacién de las concentraciones de
los agentes relevantes de reaccion ya mencionados y los tiempos de residencia de la fase
gaseosa en el reactor a elevadas temperaturas permiten determinar la cinética de reaccién

para esta fase.

Los estudios anteriores para la fase gaseosa también permitirdn definir las condiciones
que permiten optimizar la produccion de hidrégeno y de la mezcla de gas de sintesis me-
diante el proceso de gasificacién de los carbonizados y la variacion de los parametros del

proceso.






9 Conclusiones

El proceso de gasificacion de biomasa se compone de dos etapas: una etapa de car-
bonizacién, seguida de una etapa de reaccion de los productos obtenidos de la car-
bonizacién (volatiles y carbonizado) con un agente de reaccién. En el presente trabajo se

presenta un analisis de la reaccién heterogénea del carbonizado con el agente de reaccion.

El trabajo experimental se desarrolla en tres mddulos, un médulo donde se estudia la
gasificacion de carbonizados de madera de haya, un médulo donde se hace un anélisis
comparativo de la gasificacion de carbonizados de madera de haya, cuesco de palma y
cascarilla de café utilizando CO5 y HyO como agentes de reacciéon y un modulo donde se
hace un estudio de la variacién en la estructura de los carbonizados con el grado de reac-
cién. Se determinan los parametros cinéticos del proceso utilizando para ello el modelo de

Langmuir-Hinshelwood, la ecuacion de ley de potencias y el modelo aleatorio de poros.

Se establece una alta influencia de las propiedades del carbonizado en su reactividad du-
rante el proceso de gasificacién. La realizacion de un precalentamiento de los carbonizados
a altas temperaturas disminuye su reactividad, dando lugar a tiempos mas largos de gasi-
ficacion. Este mismo efecto se ha observado en numerosas investigaciones y se atribuye
a una desactivacion del carbonizado debido a la disminucién de centros activos para la
formacién de complejos oxigenados C(O), los cuales son determinantes en el transcurso
de la reaccién. Este hecho se explica por el cambio en la configuracion cristalina del car-

bonizado a altas temperaturas.

A partir de un anadlisis de la influencia de fenémenos de transporte en el proceso se
determina que para tamanos de particula entre 1 y 2 mm la resistencia a la transferencia
de masa en el interior de las particulas es determinante en el proceso. Para tamanos de
particula muy pequenos, entre 0,045 y 0,063 mm, se presenta un efecto similar al de las
particulas mas grandes, el cual se atribuye a la formacién de aglomerados que se com-
portan como particulas de mayor tamano. Para tamanos de particula intermedios, entre
0,063 y 0,16 mm, la reaccién ocurre mas rapidamente y con un efecto apreciable en los
cambios estructurales del carbonizado. Esto indica que para este tamano de grano la re-

sistencia de la transferencia de masa en el interior de las particulas es minima. Asi mismo,
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se determinan efectos apreciables de la resistencia a la transferencia de masa para alturas

de cama por encima de 1 mm.

Las curvas de flujo de reaccion para experimentos de gasificaciéon de carbonizados de
madera de haya con vapor de agua, a los que se le realizé un precalentamiento en atmésfera
inerte a 900 °C, presentan un aumento continuo en el flujo de reaccién hasta un grado de
conversion de 70 % el cual se asocia a un aumento continuo en el drea superficial disponible.
Para grados de conversiéon mayores la disminucién en el area superficial causada por la

destruccion de la porosidad ocasiona una disminucién rapida en el flujo de reaccién.

La dependencia de la reaccion con la temperatura corresponde con la relacién exponencial
de Arrhenius, mayor influencia de un cambio de temperatura a mayores temperaturas.
Para una temperatura de gasificaciéon de 900 °C las limitaciones causadas por la ocurren-

cia de fendmenos de transporte determinan el desarrollo del proceso.

Para el intervalo de temperaturas estudiado, 750 a 900 °C, el proceso de gasificacion
de carbonizados de madera de haya utilizando vapor de agua como agente de reaccion se
desarrolla en dos regimenes. Para temperaturas entre 750 y 850 °C el proceso esta deter-
minado por la reaccién de conversién agua - gas (Ec. 2-6). Para temperaturas entre 850 y
900 °C el proceso esta determinado por la reaccién heterogénea de gasificacion (Ec. 2-3).
Esta influencia determina el valor del poder calorifico del gas generado el cual presen-
ta una disminucién de 9,4 a 8,1 MJ/Nm? entre 750 y 850 °C, seguido de un aumento a
10,2 MJ/Nm? para 900 °C.

El flujo de reacciéon aumenta con un aumento en la concentracion del agente de reaccion.
Para la gasificacién de carbonizados de madera de haya con vapor de agua a conversiones
por debajo de 20 % el proceso ocurre aproximadamente independiente de la concentracion.
Adicionalmente, se determina una disminucién en la cantidad de Hs producido con un
aumento en la concentracién de vapor de agua. Esto se atribuye al efecto inhibitorio del Hy
en la reaccion. La disminuciéon en la cantidad de hidrégeno producido causa una disminu-

cién en el poder calorifico de la mezcla de gases con la concentracion del agente de reaccion.

Los carbonizados de madera de haya y cascarilla de café tienen un comportamiento simi-
lar durante la gasificacion; éste se caracteriza por menores tiempos de gasificacién que
para el cuesco de palma y una variacién en la masa, que puede aproximarse a un com-
portamiento lineal. Para gasificacién a 900 °C y 70 vol. % H,O el tiempo de gasificacion

para las dos materias primas es de 30 min.; para gasificacién a 750 °C y 70 vol. % H,0O el
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tiempo de gasificacién es de 150 min. para carbonizados de cascarilla de café y 220 min.

para gasificaciéon de carbonizados de madera de haya.

Los carbonizados de cuesco de palma presentan tiempos de gasificacién de 2 a 7 veces
mayores a los tiempos de gasificacién de la carbonizados de cascarilla de café y la madera
de haya. Este efecto se atribuye las diferencias estructurales de las materias primas. El
cuesco de palma es un material duro y de estructura definida, mientras que la madera de
haya y la cascarilla de café son blandas y de estructura fibrosa. A partir de un andlisis de
porosimetria para carbonizados de cuesco de palma y madera de haya se establece una

porosidad mas desarrollada para los carbonizados de madera de haya.

Se determina un aumento de 2 a 5 veces en la reactividad para la gasificacién con H,O
comparada con la gasificacién con COy como agente de reacciéon. Este aumento es mas
pronunciado para carbonizados de cuesco de palma seguidos por carbonizados de cas-
carilla de café y carbonizados de madera de haya. Esta influencia es mayor a mayores

concentraciones del agente de reaccién y menores temperaturas de procesamiento.

La variacién en la masa durante la gasificacién se puede aproximar a un comportamien-
to lineal para la gasificacion con COs para todos los carbonizados estudiados. Para la
gasificacion con H,O se registra una variacién de masa aproximadamente lineal para
carbonizados de madera de haya y cascarilla de café; para carbonizados de cuesco de
palma se establece una disminucién constante en el flujo de reaccién. Estas diferencias se
atribuyen a diferencias estructurales entre los carbonizados. La molécula de CO, entra
mas facilmente en la estructura del carbonizado que la molécula de HyO por lo que las
limitaciones a la transferencia de masa son menos pronunciadas para la gasificacién con
COs,. Los carbonizados de cuesco de palma tienen una estructura porosa mucho menos
desarrollada que los carbonizados de madera de haya y cascarilla de café de tal manera que

las restricciones a la transferencia de masa son mas pronunciadas para esta materia prima.

Se utilizan tres modelos formales de cinética de reacciéon que permiten la obtencion de
ecuaciones cinéticas para la gasificacion de carbonizados de biomasa de madera de haya,
cuesco de palma y cascarilla de café. Se utilizan las ecuaciones derivadas de la aplicacion
del modelo de Langmuir-Hinshelwood, de un anélisis por ley de potencias y del modelo
aleatorio de poros de Bathia y Perlmutter. El modelo de Langmuir-Hinshelwood se evaltia
para la gasificacién de carbonizados de madera de haya utilizando vapor de agua como
agente de reaccién para una conversién del 20 %. Por medio de una ecuacién en forma

de ley de potencias es posible predecir el transcurso de las reacciones para la gasificacion
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de madera de haya y cascarilla de café utilizando HyO y CO5 como agentes de reaccion,
y para el cuesco de palma utilizando COy como agente de reacciéon. La gasificacion de
carbonizados de cuesco de palma utilizando HoO como agente de reaccion se evaliia por

medio del modelo aleatorio de poros.

Por medio de la ecuacion de ley de potencias se determina una energia de activacion
que varia entre 186 y 233 kJ/mol para la gasificacién con CO, y entre 167 y 188 kJ/mol
para la gasificacion con vapor de agua. El orden de reaccion varia entre 0,29 y 0,52 para

la gasificacion con CO4 y entre 0,47 y 0,61 para la gasificaciéon con vapor de agua.
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