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RESUMEN

TITULO: INCORPORACION DEL ACEITE DE PIROLISIS DE BIOMASA LIGNOCELULOSICA EN
PROCESOS CONVENCIONALES DE REFINACION.

Autor: José Aristobulo Sarmiento Chaparro.**

Palabras Claves: Bioaceite, Pirdlisis, Hidrotratamiento de aceite de pirdlisis, Craqueo catalitico de
aceite de pir6lisis, Esterificacion de aceite de pirdlisis

Para evaluar el potencial de incorporacion del aceite de pirdlisis en unidades de refinacién de
petréleo se analizé su comportamiento al ser sometido a condiciones de reaccién de procesos
cataliticos hidrogenantes y de cragueo, usando catalizadores comerciales. Se evalué el aceite de
pirélisis crudo y esterificado, este Ultimo resultante de un proceso de destilacion reactiva del aceite
crudo para reducir el contenido de agua y acidez. Las evaluaciones se realizaron con el bioaceite
puro y coprocesado con cargas tipicas de refineria, un aceite desmetalizado (DMO) para el
proceso de hidrotratamiento y un gaséleo de vacio (VGO) para el proceso de craqueo catalitico.

Los resultados mostraron que el aceite de pirdlisis puro forma rapidamente un residuo carbonoso,
resultante de rapidas reacciones de polimerizacion por efecto térmico que impiden su
transformacion en hidrocarburos. Pretratamientos a bajas temperaturas -80 °C- no resultaron
efectivos.

Al coprocesar el aceite de pirdlisis se logré su transformacion en hidrocarburos y se demostr6é que
no es necesaria la reduccion previa de acidez y agua en el aceite de pirdlisis crudo. En el
hidrotratamiento de la mezcla DMO + bioaceite crudo se evidencié un craqueo no esperado del
hidrocarburo con el cual se realiz6 el coprocesamiento.

La evaluacion de costos de produccion del aceite de pirdlisis, contando con la biomasa
lignoceluldsica disponible a nivel industrial en la zona de influencia de la refineria de
barrancabermeja, muestra que existe un margen positivo al comparar con el costo de las corrientes
intermedias de refinacion con el cual se realiz6 el coprocesamiento.

Se demuestra entonces que tanto técnica como econémicamente la incorporacion del aceite de
pirélisis en un proceso de hidrotratamiento o craqueo catalitico en una refineria de petroleo es
viable.

* Trabajo de Investigacion de Maestria en Ingenieria Quimica.

™ Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Maestria en Ingenieria
Quimica. Directora: Prof. Sonia A. Giraldo Duarte, Dra. Co-director: Luis Javier Hoyos Marin, Dr.
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ABSTRACT

TITTLE: BIO-OIL FROM LIGNOCELLULOSIC BIOMASS IN REFINATION CONVENTIONAL
PROCESSES.

Author: José Aristobulo Sarmiento Chaparro.

Keywords: Bio-oil, Pyrolysis, Bio-oil hydrotreating, Bio-oil catalytic cracking, Esterification of bio-oil.

Bio-oil’s behavior was evaluated into two conventional processes to petroleum refination, FCC and
Hydrotreatment. In these processes was used commercial catalyst for crude biooil and esterified
bio-oil. The latter was the products of reaction of crude bio-oil with n-butanol for reduce their acidity
and water contends. The evaluation was performed for both kinds of biooil, alone and coprocessing
with vacuum gasoil -VGO- for FCC and demetallized oil -DMO- for HDT.

The results showed that the bio-oil alone produced quickly a carbonaceous residue, it impedes the
fuels production. The co-processing of bio-oil was successful, it achieve the transformation from
bio-oil to hydrocarbons. The best results were obtained for crude bio-oil.

Cost evaluation for production of bio-oil form all lignocellulosic biomass close to Ecopetrol’s refinery
in Barrancabermeja showed that the cost per barrel of bio-oil is 29 $USD, this cost compared to
DMO cost 52.7 $USD and VGO cost 47.5 $USD, allow to conclude that there is positive profit
margin to incorporate bio-oil in a convectional refinery units.

* M.Sc. Chemical Engineering Research Work
** Physical-chemistry Engineering Faculty. Chemical Engineering School. Chemical Engineering
Magister. Director: Prof. Sonia A. Giraldo Duarte,Ph. D. Co-director: Luis Javier Hoyos Marin, Ph.D
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INTRODUCCION

El desarrollo de la civilizacion humana partio de la base de considerar infinitas las
fuentes de energia y que su impacto en el medio ambiente era minimo;
actualmente, acercandonos a una poblacibn mundial de 8.000 millones de
personas!! es necesario tomar conciencia sobre la manera en que el desarrollo
humano debe “financiarse” desde el punto de vista energético, donde se mitigue el
impacto ambiental. En los ultimos 40 afios el consumo mundial de energia por afio
ha pasado de 6.000 Mtoe —millones de toneladas de crudo equivalente — a 13.000
Mtoe, de los cuales un 80% procede de recursos fésiles. Esta demanda actual de
energia representa la emision de unas 30.000 Mt de CO,, el doble comparada con
las emisiones de CO, de 1971, hecho que sin lugar a dudas ha incrementado la

temperatura global.

Bajo este escenario se hace necesario migrar hacia fuentes de energia
sostenibles. Segun las proyecciones de demanda energética a 2020, de los cerca
de 18.000 Mtoe ™ de energia primaria requerida, un 18% procedera de fuentes
renovables, porcentaje en el que la biomasa lignocelulésica toma un papel
protagénico, pues ademas de fuente energética con beneficios ambientales

contribuiria al desarrollo econémico de las zonas rurales de produccién. &

Actualmente la Biomasa aporta el 10% de la demanda energética mundial *
principalmente por la produccién de biocombustibles liquidos para transporte,
obtenidos a partir de la fermentacién de azucares y transesterificacion de aceites
vegetales. El desafio actual radica en incorporar la biomasa lignocelulésica en la
cadena comercial de energia, pues actualmente su uso principal es la combustion

para la calefaccion y coccion. @
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Los promisorios desarrollos tecnolégicos que permitirian llevar la biomasa
lignocelulésica a la cadena comercial de energia estan enfocados en la
transformacién de la biomasa por medio de procesos bioquimicos tales como
hidrolisis acida, hidrolisis enzimatica, digestion anaerobia y fermentacion
alcohdlica o a través de procesos termoquimicos como combustién directa,
gasificacion y pirdlisis.

Los procesos de conversion termoquimica se basan en el calor, las reacciones
quimicas de oxidacion o una combinacion de ambos para convertir la biomasa
lignocelulésica en combustibles; en comparacion con los procesos biolégicos se
requieren de una materia prima con menor contenido de humedad (<20%) y
pueden utilizarse biomasas con alto contenido de lignina, la cual es muy
resistente a las acciones enzimaticas. ! La combustién es la conversién de
biomasa a alta temperatura y con aire en exceso en dioxido de carbono y agua; en
la gasificacion, por otro lado, las reacciones quimicas se dan en una atmosfera

deficiente en oxigeno.

La pirlisis se da a temperaturas relativamente bajas y en una atmésfera libre de
oxigeno. ! En este proceso la biomasa lignoceluldsica se convierte en gases no
condesables, —CO, CO,, H, CH4; C,, Cs— agua, liquidos orgénicos, carbon y
cenizas ' . Durante el calentamiento de la biomasa, la temperatura se incrementa
localmente, dando lugar primero a la evaporacion de la humedad (etapa de
secado) y luego a la liberacién progresiva de volatiles (primera etapa de pirdlisis).
Los principales compuestos volatiles se producen a partir de la ruptura térmica de
los enlaces quimicos de los componentes individuales, celulosa, hemicelulosa,
lignina y extractivos, cada uno de los cuales tiene sus propias caracteristicas
cinéticas . Estos compuestos liberados, comprenden las especies no
condensables (gases) y condensables (liquidos organicos y agua) ademas de un
sélido no volatil rico en carbono y material inorganico llamado biocarbén, el cual

contiene el material mineral presente en la biomasa. Si la pirdlisis se realiza a altas
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temperaturas algunos de los voléatiles liberados dentro de la particula pueden
participar en una variedad de reacciones secundarias que producen productos
oxigenados de bajo peso molecular . Seguln la temperatura y la velocidad de
calentamiento, variables comiunmente usadas para caracterizar este proceso y las
cuales son dificiles de definir !, la pirélisis se subdivide en pirdlisis lenta o

convencional, pirdlisis rapida, carbonizacion y torrefaccion.

Diversos estudios se han centrado en obtener las condiciones que permitan
maximizar la producciéon de liquidos piroliticos, esto enfocado al uso en diferentes
tecnologias que permitan el desarrollo y aplicaciéon a nivel industrial y comercial
de la pirdlisis rapida. Los principales reactores utilizados para el proceso de
pirdlisis rapida son los de lecho fluidizado, lecho fijo, lecho circulante, ablativo, al
vacio, y conos rotatorios. (A Demirbas, Taylor, & Arin, 2010 ™% Ringer, Putsche, &
Scahill, 2006 1.

La aplicacion industrial del bioaceite ha sido tema de discusion y de investigacion

en los Ultimos afios, Van der Steenhoven, et al [

resumen como posibles
aplicaciones su uso como plataforma de productos quimicos, produccion de

combustibles liquidos para transporte y produccion de electricidad y calor.

La composicion quimica del aceite pirdlisis lo hace inviable para ser usado
directamente en los dispositivos mecanicos tradicionales o en una mezcla directa
con combustibles liquidos de origen fésil, sin una transformacion previa "*.El
interés central de este trabajo de investigacibn se basa en promover esta
transformacién quimica del bioaceite, bajo las condiciones de proceso de

operaciones de refinacion convencional de petroleo.
Un simil de la trasformacion de biomasa lignocelulésica en combustibles es la

conversion de carbohidratos en hidrocarburos, concepto explicado desde el punto

de vista quimico por L. Petrus y M. A. Noordermeer, 2007 ** quienes sefialan que
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las reacciones que termodindmicamente favorecen esta conversion llevan a los
carbohidratos a una desoxigenacion —total o parcial- mediante la pérdida de CO, y
H.0, seguida de reacciones de condensacion para formar cadenas de carbono de
suficiente longitud para obtener un corte tipo diésel -C12-C24-; los mecanismos de
reaccion mas probables suceden via dos tipos de intermedios, los tipo C1, los
cuales son formados por la desoxigenacién completa de los carbohidratos via
formacion de la maxima cantidad posible de CO, o H,O en donde se obtiene
ademas CO, C e H, lo que da lugar a la presencia de gases de sintesis, los cuales
via reacciones de Fischer-Tropsch pueden formar cadenas hidrocarbonadas; en
estas reacciones un exceso de hidrogeno en el medio es fundamental. Para las
reacciones que involucran la formacion de intermedios mas grandes, la
desoxigenacion puede ser parcial y ademas de CO, y H,O se producen
compuestos oxigenados tipo alcoholes, éteres, acetonas, furanos, acidos
carboxilicos y compuestos deficitarios en hidrogeno y de un fuerte caracter
aromatico, estos ultimos formados cuando las reacciones promovidas suceden via
perdida de agua, reacciones mas faciles de promover, pero indeseables pues de
ellas se obtienen compuestos condesados aroméaticos de alto peso molecular. Los
compuestos oxigenados intermedios ya mencionados pueden reaccionar entre si
mediante reacciones de eterificacidn, esterificacién y reacciones de condensacion
aldolicas para formar compuestos hidrocarbonados de tamafio similar a los

combustibles liquidos de origen petroquimico.

Una de las formas en que podria llegar a ser econémicamente viable esta
transformacién es apalancarse con infraestructura existente a nivel industrial. Los
procesos de refinacién petroquimicos pueden ser esta plataforma que lleve a la
canasta energética comercial la biomasa lignocelulésica. Mortensen, et al, 2012
4 sefialan la Hidrodesoxigenacion catalitica como una ruta factible, en la cual los
catalizadores usados en la remocién de azufre de los productos del petréleo
tendrian también la actividad catalitica para remover el oxigeno de los compuestos

presentes en el bioaceite; sin embargo, autores como M. Badawi, et al. ™ sefialan
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que estos catalizadores perderian su actividad catalitica por la cantidad excesiva
de agua que afecta los soportes de alimina. Respecto a las dem&s condiciones

de proceso se mencionan presiones entre los 7.5 y los 30 MPa [ 1718l

o [19, 20]

temperaturas en el rango ente los 250 y 400 y tiempos de residencia

considerables, expresados en velocidades espaciales entre 0.1y 2 h™,

Las dificultades operacionales de mayor relevancia en la hidrodesoxigenacion
catalitica y que constituyen retos de investigacion vigentes radican en la
desactivacion de los catalizadores por formacion de coque, causado por la
condensacion de compuestos deficitarios en hidrégeno de caracter aroméatico y los
consumos excesivos de hidrégeno. Consumos promedio de 433 LN/L
Venderbosch et al ®9 harian inviable econémicamente el proceso, pues este
consumo es de un orden de magnitud de 10 veces que el de los procesos de
Hidrotratamiento de productos del petréleo. Otro factor a tener en cuenta es que
debido al amplio espectro de compuestos organicos presentes en el bioaceite,
més de 300 identificados ¥, la desoxigenacion se debe realizar por etapas, desde
condiciones de temperatura que promueva la reaccién de los compuestos mas
reactivos —acetonas y aldehidos- hasta temperaturas mas altas -450 °C- donde los
compuestos de tipo fendlico puedan reaccionar 8. Grange et al *? usando como
catalizador CoMo/Al,O3 establecié la temperatura de reaccion especifica para

diversas especies quimicas comunmente presentes en el aceite de pirdlisis.

Otra opcién con probabilidades técnicas de éxito es el procesamiento del bioaceite
en unidades de craqueo catalitico. La alta tendencia a la formacién de coque, la
afectacion en los rendimientos de productos de valor como la gasolina y el efecto
en el catalizador son los principales interrogantes a resolver 3. Sin embargo, esta
opcion seria viable como una forma de reducir costos causados por los altos
consumos de hidrégeno reportados en la desoxigenacién completa del bioaceite y
por la necesidad de usar varias etapas de hidrotratamiento. Varios autores

concluyen que es posible producir hidrocarburos mediante hidrotratamiento parcial
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del aceite de pirdlisis y su posterior coprocesamiento en una unidad de craqueo

catalitico en una refineria 2425 26, 27.28.29]

Un punto neuréalgico, comun en ambas alternativas, es la formacion excesiva de
residuos carbonosos resultantes de una rapida polimerizacion que afecta el
proceso e impide las reacciones de desoxigenacion del bioaceite. Este hecho
podria estar asociado con los compuestos acidos inestables presentes, asi como
el exceso de agua. Para evaluar el efecto de estos dos agentes, en esta
investigacién, se realizaron ensayos tanto con aceite de pirélisis crudo como con
aceite de pirdlisis estabilizado, cuyos contenidos de agua y acidez fueron
reducidos significativamente. Se usé un proceso de destilacion reactiva, donde se
produjo esterificacion y deshidratacion en forma simultanea para reducir la acidez

y el contenido de agua del bioaceite crudo original.

La esterificacion catalitica del bioaceite ha sido propuesta para extender el rango
de posibles aplicaciones del bioaceite, pero también como método para
pretratamiento del mismo. Varios grupos han propuesto el tratamiento de
esterificacion, el cual ha sido usado para disminuir la acidez del bioaceite por
reaccion con un alcohol en condiciones suaves, usando como catalizador un acido
mineral liquido como el &cido sulfirico (Boucher et al, 2000 ¥ Doshi et al, 2005
Bl Oasmaa et al, 2004 ®¥Z: Radlein et al, 1996 *°). Desde un punto de vista
quimico, se prevé que las moléculas reactivas como los &cidos organicos y
aldehidos sean convertidos a ésteres y acetales por las reacciones con alcoholes.
La eliminacién del agua es esencial para conducir el equilibrio hacia el lado de los
productos. Para este propésito, Radlein et al. (1996) ® propusieron el uso de
tamices moleculares para capturar el agua (reactivo de adsorcién), con lo cual se
mejoré el rendimiento de la reaccion y las propiedades del producto. Mas
recientemente Mahfud et al. (2007) B* propusieron una tecnologia alternativa de
mejoramiento del bioaceite por alcohdlisis usando un alcohol de alto punto de

ebullicion (p.e., butanol), bajo este esquema se pudo reducir el contenido de agua
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(<5%) por destilacion, reducir la acidez del bioaceite, disminuir la viscosidad e
incrementar el poder calorifico del bioaceite. Estas condiciones de reaccion se
tomaron como base en este trabajo para poder realizar la esterificacion y

deshidratacion del bioaceite crudo.

El estado del arte es claro en definir qué procesos cataliticos hidrogenantes y/o de
cragueo son una ruta técnicamente viable para transformar quimicamente el aceite
de pirdlisis en hidrocarburos y de esta manera incorporarlo en un esquema de
refinacion convencional. Sin embargo, muchas de las condiciones de reaccién
utilizadas en estas investigaciones distan considerablemente de condiciones de
proceso a nivel industrial, asi como los catalizadores utilizados. Queda entonces la
pregunta de investigacion, la cual se busca resolver en este trabajo, si bajo
condiciones de proceso aplicadas a nivel industrial y con el uso de catalizadores

desarrollados a nivel comercial esta transformacion puede lograrse.

Como primera etapa de este trabajo de investigacion, para cada proceso de
refinacion ya mencionado, se someti6 el aceite de pir6lisis puro a las condiciones
tipicas de reaccién aplicadas a cargas convencionales. Se utilizaron catalizadores
comerciales y se evaluaron dos diferentes calidades de Bioaceite, la primera, sin
ningun tipo de tratamiento posterior al proceso de pirdlisis rapida y en la segunda,
un aceite de pirélisis modificado mediante un proceso de destilacion reactiva, con
el fin de evaluar el comportamiento del bioaceite a diferentes contenidos de acidez

y agua.

En la segunda etapa de la investigacion se coproceso el aceite de pirdlisis, tanto
crudo como esterificado, con aceite desmetalizado -representante de una carga
de hidrotratamiento- y con gaséleo de vacio - representante de una carga de
cragueo catalitico- para poder evaluar si existe alguna afectacién en los
rendimientos y calidades de los productos obtenidos y también si se evidencia

alguna pérdida de la actividad catalitica o afectacion del catalizador.
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El problema de investigacion se centré en determinar el comportamiento del aceite
de pirdlisis crudo y esterificado al ser sometido a las condiciones de reaccion de
procesos de hidrotratamiento y craqueo catalitico y determinar el efecto en estos
mismos procesos cuando se coprocesan con un aceite desmetalizado y un
gasoleo de vacio; las observaciones encontradas sirven de base para formular el
potencial que tiene el aceite de pirdlisis para llegar a ser una corriente de
refinacion - o parte de una de ellas - y poder responder a la pregunta si es posible
procesar 0 coprocesar bioaceite de pirdlisis en una refineria de petrdleo, en las

unidades de proceso en estudio.

21



1. SECCION EXPERIMENTAL.

En esta seccion se describe la metodologia utilizada para la obtencion del aceite
de pirolisis crudo, estabilizacion del aceite crudo de pir6lisis mediante el proceso
de destilacion reactiva y de las condiciones de operaciéon empleadas durante la
evaluacion del hidrotratamiento y craqueo catalitico; lo anterior se complementa
con la descripcion de las técnicas de caracterizacion utilizadas para describir la

transformacién quimica que sucede en cada reaccion.

1.1 OBTENCION DEL ACEITE DE PIROLISIS.

La facultad de minas de la Universidad Nacional de Colombia, sede Medellin, a
través de un convenio de investigacion con el Instituto Colombiano del Petrdleo de
Ecopetrol, facilité una planta piloto con reactor de lecho fluidizado para producir
aceite de pirolisis. Este reactor, usado comunmente como gasificador en
investigaciones con carbon, se modificé con el fin de producir bioaceite a partir de

diversas biomasas lignoceluldsicas de produccion nacional.

La planta estaba conformada por un sistema de alimentacion de biomasa a través
de una tolva y un tornillo sin fin, un reactor con dos resistencias eléctricas
operadas bajo dos controladores PID. El reactor cilindrico es de acero al carbén
de 10 cm de diametro en la zona de reaccién y 14 cm de diametro en la zona de
freeboard, longitud 100 cm, y se encuentra aislado por una chaqueta de material
ceramico después de las resistencias eléctricas. Se aliment6 desde la parte
inferior; en la parte superior contaba con una salida de gases y residuos sélidos
los cuales se separaban en un ciclén con chaqueta de enfriamiento. El sistema de

condensacion de los gases contaba con moédulos removibles los cuales
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internamente contaban con deflectores que tenian la funcidon de incrementar el
tiempo de residencia de los vapores en el condensador. El enfriamiento de los
gases procedentes del reactor se realizd con nitrdgeno liquido en contacto directo.
La fluidizacién en el reactor se logré con una corriente de nitrdgeno precalentado
utilizando arena silice como medio fluidizante. La Figura 1 presenta un esquema

de la unidad piloto descrita.

Figura 1. Esquema Unidad Piloto Produccion Aceite de Pirolisis UNALMED

A

Condensador

Nitrégeno Liquido

para Condensacién — o
N

E @ Tolva Recoleccidn Biocarbon

Reactor Lecho Fluidizado
Potenciado con Resistencias
& Eléctricas

Sistema Alimentacion

&

Nitrégeno precalentado
para Fluidizacion

Fuente: Ecopetrol ICP

La Tabla 1 presenta las condiciones de proceso aplicadas a las biomasas
lignoceluldsicas de prueba: bagazo de cafia, -procedente del valle del cauca-
raquis de palma, -procedente de una planta extractora de la region central
palmera- raquis de platano — procedente del Uraba Antioquefio- y aserrin de
maderas. Cada una de las biomasa fue secada al aire libre hasta lograr una

humedad inferior al 10%, condiciones de proceso sefaladas por el estado del arte;
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[ Jas deméas condiciones de proceso de la Tabla 1 corresponden a las

condiciones bajo las cuales los rendimientos en aceite de pirdlisis fueron los mas
altos, segun investigaciones adelantadas entre Ecopetrol ICP y la Universidad

Nacional de Medellin. 7

Tabla 1. Condiciones de Reaccién Produccion Aceite de Pirdlisis Planta
Piloto UNALMED.

Temperatura 500°C Temperatura -20°Ca-26 °C
Pirolisis, °C condensador, °C
Agente fluidizante Nitrdgeno Flujo Fluidizacion, 50
L/min
Tamafo arena 0.600 - Cantidad de arena 2.0
silice, mm 0.425 silice, kg
Tamafio Promedio Frecuencia de 2.0
Biomasa, mm <0.60 alimentacion, kg/h
Humedad Biomasa, <10%
%masa

Para cada biomasa se analizé el proceso en términos de rendimientos en
produccion de aceite de pirolisis asi como la calidad de este liquido. La
caracterizacion fisicoquimica de la biomasa incluye los analisis de Humedad,
ASTM D3173, Cenizas, ASTM D3174, Contenido de Volatiles, ASTM D3175,
Contenido de Lignina —insoluble-, Celulosa y Hemicelulosa, NREL/TP510-42618.
La caracterizacion fisicoguimica del bioaceite obtenido incluye el andlisis del
poder calorifico, ASTM D240, carbon residual, ASTM D4530, densidad, ASTM
D4052 y contenido de agua, ASTM E203.

Una segunda unidad piloto, disefiada exclusivamente para la produccion de aceite
de pirdlisis, basada en un disefio probado a escala industrial y licenciada por
Dynamotive — empresa canadiense de energias alternativas- también fue utilizada

para la produccion de aceite de pirolisis. Esta unidad piloto oper6 en el Instituto
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Francés del petrdleo y proces6 maderas blandas, biomasa con la que esta

tecnologia fue estandarizada.

La Figura 2 representa el esquema de esta unidad piloto la cual presenté un
reactor de lecho fluidizado en cuya parte inferior presenta una entrada de
nitrégeno precalentado como gas de arrastre para asegurar la fluidizaciébn, como
medio fluidizante se utilizé arena. El carbon producido en el proceso térmico se
separd del gas por medio de dos ciclones en serie. El sistema de condensacion
consta de una columna con bandejas las cuales inyectan bioaceite liquido para
ayudar a la condensacion de los gases procedentes del reactor, este bioaceite
liquido se mantiene en recirculacién durante el proceso; posterior a esta columna
el sistema se completa con un separador electrostatico y un segundo condensador
a 0 °C para los condensar los gases mas livianos. Las condiciones de proceso
aplicadas en la produccién de aceite de pirolisis a partir de maderas blandas se

presentan en la Tabla 2.

Tabla 2. Condiciones de Reaccién Produccion Aceite de Pirdlisis Planta
Piloto IFP.

i Flujo
Granulometria | 213 Temperaturas del Reactor Flujo . Tamafio Tiempo
Arena . Nitrog. . Humed S
Arena Reactor Biomasa Fluidiza Particula % m Residencia
m T,(°C) | T,(°C) | T5(°C) | (kg/h mm ’ s
(um) K | " 4 (O | gh) | o | () )
600 - 710 1.5 500+5 |480+10 | 440+10|1,0-15(22+0,1| 05-2 <10 1,2+0,1
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Figura 2. Esquema Unidad Piloto Produccién Aceite de Pirdlisis.

Sistema Reactor Trampade
Alimentacién Lecho Fluidizado Ciclones  Condensadores Hielo

Biomasa

Bio-oil
|

Balance de masa

Fuente: Ecopetrol ICP.

1.2 DESTILACION REACTIVA DEL ACEITE CRUDO DE PIROLISIS.

1.2.1 Condiciones de Reaccién. El bioaceite de pirdlisis crudo fue sometido a un
tratamiento de destilacion reactiva  (proceso  simultaneo de
esterificacion/deshidratacion) con n-butanol para lograr reducir su acidez vy
desoxigenarlo parcialmente mediante de remocién de agua. Investigaciones
previas realizadas por el Instituto Colombiano del petréleo B% demostraron que
este alcohol es util en el proceso simultaneo de rectificacion, pues sirve como
“agente de arrastre de agua” y a su vez promueve la esterificacion, esto es posible
gracias a que este alcohol forma un aze6tropo de temperatura de ebullicion de 93
°C a 1 atmosfera de presion B®. Para disminuir la temperatura de ebullicion —
necesario para reducir el riesgo de degradacion térmica del bioaceite- se redujo la
presion del sistema. Esta reaccion se llevd a cabo en un rotoevaporador marca
BUCHI R-124 del laboratorio de caracterizacion de crudos del ICP, en este equipo

el tubo de vidrio que conecta el balén que contiene la mezcla de reaccién con el
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condensador -Figura 3 - se mantiene aislado para reducir las pérdidas de calor y
asegurar que los vapores lleguen al condensador. Para garantizar condiciones de
reflujo (a la temperatura de ebullicion del azedtropo n-butanol:agua), el butanol
que se separa por destilacion (fase butanol) se devuelve periédicamente al
recipiente de reaccion. En la Tabla 3 se presentan las condiciones bajo las cuales

se realiz6 este procedimiento.

Tabla 3. Condiciones de Reacci6én

Destilacién Reactiva Aceite de Pirdlisis Crudo

Condiciones Valor
Bioaceite Crudo 1587 g
n-Butanol 802 g
H,SO, al 98% 18 ¢
Relacion rr,lo!ar 3:1 mol/mol
n-butanol:acido
Presion del sistema (absoluta) 250 mbar
Temperatura_(?lel medio 68 °C
reaccion
Tiempo de Reaccion 4 -5 horas

Figura 3. Sistema de Laboratorio

Destilacion Reactiva del Aceite de Pirdlisis Crudo.

Fase Butar}ol

Fase Agua =

" 4
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1.2.2 Caracterizacién Quimica del Aceite Pir6lisis Crudo y Esterificado. La
caracterizacion cualitativa de los compuestos individuales presentes en el aceite
de pirdlisis crudo y desoxigenado se realizd mediante cromatografia de gases
usando como detector un espectrometro de masas. En la preparacion de la
muestra, el aceite de pirdlisis fue dopado con undecano, usado como patrén
interno, y diluido con solucién de diclorometano (DCM): metanol (MeOH) 1:2 v/v.
Luego, esta solucién fue inyectada directamente a un sistema cromatografico
Agilent 7890 A con detector selectivo de masas 5975c¢ (Agilent 7890 A GC/5975c
MS). El espectrometro de masas fue ajustado a un voltaje de ionizacién de 70 eV
con rango de masas (m/z) de 35-550 U. La interpretacién de los espectros de
masas obtenidos por GC/MS e identificacion de los compuestos presentes en las
fracciones se efectu6 mediante busqueda y comparacion con los espectros
almacenados en la biblioteca de datos de espectros de masas del Instituto
Nacional de Estandares y Tecnologia (NIST/EPA/NIH Mass Spectral Library,
version 2.0 f, oct 22/2009). El andlisis por GC se realiz6 utilizando una columna
capilar DB-1ms (60m x 250 um i.d. x 0,25 um ft). Se utilizd6 Helio como gas de
arrastre. La temperatura del inyector se ajust6 a 250°C. La identidad de los
compuestos presentes en cada tipo de bioaceite se confirmé verificando el indice
de retencion calculado del cromatograma de iones (TIC) con el valor establecido

para dicho compuesto.

Adicional, se realizaron pruebas de caracterizacion fisicoquimica al aceite de
pirdlisis crudo y al producto de reaccion de la esterificacionpara evaluar el avance
de la destilacion reactiva.,, Los métodos estandar empleados fueron:
determinacién del poder calorifico ASTM D240; carbon residual, ASTM D4530;
Viscosidad cinematica, ASTM D445; densidad, ASTM D4052; determinacion del
contenido de agua, ASTM E203; determinacion del nimero de acido total, ASTM
D664 y la determinacion del contenido de C, Hy y N, ASTM D5291.
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1.3 HIDROTRATAMIENTO DEL ACEITE DE PIROLISIS CRUDO Y
ESTERIFICADO.

1.3.1 Hidrotratamiento del Aceite de Pirdlisis Crudo y Esterificado. El
hidrotratamiento del aceite de pir6lisis crudo y esterificado se llevdo a acabo
utilizando tres catalizadores de hidrodesulfuracion, comerciales, CoMo/Al;Os,
NiMo/Al,O3 y NiCu/ Al,Os. La presion del proceso se ajustdo en 9.0 MPa vy la
velocidad espacial entre 1y 2 h™. Se realizaron corridas experimentales en un

rango de temperatura entre 75y 250 °C.

Las corridas experimentales se llevaron a cabo en un reactor tubular de lecho fijo y
flujo continuo. El volumen del lecho catalitico fue de 53.85 cc, compuesto por 42 ¢
de catalizador diluido en arena de cuarzo malla 60/70. Previo a la reaccion, el
catalizador se sec6 a 120 °C en un flujo de N, durante 1 h y se activdé con una
mezcla de diésel y di-metil disulfuro (DMDS) 2% p/p, bajo un flujo de H; (relacion
H,/diésel+DMDS: 450 LN/L) a LHSV de 1 h™*, una temperatura de 350 °C y presién
de 3 MPa, durante 24 h.

Posterior a la activacion del catalizador se llevo el sistema a las condiciones de
proceso de hidrotratamiento del aceite de pirdlisis, ajustando la temperatura de
reaccion en el rango entre 75y 250 °C una temperatura definida segun la corrida
experimental, presion de 9 MPa, flujo de H, de 753 LN/h, flujo de carga 107.6
mL/h y una relacién Hy/flujo de carga de 7000 LN/L. Con estas condiciones de
reaccion se proceso inicialmente diésel durante 24 h, se verifico la actividad del
catalizador y una conversion constante; la actividad catalitica en este caso se
midi0 a través del contenido de azufre del producto de reaccion, determinado
segun el estandar ASTM D4294. Posterior a estas 24 h se procedio a procesar

aceite de pirdlisis, crudo y esterificado segun la corrida experimental definida.
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El porcentaje de conversion de azufre total (% Syps) fue calculado mediante la

ecuacion 1.

So—Sp
So

% Sups = [-2| + 100 (1)

Donde: S, y S, indican la cantidad de Azufre total en el alimento y en el producto

respectivamente.

1.3.2 Hidrotratamiento del Aceite de Pirdlisis Crudo y Esterificado en
Coprocesamiento con Corrientes de Refineria. El aceite de pirdlisis crudo y
esterificado fue disperso en aceite desmetalizado -DMO- la cual es una corriente
interna en refineria que se obtiene de un proceso de desasfaltado para poder
servir de carga a una unidad de craqueo catalitico. El DMO usado en este trabajo
proviene de la refineria de Barrancabermeja de Ecopetrol. La dispersién del
bioaceite, tanto crudo como esterificado, se realiz6 a concentraciones entre el
10% y 20% p/p. Se siguié el protocolo de activacion del catalizador comercial
usado en este proceso. Para el hidrotratamiento de las mezclas DMO+ Bioaceite
(crudo o esterificado) se utilizaron las condiciones de reaccion usadas a nivel

industrial para el hidrotratamiento del DMO.

Las corridas experimentales se llevaron a cabo en un reactor tubular de lecho fijo y
flujo continuo. El volumen del lecho catalitico fue de 53.85 cc, compuesto por 55 g
de catalizador diluido en arena de cuarzo —malla 60/70-. Previo a la reaccion, el
catalizador se secé a 100 °C en un flujo de N, durante 1 h y se activé con una
mezcla de diésel y di-metil disulfuro (DMDS) 3% p/p, bajo un flujo de H; (relacion
H./diésel+DMDS: 300 LN/L) a LHSV de 2 h™, una temperatura de 320 °C y presion
de 4.5 MPa, durante 20 h. El flujo total de la mezcla de activacion fue de 107.7
mi/h.
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Posterior a la activacion del catalizador se llevo el sistema a las condiciones de
proceso de hidrotratamiento de DMO en refineria; temperatura de 350 °C, presion
de 9.0 MPa, flujo de hidrogeno de 24 LN/h, flujo de carga 53.8 mL/h para una
relacion Hj/flujo de carga de 452 LN/L. Con estas condiciones de reaccion se
proces6 DMO durante 24 h y se verificd que la actividad del catalizador este
dentro de los niveles aceptados para este proceso a nivel industrial y tener una
conversion constante; la actividad catalitica en este caso se midio a través del
contenido de azufre del producto de reaccion, determinado segun el estandar
ASTM D4294.

Manteniendo las mismas condiciones de reaccién, una vez finalizado el periodo de
hidrotratamiento del DMO, se inicio el cargue en el reactor de las mezclas DMO +
aceite de pirdlisis crudo (10% y 20% p/p) durante 24 h mas para cada una (14 h de
barrido y estabilizacion y 10 h de corrida efectiva). Este periodo de reaccion es el
mismo para el hidrotratamiento de las mezclas con aceite de pirdlisis esterificado
(10% y 20% p/p). Posterior a este tiempo de reaccion, en cada caso, se determino
nuevamente el contenido de azufre para analizar alguna eventual pérdida de
actividad catalitica por efecto del bioaceite. El porcentaje de conversion de azufre
total (% Syps) fue calculado mediante la ecuacion 1.

1.3.3 Caracterizacion Quimica de las Cargas, Productos de Reaccion y
Catalizador. La caracterizacion quimica de las diferentes cargas y productos de
hidrotratamiento sirve como base para evaluar el grado de transformacion del
aceite de pirdlisis. Por su composicion quimica, el bioaceite confiere a la carga de
hidrocarburo petroguimico incrementos en la acidez, contenido de agua, tendencia
a la formacion de residuos de carbdén y reduccion del poder calorifico. Esta
afectacion respecto al hidrocarburo sera en mayor o menor grado, dependiendo de
la presencia de bioaceite crudo o esterificado. Los métodos estandar utilizados
fueron: determinacion del poder calorifico, ASTM D240; carbén residual, ASTM
D4530; densidad, ASTM D4052; determinacion del contenido de agua, ASTM
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E203; determinacion del nUmero de acido total, ASTM D664; determinacion del
contenido de azufre, ASTM D4294; determinacion del contenido de Carboén,
Hidrégeno y Nitrégeno, ASTM D5291 y destilacion simulada, método ASTM
D7169.

Para el aceite de pirdlisis crudo y sus productos de hidrotratamiento a 180 °C con
el catalizador de NiMo/AI203, se realizé una caracterizacion por espectroscopia
infrarroja mediante la aplicacion de procedimientos internos del laboratorio de
espectroscopia del instituto colombiano del petroleo, usando un equipo Bruker,
modelo Vertex 70v, el cual opero en modo de medicibn MIR-ATR, celda ATR-
diamante, detector DTGS y rango espectral de 4000 a 6500 cm-1 en modo de
medicion de Absorbancia. Adicional, a la fraccion organica obtenida se le
determino la variacion, con la temperatura, en el rango entre 60 y 180°C, de la

viscosidad dinamica.

En el coprocesamiento del aceite de pirélisis con DMO se realiz6 un andlisis del
comportamiento reologico de las mezclas y de los productos de reaccion. Este
comportamiento reologico se realiz6 mediante procedimientos internos del
laboratorio de reologia del Instituto colombiano del Petréleo, en los que se obtiene
una variacion de la viscosidad en cP respecto a un rango de temperatura entre 40
y 90°C.

Respecto al catalizador utilizado, se realiz6 una caracterizacién que advierta sobre
alguna eventual afectacion de su estructura mediante un analisis de éarea y
porosidad, procedimiento basado en la norma ASTM D3163, Yy variacion en su
contenido de metales, segun procedimientos internos del laboratorio de
espectroscopia del ICP basado en los estandares ASTM D1977 y UOP 69.
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1.4 CRAQUEO CATALITICO DEL ACEITE DE PIROLISIS CRUDO Y
ESTERIFICADO.

1.4.1 Condiciones de Reaccion Craqueo Catalitico del Aceite de Pirdlisis
Crudo y Esterificado en Coprocesamiento con Corrientes de Refineria. El
Biaceite crudo y esterificado, se dispers6 con gaséleo de vacio -VGO- una
corriente interna de refineria procedente de una unidad de destilacion al vacio que
sirve de carga a una unidad de craqueo catalitico fluidizado -FCC -. EI VGO
utilizado en este trabajo proviene de la refineria de Barrancabermeja de Ecopetrol.
La dispersion del bioaceite, tanto crudo como esterificado, se realiz6 al 10 y al
20% p/p. Para el cragueo catalitico de las mezclas VGO + Bioaceite (crudo y
esterificado) se utilizaron condiciones de proceso usadas a nivel industrial,

simuladas en el equipo de laboratorio ACE R”, licenciado por Kayser Technology.

El equipo ACE R* emplea una operacion ciclica de un reactor simple, el cual
contiene una cantidad de particulas de catalizador fluidizado, en donde carga y
nitrégeno son secuencialmente suministrados durante pasos bien definidos del
ciclo de cracking. La operacién del laboratorio se caracterizd por los siguientes
pasos: (1) Inyeccion de la carga sobre el catalizador. En este trabajo las diferentes
cargas fueron VGO puro, VGO mas bioaceite crudo al 10 y 20% p/p y VGO mas
bioaceite esterificado a los mismos porcentajes de mezcla. El catalizador utilizado
fue un catalizador de equilibrio de una unidad de FCC de la refineria de
Barrancabermeja. La relacion carga/ catalizador fue de 6 y la temperatura del
proceso fue de 510°C. (2) Despojo del catalizador. (3) Regeneracion del
catalizador. Cada carga de trabajo se proces6 en 6 ciclos de reaccién con la
finalidad de analizar si se presenta variacion en los rendimientos del proceso
causada por desactivacion del catalizador algun tipo de desactivacion del
catalizador, que no pudiera corregirse en el proceso de regeneracion, debido a la
acumulacion de coque procedente del bioaceite. Se realiz6 un andlisis del

catalizador regenerado y sin regenerar para evaluar si por efecto del bioaceite en
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la mezcla se presentan niveles superiores de coque al depositado por el
hidrocarburo.

1.4.2 Caracterizacion Quimica de las Cargas, Productos de Reaccion y
Catalizador. La  caracterizacion quimica de las diferentes cargas —VGO vy
mezclas con bioaceite- y productos de craqueo de cada una de estas, son la base
del analisis para evaluar el grado de transformacion del aceite de pirdlisis en este
proceso. Por su composicion quimica, el bioaceite confiere a la carga de
hidrocarburo petroquimico incrementos en la acidez, contenido de agua, tendencia
a la formacion de residuos de carbon y reduccion del poder calorifico. Esta
afectacion respecto al hidrocarburo serd en mayor o menor grado, dependiendo de
la presencia de bioaceite crudo o esterificado. Los métodos estandar utilizados
fueron: determinacién del poder calorifico, carbdn residual, determinacién del
contenido de agua, determinacion del numero de &cido total, determinacion del
contenido de Carbdn, Hidrégeno y Nitrogeno, ; destilacion simulada, y andlisis
PIANO, basado en el método estandar ASTM D6729.

Se realiz6 ademas una evaluacién de la estabilidad de la dispersion del gasoleo
de vacio con el aceite de pirdlisis crudo y esterificado. Esta determinacién se
realiz6 segun procedimientos internos del laboratorio de reologia del Instituto
Colombiano del Petréleo. Las pruebas de dispersidn son pruebas cualitativas que
permiten identificar la fase continua de una dispersion. EI método consiste en
tomar una fraccién de la muestra objeto de estudio y tratar de dispersarla en un
fluido patrén; si la muestra dispersa, indica que la fase continua es afin al fluido
patrén. Otra alternativa de identificacion de sistemas dispersos emplea el uso de
microscopia. El método consiste en observar las muestras al microscopio
mediante diferentes sistemas de iluminacion (luz trasmitida y epifluorescencia); de
manera paralela se efectia una observaciébn en campo claro, campo oscuro y

contraste de fases siendo estos tres ultimos sistemas 6pticos. El propésito de la
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técnica permite identificar forma, distribucion y tamafio de particula y de manera

adicional permite identificar a nivel estructural el acomodamiento de las particulas.

Respecto al catalizador utilizado, se realiz6 una caracterizacion que advierta sobre

alguna eventual afectacion de su estructura y depdsitos excesivos de carbon.
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2. RESULTADOS Y DISCUSION

2.1 PRODUCCION DE ACEITE DE PIROLISIS.

En la unidad piloto de la Universidad Nacional de Medellin —UNALMED- se
procesé bagazo de cafia, raquis de platano y raquis de palma. Los resultados
obtenidos para la caracterizacién fisicoquimica de estas biomasas y los
rendimientos en bioaceite y biocarbon, promedio de tres corridas experimentales,

se presentan en la Tabla 4.

Tabla 4. Caracterizacion Fisicoquimica Biomasas Procesadas y Bioaceite
Obtenido Reactor UNALMED.

Biomasas Procesadas
Propiedad Unidades Raquisde Raquisde Bagazo de Aserrin
Palma Platano Cafia Maderas
Humedad % masa 4.88 5.15 5.25 4.50
Cenizas % masa 7.39 24.71 3.90 2.81
Volatiles % masa 78.39 58.49 82.55 88.36
Lignina % masa 18.6 14.2 18.1 42.2
Insoluble
Celulosa % masa 42.8 52.3 43.5 25.3
Hemicelulosa % masa 37.4 30.6 329 20.3
Rendimiento % masa 28.4 45.4 31.3 18.2
en Biocarbén
Rendimiento % masa 30.5 6.5 40.3 40.7
en Bioaceite
Contenido % masa 48.2 N.A 51.4 49.7
agua
Bioaceite
Densidad g/mL 0.907 N.A 1.082 1.130
Bioaceite
NUmero de mgKOH/g 54.12 N.A 162.09 113.98
Acido Total
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Se observa que el rendimiento en bioaceite difiere con el tipo de biomasa utilizada,
los maximos rendimientos se lograron con el bagazo de cafia y el aserrin de
maderas, estos rendimientos se encuentran en el rango mas bajo del promedio
citado por estado del arte,- 40 a 70 %- que varian segun el tipo de tecnologia y
caracterizacién de la biomasa. % * 2 ¥ E| rendimiento en bioaceite para el
bagazo de platano estd muy por debajo de este rango y el rendimiento de esta
biomasa en biocarbon excede los valores tipicos para un proceso de pirolisis

rapida, maximo 20%. [0 1t 1214

Este comportamiento es atribuible al alto
contenido de material inorganico presente —contenido de cenizas- el cual esta

por encima del 20%.

Un hecho mas relevante que los bajos rendimientos de la fraccion liquida, es el
alto contenido de agua presente en cada bioaceite producido. La produccion de
aceite de pirdlisis presenta un estandar ASTM % donde se establecen los
pardmetros de calidad que deben cumplirse para este producto, en estas
especificaciones su contenido de agua debe estar en un maximo del 30%, este
parametro es de gran relevancia pues el bioaceite de pir6lisis se considera como
una microemiulsion estable entre el agua y los productos oxigenados
condensados en el proceso térmico, un exceso de agua produce una separacion
de fases del bioaceite, situacion indeseable que hace considerar el bioaceite como
un producto inestable. Esta inestabilidad se evidencié en cada tipo de bioaceite
producido en el reactor de la UNALMED, se presentd una separacion en dos
fases, una de apariencia acuosa correspondiente a un 80% en volumen y una

segunda fase de apariencia pesada correspondiente al 20 % restante.

Durante la adaptacion del reactor piloto de la UNALMED se probaron diversas
configuraciones, principalmente del sistema de condensacion, para corregir esta
tendencia sin embargo no fue posible lograr una reduccién de estos altos
contenidos de agua presente. Este limitante tecnolégico es el principal factor para

considerar que esta calidad de bioaceite obtenida no es representativa para
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considerarla en el cumplimiento de los objetivos del presente trabajo, en relacion a
evaluar el potencial del aceite de pirdlisis de biomasas lignocelulosicas en

procesos de refinacion convencionales de la industria del petroleo.

Una calidad de bioaceite de pirolisis aceptada como representativa del proceso de
pirdlisis rapida de biomasas lignocelulosicas fue la obtenida en la planta piloto
ubicada en el Instituto Francés del Petroleo —IFP-, el rendimiento promedio en
bioaceite de corridas de maderas blandas - biomasa con la cual se estandarizd
este proceso- fue del 70% , se destaca su contenido de agua dentro de los
parametros reconocidos en el estandar internacional de la ASTM y que
corresponde a un aceite de pirdlisis estable, no se evidencio separacion de fases
en este producto. Si bien la configuracion de las dos unidades piloto con las cuales
se produjeron diferentes calidades de bioaceite es similar, la planta ubicada en IFP
presenta un sistema de condensacion de mayor control, etapa muy relevante en el
proceso de produccion de bioaceite. La caracterizacion fisicoquimica del aceite de
pirdlisis con el cual se desarrollara la evaluacion en los procesos de

hidrotratamiento y craqueo catalitico se presenta en la Tabla 5.

2.2 DESOXIGENACION DEL ACEITE DE PIROLISIS POR DESTILACION
REACTIVA

Este proceso tiene el propdsito de eliminar agua y reducir la acidez, que segun
investigaciones previas ¥, afectan los procesos cataliticos por la afectacion del
soporte en los catalizadores tradicionales de hidrodesulfuracion y por causar una
excesiva inestabilidad térmica promovida por los componentes acidos presentes.
En la Tabla 5 se resume los cambios en composicion del aceite de pirdlisis luego

del proceso de destilacion reactiva.
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Tabla 5. Caracterizacion Aceite de Pirolisis Crudo y el Producto Obtenido por

Destilacién Reactiva.

. . Bioaceite Bioaceite
Propiedad Unidades Crudo Esterificado
Poder Calorifico MJ/kg 15.8 29.7
Carbén Residual % masa 17.3 20.4
Densidad g/mL 1.206 1.043
Viscosidad
Cinematica 40GC mm?’s 23.4 311
Contenido de Agua % masa 22.6 1.2
N“merToo(tj; Acido | KoHIg 214.9 62.5
% C 45.3 62.7
Composici6 % H % masa 8.9 10.6
n Elemental % N 1.2 0.8
% O* 45.8 26.0

* Calculado por diferencia

Se observa que a través de la destilacién reactiva se logra reducir la acidez
drasticamente — 70.9% - y el contenido de agua en 94.6 %, con la ventaja de
mantener las condiciones de fluidez del bioaceite, la cual en el bioaceite crudo se
mantiene por la presencia del agua ligada a los componentes oxigenados B”). Esta
reduccion del contenido de agua produce un fuerte incremento del poder calorifico,

aproximadamente el doble respecto al bioaceite crudo.

Se logré una desoxigenacion de 43.2 %, asociada casi en su totalidad a la pérdida
del agua ligada. Esta desoxigenacion no involucra la ganancia o incorporacion de

H. en las moléculas de los componentes del bioaceite.

El incremento en el valor del carbon residual en el bioaceite obtenido por
destilacidn reactiva, llamado en adelante bioaceite esterificado, es proporcional al
contenido de agua perdido, e indica que la transformacion no logromodificar el

comportamiento de este bioaceite desoxigenado al ser sometido a altas
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temperaturas y tendra una fuerte tendencia a la formacion de residuos

carbonosos, incluso mayor que el aceite de pirdlisis crudo.

Ademas de la caracterizacion analizada anteriormente se determind (Figura 4) la
composicién molecular del aceite de pirdlisis crudo y esterificado, para efectos de
comparacion, agrupado por familias de compuestos, segun los grupos funcionales
presentes en la estructura de las moléculas. La composicion relativa por familia
de compuestos se presenta como una fraccion del area total bajo los picos del
cromatograma de iones (TIC), exceptuando el area del pico correspondiente al

butanol que no reaccionoé y al del undecano usado como patrén interno.

Figura 4. Comparativo de los grupos funcionales en el aceite de pirdlisis

crudo y esterificado
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Se evidencié la transformacion de los acidos en ésteres de butanol, asi como de
los aldehidos y cetonas en sus correspondiente cetales y hemicetales. La

reduccion en los azucares puede ser consecuencia de la glicosidacion de uno o
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varios grupos OH de los anhidro azucares con n-butanol para formar butil-

glucésidos B8,

Culminada esta etapa de la experimentacion se logré obtener dos tipos de aceite
de pirdlisis con caracteristicas bien definidas en términos de contenido de agua y
acidez. Las etapas siguientes determinaran el efecto de estas dos diferentes

composiciones en los procesos de hidrotratamiento y craqueo catalitico.

2.3 HIDROTRATAMIENTO DIRECTO DEL ACEITE DE PIROLISIS CRUDO Y
ESTERIFICADO.

En esta etapa se evalud el hidrotratamiento del aceite de pir6lisis crudo o
esterificado a condiciones de reaccion tipicas de hidrotratamiento de cargas
pesadas con catalizadores comerciales sulfurados. , Varios autores 14 18 1922
sugieren que el hidrotratamiento del aceite de pirdlisis debe realizarse por etapas,
la primera de ellas busca una “estabilizacion” del bioaceite mediante la conversion

de compuestos muy reactivos a temperaturas alrededor de 200°C.

Las corridas experimentales de esta seccion, manteniendo una presion de 9 MPa
,en todos los casos, no fue posible mantener una temperatura de proceso
superior a 200°C sin producirse un rapido taponamiento del sistema debido a la
polimerizacion del bioaceite.

Se concluye que a altas temperaturas de reaccion se favorecen las reacciones de
polimerizacion sobre las de hidrogenacion y no fue posible una transformacion del
aceite de pirolisis en hidrocarburos. Algunos autores sefialan la necesidad de usar
altas presiones -40 MPa- pero serian condiciones de proceso inviables a nivel

(14]

industrial Una recomendacion de este trabajo seria explorar presiones
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superiores a 9 MPa para analizar si se favorece el hidrotratamiento sobre la

polimerizacion.

Para el catalizador comercial de NiMo se obtuvieron los resultados que se

describen a continuacién para el hidrotratamiento del aceite de pirdlisis crudo.

Reduciendo la temperatura para mantener condiciones de proceso de 180 °C, una
presién de 9 MPa y una velocidad espacial de 2 h™, se logr6, después de 28 h de
corrida, la obtencion de dos fracciones liquidas inmiscibles entre si, ademés de
una fraccién gaseosa. Las dos fracciones liquidas se denominaron fraccion liviana
y pesada con rendimientos de 28.6 % p/p y 68.3 % p/p. la Figura 5 presenta el

aspecto del aceite crudo de pirdlisis y las fracciones obtenidas.

Figura 5. Aspecto Aceite de Pirolis Crudo y sus Productos de
Hidrotratamiento a 180°C para el catalizador NiMo/Al203.

Bioaceite Fraccion Fraccion
Crudo Liviana 28.6% p/p  Pesada 68.3% p/p

El aceite de pirdlisis es un liquido homogéneo. De las fracciones obtenidas por
hidrotratamiento, la fase liviana es de aspecto acuoso. La fase pesada es un

liguido muy viscoso y completamente insoluble en hidrocarburos. La Tabla 6
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resume la caracterizacion fisicoquimica del bioaceite y las dos fracciones

obtenidas durante el hidrotratamiento.

Tabla 6. Caracterizacion Quimica Aceite de Pirdlisis y Productos de

Hidrotratamiento

. : Bioaceite Fraccién  Fraccion
Propiedad Unidades

Crudo Liviana Pesada
Carbdn Residual 17.3 N.A 38.8
Densidad g/mL 1.206 1.024 1.269
Viscosidad 2 Curva
Cinematica 40GC mm-/s 234 N.A Reoldgica
Contenido de Agua % masa 22.6 78.7 15
Numero de Acido mg KOH/g 214.9 1101 158.7
Total
% C 45.3 10.1 64.1
Composicion % H % masa 8.9 11.4 7.5
Elemental % N 1.2 0.7 0.8
% O* 45.8 78.5 28.4

* Calculado por Diferencia.

Puede observarse que la fraccion liviana esta constituida casi en su totalidad por
agua -78.7 %-, con residuales de compuestos acidos; evidentemente esta fraccion
no representa ningun tipo de hidrocarburo y no tendria utilidad para los fines

planteados inicialmente.

La fraccion pesada tiene un valor de carbon residual que duplica el valor del
bioaceite crudo, es decir, su tendencia a la formacion de coque o residuos
carbonosos es muy superior a la del aceite crudo. Tampoco fue posible incorporar
hidrégeno a su composicion molecular y mantiene una alta acidez, ademas de
continuar siendo completamente insoluble en hidrocarburos. Se realiz6 un andlisis
reologico para determinar a qué condiciones de temperatura podria fluir y poder
continuar un proceso de hidrotratamiento con esta fraccion, lo resultados de la

curva reoldgica Figura 6 muestra que a 100°C su viscosidad se reduce
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considerablemente, sin embargo un leve incremento de temperatura, pasar a
120°C, incrementa nuevamente su viscosidad hasta convertir esta fraccion en un
residuo solido carbonoso. Las condiciones de proceso aplicadas no logran la
conversion del aceite de pirdlisis en hidrocarburo, las condiciones de reaccidén no
evitan la promocion de las reacciones de polimerizacion sobre las de

hidrotratamiento.

Figura 6. Curva Reoldgica Fraccion Pesada Obtenida por Hidrotratamiento

del Aceite de Piro6lisis Crudo
8000

2
7000

6000

Viscocidad, Cp

5000
4000

3000

2000

1000

0 T T T T T 1
60 80 100 120 140 160 180

Temperatura de la Muestra, °C

El andlisis por espectroscopia infrarroja —Figura 7- del Biaceite crudo y sus
productos de HDT indica que para la regién entre 3000 y 3750 cm™ se presentan
las vibraciones de tension de grupos —O-H tipicos de alcoholes, fenoles, acidos
carboxilicos y agua. Se observa un pico ancho formado por dos picos individuales
no bien resueltos (un pico con un hombro) que corresponden a dos vibraciones de
tension —O-H, la de menor frecuencia (hombro a aprox 3100 cm™) corresponde a
la vibracién de tensién —O-H de alcoholes y fenoles; el pico de mayor frecuencia
(aprox 3380 cm™) corresponde a la tension —O-H del agua, se concluye por las
intensidades de los picos que se presenta una concentracion de agua en la

fraccion liviana y una deshidratacionen la fraccion pesada.
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Figura 7. Espectro IR Bioaceite Crudo y Productos de HDT
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En la regién entre 2750 y 3100 cm™ se presenta la tension de los grupos —C-H de
alcanos (2850-2970 cm™), alquenos (3010-3095 cm™) y anillos aromaticos (3010-
3100 cm™. Este cambio en la intensidad puede resultar de una mayor
concentracion de estos grupos por efecto de la deshidratacién de las muestras

gue reduce la intensidad de la banda de tension —O-H.

La regién sobre los 1750 cm™, vibracién de tensién de los grupos C=0O de
aldehidos, cetonas, acidos carboxilicos y ésteres, es de menor intensidad para la
fraccion liviana. En la regién de 1500 y 1650 cm™ se presentan las vibraciones
C=C de alquenos no aromaticos y de anillos aromaticos, se observa que en esta
region sobresale la intensidad de la fraccion pesada, lo que indicaria su caracter

aromatico e insaturado.

Con la interpretacion del espectro infrarrojo del aceite de pirdlisis crudo y la

caracterizacion de las fracciones obtenidas se confirma que durante el proceso al
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cual fue sometido el bioaceite se promovio una transformacion que consistio en
una desoxigenacion via deshidratacion, siguiendo una ruta de polimerizacion en
lugar de la hidrodesoxigenacion. Solantausta [39] reportd un resultado similar al
obtenido en esta investigacion.Segun sus conclusiones, la hidrodesoxigenacion se

debe iniciar por etapas a temperaturas muy bajas, alrededor de 50 °C.

Se procesO nuevamente el aceite de pirolisis crudo y esterificado a temperaturas
bajas, mantenido las demas condiciones ya mencionadas . Se probd una
temperatura de 75 °C con el fin de estabilizar el bioaceite y obtener una
hidrodesoxigenacion, sin embargo, a pesar del tratamiento previo a 75°C tampoco
fue posible mantener un reaccién continua a condiciones de temperatura sobre los
200 °C, sin obtener un taponamiento del sistema catalitico por depdsitos de

residuos de carbén. Elliot et al 1%

, sefiala que estas dificultades pudieron ser
mitigadas en parte por la adicion de solventes donadores de hidrogeno y por la
adiciéon de un flujo continuo de corrientes azufradas que contribuyan a una
activacion continua del catalizador.Esto hace pensar que el coprocesamiento con
corrientes intermedias de refineria podria resolver las dificultades encontradas
hasta este momento, pues se mantendria al bioaceite disperso con hidrocarburos

azufrados que pueden ser usados como donadores de hidrégeno y azufre.

El hecho que durante el hidrotratamiento tanto del bioaceite crudo como del
esterificado se presentan depdsitos en el reactor que detiene el flujo indica que la
alta acidez y el exceso de agua no son los causantes de la formacion de estos
depésitos.. Actualmente grupos de investigacién, como el dirigido por Resasco!*Y,
atribuyen este comportamiento a factores como la sinergia de los productos
oxigenados, en su amplio espectro de grupos funcionales; de hecho sus
propuestas de investigacion recientes se basan en el hidrotratamiento de
fracciones separadas del aceite de Pirdlisis y de esta forma reducir la tendencia a

la polimerizacion térmica del bioaceite.
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Por estado del arte era previsible que este comportamiento se presentara en el
aceite crudo, pero se esperaba un comportamiento diferente para el bioaceite
esterificado y que la conversion deseada tuviera lugar; queda entonces la opcién
del coprocesamiento con hidrocarburos que conforman corrientes del proceso de
refinacion de petréleo; la Figura 8 resume este esquema, del cual se deben
identificar las potenciales corrientes intermedias para coprocesar al bioaceite,
estas corrientes deben ser capaces de dispersar al aceite de pirolisis para

favorecer su contacto con el hidrogeno y el catalizador.
El Aceite Desmetalizado -DMO- y el Gasdleo de Vacio dispersan el aceite de
pirdlisis y la mezcla se mantiene con una estabilidad suficiente para realizar las

corridas experimentales propuestas en esta investigacion.

Figura 8. Esquema Resumido Proceso de Refinacion de Petrbleo
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El analisis de pruebas de dispersién y de coloides al microscopio, realizado por el
laboratorio de reologia del Instituto Colombiano del Petréleo 4, para las mezclas
de VGO vy aceite de pirdlisis crudo y esterificado al 20 % p/p, sefiala que la fase
externa de la dispersion corresponde al VGO y gque la mezcla corresponde a una
dispersion compleja que contiene particulas de muy bajo tamafo -bioaceite-
cohesionadas a estructuras rigidas de gran tamafio —VGO-. Las particulas mas
pequefias son de aproximadamente 5 pm en tamafio; sin embargo, los
aglomerados formados alcanzan hasta 450 um de longitud (0,45 mm). Sistemas
dispersos de este tamafio podrian ser inestables en el tiempo dado que
aglomerados de este tamafio denotan sistemas cohesivos que al construir
estructuras complejas precipitan por accion de la gravedad. La estabilidad de esta

dispersiéon es un tema que debe profundizarse posteriormente.

2.4 HIDROTRATAMIENTO EN COPROCESAMIENTO DEL ACEITE DE
PIROLISIS CRUDO Y ESTERIFICADO.

Debido a que a las condiciones de prueba ya descritas no fue posible el
hidrotratamiento directo del aceite de Pirdlisis, como una forma de favorecer las
reacciones hidrogenantes, se propone el coprocesamiento del bioaceite con un
aceite pesado desmetalizado -DMO- como una forma indirecta de lograr la
desoxigenacién requerida; al coprocesar se busca dispersar los componentes del
bioaceite y de esta forma “diluida” evitar la rapida polimerizacion, ademas de

favorecer el contacto entre el hidrégeno, el catalizador y el aceite de pirdlisis.

2.4.1 Evaluacion Actividad Catalitica. Inicialmente se midi6  la actividad del
catalizador comercial de hidrodesulfurisacion al procesar las mezclas entre el
bioaceite —crudo y esterificado— y el aceite desmetalizado (DMO). Previo al
procesamiento de las mezclas DMO + Bioaceite crudo al 10%p (DMO+BioCr, 1.13
% azufre) y DMO + Bioaceite esterificado al 10%p (DMO +BioEstr, 1.15 % azufre)
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se hidrotratd un aceite desmetalizado de referencia, el mismo DMO (1.25 %
azufre) con el cual se prepararon las mezclas correspondientes. La Figura 9
muestra que la actividad del catalizador, medida como porcentaje de remocién de
S, en el hidrotratamiento de las mezclas se mantuvo dentro del promedio de
remocion para el DMO puro, que fue de un 74%. En conclusion, no se presento
pérdida de la actividad del catalizador por la presencia de bioaceite, crudo o

esterificado, en la mezcla de reaccion.

Figura 9. Seguimiento Actividad del Catalizador Hidrotratamiento Mezclas
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2.4.2 Evaluacion del Hidrotratamiento del Aceite de Pirdlisis. El
comportamiento del aceite de Pirdlisis se asemeja mas a un carbohidrato que aun
hidrocarburo, debido a su composicién quimica; a continuacién se presenta la
efectividad del hidrotratamiento para transformar quimicamente el aceite de

pirdlisis, en coprocesamiento.
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2.4.2.1 Evaluacion Rendimientos y Consumo de Hidrégeno. La Figura 10
resume los rendimientos masicos obtenidos de la fraccién liquida y gas en las
corridas de DMO y de sus mezclas con el aceite de pirdlisis, adicional se presenta

el consumo de hidrégeno (LN/L).

Figura 10. Balance de Masa Corridas Hidrotratamiento DMO y Mezclas con

Bioacete Crudo y Esterificado

100,00% 70,0
65,0
90,00%

60,0

80,00% 55,0
(1]
70,00% 50,0 0
450 S
2 60,00% =
< 400 3

(%]

(o] c
£ 50,00% 350 &
Q RS
£ 5 300 o
= 40,00% =
é 250 9
30,00% 200 2
>
[%]
20,00% 150§
(@)

10,0

10,00%
5,0
0,00% 0,0

Corrida DMO Corrida DMO+BioCr Corrida DMO+BioEst
I Rendimiento Liquido, %p M Rendimiento Gas, %p W ==<4=Consumo Hidrdgeno, LN/L

La corrida de la mezcla de DMO con bioaceite crudo presenté un rendimiento de
producto liquido similar a la corrida de referencia -DMO- y presenté un leve
incremento en la formacién de gases, incremento mucho mas fuerte en la corrida
de DMO con Biaceite esterificado, generado por un menor rendimiento de la
fraccién liquida. Los consumos de hidrogeno respecto a la corrida de referencia se
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incrementaron en un 41.5% para la mezcla con el bioaceite crudo y en un 26.4%

para la mezcla con el esterificado.

El incremento en el consumo de hidrégeno esta relacionado con la presencia de
oxigeno en la carga a hidrotratar; en el DMO base el hidrogeno se requiere para
remover el 74% del azufre presente. En las mezclas con bioaceite, ademas de
remover el azufre en los mismos porcentajes, como se evidencio en la Figura 9, se
debe desoxigenar la carga de reaccion. Esta desoxigenacion se evidencié luego
del analisis elemental de los productos de reaccién -aceites desmetalizado e
hidrogenados (DMOH)-. El rendimiento similar en productos liquidos y la remocion
total del oxigeno presente permiten concluir que el aceite de pirdlisis reaccioné y
se transform6 en un componente de hidrocarburo. La Figura 11 evidencia la
desulfurizacién y la desoxigenacion, transformacion acompafiada de un cambio
en la gravedad API del hidrocarburo resultante, cambio muy significativo en el
DMOH obtenido de la reaccién de la mezcla DMO mas aceite de pirdlisis crudo.
Este resultado es bastante sorprendente, pues su incremento fue de 10 grados

API, tres veces mas de lo obtenido con el hidrotratamiento del DMO de referencia.
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Figura 11. Remocién de Azufre y Oxigeno Corridas de Hidrotratamiento DMO

y Mezclas con Bioaceite
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2.4.2.2. Caracterizacion de las Cargas y Productos Liquidos de Reaccién. En
cada una de las corridas realizadas se obtuvo una fraccion de gas y un liquido de
una sola fase, cuya caracterizacion nos indica la transformacion que el aceite de
pirdlisis presentd durante el hidrotratamiento. La Tabla 7 presenta las
caracteristicas fisicoquimicas de los productos liquidos obtenidos y las cargas

iniciales.
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Tabla 7. Caracterizacion Quimica Cargas y Productos de Hidrotratamiento

Coprocesamiento Aceite de Pirdlisis

Corrida Corrida Corrida

DMO DMOH| DMO DMOH| DMO DMOH

Contenido de Agua %masa | 0.04 0.01 2.7 0.01 | 0.19 0.92
Numero de Acido mg KOH/g| 0.61 0.01 188 0.14 | 755 0.04

Carbon Residual % masa 4.8 2.7 6.0 2.2 5.7 3.0
Densidad g/mL 0.961 0.942 | 0.980 0.921]0.970 0.941
Gravedad API ° API 156 185 128 22.0 | 14.1 18.7
Poder Calorifico MJ/Kg 43.8 445 415 447 | 424 441
% C 86.3 87.1 83.2 869 | 83.0 86.4

Composicion % H 11.7 124 11.0 126 | 128 124

% N % masa 0.3 0.2 0.3 0.2 0.3 0.3

Elemental
% O* 0.0 0.0 4.3 0.0 2.5 0.4
% S 1.2 0.3 1.1 0.2 1.1 0.3

* Calculado por diferencia

En las mezclas DMO mas bioaceite, los cambios respecto a la referencia —-DMO-,
son los esperados debido a su composicion oxigenada; aumento de la acidez, del
contenido de agua y de una mayor tendencia a la formacion de residuos
carbonosos; de la misma forma que una reduccion del poder calorifico. Los

cambios son proporcionales segun la composicidon del aceite crudo y esterificado.

Los cambios por el hidrotratamiento en el escenario base —hidrotratamiento del
DMO- son los esperados y tipicos en los procesos industriales de refinacion, una
reduccion muy significativa del contenido de azufre, una fuerte reduccién a la
tendencia a la formacién de residuos carbonosos — reduccion del 44.5% del
carbon residual- y un aumento de la gravedad API.

Los cambios por hidrotratamiento del escenario de mezcla del DMO y aceite de

pirdlisis crudo presenta una tendencia similar a lo anterior, con el factor adicional

de lograr una remocion total del contenido de oxigeno presente y de la
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incorporacion de hidrégeno a la fraccion correspondiente al aceite de pirdlisis;
ademas se presentd una reduccidbn completa de los compuestos acidos
provenientes del bioaceite crudo y del agua presente; la desoxigenacion completa,
entendida como un cambio en el comportamiento quimico (de carbohidrato a
hidrocarburo) se ve reflejada también en el cambio drastico del carbén residual. Al
comparar esta propiedad en el DMO y en su mezcla con aceite de pir6lisis crudo,
su incremento es del 23%, esto refleja el caracter “carbohidrato” que le confiere el
bioaceite a la mezcla, pero al comparar el carbon residual de los correspondientes
productos de reaccion el valor es practicamente el mismo, es decir el DMOH
proveniente de la mezcla no presenta caracter de “carbohidrato” y su composicion
elemental y caracterizacion es la tipica de un hidrocarburo. El aceite de pirdlisis ha
logrado la transformacion planeada inicialmente, acompafiada de un cambio

favorable en la gravedad API del producto hidrotratado correspondiente.

Un andlisis similar puede hacerse con los resultados obtenidos del poder
calorifico; en la mezcla, comparada con el DMO puro, se reduce levemente esta
propiedad, pero en el producto de reaccién su valor es el mismo que el DMOH de

la referencia.

En la introduccion de este documento se menciond que la transformacion de
carbohidrato a hidrocarburo pasa por reacciones de formacién de gas de sintesis
para que los compuestos mas pequefios condensen a moléculas de hidrocarburo
de mayor tamafio, lo cual explicaria en parte el hecho de mantener un similar
rendimiento de la fraccion liquida, y que adicional el agua presente puede ser una
fuente de hidrégeno, via reaccion con CO, que junto con el hidrogeno incorporado
en el proceso promueve reacciones de formacién de hidrocarburos via Fischer
Tropsch. La Figura 12 resume reacciones propuestas por Petrus ™y Resasco

en la transformacién de los componentes del aceite de pirdlisis en hidrocarburos.

Figura 12. Reacciones Propuestas Hidrotratamiento del Aceite de Pirdlisis
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e Decomposition:
CH3;COOH — 2CO + 2H,
CH3COOH — CO; + CHy4
CH3COOH — C;H4, C,Hg, coke, ...
e Ketonization:
2 CH3COOH — CH3COCH;3 4+ CO; + H,O

Secondary reactions:
e Water—gas shift:

CO + H,0 & CO, +H,
e Methane steam-reforming (also applies fi
carbons):
CH4 + H,O — CO + 3H;
e Methane dry reforming:
CH4+CO; 5 2CO + 2H;
e Methanation:

CO + 3H, s CH, +H,0

CO; +4H; s CH4 +H>0

e Coke gasification:
C + CO; s 2CO (Boudouard reaction)
C + HO 5 CO + H;

C + 2H; s CH,4

Para los cambios por hidrotratamiento del escenario de mezcla DMO y aceite de
pirdlisis esterificado aplica el analisis anterior, se logr6 la obtencion de un
hidrocarburo de parte de la fraccidén bioaceite - reduccion de la acidez, reduccién
del carbdn residual e incremento de la gravedad API- el producto hidrotratado de
la mezcla con bioaceite esterificado es de caracteristicas mas similares al
producto de la referencia y no se evidencio el cambio significativo en la gravedad

APIl, podria afirmarse que en este escenario también fue promovida la
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transformacion quimica del aceite de pirdlisis, sin embargo el contenido de agua
del producto de hidrotratamiento fue muy superior comparado con el

hidrotratamiento del escenario de mezcla del bioaceite crudo.

Hasta aqui hemos visto que hay evidencias suficientes para afirmar que a las
condiciones de reaccion de hidrotratamiento de un producto del petréleo como el
aceite desmetalizado -DMO- la transformacion del aceite de pirdélisis es posible en
coprocesamiento, siendo mas favorable la transformacion del aceite de pirdlisis
crudo sobre el esterificado. Esta afirmacién se refuerza por un resultado
sorprendente obtenido en el coprocesamiento del aceite de pirdlisis crudo, el
cambio drastico en la gravedad API del producto de reaccion de la mezcla, el cual
puede analizarse con mas detalle en la Figura 13 donde se presenta un
comparativo de las destilaciones simuladas del DMO, sus mezclas con aceite de
pirdlisis y los productos hidrotratados; inicialmente la presencia del bioaceite no
altera significativamente los rangos de destilacién, pero en los productos de
hidrotratamiento, el DMOH de la mezcla con aceite de pirélisis crudo demuestra la
obtencion de un hidrocarburo mas “liviano”, es decir con un rango de destilacion
que indica la presencia de hidrocarburos de menor peso molecular que los
obtenidos en el hidrotratamiento del escenario base y de la mezcla DMO con
aceite de pirdlisis esterificado, este rango de destilacion explica el significativo
cambio de la gravedad APl ya mencionado. Este es un resultado muy importante
porque indicaria que a las condiciones de reaccion de prueba no solo se provoco
la transformacion del aceite de pirdlisis crudo sino que ademas este componente
de la mezcla pudo haber promovido reacciones de craqueo de los hidrocarburos
gue componen el aceite desmetalizado, los cuales, en su mayoria, son de un
tamafo superior a C-35. Estudios posteriores a este trabajo podrian profundizar
sobre la premisa si la alta acidez procedente del aceite de pirdlisis crudo pude
tener algun efecto catalitico que promueva el craqueo de hidrocarburos ya

mencionado.
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Figura 13. Comparativo Destilacion Simulada DMO y Mezclas con Bioaceite y
Productos de Hidrotratamiento
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Del comparativo de los rangos de destilacion de la Figura 13 puede observarse
gue para una temperatura ejemplo de 400 °C — maximo aproximado del punto final
de un corte de combustible diésel- se obtiene un 10% de hidrocarburos en el
DMOH de referencia y de un 35% de hidrocarburos en el DMOH procedente de la
mezcla con aceite de pirdlisis crudo —mas del triple-, el DMOH procedente de la
mezcla con aceite esterificado es del mismo orden que la referencia y registra un
11% de hidrocarburos. EI DMOH es una carga interna de procesos posteriores de
refinacion como el craqueo catalitico, tener un DMOH de caracteristicas mas

“livianas” podria significar mayores rendimientos en combustibles liquidos para



transporte de alto valor e incluso optimizaciones energéticas en el proceso, lo
cual es de gran interés para un refinador de petréleo. La Figura 14 muestra la
distribucion de carbonos en los diferentes productos liquidos de reaccion

obtenidos.

Figura 14. Distribucién Carbonos Productos de Hidrotratamiento DMO vy
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La distribucion de carbonos del DMOH BioCr tiene un maximo en el rango de C-10

| 521 esto refuerza la

a C-26, la distribucion tipica de carbonos de un corte diése
idea planteada anteriormente, en la cual este craqueo no esperado del
hidrocarburo procedente del DMO puede contribuir a mayores rendimientos en

combustibles liquidos en la refinaciéon convencional petroquimica.

La Figura 15 presenta un andlisis adicional del DMOH en discusion, la curva de
comportamiento reolégico, en donde se observa como su viscosidad es muy baja
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comparado con el DMOH de referencia en el rango de temperatura de 40 a 90°C,
esto indica un fluido mas facil de transportar, lo que se traduce en menores
consumos energéticos dentro de los procesos internos de refinacion de esta
corriente. EI DMOH procedente de la mezcla con bioaceite esterificado presenta
un comportamiento intermedio entre el producto de referencia y el DMOH BioCr;
se aprecia también que la presencia de bioaceite esterificado en el DMO mejora

su viscosidad en forma apreciable, el bioaceite crudo no presenta tal mejora.

Figura 15. Comportamiento Reologico Productos de Hidrotratamiento DMO y
Mezclas con Aceite de Pirdlisis
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Un comparativo entre los escenarios de hidrotratamiento del bioaceite crudo y
esterificado, lleva a pensar que no seria necesaria una modificacion previa del
bioaceite original y que por el contrario, sus caracteristicas acidas podrian tener un

efecto deseable adicional, el craqueo del hidrocarburo de la mezcla.



2.4.2.3. Caracterizacion de los Productos Gaseosos de Reaccion. La
caracterizacion de la fraccion gaseosa de las corridas de hidrotratamiento se
presenta en la Figura 16. Comparadas con el escenario base -1.44%- de
rendimiento en gas, esta fraccion se incrementd para la reaccion de las mezclas
con aceite de pirélisis, 7.46% en la corrida con bioaceite esterificado y 2.35%
para el crudo. El mayor incremento de gases en escenario de bioaceite
esterificado corresponde principalmente a una mayor formacion de butanos,
procedentes de los butilos formados durante la esterificacion con n-butanol, al
parecer se presenta la ruptura del enlace O-C para promover la formacion del
correspondiente butano; otras cadenas hidrocarbonadas, C6, C3, C2, metano y
CO, son formados, este ultimo, un producto esperado en las reacciones de
desoxigenacion; se destaca que el nivel registrado de CO; en el gas formado en
la corrida de hidrotratamiento de la mezcla con bioaceite crudo es muy bajo,
posiblemente este gas reaccion6é en mayor proporcién con los demas gases de
sintesis para formar hidrocarburos, de hecho esto puede explicar también por qué
el rendimiento el liquidos en este escenario fue superior — 96.7%- al

hidrotratamiento de la mezcla con aceite de pirdlisis esterificado -90.7%-
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Figura 16. Generacion Gases Corridas Hidrotratamiento DMO Y Mezclas con

Bioaceite Crudo y Esterificado
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2.4.2.4. Caracterizacion del Catalizador. Una vez finalizadas las corridas de
hidrotratamiento se caracterizé el catalizador para analizar posibles afectaciones
en su estructura, lixiviacion de los componentes metalicos de la fase activa o
acumulacion de metales por tratamiento de la carga. En la Tabla 8 se presentan
los resultados obtenidos, puede observarse que no se presenta afectacion
significativa en la estructura del catalizador segun el andlisis de las propiedades
texturales, del contenido de metales que componen la fase activa — Ni, Co, Mo y
P- se observa que no se presentd algun tipo de lixiviacion; se evidencia también
una acumulacion significativa de Na, principalmente en la corrida de la mezcla con

aceite de pirdlisis crudo.
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Tabla 8. Andlisis Catalizador Posterior a Reacciones de Hidrotratamiento

DMO y Mezclas con Aceite de Pirdlisis

. Catalizador Catalizador
Catalizador i . i .
Comercial Después Corrida Después Corrida
Parametro Unidades HDT Aceites HDT HDT
Pesados DMO{DMO+Bioac DMQ/DMO+I$ioac
eite Crudo eite Esterif.
Area Total m?/g 161.6 155.4 139.0
Area Externa m?/g 144.5 172.2 152.8
Diametro Promedio
de Poro A 109.4 98.5 100.2
Volumen Total de
Poro cm®/g 0.4 0.4 0.3
Contenido de Hierro  mg/kg 192.1 381.6 293.1
Contenido de Sodio mg/kg 337.8 2319 1095
Contenido de Niquel % Peso 1.9029 2.2709 2.3946
Contenido de
Vanadio mg/kg 1195 1008 1140
Contenido de
Cobalto mg/kg 29.22 37.32 38.23
Contenido de
Fésforo % Peso 1.137 1.2251 1.3203
Contenido de
Molibdeno % Peso 7.6005 7.8669 8.2228

2.5 CRAQUEO CATALITICO
PIROLISIS CRUDO Y ESTERIFICADO.

EN COPROCESAMIENTO DEL ACEITE DE

En esta parte del trabajo experimental se analiza la factibilidad de coprocesar el

aceite de pirdlisis crudo y esterificado con un gaséleo de vacio -VGO, carga tipica

del craqueo catalitico en una refineria.

2.5.1 Evaluacién de Rendimientos. En un proceso de craqueo catalitico los

productos de alto valor son la gasolina, el aceite liviano de ciclo —LCO- y el gas
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licuado de petréleo —LPG -, la suma de estos productos representan la conversion
total del proceso. La Figura 17 presenta la conversion del proceso catalitico del
gasoleo de vacio de referencia y sus mezclas con aceite de pirélisis crudo y
esterificado. Corridas de este tipo se realizaron para el aceite de pirdélisis puro,
crudo y esterificado, donde se evidencio una rapida descomposicion térmica del
Bioaceite originando altos contenidos de coque, que impidié la finalizacién de las

corridas experimentales por taponamientos del sistema.

Figura 17. Rendimientos Corridas Craqueo Catalitico Gasodleo de Vacio y
Mezclas con Aceite de Pirdlisis
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Tabla 9. Rendimiento en Combustibles Craqueo Catalitico VGO y sus
Mezclas con Aceite de Pirdlisis

Mezclas VGO + Mezclas VGO +
Componente de alto VGO Aceite de Pirdlisis Aceite de Pirdlisis
Valor Referencia Crudo Esterificado

10% p/p 20%p/p 10% p/p 20 % p/p

Gasolina| 36.672 40.534 39.954 39.950 38.764
LCO| 21.084 21.245 21.180 20.895 20.796

LPG 7.035 7.589 6.305 8.410 9.170
Conversion Total 64.8 67.8 67.4 68.9 68.7
Cierre balance de masa 96.9 96.9 96.9 98.4 98.6

Los resultados evidencian que la conversion del proceso, en todos los casos de
mezcla con aceite de pirdlisis crudo o esterificado, no se ve afectada respecto al
gasoleo de referencia, incluso se presentdé un incremento de esta conversion,
aproximadamente 3% mas en las mezclas con aceite de pirdlisis crudo y 4% mas
en la mezclas con el bioaceite esterificado como se resume en la Tabla 9, donde

ademas se muestra el balance masico de cada corrida experimental.

La no afectacion de los rendimientos del proceso por la presencia del aceite de
pirdlisis hace pensar que este experimentd reacciones de conversién a
hidrocarburos, aprovechando el hidrégeno liberado en el craqueo del gaséleo con
el que se coprocesa. Este hidrogeno promueve en el bioaceite reacciones de
desoxigenacién via formacién de intermedios que a su vez se condensan para la
formacion de cadenas hidrocarbonadas de mayor tamafio. Este consumo de
hidrogeno hace pensar que los combustibles obtenidos por este proceso al
coprocesar aceite de pir6lisis presenten un caracter mas aroméatico y de mayor
contenido de olefinas. Fogassy et al. *! sugiere un esquema de reacciones que

podrian presentarse durante el craqueo catalitico y se ilustran en la Figura 18.
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Figura 18. Esquemas de Reaccién Transformacion Aceite de Pirdlisis
Craqueo Catalitico.

Scheme 1. Catalytic cracking of hydrocarbons over acid catalysts ~  Scheme 2. Reaction pathways for the catalytic cracking of HDO-oil oxygenates
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Fig. 13. Hydrogen consuming reactions for catalytic cracking of biomass.
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Una afectacion de los rendimientos llevaria al proceso a un incremento
significativo de los gases por efecto de reacciones de descarboxilacion y
decarbonilacion de los acidos de cadena corta presentes, a la formacion excesiva
de coque y de productos pesados —fondos- por polimerizacion de los componentes
procedentes del bioaceite. Estos productos de bajo valor se mantuvieron en

niveles similares a los reportados en el craqueo del gaséleo de referencia.

Comparando los resultados obtenidos para los dos tipos de bioaceite —crudo y
esterificado- se observa que no se presenta diferencia significativa en los
resultados, nuevamente se presume que la esterificacién inicial no seria
necesaria, también es importante resaltar que trabajos tomados como referencia
en este tipo de reacciones utilizan aceite de pirdlisis desoxigenado parcialmente
[27]

para obtener resultados comparables a los reportados en este trabajo, donde

se utilizd aceite de pirdlisis crudo.

2.5.2 Caracterizacién de Cargas y Productos Liquidos. El craqueo catalitico de
las mezclas que conforman este estudio produjo una fraccion liquida, homogénea,
la cual es una mezcla de los productos resultantes de la reaccion donde se
encuentran tanto los productos valioso como los fondos. La Tabla 10 condensa
las caracteristicas fisicoquimicas de los productos liquidos obtenidos y los
compara con las cargas iniciales. Debido a que no se aprecian diferencias
significativas entre los rendimientos de las mezclas de VGO con aceite de pirdlisis
—crudo y esterificado- al 10 y al 20 % p/p los analisis posteriores se realizan con

los resultados obtenidos para este ultimo porcentaje de mezcla.

Similar a lo comentado en la seccion de hidrotratamiento, en las mezclas VGO
mas bioaceite, los cambios respecto a la referencia son los esperados debido a su
composicién oxigenada; aumento de la acidez, del contenido de agua y de una

mayor tendencia a la formaciéon de residuos carbonosos, de la misma forma que
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una reduccion del poder calorifico. Los cambios son proporcionales segun la

composicién pura del aceite crudo y esterificado.

Respecto a la conversion del hidrocarburo de referencia —VGO- en el cragueo
catalitico se obtiene un hidrocarburo mas liviano tal como se presenta en la curva
obtenida por destilacién simulada -Figura 19; la conversién de las mezclas del
VGO con aceite de pirdlisis produce un liquido correspondiente a un hidrocarburo
pero con un remante de oxigeno del 1.415 % en el producto de reacciéon de la
mezcla con bioaceite crudo y de 2.089 % para la mezcla con bioaceite
esterificado. El remante de oxigeno en la mezcla con bioaceite crudo puede verse
reflejado en un producto de reaccion mas acido respecto al producto de reaccién
del VGO, el remante de oxigeno del producto de reaccion de la mezcla con
bioaceite esterificado estaria asociado a la mayor cantidad de agua producida. No
obstante a lo anterior, no podria afirmarse en qué parte del producto de reaccion —
fondos o combustibles valiosos- se depositan los compuestos acidos o el agua,
pues el liquido obtenido del proceso es una mezcla de las dos partes. Se
sugeririan corridas en una unidad piloto de craqueo catalitico para resolver la
caracterizacion de los combustibles valiosos obtenidos del proceso.

Al parecer la ruta de desoxigenacion de la mezcla con bioaceite crudo difiere de la
ruta de la mezcla con el aceite esterificado ya que el agua reportada al final del
proceso fue mucho mayor en este ultimo, queda la duda si esta agua de formacion
es similar en ambos casos y que en el ambiente de reaccion del bioaceite crudo —

mas acido- hay un mayor consumo de este compuesto.

La composicion quimica del producto liquido, obtenida por un analisis PIANO
Figura 20, indica que los hidrocarburos obtenidos difieren notablemente en sus
componentes insaturados. En los productos de reaccion de las mezclas con aceite
de pirdlisis se tiene una composicion de mayor cantidad de componentes

aromaticos y de olefinas, como ya se habia indicado, debido al consumo del
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hidrogeno que se libera durante el craqueo del hidrocarburo presente en la
mezcla.

Tabla 10. Caracterizacion Quimica Cargas y Productos de Craqueo Catalitico
Coprocesamiento Aceite de Pirdlisis

VGO Puro DMO + Bio Crudo | DMO + Bio Esterf
Propiedad Método Unidades
Prod. | VGO+ VGO+
. ) Prod. . Prod.
VGO Liquido | BioCr Liquido BioEst20 Liquido

20% %
Contenido de Agua ASTME203 % masa | 0.17  0.75 5.27 0.06 0.50 3.10
Nimero de Acido ASTMDes4 mgKOH/g| 221  0.06 | 36.91 1.12 1244 0.19

% C 86.6 87.0 76.8 85.6 81.7 86.2

Composicion %H ASTM D5291 % masa 124 120 12.7 12.0 1.9 10.8
Elemental %N 018 0.074 | 0.19 0.04 0.17 0.04
% O 0.00 0.00 9.32 1.42 5.30 2.08

%S ASTM D4294 1.02 0487 0.86 0.85 0.87 0.76
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Figura 19. Destilacion Simulada Cargas y Productos Corridas Craqueo
Catalitico
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Figura 20. Andlisis PIANO Productos Craqueo Catalitico Mezclas VGO vy
Bioaceite Crudo y Esterificado
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2.5.3 Caracterizacion de Catalizadores. El proceso de craqueo catalitico a nivel
industrial tiene la capacidad de regenerar el catalizador continuamente mediante la
eliminacién del coque que se deposita durante el proceso, en ese trabajo se
realizé una comparacion entre la cantidad de carbén depositada y las propiedades
de area y porosidad del catalizador luego del proceso de craqueo y posterior a la

de regeneracién térmica.
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Tabla 11. Anadlisis Catalizador Posterior Reacciones de Hidrotratamiento

VGO y Mezclas con Aceite de Pirdlisis

Corrida Equipo ACE R+ Corrid? Equipg ACE R+ Corrid? Equipg ACE R+
Gaséleo Puro Gasoleo + Bioaceite Gasoleo + Bioaceite
Parametro  Unidades Crudo Esterificado
No No No

Regenerado Regenerado Regenerado Regenerado Regenerado Regenerado
Area Total mg 123.6 125.8 118.4 132.3 118.2 132.7
Area Externa m?/g 26.2 25.5 25.2 27.2 26.8 35.6
Diametro
Promedio de
Poro A 414 485 67.5 36.4 485 49.8
Volumen Total
de Poro cmd/g 0.113 0.170 0.148 0.100 0.118 0.114
Contenido de
Carbon % Peso 0.526 0.000 0.547 0.000 0.618 0.006

Como se observa en la Tabla 11, no hay una notable diferencia en los

catalizadores no regenerados, excepto por el leve incremento en el carbén

depositado en la corrida de la mezcla con bioaceite esterificado.

Para los catalizadores regenerados, se aprecia una disminucion en el diametro de

poro en el catalizador empleado en la prueba con VGO+bioaceite crudo, esto

puede deberse al tipo de coque depositado en la superficie del catalizador que

durante el proceso de regeneracion pudiese afectar la temperatura y conllevar a

una variacion tanto en el diametro del poro como en su distribucion 12,
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3. COSTOS DE PRODUCCION ACEITE DE PIROLISIS

En este capitulo se realiza un breve analisis financiero del proceso de produccion
del aceite de pirdlisis, usando como referencia los costos de produccion de una
planta de procesamiento de biomasa con capacidad de 300 Ton/dia segun
tecnologia desarrollada por la empresa canadiense de energia Dynamotive. En
este analisis la planta estaria ubicada dentro de las instalaciones de la refineria
de Barrancabermeja y se analizd la biomasa lignoceluldsica disponible a nivel
industrial en esta zona, la cual corresponde al raquis de palma procedente de las

extractoras pertenecientes a la zona central palmera del pais.

3.1 ANALISIS DE DISPONIBILIDAD DE BIOMASA EN LA ZONA DE ESTUDIO.

Inicialmente es necesario identificar los principales nichos de biomas disponible,
en aras de dimensionar la capacidad de produccion de bioaceite. Este estudio
considera la biomasa disponible de las principales extractoras de palma de aceite
en la zona central palmera de Colombia, tal y como se aprecia en la Figura 21 en

donde se ubican 2 nucleos de generacion de biomasa.
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Figura 21. Principales Extractoras de Aceite de Palma de la Zona Central de

Colombia
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Las Tablas 12 y 13 presentan la descripcién de cada una de la plantas extractoras

de aceite de palma, consideradas en este estudio como las principales fuentes de

generacion de biomasa y que a su vez hacen parte de los dos nucleos potenciales

definidos previamente. Asimismo, se establecen las distancias promedio entre

cada proveedor de biomasa y el respectivo proveedor de mayor cantidad de

biomasa generada en el ndcleo.

Tabla 12. Disponibilidad de Biomasa Seca por Extractora de Aceite

Perteneciente al Nucelo-1

NUCELO -1 - ; e % N
BIOMASA Produccion  Participacion Distancia Disponibilidad Disponibilidad
Extr:t:(t:c;’ra de TonsRez:.s{ano % km % Ton Rag./afo
Central 17,355 34.2% 0.0 100% 17,355
San Fernando 6,288 12.4% 394 100% 6,288
Oro Rojo 6,134 12.1% 55.6 100% 6,134
Bucarelia 4,797 9.5% 57.2 100% 4,797
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Nlé?;lv'lzs ; - Produccion  Participacion Distancia Dispor:/;)bili dad Disponibilidad
Bxvactorade | TonRaglkfo 4 4 TonRaglao
Monterrey 5,966 11.8% 76.7 100% 5,966
Palmeras Puerto 10,162 20.0% 96.0 100% 10,162
Wilches
TOTAL - Nucleo 1 50,703 100% 50,703

Tabla 13. Disponibilidad de Biomasa Seca por Extractora de Aceite
Perteneciente al Nucleo-2

Nglc(;\ln':s : ) Produccion Participacion Distancia Dispo;/;)bili dad Disponibilidad
Extractora de ACP Ton Rag/afio % km % Ton Rag./afio
secas
Indupalma 16,520 43.0% 0.0 100% 16,520
Palmeras del Cesar 14,785 38.5% 54.8 100% 14,785
Agroince 7,134 18.6% 128.4 100% 7,134
TOTAL - Nucleo 2 38,438 100% 38,438

El punto central de cada ndcleo seria San Alberto (Sur de Cesar) —nucleo 2- y
Sabana de Torres —nucleo 1- y distan a la refineria de Barrancabermeja 118 km y
66 km respectivamente. Estas distancias se cuentan para los costos de transporte
de la biomasa, que en total ascienden a 89.141 toneladas de biomasa seca por
afo. Para el proceso de pirdlisis la humedad de la biomasa es del 10 %, por lo que
en total, se tendria una biomasa lista para el proceso de pirdlisis de 99.046
toneladas de biomasa por afio; este valor en adelante sera la referencia de la
cantidad de biomasa disponible y se definirh como biomasa seca para el proceso

de pirdlisis.
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3.2 COSTOS DE PRODUCCION DEL ACEITE DE PIROLISIS.

En este item se presenta cada uno de los aspectos que mas influyen en el costo
de produccién del aceite crudo de pirdlisis, acopiando la totalidad de la biomasa
residual disponible de palma de aceite (raquis de palma) en la refineria de
Barrancabermeja. Inicialmente consideramos el balance de masa y energia -
Figura 25 (pagina 75) del proceso de produccion desarrollado por Dynamotive,
para una Planta de 300 Ton/dia de Biomasa seca para el proceso de pirolisis. De
este esquema tenemos los requerimientos energéticos necesarios para el
pretratamiento de la biomasa y la produccion del bioaceite crudo. Posteriormente
se desglosa el costo del aceite de pirdlisis paso por paso, los costos de transporte
de biomasa y los costos de energia eléctrica se tomaron de un modelo financiero
Se desglosa a continuacion el costo del aceite de pirdlisis paso por paso, la Tabla
14 resume los indices de costos para el analisis. Los costos de transporte de
biomasa, costos de energia eléctrica se tomaron de un modelo financiero
desarrollado por el Instituto Colombiano del Petréleo para sus investigaciones en

biocombustibles avanzados.

Tabla 14. indices de Calculo Costos Produccion Aceite de Pirdlisis

Indice para
_ VALOR UNIDADES
Biomasa Seca

Transporte a Centro de Acopio de Biomasa 0.0645 $USD/Ton-km

Transporte de Biomasa a Refineria 0.0439 $USD/Ton-km

Picado y Prensado de Biomasa 6.48 $ USD/Ton Biom Seca
Secado de Biomasa 19.61 $ USD/Ton Biom Seca
Desenfardado de Biomasa 0.22 $ USD/Ton Biom Seca

3.2.1 Andlisis Transporte Biomasa al Centro de Acopio. La Figura 22 presenta
los items a ser analizados en esta parte. Para cada Nucleo se considerd una

disponibilidad del 100 % de la biomasa disponible, el radio promedio que existe
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entre los puntos generadores de biomasa y el punto de mayor produccion, se
estimo un contenido de humedad en la biomasa recolectada en campo de 60 % y
un costo estimado de 5 $USD/Ton de biomasa humeda. En cada uno de los
puntos de recoleccion que conforman el nucleo la biomasa debe secarse para
acopiarla en un punto central. Se consider6 un flete de transporte de 0.0645
$USD/Ton/Km. Hasta este punto del andlisis tendriamos la biomasa seca en cada
centro de acopio con un costo de 232,558 $USD/afio para el nucleo 1 y de
253,437 $USD/afo para el nucleo 2.

Figura 22. Costos Transporte Biomasa al Centro de Acopio

| BIOMASA - Disponibilidad & Costo |
CARACTERISTICAS DE BIDMASA - NUCLEO [1)
Biomasa - Humeda [Tonlaho)
% Disponibilidad ~ [100%  [¥] 112,674
(6)
i i Provedores Biomasa - Dry (Tonfafio] Centro de Acapio de
Radio Medio (km) 32.0 Bio Bio (CAB) |
56.337 o
H dad Bi B0% Nucleo-1
umedacl Blomasa ’ L Transporte [$USDiafo)
Compra Biomasa ($USDiTon) - Wet 5.0 232,558
CARACTERISTICAS DE BIDMASA - NUCLEO (2) l
Biomasa - Humeda [Tonlaiio]
% Disponibilidad ~ |100%  [v] 85,418
(3) ) _
Radio Medio (kn] iy mvednm Biomasa - Dry (Tonfafio] Centﬂllle Acopiode
Biomasa 12,709 Bmma[;a] (cAB)
" o .
Humedad Biomasa 0% Niicleo-2 Transporte [$1J5Diafo)
Compra Biomasa ($U5D!Ton) - Wet 5.0 253,437
{j=e=

3.2.2 Andlisis Adecuacién Biomasa en Centro de Acopio y Transporte a
Refineria de Barrancabermeja. Una vez reunida la biomasa seca para pirolisis
-10% de humedad- en cada centro de acopio —CAB-, se procede a su
adecuacion la cual consiste en reducir su tamafio mediante un proceso de picado
y prensado, se necesita reducir su tamafio entre 3 mm y 5mm para quedar
habilitada para su transporte a refineria. Esta parte del analisis de costos incluye el
secado, aunque esto se debe realizar en cada punto de recolecciéon como ya fue

indicado.

76



La Figura 23 resume los costos de adecuacion de la biomasa y su transporte a
refineria, esta zona tendria una cantidad aproximada de 100K Ton/afio para ser
procesadas en la produccién del aceite de pirdlisis, esta biomasa tendria un costo

por tonelada de 56.9 $USD puesta en la refineria de Barrancabermeja.

Figura 23. Costos Adecuacion Biomasa y Transporte a Refineria

| BIOMASA - Pretratamiento & Transporte a Planta Pirslisis |

1
1
1
1
1
1
1
-
1
et detopinge Picado & Prensado |51 |+ | 365062 $USDiafo (%) Humedad Final - Biomasa 10% % :
Biomasa (CAB) [ i
(6)] H
SecadoBiomasa |8 |¥ 1104768  $USDIafo Biomasa - Wet 198,092 Tontafie i
Biomasa - Pirolisis 99,06 Tontafio 1
Distancia Media P. Pirolisis (km) Tranzporte P. Pirolisis :
[} £6.0 306460 $USDiaho I
saccinDE oS ;
= Planta Pirélisis 1
o Transporte Biomasa - Dry 127 $USDITon 1
Distancia Media P Pirolisis (km) Transporte P. Pirolisis Barrancabermeja Adecuacién Biomasa - Diy. %3 $USDITon :

1180 442485 $USDlaro Subtotal - Dry 300 $USDITon

Compra Biomasa - Dry 113 $USDITon
o E. Eléctrica Molino - Diy 6.6 $USDITon 1
Centrode Acopio de Picade & Prensado | £3 276756 $USDIaRo 1
B"'mm[m] TOTAL Biomasa - 56.9 $USD{Tan :
SecadoBiomasa | [T 837528  $USDiafo 1
1
Desenfardar :
2790 $USDlado 1
1
1

3.2.3 Anélisis de Conversion Biomasa en Aceite de Pirdlisis. Una vez
acondicionada la biomasa se procesa en la planta de pirélisis para obtener el
bioaceite crudo —Figura 24-. Considerando una operacion por afio de 330 dias,
con una capacidad de procesamiento de 300 Ton/dia, con un rendimiento en
aceite de pird6lisis del 70 % p/p y considerando las demandas energéticas, costos
fijos y operativos indicados por el licenciatario de la tecnologia de produccién de
bioaceite y considerando una depreciacidon en los equipos de 15 afios se estimé
un costo por barril de bioaceite de 29 $USD. Los costos internos para las
corrientes que en este trabajo se demostré su factibilidad de coprocesamiento son
de 47.5 $USD/BbI para el DMO y 52.7 $USD/Bbl para el VGO. Considerando el

remplazo de una fraccién de esta corriente se vislumbra que existiria un margen
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positivo, evidentemente se debe profundizar el andlisis financiero para cuantificar

este potencial margen.

Con la cantidad maxima de biomasa disponible en la zona de estudio, la
capacidad de produccién de bioaceite en la planta de pirélisis dimensionada
asciende a 1,000 Bbl/dia, lo que indica un rendimiento promedio de 4.1 Barriles de
bioaceite/Ton biomasa seca. Esto representa aproximadamente una produccion
de 532 Barriles equivalente de crudo diarios, procedentes de una fuente

renovable.

Figura 24. Costos Conversion de Biomasa en Aceite de Pirdlisis.

PIROLIISIS - Conversion de Biomasa (550 °C) |

CAPACIDAD RESUMEN - PRODUCTOS Y PROPIEDADES

Prod. Densidad PCI PCI
Tiempo de Operacidn 330 Dias [Tontafio) [Tonim3) (MJikg) [BTUIFeet3)
Biomasa - para Pirolisis 200 TonMia Bio_0il (550 °C) 659,300 1.206 15.80 510,552
Bio_Char[550 C) f 17,820 0.55 14.30 210,502

SERVICIOS & COSTOS FIJOS Gas [550 'C) 11,380 0.00129 8.40 291
E. Electrica Pirolisis - Diy 12 $USDITon T
DE BIOMASA RESUMEN - DPEX

Costos Fijos - Diy 25.5 $USDITon

Adicional E. Térmica - DI!‘ 0.00 GJiTon Biomasa Depreciacion CAPEX 1,173,398 $ USDlaino Incluir Dep. CAPEX | ¥ |L|
Adicional E. Térmica-Dry ~ 0.00  $USDITon Refineria
Barrancabermeja Ingresos Bio_Char 0 $ USDlaino Ingresos Bio_Char |NO |L|
Adicional E. Térmica 0 $ USDlaio Fuente E. Térmica | Sos Matural Ll
Bio_0il (500 C) 0.70 ToniTon Biomasa
Bio_Char(500 'C) 0.18 ToniTon Biomasa Total - OPEX 10,435,231  $ USDlano
Gas (500 T} 0.12 Ton!Ton Biomasa
Costo de Produccidn Bio_0il 151 $USDITon
Costo de Produccion Bio_0il pi) 4 USDIBbls
T Costo de Produceion Bio_0il 1,373 4 COPMGalon




Figura 25. .Balance de Masay Energia Produccion Aceite de Pirdlisis

Electrcidad Bio carbon Electricidad
400 kw —‘ ’» 396 GJ 700 kW
407 TPD Biomasa seca Biomasa 300 TPD
Biomasa R . Preparada ) . N Biomasa Seca
13 Secado —) Molido Biomasaen Silo [—— 14
10% Humedad Tamafio promedio
b Humeda < 2mm
107 TM Agua/ Dia
Recirculacion GNC para Fluidizacion 1
: |
%
Electrcidad Red Tiempo Residencia2 s 3
60GJ/Dia i
__________ > 1
> Reactor GNC 21.3TPD
Pirolisis 550°C > Ciclon / Separador |———» Condensador >
> 179GJ
>
v v
Towa 46y BoCarbon ) 6 7pD Bio carbon 438 TPD BioGil  185.0TPD
Reactor secador .
|
GNC 179GJ 812 396 GJ 761GJ 3090 GJ 74
Gas Natural ~ 20GJ 17.52 0 TPD Biocarbon al 0 TPD Bioaceite al
100.24 reactor reactor
BioOil 0.00TPD
v v
BioChar ~ 0.00 TPD - —
Biocarbon Bioaceite

Neto 2097TPD ' Neto
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4. CONCLUSIONES

El desarrollo de este trabajo permite concluir que si es posible la incorporacién del
aceite de pirdlisis de biomasa lignoceluldésica en procesos convencionales de
refinacion. Esta incorporacion seria viable a través del coprocesamiento del aceite
de pirolisis con corrientes intermedias de refinacion en las cuales se pueda lograr
una dispersion con la estabilidad suficiente en el tiempo. El procesamiento directo
del aceite de Pir6lisis aun requiere de investigaciones mas profundas que eviten

gue las reacciones de polimerizacion se impongan ante las de hidrotratamiento.

De acuerdo con los resultados obtenidos en las pruebas de hidrotratamiento del
aceite de pirdlisis en coprocesamiento con DMO, no se impacta negativamente la
actividad catalitica, los rendimientos del proceso y la calidad de los productos
obtenidos. Los mejores resultados se obtuvieron con el bioaceite crudo, lo cual
puede dar a entender que la acidez y el contenido de agua presente pueden
promover reacciones adicionales de craqueo del hidrocarburo.

De acuerdo con los resultados obtenidos en las pruebas de craqueo catalitico del
aceite de pirolisis en coprocesamiento con VGO no se afectan los rendimientos
del proceso en combustibles de alto valor, por el contrario con la incorporacion del
bioaceite crudo se observdé mejoras en la distribucion de los productos hacia
gasolina y ALC. Por otro lado la actividad catalitica no vario apreciablemente
durante las corridas programadas para cada carga de prueba, y el area superficial

del catalizador no se afectd por la incorporacion del componente renovable.
Finalmente se puede concluir que el aceite de pirdlisis no requeriria de algun

pretratamiento previo, lo que viabilizaria econémicamente su incorporacién en los

procesos de refinacion. El costo de produccion estimado, respecto al valor de las
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corrientes intermedias de refinacion, darian un margen positivo, esto significa la
inclusién de una fuente renovable de energia equivalente a 532 barriles por dia de

petréleo.
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5. RECOMENDACIONES

Incrementar la presion para las reacciones de hidrotratamiento del aceite de
pirolisis puro, altas presiones pudiesen facilitar el contacto entre el hidrogeno,
el catalizador y el bioaceite y favorecer la incorporacién de hidrogeno sobre la

rapida polimerizacion evidenciada.

Profundizar en mas detalle la estabilidad de las dispersiones del aceite de
pirdlisis con las corrientes intermedias de refinacion evaluadas. Es necesario

conocer si se debe incorporar algin agente estabilizante adicional.

Un gran interrogante, muy interesante, se abre sobre la premisa si
efectivamente la alta acidez del bioaceite crudo incide sobre un craqueo, no
esperado y no tipico de estos procesos de refinacion, del componente

hidrocarburo en el cual se coprocesoé el aceite de pirdlisis.

A pesar de que no se evidencio afectacion de los rendimientos en las corridas
de craqueo catalitico si se hace necesario profundizar en la caracterizacion de
los productos individuales obtenidos; el equipo de laboratorio utilizado no
produce esta separacion entre productos valiosos y fondos, 10 que no permite
tener certeza sobre en qué fraccion se depositan los remantes de oxigeno

determinados.
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