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RESUMEN
TITULO™:

Simulacién de un sistema gasificador de bagazo de cafa de azucar conectado
a un reactor WGS para la produccion de hidrégeno.

AUTORES™:

NOLBERTO GONZALEZ LAGUADO, VLADIMIR ANTONIO QUINTANILLA
PRADA.

PALABRAS CLAVES:
Biomasa, bagazo, cafia de azucar, gasificador, reactor wgs, hidrégeno.
DESCRIPCION:

El objetivo de esta tesis de grado es investigar y presentar una alternativa de
energia limpia y ecoldgica, como lo es el Hidrogeno. En este trabajo se realiz6
la simulacion de un Gasificador de bagazo de cafia de azlcar; Downdraft;
conectado a un reactor WGS convencional, para la produccion de Hidrégeno.
El desarrollo de este estudio se llevéd a cabo empleando el simulador de
procesos ASPEN HYSYS version 3.2.

En la simulacion se manejan dos alternativas como Agentes Gasificantes (Aire
y Vapor de Agua) los cuales junto con la corriente de Bagazo de cafa de
azucar, ingresan al gasificador, obteniendo el gas de Sintesis (de bajo poder
calorifico), el cual junto con otra corriente de vapor de agua, ingresan al reactor
WGS, donde se obtiene como resultado el gas de salida rico en Hidrégeno.

Los resultados de la simulacion muestran la influencia de la relacion de
alimento (Bagazo/Agente Gasificante) en la composicion del gas de Sintesis
proveniente del gasificador, y la relacion del alimento (vapor de agual/gas
sintesis) en la temperatura y composicién del gas de salida del reactor WGS. Al
final, el objetivo es encontrar un rango O6ptimo de relacion, donde la
concentracién de hidrogeno muestre los valores maximos.

" Proyecto de grado
Facultad de Ingenierias Fisico-Quimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director: Dr. M.Sc.
VIATCHESLAV KAFAROV
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SUMMARY

TITLE":

Simulation of a gasifier of waste pulp of sugar cane connected to a WGS
reactor for production of hydrogen.

AUTHORS™:

NOLBERTO GONZALEZ LAGUADO, VLADIMIR ANTONIO QUINTANILLA
PRADA.

KEY WORDS:

Biomass, waste pulp, sugar cane, gasifier, WGS reactor, hydrogen

ABSTRACT:

The objective of this thesis project is to investigate and present a clean and
ecologic alternative of energy as it is the hydrogen. In this work it a simulation of
a gasifier of waste pulp of sugar cane was applied, Downdraft, connected to a
conventional WGS reactor for production of hydrogen. The development of this
study was carried out using the simulator of processes ASPEN HYSYS version
3.2

In the simulation two alternatives are utilized as gasifying agents (air and water
vapor) which together with the stream of waste pulp of sugar cane, enter to the
gasifier obtaining gas of synthesis (gas of low calorific power), which together
with another stream of water vapor, enter to the WGS reactor, where gas of exit
rich in hydrogen is obtained as the result.

The outcomes of this simulation shows the influence of the relationship of
foodstuff (waste pulp/ gasifying agent) in the composition of gas of synthesis
originated from the gasifier, and the relationship of foodstuff (water vapor / gas
of synthesis) in the temperature and composition of gas of exit of WGS reactor.
At the end, the objective is to find a minimum optimum range of relation where
the concentration of hydrogen shows the maximum values.

" Degree Project
Faculty of Physicochemical Engineering. School of Chemical Engineering. Director: Dr. M.Sc.
VIATCHESLAV KAFAROV
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INTRODUCCION

El uso y la explotacion de los recursos energéticos sumado a la globalizacion
han traido consigo un incremento en el consumo de energia, la consecuencia
directa es un acrecentamiento en las emisiones de CO, (Didxido de Carbono),
gue amenaza el clima del planeta. Resulta indispensable investigar y adoptar
tecnologias de combustion mas avanzadas con emisiones contaminantes
cercanas a cero y con las maximas contribuciones posibles de energias
renovables con el objetivo de garantizar el menor dafio medioambiental posible.

La obtencién de hidrogeno a partir de biomasa constituye una alternativa
interesante, dado que se postula como futuro vector energético en sustitucion
de los combustibles fésiles actuales.

La produccion de panela es una de las principales actividades agropecuarias
de Colombia, de la molienda de la cafia y de la extraccion de su jugo resulta el
bagazo, compuesto por un conjunto de fibras y particulas de diferentes
tamafos. El uso habitual y de superior cobertura del bagazo, es la produccién
de energia mediante la combustion en el sector panelero y azucarero. Gracias
a sus propiedades el bagazo es un material alternativo para la obtencién de
hidrégeno.

En este documento se presenta el proceso de simulacion de un sistema
gasificador de bagazo de cafia de azlcar conectado a un reactor WGS para la
produccion de hidrégeno.

El hidrégeno es un elemento quimico que contiene energia y que puede ser
almacenado en forma liquida o gaseosa. El hidrégeno es 14 veces mas ligero
gue el aire, incoloro, inodoro y no toxico, ya que su unico producto luego de la
combustién es agua. El hidrogeno es el elemento mas ligero y abundante en la
naturaleza, presenta propiedades que hacen delicada su utilizacion en
condiciones seguras: es altamente inflamable, tiene una alta detonabilidad en
el medio ambiente, presenta un bajo calor de vaporizacién, una baja energia de
ignicién y posee la mas grande energia de combustion por unidad de masa.

16



1. MARCO TEORICO

1.1. GENERALIDADES

Los procesos de gasificacion constituyen una tecnologia prometedora en el
aprovechamiento de la biomasa de desechos agricolas con fines energéticos
contribuyendo con el medio ambiente en la reduccion de las emisiones de CO,
a la atmdsfera. La tecnologia consiste en generar un gas de sintesis que podria
no solo usarse como combustible para generacion de energia eléctrica, sino
también para la produccién de hidrégeno. El proceso de gasificacién consta de
tres etapas bésicas: el secado, la pirdlisis y la gasificacién. Los tres tipos
principales de gasificadores son:

. Gasificadores en contracorriente (Updraft).
. Gasificadores en corriente directa (Downdraft).
. Gasificadores de lecho fluidizado.

La seleccion del tipo de gasificador que se va a emplear depende de la
potencia que se desee. En los gasificadores de lecho de flujo de arrastre se
pueden tener dos variantes, puede procesar combustibles solidos o liquidos, si
se trata de un combustible solido éste tiene que ser pulverizado finamente
antes de entrar al gasificador, o si el combustible es liquido tiene que ser
atomizado, en ambos casos se alimentan junto con él o los agentes
gasificantes. Los procesos de lecho fluidizado y lecho mévil Unicamente
pueden procesar combustibles solidos, incluyendo la biomasa.

En esencia, la gasificacion es el proceso de conversion de la biomasa en un
gas combustible que contiene monoéxido de carbono e hidrégeno
principalmente por medio de un proceso termoquimico.

Para disminuir la concentracion de monoxido de carbono (CO), se acude a la
reaccion de desplazamiento de gas de agua (“water gas shift”, WGS); la cual
también tiene el efecto de aumentar la produccion de hidrégeno:

CO + H,O < CO, + Hy
17



1.2. BAGAZO DE CANA DE AZUCAR

La cafia de azucar es una graminea tropical, en cuyos tallos se forma y se
acumula un jugo rico en sacarosa, forma espiguillas pequefias agrupadas en
rosetas y rodeadas por largas fibras sedosas. El bagazo se compone de un
conjunto de fibras y particulas de diferentes tamafios que se obtienen de la
molienda de la cafia cuando se extrae su jugo. El uso tradicional y de mayor
cobertura del bagazo, es la produccion de energia mediante su combustién en
el sector azucarero y panelero, ocasionando por la emisién de Diéxido de
Carbono, grave deterioro al medio ambiente.

1.2.1. Composicion Fisica. La composicion fisica del bagazo varia entre
limites bastante estrechos; desde el punto de vista de la produccién de vapor;
su propiedad mas importante es la humedad.

Tabla 1. Composicion Fisica del bagazo de cafia [13]

COMPOSICION PORCENTAJE (%)
Lignoceluldsicos 45
Sdélidos insolubles 2-3
Sélidos Solubles 2-3
Agua 49 — 51

1.2.2. Composicion Quimica. El bagazo al igual que todos los materiales
lignocelulésicos, se compone de Celulosa, Hemicelulosa y Lignina como
principales polimeros naturales. En el anexo A, se representa la estructura de
la pared celular de las plantas.

Tabla 2. Composicion Quimica del bagazo de cafia !

COMPOSICION PORCENTAJE (%)
Celulosa 46.6
Hemicelulosa 25.2
Lignina 20.7

1 ,

En Linea:
http://www.uncu.edu.ar/contenido/skins/unc/download/1630%20vaz%20roselapres%20jornVR
%20REDUCIDA.ppt
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Debido a sus propiedades el bagazo se ha convertido en un material
interesante para la obtencién de hidrogeno.

Tabla 3. Alimentos usados en plantas de gasificacié6  n [8].

Alimento Operacion | planeadas
Carbon 27 14
Carbdn /Coque 3 1
Coque 5 7
Gas Natural 22 0
Biomasa 12 3
Fuel oil / Residuos de crudo pesado 29 2
Desechos municipales 5 0
Naphta 5 0
Residuos de vacio 12 2
Desconocido 40 6
TOTALES 160 35

1.3. BAGAZO DE CANA DE AZUCAR EN COLOMBIA

En el mundo cerca de 30 paises producen panela, una de las principales
actividades agropecuarias de Colombia, ocupando de esta manera el segundo
lugar a nivel mundial después de la India. Otros paises latinoamericanos que
producen panela son: Brasil, Guatemala, México, Pert y Honduras, entre otros,
pero con montos de produccion bastante inferiores. Del total de esa produccion
de panela, un poco mas del 90% se destina directamente a la alimentacion; el
resto se utiliza en la elaboracién de otros alimentos y en otros usos no
especificados. En el anexo B se presentan datos estadisticos acerca del cultivo
de cafia de azlUcar en Colombia.

19



1.4. GASIFICACION DEL BAGAZO DE CANA DE AZUCAR

La gasificacion es un proceso termoquimico en el que un sustrato carbonoso
(residuo orgénico) es transformado en un gas combustible de bajo poder
calorifico, mediante una serie de reacciones que ocurren a una temperatura
determinada en presencia de un agente gasificante (aire, oxigeno y/o vapor de
agua).

Figura 1. Proceso de gasificacion

La eleccion del método para llevar a cabo el proceso de gasificacion depende
de varios factores como el tamafio y forma del residuo, el aprovechamiento de
la energia del gas producido que vaya a hacerse y, por supuesto, de los
condicionantes econémicos.

del residuo N
* Agente Gasificante

o .
Aprovechamiento Tipo de Gasificador

energético segun
necesidades: Calor,
potencias, ambos.

> * Sistemas de
Acondicionamiento y

aprovechamiento del gas

Otros
condicionantes:

Ambientales

Economicos

Técnicos

Figura 2. Caracteristicas para seleccionar el méto  do de gasificacion

% En linea: [http://www.cps.unizar.es/~proter/Gasificaci%F3n.htm]
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La utilizacion energética de este gas pobre puede hacerse quemandolo
inmediatamente en una camara de combustion, o introduciéndolo en una
turbina de gas o un motor de combustion interna. El agente gasificante puede
ser tanto aire, oxigeno, aire enriquecido con oxigeno, vapor de agua O
hidrogeno, de modo que se obtienen diferentes mezclas de gases que a su vez
pueden tener diferentes utilidades, de tal modo que el llamado “gas producto”
puede ser muy diverso.

Tabla 4. Composicién del gas obtenido de acuerdo a | agente gasificante 8

COMPOSICION DEL GAS
caeEN e PCS_|OBTENIDO (% en volumen) Uso
(MI/m® | H, |CO|CO,|CH4| N, | Cp
Aire <6 16 | 20 | 12 2 50 | - | Combustible
Combustible
Oxigeno 10-20 | 32 | 48 | 15 2 3 - gas de
sintesis
ViETaer el Combustible
/f 10-20 | 50 |20 22| 6 | - | 2 gas de
gua S
sintesis
Hidrégeno > 30 Sustituto del
gas natural

Los dispositivos de contacto entre el combustible y el comburente pueden ser
también muy diferentes pero respecto al sentido de flujo del gas y del sélido a
gasificar se clasifican en tres grandes grupos cuyas propiedades se analizan en
el anexo C.

. Gasificadores en Contracorriente (normalmente llamados Updraft)
. Gasificadores en Corriente directa (normalmente llamados Downdraft).
. Gasificadores de Lecho Fluidizado

1.4.1. Gasificadores en contracorriente (Updraft). Los gasificadores de lecho
movil se utilizan con combustibles troceados en tamafios de 1 a 10 cm. El de
lecho movil en contracorriente es el reactor mas simple. El gas, que se produce
en la zona de gasificacion, sale del reactor junto con los productos de la
pirdlisis y del vapor procedente de la zona de secado. El gas de proceso tiene
un alto porcentaje de alquitranes y una temperatura de unos 400 T, pudiendo
utilizarse para calefaccion. En la figura 3 se esquematiza el funcionamiento y el
perfil de temperatura de un generador tipico operando con biomasa himeda.

% En linea: [http://www.cps.unizar.es/~proter/Gasificaci%F3n.htm]
21



1.4.2. Gasificador en corriente directa (downdraft). La principal caracteristica
de este tipo de reactor es que todos los productos procedentes de la zona de
pirdlisis son forzados a pasar por la zona de oxidacion. De esta forma los
alquitranes pasan a hidrocarburos ligeros y a gases de peso molecular bajo,
como son el CO y el metano. El gas obtenido sale del gasificador a unos 700C
y contiene alrededor de 1 g/Nm® de alquitranes. Asi, aunque siempre sea
necesario un sistema de limpieza del gas, es muy interesante su uso en
motores de combustion interna. La figura 3 determina el esquema conceptual
del reactor.

1.4.3. Gasificadores de lecho fluidizado. Se trata de un tipo de gasificador en
el que el sdlido es mantenido en suspensién mediante el gas. En general, no
podemos distinguir zonas mas o menos diferenciadas en las que se lleven a
cabo los distintos procesos de secado, pirélisis, etc. Cada particula es sometida
de forma instantanea-consecutiva-simultanea a estos procesos en cualquier
punto del gasificador tras su entrada en él, siendo finalmente las cenizas
elutriadas por el gas emergente, como se muestra en la figura 3.

Agente
Biomasa Gas Biomasa gasificante Gas Ceniza
n | " "
] L M — v e — — —
Secado Secado
100°C 100°C Sacads
Pirolisis Pirolisis Biomasa ——
300°C 300°C I +
Gasificacior Oxidacién ! L e
QOODC 1 —1—0 O‘OC — Gaszificacion
. ) . 200°C
Oxidacion Gasificacion
1400°C L S N I B
L | & (- L] L | 4 L
| I |
LY . LT v
Ceniza  Apgente Ceniza Gas Agente
gasificante gasificante
Lecho movil en Lecho movil en corrientes Lecho Fluidizado
contracorriente o updrajt paralelas o downdraft

Figura 3. Tipos de Gasificadores *

* En linea: [http://www.soriactiva.com/Biodiversidad/JornadasBioenergial/PDF/17_GASBI.pdf]
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1.4.4. Agentes Gasificantes. EI término genérico gasificacién engloba una
gran variedad de procesos en los que pueden obtenerse muy diversos
productos. Basandose en el agente gasificante empleado puede establecerse
una primera clasificacion de los procesos de gasificacion:

- Con aire: La reaccion de combustion parcial con el aire da lugar a una
reaccion exotérmica que produce un gas de bajo poder calorifico, que sera
aprovechado con fines de caracter energético.

- Con oxigeno: Se produce un gas de poder calorifico medio, pero de mayor
calidad al no estar diluido con N,. Ademdas en aplicaciones de caréacter
energético puede utilizarse como gas de sintesis para la obtencion de metanol.

- Con vapor de agua y/o oxigeno (o aire): Se produce un gas enriquecido en
H, y CO que se puede utilizar como gas de sintesis para diversos compuestos
(amonfaco, metanol, gasolinas, etc.)’. El empleo de vapor de agua en la
alimentacion permite incrementar la produccion de hidrégeno reduciendo la
produccion de alquitranes.

1.4.5. Termoquimica del proceso de gasificacion. En el proceso de
gasificacion tienen lugar una gran variedad de reacciones cuyo orden e
importancia relativa depende de las condiciones de operacién y del agente
gasificante utilizado, pero que pueden agruparse en tres bloques o etapas en
los que conceptualmente puede dividirse un proceso de gasificacion: ®

. Pirdlisis o descomposicion térmica : En la que mediante calor, el
sélido original se descompone en una mezcla soélido, liquido, gas. Al sélido
originado en esta etapa se le suele denominar char y, a los liquidos, debido a la
presencia mayoritaria de alquitranes y vapores condensables, tar. Puede
incluirse aqui el proceso de secado que tiene lugar al entrar la biomasa al
gasificador, aunque este proceso no implica ninguna reaccién quimica.

. Oxidacién o combustion:  Tiene lugar cuando el agente gasificante es
un oxidante como oxigeno o aire e implica el conjunto de reacciones de
oxidacion, tanto homogéneas como heterogéneas, fundamentalmente
exotérmicas, mediante las que se genera el calor necesario para que el
proceso se mantenga.

® En linea: [http://www.volund.dk/technologies_products/gasification/the_gasification_process]
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. Reduccion o gasificacion:  La constituyen las reacciones soélido-gas o
en fase gas, mediante las que el sélido remanente se convierte en gas. Se trata
de reacciones fundamentalmente endotérmicas, algunas de las cuales tienen
lugar en muy poca extension, o solo tienen lugar en determinadas condiciones,
como ocurre con algunas reacciones de hidrogenacién y/o reformado.

Las etapas de oxidacién y reduccién pueden considerarse conjuntamente en
una sola etapa de gasificacion en la que tienen lugar todo tipo de reacciones
posibles entre el char y la mezcla gaseosa presente.

Existen una serie de factores que influyen en el proceso de gasificacion,
pudiendo distinguirse entre los que se refieren al modo de operacion y al soélido
gasificado, y los que son inherentes al disefio del gasificador y de los equipos
auxiliares.

1.4.6. Reacciones en el proceso de Gasificacion

Co+20, - CO a=—1231 %)
Co+0, — CO, AH=—405 N/ ()
Co +H,0 — H,+ CO am=1189 X/ @)
Ceo +2H,0 — 2H, + €O, am=780 M@
Co +2H, - CH, am=-874 (5
Co +CO, — 2CO AH=-783 N/ (6)
CO+H,0 o H,+ CO, am=-409 Y/
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CO+3H, o CH,+ H,0 AH=-2063 N/ (8)

CO, +4H, < CH,+ 2H,0 MH=-409 N/ @

1.4.7. Factores de operacién

. Temperatura: La temperatura es un parametro importante en todas las
etapas, y por tanto en el rendimiento final del proceso. En concreto, las
proporciones entre char, tar y gas en los productos de pir6lisis dependen
estrechamente de la velocidad de calentamiento y de la temperatura final
alcanzada. Como idea general puede decirse que a altas velocidades de
calentamiento y alta temperatura final se produce mayoritariamente gas,
mientras que a temperaturas finales y velocidades de calentamiento menores
se producen mayoritariamente liquidos o solidos.

En los gasificadores de lecho fluidizado se tiene normalmente velocidades de
calentamiento altas (hasta miles de °C/seg), mientras que en los reactores de
lecho mavil las velocidades de calentamiento suelen ser moderadas (del orden
de 0,2 - 0,5 °C/ seg).

En la etapa de gasificacion propiamente dicha, dada la reversibilidad de la
mayoria de las reacciones, la temperatura influye en los equilibrios de reaccion.
En general para distintos combustibles puede decirse que el aumento de
temperatura favorece el aumento del contenido en el gas producto de H, y CO
en detrimento del CH4 y del H,O.

. Presion: En general el aumento de la presion desfavorece las
reacciones de gasificacion, aumentando las proporciones de hidrocarburos y
alquitranes. Los gasificadores de lecho modvil suelen trabajar a presion
atmosférica y los de lecho fluidizado suelen trabajar a presion, alcanzandose
hasta los 30 bars en algunos casos.

. Relacién agente gasificante/residuo: Es uno de los pardmetros mas
importantes en la gasificacién, especialmente cuando esta se autoabastece
energéticamente mediante la oxidacidén parcial, con aire u oxigeno del residuo
tratado.

Valores excesivamente bajos de este parametro pueden no generar la cantidad

suficiente de energia para mantener el proceso en las condiciones adecuadas,

produciéndose una disminucion del rendimiento. Por otro lado, cuando el

agente gasificante es aire, existe ademas un efecto de dilucién por parte del No.
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Por ello hay un valor 6ptimo de la relacion gasificante/residuo para cada
proceso, que depende basicamente de la composicién del residuo gasificado.
Asi, por ejemplo, cuando se trata de biomasa forestal la relacion 6ptima en
peso de aire/biomasa se ha comprobado que esta entre 0,5y 1,6 para los
gasificadores de lecho fluido, y alrededor de 1,5 para los gasificadores de lecho
movil.

Asi se relaciona, por un lado el aumento de temperatura que produce una
disminucion de la proporcion de residuo sélido y condensables generados en la
etapa de pirdlisis, y por otro la disminucion de la calidad del gas.

1.5. REACTOR WGS (Water Gas Shift)

Habitualmente, el hidrégeno se obtiene a partir del reformado o la oxidacion
parcial de hidrocarburos o alcoholes. Estos procesos producen una corriente
compuesta por hidrogeno, monoxido de carbono, diéxido de carbono y
pequefias cantidades de metano. La concentracion de CO que sale del
reformador debe ser reducida dependiendo del uso del producto final.

Una reaccion extensamente utilizada para reducir el contenido de CO es la de
desplazamiento de gas de agua (“water gas shift”, WGS); la cual tiene el doble
efecto de disminuir la concentracibn de CO y aumentar la produccion de
hidrégeno: CO + H,0 <« CO; + H, AH®298 K= - 41.09 KJ/mol

La reaccion de WGS presenta una exotermia moderada y esta fuertemente
controlada por el equilibrio quimico. La conversion de equilibrio es favorecida
por las bajas temperaturas y es practicamente independiente de la presion. En
aplicaciones de celdas de combustible las limitaciones de equilibrio rigen el
disefio del reactor de WGS, convirtiéndolo en el equipo mas voluminoso del
sistema general de generacién-purificacion.®

Una opcion interesante para aumentar la conversion de monéxido de carbono,
es emplear reactores de membrana. Estos reactores presentan un interés
creciente debido a que permiten concentrar en una sola unidad dos procesos
guimicos clasicos, la reaccién quimica y la separacion.

En el caso de las reacciones limitadas por el equilibrio, como la reaccion de
WGS, el desplazamiento se logra porque la membrana consigue permear en
forma preferencial o selectiva alguno de los productos de la reaccién. En el

6 ’

En linea:
[http://www.netl.doe.gov/technologies/hydrogen_clean_fuels/refshelf/papers/hydrogen/Kinetics
%200f%20the%20Homogeneous%20Reverse%20Water-Gas%20Shift%20Reaction.pdf]
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caso de la reaccion de WGS, es posible promover el desplazamiento del
equilibrio mediante la extraccion selectiva de alguno de los productos
(hidrégeno o CO,) del medio de reaccion.

El desplazamiento del equilibrio no sélo podria aumentar la conversion por
paso, reduciendo la cantidad de reciclo necesario y los costos de operacion del
proceso, Sino que para una conversion dada permitiria reducir la masa de
catalizador y/o la temperatura de operacion.

La remocién de H, puede realizarse mediante membranas densas selectivas a
hidrogeno, de paladio o de sus aleaciones. Si bien, las membranas densas
ofrecen altas selectividades a gases especificos, su baja permeabilidad y el alto
costo del paladio han limitado su uso a procesos de pequefia escala. Una
alternativa para aumentar el flujo, consiste en utilizar membranas compuestas.
En ellas, un sustrato de alta porosidad con baja resistencia al flujo se recubre
de una capa metalica, que es la que proporciona la selectividad.

1.6. HIDROGENO PARA LA PRODUCCION DE ENERGIA

El Hidrogeno fue descubierto en 1776 por Cavendish, y bautizado cinco afios
después por Lavoasier. En 1920 comienza la produccion industrial, siendo
ampliamente utilizado en forma de gas. Se espera que durante la primera mitad
del siglo XXI comience su uso generalizado como portador energético.

La produccién de hidrégeno ha sido un tema de gran importancia en las ultimas
décadas, pero en la actualidad se ha convertido en un proceso clave
impulsado, entre otros factores, por los avances en la tecnologia de celdas de
combustible. Esta situacion ha intensificado los estudios tendientes a mejorar
las tecnologias existentes y a desarrollar nuevos procesos, tanto en las
etapas de generacion de H, como en las de purificacién del mismo.

El petréleo y otros combustibles fosiles, como el carbén, tienen los dias
contados. Las previsiones pesimistas hablan de 30 afios, y las mas optimistas
de 60, pero es indudable que se acabaran algun dia. Es sorprendente como los
intereses econdémicos de las grandes compariias petroleras son capaces de
blogquear (0 al menos dificultar) la basqueda de fuentes de energia que nos
permitan mantener nuestro actual modo de vida. Desde hace décadas se habla
del hidrégeno como uno de los candidatos a sustituir a estas fuentes
‘tradicionales’.
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El hidr6geno tiene la ventaja de que al quemarlo produce energia y soélo se
desprende vapor de agua, nada de CO,. Los cientificos llevan afios intentando
sintetizarlo de forma rentable’.

En la tabla 5 se resumen las estimaciones actuales del costo de produccion de

Hidrégeno utilizando diversos procesos e indica las eficiencias que se pueden
alcanzar actualmente.

Tabla 5. Resumen de los métodos de produccion de hi  drégeno ®

o Costo de Produccion
Proceso de Rendimiento .
> c €/ Kwh (sin ingresos por
obtencion Neto h
energia)
Reformado <74 2,4
Gasificacion hasta 60 6 70 3.6 C_:arbon
5,1 Biomasa
Oxidacion
Parcial 73 -77 2,2
e 73 (30 bar)
Electrdlisis 77(100 bar) 5,6

" En linea: [http://www.cienciateca.com/azucarygrasa.html]
8 En linea: [http://www.rac.es/ficheros/doc/00447 .pdf]
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2. MODELAMIENTO Y SIMULACION

El proceso de gasificacion de bagazo de cafia de azUcar conectado a un
reactor WGS; fue modelado y simulado empleando la herramienta comercial
para la simulacion de procesos; ASPEN HYSYS V 3.2® siguiendo una
metodologia definida, ver anexo D.

2.1. PLANTEAMIENTO DEL MODELO

En la eleccion del tipo de gasificador a modelar y simular se consideraron los
siguientes criterios:

» La cantidad de plantas existentes.

* La produccion de un gas relativamente limpio de alquitranes, polvo y
cenizas (ver tabla 7).

» La calidad deseada para el producto gaseoso a obtener (Gas de Sintesis).

» Eltamafio y la densidad del residuo biomésico (bagazo de cafa de azucar)
a procesar.

« La capacidad de procesamiento del gasificador y las condiciones de
operacion.

» Elevada conversion de la biomasa

Todos estos parametros con el objetivo de obtener la mayor cantidad de
hidrégeno.

Después de un amplio estudio bibliografico y de analizar las ventajas y
desventajas de los distintos tipos de gasificadores existentes en el mercado, se
escoge un gasificador Downdraft para la realizacion de este trabajo, el cual
produce mayor cantidad hidrogeno (H.) (ver tabla 6), respondiendo asi a las
necesidades planteadas.

Otras ventajas que presenta el gasificador Downdraft son su facil construccion,
operacion, la citada del bajo contenido en tar (alquitranes) de los gases y alta
conversién de la biomasa, gracias a las altas temperaturas que se manejan en
la zona de oxidacion. EI modo de operaciéon es simple y adaptable a diferentes
tipos de alimentacién (biomasa), las pérdidas de energia son relativamente
bajas, su construccion es sencilla y la eliminacion de las cenizas es rapida y
facil.
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Tabla 6. Composiciones Tipicas del Gas de Sintesis  segun el Gasificador .

} ., o
. TIF;-O dg Agente Composicion del gas seco (vol. %)
asificador s
Gasificante PCS
H, | CO| CO, [ CHs | N> (MJIINm?)
Lecho Fluidizado Aire 9 14 20 7 50 54
~EE110 LS Aire 17 | 21| 13 | 1 | 48 5.7
Downdraft

Para la realizacion del modelo de gasificador de Bagazo de cafa de azlcar se
consider6 que los productos gaseosos alcanzan el equilibrio quimico debido a
las altas temperaturas alcanzadas en la zona de oxidacion en el tipo de
gasificador Downdraft.

La biomasa es un material fibroso y de baja densidad, por lo tanto, para
ingresarla al gasificador es necesario hacerle un pre-tratamiento el cual
consiste en transformarla a granulos o briquetas, de lo contrario ocasionarian
problemas de circulacion y una caida excesiva de presion en el gasificador.

Tabla 7. Concentracion de sdlidos y alquitran en el gas segun el tipo de
gasificador °

: e Alquitran Particulas Capacidad
Tipo gasificador (mg/m?) |sdlidas (mg/m 3| ESCAAA0 | g Ty
Lecho movil en 10000 -
contracorriente (Updraft) | 100000 LD LD EEE =
Lecho movil en corrientes |y, 356 | 100-6000 | Limitado 0,5
paralelas (Downdraft)
Lecho fluidizado y de 2000 -
transporte 10000 10000 -100000| Bueno 20

°En linea:
[http://www.aragoninvestiga.org/investigacion/temas_todo.asp?id_tema=28&intPagActual=1&ca
tegoria=Ciencias+Experimentales&id_categoria=290]
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Para la realizacibn de este modelo, se consideré el alcance al equilibrio
quimico del gasificador. El gasificador Downdraft se simulé en HYSYS como un
reactor de conversion y el reactor Water Gas Shift (WGS) como un reactor de
equilibrio (Ver figura 4). El bagazo de cafa de azucar es alimentado al reactor
de conversion en el cual ocurren las reacciones (1, 2, 3, 4, 5, 6); citadas en el
marco tedrico. Los productos gaseosos pasan al reactor de equilibrio donde se
lleva a cabo la reacciéon (7), realizando el proceso final de obtencién de
hidrogeno y limpieza del gas de sintesis mediante el consumo de monéxido de
Carbono (CO).

Bagazo de
Cafa de
Azucar
Gas de Gas Rico en
REACTOR Sintesis REACTOR Hidrégeno
Agente DE p— DE —
Gasificante CONVERSION EQUILIBRIO
r—

Figura 4. Diagrama de flujo de proceso modelado.

La composicion del bagazo de cafia de azlcar presenta muy bajo contenido de
azufre (S) entre 0.018 a 0.020 % peso; comparado con las demas
concentraciones de compuestos importantes como el Carbono, Hidrégeno y
Oxigeno (ver tabla 8); lo cual hace que en el producto de gas de sintesis la
presencia de sulfuros sea muy pequefia, por lo tanto las reacciones:

S+H, «— H,S
Ng + 3H2 +“—> 2NH3

CO +H,S € > COS+H,

No se tuvieron en cuenta para el desarrollo del modelo y simulacion en HYSYS.
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2.2. SIMULACION DE LA CORRIENTE DE BAGAZO DE CANA D E
AZUCAR

La herramienta para la simulacion de procesos HYSYS no contiene el bagazo
de cafia de azucar como un compuesto en su base de datos, por lo cual, la
entrada de dicha biomasa se traté como una corriente hipotética, teniendo en
cuenta la composicion quimica del bagazo, el analisis préximo y ultimo; y las
propiedades del solido (ver tabla 8). El tamafio de particula considerado para
este estudio oscila entre 2 — 10 (cm).

Tabla 8. Propiedades fisicas y quimicas del bagazo  de cafia de azlcar.

Analisis

Préximo Andlisis Ultimo  (%Peso)
Humedad (%Peso) 6.4 Carbono 45.16 £0.14
Carbono Fijo(%Peso) 13.00 £ 2.85 Hidrégeno 5.66 + 0.01
Materia Volatil (%Peso) 39.89 +£4.30 Oxigeno 48.68 + 0.06
Cenizas (%Peso) 1.51+0.32 Nitrégeno 0.42 £0.06
HHV (dry fuel) (MJ/KQ) 18.14 +1.16 Sulfuros 0.02 £ 0.002
LHV (dry fuel) (MJ/KQ) 17.70 £1.06 Cloruros 0.06 £ 0.02

2.3.  SIMULACION DEL GASIFICADOR

Para la simulacion del gasificador se hicieron dos pruebas en HYSYS, con dos
corrientes diferentes de agente Gasificante; con Vapor de Agua y con Aire;
para hacer comparaciones entre los resultados de la composicion del gas de
sintesis en la corriente de salida.

Para simular las corrientes de alimento y los productos, se consideraron las
reacciones de gasificacién, ya antes mencionadas, asi como también las
condiciones de composicion, presion y temperatura. Durante el proceso de
gasificacion las temperaturas varian entre 1000 y 1400 °C a una presion de
2000 KPa. En la entrada de alimentacion de bagazo la temperatura es de 20 °C
y se considera que esta compuesto por un 20 % peso de agua y un 80% peso
de bagazo seco. Las condiciones de operacion de entrada al gasificador se
pueden ver en la tabla 9.
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Tabla 9. Propiedades de las corrientes de entrada a | Gasificador

Corriente Bagazo V:;por i Aire
gua

Temperatura (°C) 20 400 20
Presion (KP) 2000 2000 2000
Fraccién de Vapor - 1.00 1.00

Composicién (Fraccion Molar)

H,O 0.20 1.00 --
Ny -- 0.77
0O, 0.34 -- 0.23

C 0.41 - -

H, 0.05 -- --

Para la realizacion del modelo se utilizé la ecuacién Peng — Robinson como
paquete termodinamico, para esto se siguieron las recomendaciones dadas en
el manual de usuario del simulador de procesos y por limitaciones de la
herramienta HYSYS, no fue tenido en cuenta el contenido de cenizas en la
corriente de Bagazo alimentado.

El gas de sintesis estd compuesto por: H,, CO, CO,, CHy4, considerando que el
bagazo reacciona completamente durante todo el proceso de gasificacion. Los
resultados obtenidos para dicho gas en la simulacion, fueron comparados y
analizados con los datos reportados en la literatura (ver tabla 10).

Tabla 10. Datos para la validacién del modelo

Agente Composicién del Gas Obtenido (%V)
Gasificante H> (6{0) CO, | CHy4 NP3 C
Literatura Aire 16 20 12 2 50 -
Vapor de Agua 50 20 22 6 - 2
Modelo Aire 17.82 | 20.16 | 11.13 | 1.20 | 49.69 -
Simulado | Vaporde Agua | 47.24 | 29.71 | 18.93 | 4.12 - -

Los datos obtenidos por la simulacion y los reportados en la literatura son
valores muy cercanos entre si; esto nos indica que la simulacion fue
comparativamente optima.

2.4. SIMULACION DEL REACTOR DE EQUILIBRIO WGS

El reactor WGS se trabajo en HYSYS como un reactor de Gibbs, el cual
disminuye la energia libre de Gibbs en la corriente de entrada para calcular la
composicién de equilibrio en la corriente de salida. A este reactor ingresan dos
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corrientes; una que proviene del gasificador y que se ha modificado y ajustado
para alcanzar las condiciones de temperatura (600 °C) y presion (800 KPa); y
otra adicional de vapor de agua a una temperatura de 150 °C y una presion de
800 KPa que son necesarias en el reactor WGS para llevar a cabo la reaccién
de equilibrio (7). También se cre6 un SET para ajustar los flujos molares de las
dos corrientes de entrada (vapor y gas de sintesis proveniente del gasificador),
cuya relacion de alimento varia de acuerdo a los flujos.

La corriente de salida de este reactor contiene el gas producto que gracias a la

reaccion (7) que ocurre en el reactor WGS, consume el CO dando como
resultado un gas-producto rico en Hidrégeno y bajo contenido de CO.
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3. RESULTADOS Y ANALISIS DE LA SIMULACION

3.1. RESULTADOS DE LA SIMULACION DEL PROCESO

Los datos obtenidos de la simulacidén para el gas de sintesis provenientes del
proceso de gasificacidn; en el cual se consideraron las relaciones de alimento:
(Bagazo/Vapor de Agua) y (Bagazo/Aire); han sido comparados con los datos
reportados en la literatura y de acuerdo a esto se realizé la validacion. Los
resultados que vamos a analizar a continuacion son los obtenidos en el reactor
de equilibrio (WGS) teniendo en cuenta el gas sintesis que se valido
anteriormente.

Para la obtencion de los resultados se empled la relacion de alimento: (Vapor
de Agua/Gas Sintesis). En cada caso se estudi6 como de la relacion de
alimento, depende el rendimiento del reactor WGS y el rendimiento en la
produccion de hidrégeno, y a su vez observar los efectos en la composicion y la
temperatura del gas rico en H,.

Los resultados del reactor WGS se presentan en forma gréfica y mediante una
tabla de comparacion entre las composiciones molares del Gas Rico en H, y el
Gas de Sintesis.

Tabla 11. Composiciones Molares

Agente Corrientes Composiciéon Fraccion Molar
Gasificante H> CO CO;
Aire Gas dg Sintesis 0.22 0.20 0.08
Gas Rico en H; 0.29 0.02 0.20
Vapor de Gas de Sintesis 0.45 0.30 0.05
Agua Gas Rico en H; 0.52 0.08 0.20
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3.1.1. Agente Gasificante: Aire

Temperatura Vs Relacion de Alimento
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Figura 5. Temperatura Vs Relacion de Alimento
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Figura 6. Fraccion Molar CO Vs Relacion de Alimento

36



Fraccion Molar H2 Vs Relacion de Alimento
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Figura 7. Fraccion Molar H , Vs Relacién de Alimento

A medida que aumenta la relacién de flujo molar alimentado al reactor WGS;
disminuye la temperatura; esta relacion depende del flujo de vapor que ingresa;
el cual es inversamente proporcional a la temperatura. Por consiguiente lo ideal
es seleccionar flujos de vapor, donde la relacion (Vapor de Agua/Gas de
Sintesis) esté alrededor de la region Optima, para asi obtener un Gas con alto
contenido de H..

La region Optima encontrada para la relacion (Vapor de Agua/Gas de Sintesis)
de flujo molar esta comprendida en un rango entre 0.300 y 0.400, puesto que
es donde se encuentra la mayor concentracién de H, (0.293% fracc mole),
unida a un bajo contenido de CO (0.2% fracc mole) y una temperatura entre
(300 — 370 °C).

Dentro de la composicion del gas de sintesis, existe una pequefia cantidad de
CHj,, la cual no esta involucrada en la reaccion WGS, pero si se incrementa
considerablemente el contenido de CO,, producto de dicha reaccion.
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3.1.2. Agente Gasificante: Vapor de Agua

Temperatura Vs. Relacién de Alimento
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Figura 8. Temperatura Vs Relacion de Alimento
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Frac. Mole (H2) Vs. Relacién de Alimento
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Figura 10. Fraccion Molar H , Vs Relacion de Alimento

Al analizar el Gas Sintesis procedente del gasificador; donde se ha utilizado
como agente Gasificante Vapor de Agua; se observa que la concentracion de
H, y CO, es mayor que el que proviene del gasificador donde se empled Aire
como Gasificante. La relacion optima de flujo molar (vapor de agua/gas
sintesis) que se puede observar en la grafica se encuentra en un rango entre
0.200 y 0.400 alcanzidndose una concentracibn maxima de hidrégeno de
(0.52% fracc mole) acompafada de una baja concentracion de monodxido de
carbono (0.06% fracc. .mole) y una temperatura entre (380 - 500 °C), el dioxido
de carbono se incrementa considerablemente alcanzando  valores de
concentracion de hasta (0.20% fracc mole).

Al estudiar el comportamiento de nuestras graficas se observa que el flujo de
vapor de agua incide en la temperatura del reactor por consiguiente el vapor
debe ser tomado en cuenta como método apropiado para el ajuste de la
temperatura del reactor teniendo en cuenta su efecto en la composicion del gas
de salida.
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4. CONCLUSIONES

Mediante las gréficas obtenidas como resultado de la simulacion se
observa que el flujo de vapor de agua incide en la temperatura del reactor
WGS, por consiguiente el vapor debe ser tomado en cuenta como método
apropiado para el ajuste de la temperatura del reactor teniendo en cuenta
su efecto en la composicion del gas de salida y por lo tanto existe un rango
optimo de relacién de vapor de agua/gas sintesis [ 0.3 - 0.4 ], donde las
concentraciones de Hidrégeno, muestra los valores maximos.

La utilizacion del reactor WGS para la limpieza de gas de sintesis es muy
importante cuando se quiere obtener la mayor concentracién de Hidrégeno
con bajo contenido de CO.

El mejor agente gasificante utilizado fue el vapor de agua, con el cual se
produjo la mayor cantidad de H; en el gas de sintesis y por tanto en el gas
gue sale del reactor de equilibrio, mientras que con el aire como agente
gasificante la obtencién de Hidrogeno fue menor, debido al contenido de
Nitrégeno.
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6. ANEXOS

ANEXO A. Representacion de la pared celular de los materiales
lignocelulésicos

puemp_‘; de Ca entre
moléculas pécticas

moléculas
5 de pectina
acida

~ .
glucoproteina

molécula de

hemicelulosa microfibrillas de

celulosa

La celulosa (CegH1005)n, €s un polimero natural, constituido por una larga
cadena de carbohidratos polisacaridos, es el componente mayoritario de los
materiales lignocelulésicos, base estructural de las células vegetales, es la
sustancia natural mas importante, tanto por su abundancia como por su
aprovechamiento tecnoldgico. Es una fibra vegetal que al ser observada en el
microscopio es similar a un cabello humano, cuya longitud y espesor varia
segun el tipo de arbol o planta. Actualmente es la base de muchos productos
de interés industrial (papel, fibras, aditivos, etc.). La siguiente figura presenta la
estructura Molecular de la Celulosa™

M En Linea:[ http://catarina.udlap.mx/u_dl_a/tales/documentos/meiq/perez_|_oa/capitulol.pdf]
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Las hemicelulosas se encuentran sobre todo en las paredes celulosas, estan
compuestas de diferentes azucares formando cadenas mas cortas y con
ramificaciones. Contiene azlcares de cinco carbonos (generalmente D-d-xilosa
y L-l-arabinosa) y azucares de seis carbonos (D-galactosa, d-glucosa y D-d-
manosa). Su naturaleza ramificada hace que la hemicelulosa sea amorfa, y
relativamente facil de hidrolizar a sus azUcares constitutivos. La siguiente
figura representa una parte de una cadena de Xilano*?

0H

La lignina es un polimero tridimensional amorfo formado por la polimerizacion
deshidrogenante de unidades de fenilpropano, ligadas por diferentes tipos de
enlaces, que se alternan de manera desordenada. Los mondémeros que forman
la lignina son los denominados alcoholes cinamilicos (diferenciados entre si por
las diferentes sustituciones que presenta el anillo aromatico). La siguiente
representa la estructura de la lignina®®

OH

2 Hans Beyer, José Barluenga Mur, Wolfgang Walter. Manual de Quimica Organica. Publicado por
Reverté, 1987. ISBN 8429170669, 9788429170665, pag. 489.

3 En Linea: [http://www.inta.gov.ar/actual/info/perspectiva_%20biocombus.pdf]
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ANEXO B. Cultivo de cafia de azlcar en Colombia.

Colombia cuenta con mas de 200 mil hectareas sembradas en cafia destinada
a la produccién de panela, distribuidas en 22 departamentos, representando el
6.5% del area total sembrada en el pais. La siguiente grafica constituye la
superficie de cafia panelera cultivada en Colombia [1995-2004]**

Cadena: Panela

Superficie cultivada Ha

250,0000 — ——

. —y g —a— ==
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10,0000
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e —e— ¢ — o * * - . . .
B9 B9 BET PSS BES 2000 2001 2002 2003 2004

Cultivo 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004
Cafia Panela 2124458 2000108 2134525 2104725 2135616 2145821 2222039 2431178 2450569 2483841
Caria Migl 8,832.0 8,366.0 92433 82114 7,835.8 64430 57435 56725 5,608.5 5,039.0

La panela se produce en casi todos los departamentos del pais, sin embargo,
las cuatro mayores regiones productoras son: La Hoya del Rio Suérez,
Cundinamarca, Antioquia y Narifio, que aportan mas del 70% de la produccion
nacional.

La mayoria de las actividades de produccion tienen lugar en el contexto de la
economia campesina, en unidades de pequefia escala con alto uso de mano
de obra y bajos niveles de inversion en mejoras tecnoldgicas. Al mismo tiempo,
se encuentran explotaciones medianas con mayor grado de tecnificacion y
algunas de mayor escala en las que la produccion se desarrolla con indices de
productividad y beneficios més altos.

Después de la extraccion del jugo de la cafia de azlcar se obtiene el bagazo.
La cantidad de bagazo obtenido varia de 240 kg a 280 kg de bagazo por
tonelada de cafia, y el azlcar en el contenido representa una de las pérdidas
del proceso.

* En Iinea: [http://www.agrocadenas.gov.co/panela/reportes/prd_nal_14.pdf]
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La siguiente tabla muestra datos acerca de la Produccion Nacional de cafia
paneleral®

PRODUCCION  NACIONAL
SUPERFICIE | PRODUCCION _ |RENDIMIENTO

DEPARTAMENTO | hE"cARA (Ha) | ANUAL (Ton) (Kg/Ha)
Cundinamarca 51.000 207.179 4,143
Antioquia 37.148 144,655 3.804
Santander 18.399 219.523 11.931
Boyaca 17.302 240.052 13.869
Narifio 14.000 109.928 7.852
Tolima 15.036 73.548 4.891
Caldas 13.574 45 657 3.364
Cauca 12.996 69.786 5370
Caqueta 2725 14.137 5.188

!5 En Iinea: [http://www.fao.org.co/manualpanela.pdf]
46



ANEXO C. Tipos de Gasificadores

. Gasificador Updraft: En este gasificador sélido y gas se mueven en
sentidos contrarios, normalmente el sélido descendente y el gas ascendente.
Vamos, pues, a seguir el proceso que sigue una particula de biomasa desde
gue entra al gasificador hasta su conversion a gas, en este tipo de reactor.

La particula se encuentra primero con gases calientes procedentes de las
zonas inferiores lo que aumenta su temperatura a medida que desciende en el
lecho, a costa del calor sensible de los gases ascendentes. Inicialmente la
particula se seca y a determinada temperatura comienzan los procesos de
pirdlisis, generandose los gases que ascienden a la salida del reactor. Como
productos de pirdlisis también aparecen mezclados con el gas alquitranes y
vapores condensables que salen del gasificador sin craquear o quemar.

Continuando en sentido descendente, la particula, que ya es char, se
encuentra con los gases de combustion y el oxigeno en defecto necesario para
mantener térmicamente el proceso. Tienen lugar entonces reacciones de
oxidacion y reduccién entre el sélido y la mezcla gaseosa presente, con lo que
el gas producido en esta zona se mezclara con el producido en la superior de
pirolisis componiendo el gas producto que sale del gasificador.

El perfil de temperatura es tal, que va aumentando a medida que se baja en el
reactor, alcanzandose un pequefio maximo antes de llegar al extremo caliente.
La conversién también aumenta a medida que se desciende en el reactor,
alcanzando practicamente el 100 % del sélido en el extremo caliente.

Este gasificador es de facil construccion y operacion y su eficacia térmica es
alta. La baja temperatura de salida del gas, un gas adecuado para combustion
directa, es otra ventaja. El principal inconveniente es que el gas producido
contiene los alquitranes y condensables producidos en el proceso de pir6lisis
inicial de las particulas, por lo que el proceso de limpieza del gas puede
volverse tecnolégicamente complejo y econémicamente costoso. Esta clase de
gasificador ha sido probado principalmente en plantas de poca potencia.

Ademas, los gasificadores de lecho movil tienen una serie de caracteristicas
como son la alta conversion, bajo arrastre de solidos, facil construccion y
operacion, antes comentadas. Los inconvenientes que presenta son la baja
capacidad especifica y peligro de fusion de cenizas.

En la figura 8 se esquematiza el funcionamiento y el perfil de temperaturas de
un generador tipico operando con biomasa humeda. En la zona superior se
produce el secado (eliminaciébn de la humedad libre) que es un proceso
endotérmico con consumo de unas 600 Kcal/Kg de agua evaporada. La
segunda zona en sentido descendente, define la eliminacion de agua de
constitucion, etapa de naturaleza que elevaria por si sola la temperatura del
sélido a 450 C, efecto claramente exaltado por la presencia de gases de
mayor temperatura. En la zona superior a 600 € se considera que entra en la
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zona de gasificacion propiamente dicha y consiste en dos franjas en las que, en
la parte superior se produce la reduccién de gases como CO,, H,O para formar
CO y H,, consumiendo energia térmica y enfriando los gases ascendentes. En
la zona inferior se produce el contacto de los gases de alimentacion (aire,
oxigeno puro, vapor de agua o mezcla de gases) con la fase final de la
descomposicion del bagazo de cafia de azlUcar mas las cenizas; en dicha zona
se produce el calentamiento de los gases con el enfriamiento de las cenizas
mas las reacciones de oxidacion de los residuos de madera por el oxigeno de
la alimentacion en reacciones exotérmicas de formacion de CO y CO.. 16

» Gasificador en corriente directa (downdraft ) La principal desventaja de
este reactor frente al gasificador en contracorriente es la alta temperatura del
gas de salida y la presencia de inquemados en las cenizas, lo que origina una
eficiencia méas baja del proceso."’

En el gasificador en lecho movil en corrientes paralelas solido y gas se
mueven en el mismo sentido, normalmente descendente, de ahi el nombre de
downdraft.

Una particula que entra al gasificador por la parte superior sufre sucesivamente
los procesos de secado y pirélisis, al someterse a un progresivo aumento de
temperatura en su camino descendente. Este perfil de temperatura es debido
fundamentalmente a la conduccién de calor o radiacibn a temperaturas lo
bastante altas, desde la parte inferior, en la que se esta generando mediante la
combustion parcial de los productos que alli llegan.

Gases, tar y char, descienden hasta la zona de oxidacién donde, con el
oxigeno introducido, se proporciona la energia necesaria para mantener
térmicamente el proceso. Esto quiere decir que es asi como se provoca el perfil
de temperaturas de la parte superior del reactor, y aumenta el calor sensible y
temperatura de los productos que contindan su camino descendente. Al haber
sufrido estos cambios en calor sensible y temperatura, aun cuando cesa el
aporte de oxigeno y se entra por tanto en una zona de reduccion, los productos
contintan reaccionando entre si en, lo que da como resultado una disminucion
de la temperatura, y un incremento de la cantidad y calidad del gas producido.
Dado el perfil de temperatura y la historia térmica de los productos, al haber
atravesado previamente una zona de alta temperatura, los tar o alquitranes,
estdn en muy pequefia proporcion en el gas producto. Para evitar que existan
zonas frias o perfiles radiales de temperatura, y que de esta forma se puedan
escapar los tar, es necesario un buen sistema de distribucion del oxidante,
ademas de reducir la seccion del gasificador en la zona de oxidacion.

ij En linea: [http://ambiental.uvigo.es/agroforestal/catedra/asignaturas/Pirogas.pdf]
En linea:
[http://www.virtual.unal.edu.co/cursos/sedes/arauca/87061/docs_curso/C11_L3.htm]
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Este gasificador es de facil construccion y operacién y su principal ventaja es la
citada del bajo contenido en tar de los gases. La tendencia actual es a juntar
las zonas de pirdlisis y oxidacién en una sola, de forma que los productos de
pirdlisis se producen y se queman simultaneamente, en tanto que en una zona
inferior se produce la reduccion de forma analoga al downdraft tradicional. La
principal ventaja de este tipo de gasificador es la de producir un gas
relativamente limpio de alquitranes, aunque a una temperatura mas alta que el
updraft.

La gran diferencia conceptual entre un gasificador en corriente directa y el de
contracorriente; esta en que en corriente directa los gases liberados en las
etapas de pirdlisis y zona reductora de la etapa de gasificacion han de pasar
necesariamente por la zona de la alta temperatura de la zona de oxidacion en
la etapa final de la gasificacion, lo que impone una serie de condiciones como
gue los alquitranes tienden a desaparecer en el producto final y el agua
liberada que en ascendente sale del sistema sin oportunidad de reaccionar
(zona de secado) alcanza los mas altos niveles de conversion. La
consecuencia global es que los gases tienden a salir del sistema a menor
temperatura, (menor calor sensible) pero con una composicion tal que su poder
calorifico es superior.

La suma del poder calorifico més el calor sensible es la misma para el mismo
sistema, con iguales pérdidas y con la misma relacion de equivalencia.

. Gasificadores de lecho fluidizado. Presenta caracteristicas de elevada
velocidad de reaccion y excelente mezcla las cuales hacen que los perfiles de
temperatura y conversion sean uniformes a lo largo del reactor, permitiendo un
control muy preciso de las condiciones de operacion. Presenta alta capacidad
especifica (Kg de sélido/ m3 de reactor) frente a otros tipos de reactores, por lo
que, para unidades de gran tamafio (mas de 100 Mw) resultan mas
interesantes. La operacién con estas unidades a presion, también ayuda a
disminuir el tamafio del reactor.

Tienen alta capacidad de procesado y una mayor flexibilidad para usar sélidos
poco densos. Su principal desventaja es la alta concentracion de particulas
sélidas emitidas en el gas de salida, lo que complica las subsecuentes etapas
de depuracién y acondicionamiento de los gases.

Los gasificadores de lecho fluidizado se pueden clasificar atendiendo a la
variable de operacion velocidad de fluidizacién, en: lecho fluidizado burbujeante
(velocidad de fluidizacion en el rango de 1-2 m/s) y lecho fluidizado circulante
(velocidad de fluidizacién mayor de 5 m/s)*® .En cualquier caso, caracteristica
comun a los diversos tipos de lechos fluidos, junto con el buen contacto sélido-

8 En linea: [http://alternativefuels.about.com/od/researchdevelopment/a/gasification.htm]
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gas, la alta capacidad especifica y el buen control de las condiciones antes
mencionadas, es un contenido medio en alquitranes para el gas de salida, y
como principal desventaja, un importante arrastre de soélidos.

Otros tipos de gasificadores utilizados en menor medida son los hornos
rotatorios, reactores ciclénicos, lechos fluidizados circulantes, de arrastre, etc.
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ANEXO D. METODOLOGIA DEL MODELAMIENTO Y SIMULACION

SIMULACION DEL PROCESO DE GASIFICACION DE BAGAZO DE CANA
DE AZUCAR CONECTADO A UN REACTOR WGS

Se aplico un modelo para estudiar, analizar y comparar el comportamiento del
proceso de gasificacion y la limpieza del gas de sintesis en el reactor WGS,
teniendo en cuenta las relaciones entre el conjunto de elementos que se
configuran, a fin de evaluar diversas alternativas para el funcionamiento del
mismo y optimizar la mayor produccion de hidrégeno.

DESARROLLO METODOLOGICO DEL TRABAJO

1. Definir el contenido de la simulacion

2. Establecer las variables a través de las cuales se realizara la simulacion.

3. Escoger el modelo que representa el contenido de la simulacion.

4. Evaluar la informacion necesaria para la simulacion y la que se obtiene
de esta.

5. Ejecutar el modelamiento / simulacion.

6. Validacion de los datos obtenidos.

7. Analizar los resultados

8. Elaborar conclusiones y recomendaciones

BASE DE CALCULO

Eleccion de los componentes involucrados en el proceso:

. Reactor de conversion
. Reactor de equilibrio

. Corrientes

. Cooler
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Eleccion del paquete termodinamico:

MODELO TERMODINAMICO: Se escogi6 el Fluid Package (paquete de fluido)
basado en el modelo de Peng Robinson, puesto que es el recomendado por
el manual de HYSYS para compuestos puros o mezclas en estado gaseoso o
vapor. Las caracteristicas del paquete de fluido Peng Robinson, son las
siguientes:

. Célculo de equilibrio de fases Liquido-Vapor (L-V)

. Aplicable a sistemas no ideales
. Procesos petroquimicos, reformado y gasificaciéon
. Permite ser exacto para una gran variedad de sistemas sobre un amplio

rango de condiciones.

. Resuelve rigurosamente la mayoria de sistemas en una sola fase, dos
fases y hasta tres fases con un alto grado de eficiencia y confiabilidad.

Ecuacion de Peng Robinson:

RT ac
V,—b V2428V, —b

T

P =

R = constante de los gases (8,31451 J/mol-K)

 0,45724R°T

¢ P,
, _ 0,07T80RT,
P.

o = (14 (D,3?4ﬁ4 -1, 54226w — 0,269920°) (1__ﬂ,_n))z

La utilizaciébn de propiedades fisicas del bagazo de cafia de azUcar y una
correcta eleccion del modelo son las claves para obtener un modelo realista.
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CONCEPTOS FUNDAMENTALES DE OPERACION DE ASPEN HYSYS
V3.2®

Diagrama de flujo y sub-diagramas de flujo (Flowsheet and Sub-flowsheet)

« Facilitan la construccion y el trabajo con el diagrama de flujo

Ambientes (Environments)

» Elegir los componentes

» Elegir las bases de las propiedades

» Creacion de una corriente hipotética de bagazo
» Definir reacciones:

» Estequiometria

» Compuesto limitante
» Extension (conversion o Keg)
» Ecuacion cinética

OPERACIONES LOGICAS (Set): La operacion SET se usa para fijar el valor
de una variable de proceso en relacién a otra. La relacion es entre variables
de proceso de dos objetos del mismo tipo.

Para el presente trabajo de simulacion se permitid buscar relaciones entre la
corriente de Gas de Sintesis y la corriente de vapor a fin de encontrar regiones
Optimas favorables; para que se lleve a cabo la reacciéon WGS; y de esta forma,
obtener una alta fraccién molar de hidrogeno en el producto final.

REACTORES INVOLUCRADOS EN EL PROCESO DE GASIFICACIO N

Reactor de Conversion: Intervienen exclusivamente reacciones de
conversion, se debe especificar la estequiometria de todas las reacciones que
se lleven a cabo y la conversion del componente base, el reactor de conversion
calcula las composiciones de la corriente de salida.

Reactor de Gibbs: El reactor de Gibbs calcula la composicién de equilibrio de
la corriente de salida minimizando la energia libre de Gibbs de la corriente de
entrada. Solo se requiere especificar la estequiometria. Al minimizar la energia
de Gibbs se produce la reaccion mas probable. Este es un proceso espontaneo
en la naturaleza. Con este reactor no se requiere una expresion de Keq en
funcion de la temperatura. En este caso solos los reactivos reaccionan y no los
productos, ademas es ideal simular el reactor WGS.
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Definicion de reacciones
Se definen las reacciones quimicas en torno al proceso de gasificacion y WGS.

. Reaccion de Conversion
. Reaccion de Equilibrio

Estequiometria de las reacciones

. Se especifican los coeficientes estequiométricos de las reacciones
. Para las ecuaciones bien balanceadas el error del balance es cero.

Frrorde Balonre = — TS

TS gy it preducivs

Errorde Balance = ZVE'ME — ZVE'ME

Reacrantes Productos

Error de Balance =0
V, = Coeficiente estequiométrice en la ecuacion ajusta
M, = Masa Molar

i =i — ésimo componente de la mezcla

. Los sets deben tener asignado el paquete de fluidos
. Las reacciones se agrupan en sets o0 en juegos de reacciones

REACCIONES DEL PROCESO

Definicibn De Las Reacciones De Conversion En ASPEN HYSYS
2004.2®

Conversion

. Basados en modelos "cuantitativos” de la reaccion
. Describen la reaccion por su extension

. Grado de conversion

Conv (%) = Co + C*T + C,*T?
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Si la conversion es independiente de la temperatura o no se tiene la informacion de
como varia ella, entonces: Conv (%) = Cy

Reacciones de Equilibrio

« Libreria de reacciones (K'eq)
* Introduccion manual de las constantes de equilibrio (Keq = f(T))

Estos reactores transforman reactantes en productos segun la estequiometria
especificada mediante la minimizacion de la energia de Gibbs calculando las
composiciones de todos los compuestos involucrados en el equilibrio.

- i
‘3 (TRm ccion : (‘T Formacion 2 GF ormacion

Productos Reactantes

ASPEN HYSYS V3.2® calcula el AG de reaccién para cualquier reaccion sin
error de balance.
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